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INTRODUGCTION

Una planta quimica es un arreglo de unidadeos de proceso (reacto-
res, absorbedores, condensadores, bombas, columnas de. destila-
cién, tangques, etc.),  integrados adecuadamente para un funciona-
miento 6ptimo. Su principal objetivo es convertir materias pri-
mas en productos deseados, tratando de obtenerlos con la mayor
calidad posible.

En aflos recientes ha habido gran interés en el control automati-
co de procesos para obtener productos mas uniformes y con cali-
dad, lo cudl con frecuencia representa mayores dganancias.

El control automitlico es considerado como una parte fundamental
de las plantas quimicas, ya que algunos procesos responden con
demasiada rapidez como para ser controlados por operadores huma-
nus, o algunas operaciones resultan ser muy peligrosas o rutina-
rias.

El presenta trabajo estd enfoccado a la aplicaci6n de sistemas de
control feedback y feedforward en una columna de destilaci6én bi-
naria ideal, asimismo, se realiza una comparaciédn entre ambos pa-
ra determinar cual resulta ser el mas conveniente.

En primer lugar. en el capitulo 1 se dan a conocer los avances
mds importantes en la historia de los sistemas de control, se e-
volucidon y sus diversas aplicaciones. También se mencionan los
aspectos del disefo de un sistema de control y cémo se lleva a
cabo en el régimen permanente, por lo que se hace necesario de-
finir los objetivos de la dinamica y el control de procesos. Tam-
bién se describe la dinadmica en el espacio del tiempo, en el es-
pacio de lLaplace y de la frecuencia, ademas de los tipos de dis-
turbio que pueden presentarse en un pProceso.

fn el capitulo 2 sc deseriben los diversos esquemas de control,
sus ventajas y desventajas. En este capitulo se incluye una
descripeién de los clementos que compounen un esquema de control,

como son los scnsores, transmisores, controladores, etc.



Debido a que el disefio de un sistema de control est&4 basado en
un modelo matemAtico, en el capitulo 3 se establecen las leyes
fundamentales de tales modelos y cuales son las consideraciones
que deben tomarse en cuenta al generarlos, como son: el analisis
de grados de libertad, la consistencia matematica, los limites y
la verificaciéon del modelo.

Una forma practica de representar un sistema es por medio de
bloques, en este capitulo se muestra el procedimiento para gene-
rarlo después de que se ha obtenido el modelo matematico del
sistema o proceso.

En el capitulo 4 se exponen los métodos para analizar la estabi-
lidad de un circuito de control: la prueba de Routh y la substi-
tucidn directa, asi como un método para medir la dinamica del
proceso que es la prueba escalbtn. También se presentan dos mé-
todos clésicos para analizar las respuestas del circuito de con-
trol: root locus y la respuesta en frecuencia; también se men-
ciona un método eficaz para la identificacién del proceso que es
la prueba de pulso.

La parte final la constituyen el capitulo 5 en donde se aplican
las bases tet6ricas tratadas en los capitulos anteriores para
cumplir con los objetivos propuestos.

N



CAPITULO 1

G E N E R A L II''D A D E S



1.1 ANTECEDENTES HISTORICOS DE LOS SISTEMAS DE CONTROL

La ingenieria de control se basa en los fundamentos de la teoria
de retroalimentacién y el andlisis de sistemas lineales e inte-

gra los conceptos de las teorias de redes y comunicacién.
Las primeras aplicaciones del control con retroalimentacién se
remontan a los inicios de nuestra era:

300 a.c. a 0

0 a 100

1572 -a 1633

1681

1765

1769

En Grecia se emplean mecanismos regulados
con flotador.

Ktesibios: en un reloj de agua.

Philon: en una lampara de aceite.

Heron de Alejandria publicé el 1libro de
"PheumAtica”, en el cual mostr6é varias
formas de mecanismos de nivel de agua me-
diante reguladores con flotador.

En Holanda, Cornelis Drebbel, invent6é el
primer sistema de retroalimentacién para
controlar la temperatura.

Dennis Papin invent6é el primer regulador
de presién para calderas de vapor.

En Rusia, I. Polzunov inventé el regula-
dor de nivel de agua a base de flotador,
siendo éste el primer sistema histérico
dado a conocer en Rusia.

James Watt desarrollé el primer sistema
con retroalimentacién automidtico usado en
un proceso industrial; éste fue un regu-
lador centrifugo que controlaba la velo-
cidad de una maquina de vapor.



1868

1877

1920

1926

1930

1936

1940

Se desarrollan sistemas de control auto-
matico empiricos (de prueba y error).

J. C. Maxwell formuld una teoria matema-
tica basada en ecuaciones diferenciales
que fueron aplicadas a la teoria de con-
trol automatico.

1. A. Vyshnegradsky formuld la teoria ma-
temdtica de los reguladores.

En esta década, el control local es pro-
minente.

Minorsky utiliza el control automatico en
aplicaciones militares.

En Alemania, Stein escribid un libro so-
bre la generacién de vapor, en el que se
describe la retroalimentacidn automatica.

Minorsky, Black, Nyquist ¥y varios mas,
dan auge a la teoria de control automati-
co para aplicarlo al disefioc y construc-
cidn de naves con pilotos automaticos
(tanques, aviones, proyectiles, control
de antenas de radar, etc.).

Smith estudia las caracteristicas de re-
guladores tomando en cuenta su sensitivi-
dad, estabilidad y velocidad de accidn.

Periodo de ensayo y error.

Se incrementa el empleo de métodos mate-
maticos y analiticos que genera una inge-
nierta de control, éstos son: 1la trans-
formada de Laplace y el plano de frecuen-
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1950

1965

1980 a 1990

Actualmente,

cia compleja. Su aplicacidn basicamente

“fueren instrumentos eléctricos. Se da la
combinaciodn instrumento-proceso.

Periodo clasico.

La teoria de control adquiere un conoci-
miento mads completo y general para el a-
nalisis, sintesis y aspectos do disefio de
sistemas de control lineal.

Las plantas de procesos quimicos que fun-
cionaban manualmente son reemplazadas por
Plantas con control automdtico. Se redu-
jo el tamafio de los instrumentos y se in-
cremento su densidad para proveer mayor
informacion del proceso en un area dada.
W. R. Evans introduce su llamado método
root-locus.

Periodo moderno.

Con el advenimiento de la era: espacial se
considera el factor tiempo, dando lugar a
la dinamica de los procesos.

Pontryagin y Bellman en Estado Unidos de-
sarrollaron teorias de control optimo.

Se tiende a la automatizacion en todos
los aspectos. El hombre es cambiado por
el sistema de control y la tendencia es
analizar que tipo de control va a emplear
una planta antes de construirla.

las plantas utilizan el hardware electronico mas re-

ciente y controladores por computadora.

Las computadoras son usadas para controlar directamente en los ar-

ticulos de optimizacidon econdmica, para hacer balances de masa y



energia, etc.
Los sistemas de computacidn usados exclusivamente para controlar
una unidad o una porcidn del proceso tiene las siguientes ventajas:

- Beneficios economicos atractivos.

- Costos de hardware y software reducidos.

- Se reducen las pérdidas de operacidén en situaciones de paro o e-
mergencia.

Los microprocesadores se estan utilizando en instrumentos indivi-
duales, ya que provee versatilidad en un analizador de control.
Asimismo, toman la base de un nimero de sistemas de control que
proveen en el cuarto de control facil acceso a los datos del pro-
ceso.



1.2 OBJETIVOS DE LA DINAMICA

La dinamica estudia el comportamiento de un proceso con respecto
al tiempo. . Es de gran utilidad para el disefio de equipos a través
de modelos matematicos, en la-“simulacion de procesos (arranques,
paros y casos de emergencia), en optimizacidn y control de proce-
s0s.

Los principales objetivos de la dinamica son:

- Desarrollar modelos matematicos a régimen dinamico, para el and-
lisis del comportamiento de procesos guimicos,

1

Analizar la informacidn dinamica (la velocidad de respuesta de
un determinado proceso)., para el disefio de controladores.

- Optimizar el equipo y las condiciones de operacidn; esto es, li-
mitar las desviaciones de las especificaciones de un determinado
producto; asegurar el cumplimiento de las condiciones de opera-
cidén de un proceso; disminuir el consumo de energia, aumentar la
seguridad detectando situaciones de peligro de un determinado
pProceso.

Reducir al maximo los disturbios de un proceso mediante un con-
trol adecuado.

1.2.1 Clasificacion de los procesos y sus disturbios

Los procesos Yy su dinamica se pueden clasificar de las siguientes
formas:

1.2.1.1'N0mero de variables independientes

8



a) Sistemas no distribuidos.- son los sistemas en donde el tiempo
es la Unica variable independiente y por ésto se describen por una
ecuacidn diferencial ordinaria.

b) Sistemas distribuidos.- son sistemas en donde el tiempo y las
variables espaciales son independientes, estos sistemas se descri-
ben por ecuaciones diferenciales parciales.

1.2.1.2 Linearidad

a) Sistemas lineales.- son los sistemas en donde todas las funcio-~
nes de las ecuaciones son lineales. =

b) Sistemas no lineales.- son los sistemas en donde se tienen fun?
ciones no lineales dentro de las ecuaciones. : :

1.2.1.3 Estabilidad

a) Sistema estable.- es cuando las variables convergen a un valor
a régimen permanente cuando estas son perturbadas.

b) Sistema no estable.~ es cuando los valores de las variables
tienden a infinito.
1.2.1.4 Orden

$i el sistema se describe por una ecuacidn diferencial ordinaria
con derivadas de orden N, el sistema es llamado de N-ésimo orden.



ax &'x dx

3 GEN " B g e Y AiEpt & Xt Ry -1
en donde a, es constante y fm es una funcidn impulsora o de per-

turbacidn. Dos casos especiales y muy importantes son cuando
N=-1yN-=1,

Primer orden: a, g—t— v agx = fi,
(1.2)
2
Segundo orden: aég—t—,’s- + a g’é +agx = f(,,

Las formas que usualmente se emplean para estos casos especiales
son:

Primer orden: o %% X gy,
(1.3}
d?x dx
X | ax L a-f
Segundo orden T, o it 27, sc’ * " fm
En donde:

T - constante de tiempo del proceso
¥ - factor de amortiguamiento

La siguiente clasificacion se refiere a los disturbios que afectan
a los procesos y su dinamica.

1.2.1.5 Escaldn

La perturbacidn escaldn es una funcidn que cambia instantaneamente
de un nivel a otro y enseguida es constante. .Si la medida del es-
calon es igual a la unidad, el disturbio es llamado funcion esca-

1dn unitario v, definido como:

}
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uct) = 1 para t>0
u(t) = 0 para tg0

(1.4)

La respuesta del sistema a el disturbio escalén es llamada res-
puesta escalén o respuesta transiente.

1.2.1.6 Pulso

La perturbacién tipo pulso es una funcién de forma arbitraria
(usualmente rectangular o triangular), que comienza y termina en
el mismo nivel. Un pulso rectangular es la suma de una funcién
escalén positive en un tiempo cero y una funcién escalén negati-
va en un tiempo cero que se necesita para terminar. El pulso
rectangular de altura 1 y amplitud D «

u(t) - u(t-D) (1.5

1.2.1.7 Impulso

El impulso se define como la funcién delta de Dirac, es infini-
tamente mas alto que el pulso en donde el ancho es cero y el A&~
rea cs siempre igual a la unidad. Esta clase de disturbio es u-
na ficcion matematica, sin embargo resulta ser una herramienta
muy Gtil.

1.2.1.8 Rampa

Son disturbios o perturbaciones que cambian linecalmente con el
tiempo.

funcién rampa « Kt (1.6)

en donde:

1



K = constahte

1.2.1.9 Sinusoidal

Este tipo de funciones de seno y coseno son disturbios que rara-
mente ocurren en sistemas reales de ingenieria quimica. Sin em-
bargo, la respuesta en los sistemas para esta clase de funciones
de fuerza (llamada respuesta de frecuencia del sistema) es de
gran importancia practica.

1.2.2 Dindmica en el espacio del tiempo

El estudio de los sistemas din&micos en el dominio del tiempo
estd relacionado con la solucién directa de ecuaciones diferen-
ciales. La solucién se puede encontrar a través de soluciones
analiticas o numéricas.

En la mayor parte de los sistemas se utiliza el tiempo como va-
riable independiente, por ésto, resulta en general interesante
evaluar su respuesta en el tiempo.

En los problemas de anAlisis, se aplica al sistema una sefial de
entrada de referencia y su comportamiento se deduce por el esta-
do de 1a respuesta en el dominio del tiempo. Si por ejemplo, el
objetivo de un sistema de control es que la variable de salida
siga la sefial de entrada con la mayor facilidad posible, enton-
ces ¢s necesario comparar la entrada y la salida como funciones
del tiempo.

La respuesta temporal de un sistema de control se divide., gene-
ralmente, en dos partes: la respucsta transitoria y la respuesta
en régimen permanente. Si x(t) indica una respuesta temporal,
en general se podra escribir:

12



x(t) = xt(t) + xs(t) (1.7
donde:

xt(t) = respuesta transitoria
xs(t) = respuesta a régimen permanente

La definicién del régimen permanente no esta del todo normaliza-
da. En algunos sistemas la respuesta en régimen permanente es,
por lo comin, la que se establece cuando el tiempo tiende a in-
finito. Asi pues, una onda sinusoidal se considera como una
respuesta en régimen permanente, porque su comportamiento es fi-
jo para cualquier intervalo de tiempo, incluso cuando éste tien-
de a infinito. An&logamente, si una respuesta esti descrita por
c(t) = t, puede definirse permanentemente.

La respuesta transitoria se define como la parte de la respuesta
que tiende a cero a medida que el tiempo aumenta. Por lo tanto,
xt(t) tienme la propiedad

lim xt(t) ——-r—3 0
t——> 0

También puede establecerse que la respuesta en régimen permanen-
te es la parte de la respuesta que permanece después que la res-
puesta transitoria ha desaparecido.

Todq; los sistemas de control presentan fenémenos transitorios
anteé de alcanzar el régimen permanente. Puesto que la inercia,
la masa y la induccién son inevitables en los sistemas fisicos,
las respuestas no pueden seguir instanténeamente los cambios
bruscos de la entrada y se observan,.normalmente, transitorios.
La respuesta transitoria de un sistema de control es importante
porque forma parte del comportamiento dinadmico del sistema; la
desviacién entre la salida y la entrada o la respuesta deseada
antes de alcanzar el régimen permanente, cuando se compara con
la entrada de una indicaci6n de la precisién del sistema. Si el

13



régimen permanente de la salida no coincide exactamente con el
de la entrada, se dice que el sistema tiene un error en régimen
permanente. En un sistema fisico, la causa de la fricciétn y de
la naturaleza de cada sistema en concreto; el régimen permanente
de las salidas raras veces coincide con la entrada de referencia.
Por ésto, en los sistemas de control los errores en régimen per-
manente son casi inevitables; y en un problema de proyecto uno
de los objetivos es mantener el error en un minimo por debajo de
un valor de tolerancia.

la respuesta transitoria de la respuesta temporal es la que
tiende a cero a medida que el tiempo aumenta. Naturalmente, 1la
respuesta transitoria tiene un significado Gnicamente cuando se
refiere a un sistema estable, ya que para uno inestable no se
reduce y queda fuera de control.

Normalmente para el estudio del comportamiento transitorio de un
sistema de control se utiliza una entrada en escalén unitario.

1.2.3 Dinadmica en el dominio de Laplace

La solucidén de ecuaciones mayores de 2o. orden es laboriosa si
se emplea el método clésico; asimismo, al incluir las condicio-
nes iniciales para evaluar las constantes de integracién, se re-
quiere la soluci6tn simultanea de un nimero de ecuacioenes alge-
braicas igual al orden de la ecuacién diferencial.

Un método utilizado extensamente para facilitar y sistematizar
la soluciétn de ecuaciones diferenciales ordinarias con coe-
ficientes constantes, es el de la transformacién de Laplace.

1.2.3.1 Definicitn

f(t) es una funcién real de una variable t definida para t=>0,
entonces su transformaci6tn estd dada por:

14



1 ety -J-ftt) K (s, t) dt
0

en la que 1_ se le conoce como el simbolo operacional de Laplace.
Cuando una funcién K(s,t) es una funcién conocida de dos  varia-
bles (s y t) vy la integral

o0
yt’(t) K (s,t) dt
[}

existe, entonces una funcibédn F(s) es definida, la cual es llama-
da la transformada de Laplace para f(t).

La funci6n K(s,t) es llamada funciétn  Kernell o nGcleo de la
transformacidén, que para este caso es &t y por lo tanto la

transformada de Laplace se define por la siguiente relacién:

oo

$ o1 - Fesd -jf(t) e™at
0

Laplace es la transformaciétn de una funcién del dominio del
tiempo (en donde t es la variable independiente) a el dominio s
(en donde s es la variable independiente) que esta definida en
el plano complejo:

S » 0 + jw

Las ventajas de la transformada son:

- Incluye los limites o condiciones iniciales.
- El trabajo involucrado en la solucién es algebra simple.

- El uso de la tabla de transformadas reduce la labor requerida.

- Los componentes del régimen transiente y permanente de la so-
lucidén son obtenidas simultaneamente.

En el 4pendice A se encuentran las transformadas de Laplace de

15



diversas funciones las cuales corresponden a los disturbios que
se pueden presentar en un proceso.

1.2.4 Dinaédmica en el dominio de la frecuencia

Una tercer alternativa empleada en los sistemas dinamicos es el
uso del an&lisis de la frecuencia. Esta técnica se emplea den-
tro de la dindmica cuando los sistemas son complejos y no se
pueden resolver mediante el dominio del tiempo o de Laplace.

Al igual que en el dominio de Laplace, la restriccién basica de
las técnicas del dominio de la frecuencia es que éstas s6lo pue-
den aplicarse a sistemas lineales o que han sido previamente li-
nealizados alrededor de algGn nivel o punto de operacién es es-

tado estable.

1.2.4.1 Definicibn

La respuesta en el dominio de la frecuencia de un proceso esta
definida como agquel comportamiento del sistema en estado estable
que es impulsado por una entrada sinuscoidal. Esto se muestra en

la figura 1.1.
La entrada Q(t) tiene una onda de seno Qs(t) de amplitud Qy de
frecuencia w, tal que

Qs(t) ~ Q sen wt (1.8)
donde:

t - periodo de un ciclo completo con unidades de tiempo
w = frecuencia que estid dada por rad/tiempo

w - 2%/t (1.9)

16



diversas funciones las cuales corresponden a los disturbios que
se pueden presentar en un proceso.

1.2.4 Dinadmica en el dominio de la frecuencia

Una tercer alternativa empleada en los sistemas dinaémicos es el
uso del anAlisis de la frecuencia. Esta técnica se emplea den-
tro de la din&mica cuando los sistemas son complejos y no se
pueden resolver mediante el dominio del tiempo o de Laplace.

Al igual que en el dominio de Laplace, la restriccién basica de
las técnicas del dominio de la frecuencia es que éstas s0lo pue-
den aplicarse a sistemas lineales o que han sido previamente li-
nealizados alredodor de algun nivel o punto de operacién es es-
tado estable.

1.2.4.1 Definicién

La respuesta en el dominio de la frecuencia de un proceso esta
definida como aquel comportamiento del sistema en estado estable
que es impulsado por una entrada sinusoidal. Esto se muestra en
la figura 1l.1.

La entrada Q(t) tiene una onda de seno Qs(t) de amplitud @ y de
frecuencia w, tal que

Qs(t) - @ sen wt (1.8)

donde:
t - periodo de un ciclo completo con unidades de tiempo

w = frecuencia que esta dada por rad/tiempo

w - 29/t (1.9)
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W 2% _{rad)

T “tiempo

. Fig. 1.1 Respuesta en: el dominio. de la frecuenéia;




en grados w = 360/t (1.10)

en ciclos w =1/t (1.11)

Un ciclo por segunde (cps) es llamado también Hertz (Hz).

En un sistema lineal, si la entrada es una funcién seno con fre-
cuencia w, la salida serd también una onda seno con la misma
frecuencia. No obstante, la salida puede tener una amplitud
distinta a la de la entrada. La figura 1.2a muestra que la sa-
lida xs(t) se retrasa con respecto a la entrada Qs(t) por Tx u-
nidades de tiempo. La figura 1.2b muestra el caso contrario.

El &ngulo de fase O estA definido como la diferencia angular en-
tre la entrada y la salida. En forma de ecuacidén se tiene:

xs(t) - X sen (Wt + 8) (1.12)

donde:
xs(t) = salida con onda seno de entrada de frecuencia w
& = amplitud maxima de la salida x
8 - angulo de fase

Si la salida se retrasa con la entrada, 8 es negativo. Si 1la
salida se adelanta,  es positivo.

8 = (Tx/T) 2% rad = (Tx/T) 360 (1.13)

La magnitud relacionada a M esti definida como la relaci6n de la
amplitud maxima de la salida que cubre la amplitud maxima de la
entrada:

M - X/Q (1.14)

18



entrada Qs(t) salida Xs(t)

a) salida retardada

saliﬁa xs(t) entrada Qs(t)

Tx b) salida adelantada

Fig. 1.2 Entrada-salida sinusoidal
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Para un proceso dado, tanto el &ngulo de fase 6 como la relacién
de magnitud M cambiarsd si se cambia la frecuencia w. Variando w
de cero a infinito se puede conocer la respuesta del sistema.

1.2.4.2 Tebrema béasico

Haciendo la sustituci6on s = iw en la funcién de transferencia G
se obtiene un numerc complejo Giw que tiene lo siguiente:

- Una magnitud Giw que es la misma a la de M que podria obte-
nerse al forzar al sistema una onda seno de frecuencia w.

- Un &ngulo de fase o argumento { G(iw), que es igual al &ngulo
de fase 0 que podria obtenerse forzando al sistema a una onda
seno con una frecuencia w.

[G(iwﬂ = M(iw) (1.15)

G(iw) es un nimero complejo, el culdl estA representado por una

parte real y una imaginaria.
G(iw) = Re[G(iw)] + Im[G(iw)] ; (1.15)

KG(iw) - 8(iw) = arc tan [Im G(iw)/Re G(iw)] (1.17)

1.2.4.3 Representacién
Existen tres diagramas que son cominmente empleados para mostrar

como la magnitud M y el &ngulo @ varian con 1la frecuencia w.
Estos diagramas son:
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a) Diagrama de Bode
b) Diagrama de Nyquist
c) Diagrama de Nichols

a) Diagrama de Bode. El diagrama de Bode es 1la representacién
grafica mas comin de las funciones M y 8. Este diagrama consta
de dos graficas: 1) logaritmo de M contra logaritmo de w, y 2) 8
contra logaritmo de w. Algunas veces, en lugar de graficar lo-
garitmo de M, se grafica 20 logaritmo de M, 1o cual se conoce
como decibeles; este término se utiliza extensamente en el campo
de la ingenierfa eléctrica y algunas veces también en el de con-
trol de proceso.

b) Diagrama de Nyquist. Un diagrama de Nyquist (también 1llamado
diagrama polar) es otra forma de graficar la respuesta en fre-
cuencia de los sistemas de control:; al contrario del caso de las
dos graficas de los diagramas de Bode, con este método se tiene
la ventaja de que sb6lo se hace una grafica. El1 diagrama polar
es el de la funcibébn compleja G(iw) conforme w va de 0 ao0 ; pa-
ra todo valor w existe un vector en el plano complejo, con cuyo
extremo se gencra un lugar conforme cambia w; el principio del
vector esta en el origen, y su longitud es igual a la razén de
amplitud de la funcién G(iw); el &angulo que forma con el eje po-
sitivo real es el de fase.

c) Diagrama de Nichols. El diagrama de Nichols es otra manera
de mepresentar graficamente la respuesta en frecuemcia de los
sistemas. Esencialmente es un diagrama de la razén de magnitud
contra el angulo de fase.

1.2.5 Funciones de transferencia



Un valor que juega un papel importante en la teoria de control
es la funcién de transferencia. Una  funcién de transferencia
del sistema G(s) se define como la relacién de la variable de
salida X(s) a la variable de entrada Q(s). Esta describe el
comportamiento dinémico de la salida, esto es, cuando se tienen
cambios en'la entrada.

Sea A un sistema de orden N, descrito por la ecuacién diferen-
cial ordinaria lineal:

avust  d s - SR
DS R T
(1.18)
-1
aas , d 7w agss)
bN.d—t—'i + bN"‘E_t-rT::l + ..t b1¢E + onlS\
donde:
a;- ¥ b= coeficientes constantes
Xig= salida

Q8= entrada o funciédn impulsora

Para esta ecuacién, que describe un sistema fisico real, el or-
den de la parte derecha, M, no puede ser mayor que el orden N

N2M
porque fisicamente no tendria solucién.
Aplicando la transformacién de Laplace a la ecuacién 1.18 y re-

solviendo para la relaciotn de salida X(s) a la entrada Q(s), la
funcién de transferencia G(s) del sistema es:
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. -1 [ N
G(s) - :—(S) Cbis® o bygsMT e Ll bis aibg

L119)

(s) ast « q;_.'SN"' ¢ rlagsiriags
Factorizando al numerador y al denominador.se qbtieheﬁ
G(s) = bu(s - 2z9)(s = 22) ... (S = 2n) 120y
an(s - Pq)(s - p2) ... (s - Py) .

Las rafces del denominador son llamados polos de la funcién de
transferencia, p;. Las raices del numerador son llamados los
ceros de la funcién de transferencia, z;.
Los polos de la funcién de transferencia pueden ser reales o
complejos conjugados, la parte real de los polos debe ser nega-
tiva para que el sistema sea estable.

La localizacién de los ceros afectan la respuesta dinamica del
sistema, pero no tiene ningin efecto sobre la estabilidad del
mismo.

1.2.6 Respuesta de sistemas de segundo orden a una perturbacién
de tipo escalén -

Generalmente, una funcién de transferencia de segundo orden se
escribe de cualquiera de las dos formas siguientes:

X(s) K K
Qs)  (Tys + 1I0T,s «+ 1 T, 82 + (T +Xp) s +1
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G (&) £ K
G(s): = =
¢ . -Q(8). . Tz 82 s 2T ¥ s+ 1

(1.21)

donde:

< - constante de tiempo caracteristica, tiempo
" g+ tasa de amortiguamiento, sin dimensiones

las ‘relaciones entre los vpardmetros de las dos formas son

T\ T, X,

% - T+ V2

2 {7y,

La respuesta de una funcién de transferencia de segundo orden a

un_cambio escaldén de magnitud unitaria en la funcién de forza-

miento, Q(s) = 1/s, se obtiene como sigue. A partir de la ecua-

(1.21)

. K . K Iy Ty
s(T?s?2+27Es + 1) s(s - ry)(s - r,)

x(s)

donde:
L L
t‘.l- - ?— * —-1—
3, ¥
l‘z- - - + —"F—

De las dos Gltimas ecuaciones se infiere que la respuesta de es-



te sistema depende del valor de.la fazén'@e amérciéﬂamiénto;'i .
Para un valor de % € 1, las rafces ryyir, sonibomb;ejas,‘y"la
respuesta que se obtiene del sistema se expresa mediante la’ si- "

guiente ecuacién:

3

X(t)-K[l- 1 e-"%sen(|1_‘gz.i-0tan'1E)]r

N A A
La respuesta de este tipo de sistema se elustra graficamente en
la figura 1.3; como se puede ver, la respuesta es oscillatoria y,
por tanto, se dice que los sistemas de este tipo son bajoamorti-
guados.
Para un valor de ? « 1, las rajces son reales e iguales; la rés—

puesta se expresa mediante

- - 4 tr
X(t) [1 (l*T)e ]

En la figura 1.3 se ilustra la respuesta de este sistema,  la
cual es la aproximacién mas rapida al valor final, sin sobrepa-
sarlo, y en consecuencia, no hay oscilacién. Los sistemas en
que 3 = 1 se denominan criticamente amortiguados.

Para un valor de } > 1 las raices son reales y diferentes, 1la
respuesta del sistema la da

3 05 o=
e X Sl 5 —_— s
X(t) = K (1 -0.5e7T [eT (1 + ) v e 1 - )
¥ 3
La respuesta de este tipo de sistema también se muestra en la
figura 1.3. La respuesta jamas sobrepasa al valor final y su a-

proximacién es mas lenta que en los sistemas criticamente amor-
ticuados. Se dice que este tipo de sistema estad sobreamortigua-
do.



;<1' 5~ 'f;3<7L}

¥51

Fig. 1.3 Respuesta de un sistema de 2o0. orden a un cambio
: escalén unitario en la funcién de forzamiento.
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El anAlisis de la respuesta del sistema bajoamortiguado es de
paft:icular interés en el estudio del control automitico de pro-
_ ceso, esto se debe al hecho de que la respuesta de la mayoria de
los circuitos cerrados es semejante a la respuesta bajoamorti-
guada. A continuacidn se definen algunos términos importantes
en relacién con esta respuesta. Refiriendonos a la figura 1.4
se tiene:

a) Overshoot. E1 "overshoot" es la cantidad en que la respuesta
excede el valor final de estado estacionario; generalmente se
expresa como la relacién B/A

on - SATTES

b) Relacién de decaimiento. La relacién de decaimiento se defi-
ne como

B_;zﬂ}/1-;=

c/

Este es un término importante, ya que sirve como criterio para
establecer la respuesta satisfactoria de los sistemas de control.

c) Tiempo de aumento, tp. Es el tiempo que tarda la respuesta
en alcanzar por primera vez el valor final.

d) Tiempo de respuesta, tg. Es el tiempo que tarda la respuesta
en llegar a ciertos limites preestablecidos del wvalor final 'y
permanecer dentro de ellos. Dichos limites son arbitrarios; los
valores tipicos son +5% 6 :3%. )

e) Periodo de oscilacién, T. El periodo de oscilacién se expre-

sa mediante
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“Limite del tiempo
- de-asentamiento

Fig. 1.4 Respuesta de un Proceso bajoamortiguado
de 20. orden.
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= tiempo/cicldf‘
ll _32 - 7 Ty

Otro término relacionado con el periodo-de osctlaciﬁ
“cuencia ciclica, f, que se define como

ciclo/tiempo .

Otros dos términos son el periodo natural de oscilacién v la fre-
-cuencia natural, cuando % - 0; éstos son

T, = 2%

1

29°7¢T

fn

Frecuentemente también se usa la siguiente expresién

para--una-
funcién de transferencia de segundo orden:

oes) - X(s) _ K
o & 23 o .1 .23
n Wa

El término w, se conoce como frecuencia natural.

Al comparar .la
ecuaciébn 1.23 con la 1.21, se ve facilmente que

A=

La frecuencia en radianes, w, se relaciona con la frecuencia ci-

29



clica, f, mediante
w o= 29f - (1.24)

¥, por substitucién de la ecuacién 1.22 en la 1.24, se relaciona
la frecuencia en radianes con la frecuencia natural:

u-21f-2‘112;_§; - l:tgz - wy ll-}z-




1.3 OBJETIVOS DE LA TECRIA DE CONTROL

Un controlador es un aparato que mide el valor de una - varfable,
cantidad o condicion y opera para corregir cualquier desviacidn
de este valor medido comparado con la referencia seleccionada.
Un sistema de control es cualquier arreglo operable, de uno o
mas controladores empleado ﬁara ejecutar un conjunto de funcio-
nes de control planeadas. »

El control de las plantas de procesos ha hecho que el ingeniero
quimico tenga necesidad de implementar instrumentos y controla-
dores dentro de las plantas quimicas para obtener mejor opera-
cidn en ellas.

Los principales objetivos de la teoria de control son:

- El objetivo primordial es aumentar, hasta donde las condicio-
nes de operacion lo permitan, la productividad del proceso.

- Hacer de la planta un lugar de trabajo seguro.

- Mantener una Optima calidad del producto deseado.

Durante la operacidn, una planta quimica debe satisfacer objeti-
vos impuestos para su disefio y operacidn, condiciones econdmicas
y sociales. Algunos de estos objetivos operacionales son:

Seguridad. La seguridad en la operacion de un proceso quimico
es un requerimiento primario para el bienestar de la gente en
la planta y para la contribucion continua al desarrollo econd-
mico. Asi, la temperatura, presion de operacion, concentra-
cion de reactivos y productos deben estar dentro de los 1limi-
tes tolerables.

Especificaciones de produccion. Una planta debe producir la
cantidad deseada y la calidad de los productos finales.

Reglamentos de los alrededores. Varias leyes estatales y fe-
derales pueden especificar que las temperaturas, las concen-
traciones de las especies quimicas y los flujos de los efluen-
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tes para que una planta esté dentro de ciertos limites.

~ Econdmicos. La operacidn de una planta debe conformar las
condiciones de mercado, esto es, la disponibilidad de materias
primas y la demanda de 1los productos finales. Ademas, debe
ser posible y econdmico en la utilizacidn de materias primas,
energia, capital y mano de obra.

Todo &ésto se lleva a cabo a través de un arreglo racional de e-
quipo, aparatos de medicién, valvulas, controladoqes, computado-
ras e intefvenciones humanas como operadores y disefadores. de
planta, los cuales, juntos constituyen el sistema de control.
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1.4 ASPECTOS DEL DISERO DE UN SISTEMA DE CONTROL

Los sistemas de control pueden tener mads de una entrada o una

salida. A menudo todas las entradas y salidas quedan bien defi-

nidas con la descripcidn del sistema, aunque algunas veces e&ste
no es el caso.

La entrada es el estimulo o excitacidn.que se aplica a un siste-

ma de control desde una fuente de energia externa, generalmente

con el fin de producir por parte del sistema de control, una
respuesta especificada.

La salida es la respuesta obtenida del sistema de control. Pue-

de o no ser igual a la respuesta especificada que la entrada im-

plica.

Los sistemas de control se clasifican en sistemas de circuito a-

bierto y sistemas de circuito cerrado. La distincion la deter-

mina la accidn de control, que es la cantidad que activa el sis-
tema para producir la salida.

Un sistema de control de circuito abierto es aquel en el cual la

accion de control es independiente de la salida. Se refiere a

la situacion en la cual se desconecta el contreolador del sistema,

es decir, el controlador no realiza ninguna funcion relativa a

cémo mantener la variable controlada en el punto de control, que

es el valor que se desea tenga la variable controlada.

Un circuito de control de circuito cerrado es aquel en el cual

la accion de control es en cierto modo dependiente de la salida.

Se refiere a la situacidn en la cual se conecta el controlador

al proceso, el controlador compara el punto de control con la

variable controlada y determina la accion correctiva.

Los sistemas de control de circuito abierto tienen dos rasgos

sobresalientes:

- La habilidad que éstos tienen para ejecutar una accidn con e-
xactitud estd determinada por su calibracion. Calibrar signi-
fica establecer o restablecer una relacion entre la entrada vy
la salida con el fin de obtener del sistema la exactitud de-
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seada.

- Estos sistemas no tienen problemas de la inestabilidad.

Los sistemas de control de circuito cerrado se llaman comunmente
sistemas de control por retroalimentacidn; se dice que existe
retroalimentacidn en un sistema cuando existe una secuencia ce-
rrada de relaciones de causa y efectoc entre las variables del
sistema.

1.4.1 Clasificacidon de variables

Las variables de un proceso quimico se dividen en dos grupos:

- Variables de entrada. Son las variables que denotan los efec-
tos en los alrededores del proceso quimico.

Estas variables se clasifican en disturbios y variables ajus-
tables.

Los disturbios son aquellas variables que no se pueden contro-
lar.

Las variables ajustables son aquellas cuyos valores pueden ser
ajustados libremente, ya sea por un operador o un mecanismo de
control.

Variables de salida. Son las varilables que denotan los efec-
tos del proceso en los alrededores. Se dividen en medibles vy

no medibles.
Las variables medibles son las variables en donde los wvalores
se pueden conocer directamente.

Las variables también se pueden clasificar como:

~-Variables manipulables. Cuando los disturbios entran al pro-
ceso, la planta normalmente tendera a un nuevo régimen perma-
nente. Sin embargo, un operador puede altprar los nuevos va-
lores del estado estable si cambia algunas de las variables de
entrada al proceso, por ejemplo: el flujo de las alimentacio-
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nes, el flujo de agua de enfriamiento de un condensador par-
cial, el flujo de combustible a un quemador, etc. Estas va-
riables de entrada al proceso son llamadas variables manipu-
lables.

- Variables controlables. Normalmente son las variables de es-
tado que desean mantenerse a un valor constante.
Por supuesto que si algunas de las variables permanecen cons-
tantes en las condiciones dptimas de estado estable los dis-
turbios que entren al proceso pueden elegirse como variables
controlables.

- Variables medibles. Son las entradas a los controladores para
generar sefiales de error, esto es, que son comparados con el
prunto de ajuste, el cual es el valor deseado de 1la variable
controlada. De aqui que normalmente se emplearan las varia-
bles controlables como las variables medidas. En los casos en
donde las variables controlables no pueden ser medidas, enton-
ces se deberd recurrir al control inferencial. El control in-
ferencial usa mediciones secundarias (debido a que las varia-
bles controladas no pueden medirse) para ajustar los valores
de las varjables manipuladas. El objetivo es mantener la va-
riable controlada no medible en su nivel deseado.

1.4.2 Elementos del disefio de un sistema de control

Para disefiar un sistema de control que satisfaga las necesidades
de un proceso quimico se deben tomar en cuenta los siguientes
puntos:

1.4.2.1 Definicidn de los objectivos de control

En la configuracién de un sistema de control, el elemento mas
importante es el proceso quimico con que se est& representando
el equipo, conjuntamente con la operacién fisica o quimica que
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ocurra.
Para satisfacer los objetivos operacionales es necesario:

- Suprimir las influencias de disturbios externos. Suprimir 1la
influencia de disturbios externos a un procesoc es el objetivo
mas comin de un controlador en una planta quimica. Estos dis-
turbios denotan el efecto que el ambiente tiene sobre un reac-
tor, separador, intercambiador de calor y sobre los que usual-
mente esté&n fuera del alcance del operador humano. Para ésto
se necesita introducir un mecanismo de control que producira
los cambios propicios sobre el proceso que cancelardn el im-
pacto negativo que tales disturbios pueden tener sobre la ope-
racion deseada de una planta quimica.

~ Asegurar la estabilidad del proceso. Considerando el compor-
tamiento de la variable X, mostrada en la figura 1.5.

Nétese que al tiempo t ~ to el valor constante de x es pertur-
bado por algun factor externo, pero este tiempo progresivo ha-
ce que el valor de x regrese al valor inicial. S8i x es una
variable como la temperatura, la presid6n, la concentracién o
el flujo, el proceso es estable y no necesita la intervencioén
externa para la estabilizacién. Esta claro que no se necesita
mecanismo de control para forzar x a regresar al valor inicial.
En contraste al comportamiento ya descrito, la variable mos-
trada en la figura 1.6 no regresa al valor inicial después de
haber sido perturbada por influencias externas.

lLos procesos cuyas variables siguen el patrdén indicado por "y"
en la figura 1.6 (curvas A, B, C) son llamados procesos ines-
tables y requieren control externo para la estabilizacién de
su comportamiento.

- Optimizar el funcionamiento de un proceso quimico. La seguri-
dad y satisfaccién de las especificaciones de produccién son
los dos principales objetivos para una planta quimica. Cuando
uno de estos objetivos se llevan a cabo, el siguiente objetivo
es hacer que la operacitn de la planta sea mas productiva.
Dado que el factor gue afecta las condiciones de la planta
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tiempo

1.5 Respuesta de un sistema estable.
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«cambia, lo que se desea es que ésta sea capaz de cambiar su o-
peracién (flujo, presién, concentracion, temperatura). es. una
ruta que sea objetivamente econétmica y siempre maximizandola.

1.4.2.2 Seleccién de variables

Cualquiera que sean los objetivos de control. se tiene necesidad
de controlar la ejecucién de un proceso y para ésto es preciso
medir los valores de ciertas variables del proceso (temperatura,
presiones, concentraciones, gastos, ete.).

Es preferible que las variables que seran medidas para controlar
la ejecucién del proceso o sistema sean obtenidas directamente.
Tales mediciones son conoclidas como primarias.

Una vez que se han especificado los objetivos de control y se
han identificado a las variables medibles, lo siguiente es cues-
ticnar como afecta un cambio al proceso.

Para determinar cuales son las variables manipulables que se
pueden utilizar para el control de un proceso quimico se debe
tomar en cuenta que usualmente en un proceso se tienen varias
variables de entrada que pueden ser ajustadas libremente. Es
de gran importancia que variables se seleccionan como variables
manipulables.

1.4.3 Configuracidén de un sistema de control

Una configuracién de control se define como la estructura de in-
formacién que es usada para conectar las medidas disponibles a
las variables disponibles manipulables.

Dependiendo de el numero de variables de entrada y salida se ma-
nejan dos tipos de configuraciones, la configuraciétn de una en-
trada y una salida (SISO), o la configuraciétn de multiples en-
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tradas y maltiples salidas (MIMO). Es decir, en un sistema SISO
(Single Input - Single Ouput) entra una sefial sencilla y sale u-
na sefial sencilla. Cuando no ocurre lo anterior se tendréan sis-
temas MIMO (Multiple Input - Multiple Ouput), que presentan en-
tradas y salidas multiples.

En la industria quimica, la mayoria de las configuraciones son
MIMO. Sin embargo, lo m8s comin es comenzar con una configura-
cién SISO y continuar con una configuracién MIMO.
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CAPITULO 2

ESQUEMAS DE CONTROIL., Y
SUsS ELEMENTOS



2.1 ESQUEMAS DE CONTROL

Un esquema de control es la ésbructura de informacifn que se em-
Plea para conectar las medidas disponibles a las variables dis-
ponibles manipulables.

Existen basicamente dos esquemas de control: el control feedback
o por retroalimentacién y e{ control feedforward o por accién
precalculada.

Cada uno de estos esquemas de control presentan ventajas y des-
ventajas que determinan cual de ellos dari el mejor resultado al
implementarlo dentro de la planta. En algunos casos, la utili-
zacién de estos no garantiza el funcionamiento 6ptimo; por lo
que, en estos casos, se puede recurrir a utilizar alguna modifi-
cacidon de los esquemas principales. Esto conduce al ingeniero a
crear otros esquemas de control.

Considerando las estructuras que forman los esquemas de control,
éstos se pueden clasificar como:

rCOntrol en cascada
anular
Control de sistema selectivo
Control de rango dividido
Feedback 4 Control de ciclo de tiempo
Control programado

Control de punto final

Control de arranque

Feedforward {-Control de relacioéon
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2.2 CARACTERISTICA, VENTAJAS Y DESVENTAJAS DE LOS
ESQUEMAS DE CONTROL

2.2.1 Control feedback

En este tipo de control, se toma la variable controlada y se re-
troalimenta al controlador para que éste pueda tomar una desi-
cidn. La diferencia entre el punto de ajuste (que es el wvalor
que se desea que tenga la variable controlada) y el valor real
de la variable controlada, es el error.

El controlador opera sobre el error y produce una salida, 1la
cual es generalmente una seflal eléctrica o neumatica, que se mi-
de empleando un dispositivo adecuado. En la mayoria de los siste-
mas de control esta sefial actia sobre una valvula, para manipu-
lar el flujo de alguna corriente. Este flujo es la variable ma-
nipulada y es cambiada de tal forma que en el comparador no haya
sefial de error. El diagrama de bloques del control feedback se
muestra en la figura 2.1.

Las ventajas del control feedback son las siguientes:

- Es una técnica muy simple que compensa todas las perturbacio-

nes.

- El valor de la variable controlada es comparada continuamente
con el valor deseado.

- No es necesario conocer cuales son los posibles disturbios que
existen en el proceso, ya que en teoria, éste puede compensar
a cada uno de ellos.

- Involucra pocos controladores. por lo que tiende a ser econd-

mico.

- Este esquema de control no se afecta por errores en el modela-
do.

- Es insensible a cambios en los parametros del proceso.
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Fig. 2.1 Diagrama dé bloques feedback generaAlu;:;

44



Las desventajas de este tipo de sistemas son:

_~ La accién de control correcto para los disturbios no ocurre has-
ta que se detecta el error, y los errores son ajustados cuando
el sistema de control intenta eliminarlos.

- Es insatisfactorio para procesos lentos o con tiempo muerto
significativo. El tiempo muerto es el retraso de tiempo que e-
xiste entre el inicio de un cambio de la variable controlada vy
el momento en que empieza la respuesta a dicho cambio.

- Opera por prueba y error. Si la accib6bn sobre el control es re-
lativamente fuerte, entonces habrad una tendencia de la variable
controlada para "dispararse" del punto de ajuste con oscilacio-
nes subsecuentes, lo cual es tipico de los sistemas feedback vy
crea inestabilidad en la respuesta del circuito.

El sistema feedback puede trabajar con distintos modos de con-
trol, que es la acciébn correctiva del controlador sobre el ele-
mento final de control. Los modos de control son:

a) Controlador propocional (P). Los controladores proporcionales
son los mAs simples, ya que s6lo tienen un parametro de ajuste
que puede ser Kc o PB. La desventaja de los mismos es que operan
con una desviacién en la variable que se controla.

En este controlador proporcional la salida actuante es proporcio-
nal al error.

c(t) = Kce (t) + cs
Donde:
Kc = ganancia proporcional del controlador
cs = sefial de referencia del controlador

PB = banda proporcional = 100/Kc

La PB se refiere al error (expresado en procentaje de rango de
la variable que se controla) que se requiere para llevar la sa-
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lida del controlador del valor mas bajo.hasta el mas alto. El
valor de la PB debe variar entre 1< PB< 500. Para valores muy
grandes o muy pequefios de Kc sera mas alta la sensibilidad de la
sefial actuante sobre el error.

Se define la sefial de la desviacidn de la sefial actuante c’t co-

mo:
et - c(t) - cs

c’(t) = Kce (t) 2.1

La ecuacion 2.1 es la de un controlador proporcional, su funcidn
de transferencia es igual a K¢

Ge(s) = Ke

b) Controlador proporciocnal integral (PI). Este tipo de contro-
ladores tienen dos parametros de ajuste: la ganancia o PB y el
tiempo de reajuste o rapidez de reajuste, la ventaja de este
controlador es que la accion de integracidn o de reajuste elimi-
na la desviacién.

En el controlador PI la sefial actuante se relaciona al error por

la siguiente expresion: .

c(t) -~ Kca (E) + ?— E(t) dt + os

T
‘o
En donde:
1;'- constante integral de tiempo o tiempo de reajuste,

min.

El tiempo de reajuste es un parametro ajustable y algunas veces
se les conoce como minutos por repeticion.

0.1¢ ’t} < 50



El efecto que tiene en la salida c(t) es que estd cambiando
mientras el error exista. Elimina pequefios errores.

La funcidén de transferencia es:

1
G(s) = Ke (1 + —)
Ats

¢) Controlador proporcional integral derivativo (PID). Este con-
trolador tiene tres parametros de ajuste: la ganancia o PB, ‘el
tiempo de reajuste o rapidez de reajuste y la rapidez derivativa.
La rapidez derivativa se da siempre en minutos. Los controlado-
res PID se recomiendan para circuitos con constante ‘de tiempo
larga en las que no hay ruido.
La ventaja del modo derivativo es que proporciona la capacidad
de "ver hacia donde se dirige el proceso".
La sefial actuante de este controlador esta dada por:

t

de
D dt

c(t) - Ko s (B) + =2 ECt) dt + Ke1
T

En donde:
’ro“ constante de tiempo derivativo, min.

Con la presencia del término e el controlador PID anticipa que
el error esté en un futuro inmediato, y éste aplica una accidn
de control derivativo se le conoce como anticipatorio.
La funcion de transferencia es:

Gc(s) =~ Ke (1 + —1- vT s)

s

El control feedback envuelve una medicidn y una variable manipu-
lable en un circuito. No obstante, existen otras configuracio-
nes que miden y manipulan mas de una variable, en estos casos
los sistemas de control tienen multiples circuitos de control.

Estas configuraciones son:



2.2.1.1 Control en cascada

Uno de los métodos méas utilizados para reducir al minimo las
perturbaciones que entran en un proceso lento, es el método de
control en cascada o de circuitos multiples.
Este método puede acelerar la respuesta del sistema de control,
reduciendo la constante de tiempo de la funcién de transferen-
cia del proceso que relaciona la variable manipulable con la
salida del mismo.
Esta técnica de control en cascada utiliza dos mediciones y los
sistemas de control para manipular un elemento de control sen-
cillo. Su propb6sito es proporcionar un aumento de estabilidad
en problemas de control de proceos complejos.
El control en cascada realiza dos importantes funciones:
- Reduce el efecto de los cambios cerca de su origen, no impor-
tando los diferentes cambios.
~ Mejora la dindmica de un sistema reduciendo el tiempo muerto
del sistema.
La figura 2.2 muestra el sistema de control de nivel de un tan-
que alimentado. El objetivo principal es evitar cambios Trapi-
dos en el flujo de alimentacién. Se utiliza un control de ni-
vel de liquido promedio. Sin embargo, ésto protege s6lo de
cambios repentinos de flujo dentro de la alimentacién del tan-
que. En este caso las variables importantes son los cambios de
presibtn. El [lujo debe ser mantenido constante no importando
que condiciones de presién existan. Esto es, dos clases de
cambios deben ser controlados: el nivel y la presi6én del tanque.
La solucién se muestra en la figura 2.2.
Un segundo sistema de control es conectado al circuito de con-
trol de nivel. E] controlador de nivel "cascada" es conectado
al controlador de flujo. Todo lo que se requiere es un circui-
to de control de flujo con una referencia de entrada obtenida
del controlador de nivel. As{ que el flujo es mantenido auto-
maticamente constante a un punto de ajuste dado. Los cambios
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de presion sobre la corriente y bajo la. corriente. no "afectan.

Como ol nivel cambia, la sefial de la entrada de referencia .- tam-

bién cambia. EsLo se registra en el punto de ajuste y' el “Flujo
es controlado por el controlador de flujo. :

2.2.1.2 Control de sistema selectivo.

El control de sistema selectivo transficre una accidn de control
de una produccidén controlada a otra de acuerdo a una necesidad,
‘existen diversos tipos de sistemas de control selectivo, entre
ellos:

2.2.1.2.1 Control anular

En sistemas de control de procesos llega a ser deseable limitar
una variable de proceso a algdn valor ya sea bajo 0 alto para e-
vitar dafios al equipo o al producto. Esto se logra gracias a
los aparatos anulares. Las variables se determinan dentro de un
limite colocado por los aparatos anulares, funcionan en los sis-
temas de cantrol continuo, cuando los limites colocados son ex-
cedidos, los aparatos anulares toman acciones predeterminadas.
Hay diversas opciones que se pueden tomar cuando las anulaciones
ocurren. En algunos casos, el control puede ser un interruptor
a una variable secundaria hasta la operacidn de la variable pri-
maria, regresando dentro de los limites previamente descritos.
En otros casos, cl controlador de salida puede resultar un limi-
te predeterminado y las acciones positivas del Interruptor puc-
den tomar lugares propias de la accidn del proceso. como el cie-
rre de una valvula para detener el flujo de vapor de un procesn
de reacc1idn, la apertura de una valvula para enfriar, la apertu-
ra de una valvula de venteo, el cierre de una valvula de alimen-
tacion catalitica, etc.
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2.2.1.2.2 Control subastador

Esta configuracién selecciona entre diversas medidas similares,
una con el valor mads alto y alimentan é&sta al controlador. Asfi
el controlador elige la medida que domina la salida y una varia-
ble manipulada.

Por ejemplo: en un reactor catalitico con una reaccién altamente
exotérmica, la temperatura mids alta en la oxidaci6én de hidrocar-
buros se conoce como "punto caliente". La localizacién de este
punto a lo largo de la longitud del reactor, depende de las con-
diciones de alimentacidén {(temperatura., concentracioén, flujo) vy
la actividad catalitica. El valor del punto caliente también
depende de los factores anteriores y de la temperatura del re-
frigerante. El objetivo del control primario es poder bajar la
temperatura del punto caliente a un 1limite superior. Asi, se
necesita un sistema de control que pueda identificar la locali-
zaci6tn de la temperatura del punto caliente y suministrar la ac-
cién correcta del controlador. Esto se puede conseguir a través
de:

- Localizar diversos termopares a lo largo de la longitud del

reactor.

- Utilizar un sistema subastador para seleccionar la temperatura
mas alta, la cual serd empleada por el controlador del flujo
del refrigerante (figura 2.3).

2.2.1.3 Control de rango dividido

La configuracidn de rango dividido s6lo mide una variable y tie-
ne mas de una variable manipulada. Se puede controlar un proce-
so mediante la coordinacién de diversas variables manipuladas,
las cuales tienen el mismo efecto en la salida del controlador.
Por ejemplo:

Si se considera el reactor de la figura 2.4, dos valwvulas de
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control manipulan la alimentacién y la salida de los productos.
Cuando por varias razones la presidn en el reactor se incremen-
ta, el controlador seflala un valor menor. Entonces se divide. en -
dos partes, afectando simultaneamente a las dos valvulas y se
tienen las siguientes acciones:

- Como la salida del controlador se incrementa de 6 a 9 psig,
la valvula V2 abre continuamente mientras V1 permanece comple-
tamente abierta. Ambas acciones inician la reduccién en la
presion.

- Para un incremento grande en la presion del reactor, la salida
del controlador puede exceder 9 psig. En tal caso, la valwvula
V2 es completamente abierta mientras V1 se cierra. Ambas ac-
ciones inician una reduccidn en la presidn hasta que el reac-
tor regresa al valor deseado.

2.2.1.4 Control de ciclo de tiempo (on-off)

El control de ciclo de tiempo involucra uno o mas circuitos, u-
sualmente eléctricos, los cuales activan valvulas on-off y otros
aparatos de control para operaciones repetitivas realizadas en
procesos de operaciodn.

Hay muchas funciones de proceso gque requieren este tipo de con-
trol para secuencias operacionales totales. Algunas funciones
son simples, como las camaras de secado con aire desecante que
tienen dos lechos desecantes usados alternativamente en el seca-
do y en ciclos de reactivacion.

Existen sistemas mds complejos, como los sistemas de secado de
tipo adsorbente o como los tamices moleculares para eliminar hu-
medad u otros liquidos o separar componentes. Sistemas como és-
tos involucran cambios, operacidn de hornear y funciones de
on-off que son logrados en un ciclo de tiempo o una combinaciodn
del control de ciclo de tiempo y de control de punto final.
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2.2.1.5 Control programado

El control programado es utilizado en procesos continuos o por
lotes para controlar mezclas de operaciones, para secuencias de
operaciones de secado y para controlar sistemas que involucren
secuencias repetidas.

2.2.1.6 Control de punto final

El control de punto final es una combinacion de sistemas de con-
trol en el cual una variable primaria es ajustada automadticamen-
te.

En la figura 2.5 se ilustra una aplicacidn tipica del control de
punto final. En el ejemplo, un proceso debe ser neutro en el
tanque mezclador para prevenir una corrosién innecesaria al e-
quipo. Una combinacion de los sistemas de control en cascada vy
de relacidn se usa para este proposito. El andlisis de punto
final es hecho por un detector de pH, y su controlador ajusta la
razdn del agente neutralizante (flujo secundario) a la corriente
de acido (flujo primario) para llevar a cabo una mezcla neutra-
lizada. Como hay cambio de acidez en la corriente primaria, el
controlador de pH detecta la desviacidén del punto de ajuste y a-
justa la razdn colocandose automdticamente para mantener la mez-
cla bajo control.

Esta técnica puede ser aplicada para controlar la razon
aire- combuétible en hornos al medir el contenido de oxigeno del
escape de gases.

2.2.1.7 Control de arranque
El control de arranque se emplea en sistemas donde el control

del proceso estd en funcion del tiempo. También regula procesos
batch de acuerdo al algin tiempo predeterminado. Los diversos
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‘métodos se describen a continuacion ¥ se iihstfah éh, la figura
206, T

" Controlador de paro automdtico. Pone en marcha el cicloe al o-
pr;mlr un botdn, éste abre una valvula y -se :mantiene abierta
hasta que la variable controlada lleva a un valor predeterminado,
el punto de paro, la valvula entonces, cierra automdticamente.
Controlador de tiempo transcurrido. Se pone en marcha un perio-
do de tiempo determinado en el cual lleva la variable controlada
a su punto de ajuste. Al final de este periodo, la valvula cie-
rra automdticamente.

Controlador de tiempo transcurrido con accion diferida. El
tiempo transcurrido se cuenta a partir del tiempo en que la va-
riable controlada llega al punto de ajuste.

Controlador de alabe. Regula un periodo de acuerdo al entorno
de un alabe giratorio. Cuando el ciclo de 360° de un alabe gi-
ratorio no se requiere, eéste regresa a su punto de Iinicio por
medio de un ajustador manual.

Controlador ciclico. Se emplea para precalentar un proceso
batch a una temperatura base seleccionada. Este mantiene la va-
riable controlada a la temperatura por un periodo de tiempo des-
pués del cual la temperatura se incrementa hasta el punto de a-
juste por cierto tiempo después del cual desciende automatica-
mente y termina el control del proceso.

2.2.2. Control feedforward

La nocidn basica del control feedforward es detectar disturbios
antes de entrar al proceso y hacer ajustes en las variables ma-
nipulables para mantener constantes a las variables de salida
0 controladas.

El concepto de control feedforward se ha desarrollado desde los
afios 60°s en los que los controladores convencionales electroni-
cos tenian la opcidn de controlarse con éste tipo de sistemas.



El control feedforward comprende basicamente un procesc de entra-
das maltiples en el cual éstas se pueden medir, es decir, el

control utiliza mediciones de entrada y las relaciones entre las

entradas y la salida para ajustar el proceso con el fin de mi-

nimizar o eliminar los efectos de las perturbaciones de entrada

en la salida del mismo. El esquema de control feedforward se

ilustra en la figura 2.7. Aqui se observa como los cambios en

la magnitud de las cargas para un intercambiador de calor son

medidos en la alimentacién del liquido antes de que el cambio a-

fecte al intercambiador y la computadora calcula la cantidad de

Qapor necesaria de acuerdo a los cambios en la alimentacién. A-

si, el requerimiento de cambio de calor es anticipado debido a

las variaciones en la carga y la temperatura de salida teb6rica-

mente permaneces estables.

Las ventajas son:

La ventaja principal del control feedforward es que éste detec-
ta los disturbios cuando éstos ocurren y los compensa antes de

que desarrollen un error.

Puede compensar parcialmente los disturbios en los sistemas de
en los que no es posible evitarlos.

Es muy Gtil en los casos en que la variable controlada no se

puede medir.

- Es bueno para sistemas lentos o con tiempo muerto significati-
vo.

- No introduce inestabilidad en la respuesta del circuito cerra-

do.

Las gesventéjas son:

- La accién feedforward es mas aplicable a procesos dificiles de
réqular pero se requieren conocimientos considerables del pro-
céso.

-~ Depende de la exactitud, esto es, requiere un conocimiento
completo de la dinémica del proceso, pero en algunas ocasiones
atn si se conoce esta informacién, puede que sea fisicamente
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imposible alcanzar la compensacidn del sistema.

Es insensible a las variaciones en los parametros del proceso.

Requiere identificacidon de todas las perturbaciones posibles y
su medida directa.

La variable controlada no es comparada con el valor deseado.

Es mds costoso que los sistemas de control convencionales.

2.2.2.2 Control de relacion

Es un tipo especial de control feedforward en donde dos varia-
bles son medidas y se conserva una relacion constante entre una
y otra. El esquema predominante en la década de los 40°s ( vy
que todavia se sigue utilizando), usaba una relacidén ajustable
entre la variable primaria o incontrolable y el indice de con-
trol de la variable secundaria o controlable, y entonces ambas
>variables son medidas pero sdlo una puede ser controlada. La u-
nidad de relacion normalmente tiene una escala ajustada manual-
mente para mantener la relacidn entre dos variables.

La figura 2.8 a y b muestran dos diferentes configuraciones del
control de relacidn para dos corrientes. El flujo A es 1la co-
rriente controlable.

En la configuracidn a se miden los dos flujos y se toma su rela-
cidn, la cual es comparada en la relacidn deseada (punto de a-
juste) y la desviacidn (error) entre las relaciones medidas y
deseadas constituyen la sefial actuante para el controlador de
relacion.

En la configuracion b se mide el flujo de la corriente no con-
trolable A o flujo primario r y se multiplica por un factor de
relacion k el cual estd dado por la relacion fija ajustada ma-
nualmente.

El resultado es la razdén de flujo que la corriente B pueda toner
y constituye el punto de ajuste, esto es, una sefal de referen-
cia igual a kr, el cual es comparado con el flujo medido B. ILa
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controlador 'y la senalideff :
damente el Elujo secundario para ace
B es igual a cero.-

SkESSBIei0

Lo que significa que la relaci6én entre r y B, esto es. entre el
flujo primario y secundario es igual a k.

Cuando se emplean controladores de relacién se debe asegurar que
ambos medidores estén en las mismas unidades (por ejemplo gpm,
Ib/hr, etc.) y que las escalas usadas sean las mismas.

Los sistemas de control de relacién estan disponibles en siste-
mas neumaticos, electrénicos e hidratlicos.

El control de relaciétn se utiliza ampliamente en procesos quimi-
cos, a continuacién se mencionan algunas de sus aplicaciones:

- Conservar la relacién constante entre el flujo de alimentacién
y el vapor en el reboiler de una columna de destilacién.

- Mantener constante la relaci6on de reflujo en una columna de
destilaciébn.

~ Controlar la relaci6n de dos reactivos (alimentacién/cataliza-
dor) que se alimenten a un reactor.

- Mantener constante la relacidén de dos vapores mezclados para
conservar la composici6tn de la mezcla al valor deseado.

- Conservar constante la relacién de purga de una corriente de
recirculacioén.

- Conservar la relacién de combustible/aire en un quemador a su
valor éptimo para una combustion mas eficiente.

- Mantener la relacién de flujo de liquido al flujo de vapor
constante en un absorbedor, para obtener la composicién desea-
da en la corriente de vapor de salida.
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2.3 ELEMENTOS DE.UN ESQUEMA:DE’CONTROL .

" Cada esquema de control mencionado:anteriormente cuenta con = los

siqguientes elementos:

2.3.1 Proceso

El proceso comprende las funciones colectivas realizadas en vy
por el equipo en el cual la variable va a ser controlada. El e-
quipo que es lo que comprende en esta definicién debe entenderse
que no incluye el equipo de control. E1 proceso puede también
definirse como cualquier operacidn ¢ secuencia de operaciones
que involucran un cambio de estado de energia, de composicién u
otra propiedad que puede ser definida con respecto a un dato de

comparacioén.

2.3.2 Sensores

Basicamente los sensores son instrumentos de medicién. Existe
una gran variedad de cllos, asi que lo mds importante llega a
ser, primero, cliasificarlos adecuadamente en los diferentes ti-
pos de variables por medir y/o controlar, las que comGnmente son:
flujo, presién. nivel y temperatura.

L.os sensores son conocidos dentro de la dinamica como los ele-
mentos primarios de medicion. ’

2.3.2.1 Sensores de presién

Bl sensor de presidén mas comin es el tubo de Bourdon, = desarro-
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llado por el ingeniero francés Bugene Bourdon, y el cual se i-
lustra en la figura 2.9, consiste basicamente en un tramo de tu-
bo en forma de herradura, con un extremo sellado y el otro co-
nectado a la fuente de presién. Debido a que la secciébn trans-
versal del tubo es eliptica o plana, al aplicar una presi6on el
tubo tiende a enderezarse, y al quitarla, el tubo retorna a su
forma original, siempre y cuando no se rebase el limite de elas-
ticidad del material del tubo. La cantidad de enderezamiento
que sufre el tubo es proporcional a la presién que se aplica, y
como el extremo abierto del tubo esta& fijo, entonces el extremo
cerrado se puede conectar a un indicador, para sefialar la pre-
sién; o a un transmisor, para generar una sefial neumatica o e-
léctrica.

El rango de presién que se puede medir con el tubo de Bourdon
depende del espesor de las paredes y del material con que se fa-
brica el tubo. PoSteriormente se desarrollé una versién exten-
dida del tubo de Bourdon en forma de helicoide para dar m4s mo-
vimiento al extremo sellado: este elemento se denomina hélice.
Otro tipo comin de tubo de Bourdon es el eclemento espiral.

Otro tipo de sensor de presién es el de fuelle, el cual semeja
una cApsula corrugada hecha de algin material elé&stico, por e-
jemplo, acero inoxidable o latén; al aumentar la presién, el
fuelle se expande (o se contrae), y cuando disminuye, se contrae
( o expande). La cantidad de expansién o contraccién es propor-
cional a la presién que se aplica. Un sensor semejante al de
fuelle es el de diafragma; cuando se incrementa la presién en el
proceso, el centro del diafragma se comprime; la cantidad de mo-
vimiento es proprorcional a la presién que se aplica.

2.3.2.2 Sensores de flujo

El flujo es una de las dos variables de proceso que se miden mas
frecuentemente, la otra es la temperatura; en consencuencia, se
han desarrollado muchos tipos de sensores de flujo.
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Probablemente el sensor de flujo mas popular es el medidor de o-
rificio, que es un disco plano con un agujero, como se muestra
en la figura 2.10. El disco se inserta en la linea de proceso,
perpendicular al movimiento del fluido, con objeto de producir
una caida de presi6n, la cual es proporcional a la razén de flu-
jo volumétrico a través del orificio.
Otro tipo comin de sensor es el medidor magnético de flujo. EIl
principio de operacién de este elemento es la ley de Faraday; es
decir, cuando un material conductor (un fluido) se mueve en &an-
gulo recto a través de un campo magnético, se induce un voltaje,
el cual es proporcional a la intensidad del campo magnético y a
la velocidad del fluido. Si la intensidad del campo magnético
es constante, entonces el voltaje Gnicamente es porporcional a
la velocidad del fluido; ademas. la velocidad que se mide es la
velocidad promedio y, por lo tanto, este sensor se puede utili-
zar para los dos regimenes: laminar y turbulento. Para la cali-
bracién de este medidor de flujo se debe tomar en cuenta el &rea
de la seccidn transversal del tubo, de manera que con la elec-
trénica que se asocia al medidor sea posible calcular el Flujo
volumétrico.
Otro medidor de flujo importante es el medidor de turbina. Es
uno de los mas precisos de que se dispone comercialmente. Su
principio de funcionamiento se basa en un rotor que se hace gi-
rar con el flujo del liquido; la rotacién de las aspas se detec-
ta mediante una bobina de coleccién magnética, la cual emite
pulsos a una frecuencia que es proporcional a la razén de flujo
* volumétrico: este pulso se convierte en una sefial equivalente de
4-20 mA, de manera que se pueda utilizar con instrumentacién e-
lectrénica estandar, el convertidor o transductor es generalmen-
te parte integral del medidor.
Existen muchos otros tipos de medidores de flujo que van desde
el rotametro, toberas de flujo, tubos de venturi, tubos de pitot
y anubares, los cuales se han utilizado durante muchos afios,
hasta los desarrollados mas recientemente, como son los medido-
res de vortice, los ultras6nicos y los medidores de remolino.
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(c)

Fiq. 2.10 Esquemas del medidor de ‘orificio: a)filo agudo, b)filo
de cuadrante, c)de segmento, d)excentrico.
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2.3.2.3 Sensores de nivel

Los tres medidores de nivel mas importantes son el de diferen-
cial de presién, el de flotador y el de burbujeo. El método de
diferencial de presidon consiste en detectar la diferencia de
presién entre la presién en el fondo del liquido y en la parte
superior del liquido, la cual es ocasionada por el peso que ori-
gina el nivel del liquido.

Con el sensor de flotador se detecta el cambio en la fuerza de
empuje sobre un cuerpo sumergido en el liquido. Este sensor se
instala generalmente en un ensamble que sc monta de manera ex-
terna al recipiente. La fuerza que se requiere para mantener al
flotador en su lugar es proporcional al nivel del liquido y se
convierte en una sefial en el transmisor.

El sensor de burbujeo es otro tipo de sensor de presi6én hidros-
tatica, y consiste, como se muestra en la figura 2.11, en un tu-
bo se regula para producir una corriente continua de burbujas, y
la presién que se requiere para producir esta corriente continua
de burbujas, y la presion que se requiere para producir esta co-
rriente continua es una medida de la presidon hidrostatica o ni-
vel del ligquido.

Existen otros métodos nuevos para medir el nivel en los tanques,
algunos de é&stos son patrones de capacitancia, sistemas ultrasé-
nicos y sistemas de radiacion nuclear; los dos Gltimos sensores
también se utilizan para medir nivel en materiales sé6lidos.

2.3.2.4 Sensores de temperatura

La temperatura, junto con el flujo, es la variable que con mayor
frecuencia se mide en la industria de proceso. La temperatura

se utiliza frecuentemente para inferir otras variables del pro-
ceso; dos de los ejemplos mas comunes son las columnas de desti-
lacién y los reactores quimicos. Cominmente, en las columnas de
destilacién se utiliza Ja temperatura para inferir la pureza de
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una ae las corrientes existentes.

A causa de los miltiples efectos que se producen con la tempera-
tura, se haﬁ desarrol lado numerosos dispositivos para medirla;
con muy pocas excepciones, los dispositivos caen en cuatro cla-
sificaciones generales, como se observa en la tabla 2.1. Termé-
metros de cuarzo, conos pirométricos y pinturas especializadas
son algunos de los sensores que no entran en la clasificacion de
la tabla 2.1.

Con los termémetros de vidrio con liquido se indica el cambio de
temperatura que causa la diferencia entre el coeficiente de tem-
peratura que causa la diferencia entre el coeficiente de tempe-
ratura de expansién de vidrio y del liquido que se utiliza; los
liquidos que se utilizan mas ampliamente son mercurio y alcohol.
Los termémetros de tira bimétalica trabajan con base en el prin-
cipio de que los metales se expanden con la temperatura y que
los coeficientes de expansién no son los mismos para todos los
metales.

En la figura 2.12 se muestran los elementos de un termémetro de
sistema de lleno tipico; el liquido del sistema se expande o se
contrae con las variaciones de temperatura, lo cual se detecta
mediante el resorte Bourdon y se transmite a un indicador o
transmisor. A causa de la simplicidad de su disefio, confiabili-
dad, bajo costo relativo y seguridad inherente, estos elementos
son populares en la industria de proceso.

El sensor de temperatura industrial més conocido es el termopar.
El principio de funcionamiento del termopar lo descubrié T. J.
Seebeck, en 1821; el efecto de Seebeck, o principio de Seebeck
establece que hay un flujo de corriente eléctrica en un circuito
de dos metales diferentes si las dos uniones estén a temperatu-
ras diferentes. En la figura 2.13 se muestra el esquema de un
circuito simple; Mi vy M2 son los dos metales, Ty es la tempera-
tura a medir, y Tg es la temperatura que generalmente se conoce
como de unién fria o de referencia.

2.3.2.5 Sensores de composicidn
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TABLA 2.1

1. Termémetro de expansioén
A. Termémetro de liquido en vidrio
B. Term6metro de expansion de s6lidos (tira bimetalica)
C. Termémetros de sistema lleno (termébmetros a presién)
1. Llenos de gas
2. Llenos de liquido
) 3. Llenos de vapor

II. Dispositivos con sensor de resistencia
A. Termbmetros de resistencia
B. Termistores

“"I11. Termopares

IV. Métodos sin contacto
A. Pirémetros 6pticos
B. Pirébmetros por radiacién
C. Técnicas infrarrojas
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‘ ?ig. 2.13 Circuito de termopar sencillo.
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Otra clase importante de,senéores son los de composicién, los
cuales se utilizan en las mediciones y control de calidad del
producto. Existen muchos tipos diferentes de sensores de medi-
cién, . por ejemplo, los de densidad, - viscosidad, cromatografia
Y pH.

2.3.3 Transmisores

El proposito del transmisor es convertir la salida de un sensor
en una sefial lo suficientemente intensa como para que se pueda
transmitir a un controlador o cualquier otro dispositivo recep-
tor.

2.3.3.1 Transmisor neumatico

En todos los transmisores neumdticos se utiliza un arreglo de
mariposa Yy boquilla para producir una sefial de salida proporcio-
nal a la salida del sensor. La figura 2.14 ilustra un transmi-
sor diferencial de presion.

El suministro de presién que se recomienda para la mayoria de
instrumentos neumaticos es entre 20 y 25 psig, ya que con éste
se asegura el funcionamiento adecuado con un nivel de salida de
15 psig.

2.3.3.2 Transmisor electrénico.

En la figura 2.15 se muestra el diagrama simplificado de un
transmisor electrénico de diferencial de presién.

2.3.4 Lineas de transmisién
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Estéan muy relacionadas con los transmisores y son el enlace en-

tre los sensores y el controlador. Mediante las lineas de

transmisién es posible llevar seflales eléctricas, neumaticas o

hidratlicas de un punto del sistema de control a otro.  Se’puede
decir que es la red secuencial del sistema. .

2.3.5 Controlador

Se puede decir que éste es el elemento pensante del sistema, va
que recibe la informacién proveniente del sensor y dependiendo
del modo en que esté trabajando, éste decide que accién tomar.
El controlador es un objeto especial que toma la diferencia en-
tre el valor actual de una variable controlada y su valor desea-
do. Usa esta diferencia para manejar el sistema de control.

2.3.5.1 Controlador hidrautlico

Debido a que generalmente las desventajas de los controladores

hidraalicos exceden a las ventajas, muy pocos sistemas de con-

trol hidraulico puro son usados. Las ventajas son:

- Se dispone facilmente de grandes fuerzas positivas de salida.

- Los motores hidraGlicos son mis peduefios que los motores elec-
trénicos o neumaticos equivalentes.

- Sus componentes son accionados rapidamente.

- Sus componentes son seguros y resistentes.

Sus desventajas son:

- Se requiere de lineas de retorno para el fluido hidradlico.

- La mayoria de los fluidos hidradlicos son flamables.

- Los efectos de la temperatura sobre la viscosidad del Fflujdo
afectan su funcionamiento. v
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2.3.5.2 Contreolador neumatico

Los componentes neumiticos son probablemente los m&s utilizados.
En general los controladores neumAticos son los que - se emplean
cuando existen las siguientes situaciones:

- No es necesaria tanta exactitud

- No es necesaria una velocidad extrema. Muchos procesos tienen
ciclos de control tan grandes que no es necesario emplear e-
quipo electrénico.

Las distancias de transmisi6n son cortas.

- No se requiere el uso de control por computadoras.

- BAsicamente, el equipo neumAtico es mas simple. No requiere
que el personal de mantenimiento maneje o tenga un suficiente
conocimiento en electrénica.

2.3.5.3 Controlador electrénico

Los controladores elctrénicos se emplean cuando existen las si-

quientes situaciones:

- Bs necesario excelente exactitud.

- Se encuentran disponibles ciclos r4pidos de control.

- Es necesario el empleo de control remoto.

- Se requiere control por computadora y control con procesamien-
to de datos.

Los controladores electrbénicos usan circuitos eléctricos estan-
dar. Un controlador tipico emplea un puente de Wheatstone con
un aparato balanceado de voltaje o resistencia para control pro-
procional y un aparato con corriente balanceada para el contro-
lador proporcional-integral.

La banda proporcional o ganancia estA ajustada por la variacién
en una resistencia, capacitancia o por la modificacién de un
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voltaje retroalimentado con un potenciématro. Pafé obtener la
accién integral Se usa una resistencia en paralelo con:un - capa-
citor enla.entrada, Y para obtener la accién derivativa, se. ‘a-
diciona un circuito por separado.

2.3;6 Registrador

Este elemento es Gtil en algunos casos en donde es necesario que
el sistema de control nos proporcione el comportamiento visual
del proceso; o un control mAs riguroso del mismo.

2.3.7 Actuadores

Se les conoce cominmente como elementos finales de control. Re-
ciben este nombre porque este clemento actua dependiendo de la
decisifén tomada por el controlador. Generalmente los actuadores
son quienes manipulan el control. Algunos ejemplos de ellos son:
las v&lvulas, las bombas, los compresores, los relevadores y o-
tros similares.

Estos elementos de control forman un todo, que al interconectar-
se dentro del sistema quedan como se muestra en la figura 2.16.

Para terminar, existen tres términos que se relacionan con la
combinacién sensor/transmisor: la escala, el rango y el cero del
instrumento. A la escala del instrumento la definene los valo-
res superior e inferior de la variable a medir en el proceso:;
El rango del instrumento es la diferencia entre el valor supe-
rior v el iInferior de la escala. Es decir, para defini; la es-
cala del instrumento se deben especificar un valor superior y o-
tro inferior; esto es, se necesitan dos numeros: mientras que el
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rango es la diferencia entre los dos valores. Por lo tanto, el
valor inferior de la escala se conoce como cero del instrumento,

pero este valor no necesariamente debe ser cero.

;
{
i
{
|
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CAPITULO 3

MODELADO ¥ DIAGCRAMA DE BLOQUES



3.1 BASES PARA LA GENERACION DE UN MODELO

Para analizar el comportamiento de un dJdeterminado proceso, es
necesaria una representacion matematica del fendmeno, ya sea fi-
sico y/0 quimico que se lleva a cabo en dicho proceso, tal re-
presentacion constituye lo que es el llamado modelo del sistema.
A las actividades concernientes a la construccion del modelo, se
le conoce como modelado. ‘

Los modelos matemdticos pueden ser utiles en todas las fases de
la ingenjieria quimica, en investigacidn y desarrollo de plantas
de operacion y frecuentemente en estudios econdmicos.

3.1.1 Investigacion y desarrollo

Los modelos matemdticos estan involucrados en la determinacidn
de mecanismos cinéticos quimicos y parametros de reacciones en
laboratorios y plantas pilotos y en la exploracién del efecto de
las diferentes condiciones de operacidn en los estudios de opti-
mizacion.

3.1.2 Diseno

En este caso se emplean para determinar el tamafio y arreglo del
equipo dinamico; en el estudio de las interacciones de diversas
partes del proceso; en la evaluacidon de ostrategias alternativas
de control vy en la simulacién de situaciones de arranque, paro y
emergencia.

3.1.3 Operacidn de plantas
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Los modelos se emplean para estudiar los efectpé,y requerimien-
tos en los proyectos de expansién y optimizacién de la planta de
operacién.

Las bases de los modelos matemdticos son las leyes fisicas vy
quimicas fundamentales como son: las leyes de conservacién de
masa, energia y momentum. ’

En el modelado, el ingeniero juzgarad la rigurosidad del modelo
de tal forma que é&ste no sea complejo y por lo tanto su solucién
sea dificil o imposible de encontrar.
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3.2 DESARROLLO DE UN MODELO

" Las sighientes consideraciones deben tomarse en cuenta como base
para. desarrollar el modelo de un proceso.

3.2.1 Grados de libertad

Los grados de libertad de un proceso son las variables indepen-
dientes que deben ser especificadas para definir el proceso com-
pletamente. En consecuencia, el control deseado de un proceso
se llevara a cabo cuando y solamente cuando todos los grados de
libertad se han especificado.

Para un sistema especificado, su modelo matemdtico es 1la base
para encontrar los grados de libertad en régimen dinamico y en
régimen permanente.

En general, para cualquier proceso descrito por E ecuaciones in-
dependientes que contienen V variables independientes, el namero
de grados de libertad 6L, esta dado por:

GL = V - E (3.1)

De acuerdo al valor de GL se presentan los siguientes casos:
- Si GLL = 0 se tienen valores dnicos para V variables.
- Si GL>> 0 se tienen miltiples soluciones.

- S1 GL<X 0 el sistema no tiene solucién y se dice que esta so-
breespecificado.

Cabe sefialar que la presencia de un circuito de control en un
proceso quimico involucra una ecuacién adicional entre las va-
riables manipulables y las variables medibles correspondientes,
reduciendo en uno el numero inicial de gradoﬁ de libertad del
proceso.
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3.2.2 Consistencia matematica

Cuando los grados de libertad son igual a cero, y se garantiza
una soluciédn GUnica, se debe revisar que las unidades de todos
los términos en todas las ecuaciones sean consistentes.

3.2.3 Soluci6tn de las ecuaciones de un modelo

Esto es, debe haber técnicas posibles de solucién para el modelo
matematico obtenido.

3.2.4 Verificaci6bn

Una parte muy importante, pero que muchas veces se descuida en
el desarrollo de un modelo matematico, es que éste describa 1la
situacién real. En algunas etapas de disefio no se puede verifi-
car el modelo porque la planta no ha sido construida. En estos
casos es util basarse en plantas similares o plantas piloto, de
las cuales se pueden obtener datos experimentales.

Asimismo, el disefio de experimentos para probar la validez de un
modelo. algunas veces puede ser un desaffio el cual debe ser con-
siderado cuidadosamente.

3.2.5 Leyes fundamentales

La forma general de la ecuacién fundamental de conservacién es:
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acumulacion de z flujo de z que

dentro del sistema entra al sistema
periodo de tiempo periodo de tiempo

flujo de z que cantidad de z consumida
sale del sistema . dentro del sistema
periodo de tiempo periodo de tiempo

J cantidad de z consumida
dentro del sistema

periddo de tiempo

En donde z puede ser:

- Masa total. Sodlo debe haber una ecuacidon de continuidad para
un sistema. Sus unidades son masa por unidad de tiempo.

- Masa por componente. Al igual que el balance de masa, los
componentes quimicos no se conservan en la misma cantidad al
Inicio y al final del proceso.

Las unidades de esta ecuacidn son moles del componente J por
unidad de tiempo.
Para un sistema dado, se tendradn j-1 balances por componentes.

- BEnergia. En muchos sistemas de ingenieria, la ecuacidon gene-
neral puede reducirse esencialmente a los balances de ental-
pia.

- Momentum.

Cada uno dc los elementos anteriores dan origen a sus respecti-
vos balances.
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3.3 MODELADO DE -UN CONTROLADOR

El modelado eficiente de un ﬁroceso quimico no es una labor tri-
vial, por el contrario, es crucial para el disefio de control de
un- sistema.

A continuacidn se enfatizan algunos factores que determinaran el
alcance del modelado para propdsitos de control.

3.3.1 Objetivos de control

Los objetivos de control son transformados en expresiones cuan-
titativas en términos de razones de flujo, temperaturas, presio-
nes, composiciones, volumenes, etc., de la forma:

variable x = valor deseado

vartiable x > 0, valor limite

en donde la variable x es la relacidn de flujo, temperatura, vo-
lumen, composicidon, etc. Esto es, que se tienen que identificar
las variables x las cuales definen cuantitativamente los objeti-
vos de control.

El modelo matematico que sea desarrollado, debe describir como
estas variables cambian con el tiempo.

3.3.2 Disturbios y sus impactos
Los disturbios externos los cuales se espera que aparezcan y a-
fectan la operacidn de un proceso influiran en el modelo matema-

tico que se necesite desarrollar. Ademas, los disturbios con un
impacto muy pequefio en la operacidn del proceso pueden ser  dis-
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criminados, mientras que los disturbios con un impacto signifi-
cative en el proceso deben incluirse en el modelo. FEsto deter-
minara la complejidad del modelo; esto es, qué balances y queé
variables de estado deben incluirse en el modelo.

Las variables que casi no se ven afectadas por los disturbios
esperados pueden eliminarse del modelo y por lo tanto, de los
balances correspondientes.

3.3.3. Fenomenos fisicos y quimicos en un proceso

El buen entendimiento del fendmeno fisico-quimico que se lleva a
cabo en un proceso puede llevar a simplificaciones significati-
vas del modelo para propdsitos de control. Tales simplificacio-
nes se pueden hacer excluyendo de los balances (modelo) aquellos
términos que tienen pequefias contribuciones.

Definidos y analizados los objetivos de control, los disturbios
y sus impactos y el fendmeno fisico o quimico que tendra lugar
en el proceso que serd controlado, serd mas sencillo definir vy
simplificar:

- El sistema al cual se desarrollara su modelo.
- El desarrollo delos balances de masa, energia y momentum.
- Las ecuaciones adicionales que se necesitaran para completar

el modelo matematico.

Lo cual serd util para identificar:

- Las variables de estado, que son las que definen el estado del
sistema.

- Las variables de entrada (manipulables y disturbios).

- Las variables de salida (controladas).

Las cuales deberan incluirse en el modelo matematico.
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En general,  los modelos matematicos se clasifican en:

- peterministicos. Son aquellos modelos que se describen por e-
cuaciones. : S
- Estocasticos o pfobabilisticcs. Son sistemas que se describen

por funciones estadisticas.
Entre estos tipos de modelos se encuentran las reglas - heuristi-

cas.



3.4 DIAGRAMA' DE BLOQUES -

‘El ‘modelo del proceso se puede representar por medio-.de un ‘ﬂia—
grama.de bloques. Esta técnica es muy utilizada cuando se em-
plea el andlisis en el dominio de Laplace, facilitando evidente-~
mente la representacidon del problema.

Un sistema de control es una arreglo de componentes fisicos co-
nectados de tal manera que el arreglo pueda comandar, dirigir o
regular a si mismo o a otro sistema.

El diagrama de bloques de un sistema es una representacién gra-
Fica de las funciones realizadas por cada componente y del flujo
de las sefiales.

La mayoria de estos diagramas estan compuestos por lineas, blo-
ques, comparadores y sumadores, todos ellos arreglados en un or-
den logico para indicar como se encuentran interrelacionados los
componentes del sistema de control. Las lineas representan se-
flales que pucden ser flujos o corrientes de informacidn, materia
o energia. Cada linea representa una sola sefial ¥ en una sola
direccion.

Un comparador toma la diferencia entre dos sefiales, mientras que
un sumador obtiene una nueva sefial a partir de la suma de las
dos sefiales. Tanto el comparador como el sumador, se represen-
tan en el diagrama de bloques por circulos. Las dos sefiales que
llegan a éstos se representan por puntas de flechas que llegan
al eirculo. $Si un circulo representa un comparador, una de las
dos entradas tienen un signo negativo en una de las flechas que
llegan a &l.

Cuandu no se muestran los signos + & - cerca de algun circuito,
se estard hablando de un sumador.

El blogue es un simbolo de operaciéon matemdtica que éste produce
a la salida, sobre la sefal que tiene a la entrada. Esto es,
que la magnitud de la sefial de salida del bloque es la magnitud
de la sefial de entrada multiplicada por la de la funcion de

transferencia en ¢l bloque.
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En general, los recténgulos contienen notaciones que describen
las caracteristicas dinamicas del sistema que representan.
Estas notaciones pueden incluir 1a ecuacién diferencial, Ila
constante para la conversién de unidades o la funcién de trans-
ferencia que relaciona la entrada y la salida del elemento.
Las ventajas de la representacién del diagrama de bloques de un
sistema radican en el hecho de que es facil formar el diagrama
de bloques global, es decir, de todo el sistema, colocando sim-
plemente los bloques de sus componentes de acuerdo con el flujo
de sefiales y en que es posible evaluar la contribuciétn de cada
componente en el funcionamiento global de todo el sistema.
Para trazar el diagrama de bloques de un sistema, primero se es-
criben las ecuaciones que describen el comportamiento dinamico
de cada componente, después se utilizan las transformadas de La-
place para esas ecuaciones, suponiendo condiciones iniciales de
cero, Yy se representa individualmente cada ecuacién transformada
de Laplace en forma de bloques. Finalmente se juntan los ele-
mentos en un diagrama de bloques completo.
Algunos ejemplos que contienen elementos bAsicos de un diagrama
de bloques se presentan en la tabla 3.1.
También es posible simplificar un diagrama de bloques muy com-
plejo con muchos circuitos de retroalimentacién por modificacio-~
nes paso a paso, utilizando reglas de Algebra de diagramas de
bloques. En la tabla 3.2 se dan algunas de estas reglas.
Al simplificar un diagrama de bloques se debe tomar en cuenta lo
siguiente:
- El1 producto de las funciones de transferencia en la direccidn
de alimentacién directa decbe mantenerse constante.
- El producto de las funciones de transferencia alrededor del
circuito debe mantenerse constante.
Estos conceptos son utilizados cuando se tiene la informacién
con respecto al comportamiento dindmico, pero no con respecto a
la constitucién fisica del sistema.

94



Tabla 3.1

Ecuacién ; :Dia';;rama de blogques
E
N R+C=E R
(o]
R E
2 R-C=E
(o]
R
R E
+ Y
3 R+R-C=E
c
R Iy
4 R+R-E — R —
5 R/R « E R K
_— 1/dRr —
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Tabla 3.1 (c_om:‘im;acién')j

Ecuacién . Diaqramadebloque

dR/dR = E

R/(1 + ) = E I+
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irabla’3l2;

Diag. de bloques-originales’ " |Diagi~de bloques equivalentes
A LY A-B
B
A AG AG,G. A AG AG¢G
oy 1 o, 12 2l 2 o | 26162
A . AG AGy G A AG,4G
¢ 1 G, 2 6,5, 1%
A AGy
Gy ) RGITAG
A AGq+ 1\(}2
5, —— Gyt O ——y
5 1 2
O
2
I'\(‘.2




Tabla 3.2 (continuacién)

piag: de"bloques originales

.Diag. de bloques equivalentes

A-(B/G) AG-B
A
B/G 1 >
AG AG-B
6 k—B
: B
A AG AG-8BG
—— G
A-B AG-BG
7 R
B G BG
A AG
AG
G x4
8 AG AG
A AG
AG L e——y G
G
9
10

8




Tabla 3.2 (continuacién)

piag. de bloques originales piag. de bloques equivalentes
AGq+AGy AG2 A AG, AG4+AG,
A a AG.' A
1 3
11
AGp
G2
a B
G1 —y
12 [
A B
— Gy -y
A
Gy B
(IEEETY
13 6,
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CAPITULO 4

ESTABIL.IDAD DE LOS CIRCUITOS
DE CONTROL



41 ESTABILIDAD DEL CIRCUITO DE:CONTROL

Un sistema es estable si su éalida permanece limitada para una
entrada limitada.

Una funciétn de entrada limitada es aquella que algunas veces
queda entre un limite superior y uno inferior. Las salidas sin
limites existen s6lo teéricamente, porque todos los sistemas fi-
sicos estan limitados o presentan restricciones. Sin embargo la
prediccién de estabilidad por el modelo lineal es de gran impor-
tancia en un sistema de control real, va que en la operacion, se
tendrd un control insatisfactorio.

La mayoria de los procesos industriales son estables a circuito
abierto, es decir, son estables cuando no forman parte de un
circuito de control feedback; esto quiere decir que la mayoria
de los procesos son autorregulables, o sea, la salida se mueve
de un estado estable a otro debido a los cambios en las sefiales
de entrada.

Para los procesos estables a circuito abierto, la estabilidad es
considerable cuando el proceso forma parte de un circuito de
control feedback. debido a que las variaciones en las seflales se
refuerzan unas a otras conforme viajan sobre el circuito, y oca-
sionan que la salida -y todas las otras sefiales en el circuito-
se vuelvan ilimitadas. Como ya se mencion6é, el comportamiento
del circuito de control feedback es esencialmente oscilatorio,
es decir, de ensayo y error. En algunas circunstancias, las os-
cilaciones se pueden incrementar en magnitud, de lo cual resulta
un proceso inestable, y atn con el controlador adecuado, el sis-
tema se puede volver inestable, debido a que los rectardos en el
circuito, lo cual ocurre generalmente cuando se incrementa la
ganancia del circuito. En consecuencia., la ganancia del contro-
lador a la que el circuito alcanza el umbral de inestabilidad es
de gran importancia en el disefio de un circuito de control feed-
back. Esta ganancia maxima se conoce como ganacia fundamental o
ultima.
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4.1.1 Criterio de éstéA

entrada’ se

donde:
c(t) es la salida del circuito.o Qariqble:contrqlada
Iy, Ty, ..., Tn son las raices de la ecuacién’ caracteristi= -
ca del circuito : S '

Si se supone que los términos de entrada permanecen limitados
conforme se incrementa el tiempo, la estabilidad del . circuito
requiere que también los términos de la respuesta sin forzamien-
to permanezcan limitados conforme se incrementa el tiempo; esto
depende Unicamente de las raices de la ecuacién caracteristica,
y se puede expresar como sigue:

Para rafices reales: Si r ¢ 0, entonces e"—3 0 conforme t —->00
Para rafces complejas: r « ¢ + iw e:(cos wt + I sen wt)e™?
Si ¢ < 0, entonces e (cos wt + i sen wt) — 0 conforme t ——00

En otras palabras, la parte real de las rafces complejas, asi
como las raices reales, deben ser negativas para que los térmi-
nos correspondientes de la respuesta tiendan a cero. A este re-
sultado no le afectan las raices repetidas, ya que Gnicamente se
introduce un polinomio de tiempo en la solucién que no suprime
el efecto del término exponencial de decaimiento. Es de notar
que, si cualquier raiz de la ecuacién caracteristica es un nume-
ro real y positivo o un numero complejo con parte real positiva,
en la respuesta ese término no estarad limitado y la respuesta
completa sera jlimitada aun cuando los dem&s términos tiendan a
cero; esto lleva al siguiente enunciado del criterio de estabi-
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lidad par un circuito de control:

Para que el circuito de control con retroalimenta-
cién sea estable, todas las rajfces de su ecuacidn ca-
racteristica deben ser numeros reales negativos o nui-
meros complejos con partes reales negativas.

Si ahora se define el plano complejo s como una grafica de dos
dimensiones, con el eje horizontal para la parte real de - las
rafices y el vertical para la parte imaginaria, se puede hacer el
siguiente enunciado grafico del criterio de estabilidad (ver fi-
gura 4.1):

Para que el circuito de control con retroalimenta-
cién sea estable, todas las raices de su ecuacién ca-
racteristica deben caer en la mitad izquierda del
plano s, que también se conoce como "plano izquierdo".

Cabe hacer notar que ambos enunciados del criterio de estabili-
dad en el dominio de Laplace se aplican en general a cualquier
sistema fisjico, y no solamente a circuitos de control con retro-
alimentacién. En cada caso la ecuacién caracteristica se obtie-
ne por igualacidén a cero del denominador de la forma lineal de
la funci6n de transferencia del sistema.

4.1.2 Criterio de estabilidad de Routh-Hurwitz

L.a prueba de Routh es un métodc algebraico para determinar cuan-
tas raices de la ecuacibn caracteristica existen en la parte de-
recha del eje imaginario. Este procedimiento permite conocer
rapidamente la estabilidad del sistema de circuito cerrado sin
necesidad de conocer los valores de las raices.
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plano s imaginario

_

estable Inestable

\\&l

plano izquierdo plano derecho

Fig. 4.1 Plano s en el que se ilustran las regiones de estabili-
dad e inestabilidad, segGn la ubicacién de las raices de
la ecuacibn caracteristica.
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La prueba es limitada a sistemas que tienen ecuaciones caracte-
risticas de tipo polinomial; lo que significa que no se puede u-
tilizar para determinar la estabilidad de un sistema de control
con tiempo muerto ya que este criterio indicara si el sistema es
estable o inestable, pero no cébmo lo es.

Para aplicar el método, es necesario escribir la ecuacibén carac-
teristica en la forma de un polinomio:

a-
a,5"+ a;s" ¢ a,8" %+ ... + a,= 0

en la que a es positiva (sl a es negativa, multiplicar ambos
lados de la ecuacién por (-1)). En esta forma, es necesario que
todos los coeflcientes del polinomio, sean positivos, si todas
las raices estan en la parte izquierda del plano.

Si algin coeficiente es negativo, el sistema es definido inesta-
ble y el an&lisis de Routh no es necesario para resolver la si-
tuacién de estabilidad pero la prueba indicari el numero de rafi-
ces en el lado derecho del plano.

Si todos los coeficientes son positivos, el sistema puede ser
estable o inestable. Entonces serd necesario aplicar el si-
guiente procedimiento para determinar la estabilidad.
Primeramente se tienen que arreglar los coeficientes del polino-
mio en los primeros dos renglones como se muestra a continuacion,
(n ~ 7 en este caso):

renglon
1 ag a, a; ag
2 a; a, ag a,
3 b, b, ba
4 L ¢ G
5 4, ey
6 e, €3
7 B T e
n+



Para otro valor de n, el arreglo se hace de la misma forma. En
general se tiene (n+1) renglones. .
Los elementos de los renglones .restantes se obtienen con las’'si-
guientes férmulas:

Obtenido el arreglo de Routh, se aplican los siguientes teoremas

para determinar la estabilidad.

- La condicién suficiente y necesaria para que.todas las raices
de la ecuacidn caracteristica tengan partes reales negativas
(sistema estable) es que todos los elementos de la primera co-
lumna del arreglo (a,., a,. by. ¢, etc.) sean positivos.

- Si alguno de los elementos en la primera columna es negativo,
el numero de raices con la parte real positiva (en 1la parte
derecha del planco) es igqual al namero de cambios de signo en
la primer columna por lo que ese sistema es inestable.

4.1.3 Método de substituci6on directa

El método de substitucién directa se basa en el hecho de que las
rajices de la ecuacidn caracteristica varian continuamente con
los parametros del circuito; el punto en que el circuito se
vuelve inestable, al menos una, y generalmente dos de las raices
se encuentran en el eje imaginario del plano complejo, es decir,
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deben existir raices puramente imaginarias. Otra manera de ver
esto es que, para que las rafices se muevan del plano izquierdo
al derecho, debe cruzar el eje.imaginario; en este punto se dice
que el circuito es "marginalmente estable" y el término corres-
pondiente de la salida del circuito en el dominio de Laplace es:

G(s) ~ -12.l.22 + (otros términos) 4.2)

al realizar la inversién de la transformada, se ve que’' es 'una
onda sinusoidal en el dominio del tiempo:

c(t) - bisin (w T + 6) + (otros términos) 4.3

donde:
w, = frecuencia de la onda sinusoidal
8 = angulo de fase de la onda sinusoidal

b{ « amplitud de la onda sinusoidal (constante)

Esto significa que, en el punto de estabilidad marginal, la e-
cuacién caracteristica debe tener un par de raices puramente i~
maginarias

La frecuencia w, con que oscila el circuito en la frecuencia Gl-
tima. Justo antes de alcanzar el punto de inestabilidad margi-
nal, ¢l sistema oscila con una amplitud que tiende a decaer,
mientras que después de ese punto la amplitud de 1a oscilacién
permanece constante en el tiempo. Esto se jlustra en la figura
4.2 en donde la relacidtn entre el periodo altimo, Tu, y la
frecuencia 0ltima, W, (rad/tiempo), se expresa mediante
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c(t)

(b)

c(t)

c)

Fig. 4.2 Respuesta a un sistema a)estable,
ble y ¢)inestable

b)marginalmente esta-
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W e (4.4)

El método de la substitucién directa consiste en substituir
s = iw en la ecuacién caracteristica, de donde resulta una e-
cuacién compleja que se puede convertir en dos ecuaciones simul-
téneas:

Parte real - O
Parte imaginaria = O

A partir de esto se pueden resolver dos incognitas: una es la
frecuencia Gltima w,, la otra es cualquier parametro del circui-
to, generalmente la ganancia Gltima.
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4.2 AJUSTE DE CONTROLADORES

El ajuste es el procedimiento mediante el cual se adeclan los
paraﬁetros del controlador feedback para obtener una respuesta
especifica de circuito cerrado. En el ajuste de un circuito de
contro). feedback la dificultad del problema se incrementa con el
numero de paréametros que se deben ajustar. En el ajuste de un
controlador proporcional simple o de uno integral s6lo se nece-
sita ajustar un parametro hasta que se obtiene la respuesta que
se desea. El siguiente grado de dificultad es ajustar el con-
trolador de dos modos o proporcional integral (PI), puesto que
se deben ajustar dos parametros: la ganancia y el tiempo de rea-
juste, el procedimiento de ajuste es significativamente mas com-
plicado que cuando s6lo se necesita ajustar un parsmetro. Fi-
nalmente, el ajuste de los controladores de tres modos o propor-
cional integral derivativo (PID) representa el siguiente grado
de dificultad, debido a que se requieren ajustar tres parametros:
la ganancia, el tiempo de reajuste y el tiempo derivativo.

En algunos circuitos de proceso se tienen respuestas relativa-
mente rapidas, sin embargo en la mayoria de los procesos, se de-
be esperar varios minutos, o aun horas, para apreciar la res-
puesta que resulta del ajuste, lo cual hace que el ajuste de
controladores feedback sea una tarea tediosa que lleva tiempo; a
pesar de ello, éste es el método que mas cominmente utilizan los
ingenieros de control e instrumentacién en la 1industria. Para
ajustar los controladores a varios criterios de respuesta se han
introducido diversos procedimientos y férmulas de ajuste. A
continuacién se exponen algunos procedimientos propuestos para
ajustar los controladores industriales.

4.2.1 Método de circuito cerrado
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Este método lo propusieron Ziegler y Nichols en 1942, consta de

dos pasos:

lo. Determinacién de las caracteristicas. dinamicas del circuito

de control,.

20. Estimacién de los parametros de ajuste del controlador - con

los que se produce la respuesta deseada para las caracteristicas

dinamicas que se determinaron en el primer paso.

En este método, los parametros mediante los cuales se represen-

tan las caracteristicas dindmicas del proceso son: la ganancia

ultima de un controlador proporcional, y el perfodo altimo de

oscilacién. Estos se deben determinar frecuentemente de manera

experimental, a partir del sistema real, mediante el siguiente

procedimiento:

- Desconectar las acciones integral y derivativa del controlador,
de jando solamente el modo proporcional. Esto es:

Td - O y Tr =©

- Colocar el controlador en automatico.

- Con la ganancia en algan valor arbitrario, introducir una per-
turbacién en el proceso y observar la respuesta. Un método
ficil para introducir disturbios es mover el punto de ajuste
por algunos sequndos, y después regresar éste a su valor ini-
cial.

- Si la curva generada por la respuesta obtenida queda fuera
(como la curva inestable de la figura 4.3), se debe incremen-
tar la banda proporclional (o se reduce la ganancia proporcio-
nal).

- 8i, por el contrario, la curva generada por la respuesta queda
dentro (como la curva estable de la figura 4.3) la ganancia
proporcional se incrementa (o se reduce la banda proporcional).

- Cuando e¢s obtenida la respuesta similar a la curva ciclica
continua de la figura 4.3, los valores de la variable contro-
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lada“'y el pericdo de oscilacién de las respuestas deberan ser
registrados.

Para utilizar la ganancia fundahental y el periodo fundamental
en la obtencién del arreglo del controlador, Ziegler y Nichols
correlacionaron, en el caso de los controladores proporcionales,
la relaci6n de decaimiento obtenido contra la ganancia del con-
trolador expresado como una fraccién de la ganancia fundamental.
Después de realizar lo anterior a una variedad de procesos, con-
cluyeron que la mitad de la ganancia fundamental proporciona una
relacién de amortiguamiento de 1:4. Esto es:

Kc = 0.5 Su (4.5)

Mediante procedimientos an&logos, las siguientes ecuaciones dan
arreglos aceptables para controladores mas complejos:

Proporcional integral
Ke - 0.45 Su -.(4.6)
Tr - Pu/1.2 . 4.7

Proporcional derivativo
Kc = 0.6 Su (4.8)
Td -~ Pu/8 S (4.9)
Proporcional integral derivativo

Kc = 0.6 Su S (4.010)
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Trie 005 Al a.11)

STd - pu/s , €4.12)

En donde:

Ke ..« ganancia del controlador

Su = ganancia fundamental (Gltima}
Pu = periodo fundamental (ultimo}
Td = tiempo derivativo ;
Tr = tiempo integral

4.2.2 Prueba de escalén

El procedimiento de la prueba de escalén se lleva a cabo como
sigue:

lo. Con el controlador en un circuito abierto, se aplica al pro-
ceso un cambio escalén en la sefial de salida del controlador m .
La magnitud del cambio debe ser lo suficientemente grande como
para que se pueda medir el cambio consecuente en la sefial de sa-
lida del transmisor, pero no tanto como para gque las no lineali-
dades del proceso ocasionen la distorsi6tn de la respuesta.

20. La respuesta de la sefial de salida del transmisor c se re-
gistra con un graficador de papel continuo o algin dispositivo
equivalente; se debe tener la seguridad de que la resolucitn es
la adecuada, tanto en la escala de amplitud como en la de tiempo.
La graficacién de clt)contra el tiempo debe cubrir el periodo
completo de la prueba, desde la introduccién.de la prueba esca-
16n hasta que el sistema alcanza un nuevo estado estacionario.
La prueba generalmente dura entre unos cuantos minutos y varias
horas, segan la velocidad de respuesta del proceso.
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Es imperativo que no entren perturbaciones al sistema mientras
se realiza la prueba de escalon. En la figura 4.4 se muestra
una grafica tipica de la prueba, la cual se conoce también como
curva de reaccién del proceso, la respuesta en forma de S es ca-
racteristica de los procesos de segundo orden o superior, con o
sin tiempo muerto. El siguiente paso es hacer coincidir la cur-
va de reaccién del proceso con el modelo de un proceso simple
para determinar los parametros del modelo.

4.2.3 Ajuste por muestreo de datos

La tendencia actual de la industria es hacia la implantacién de
funciones de control mediante la utilizacién de controladores
distribuidos y computadoras. La caracteristica comin de estos
equipos es que los cdlculos de control se realizan a 1intervalos
regulares de tiempo T, el tiempo de muestreo; esto contrasta con
los instrumentos anal6gicos (electrénicos y neumaticos) donde
las funciones se realizan continuamente en el tiempo. v
El modo discreto es la caracteristica de operacién de las compu-
tadoras y, por tanto, se requierc que a cada instante de mues-
treo muestre la sefial del transmisor, se calcule el valor de 1la
variable manipulada y se actualice la sefial de salida del con-
trolador; entonces, las seflales de salida se mantienen constan-
tes durante un intervalo completo de muestreo, hasta la siguien-
te actualizacion, lo cual se ilustra en la figura 4.5. Como se
podria esperar, esta operaclién de muestreo y mantenimiento tiene
efecto sobre el desempefio del controlador Yy, en consecuencia,
sobre sus parametros de ajuste.
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Fig. 4.4 Respuesta escalén del! circuito abierto.
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4.5 Respuesta de un controlador por muestreo de datos.
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4 3_TECNICAS ADICIONALES PARA EL ANALISIS’
-DE: SISTEMAS DE- CONTROL

En este punto se trataran‘dos técnicas adicionales ‘para’ el -
1isis de sisCemas de control: el método de ro Bt locus y:ila
nica'de” respuesta en frecuencia. . : :

4.3.1 AnAlisis de root-locus

Este es un método grafico muy Gtil para encontrar los valores de
la ecuacién caracteristica, con la cual se podraé obtener la res-
puesta transiente del sistema. para alguna funcién arbitraria.
Considerar la figura 4.6 y la ecuacién de este sistema:

G, Gy Gy

= 4.13

C-rvGea R TvaEA Y (.13
Si 6 = 6.G,H se obtiene la siguiente ecuacién:

GG, G, 4

Corveg rrrva? a-14

G es la funcién de transferencia del circuito abierto porque re-
laciona la variable medida B con el punto de ajuste R cuando el
circuito de retroalimentaci6tn de la figura 4.6 es desconectado
del comparador.

De acuerdo a la figura 4.6 y la ecuacién 4.14, el factor en el
denominador, 1 + G = 0 es la ecuacion caracteristica del sistema
de circuito cerrado. Las raices de esta ecuacién caracteristica,
determinan la forma o tipo de la respuesta ¢ para alguna fun-
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Fig. 4.6 Sistema basico de control de uh~cir;jduii:q séﬁcliilq;r
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cién particular R(t) o U(t). Asi, con el método de root-locus
se encontrarén las raices de 1 + G = 0 cuando uno de los paréme-
tros de G varian continuamente, este parametro en la ganancia o
sensitividad Kc del controlador.

De la figura 4.6

,:1:;‘ :
1).¢Ts +-1)°

Para este caso; uito. abierto
es: 3

La cual -puede escribirse de ‘la'syiguigm:e forma:

K

G(s) = - - 415
(s - Py) (S - py) (s - p3) ¢ )
en donde:
K = Ke/T
Py= -1/ Py -1/~ py= -1/~

Los. términos Py, Py Y P3 son los polos de la funcién de transfe-
rencia de circuito abierto. Un polo de G(s) es algan valor de s
para el cual G(s) tiende a infinito.

Por ejemplo, de la ecuacién 4.15, si s = 1 2% el denominador de
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la ecuacién es cero por lo que G(s) tiende.a ‘1nf1h;c§> Janil
que p - -1/T; es un polo de G(s). : L

La ecuacién caracteristica del sistema de circuito cerrada es‘

K

1« s =
(s - py) (s = py) (s~ 93)

que puede ser escrita de la'siquiente forma:
(s - Py) (S~ py) (S -pg) «K=0 (4.16)-

8i los valores numéricos de cada uno de los polos son 1, 2y 3
respectivamente, se obtiene la siguiente expresion:

(s +1) (s +2) (s + 3) +K=0 ' (4.1'*,)‘

en donde:
K = 6Kc oI 7—77(4.'176);;
Desarrollando el producto de esta ecuacidon se tiene:

S+ 65 + 1ls ¢+ (K + 6) = 0 4.1

que es una ecuacién de tercer orden. Ahora se le daran diferen-
tes valores de Kc y seran sustituidos en la ecuacién 4.18. Con
el valor obtenido de K, se encuentran las raices de la ecuacién
4.17 ¥y se genera la tabla 4.1.

Por conveniencia, se graflican las raices en el plano complejo
cuando K cambia cont:inuamente. El plano es llamado diagrama de
root-locus Y se muestra en la figura 4.7.

121



122



Py

Ke

0 2

B C1e1lar421

5 30 0:3927 '+ 2.5981

;6 i 60 '6."91.15:}?-9 + 3.3161

20 S 0.5 v 4218

50 S1.37 + 5.751
Fl2.23% 7.271
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4.3.2 Técnicas de respuesta en frecuencia

La respuesta en frecuencia es la respuesta en estado de régimen
permanente de un sistema ante una entrada sinusoidal. En las
técnicas de respuesta en frecuencia, las técnicas mAs convencio-
nales disponibles para los ingenieros de control para efectuar
el andlisis y disefio de sistemas de control, se varia la fre-
cuencia de. la sefial de entrada en un cierto rango y se estudia
la respuesta de frecuencia resultante.

4.3.2.1 Criterio de estabilidad de Bode
El criterio de estabilidad de Bode se puede enunciar como sigue:

Para que un sistema de control sea estable, la razén
‘de amplitud debe ser menor a la unidad cuando el &n-
gulo de fase es ~180° (-9 radianes).

Sim 1, con @ - -180°, el sistema es estable. Sin embargo, si
M 1 con & - -180°, el sistema es inestable.

La ganancia del controlador con la que se cumple la condicion de
que M -~ 1 y 6 = -180° es la ganancia Gltima, Su. La frecuencia
a la que se presenta esta condicién es la frecuencia Gltima, Wu.
El perfodo Gltimo se puede clacular a partir de dicha frecuencia.

4.3.2.2 Criterio de estabilidad de Nyquist
Este criterio permite estudiar tanto la estabilidad absoluta co-

‘mo la relativa de sistemas lineales de circuito cerrado con. el
conocimiento de las caracteristicas de respuesta en frecuencia
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de circuito abierto. Usando este criterio de estabilidad no
hace falta determinar las raices de la ecuacién caracteristica.
El criterio de Nyquist se puede enunciar como sigue:

Un sistema de control de circuito cerrado es estable
si al mapear la regiénm R (la cual consiste en toda la
mitad derecha del plano s, incluyendoc al eje imagina-
rio) en el plano G(s), el plano de la funcién de
transferencia de circuito abierto da por resultado-la
regién R°, en la cual no se incluye el punto (-1,0).

4.3.3 Prueba de pulso

Una de las aplicaciones mas practicas e interesantes de la res-
puesta en frecuencia es la utilizacién de la prueba de pulso pa-
re determinar la funcién de transferencia del proceso., instru-
mentos ¥y otros dispositivos de control.

Una entrada de pulso se muestra en la figura 4.8. Se notara que
. la duraci6n de la respuesta, Tg, es mayor que la del pulso T .
Los tres parametros que se seleccionan para realizar la prueba
de pulso son la forma del pulso, su amplitud y su duracioén.

A pesar de que el pulso rectangular de la figura 4.8 es el mas
facil de generar y analizar, se utilizan otras formas de pulso,
como las que aparecen en la figura 4.9; l6gicamente el pulso mas
comGn es el rectangular, le sigue el pulso rectangular doble de
la figura 4.9b. El aGnico requisito para la forma del pulso es
que debe regresar al valor inicial de estado estacionario.

Como en el caso de la prueba escalén y la sinusoidal, la ampli-
tud del pulso, X., debe ser lo suficientemente grando como para
que las mediciones de la respuesta sean exactas, pero no tan
grande que la respuesta quede fuera del rango dentro del cual
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y(t)




(a) .

(b)

(d)

Fig. 4.9 Formas comunes de pulsos para la prueba dinémica del
proceso. a)Pulso triangular. b)Doble pulso rectangular
c)Rampa. d)Doble pulso triangular.
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la funcién de transferencia lineal es una aproximacién valida de
la respuesta del proceso. Para satisfacer este requisito gene-
ralmente se necesita un dispositivo de registro muy sensible pa-
registrar la respuesta.

La duracién Tp del pulso depende completamente de las constantes
de tiempo del proceso que se prueba, y no debe ser tan corta co-~
mo para que no haya tiempo de que el proceso reaccione o tan
larga que haya tiempo para que la respuesta alcance el estado
estacionario antes de que se complete ¢l pulso. Un pulso tan
largo no sélo representa una pérdida de tiempo de prueba, sino
que también da por resultado una reduccién en la frecuencia mas
alta para la cual son utiles los resultados de la prueba.
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CAPITULO 'S

MODELO MATEMATICO. D




5.1 SELECCION DEL PROCESO

El proceso seleccionado para aplicar los conceptos anteriores es
una columna de destilacion binaria.

Se eligi6 este proceso porque las columnas de destilacién cons-
tituyen una parte importante dentro de las plantas quimicas.
Ademéas, especificamente se escogio una composicién binaria por-
que, adn cuando actualmente la mayoria de las columnas manejan
alimentaciones multicomponentes, muchas de ellas pueden aproxi-
marse mediante mezclas binarias o pseudobinarias (como en la a-
signacién de especies claves).

Otro punto que se tomé en cuenta es que generalmente las colum-
nas simples son las Unicas estudiadas experimentalmente en labo-
ratorios de universidades y los datos se pueden encontrar facil-
mente en la mayoria de la literatura, aquellas que tratan sobre
columnas no ideales y multicomponentes obtienen su sistema de
control a partir de procesos de simulacién y optimizacién. An-
tes de tratar el objetivo de control, se debe mencionar que el
prop6ésito o funcidén principal de una columna de destilacién es
el de separar la alimentacién F en dos productos c¢on distintas
composiciones a la de su alimentacién. La composicién deseada
de estos productos pueden fijarse de acuerdo a las necesidades
del proceso o pueden ser el resultado de algun proceso de opti-
mizaciébn. Cualquiera que sea el caso, el objetivo del sistema
de control es el de mantener estas composiciones a los niveles
deseados.

Al efectuar el analisis sobre la columna que aparece en la figu-
ra 5.1 se puede observar que existe un gran ntmero de posibles
lugares en donde se puede medir y controlar. Sin embargo, el
costo relacionado con esto hace que sea prohibitivo efectuar me-
diciones en cada uno de estos lugares. Se han desarrollado va-
rios esquemas de control que resultan ser muy econtmicos. Algu-
nos de estos esquemas se muestran en las figuras 5.2 a la 5.6.
La columna de la figura 5.1 tiene cinco variables controladas vy
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Fig. 5.1 Columna de destilacién tipica.

131










Fig. 5.4 Control- de temperatura convencional en la‘

base de la columna.
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{1c:):

Destilado

]

Fig. 5.5 Control por temperatura convencional cn el domo
de la columna.




@

. Fig. 5.6 Control de temperatura superior. e inferior.

Vapor--




cinco variabies manipuladas (ver tabla 5.1). Tres de estas va-
riables deben ser controladas cuidadosamente para mentener la o-
peracion de destilaciébn a régimen estable. Esto, como se vera
posteriormente deja dos grados de libertad para controlar la
composicién del domo y del fondo, Xp Y X respectivamente.

En unpa columna controlada manualmente, los flujos que el opera-
dor fija como variables manipulables son el reflujo y el flujo
de vapor. Si se desea controlar la columna a través de un con-
trol feedback o feedforward, la posible eleccién seria:

variable controlada: D, xg
variable manipulada: R
disturbio: F, x;

L.0oS esquemas se muestran en las figuras 5.7 y 5.8.
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TABLA 5.1

Variables controladas:
Composicién: Destilado, xp
Fondo, Xg

Nivel de liquido: Base de la columna, Mg
Acumulador, My
Presi6tn de la columna, P

Variables manipuladas:
Flujo del destilado, D
Flujo del reflujo, R
Flujo del fondo, B
Flujo de vapor, V
Flujo de alimentacién, F

138



SET [ |
POINT LT

&

ELEMENTY
173 (2]
MEDICION

DESTILADO

ALIMENTACION

/\/ FONDOS

Fig. 5.7 Control feedback
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" Fig. 5.8 Control ‘feedforward.




5.2 MODELO MATEMATICO DE LA COLUMNA

Los modelos mateméticos de las columnas de destilacién sc en-
cuentran entre los sistemas de control mads complejos que has pa-
ra una sola unidad de operacién. La complejidad del modelo es-~
triba en la gran cantidad de ecuaciones diferenciales no linea-
les que se deben resolver para estudiar la respuesta din&mica de
la temperatura, de la composicién en cada plato de la columna y
la composicién de los productos.
Para el desarrollc del modelo matemadtico se considerari una mez-
cla binaria cuyos componentes son A ¥ B. La mezcla es alimenta-
da a la columna con un liquido saturado en el plato N, con un
flujo F y cuya fraccién para el componente A es Xe - El flujo de
vapor del domo es enfriado y condensado completamente mediante
agua de enfriamiento. El liquido de reflujo se bhombea desde el
acumulador hacia el plato Ny de la columna, con un flujo R. El
lfquido acumulade en el tanque de reflujo, My, proporciona
tanto el flujo de destilado, D, como el del reflujo. Es obvio
que ambas corrientes tiemen 1la misma composicién, x . En la
base de la columna el producto de fondos es removido con una
composicién xg mediante la corriente B. La acumulacién de 14i-
quido en la base de la columna es Mg. La figura 5.9 muestra 1la
columna de destilacién propuesta. Esta columna tiene N platos
numerados del fondo al domo de la columna. Cada plato tiene una
acumulacién de liquido, M, mientras que se considerd que la a-
cumulacién de vapor es tan pequefia que se¢ puede despreciar.
En la figura 5.10 se muestran los flujos de liquido y vapor de
cada etapa de la columna.
PPara simplificar el sistema, se hacen las siguientes considera-
ciones:
-~ La acumulacion de vapor en cada plato es despreciable, por lo
tanto, Vy= Vy = V3 ~ ... = V,
- E] calor molar de vaporizacién del componente A y B son apro-_
Ximadamente iguales.
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MB

B, Xg
¥Fig. 5.9 Columna de destilaciédn propuesta.
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Fig.

5.10 Flujos de liquido y vapor por etapa.
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~.Las perdidas.de calor de la columna son despreciables
= La volatilidad relativa o de los dos componentes permane—

cen constantes en la columna

-“cada pléto tiene una eficiencia del 100%. Esto es, el vapor
qué'dsja cada plato esta en equilibrio con el liquido sobre
el plato.

- €1 condensador y el reboiler son independientes de la
dinamica

- E1 flujo molar del liquido que deja al plato esta relacio—
nado. con la acumulacién del mismo a través de la féormula:

L, = f(ML) Iz 1, 2,.0...,NF,...,N

= M_z.M
L=+ 5

Li y MLi estan relacionados por f, que es la constante
hidraudlica.
Para la abtencién de las ecuvaciones fundamentales se utilizé
el modelo de Sorel, que es un método analitico muy practico
para procesos de separacién y los cdlculos se realizan plato a
plato. Este método es aplicable a mezclas multicomponentes.

d(tia_xB) . le - Vy - 8Bx
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Plato 1:

Plato 2:a.

dt

Plato de alimentacion:

d{Mg) = F +:L

,'»—TL’
at NFe1 .,
dCME_XF) _ ey 4 [ Tyein
dt yFo1 NF+

Plato NF+l a NT-1:

d(Mi) = L
dt

Plato NT:
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Las variables estables del modelo so

liquidos acumulados: "1' “z' i
concentraciones del liquido: x

Para completar el modelado de la columné sé

siguientes relaciones:

- Ecuaciones de equilibrio

~ Hidraulica 1t =1,

L= f(H‘)
La solucisn de las ecuaciones antericores puede ser tediosa y
llena de suposiciones. Para la columna de destilacién binaria se
debe resolver un sistema de

2N+4 ecuaciones diferenciales no lineales y

2N+1 ecuaciones algebraicas
Si la columna tiene 20 platos, un reboiler, y un condensador
total; el modelo matematico esta conformado por:

2N+4 = 2(20)+4 = 44 ecuaciones diferenciales

2N+) = 2(20)+! = 41 ecuaciones algebraicas

De aqui se observa que para mezclas multicomponentes el
nimero de estas ecuaciones se incrementaria considerablemente.
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5.3 ANALISIS DE GRADOS DE LIBERTAD

Los grados de libertad de un proceso es el nimero minimo de ' va-
riables independientes que deben especificarse a fin de definir
completamente las restantes del sistema. .

Composicién del liquido . X N+ 2
Composicién del vapor b4 N+ 1
Acumulacién en cada plato M N
Acumulaciétn en el reboiler M

Acumulacién en el tanque ™ 1
Flujo de liquido L N

F, 2, D, B, R, V 6

Namero de Variables =~ 4N + 11

Relaciones de equilibrio N+ 1
Relaciones hidratlicas N
Balances en NF 2
Balances en NT A i 5
Balances en el reboiler 2
Balances en el plato i, i+l 2(N -:3) o
Balance en el tanque . 250
Balance en el plato 1 2.

Namero de Ecuaciones = 4N + 5

Grados de Libertad = Nimero de Variables - Namero de Ecuaciones

GL = NV - NE - (4N + 11) - (4N-+ 5) ~ 6
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Esto nos indica que se deberan especificar el valor de 6 . varia-
bles para poder resolver el modelo para la columna de - destila-
cién binaria. o
Dos variables que cominmente se especifican son el flujo‘'de ali-
mentacidén F; , y la composicién de la misma, z. Con ésto, GL se
reduce a 4.
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5.4 CONDiCIONES,INICIALES

Para simular la.columna se necesitan las condiciones iniciales
de todas las variables de estado. Las variables de estado son
aquellas que aparecen en las derivadas de las ecuaciones dife-
renciales; el nombre se origina en el hecho de que con estas va-
riables se define un estado unico del modelo en cualquier  ins-
tante. Puesto que todas las ecuaciones diferenciales son de
primer orden, Gnicamente se requiere una condicién iniclal por
ecuacioén diferencial.

Se va a examinar como responde el modelo matematico de la colum-
na de destilacién cuando se presentan perturbaciones en la co-
rriente de alimentacién. Se iniciard el an&lisis sobre una co-
lumna de destilacidén controlada con el esquema tradicional de
control feedback y, posteriormente se realizarad el anadlisis con
un controlador feedforward, para poder hacer una comparacién en-
tre ambas respuestas.

El objetivo de control es el de manipular R y V para controlar
las composiciones de destilado y del fondo, Xy ¥ Xg respectiva-
mente. El disturbio es un cambio en la composicién de alimenta-
cién de 0.50 a 0.55. Las condiciones de operacién y las carac-
teristicas de la columna se dan a continuacién:

Namero total de platos = 20

Platos de alimentaciéon = 10

Flujo de alimentacién = 100 mol/seg

Composicién normal de alimentacién = 0.5 (metanol/agua)
Composicién normal del destilado x5 - 0.98

Composicién normal del fondo xg = 0.02

Volumen de liquido acumulado en cada plato = 10 moles
Volumen de liquido en el acumulador = 100 moles
Volumen de liquido en la base My - 100 moles
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Reflujo - 128 mol/seg .
Vapor efluente del reboiler = 178 mol/segq
Constante hidratlica 8 = 0.1 ‘min
Volatilidad relativa -2

Disturbio Z2 = 0.55

La columna con las condiciones iniciales se muestra en la. figura

5.11.
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L y-178

NT
F= 100 s 10 NF
z= 0.5
Mg~100
B=50
X =~ 0.02

!% R=120

Mpo=-100

D=50
Xp =0.98

Fig. 5.11 Columna de destilacién propuesta.
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5.5 DIAGRAMA DE BLOQUES

Para .generar el diagrama de blogques de la ‘cnlumna - de’ v
destilacien es necesario transformar las’ s qqaciénes
dieferenciales ordinarias del dominio del  tiempo’ al’ d minxo de

Laplace.

Reboiler (régimen dinamico)

11 B 8’ e

En el régimen permanente:

L

X - Bx
B

Aplicando la transformada de lLaplace
L x (s) = Bx.(s) - vnasgn(s) = M (s
Agrupando términos semejantes:

L,x,{s) = Bx (s} +,va“ax8‘s) f,MB‘ZB(é)
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En el régimen permanente:

"P,,, ' v,_‘ [ [
L ¥ VeugXy L1§I pALIt

‘Aaplicando ‘la transformada de Laplace

szz(s) + Vaaaxa(s) - Lixi(s) -Viaixi‘v(s)

Agrupando términos semejantes:
L 2 (s) + Vaunxa(s) = Lx (s) + V« >< (s) + M 4S% (s)

k‘l 2 L1 +‘Vl(x

Dlvxdxando ent.re k y factorxzando-

ax (s8) = x(s)[t‘-()-

Dividiendo entre (r‘s + 1)

ifrd



fa /(s + 1)1 x,(s) + (b, /(s + 1)1 x.(s) 3
A

Etapa 27 T
En’el régimen dinamic

'Laxs + v‘ly‘lA?

. _
L:’x3 V,‘ux’x.l szz :

€n el régimen parmanente:

Lyt = %) ¢ v,
vz“z(xz,- xz) = Hz(d82/dt)

. :

x5 = Mz(‘t?xz/dt)‘

13 P »
xP + V a x_ - -V
t 1%2 L%z 2"

33 1 2

Aplicando la transformada de Laplace:

Lx,(s) + Via x (s) - L x,(s) _kvzazxz(s)'% M;[sx2(555"x2(0)]



Etapa 3
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Etapa 4

c, c,
% RS .
a, be . SR ;:».
5 F1 %) e %3(s =%, () -

Etapa 10 Plato de alimentacioén.

En el régimen dinamico:

F 11711
Y10
FxF L‘l'lx‘ll
= Hlo(dxto/d?)

HER ] 1‘;7



TP g L P
St Ly

viq“}loxto :."10(‘dx10/dt)

'AApliéando'la transformada ‘de Laplace:

FXF(S),+ Lllxll(s) +,vs“sxs(s) - L|°x10(§) - v1n§{oxin

TE Ryl (s) + x,,(0)]

Agrupando.‘términos semejantes:

i‘gx?v(s)

FxF(s) +'L‘1x1}(s) + Vsagxs(s) = xiu(s)[L10+‘V

) - +
Kyg kL:o Vie%io

pividiendo entre (t10+ 1)

a a
R R, —_10__
T, + 1 xF(s) * TSt L

b .
—_t0_ =
o x‘i(s) * 85(5) = x‘o(s)

s + 1
Ti0

£1 procedimiento para las etapas de la Il a“la 19 es similar.
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Etapa 20

En el régimen dinamco:

Rxp * Via¥ie ™ F’

y

20" %20%z0

Rx _  +'V

o 19%19%49 Tk

X e
20 20

En el regimen permaneﬁte:

. - LR
Rx L26%20- Y2020 40

)

D Vis®19%19
En términos de las variables de perturba;ibn}~ .

R(XD - xD) v (xlS - x‘ls) - LZ?(XZD

19“19

= V%0 (Xag T Xgp) T Mppldx,o/dt)

? 4 PoL o x -V Pz
Ry + ¥V 9%,9%5g 20”20 20%20%z20

Aplicando la transformada de Laplace: .

(s)yis

RXD(S) + v‘lsa‘lelS(s) - LZOXZD(S) )_ Y20“20)<‘20

Mzofsxzo(s) - XZO(O)]
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Agrupando términos samejantes:’

Ax (s) +V (8) =, (3¢

15 19 19

pividiendo entre (1:;0

Condensador.

En el régimen permanente.
VooYao ~ R%, D"nk= ,,d:(yﬂnxn')‘/.dt

Y207 " %20%20"

Vo0®a0%ag ~ R~ D%y = Mo dx /dt
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En términos de las variables de desviacién

v

v

20“20

P
x
20“20 20

Vz2o®20%20 T P - Dxn>= o

(x,, = %,.) = ROx, - ED) - O(x, - g;; = "n(d*n/dt)‘r

- Po_ [
RxD Oxb = MD(de/dt)

Aplicando la transformada de Laplace:

Agrupando términos semejantes

pividiendo entre V, v agrupando:

Dividiendo entre (r s + 1):

v
20“20"20

() = Rx (s) = Dx (s) = M [sx,(s) = x;(0)]

v

ZDGZDXZD(S) = XD(S) R + D] *

VZUGZOXZO(S) = Xn(i‘?)v

g% (8) = %, (2) LOM S/

« R ST,
20 : S
— = syl
Tes + L xzo(s)‘ *p ), S




De esta forma el diagrama de blogues para la columna de

destilacion de la figura 5.12 es el que se muestra en la figura
5.13.

Debido a que existe una no linearidad dentro de la columna,

el diagrama de bloques es muy complicado como para resolverse en
el dominio de Laplace. Cuando ocurre esto, se recomienda
pasar al dominio de la frecuencia para obtener la funcidn de trans-
ferencia del proceso.

A continuacién se linearizan las ecuaciones del modelo matematico.

Reboiler.

= - + -
de/dt aBiL'l aBZV aﬂﬂxi aﬂixB

L-V-8=0




Plato. 2: -

dgz/dt

&
21

apa = LM,

Plato n:

Plato.ds alimentaciol

dxloldt = aluiLil

+ :
* aIOSXF ‘107E
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Oonde k" es. la pendiente de ia‘l‘lneﬁ de equilibrio..
Los coeficientes de de las ecuaciones se presentan en la tabla B.6.

k= o/l + (a = 1) % )2
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Ffg. 5.12 Columna de destilacién correspondente al diagrama

de bloques.
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5.13 Diagrama de bluques de la columna

Fig.



La técnica de solucién involucra el resolver las aecuaciones
comenzando por la base de la columna. . ) - '

- Todas las ecuaciones se transforman al dominio de 1la
frecuencia al sustituir s por iw en las ecuaciones  con
transformada de Laplace.

- Hacer que una de las variables del fondo (xn. 8, V) o del
plato de la alimentaciéon (F o Z) sea igual a 1 y io y las
restantes iguales a cero. Es decir:

e
o

<M ®N
] "
O 00 O +

- Con las ecuaciones del reboiler calt.fulaf el’ flujo L.

conposicidon X, . Tal que: Sl e

L’—VB+B=O

- *
R TN AT L/ag,

X
"
-
~
"
&
+
&

= i +

(iw anq)/aaal

- E1 calculo se repite para X, ¥ Lz partiendo de estas
ecuaciones. Las eucuaciones del plato superior de valores
complejos para Xy, ¥ R, los cuales son almacenados como
nimeros complejos 9, ¥ 9y
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R = 92: + igz: = 921

Estas g s son nameros ‘intermedios que se utilizan para
calcular las funciones de transferencia deseadas.

- Hacer V.=

MoN
1
© 0 00 -

para calcular las tres nuevas g s: 912,

- El procedimiento se repite con B =

Las g's resultantes para 1los cinco ciclos ‘de
las siguientes ecuaciones: e

F

¥y T 9y,% Y9,V 9,8t 9{4; *9y%

Ro= g, * FaaV ¥ 95,8 19,27 956F
X =g_ x_+ gazv + 9338 + ga‘l + ggsF

31 B

Rearreglando estas ecuaciones para obtener las variables de
salida Xg¥ X, en terminos de las variables I, F, Ry V, se
tiene:
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Xy T P it Piztie T PraciaR 14Ciw)

g = Pz:(iv);‘+ Péz(v_

En. . dondo Piw"s son_las:funciones
columna. :
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5.6 APLICACIONES DEL CONTROL A LA COLUMNA

Para una columna de destilacitn, los objetivos de contrcl’puedgn
ser: e
- composicidn del destilado, xg : ,,,,%7
- composicién del producto de fondo, xg
- nivel del tanque de reflujo, Mp

- nivel de la base de la columna, Mg

Las figuras 5.14 y 5.15 muestran los cuatro circuitos de control
que satisfacen los cuatro objetivos de control propuestos.

La mayoria de las columnas industriales tienen control automati-
co en uno de los productos, generalmente éste es el producto del
domo, %, debido a que regularmente es el producto de interés.
Actualmente, los reportes de la industria indican que si se con-
trolan ambos productos en vez de uno, se ahorra del 10 al 30% de
energia y disminuyen las pérdidas del producto valioso. Sin em-
bargo, en la practica muy pocas columnas mantienen un control
dual en la composiciéon (o control en dos puntos) y todavia es
comtn encontrar que ambas composiciones son controladas manual-
mente. Algunos problemas que se¢ presentan para controlar las
composiciones son:

- relacién fuertcmente no lineal

- respuesta muy inactiva

- problemas de medicién

- dificultad para elegir las variables manipuladas para contro-
lar la composici6n

- sistema fuertemente interactivo

Obviamente estos problemas no aplican en todas las columnas, vya

que las columnas con productos de pureza baja tienden a ser mas
sencillas de controlar. :
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5.14 Circuitos feedback de una columna.
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¥ig. 5.15 Circuitos feedforward de una columna.
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Para medir la concentracion se emplean basicamente dos técnicas:
~ Medir la concentraciép a través de un cromatégrafo.

- Medir indirectamente la concentracién mediante la temperatura.

La rapidez relativa del control por temperatura presenta una ra-
pidez relativa de respuesta atil cuando se usa en circuitos
foedback. Sin embargo, la relacién temperatura-composicién se
ve facilmente afectada por otras condiciones de la columna.
Desafortunadamente, su utilizacién en circuitos de control feed-
back es difficil porque emplea tiempos muertos altos en el mues-
treo.

La figura 5.16 muestra un esquema de control basico para contro-
lar tanto la composicion del domo como la del fondo. En el domo
se emplea un control en cascada y en la base un control feedback
La figura 5.17 muestra ¢l esquema de control feedback-feed-
forward. Las variables manipuladas son el reflujo y el vapor.

5.6.1 Implementacién del control feedback al sistema

En primer lugar se calculan las composiciones del liquido y del
vapor para cada etapa de la columna., los resultados se presentan
en la tabla B.1.

Posteriormente se realiza el cllculo de la ecuaciones algebrai-
cas y diferenciales del modelo matematico. La solucién se ob-
tiene en el dominio del tiempo mediante la simulacién de la co-
lumna.

Se utiliza un programa que consiste basicamente en manipular el
reflujo vy el flujo de vapor para controlar las composiciones de
los productos de destllado y de fondo, cuando se provoca un dis-
turbio en la composicién de la alimentacidn.

173



Fig. 5.16 Esquema basico para controlar la composicibn
del destilado y de los fondos.
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'”»Figt 5.17 Esquema de control general feedback-feedforward
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Se requieren dos controladores feedback, uno para controlar la
composicion en el domo y otra para controlar la composicién de
fondos. El tipo de control que se utiliza en primer lugar es el
modo de control proporcional. Esto es, las ecuaciones para los
controladores son:

V = Vo - KC,(ERy)
R = Ro * KCp(ERp)

En idonde:
ERp - 0.98 - Xp

- 0.02 - x_
ERB 0.02 Xy

Los valores obtenidos cuando ocurre un disturbio z = 0.55 son: "

Kcy = 1000

KCy - 1000

Cuando se utiliza el modo de control proporcional-integral se u-
tilizan las siguientes ecuaciones para los controladores:

V = Vo =~ KCB (ERB + ERINT /T_B)
R « Ro - KCp (ERp + ERINT /™p)
Los valores para cuando z = 0.05 son:

KCB = 1000 KCD' - 1000 TD =5 min



V - Vo - KCg(ERge (ERINTH/Tp) + (ER /1 Dgp@‘a‘i‘a)’]f

R’ = Ro '+ KCp{ERp+ (ERINT;/Up) + (ERp- gnn’g'/‘tbizr.;"m*j“,',)]:
Las condiciones iniciales son:

KCp~ 1176.47
KCp- 1176.47
Cp~ 3 min
T g- 0.75 min

DELTA = 0.005
“ p;, 0.75 min
“py 0.1875

Bl diagrama de blogues del sistema de control feedback se wmues-
tra en la figura 5.18

5.6.2 Implementacién del control feedforward al sistema

Las ecuaciones basicas desarrolladas para una columna son a ré-
gimen permanente

F=D+B

Ze» ¥pD + xgB



Gd

y (s)

——r] [¢fe] 1 Gf —T Gp »
. y(s)

Gm

Gc(s)‘, - Kec
Gc(s)" = Kc(l + —lis- )

Gc(S)PtD = Ke(l + -;[-;5 +Tp s)

Fig. 5.18 Diagrama de bloques del control feedback.
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eliminando B

Z -~ xB
- e,
xD_xh

F y Z son las variables de entrada
¥p Y ¥g son las variables controladas

La separacién de la columna est4 dada por su factor de- separa-
cién, S :

xD(1l - xB)

S =
xg(l - xp)

El factor de separacién puede representarse como una funcién de
(V/F) en la columna:

nr (V/F),:
S ~S_ + 1 - L nin

La base del sistema feedforward consiste en calcular continua-
mente un nuevo valor del destilado

Los esquemas de control feedforward se muestran en las figuras
5.19 - 5.23.

Las relaciones dinadmicas entre las variables de entrada y salida
se pueden expresar como:
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eliminando B

F y Z son las variables de entrada
Xy ¥ Xg son las variables controladas

La separaci6én de la columna est& dada por su factor de- separa-
cién, S ’

®D(1 - xB)
xg(l - xp)

S =

El factor de separaci6n puede representarse como una funciédn de
(V/F) en la columna:

S = Sppt o(nnl - '——"'—m"n(V/F) i

V/F

La base del sistema feedforward consiste en calcular continua-
mente un nuevo valor del destilado

Los esquemas de control feedforward se muestran en las figuras
5.19 - 5.23.

Las relaciones dinadmicas entre las variables de entrada y salida
se pueden expresar como:
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Rp(s) Spp Gpy © G F(s)

PR PV
xg(s) . GP% sz ka GPV Z(s)
. . ’ (5.1}
B (s) GBF GBZ GBR GBV R(s)
, D (s) Spr Spz CGpr Spy vV (s)

En donde G,; son las funciones de transferencia.

Para mantener tanto la composicién del fondo como la ;omposicién
en el domo constantes, es necesario manipular dos variables.
Estas generalmente son el flujo de vapor y el reflujo.

Cuando sé6lo se requiere controlar la composicién del destilado,
la ecuacién 5.1 se reduce a:

F(s)
X.(S) = [Cpg Gpnl (5.2)
D pr GrR [R(s)]

Kp(8) - GpeF(s) + GepR(s)

Si lo que se desea es controlar la composicién del fondo, se
tiene:

F(s)
xg(s) = [Gpk Gyl VS (5.3)

xg(s) = GpeF(s) + Gy V(s)

De donde se observa que es necesario determinar cuatro funciones
de transferencia que relacionen a las dos variables manipuladas
(R vy V) son los disturbios (F y 2)

En notacién matricial:
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R(s) . Gar  Gpg F(s) (5.4)
v(s) )G i Bvz | L lBS)]

R(s) = GRFF(S) + Grz Z(s})

V(S) = G, F(s) + G,,Z(s)

Las funciones de transferencia para el controlador se definen
como la relacibén entre la variable manipulable y el disturbio.

variable manipulada (5.5)
disturbio

G =

De esta forma:

R(s)}/F(s) = KgpGge

R(s8)/2(s8) = KzG0pz (5.6)
V(s)/F(s) = KgrCgr y
V(s)/Z(s) = Kpz Grz

En donde KIi son las ganancias a régimen permanente y .G;j' pueden-
calcularse mediante un modelo de primer orden:

1
Giv 5.7
T, * D

L.as ganancias a régimen permanente para cambios en el flqu de
alimentacién (Kge vy Kyp) son conocidas como ganancias del estado
estatico inicial. Esto es:
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Kpe= (R/F)

Kyp~ (V/F)
En donde R, F y V son los flujo a régimen permanente.
Las ganancias Kg;y Kyzno son constantes cuando cambia Z. Debido
a que la respuesta de este disturbios es considerablemepte menor
en comparacién con el disturbio de la alimentacién, en la mayo-
ria de los casos se desprecia.
Ya que el objetivo del controlador feedforward es mantener cons-
tante la variable de salida a su valor de régimen permanente, el
valor de x(s) debe ser cero. Esto es, xD(s) -0 vy XB(S) = 0.
Asf:

Gpe F(3) + GuaR(s) = 0O
(5.8)
Gy F(s) + Gy V(s) = 0

Cuando el estudio esta limitado a controlar unicamente la compo-
sicién del destilado a través del reflujo para compensar los
distrubios en el flujo de alimentacién, la funcién de transfe-
rencia del controlador sera:

R(s) =Gpe(s)

FFWo(S) = Fie) ™ Gmt®)

Si se requiere controlar también la composici6tn del producto de
fondo se debe definir otro controlador cuya funcién de transfe-

rencia sera:
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v(s) -GPE(S)
F(s) Gp\ ()

FFWg(s) =

Las funciones de transferencia se obtienen al relacionarla”com-
posicién del destilado xp con el flujo de alimentaci6n y.el. re-
flujo :
¥p(s)
Gpg = ————
F(s)
Xo(s)

F(s)

Gpr-

Estas funciones de transferencia se obtienen experimentalmente
al conocer la respuesta xg(s) cuando hay cambios en el flujo de
alimentacién manteniendo las dem&s condiciones permanecen cons-
tantes, se calcula la otra funcién de transferencia.

Ceneralmente éstas son clementos dinémicos de primer orden. Es-
to es: -

Al sustituir estas ecuaciones en la funcién de transferencia del
controlador se tiene: :

“Ke/(Tp's +01)
FFW (8) « ————————r
Ke /(To s+ 1)
i lals v

FFW (s) ~
i Ka ,"(F“.srrl

188



De aquif se puede cobservar que el controlador feedforward contie-
ne una ganancia a estado estable y un término dinémico
En las figuras 5.19 - 5.23 se muestran diagramas de cont:;'
cada una de las secciones de la columna. . ;
En la figura 5.24 se muestra el diagrama de bloques para el sls
tema de control feedforward. 3

Pfara -

siguiente manera:

KRF = . (R/F) = 1?8/;00‘ -

Kye ~ (V/F) = 178/100

Sustituyendo

R(s}/F(s)

analogamente

V(s)/F(s) = 1.78 G _~ 1 . L1.78

X, s*1 T, s+l

Estas son las funciones de transferencia para el controlador
feedforward en el domo y en el fondo. Hace falta conocer el va-
lor de las constantes de tiempo"(R y’[v . Del analisis numerico
se encontrd que el control feedforward es mejor cuando se incre-
menta la constante de tiempo de los controladores 3 minutos.

Esto es:
1.28 o 1.78
FPWve ™ 35 1 FP¥os ™ 35 + 1
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Fig'; 5.24 Diagrama de bloques del sistema de control feedforward.
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5.6.3 Modelo matemidtico de la valvula de control

De la figura 5.25 se observa que cinco fuerzas estan ‘involucra-::
das en la operacién de la valvula, éstas son: S

- La fuerza ejercida por la presién del aire en la parte supe “
rior del diafragma y que actta hacia abajo. AR 3

F(t) = PA

P - presi6n del aire
A - &rea del diafragma

Una fuerza es opuesta a lo anterior y que es ejercida por el
resorte

F oxp » -HL
H = constante de Hooke (fuerza/longitud)
L = distancia recorrida por la parte final del resorte hacia

la parte inferior del diafragma

- La fuerza que vence la friccién por viscosidad que actia en la
gufa de la valwvula

Ff = -C (dl/dt)
C -~ coeficiente de friccién bajo condiciones de flujo laminar

- La fuerza que vence la inercia de las partes méviles

Fm « - Md?/dt?



fluido ~de
proceso

Fig: 5.25 Valvul

ad

sehal
neumdtica

diafragma
resotte

cuerpo del actuador

—=- vistago de la vétvula

guia de (a vélvuia

. -~ cuerpo de ia vdlvula

Ve: control neumatica.




M ~ masa de las pn;ﬁes méviles f&iafréémavyfvéétaéd«dé;laVQél# )

vula)

- La fuerza resultante’de.la.
de los discos de’lasivalvul:

Al sumar estés fuer
cial. S

M dzt/dE?

S se div{qe entre H:

MdrL o f(k) - L - ¢ dL
H dt? H H dt

Rearreglando la ecuacion:

MdiL ¢+ CcdL + L -~ f(E)-- Lon -
H dt2 dt H

Aplicando la transformada de Laplace:

M s? (s) - sL(O) - L°(0) + € sL(s) - L(O) + L(s) = F(s)
i H H

Dividiendo entre L(s):

#2 + s + 1 .~ F(s)

il <
H H HL(s)
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RANTRI( 7 DET

TF(S)/LCs)
Rearreglando la ecuaci6n:ii’
L(s) ) -V
F(s) . ?s2+2T¥s « 1
desplazamiento

presi6n del

aire F(s) Atz + 27}3 .1 L(s) . del resorte de

la v&lvula

F(s) L(s)
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5.7 SIMULACION DEL MODELO MATEMATICO DE LA COLUMNA

Una vez que se obtienen las ecuaciones del modelo, el siguiente
paso en la simulacién de un sistema fisico es la soluci6n de las
mismas.

Al utilizar una computadora para resolver las ecuaciones sc pue-
de emplear algin método simple de integracién numérico para re-
solver las ecuaciones, o bien se podria utilizar un padueCe de
subrutinas. En este caso se utilizé un lenguaje de simulacién
para sistemas continuos.

En los apendices B y C se muestran las tablas y graficas con los
resultados correspondientes al implementar los sistemas de con-
trol a la columna de destilaci6tn y realizar wuna simulaciéon vy
comparacién entre ambos.

También se presentan graficas en el dominio de la frecuencia en
donde se muestra la estabilidad de los sistemas de control (pla-
nos de Bode y Nyquist).
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ANALISIS DE RESULTADOS

En el apendice B se muestran las tablas con los resultados co-

rrespondientes a las respuestas a los sistemas de control pro-

puestos, asi como en el apendice C se pueden apreciar las grafi-

cas correspondientes a los mismos.

Con base en los.resultados obtenidos, se comenzaré& por analizar

el sistema de control feedback con cada uno de sus diferentes

modos (P, PI, PID).

Analizando las graficas C.1 y C.2, en donde se muestra la res-

puesta del sistema aplicando el modo proporcional, se puede apre-
ciar que existe una gran desviacién en la respuesta del valor de-
seado, ésto era de esperarse, ya que el modo de control propor-

cional s6lo opera con un parametro de ajuste, que es Kc o PB.

Las graficas C.3 y C.4 dan la respuesta del sistema con el modo

PI, en donde se observa que, por existir una accién de integra-

cién o de reajuste, disminuye la desviacién de la respuesta al

valor deseado, al ocurrir ésto, el sistema mejora la acci6én de

control.

Las gr&ficas C.5 y C.6 dan la respuesta del sistema al aplicar

el modo PID. Aqui se observa que, por existir los tres paréame-

tros de ajuste, Kc o PB, la rapidez de reajuste y la rapidez de-

rivativa, se obtiene la mejor acci6én de control con el sistema

feedback.

Con respecto al sistema feedforward, en las graficas C.7 y C.8

se muestra que por ser el sistema de control que detecta el dis-

turbio antes de que entre al proceso, existe una considerable

disminucién en el tiempo en que la respuesta alcanza el valor de-
seado, ésto comparado con el sistema de control feedback con

cualquiera de sus tres modos.

Lo anterior se aprecia mejor en la grafica C.%. en donde se mues-
tran simulténeamente las tres curvas de la respuesta del control
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feedback con sus distintos modos y la curva correspondiente a la
respuesta del control feedforward.

Las graAficas de la C.10 a la C.22 muestran los sistemas estudia-
dos representados en el plano de Bode, en donde se aprecia que
el sistema de control feedback con sus modos P, PI y PID es es-
table, puesto que no existe angulo de fase.

También se puede comprobar la estabilidad del sistema de control
feedforward, ya que existe un &ngulo de fase igual a -180°, que
es un médulo de amplitud menor a la unidad.
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CONCLUSIONES

El sistema de control de proéesos consta de ecuaciones matem&ti-
cas que representan los balances de masa y energia. Estas ecua-
ciones describen a las variables manipuladas, las entradas y sa-
lidas del proceso y variables independientes del mismo.

El control feedback ha sido por mucho tiempo el método tradicio-
nal para controlar columnas de destilacioén, pues proporciona un
control adecuado aaGn cuando no se conozcan las relaciones exac-
tas entre los platos de la misma. Sin embargo, tiene el incon-
veniente de que su accién correctiva se lleva a cabo unicamente
después de que la calidad del producto ha sido desviada.

En cambio, el control feedforward detecta y corrige los distur-
bios antes de que entren al sistema. En cuanto al calculo de
las ecuaciones para la columna binaria ideal, al utilizar el
control feedforward, el trabajo se reduce considerablemente, pe-
ro el disefio del controlador es mas complicado, y lo es ain mas
para una mezcla multicomponente.

Para aplicar el sistema de control feedforward se debe conocer
perfectamente el disturbio, ya que de lo contrario, se pueden o-
casionar cambios en las composiciones de los productos.

En la accién del control feedforward no se introduce inestabili-
dad en la respuesta de un circuito cerrado.

El sistema feedback no requiere identificacién y medicién de
el disturbio, ya que éste no produce cambios en el desarrollo
del modelo o en los errores de los parametros.

En términos generales, y con base a los resultados obtenidos y
a el analisis de los mismos, se puede decir que el sistema feed-
back con el modo de contro PID es el que mejor realiza la accién
de control, sin embargo mejor ain resulta el sistema de control
feedforward, ya que lleva a cabo la acci6bn de control en el me-
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nor tiempo para la columna de destilacién propuesta.

El objetivo del presente trabajo fué, principalmente, proponer
en base al analisis de las respuestas de los controladores feed-
back y feedforward, que sistema que garantice la mejor estabili-

dad del proceso, en este caso el mejor control en la composicién

de un producto en una columna de destilaci6n binaria.
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TRANSFORMADAS DE LAPLACE

Cf(E)

a1
(n - 1)!

1 -4 )
- [ae be'g ]

sen at

1
- sen at
a -
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F(s)

(s - a)

1
(s - a)(s - b)

1
s(1 + as)(1 + bs)



. cos at’

. cosh .at

e cos bt

t. cos at

i %‘:’,(sen at - at cos at):

f(t - b) U (t - b)

£ 6y {0 isFes)y = F(0)



ey

£ e

funcién escalén f(t) = u(t)
[o] t&0

u(t) =
h t> 0

funcién pulso f(t) ~ H

st<t,

funcién impulso f(t) = I(t)

"F'ts)-s F(O)s F(O)

m D

(O)

RN N -"‘
Fes) = 8 a - e

F(s) - lim [- - &%y

[Tl

usando la regla de L’Hopital

F(s) = lim (-2-5---) -
Il—-'

cuando A = 1 se llama impul-
so unitario



AP E N D .IT C B .



TABLAB.1

COMPOSICIONES Y RELACIONES DE EQUIILIBRIO
T ATA SALIDA DE LA COLUMNA A R.P.

N Do X Y K
0T -0.02000 ¢ 0.03822 - 1.92234
R 0.035090 0.06764 1.86701
2 0.05719 0.1681¢ 1.78947
3.. 0.08885 0.18320 1.88631
4 0.13180 0.232¢i 1.56131
5 0.18822 0.31397 1.42135
8 0.24950 0.39937 1.28102
7 0.31817 0.48044 1.15452
8 0.37947 0.55017 1.05100
9 0.43391 3 03.97272
10 0.47688 0.64580 0.91632
11 0.51528 0.68009 0.87108
i2 0.56295 G.72037 $.81873
13 0.61885 0.75463 0.76308
is 0.68051 0.20989 G.70818
15 0.74344 5.85284 5.65728
16 G.5C318 2 BACES 081511
17 0.85692 0.52243 0.58058
18 0.85994 0.84733 0.55408
19 0.93458 0.96518 0.53439
20 0.96078 0.98C070 0.52020

210



6132360
0 98133360
3.98133

2235356
3 02296927
9.022853166

NAL

TABLA B.2
MODO PROPORCIO

CONTROLADOR FEEDBACK

T 8300050
©.9803033C
0.38600100
< 98500388

300128
£2001523
© 02005883

< o2

0.2

2
w0

0

S

3566

0.98134220
3.38136540

.58

34

9.022631

56
o1

G 35306750
0.88613043

514276
0.62C84455
0.02107695

G.02
1.0

(3
¢3

56

3 022575F

(3]

0 98318740

g1

-
0o
@

1

8.02

O 98137760
9.98138360

0.981
G 98138830

o~
@
¢

@™
o

=Xt}

66735

0.02287230

0.0228€831
22

0 02286669

0.02286632

S

65
68
69

065041662

0.02223332
0.6224427

$.0226322¢
T 02260152
& 02235633
9.02363472

1.5
1.6
1.7

o«

70

Go60C

o
@
o
o

4

9513986
T 9874234
0.881431310

2
4]

5

0.02286512

366°
2265
505!

ooz

322685673
L2z

0.5622866353
60228637+

0.02:
0.02286573
3

4
<]

n o

g4
83
EX:]

33366773

<

£.02331936

9.02572127

0
22
3.2



TABLA B.2 (CONTINUAGION)

GONTROLADOR FEEDBACK

MODO PROPORCIONAL

DESTILATC

DESTILADC

TIEMPO FONDOS

EMPO FONDOS -

$.85143250
0.96143343
9.851434850
0.9814346C
0.96143540
0.36143600
0981438

022561764

0.

10.1

0.96123618
$.961438

9618
G 02250615

0.02281616

102

53

0.0225148%

10.3

0.95143810
O 93143610
0.95143810

0.02281359

10.4

0 02280618

155

0 02283618

15.6

0.02281153

108

3 98143610
G 88143610

o

0.02281069
©.52260353
9.0225G541
d.5221

167

G 02250618

58

0.5814371C

0.8

109

@
2
I+
@
I
o
S
o

a

$.38143780
0.36143

534

1.0

LR

o
i

0 02250858
©.62285831
0 02260812

53810

0.58%

3.0z280618

i6.2

098143510

"3

3 98143810

Q3 02260675

166

<.38143510

$ 52280781
0.62280775
§.02280770

11.6

"y

0w
2o
S
® @
oo
oo
83
oo

0.55% 43 163

1.8

163

o

9.3814381

0.02280757
0 62280753
9.02280742

120

0.88143610

©.02260618

I

9351

3 98143810

G £2260618

0.85143510
098142210

T o22/ov22
0.62283703

=)

56143313

]

Q02280618

176

GiB

G 022683618
& 02285618

0.0228:

LA s

e
@ r
© 3
Q8
o a
o N
o o
oo
c o

12.7

)

035743510
¢ 88133510

)
o

3143810

0.8

W

G 02280633

123

)
@
Q
-3
©
o
1N
o
o

o

G 52285628

035143330
3 58143810

0.02280623

13.4

G 02280620
0.02280618

135

0.881435810

136

©

&

o

©.0226:

G 02280613

hk3-




TABLA B.2 (CONTINUACION)

CONTROLADOR FEEDBACK
MODO PROPORCIONAL

TIEMPO FONDOS DESTILADO TIEMPO FONDOS DESTILADO

201 - 0.02283813  0.38143810
20.2 0.02230618  0.98143510
203 0.0228G638 O 38143810
20.4 0.022836i6 0.9B1458i0
20.5 0.02280618  0.95143810
20.6 0.022806%'6  0.38143810

0.02266618 0.38143810
002280616 0.33143810
0 3228C618  0.88143310
0.02280618  0.95143810
0.02280618 ©.98143812
0.02280616 0.95143810

20.7 002280618 0.83143810 257 0.02260618 0.95143610
208 002280616 O 96143810 256 0022806i8 0.98143810
26.8 002260618  0.961338%0 253 00225068 0.98143810
210 0.02250616 0.951438%0 260 0.02280616 0.98143810
211 0.02280613  0.98143510 261 DOPC80616  0.9514381C
21.2 0.02260616 0.98143B1C 26.2 0.02280618 0.96143B10
21.3  0.022806i3  0.96143810 26.3  0.02266618 0.
214 0.0228C6'6  0.98143310 264 0.02260638 0.36143810
21.5 0.022806%5  0.581435%10 2635 002280618 098143313
216  0.02280613 & 36143810 266 0.02280616 ©.9B143810
217 002283618  0.98143810 267 0.022606' 0.96143813
2.8 0.02280616 0.3814381¢C 268 0.022580616 0.96143510
219 0.02250618  0.86123810 26.3 002280678 0.95143B1C
220 0.02280615 < 27.0 0.02280618 0.58143810
221 002268618 o 271 002280638 ©.98143810
222 (02280613 c 272 002283618 ¢.9814361C
223 002230615 S 273 0.02280618 089814360
224 0062280613 o 2r.4  0.02280618
225 002280615 S 27.5 002280615
226 0.02280615 S 276 002250613
227 002260818 [ 277 50226068 ©9BIS3BID
228 60228063 S 276 0.02280618 0.98143810
228 0022680616 Q 278 002280618
33 ¢ 002280615 o 260 5 Cz2a0eis
23t 0.02250678 S 287 562250635
232 002280618 M 252 $0226G616 O 95123810
253 0922806%5 o 283 $.022806°5 0 931438°C
235 DG226061B 3 264 ©.022606%5 095143810
235 0.02z80616 ] 0.02250615
236 002280616 ] 0.02280618
237 0.02785618 o ©.02250618
238 00228068 S 0.02250613
233 ] © 02266613
285 i © 02280515

i 3 5 8227°6°35

2 < < 3

3 3 ‘g

s ] 8

5 ] & 02283615

[ ] ¢ H

H c

3 <
2T 3




TIEMPO FONDOS

30.1
20.2
30.3
30.4
30.5
306
37

30.8

w
1
o

0.02250618
3.02280618
0.02280618
0.02260618
0.02280618
0.02280618
0.02280618
062280618
0 02236816
0.022806%8
0.02260618
0.02260616
0.02280818
$.02280618
0.52280618
G 52280618
0.02283618
002286618
0.92250618
0.02280618
0.02250618
5.02260618
0.02230618
0.02280618
9.02280618
0.02280618
0.02280618
9 2260618
£.02260618
002238618
9.02285618
§.02285818
0.622806%8
0 02280618
0.02280613
© 02280618
0.02250815
09.022506%3
0.02280618
9 02z8l678

TABLA B.2 (CONTINUACION)

GONTROLADOR FEEDBACK
MODO PROPORCIONAL
DESTILADO TIEMPO FONDOS
0.88133810 351 0.02260618
0.35143810 852  0.02280613
0.98143510 353 0.02250613
0.98143810 354  0.022806168
0.88143810 355  0.02280818
0.98143510 358 002280616
0.88143510 85,7  0.02250618
G 98143610 355 & 02280618
9.95143810 358  © 92280618
038133810 363 0.02230618
$.9B143810 36,1 ©.022806158
£ 98143810 362 062280818
3 95143810 363 & C22a061€
G 98133818 36.4 G 02250618
0 38143810 36.5 002250613
$.58143610 36,6 002230615
3.88143610 367 0 02260618
0.85143810 36.8 002280618
0 38143810 363 002280816
T 9813380 37.C 002250618
& 58143810 37.1  0.02280673
0.38143610 372 502280618
0.95143310 3v.3 & o2z80618
0.96133310 3r.4  0.022806i8
0 98143510 37.5 G.0225%618
376 002250618
37T 0.62z8061G
378 C.0z2s0618
0 96143810 373 00225088
C 381453817 3806 002250613
083143810 31
& 38143810 3B 2
G 38143610 3B.3

0 58143615

0.9514361C
$.981338%0

gugag
5o a6
ook

&
0w n

3 2

DY AN

s
3

mooOaOO0O0OO0OO0CO
MO B DD OB O DD D

DESTILADO

.833743510
©.38143810
0.98143810
0.08143810
0.95143830
©.88143810
0881435810

0 981438
0 981433
0 581436

386143810
< 35443810

.98143610
5.98133810
©.93143810

09813380

o000 an

oYLy w e
] s

Do ovooaoo

o aoao
@ oo wn
EXE R

b



TIENS

238
437
35
33
o

C FONDTS

T 0228G618
0.02263618
0.02285618
©.62280618
0.02260618
G 02280618
0.02230618
& g2280678
0.622606186
£.02250618
0.02283618
G 02280648
0.02280618
0.02280618
0 6228T618
0.622806°5
$ 02260816
0.02250618
0.02280618
0 02280616
©.02260618
0.02280618
0.02280618
0.02280618
002250618
0 022606158
0.02260618
0 02260618
0.02250618

G 52280618
0 02263615
0.02260618
& 52280618
3.0226G618
$.02285618

TABLA B.2 (CONTINUACION)

CONTROLADOR FEEDBACK
MODO PROPGRCIONAL

DESTILADO

0.85143810
0.95143810
0 95143810
0.95133810
Q.9814381C
0.98143810
0.88143810
G.§8143510
0.98143815
088143818
9.98143810
©.96143810
T 98143810
& 35143830
©.981435810

0 §3123819
T 98143610

o
@
@

2]

WO DY

cGbaono

@ w

DLV UOHB OO0 OO0
o

5.1
45.2

Pt

-1 O oI

« O wo

TIEMPO FONDSS

0.02280618
G 52280615
0 02280618
0.02280618
0.022606% 8
0.02250615
0 022506% 5

002283618
0.02260613
0.022806%8
© $2280615
G 02260818
0.62285616
0.52280618
£.02260618
0.02260618
0.0228668
0.02280678
0 92280618
0.02250618
002285615
0.02285618

$.022530615
9.02280616
0.022580618

§.022836°
36225061
92285

CESTRACS

G 9814361
0 86143810
0.581435815
G 98143810

$.88143810

0.881438'
G.831436%¢
C 98143810
0.88143510
0.3614361G
0.85143810
0.96143810
©.88143510
0.8814381C
$ 35143310
0.58143810
0 BB1438%0
0 36143810
$.561435810

oo




TIEMPC - FONDOS

o8
A}
02
a3
X}
os
(-1
oT
oe
00
10
11
12
13
1.2
15
16
17
10
18
20
21
22
23
24
3
28
27
28
29
2.0
a3t
3z
33
34
as
a6
37
38
38

owaunu.

YRR RS

0.02000000
o.61e0e8T
©.02000120
0.02001822
0.0200819
0.02014221
062025681
0.02042684
0.02061477
0.62082024
0.02103324
0.02124418
0.02134447
0.02162670
0.02178320
o.02187527
0.62201300
002207973
002211208
o.s2211162
002207004
3022070
002163726
0.02182827
0.02169931
002173779
002139514
0.02122675
S.02105185
002087353
S 02068471
002051657
T.02032613
0.02018106
0.o2c02397
801987651
0.01974654
0.01962704
001952219
001943277
001303633
0.01830283
801926143
T 552068
G ot
501820422
081925467
£ 01920625
0.0183373
8.51830667
O QisaTast

TABLAB3

CONTROLADOR FEEDBACK
10DO PROPDRCIONAL INTEGRAL

DESTILACO

TIEMPO

5.
32
33
5.4
38,
58
27
58
39
60
5.1
62
83
64
83
§6
67
50
3]
10
71
72
73
74
75
76
17
18
18
a5
B2
02
83
a4
83

FONDOS

001952663
0.01060410
0.01968345
0.01975972
0.016332C3
0.01983380
0.02001250
0.00008623
002015435
8.02021%08
0 02026766
3.02031134

felerse wott: )
001985235
07189353
0.019801%
C 51584501
0.07963222
QTN
8BTS
{23l e 31
feRdt-2=
T.L19653%
0.01863472
301965107
0.51963343
501556708
SCiseTNiz
81503368
S.SI8TI6TC
T.L1574362
J23TTITE
S.01965644
30184830
G.8338765%

0581201
8 015840°3

DESTIADO

0.80000860
0.90011610
5.98014300
0.90017450

096310013
8.50014450
0.90512080
SEC13T
836514180
€ 8303053
T 3658510



TIEMPC  FONDOS

10.1
102
0.3
104
103
106
0.7
0.8
109
10
"
1n2
"3
14
15
s
ny
na
e
120
121
122
123
124
125
128
1227
128
128
3o
131
13.2
133
12.4
1.5
136
nr
1.8
179
140
131
182
183
s
125
146
1“7
148
g
150

0.01988272
0.02001564

0.02016476
0.02016371
0.02016271
002013602
8.0213302
0.02013277
0.02011685
0.02006800
0.020Q7006G
C.02005782
0.02002566
002001364
001906142
801596974
0.01994803
0.0100206%
0.01901182
0.01969620
©.01908267
0.01067133
0.0190628)
001985633
0.01985361
©.0188%260
0.01882372
001882887
801006347
001087402
0.01068437
0.01900637
0.01990342
0.01902333
0.01983820
0.01295340
0.0199603%
001988333
0.0188878S
0.02051137
00002382
T02033324
T 02054317

TABLA 8.3 (CONTINUACION)

CONTROLADOR FEEDBACK
MOOO PROPORCIONAL INTEGRAL

DESTIRADO

0.60016960
0.58017910
0.90010700
0.98019510

0.96016120
0.90013160
©.98014210
0.90013260
0.88012310
£.98011330
0.68013410

TIEMPO

151
132
133
14
135,

16.1
16.2
6.3
163
165
16.5
6.7
168
12
170
171
172
173
174
173
175

178
e
180
101
18.2
103
18.4
185
166
18.7
19.0
i3]
9.0
19.1
w2
183
03
bR
195
T
w8
%9
<o

FONDOS

0.020052%%

001906741
G.01996218
2.0195508%
0.C190:843
001983417
0.01994087
0.01983508
0.019837%3
0.01833813
6.01533040
001994174
0.01963155
01364807
001082383
01995022
601856318
001807330
C.01997TeZ
0.01998430
0 O18e0T Y
0.CIP0682

DESTILADO

0.90010010
0.98010120
050010240
0.00010260
0.90010260
0.90010140
0.9000U730
0.900C9760



TIEMFC

201
<02
203
264
203
06
x:
el
208
20
1.1
212
233
214
s
216
a7
7e
e
20
f-al
z2
23
na
23
26
@27
=8
ne
3o
kAl
n2
03
=B
o3
06

kedd
79
@ac
zan
22

nERRRRRE
ODwaaoanho

Y

0.0199%C43
0.51959703
T.01GU0IST
0.01990125
0.01237092
0.01897702
0.01987300
001887481
0.01587412
001837411
01987457
QOIWTHT
6.01597678
C.o1EeTes
5.01998044
0.01990769
0.01896313
G S1e90iT
SLI99RT7
ERaalh s
T CIeesET0
G 01996806
0.52C00069
0.02000295

€ 0263114
& 02001147
S L2165
]
3 ce000ess
8.0200G784
£ 52005656

TADLA 0.3 (CONTINUACION)

CONTROLADOR FEEDBACK
MODO PROPORCIONAL INTEGRAL

DESTILADO

0.96004470

TIEMPS

bRl
%2
33
54
as
o6
o7
ns
23
%90
6.
%2
%3
68
63
66

FONDOS

001599113
0.0105%58
0.01998T43
001988027
0.01g98c31
0.0199%051
001955067
0.G1399130
0.01g99201
O 0gPOITE
G oigasass
0.51gssese
[.0199E%%
0.0163963¢
301U
0.01998312
S.oeseaaT
G.ogeRET2

0 SIE380E5
T 01853852

CESTRADG

G.88331650
0.88031580
0.9600 1200
0.860G1355
0.56081210
0.86531130



TIEMPC FONDOS

303
Xz
R
0.3
5
X6
0.7
X8
200
e
I
ne
N3
34
N3
3.6
ny
318
s
20
oAl
.2
n3
23
-2
26
r»7
28
e
no
k=2
2
33
N4
N5
6
nr

0.019%9827
0.01950704%
0.01999764
0.01906732
B£.01909713
001998687
5.01005682
CO1MNGT2
0.01908553%
0.01000663
0.01590663
0.01009659
0.0199%570
0.01998650
0.01959705
0.01690724
0.01989748
0.01999768
0.01988793
0.01099822
001900840
0.0199087
©.01089683
3.01999832
0 C198983%
001000063
0.01000978
0.019999%3
0.0200000%
0.52000013
0.02000G18
0.0200s321
00200002 1
0.52063C18
0.02005313
0.02000006
0.01090330
001090081
0.01639503
01990876
0.01998360
0.01869961
0.01900053
1500026
SO
3 SRS
£ 01983323
C.0159908
0 01633676

PRt

TABLA 5.2 (CONTINUACION)

CONTROLADOR FEEDBACK
MODO PROPORCICNAL INTEGRAL

DESTILADO TIEMPO FONCCS  DESTILADO

0.96000630 3.1
0.88C00780 32
0.90000740 33
089000690 B4
0.86000660 ™3
0.98C0062C ™6
0.680C0290 s7
0.68000580 k2]
0.980CT880 %9
0.800C0370 %0
0.88000570 381
$.58000%70 3627
0.8000CT60 B3I
3.96000%60 354
3.88000560 363
0.90350560 366
0.80000550 BT
0.58000560 380
0.88000%60 %8
0.£8300360 o
0.900C0%60 1A
0.9650CT60 372
0.96CC3T60 3
0 98000360 74
0 98300360 3.5
0.9630C%60 376
0.960CC%60 77
0.88000340 s
0.68000330 e
0.93550838 380
T SOCTORIT 8.1
3 300510 2
0.5000C16C 333
CRECCass 3|s
0.96000460 383
0.6800C340 386
0.96000:410 387
0.68050410 306
8.555C0IC 389
O FBS0CIN e
0 50500353 1
C $55303%0 02
S SOUCTII0 %3
T R8CTTIC s
0 $3CTTI0 3235
3 53T 338
S BOTTT3NG 3’7
0 $855C280 e
3.5885CT0 R
pelieeter o] Ll




TIEMPQ

40.1
®2
403
404
405
26
8.7
438
2058
410
aty
a2
a3
414
433
as
4.7
410
419
26
4z
422
423
424
423
426
23
128
429
20
a1

23
a4
43
436
ar
20
e
4.0
44

Lo
s
4an
446

a8
ass

450

FONDOS

0.01893997
0.01838087
0.01900987
0.0190007
0.01999%07
0.01996907
0.01999887
C.01099397
G.01800687
0.01999987
0.01995867
0.0195%987
0.01999807
031999307
0.01500007
0.01990987
0.01963907
001692037
0.01600067
.01090087
001808007
0.01908987
C.01900837
0.5109980T
0.01999%8T
0.01090097
0.016a9887
8.01995337
© 01059987
01999397
0 01608897
G O109SST
0.0199050T
001009657
0.01909558
C.01ees08
0.01%05888
0.01890368
001900088
C.O1seusat
0.01059500
0.01905%035
001899003
C.C1099953
0.516960%0
0.0166598 ¢
00155088
301889551
feReai o 4
C 0TI

TABLA B.3 (CONTINUACION)

CONTROLADOR FEEDBACK
MOOO PROPORCIONAL INTEGRAL

DESTILADO

0.85000100
©.98000100
C.68000 100
0.880001C0
5.66000100
0.65000100
098000100

TIEMPQ

X
432
453
454
&3
-3
487
a8
EL
6.0
4.1
%62
a6.3
464
53
466
%7
6.8
49
40
a7
arz2
473
ara
ars
418
ar
a8
are
480
8.1
@2
a83
84
0.5
a6
8.7
a8
08
290
agt
482
a3
204
485
26
H kg
498
488
<0

FONDOS

001909983
00190999
0.01990990
0.01993083
0.01099993
© 01099923
C 016893
0 01995520
0.016%99%
001033004
0 01000004
0.010990%%
0.01009983
0.0103090%
0 G19Peede
0 01990530
001899336
0.0199986
001009996
D.010909%
0019993985
001995086
0 S189933G.
8.010099096
C 01999896
0.01990096
S o
0.01500907
CO16vass7
©.01999967
001999097
0 31000307
801998887
003593807
C 01985987
001939568
0.01098368
J.01899e8
To1seeeto
3 o10s9s38
S.61630SCS
0.015998%0
001652698
0 01Ge0S
O oIeeeens
8 01990038
0G19s0Ns
0 oiggesae
So109eSeT
S0ISeEe

CESTILADO



TIEMPC

0.1
0.2

%0
54,1
n2
343
244
p23-)
346
517
4.0
e
5.0

FoNDOS

001008309
001009398
0.01999993
0.01900090
0.01900099
0.01390998
D.CINNSE
0.0
001933809
0.01933903
001650098
0.01500u09
0.01%90990
0.01900%98
0.01899397
0.0199589T
0.01509997
0.01999957
0.01996we?
0.01999097
0.01800507
001990957
0.0t5eR0?
C.01998397
0.01099997
801088097
0.01009087
0.01959997
.01600007
0.01899997
0.01599397
0.01380087
001895057
0.61089097
0.01G50s0T
0.01909987
001090087
001908097
01990997
0099997
001599597
001959987
001900987
0.01985387
001538997
S.0190eT
0 o19eee?
C.01988597
0.01689957
001999527

TABLA B.3 (CONTINUACION)

CONTROLADOR FEEDBAGK
MO0 PROPORCIONAL INTEGRAL

DESTILADO

3.8305C510

TIEMPO

B
B2
.9
3.4

585

3.6
»y
e
.8
%60
56.1
56.2
%3
5.4
36.9
6.6
6.7
6.8
6.9
37.0
571
872
573
873
57
576
577
578
378
8.0
8t

k3
83
B8
86
507
%89
89
%0

9T
wse
LR
®o

FONDOS

0.01909897
0.01090097
0.0199%%7
001000037
0.CigveaT
0 01699057
0 G199eeuT
C.01000007
201999097
0980097
0.01990997
001999907
0.01990%97
0.0169037
0.01990987
0019558097
0.015%6387
G.01998837
3.0199938T
0.01900097
C.o1500%e7
0.01633%07
B.C1553%87
0.01090987
C.O1UNeT
0.01990%97
0.01569597
0.01ENST
B.01508%07
0 06999C7
CO1e3eRET
3 C1geSTET
0 01oERET
0 019We9T
S.owesIsa
0GI85NW
S 010eeee
0.01eveeee
C 01990099
0 JI169USTe
bl
00153998
C 01535888
O GI5eaeso
0199553
0 0169903
C 519EBTSS
051695908
00igeoRdt
0018TEE

DESTILADG

0.68000013
0.98000010
0.8800001C
0.88000010
0.56000016
0.98000010
0 58000010



TIEMPC

€0.1
&2
0.3
6.4
803
806
8.7
{~%]
(=2
s10
18]
612
513
612
81s
[:3%
617
818
2R
-3

622
823
62.4
825
626
827
628
823
[:=1+]

634

TABLA B.3 (CONTINUACION)

CONTROLADOR FEEDBACK
MODO FROPORCIGNAL INTEGRAL

DESTILACS

C.80006310
5.8850C10
0.68030010
03850016
G 3600G30
088050010
0.68030010
0 883CT10
658005610
0.980X01C
0.85000C510

aooaoo
Baaoosan

TIEMPD

&1
B5.2
633
854
>3
836
T
630
639
50
651
562

DESTILATT

$.360C5C010
$.900000 10
£ 86500010
098005510
0 $8000010
068335010
< 50500010
S 50335010
S 630310
T.86000010
0 883CCVIC




TIEMPC

70.1
0.2
T0.3
04
T0.53
06
707
Toe
e
no
™
kol
73
714
ns
76
n7
ne
ne
TR0
729
722
23
8
s
726
727
28
e
o
T
T2
713

T3
6

FONDOS

0.02000001
0.£200000 1
0.02000001
0.020000G1
0.023060G1
0.05550501
0.020000G1
0.026300 ¢
0.030GX0 ¢
£8.0200030 1
8.02000001
$.020000G1
0.02000001
0.0200C001
0.020G0001
0.0200031
0.02000001
0.020005G1
0.02000001
£.02000001
0.02000001
.02000001
0.02000001
0.020000G1
0.02000001
8.02000001
0.02000001
0.02000501
0.02000C51
g.co000C31
£.020006301
0.02000C0%
0.C200055 Y

TABLA B.J (CONTINUACION)

CONTROLADOR FEEDBACK
D00 PROPORCIONAL IHTEGRAL

DESTADD

TIEMPO

T8.2

T6.4
76.5
786
BT
768
e
7o
T
e
73
iz
™3
e
ks
78
e
T80

FONDGCS

0.0200600

DESTILADO



TIEMPO

0.0
8.1
82
03
04
0s
06
07
oo
08
16
1.1
12
13
14
%
18

[ llied
TR

nanen
[ N I Iy

sooumnups
ah280RNG

oA
EEEREY RS

e
f9A

I
BOa~o O LG

s

B

FONDOS

0.0211118%
0.02120083
0.02135736
0.62160367
002173235
0.02183458
0.02181185
0.02196183
0021006358
0.02196313
B.02185737
0.0219673
0.02183548
0.02173338
0.02163972
0.021%087C
8.092137131
00218832
0.52106836
$.0200G008

D.02G74TI

8.01835227
361959
C 03340556
C.o1824LTS

TABLAB.4

CONTROLADOR FEEDBACK
MODO PROPORCIONAL INTEGRAL DERIVATIVO

DESTILADO

0.50003710
C 88311570
0.93C14670
8.963178%0
CeX21110
0.96024280
$ 30027200

063314110
£ 80150
GS0S1207C
0.5831110
055010580
8.56010838
0 $B31067C
8 $5311120
033311610
88012260
086513260

TIEMPS

3
52
8.3
3.4
5.3
46
2.7
38
3.5
[ X
8.1
82
83
6.4
5.3
886
6.7
6.8
6.9
70
71
T2
T3
T4
TS
76
Ty
T8
T3
8.0
a1
8.2
83
[: 2]
8.5
86
87
as
BS
%0
2.1
92
22
8.3
8.5
86
9T
88
58

1o

FONCOS

0.019402%0
0.01833065
0.01680240
001963688
0.01%69283
£.01974003
0.51960437
001635781
0.01550643
8O10%S3T
0.51908833
0.02003644
0.02006843
0.02000708
G.02011829
0.02013635
O C2014T48
0.02015384
0.02515340
0.02015253
0.02014373
0.02013542
0.02012212
0.02010637
0 C2coB8869

o.01992323
2.01885037
0.0198878
$.61968853
0.0196818%
00188772
851987338
0.01887352
C.01387433
acs
C1500623
SIS
T1889CTC
001583731
SCIESLT
C.01932420

voo

DESTILADO

0.88013990
096015340
©6.60016180
0.95017370
0.80610%60
0.96018760
0.800200%0

898023240
G.86802eren
0.982218%C
0.9632133C
0.88020833
S.830TATT
088025110
5 8BS

o) e}
S $30153CC
©.S80150G8
T $651802C0
836010565
C SICI0ITS
020313330
358870230
0.8301811C



TIEMPC

10.1
2
1va
18.4
1.5
106
10.7
108
10.9
"o
1.1
1.2
13
13
15
s
1.7
1.a
"e
120
123
122
123
124
123
125
127
128
128
130
1.1
132
12.3
13.3
173
1386

FONDOS

0.019%269
001994140
©.01984960
0.01903751
0.01996506
0.0197152
0.01907013
0.01998363
0.01996606
001990222
0,01909340
0.01699789
0.01098055
©.02000049
0.02000078
002000047
001999064
0.01990634
0.0199965G
001998357
001899245
0.31799002
0.0199076%
0.01900522
0.01090255
0,0199605¢
0.01967838
0.01997658
0.01097439
0.01997344
0.01097222
0.01997124
001997348
G.O18%6597
001996567
6.0189693¢
0.01996963
0.01996909
0.01997043
0.01097135
0.01997102
[XIE
801957371
0.01997481
0.01597%5%
0.01967724
0.01997854
c.01097388
0.01%98123
©.01990259

TABLA B.4 (CONTINUACION)

CONTROLADOR FEEDBACK
MODO INTEGRAL
DESTILADO TIEMPO FONDOS

0.980179%0 5.1 0.0196830
0.90317870 152 0.01%08524
0.96017730 133 00198550
0.96017630 154  0.01006760
090017810 15.5 001990878
0.00017300 136 0.01963973
0.96017260 13.7  0.01900080
0.00017120 158 00100120
0.£0016920 150 0.01980184
0.0K016710 16.0 0.01000224
0.98016460 161 0.01000330
0.96016220 162 0.01900264
0.86313900 16.3  0.01900265
0.93015750 164  0.01909258
0.88013310 163 0.07099241
0.90015280 166 0.0108%220
098013030 16.7 C.O19RTR
0.96014790 180 0.01999163
0.86014560 168 0019133
0.88014320 17.0 0.01998102
0.90014080 17.1 0.C1990072
0.90013836 172 0.019963403
0.90013610 173 0.01382016
0.96313363 174 001998000
0.80013120 173 0.01096973
0.66012800 76 0.01000050
086312650 17,7  0OeSIN8
050012410 17.8  0.01699842
0.96012100 179 00196084
0.880119<0 160 0.31996019
0.90011680 168.1 001500926
0.58011460 182 001006973
5.80011220 18.3 aCio%ewz
080010830 8.4 0.01980014
0.968010730 183 C.0199303%
0.88018310 166 001999068
0.98013270 18.7 0.C1SC%0%0
0.83010020 188 001999132
0.865C8790 189  0.01953170
090000550 190 008N
0.580K9343 19,8 D.010E8235
0.88033 3 1.2 0.019eeISt
0 SOX000S0 153 00I909333
0.86068339 194 CO1903300
£.860C8630 185 SCI99sI
0 83068580 196 0.01699364
0.53300350 W7 0.076%N0S
0.950584430 198 OORe4s
0.63000320 8.9 0.0iTERNsT
3.80000180 200 S01099612

DESTILADO



TIEMPO

20.1
02
203
204
03
06
0.7
wme
28
210
211
212
213
o4
213
216
207
218
219
220
2.1
n3
23
24
ns
e
=7
28
28
20
2.1

23
=X3
33

45

40
249
®ne

FONGOS

30180960
0.01999683
0.01990680
0.01899681
0.01999685
0 01999587
0.01999682
0.012399682
0.01999672
001693630
0.01980634
0.04999520
0.01593614
0.01999650
0.01999583
0.01999STT
0.01990560
0.01088561
0.0188E553
£.01993531
001906331
0.019993%2
0.019993%
0.01999550
0.0199%567
C.0IS99%T4
0.016ee522
B.01000%04
0.019T0608
0.01999616
0.01909627
0.01999630
0.01998649
3.01990650
6.0199%7e
0.01000683
301960653
0.01999705
0 01908716
0.01909726
0.03999733
B.01358T42
0.01999748
0 01693707
001999763
0.01999772
O GI18re7T7T0

01996783
0.01909756
© 01999730

TADLA B.4 (CONTINUACION)

CONTROLADOR FEEDBACK
Mooa
DESTILADO TIEMFO FONDOS

0.6800010 5.1 G098
0.50002960 252 001%NTeS
©.50002900 233 0.019%0709
068002843 254 0.01999300
0.88002760 235 0.0199900C
0.88552720 6  0.01093300
0 90002670 957 0.0IEEET
0 $00026 10 258  0.01995000
0.80002550 259 0.01955800
0.90002490 760  0.0159560Q
0.90002430 26.1  0.01993830
050002200 6.2  0.01505300
0.98002350 263 0.01905801
0.88002310 6.4 COIRUSOCY
0 SBO02263 %3 0.01RHS
8.68002220 265  0.01999810
0.98002180 6.7 0.01908813
0.38302143 608 C.01908817
0.58002 300 269 cgwesa
0.86302060 270 001993022
096007620 271 C.01998873
0.96002000 272 COEIEIX
0 96001960 273 001999338
© $806183X 74 001850843
0.960G161C 7.5 0.01809047
0.880G1800 776 C.0IeESHSY
0.900C1643 277 0019933
0.93C01810 08 0.01953038
5.63001780 79 001990862
0.89001763 200 0.01993868
066801720 8.1 001099858
0.805G 1680 02 001998873
868051630 8.3  0.01999077
0.06501620 284 001005830
0.96001560 %85 001950882
056001560 2856 0.01908063
0.9000 1340 20.7 0.0190980%
0.96001510 208 001000805
0,96001400 788 0.01908307
0.820014T0 285 0.01830808
©.50001343 281 001998805
6331310 2 0.01963000
0. 96301350 £9.3  C.0MWEESS0
0.88C01380 204 3.0199%691
0.0606130 %5 oo e
C.SBCC 1343 266 0CWNSEeT
C.08001310 @7 SLIeEsy
0.960C1250 .3 0OISIEN
0.90001260 We  C.oweesess
088001235 3C0 6018938

DESTILADO

08801210
0.98001160
0.68001160
0.8600110
0.86501110
o 9601000
08800070
0.88001543
0.8800163
0.88001010



TIEMPO

0.1
o2
09
304
308
X
0.7
86
8
310
na
na
R AR
4
s
316
ny
Nna
N

Ra
1S
36
Eox:]
Hs
%o

FONDOS

0.01900093
0.019998%6
0.01559806
0.01899900
0.0199a%12
0.01999004
0.01099507
0.01999910
001000912
0.01099916
0.01999918
0.01899019
0.01889520
0.01g0e022
0.0190092)
0.01009926
0.01999020
0.01089%32
0.01020%33
0.01989937
0.01998940
0.01509843
0.01990345
0.01999940
8.01990052
0.01908954
0.01905833
0.01009%5
0.01999955
0.01999953
0.01999955
2.01009955
0.0159935
0.01909835
0.51999935
0.019699%3
0.0190993%
C.C1963855
0.01069936
3016355050

Sipoeeid
5155358
0.01990053
0.C1836%61
0.01899%62
C.o1590884
T C199s0GE8
T SigUaNes
C.0TPUES
G S19eEtes

TAILA B.4 {CONTINUACION)

CONTROLADOR FEEDBACK
MODO PROPORCIONAL INTEGRAL DERIVATIVO

DESTILADO

0,860008 10
0.96000400

TIEMFO

B®a
B2
83
»4
»ns
»ne
».7
=8
39
36.0
3%
%2
%3
%4
363
%6
%7
3%.8
%8
7o
371
N2
73
34

kA B

376
w7
a8
ne
380
3.1
/3
%83
384
J83
3Bs
J07
f1:
3B
o
EC A
nz
®3
N4
®3
N6
m7
8
ms
400

FONDCS

001998837
0.019¢9968
0.01690668
0.01090973
0.01999971
0.01908871
0.016999T2
0.01998970
0.01999972
0.01929977
0.01089978
0.01020979
0.01990578
0.01098978
6.01999380
0.0195U520
061058900
0.0109%980

DESTILADO

0.85000200
0.96000200
0.$8000100
£8.59000190
0.96000180
0.96000100
080000180
0.96000160
0.80000180
0,80000170
0.96000160
0.96000160
0.88000160
0.000001%0
0.96000150
0.080001%0
© SGOCG 130
0.83000140
0.59000 130
0.50000120
0.88000120
0.88000120
056050128
0 38000120
0 96000120
0.80550120
£.98530120
0.880001 10
0.90CC0 110
0.80063110
05355110
0.88520150
068058110
058000110
©.80C00 1S3
£.96350100



TIEMPO

201

402
40.3
404
405
406
407
s
409
410
41,4

a2
413
a1.4
41.5
416
a7
418
a9
428
424
a2
423
424
423
426
a7
428
428
430
439
432
aa
434
L2
a36

a9
439
440
441
82
4ia
4448
443
a5
447
413
448
450

FONDOS

0.010999%3
0.01909983
0.01999904
0.01090084
0.01909084.
0.01500005
0.0199098
0.61909905
0.01909055
0.01909993
0.01900005
0.01290995
0.0190005
001990005
0.0100999%
0.01999005
0.61099995
0.01900095
0.0190995%
0.01099995
0.01995098
0.01099095
0.01990005
0.01099903
0.51000995
0.01999995
0.01090905
001800995
01990905
0.01900095
0.01999993
001909083
0.01099903
0 01999083
0.610e9993
0.01900805
0.01909005
0.01000003
0.0199898
0.01990093
0.0199899%
001900065
001999905
0.01000035
0.01909993
6.01999008
0.0199999%
0.01990903
0.0190009%
0.01900005

TADLA B.4 (CONTINUACION)

CONTROLADOR FEEDBACK
L INTEGRAL
DESTILADO TIEMPO  FONDOS

0.90000000 431 0.0100005
£.56000008 52 0010095
0.96000080 453 0019003
0.90000050 .4 0.0100905
0.06000000 455  0.01000099
0.96000060 435 0.01900095
0.96000070 437 001990993
0.8000070 458 001000995
056000063 459 001000085
0.60000063 450 001690905
0.90000060 461 0.01000905
0.98000060 462  0.01000005
0.96000060 453 001999095
0.95000060 464 00100000
6.96000060 65 001INS
0.08000050 466 001000994
0.96000020 457 001999000
0.800000%0 468 001999903
©.52000080 458 001909985
0.60000050 470 D.01009905
0.90000050 471 0.019999%5
0.80000050 412 0.0190009%
0.9660050 473 00199998
.08000080 474 0.01900008
£.98000050 413 0.01909005
0.9600005C 476 0.01000008
0.96000050 477 0019999%5
060000050 476 D00
0.96000020 419 0.01999995
0.98000050 480 0019905
0.96000043 491 G.010999%0
$.80300030 482 001909003
0.85000040 483 001D
.85000030 404 0.01090005
0.96000040 493 00190
098000640 486 0.019099%
0.90000040 487 0.01009WS
0.08000043 488 001890003
0.96000040 499 0.01909%S
0.98000040 490 001990005
0.66000040 421 0.01900085
0.80000043 492 0.019090SS
0.96000040 493 0.01eTS
0.86000053 404 C.O100%NS
0.96000040 495 D.O199STS
0.96000040 496 0O199NNS
0.90000030 497 001099983
0.66300040 438 00190095
098000040 296 001090
0.96000040 200 001990995

DESTILADO



TIEMPO

FONDOS

0.0199090
0.0100090%
0.01000055
0.0190000%

TABLA 8.4 (CONTINUACION)

CONTROLADOR FEEDBACK

MODO I}
DESTILAGO ‘TEMPS  FONDOS
£.08000020 55.1  0.02000000
0.98000010 952 0.02000000
0.968000010 3.3 0.02000000
0.96000018 3.4 0.02000000
098000010 588  0.02000000
0.06000010 3.6  0.02000000
0.90000010 537 ©0.02000000
£.08000010 558 0.020000K0
0.96000010 55.9  0.02000000
0.88000010 56.0 ©.02000000
0.96000010 56.1  0.02000000
0.83000010 862 0.02000000
0.68000010 863  0.02000000
0.88000010 %64  0.02000000
000000010 865 002000000
0.98000010 366  0.02000000
0.90000010 567 0.02000000
0.96000010 56.0  0.02000000
0.968000010 368 0.02000000
0.88000010 57.0  0.02000000
0.58000010 371 0.02000000
B.98000010 372  ©.02000000
096000010 570  0.02000000
0.96000010 57.4  0.02000000
0.96000010 57.3  0.02000000
0.00000010 %76 0.02000000
.58000010 S1.7  0.02000000
0.96000010 379 0.02000000
090000010 37 0.02000000
0.98000010 $3.0 0.02000000
0.98000010 38,1 0.02000000
090000010 582 0.02000000
0.88000010 56.3  0.02000000
0.08000010 504  0.02000000
0.98000010 %85  0.02000000
096000010 506  0.02000000
0.90000040 847  0.02000000
0.88000010 568 0.02000000
0.90000010 589  0.02000000
0.8800C10 300 0.02000000
©.68000010 39.%  0.02000000
0.96000010 382 0.02000000
0.90000010 583 2.02000000
098000010 8.4 0.02000000
©.68000010 593 0.02000000
0.98000010 246 0.02000000
0.88003010 8.7 0.02Co0C0
0.96000010 398 £.02000000
0.96005000 369 0.02C00000
0.68500000

CESTILADO



TABLA B.5

RESPUESTA DE CONTROL FEEDFORWARD

TIEMPO FONDOS DESTILADO TIEMPO FONDOQS DESTILADO
0.00 0.0200000000 0.8300000000 5.10 0.0201004283  0.9800103260
0.10 0.0200070860 0.9600036260 5.20 0.0201073845  0.9800084930
0.20 0.0200112850 0.8800056360 5.30 0.0201205107  0.8800070338
Q.30 0.0200172630 0.8800152840 5.40 0.0201138675  0.9800065463
0.40 0.0200313870 0.9800301620 6.50 0.0201099172  0.9600062055
0.50 0.0200793090 0.8800487560 5,60 0.0201020564  0.9800058046
0.60 0.0201137760 0.8800675210 570 0.0200886583  0.9800046294
0.70 0.0202331780 0.9800568050 5.80 0.0200871668  0.8800042113
0.80 0.0203465140 0.9800843750 5.90 0.0200789338  0.9300035852
0.50 0.0204512270 0.0800937500 6.00 0.0200750684  0.9800030687
1.00 0.0205300650 0.9801031250 8.10 0.0200682512  0.9800027177
110 0.0206011290 0.8801087500 6.20 0.0200601135  0.9800021146
1.20 0.0206813780 0.8601218760 6.30 0.0200527197  0.9800017585
130 0.0207493790 0.9801275020 6.40 0.0200460249  0.8800013837
1.40 0.0208300470 0.8801331250 6.50 0.020038071%  0.8800011305
1.50 0.0209136410 0.8801368750 6.60 0.0200312670  0.9800009360
1.80 0.0208357400 0.9801406250 6.70 0.0200243279  0.9800007488
1.70 0.0209604320 0.0801424850 6,80 0.0200122410  0.3800006300
1.80 0.0208646010 0.9801443740 £.80 0.0200035634  0.8800005970
1.90 0.0209063340 0.8801386878 7.00 0.0200019921  0.9800005060
2.00 0.0207931620 0.8801331249 710 0.0200013442  0.9800004860
210 0.0207052058 0.9801218760 7.20 0.0200008847  0.9800004670
220 0.0205316628 0.8801079660 7.30 0.0200006248  0.8800004410
2.30 0.0204331880 0.8800817830 7.40 0.0200004097  0.8600004174
240 0.0203265128 0.8800740625 7.50 0.0200002835  0.9800003868
2.50 0.0202112648 0.9800571837 7.60 0.0200002274  0.9800003776
2.60 0.0201406528 0.9800441511 7.70 0.0200001853  0.9800003502
270 0.0200730462 0.9800348874 7.80 0.0200001138  0.8600003554
2.60 0.0200012610 0.9800284685 7.80 0.0200001008  0.9800003320
2.90 0.0199287350 0.9800244129 B.00 0.0200000827  0.9800003180
3.00 0.0198628750 0.9800225551 8.10 0.0200000802  0.8800002750
3.10 0.0198293510 0 8800118366 8.20 0.0200000800  0.9800002700
3.20 0.0198072830 0.9800168802 B.30 0.0200000654  0.8800002640
3.30 0.0197808310 0.8800225513 8.40 0.0206000838  0.8800002250
3.40 0.0197934710 0.8800221046 8.50 0.0200000620  0.8800002050
3.50 0.0198126730 0.9600268465 B.60 0.0200000611 0.6600002000
3.60 0.0188300650 0.8800275926 870 0.0200000604  0.9800001540
370 0.0198608300 0 9500360103 880 0.0200000566 0.3800001370
3.80 0 0199143300 0.9800305525 B6.90 0.0200000564 0.3500001110
3.80 0.0188682310 0.9500360553 9.00 0.0200000541  0.980G00000
4.00 0.0189866130 0.9800251260 910 0.0200000528  0.9500005760
410 0 0158934690 0 96002453505 920 00200000507 03300000640
420 0.020G070573 0.9800224951 9.30 00200500463  0.9800000510
430 0.0200265136 © 9800193536 840 0.6200000332  $.95000003390
4.40 0.0200407058 0.9600187479 8.50 0.0200000358 0.880000G220
4.50 0 6200530625 0.9800171153 560 0.0200000185  0.980000G160
4.60 0.6200653694 $.38001553551 8.7¢ 0.02063007114  0.9800000G70
470 ©.6200735169 §80 0.020000C1C8  § 5800000030
480 9 3303122476 330 0.GZ00000084  0.98000GC010
.90 0.98G0119268 10.60 0.0200300064 0 5BOCOLOGIY

5.00 9 02009755582 G.3800112436



TIEMPO

10.10
10.20
10.30
10.40
10.50
10.60
10.70
10.80
10.80
11.00
11.10
11.20
11.30
11.40
11.50
11.60
11.70
11.80
11.80
12.00
12.10
12.20
12.30
12.40
12.50
12.60
12.70
12.80
12.60
13.00
13.10
13.20
13.30
13.40
13.50
13.60
13.70
13.80
13.80
14.00
14,10
14.20
14.30
14,60
14.60
14.70
14 80
14.80
15.06

TABLA B.S (CONTINUACION)

FONDOS

0.0200000041

0.0200000017
0.0200000008
©.0200000002
0.0200000002
0.0200000001

0.0200000001

9.0200000001

0.0200000001

0.0200000001

0.0200000001

0,0200000001

0.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
0.02000G0000
©.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
©0.0206000000
0.0200000000
©0.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
G.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
0.0200000000
0.0200000060
0.0200000000
0.0260000000

DESTILADO

0.9500000010
0.9600000010
©.9806000000
©.9800000000
0.8800000000
0.9800000000
0.9800000000
0.9800000000
0.9800000000
0.9500000000
0.98300G0000
0.8800C00000
0.8800000000
0.8800000000
0.9800000000
0.9800000000
0.9800000000
0.9800000000
0.9800000000
0.8800000000
0.980000C000
0.8800000000
0.9800000000
0.6800000000
©0.8800000000
0.9800600000
©.9600000000
0.9800000000
0.8800000000
0.8800000000
0.8800000000
0.9800000000
0.8800000000
0.8800000000
0.9800000000
0.8800000000
0.8800000000
0.9800000000
0.9600600000
0.980000G000
0.9800000000
0.8300000000
0.8800060000
0.9600006000
0.8506000600
0.9800000000
0.9560000000
0.89500060003

0.865600T000



ONOGEON -0

TABLAB.6

COEFICIENTES PARA LA LINEAIZACION DEL SISTEMA FEEDFORWARD

Al

0.00015
G.00222
0.00784
0.00974
0.00117
0.01300
0.01300
0.01177
0.00874
0.00813
0.00861
0.00477
0.00560
0.00616
0.00628
0.00597
0.00526
0.00438
0.00346
9.00262
0.92600

A2

0.00018
0.00284
0.00408
0.60550
0.00887
0.00811
0.00854
0.0081%
0.00687
0.005506
0.00406
0.00343
0.00403
6.00443
9.00453
0.00430
0.00380
0.00316
0.00249
0.00188
1.78009

A3

2.28009 -

22.80068
22,80088
22.80088
22,80088
22.80088
22.80088
22,60088
2280088
22 80068
12,80085
12,80068
12.80088
12.80068
12,80088
12.80088
12.80088
12.80088
12.80088
12.80088

A4

3.92183
56.03538
54.65486
52.82833
50.58350
48.10217
45 63408
43.35242
41.50962
40 11607
39.12313
28.30687
27.37502
26.368410
2530718
2451357
23.75040
23.13574
22.66349
22 31348

34.21630
33.23450
31.85409
30.02845
27.78271
25.3012¢
22.80320
2055154
18 70874
17.31519
16.32225
15.50589
14.57314
13.56322
12.60631
1.711270
10.84552
10.33486
9.86281

A8

0.00200
0.00000
0.00000
0.00000
0.00000
0.00000
0.00000Q
€.000C0
0.00000
12.00000
2.00000
£.00000
0.00600
0.00000
0.00000
9.00000
0.00000
0.00000
0.63000

A7

0.0050D
9.00000
0.00000
0.00000
0.00000
0.00000
0.00060
03.63000
4.00000
S 00231
0.00000
0.00000
0.00000
9.00630
£.00000
0.00050
0.00000
0.00000
0.00000



TABLAB.7

GANANCIAS ESTATICAS PARA EL. MODO FEEDFORWARD

w XDNE XOF XDIR XDV XBIXF XBF XBR xBv BIXF B&F VIXF ViIF
0.0000 0.8220 0.0038 00002 ~-0.0088 10774 0.0058 00100 -0.0010 -13.0542 12801 88.1128 1.7801
RADAIN DECIBELES
GRADOS

H

-2.60 -4.35 -4.19 ~7.00 --77
0.01 -0.41 -0.11 —0.11 -0.1t =011 -0.10 =0.11 -6.1 0.00 0.00 0.00 0.00

0.01 -0.67 -0.07 -0.07 =007 ~0.07 -0.07 -0.07 -0.07 0.00 0.00 0,00 0.00
-8.80 -8.00

&

o.40

050

o83
079

1.00

1.58
2.00
251

3.8

5.01

831

704

1
i

10.00
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