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RESUMEN

El objetivo de la tesis es el de 1llevar a cabo un
andlisis dindmico entre dos sistemas de control. Uno de ellos
es el llamado de realimentacién o feedback el cual se utliliza
tradicionalmente en la mayorfa de las estructuras de control;
y el otro es conocido como control avanzado o control en
cascada que se ha utilizado al igual que otras estructuras de
control para reemplazar al tradicional feedback.

Para llevar a cabo el andlisis, es necesario que primero
se revisen 1los principios fundamentales de la teorfa de
control y de las estructuras de control. Por ello los términos
Y conceptos que se utilizan en el estudio de los slstemas de
control de proceses se definen en el capitulo 1 y se
complementan en el capftulo 2, En esta parte de la tesis se
muestran las caracteristicas mis sobresalientes de ellas y la
aplicacidén mas comin. En el capitule 3 se da la descripcién de
cada uno de los elementos que conforman el sistema de control,
sus principios de operacidén, y su funcionamiento. En el
capitulo 4 se revisan las herramientas matemdticas ttiles en
el disefio de un sistema de control, De aqui se entiende que el
problema de control invelucra 1la interaccién de varias
especialidades para alcanzar ¢ disgefiar el modelo matemidtico
més adecuado. Por esta razdn, se ha procurado dar en los
primeros cuatro capitulos tanto los fundamentos como las bases
para implementar el sistema de control y para analizar la
respuesta a los posibles disturbios que se han considerado,

En el capitulo 5 se estudia el disefio del sistema de
control feedback y se da la respuesta dindmica de distintos
equipos., En el capitulo 6 se estudia el disefio de los
sistemas de control en cascada para los mismos equipos. en
particular. El andlisis de ambos sistemas se presenta en el
capitulo 7. Aqui el andlisis se centra en los parametros mas
importantes del proceso; es decir, se analizan los procesos a
diferentes disturbios, modos de control, velocidades de
respuesta y a distintos tipos de arregleos del control en
cascada, Para captar mejor las distintas respuestas entre los
dos sistemas de control se emplean diversas graficas
relacionadas con cada andlisis. La parte restante, comprende
el establecimiento de nuestra tesis y el apoyo bibliogrdfico.
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1]

“TEORIA DE CONTROL

La ingenieria de control se basa en los fundamentos de
la teorfia de realimentacién y en el anélisis de sistemas
lineales, e integra los conceptos de las teorias de redes y de
comunicacién., Por tanto, la ingenieria de contrel no estd
limitada a ninguna disciplina de la ingenieria, sino que
igualmente es aplicable a las ingenierias aeronadtica,
quinica, mecinica, del medio ambiente, civil y elé&ctrjca. Por
ello, un sistema de control incluye con mucha frecuencia
componentes eléctricos, mecénicos y quimicos. Ademds, la mayor
parte de las plantas de procesamiento industrial son
estructuras a gran escala, las cuales estin conformadas por
varias operaciones unitarias que se interconectan entre si a
través de las corrientes de proceso que fluyen a lo largo de
él. También, la mayoria de estos procesos son continuos,
debido a que &stos disminuyen el costo tota) de produccién y
aumentan al mismo tiempo el volumen de la misma. Esto sin
embargo, requiere gue el proceso se mantenga bajo un estricto
sistema de control gque permita operar continuamente los
equipes. Debldo a ello, se han propuesto varias estratéglas de
control; de las cuales, las mis importantes son: el control
feedback[’] (de realimentacién), el control feedfcrwvard
(anticipado) y el contrel en cascada. Por ello, se hace un
andligis dindmico entre los controles feedback y en cascada.

Un sistema de control feedback es aquél que tiende a
mantener una relacién predefinida de una variable del sistema

A lo largo de la tesis se utilizard el término feedback en
lugar del de realimentacidn con el propésito de evitar
confusiones al mencionar corrientes que se alimentan al
proceso.
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con otra, para ésto, la variable de salida es comparada con
una variable o sefial de referencia a la que se le denonina set
point, la comparacién de estas variables produce una
diferencia que es utilizada como medio de control. La figura

1.1 muestra en forma simplificada a esta estructura de
control.

disturbio

set }

point variable

VARIABLE controlada
—_—3ico no
COHPARADOR [+ CONTROL WAIPULADA PROCESO b

figura 1.1 Sitema de control de realimentacién

Un sistema de control en cascada es un sistema de
realimentacién cuyos componentes se¢ cargan unos a otroes a
través de dos circuitos de control. En este sistema la segunda
etapa del circuito produce un efecto de carga en la primera

etapa. La siguiente figura muestra a la estructura de control
en cascada.

disturbio variable

pz&_’@q CONIMLL’G—)‘ICMZNLi PROC ’_) - controlada

circuito interno
I sensonl
4*1scn§on

circuito externo
r——

SEN?DR I‘

figura 1.2 Sistema de control en cascada
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Los -sistemas de control, asi como aquellos dque se
estudian en el capitulo 2, han ido evolucionando a lo largo de
la“-historia en funcién de las necesidades del proceso. Por
ejemplo, hasta antes de los afios 40’s la mayoria de las
plantas quimicas operaban con los medios de control més
elementales; slendo estos la mayoria manuales. En esta época
la automatizacidén no era tan importante y en su lugar se
empleaban muchos obreros para mantener vigiladas a las
distintas variables de la planta. Adem&s, se empleaban grandes
tanques de almacenamiento entre las unidades de procesamiento
para filtrar algunog de los disturbios que se presentaban en
alguna parte del proceso. Con el incremento en los costos de
materiales y con el desarrollo de equipo mas resistente y de
mayor capacidad a principios de 1950, la operacién del proceso
se volvié cada vez més costosa en aquellas plantas que no
empleaban un control automitico. Por ello, en esa década se
comenzarén a instalar sistemas de control feedback, los cuales
se disefiaban para ejercer un mejor control sobre las variables
medidas. Cabe mencionar que en esta época el disefio se
realizaba sin tomar en cuenta las caracteristicas dinsmicas
del proceso. Los disefiadores s6lo se guiaban en su experiencia
y en la heuristica. No fue sino hasta los afios 60‘s cuando los
ingenieros de control comenzaron a aplicar el anidlisis
dinadmico y la teoria de control a los procesos. Aqui, la
mayoria de éstas técnicas fueron adaptadas de los trabajos de
varios investigadores en el &rea de la ingenieria eléctrica y
de la naciente ingenlierfa espacial. Adem&s, parxa disefiar
mejores sistemas de control, 1los procesos y plantas se
desarrollaron o modificaron para que éstos fueran mis faciles
de controlar. En estos estudios fue donde se comenzaron a
utilizar los términos de simulacién, inteligencia artificial y
sistemas expertos.
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El r&pido crecimiento en los precios de los energéticos
en la década de los 70‘s fomentd la creacidédn de sistemas de
control mds efectivos. Su disefic y redisefio se encamino a
reducir el consumo de energia, lo cual generé sistemas de
control mi4s complejos que el tradicional feedback.

Es después de los 80’s cuando el ingeniero de control
tiende hacia la automatizacién en todos los aspectos. Ahora,
es mis importante analizar qué tipo de control va a emplear
una planta antes de construirla. De hecho muchas de las
plantas mis industrializadas emplean sistemas de control por
computadora. Estas son empleadas para llevar a cabo la
optimizacién econ6mica del proceso a través de los siguientes
puntos:

1. Mejoramiento en la calidad del producto

2. Mejor aprovechamiento de las materias primas
3. Aumento de la productividad

4. Mejor aprovechamiento de energia

5. Mejor uniformidad de productos '

6. Menor desgaste del equipo

7. Costos de mano de obra mds bajos, y

8. Reduccién del tamafio del equipo de proceso
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4

_EXPERIENCIA HISTORICA DE LA TEORIA DE CONTROL

Lo gque a continuacién se presenta es una recopilacién
histérica[zv}el avance de la teoria de control en sus aspectos
mis sobresalientes. Las fechas dadas permiten valorar 1la
evolucién e importancia de la teorfa de control atin desde el
iniclio de nuestra era.

Del afo 300 a.c. a 0, en Grecia se emplearon mecanismos
requlados con flotador. Ktesibios 1lo 1levé acabo en un
reloj de agua, mientras que Philon lo implementé en una
lémpara de aceite.

0 a 100 Heron de Alejandria publicé el 1libro de
*Pheum&tica', con el que mostré diferentes mecanismos de
nivel de agua mediante reguladores con flotador.

1572 a 1633 En Holanda, Cornelis Drebbel, inventsé el primer
sistema de retroalimentacién para controlar la temperatura.
1681 Dennis Papin inventé el primer regulador de presién
para calderas de vapor.

1765 En Rusia, I. Polzunov inventd el regulador de nivel de
agua a base de un flotador, siendo éste el primer sistema de
control dado a conocer en Rusia.

1769 James wWatt desarreollé el primer sistema con
retroalimentacién autom&tica usado en un proceso industrial;
éste fue un regulador centrifugo gue controlaba la velocidad
de una mdquina de vapor.

1868 Se desarrollan sistemas de control automédtico
empiricos de prueba y error. En este mismo afio J. C. Maxwell
formuld una teoria matemidtica basada en ecuaciocnes

Richard €. Dorf. "Sistemas Modernos de Control”
ADDISON-WESLEY IBEROAMERICANA.
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. diferenciales que fueron aplicadas a la teoria de control
automéatico.

1877 I. A. Vyshnegradsky formulé la teoria matemdtica de
los reguladores.,

1900 Aparecen otros reguladores y servomecanismos aplicados
a las mdquinas de vapor, turbinas y algunos procesos.

1920 En esta década el control local es prominente. N.
Minorsky disefia el control automitico para aplicaciones
militares,

1926 En Alemania, Stein escribié un libro sobre generacién
de wvapor, en el que describe la retroalimentacién
automética.

1930 Minorsky, Black, Nyquist y otros, dan auge a la teoria
de control automitico para aplicarlo al disefio vy
construccién de naves con pilotos automitices como son
tanques, aviones, proyectiles, control de antenas de radar,
etc.

1936 Smith, estudia las caracteristicas de reguladores
tomando en cuenta su sensitividad, estabilidad y velocidad
de respuesta. '

1940 En este periédo se incrementa el eapleo de métodos
matemdticos y analiticos gue genera la teoria de control,
como son: La transformada de Laplace y el plano de
frecuencia compleja.

1950 La teoria de control adquiere un conocimiento mis
completo y general para el anilisis, sintesis y aspectos de
disefio de sistemas de control lineal.

Las plantas de procesos guimicos gque funcionan manualmente
son reemplazadas por plantas con control automitico. Se
reduce el tanmafio de los instrumentos y se incrementa su
densidad para proveer mayor informacién del proceso en un
&rea dada. En este mismo periodo W. R. Evans introduce su
1llamado métecdo Root-Locus.
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-~ 1965 Con el advenimiento de la era espacial se considera el
factor tiempa, dando lugar a la dindmica de los procesos.
Pontryagin y Bellman en Estados Unidos desarrollan teorfas
de control éptimo.

- A partir de 1980 se tiende a la automatizacidén en todos los
aspectos. El hombre se modifica por el sistema de controel y
la tendencia es analizar qué tipo de control va a emplear una
planta antes de construirla. En si, se utiliza lo que se ha
llamado sistema de control distribuido.

De 1lo anterior, es posible percatarse que para
implementar un sistema de control, es importante conocer tanto
el desarrollo comoc los avances tecnol6gicos de la teoria de
contrel de procesos para poder seleccionar, adaptar o mejorar
el sistema c¢ equipo a controlar. La exXperiencla histérica ha
demostrado gque toda industria o empresa que utiliza
adecuadamente los adelantcs tecnolégicos, termina cuperando a
sus empresas competidoras.
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12 NECESIDADES DE LA TEORIA DE CONTROL

La industria de proceso en los Gltimos afios a tendido a
incrementar el ndmero de procesos continuos y a reducir la
capacidad de almacenamiento para disminuir el valor del
producto terminado y con ello, alcanzar una mixima utilidad.
Para llevar a cabo lo anterior, se requiere de sistemas de
control de ©procese mids eficientes y gque satisfagan
adecuadamente las caracteristicas del proceso -—entendiéndose
por proceso a un equipo o una serie de equipos—. El1 control
de estas plantas de procesamiento ha provocade gque el
ingeniero tenga 1la necesidad de implementar varios
instrumentos y controladores dentro de las plantas para
obtener mejor operacién de ellas. Esto implica que se
satisfagan ciertos objetivos operacionales hasta donde las
condiciones de operacién de la planta lo permitan. Dentro de
los objetivos primordiales est&n los siguientes:

1. Aumentar la productividad en el proceso.

2. Hacer del proceso un lugar de trabajo seguro, y

3. Favorecer 1la continuidad del proceso,
procurando manténer siempre la mejor calidad
posible del producto deseado.

La mayorfa de los expertos coinciden en que la operacién
segura del proceso es un requisito primario para garantizar el
cumplimiento de los otros objetivos. Asi, la temperatura,
presién, concentracidén de reactivos y productos deben estar
dentro de los limites tolerables. De heého, en nuestro pais al
igual gque en otras ciudades importantes, existen varias leyes
estatales y federales que especifican qué temperaturas,
concentraciones y flujos de las especies quimicas se deben
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enplear para proporcionar a la comunidad 1la seguridad
apropiada. Estas leyes en la mayorfa de 1los casos han
establecido sus normas a partir de los criterios de disefio.
Basta recordar que estos criterios se establecen a partir de
el acervo técnico producto de los cédigos como: API, ANSI,
TEMA, ASME, ASTM, ISA, NEC, NEMA, CFE, etc.

‘cubriendo lo anterior, la operacién de la planta estari

ahora, en funcién de las condiciones de mercado —la
disponibilidad de materias primas y la demanda de los
productos finales—. Todo ello, se debe llevar a cabo a través

de un arreglo racional de equipo, aparatos de medicién,
vélvulas, controladores, computadores e intervenciones humanas
como operadores y disefiadores de planta para conformar el
sistema de control de la planta.
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13

SISTEMA DE CONTROL

Un sistema de control es wuna interconeccién de
componentes fisicos conectados de tal manera que el arreglo se
bueda comandar, dirigir o regqgular a si mismo o a otro sistema.
La base para el andlisis de un sistema es el fundamento
proporcionado por la teoria de los sistemas lineales, la cual
supone una relacién de causa-efecto para los componentes de un
sistema. Por tanto, un proceso que vaya a ser controlado puede
representarse mediante un bloque como el de la figura 1.3.

ENTRADA -———— PROCESC }—————— SALIDA

figura 1.3 sistema de control

De la definicién anterior, es claro‘i;ue algunos sistemas
de control pueden tener mds de una entrad: o una salida. A
menudo todas ellas gquedan bien definidas, aunque algunas veces
ésto no sea posible. De manera general, se puede decir gque una
entrada es el estimulo externo gue se aplica a un sistema Qe
control con el propésito de producir una respuesta especifica;
Yy la salida es la respuesta obtenida del sistema de control;
que de hecho, puede o0 no ser proporcional a la especificada
por la sefial de entrada.

Lo anterior implica que un sistema de control se puede
referir a un equipo, una linea de tuberia, un arreglo de
equipo, e incluso la planta en general.
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En base a la definici6én anterior, los sistemas de
control se clasifican en dos grandes categorias:

1. sistemas de circuito abierto
2. Sistemas de circuito cerrado

Un sistema de circuito abjerto es aqguél en el cual la
aceidn de control es independiente de 1la salida. Esta
caracterfstica hace que un sistema de circuito abierto tenga
la habilidad de ejecutar una acclén determinada con exactitud
en funcién de su calibracién. Ademds, estos sistemas no tienen
problemas de inestabilidad. La figura 1.4 muestra un sistema
de control de circuito abierto.

ENTRADA | ppoyraDoR PROCESO SALIDA

figura 1.4 sistema de control de circuito abierto

En constraste con un sistema de control de circuite
abierto, el de circuito cerrado utiliza una medicién adicional
de la salida real, para compararla con la respuesta de salida
deseada. La definicién esti&ndar de un sistema de circuito
cerrado es la sigquiente:

Un sistema de control de circuito cerrade es aguél en el cual
la accidén de control depende en clerta forma de la sefial de
salida. sSon 1llamados sistemas de control feedback o de
realimentacién, porque existe una secuencia de causa y efecto
entre las variables del sistema. Las estructuras de control
feedback y en cascada que se analizan, ambas son sistemas de
control de circuiteo cerrado. Conforme se vayan dando las bases
de la teoria de control se irdn entendiendo mejor estos
conceptos.
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1.4 " CLASIFICACION DE VARIABLES

Partiendo de la definicién de sistema de control, las
variables de un proceso industrial se dividen en dos grupos:

grupo 1: variables de entrada
grupo 2: Variables de salida

VARIABLES DE ENTRADA

Las ‘variables de entrada son agquéllas que denotan los
efectos de los alrededores en el proceso, y se clasifican en:

1. disturbios, y
2, variables ajustables.

Los disturbios son aquellas variables que no se pueden
controlar y que afectan la estabilidad de un proceso. Entre
los mas comunes se tienen los siquientes:

1. disturbiec escalén.

2. disturbio pulso.

3. disturbio impulso.

4. disturbio rampa.

5. disturbio senosoidal.

Cabe sefialar gue estos disturbios son considerados como
los més importantes para el anilisis de los sistemas en la
teoria de control; aln cuando su representacidén es s6lo una
aproximacién a la realidad.
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DISTURBIO ESCALON.-~ La perturbacién o disturbio escalédn
es una funcién que cambia instantdneamente de un nivel
a otro y ensequida se mantiene constante. Si la medida
del disturbio es igual a la unidad, el disturbio se
llama unitario y es definido como:

X

La representacién grdfica de lo anterior ests dado
a continuacién: : : C

t=0

1 cuando t > 0

0 cuande t s 0

]

figura 1.5 Disturbio escalbn

Para un disturbio escalén no unitario, se tiene lo
siguiente:
{ X=A para t >0

X=10 para t s 0O

Cuya transformada de Laplac&’les la siguiente:

F(s) =I Aetat = A

{al Luyben, W.L. "Processduodeling, Simulation and Control for
Chemical Engineers”. 2™ edition. McGraw-Hill pp. 304 (1990)
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DISTURBIO PULSO.- La perturbacién pulse es una funcidn
arbitraria que comienza'y termina en el mismo nivel;
generalmente es de forma rectangular o triangular.

Un -pulso rectangular es -una combinacién de dos
disturbios escalén; uno positivo y otro negative; ver
figura 1.6.

X =0 para t<o
X = para 0 < t = tp
-X =10 para t > to

- La representacién gr&fica de lo anterior estd dado
a continuacién:

X
A
[
l T
t=0 t=top t
figura 1.6 Disturbioc pulso
donde: ts = X(t) =~ X{t-tp) y su transformada de
Laplace es:

o

F(s) = [' A edt = __2__ [ 1- e-un)
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DISTURBIO IMPULSQ.- Esta definido como la funcién Delta
de Dirac, A(t), el cual es un pulso de altura infinita,
de ancho cero y cuya &rea es siempre igual a la unidad.

altura —_—) ®
base ———) 0
drea —_— 1

La representacién grdfica de lo anterior estd dada
a continuacién:

X AN
i ALTURA — ©
7N e
/ \
\
}-—-—- base ——f t
b=o

figura 1.7  Disturbio impulso

Lo ..anterior, -definitivamente es un modelo
hipotético que suele tener algunas aplicaciones en la
ingenieria. Su transformada de Laplace es:

e = nl[ & (1= )] -4

Cuando A = 1 es un impulso unitario.
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DISTURBIO RAMPA.- Es una funcién que cambia linealmente
con el tiempo; al igual que en 1los disturbios

anteriores, se supone que este cambio ocurre a un
tiempo cero, t = 0.

X=0 para t < ©
X = At para t = 0

donde A es una constante

La representacién griAfica de lo anterior estd dado
a continuacién:

figura 1.8 Disturbio rampa

La transformada de Laplace de la funcién rampa es:

-]

F(s) = J At e™ar = A
° -3
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DISTURBEC SENOSOIDAL,- Este tipo de funciones seno y
coseno son disturbios que tienen una gran
importancia en el método de la respuesta a la
frecuencia. Es un disturbio oscilatorio que se
representa como:

{X=O para t < 0

X = sen wt para tz 0

donde w = 2%n/p {=) rad/tiempo

La figura 1.9 muestra la respuesta de un disturbio
senoidal.

x=0 L/;\\ /A\‘\ e
B VARV

figura 1,9 Disturbio senoidal

La transformada de Laplace de la funcifn seno es:

Y

F(s) = Jsen(wt) e™at =
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las variables ajustables son aquéllas cuyos valores pueden ser
ajustados libremente, ya sea por un operador © por un
mecanismo de control.

VARIABLES DE SALIDA

Lag varjables de saljda.=~ Son variables que denotan los
efectos del proceso en los alrededores. Se clasifican en:

- variables controlables
- variables medibles
- variables manipulables

Las varjables controladas generalmente son las variables
de estado que desean mantenerse a un valor deseado al cual se
le 1lama set point. Todas las variables que afectan a la
variable controlada se denominan disturbios, variables de
carga o Load Charges.

Las variables medibles son las entradas a los
controladores para generar sefiales de error; es decir, que son
comparados con el set point, el cual es el valor deseado de la
variable controlada.

Las varjables mapipuladas son aguellas que se modifican
para mantener el régimen permanente del proceso cuando en €&l
influye un disturbio. Es decir, es aquella variable que el
controlador modifica en un esfuerzo por mantener a la variable
controlada en o cerca del set point.
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" 15 VARIABLES COMUNES DE CONTROL

Independientemente de cuales sean los objetivos de
-eontrol, el contro) propiamente del proceso involucra el medir
clertos parimetros o valores de ciertas variables; siendo las
mads comGnes: Temperatura, Presién, Concentraciones, Flujos y
Nivel (o volumen). A estas variables por su importancia en el
disefio del sistema de contro) también se les llama variables
claves de control. Para seleccionar cGal de ellas es la
variable clave, se debe responder a tres preguntas:

1. ¢Qué equipo requiere del sistema de control?

2. 2Qué se puede medir? y,

3. ¢Cudl variable de estas que pueden
medirse tendrd la mayor influencia en
las especificaciones que &se puede
conocer?.

De lo anterior, las variables claves serdn aquellas
usadas por el diseflador de procese en la seleccién vy
dimensionamiento de equipo y servicios. Es decir, de aqui se
selecciona una temperatura o presién que es utilizada en el
disefio del proceso. Las variables de disefioc como se sabe, son
calculadas a partir de los balances de materia y energla; y de
éstas se selecciona la variable clave una vez que se ha
efectuado una examinacién detallada de los objetivos de
control y de la disponibilidad de su medicién. El1 siguiente
algoritmo puede ayudar a determinar cuil seri la variable de
control.
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I SELECCIDNAR UNA VARIABLEI

JPUEDE MEDIRSE DIRECTAKENTE?

No st
GES LA HKED1CION LO
(PUEDE D ESARRO LLARSE SUFICIENTEKENTE EXACTA?
NO UNA ECUACION QUE N
F—=| RELACIONE LA VARIABLE NO

SELECIONADA CON
VARIASLES MED I BLES?

ESPECIF IQUE LA
INSTRUKENT ACION PARA

HEDIR LA VARIABLE
st N

2ZPUEDE EMPLEARSE LA ECUACION [
PARA CALCULAR LA VAHIABLE CON -
LA SUFICIENTE EXACTITUD?

s1 ¥ Sl
h ESPECIFIQUE UN CONPUTADOR
ZHAY OTRA ECUACION PARA CALCULAR LA. VARIABLE
PARA ESTINAR A LA
VARIABLE?

HO

Comc puede haber notado, lo fundamental para
seleccionar una variable clave de control es que é&sta se
pueda medir directa ¢ indirectamente.

En el capitulo 3 se describen a los principales
instrumentos de medici6n mas comlinmente usados.
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16 CONFIGURACION DE UN SISTEMA DE CONTROL

La configuracidn de control se define como la estructura
de informacién gque es usada para conectar las variables
medidas con las variables manipulables del sistema de control.
Dependiendo del ntmero de variables de entrada y de salida se
manejan dos tipos de configuraciones:

1. De una entrada y unha salida (SISO)
2. De entradas y salidas multiples (MIMO)

Para determinar cuil de las estructuras de contrel es
la m&s adecuada para un sistema de control, Stephanopoulos!‘]
sugiere que se dé respuesta a las siguientes preguntas:

1. ¢Cuél es el objetivo de control?

2. ¢Qué variables pueden ser medidas para monitorear la
operacién funcional de la planta?

3. ¢Qué variables manipuladas deben usarse para el control
del proceso?
— Seleccionar la que afecte mds al proceso; o en otras
palabras la que mejor ajuste a los diturbios —,

4, ¢Cuil es la mejor estructura de control para el proceso
analizado?

Para contestar a éstas preguntas, se debe analizar cada

una de las estructuras de control y decidir cudl de

ellas es la m&s adecuada.
En el capitulo 2 se da una breve descripcién de las
principales estructuras de control. Lo tratado ahi, puede
ayudar a tomar una decisién mds acertada.

(4] Stephanopoulos, G. *Chemical Process Control and

Introduction to theory and Practice”. Prentice Hall,
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1.7 ~ PROBLEMA DE CONTROL

Para disefiar un sistema de control que satisfaga las
necesidades de un proceso industrial se debe sobre todo cubrir
con los siguientes tres requisitos:

1. Suprimir la influencia de disturbios.
2. Asegurar la estabilidad del proceso.
3. Optimizar el funcionamiento del proceso.

Para satisfacer lo anterior, lo primordial serd efectuar
la mejor seleccién posible de las variables involucradas en el
proceso. De la seccidén anterior, las variables que serén
medibles se prefieren que sean variables gue se obtengan
directamente. Por lo que, en la mayoria de los casos, estas
variables medibles son las variables a controlar. Para
determinar cuales son las variables manipulables que se pueden
utilizar para el control de un proceso quimico, se pueden
ajustar libremente. El sistema que se analiza a continuacién
ayudar8 a complementar lo anterior.

La figura 1.10 muestra a un sistema de calentamiento de
agua, el cual consta de dos corrientes de alimentacién y una
corriente de salida. El objetivo del sistema es el de producir
agua caliente a partir de agua fria y vapor.

TG
<

CALENTADOR

=
AGUA CALIENTE
AGUA FRIA

figura 1.10 Sistema de calentamiento de agua
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La figura representa a un controlador de temperatura
(TC) gue acepta una sefial del transmisor de temperatura (TT)
y produce una sefial para ajustar la posicién de la vilvula
que alimenta vapor al intercambiador.

Esta estructura de control es conocida como sistema de
control feedback, porque la variable medible es realimentada
hacia una de las entradas. Para este proceso en particular, la
variable controlada es la temperatura del agua caliente. La
variable manipulada es el flujo de vapor (e implicitamente la
abertura de la v&lvula), Yy Ja variable mnedible es la
temperatura del agua caliente. De aqui se nota que la variable
manipulada coincide con la variable medible.

Los disturbjos para el calehtador, podrian incluir:

- El flujo del agua fria

- La temperatura del agua fria

- La presién del vapor

- La entalpia del vapor

- Las pérdidas de calor del intercambiador
- Otros

Una prictica comtin para reducir el nGmero de disturbios
es enfocar la atencitn sobre el disturbic principal o mas
"jimportante" del sistema. Para el calentador, el disturbio mas
importante es aguel que puede manifestarse en la demanda de
agua caliente. Es decir, los cambios en la demanda de agua
caliente son el resultado de cambios en el flujo de agua fria.
Por lo que, el disturbio mfs importante estard en el flujo de
agua fria alimentada.
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La figura .l.il muestra gue las relaciones entre los
distintos componentes del sistema de control forman un ciclo
‘ene) flujo de informacién.

disturbio

pziﬁt ' I variable
a
mmme——dd COHPAR'A DOR f—3{ CONT ROL —v{nzﬁiaztﬁ‘ l——»- pRoCcEsO |COngrolad

figura 1,11 Flujo de informacién del control Iégico

De ahi se puede ver gue hay dos entradas externas al
circuito; una de ellas es el set point y la otra el
disturbio.

En la mayorfa de las aplicaclones de control uno de
estos serd mas importante para la operacién de la planta que
el otro. De lo anterior se tienen dos tipos de problemas de
control:

1, Problema de control servo
2. Problema de control regulador

El problema de gontrol servo o servomecanismo solamente
considera cambios en el set point. Es decir, la consideracién
primaria para el sistema de control es la respuesta obtenida
a partir de cambios en el set point. Este tipo de problema de
control se presenta mis frecuentemente en procesos que operan
en condiciones tipo batch (intermitente o semicontinue), ya
que en una unidad semicontinua, como en un reactor, el
requerimiento tipico es variar la temperatura de acuerdo a un
perfil preestablecido con el tiempo. Esto es implementado
convencionalmente por medio de un programa, el cual genera un
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distinto set point para el controlador de temperatura a lo
‘largo de la reaccién.

En el problema de control regqulador solo se consideran
cambios en los disturbics, con el prop6sito de que el sistema
responda a ellos. La mayoria de los sistemas de control de
procesos continuos caen dentro de esta categoria.

Siguiende con el sistema propuesto, consideraremos un
problema de control regulador. Aquf, el set point para la
temperatura del agua caliente no se modifica, pero la demanda
de agua caliente cambia cada vez que alguién abre o cierra la
vdlvula. Nuestre objetivo légice de control es llevar la
sefial de error a un valor de cero. — Una gefial de error cero
significa que la variable controlada es igual al set point,
lo cual es el objetivo deseado—. Una forma de expresar lo
anterior es utilizando la siguiente expresién:

€ = m = sp

donde € es el error
m es la medicién, y
sp es el set point

Una ventaja de emplear un sistema de control como el de
la figura 1.11 es que el control légice funciona tanto para
el problema regulador como para el problema servo; es decir,
trabaja para cambios en el set point y en los disturbios. En
el capitulo 4 se analizardn mas detalladamente estos
conceptos.
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Consideremos que un disturbio escalén se manifiesta en
el flujo de alimentacién de agua. Antes de introducir el
disturbio, el proceso estaba a régimen permanente con una
abertura de la v&lvula de 60% dando una temperatura de 155°F.
Al presentarse el disturbio, el proceso cambhia eventualmente
de un estado estable a otro; éste con una abertura de 80%
dando una temperatura al proceso de 179°F. La figura 1.12
ilustra les resultados del proceso en funcidn del tiempo.

T, °F
AGUA
200 span superior
A —e—————— 179 F
S o
e 155°F
estable transciente estable
L > 3.
¢ - T 1
so L span Inferior
v, %
ABERTURA
100 abierta
ao
60 -———J
o " 30 35 10 ' S0 cerrada

figura 1.12 Respuesta a un disturbio escaldn

La temperatura del agua estaba inicialmente en 155°F y
eventualmente se increment6 hasta 179°F. Aunque la vdlvula
cambio de 60% a B0% en pocos segundos, la temperatura
requirié de aproximadamente 15 minutos para cambiar de 155°F
a 179°F. Esta regién de la respuesta es llamado el pericdo de
respuesta transciente, la cual esta descrita por 1las
ecuaciones a estado inestable. Por otra parte, las
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condiciones en los respectivos estados estables estdn de
acuerdo a las ecuacliones del ré&gimen permanente que describen
el proceso; es decir, el balance de energia.

Para propdsitos de control, se han desarrollado ciertos
parimetros que describen el comportamiento del proceso bajo
condiciones de operacién a régimen permanente y régimen
transciente. Para el régimen permanente, el Gnico paréametro
de interés es 1la ganancia, K; mientras que para el otro
régimen, pueden aparecer varios paréametros dependiendo del
orden del proceso. Los posibles pardmetros incluyen al tiempo
constante del proceso, tp; el factor de amortiguamiento, e€; y
el tiempo muerto, te. Estos parémetros serdn definidos en la
secelién 4.7, mientras gue en este capitulo sflo se definira el
parimetro de la ganancia.



CAPITULO  1: ' TEORIA DE CONTROL 28

1.8 - GANANCIA DEL PROCESO

La ganancia del proceso o mis propiamente la ganancia a
régimen permanente del proceso es definida como:

K = cambio en la salida
camblo en la entrada

donde "cambio" se refiere a 1la diferencia que
existe entre un estado estable y otro.

Para el calentador de agua de la figura 1.10, la salida
es la temperatura de agua caliente y la entrada es la
abertura de la vAlvula que maneja el vapor. La ganancia agui
es calculada como:

cambio en la salida = 179°F -~ 155°F = 24°F

cambio en la entrada = B80% -~ 60% = 20%
24°F _ o
X —Zog — -~ 1.2 F/%

Este valor implica que por cada 1% que se abre la
vdlvula, la temperatura del agua podr& incrementarse en
1.2°F, Un observador prudente podria notar que el valor
determinado anteriormente no es la ganancia real del proceso;
porque la relacién %abertura-°F no es una funcién lineal. En
lugar de emplear °F como unidades de temperatura es
preferible emplear un % de span para ello.

El SPAN es la diferencia entre la temperatura méxima y
minima de la unidad. Idealmente, el span més bajo del
transmisor podria estar fijado a el valor de la temperatura
minima cuando la vAdlvula esta cerrada, y el span superior del
transmisor podria fijarse en el valor de la temperatura
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maxima cuando la v&lvula esta completamente abierta. Asi, a
155°F corresponde 70% de span y a 179°F corresponden 86%.
Con ello, la ganancia es:

K = 8688 -70% . 45 4z

80% - 60%

Aunque las unidades estin escritas como 3%/X esta
ganancla es adimensional.

LIMITACIONES

1. El1 valor de la ganancia obtenida anteriormente s6lo
es vilida cuando el proceso estd operando bajo las
condiciones en la cual fue realizada la prueba.

2. La ganancia debe ser aplicada a los mnismos
disturbios.

3. la ganancia es una medida de la sensitividad del
proceso.

La mayoria de las ganancias del proceso operan dentro
del rango de 0.5 = K s 2. 8i la ganancia del proceso sale de
este rango, se pueden llegar a presentar problemas
apreciables. Una ganancia nuy pequefia podria ser
insensible a los disturbios; y una ganancia muy grande no
podria medir los cambios a la salida.
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ESTRUCTURAS DE CONTROL
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-2, ESTRUCTURAS DE CONTROL

En el capitulo anterior se definid lo qué es un sistema
de control y se establecieron las bases Gtiles para la
generacién de una estructura de control. Cabe mencionar, que
en la mayoria de los documentos que tratén sobre la dindmica y
control de procesos, los términos sistemas de control,
configuracién de control y estructuras de control son
utilizados como sinénimos. Esto, la mayoria de las veces llega
a crear confuciones en el lector, ya que da la idea de que
existe mis de una estructura de control con el mismo nombre.
Es decir, para el caso del control feedback, se llega a pensar
que existe un sistema de control feedback, una configuracidn
de control feedback y una estructura de control feedback. Lo
cual no es cierto. De lo tratado en el capitulo de Teoria de
control, se definié que un sistema de contrel puede llegar a
ser la combinacién de varilas estructuras de control, un
equipo, una operacién unitaria e incluso el proceso quimico en
su totalidad. Una configuracién de control se defini6 como
aquella que permite determinar cudntas entradas y salidas
tiene el sistema para clasificarlo como un proceso univariable
o multivariable. Ambos términos sirven para representar una
distinta propiedad del sistema a controlar. Lo mismo ccurre
con el término de estructura de control. Esta representa de
una manera grafica (por medio de diagramas de bloques) o
simbblica a los elementos que conforman al sistema de control.
Ademds, una estructura de control es un modelo que ha sido
disefiado para mantener a un proceso en su operacién éptima, y
su emplec ha sido ampliamente comprobado. Por lo anterior,
deseamos que no se siga cometiendo el mismo error de confundir
estos conceptos, y en caso de utilizarlos como sinénimos,
recordar que representan distintas propiedades del sistema.
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Exliste una gran cantidad de estructuras de control que
han ido surgiendo a lo large de la historia. La m&s antigua,
como ya se ha mencionado, es la de realimentacién o feedback.
Esta es la estructura de control mis simple en lo que se
refiere a circuitos cerrados y por ello es la que se utiliza
mis frecuentemente. Sin embargo, hay situaciones especificas
en las que no es pbsible implementar este esquema de control
y se debe recurrir a otras. Algunas de ellas son analizadas en
este capftulo. Cada una de ellas presentan ventajas vy
desventajas, razén por la cual, en algunos casoS se recurre a
una u otra estructura de control. Estas comprenden las que a
continuacién se enlistan:

-~ Control on-off (encendido-apagado)
- Control de arrangque

- Control de relacién

- Control selective

= Control de rango dividide

- Control feedforward

- Control por posicién de valvula

- Control por sobreposicién

- Control feedback, y

- Control en cascada
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21 ESTRUCTURA DE CONTROL ON-OFF

Esta estructura involucra uno o mds circuitos, los
cuales generalmente son eléctricos; éstos activan vélvulas
on-off {de encendido-apagado) y otrss aparatos de control que
realizan operaciones repetitivas en procescs semicontinuos
(también llamados batch). Algunas de estas operaciones suelen
ser simples, como ocurre en las cédmaras de secado con aire; y
otras son mis complejas, como en los sistema de secado del
tipo adsorbente.

Las ventajas que presenta la estructura de control
on-off se basan en su simplicidad tanto en dispositivos como
en el funcionamiento de los mismos. Ademis de que el costo
involucrado en su implementacién es mucho mis bajo qua en
cualquier otro.

Su mayor desventaia radica en el hecho de que no son muy
eficientes al implementarse en sistemas continues, ya que
operan por un periodo de tiempo determinado y dejan de hacerlo
en otro. RAdemis, por sus constantes acclones de encendido y
apagado tienden a fallar mis frecuentemente gue otros
dispositivoes,

El empleo de esta estructura de control dentro de 1la
ingenieria de procesos ocurre en situaciones donde se desea
controlar el nivel de un tanque. El1 controlador de nivel
acciona un dispositive — bomba, v&lvula — para mantener el
nivel a un valor fijado, y después de llegar a ese valor, el
dispositivo es desactivado, La figura 2.1 muestra esta
situacién. El sistema consta de dos tanques de almacenamiento
y un equipo de bombeo. Para comenzar a enviar el liquide al
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tangque superior un operador debe accionar el controlador para
dejarle en encendido (on), después de un tiempo, 1los
electrodos que contienen cada uno de los recipientes detienen
el funcionamiento de la bomba cuando por medio del flotador se
cierra el circuito. El circulto superior se cerrard hasta que
el liquido llegque a un nivel miximo deseado, mientras que el
circuito inferior se cerrara y detendra el funcionamiento de
la bomba si el nivel del liquido en ese tanque es menor al
recomendado.

figura 2.1 Estructura de control on-off
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2.2 ESTRUCTURA DE CONTROL DE ARRANQUE

Se emplea en sistemas de control de procesos que esté&n
en funcién del tiempo. Es decir, regulan procesos batch de
acuerdo a algGn tiempo predeterminado. A diferencia del
controlador on-off, estos se enfocan a alcanzar la estabilidad
en un equipo o proceso durante la operacién de arranque del
mismo. Existen distintas estructuras de control de arranque;
de ellas las mis comfines son:

~ Controlador de paro automitico.
~ controlador de tiempo transcurrido

El controlador de paro automidtico pone en marcha el
ciclo al oprimir un botén, &ste abre una vdlvula y se mantiene
abierta hasta que la variable controlada 1llega a un valor
predeterminado -— su set point -— donde la vdlvula cierra
automiticamente.

En un controlador de tiempo transcurrido un dispositive
se pone en marcha durante un periodo de tiempo fijo en el cual
la variable controlada se lleva a su set point. Al final de
esgte periodo, la vAlvula cierra automiticamente.

Las torres de enfriamiento operan nmediante este sistema
de control.
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2.3 ESTRUCTURA DE CONTROL DE RELACION

Es una técnica de control muy comGn en la industria de
proceso en la cual intervienen dos corrientes que se alimentan
a un mismo equipe. Su funcionamiento se basa en el hecho de
calcular una clerta proporcién (6 razén) R a partir del valor
de ambas corrientes. Esto es:

R= 2

donde A y B son las corrientes que se alimentan al equipo.

figura 2.2 Alimentacién de dos corrientes a un equipo

Esta técnica de control se aplica cuando no se puede
controlar uno de los flujos, sino Gnicamente medirlo., A este
flujo se le da el nombre de "flujo salvaje" o flujo problema
ya que modifica el valor de R.

Si elegimos a la corriente A como el flujo problema;
para mantener la mezcla en el equipo en la relacién correcta,
la corriente B debe variar conforme varia la corriente A. La
figura 2.3 mnuestra dos posibles esquemas de control de
relacién.
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FT: TRANSMISOR DE FLUJO
FY: TRANSDUCTOR DE FLUJO

FIC: CONTROLADCA E INDICADOR
DEFLWO

(=)

RIC: CONTROLADOR E INDICADOR
DELA RELACION

figura 2.3

(b)

control de relacidn del sistema de mezclado
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En la figurarz.aa se muestra un esguema que consiste en
medir el flujo problema y multiplicarlo por la razén que se
desea para obtener el flujo que se requiere de la corriente B.
Esto se expresa matem&ticamente como:

B =RA

La salida del multiplicador es el flujo que se requiere
de la corriente B y, por lo tanto, ésta se utiliza como set
point para el controlador de la corriente B, de manera que
conforme varia la corriente A, el set point del controlador de
la corriente B variar§ de acuerdo con aquélla para mantener
ambas corrientes en la razén que se regquiere.

El segundo esquema de control, figura 2.3b, consiste en
medir ambas corrientes y dividirlas para obtener la razén de
flujo real a través del sistema. La razén que se calcula se
envia entonces al controlador con el cual se manipula el flujo
de la corriente B para mantener el punte de control. El punto
de control de este controlador es la razén cue se requiere.

La particularidad de esta estructura de contrel es gque
no tiene ninguna complicacién para sistemas en los cuales se
desea controlar una o dos variables que mantengan una
relacién proporcional. Tiene 1la desventaja de gque para
sistemas que no cumplan con esta particularidad no es tan
ficil o recomendable aplicar esta estructura de control.
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‘2.4 ° ESTRUCTURA DE CONTROL SELECTIVO

El control selectivo transfiere una accién de control de
una varjable contrelada a otra de acuerde a un objetivo de
control. Selecciona entre diversas medidas similares, aquella
cuya desviacién sea mayor con respecto al set point. Asi, el
controlador elige la medida que domina la salida y una
variable manipulable de entrada. La figura 2.4 muestra un
proceso donde se aplica el control selectivo. En este proceso
se calienta aceite en wun horno para proveer de energia a
varias unidades de proceso. En cada unidad =e manipula el
flujo de aceite para mantener la variable contreolada a su
respectivo set point. Ademds, la temperatura de] aceite que
sale del horno también se controla mediante la manipulaclién
del flujo de combustible.

TT : TRAN SMISOR DE TEMPERATURA

T¢ ; CONTROLADOR DE TEMPERATURA

DPC: CONTROLADOR OE PREJION DIFERENCIAL
DPT: TRANSMI3OR DE PRESION DIFERENCIAL

-t

figura 2.4 Sistema de calentamiento
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S8i la vAlvula de control de temperatura en cada unidad
no se abre mucho, esto indica que la temperatura del aceite
que sale del lhorno es bastante alta y, la mayor parte de &ste
no pasa por las unidades. Esta situacién es muy ineficiente,
ya qgue mucha de la energia que se obtiene del combustible se
pierde en el entorno del sistema de tuberfas y a través de los
gases de escape.

La operacién mas eficiente es aquélla donde las vélvulas
de control de temperatura estarian casi completamente abiertas
¥ la temperatura del aceite que sale del hornoc es la Optima

para proporcionar la energia necesaria a las unidades. En la
figura 2.5 se muestra este esquema de control.

TY: TRANSODUCTOR SELECTIVO

DE TEMPERATURA
8 VPC: CONTROLADOR SELECTIVO PARA
POSICIONAR LA VALVULA

]
]
T

fiqura 2.5 control selectivo para el sistema de calentamiento
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Una consideracién importante al implementar este esquema
de control es que el rango de todos los transmisores de
temperatura debe ser el mismo para.que las sefiales de salida
se puedan comparar sobre una misma base; otra consideracién
importante es instalar alguna clase de indicador para saber en
qué transmisor se tiene la sefial mas alta.

Las ventajas de esta estructura de control es que da
mejores respuestas y se optimizan algunos recursos; pero para
obtener estas mejoras se deben implementar m&s dispositivos de
medicién y un soporte de equipo m&s sofisticade. Para la
eleccién de este tipo de control es necesario tomar en cuenta
el tipo de proceso, las variables que intervienen y el ahorro
real que resulta al implementar este tipo de control.
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25 'ESTRUCTURA DE CONTROL D& RANGO DIVIDIDO

Esta estructura s6lo mide una variable y tiene mis de
una variable manipulada. Esto se debe a que puede controlar un
proceso mediante la coordinacién de diversas variables
manipuladas, las cuales tienen el mismo efecto en la salida
del controladox., En la figura 2.6 la vilvula gque manipula la
alimentacidén y la vaAlvula gque manipula la salida de 1los
productos son controladas por un solo controlador. Cuando por
alguna razén cambia la presién en el reactor, la sefial del
controlador se divide en dos partes, afectando simultédneamente
a las dos vdlvulas y se tiene la siguiente accién:

1.- Cuando la presién en el reactor disminuye la vdlvula que
manipula 1la alimentacién se abre y 1la vilvula que
manipula el flujo de los productos se cierra.

2.- Para un incremento en la presién del reactor 1la vialvula
que manipula la alimentacién se cierra y la vdlvula que
manipula el flujo de los productos se‘ abre!s

{re
VALYULA A CIERRA VALVULA B
0 ABRE CON SERAL ERRA
DE 3-9 PSI ABRE O CE
CON SESAL DE
T £.6-15 pSI
; .
%
—ol &
A
figura 2.6

[s] se deja un 5% de banda muerta de 9-9.5 psi
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2.6 - ESTRUCTURA DE CONTROL FEEDFORWARD  (ANTICIPADQ)

En este tipo de control tambi&n se involucra una salida
'y una variable manipulable dentro del circuito. La idea bdsica
‘de esta estructura de control es la de detectar un disturbio y
corregir el proceso, mediante cambios apropiados en la
variable manipulable, antes de que éste afecte al proceso. La
figura 2.7 ilustra esta estructura.

:

SENSOR .~ ACTUADOR

4

N

CONTROLADOR H— SD

figura 2,7 Estructura de control feedforwvard

Este tipo de control es utilizado en la
industria, aungue su costc sea mayor.

Las desventajas de este tipo de control son:

- Se requieren de modelos matem&ticos rigurosos.,

- Requiere de un conocimiento total del proceso.
— Muy costoso (3 000 a 6 000 d6lares)
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"= 'Si un disturbio no es detectado y entra al proceso, el
_set point se afecta Yy no se puede regresar al valor
original, ya que la variable controlada no es
éomparada con el set point.

- Es insensible a las variaciones en los parimetros del
proceso.

Las .ventajas son:

' El disturbio se detecta antes de entrar al proceso

= Un control indirecto (cuando la variable controlada no
se puede medir).

~ Ofrece un mejor control del proceso.

- No introduce inestabilidad en la respuesta del
circuito cerrado.

—- Es bueno para sistema de respuestas lentas o con
tiempo muerto insignificante —

-~ Es considerado como la estructura de control perfecta,
ya que no hay ninguna desviacidén de la variable
controlada con respecto al set point a pesar de que
existan disturbios.
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2.7 ' CONTROL POR POSICION DE VALVULA

(81

Esta estructura proporciona un muy simple y efectivo
método para alcanzar un contro)l de optimizacién. La ldea
b&sica es ilustrada mediante varias aplicaciones importantes.

pebido a que las volatilidades relativas se incrementan
en la mayorfa de los sistemas de destilacién cuando la presién
disminuye, la operacién éptima podria ser la de minimizar la
presion siempre. Una manera de hacer esto, es ajustar la
védlvula de control del agua de enfriamiento de tal manera que
siempre esté completamente abijerta. La presién podria
entonces fluctuar y bajar conforme la temperatura del agua de
enfriamiento cambia. Sin embargo, si hay una caida repentina
en la temperatura de agua de enfriamiento (como ocurre durante
una tormenta o durante la noche), la presién de la coluwmnha cae
répidamente. Esto puede causar mayor volatilidad del 1liquido
en los platos, aumentando la composicién y nivel controlados
en la columna, y podrd adGn causar desinundacién en la columna.

Para prevenir esta caida rapida, Shinskey propuso el uso
de un tipo de control gque &l llam& control por posicisn de
vdlvula, su esquema se muestra en la figura 2.8

La estructura utiliza un controlador de presién PI[°]
convencional. La salida del controlador va hacia la vilvula
que controla el flujo de agua de enfriamiento. La sefial de
salida del controlador de presién también es enviada a otro

Modo de control Proporcional-Integral
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controlador, el controlador posicién-vadlvula (VPC). Donde
dicha sefial es comparada con el set point del VPC, y envia una
sefial de salida, la cual es el set point del controlador de
presién.

" CONDENSADOR

SAE

COLUMNA ¥

AGUMULADOR

figura 2.8 control por posicién de vdlvula

La estructura VPC es un tipo diferente de control en
cascada. El control primario ez la posicién de la vdlvula, y
el control secundaric es la presién de la columna. Aqui hay
una variable manipulable (flujo de agua de enfriamiento) y una
variable controlada (posicién de la vdlvula).
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28 * CONTROL DE SOBREPOSICION

El control por sobreposicién se utiliza generalmente
~como un control de proteccién para mantener las variables del
proceso dentro de ciertos limites. Es decir, el objetivo de
control es mantener al proceso en operacién bajo condiciones
seguras.,

El proceso que aparece en la figura 2.9 muestra un
tanque al cual se le suministra un ligquido saturado y de éste
nuevamente se bombea, bajo control, al proceso. En operacién
normal, el nivel del tangue estid a la altura hu ceomo se
muestra en la figura, si por cualquier circunstancia el nivel
del 1liquido baja a la altura hz, no se tendrd suficiente
volumen positivo neto de succidn (NPSH), lo que provocars
cavitacién en la bomba. Para evitar esta condicién es
necesario disefiar un sistema de control; este nuevo esquema de
control se muestra en la figura 2.10

LiQuIDO
CALIENTE

AL PROCESO

e

i
v
L

figura 2.9 Clircuito de control para el tanque



CAPITULO: -2  ESTRUCTURAS DE CONTROL 47

LIQuIDO
CALIENTE

AL PROCESO

—

figura 2.10 - Control por sobreposicién de nivel y flujo

Podemos observar que se mide y controla el nivel en el
tanque; por medio de la accién de los controladores y del
elemento final de control. La bomba de velocidad variable
funciona de tal manera que, cuando se incrementa la entrada de
energia (electricidad en este caso), se bombea mis liguido.

Bajo condiciones normales de operacién, el nivel estéd en
hx' el cual se encuentra por arriba del set point del
controlador de nivel y, por lo tanto, desde el controlador se
tratard de acelerar a la bomba como sea posible. Cuando el
flujo de liquido saturado caliente disminuye y el nivel del
tangue empleza a bajar, tan pronto como el nivel llega abajo
del set point del controlador de nivel, en este controlador se
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tratard de hacer mas lento el bombeo, mediante la reduccién de
la salida. Conforme continua el descenso del nivel, la salida
del controlador también sigue en descenso y, cuando llega por
debajo de la salida del controlador de flujo, en el
interruptor de seleccién baja se elige 1la salida del
controlador de nivel para manejar la bomba. Se puede decir que
el controlador de nivel "se superpone" al controlador de
flujo.

Una consideracién importante al disefiar un sistema de
control por sobreposicion es que, si en cualquier de los
controladores existe modo integral de control, también debe
existir proteccién contra reajuste excesivo.

El control por sobreposicién se utiliza como un esquema
de protecci6n; tan pronto como el proceso regresa a sus
condiciones normales de operacitn, el esquema de sobreposicifn
regresa automiticamente a su estado de operacibn normal.



CAPITULD: 2 ESTRUCTURAS DE CONTROL 419

29 ESTRUCTURA DE CONTROL FEEDBACK

En este tipo de control se involucra una variable
controlada y una variable manipulable dentro del circuito., En
la figura 2.11 se tiene una tipica estructura de control
feedback, en la cual se muestra una entrada (d), una variable
manipulable (M) y una variable (c) a controlar.

d

sp, € H Pr l
) ——m:——»-lﬂmrmn. }——o«incruunonanoc:so-’—-—f-)

II SENSOR II(
m

figura 2.11 Estructura de control feedback

El objetivo de control es mantener el valor de la salida
{(c) en un valor deseado, al cual se le llama set point. La
aceién del control "feedback" se puede indicar de la siquiente
maneras

- Medir el valor de la variable de salida (puede ser
flujo, presidn, temperatura, nivel, composicién) usando
un dispositivo apropiado de medida. Asignar a m el
valor dado por el sensor.

- Comparar el valor de m con el del set point (sp)
asignando la desviacién o error como € = sp - m.
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- Bl valor de la desviacién es suministrada al
controlador, el cual actfla sobre el valor de la
variabkle manipulable (M) de tal forma que reduzca la
magnitud de la desviacién.

Las ventajas del control feedback son:

- El1 valor de la variable controlada es comparada
continuamente con el valor deseado (set point).

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

-~ Involucra pocos dispositives y tiende a ser
relativamente econfmico.

Las desventajas son:

~ La principal es que el disturbio entra al proceso.

~ Cuande¢ un error es detectado, la accién del controlador
comlienza después de un tiempo razonable.

- Debido a que opera por prueba y error, si la accién
sobre el control es relativamente fuerte, entonces
habrd una tendencia de la variable controlada por
"dispararse" del set point o puede presentar
oscilaciones hacia arriba o por abajo del set point.
Esta tendencia a oscilar es tipica de los sistemas
feedback ¥y se conoce como offset.

En el capitulo 5 se efectGa un andlisis mis detallado de esta
estructura de control.
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210 ESTRUCTURA DE CONTROL EN CASCADA

En un control en cascada tenemos una variable
manipulable y m&s de una variable medible. A diferencia de las
estructuras anteriores, agui se tienen dos ciclos de control
Qque usan dos variables medibles diferentes, pero con una
variable manipulable en comfin. La estructura de control en
cascada tlene asf, dos controladores. A uno de ellos se le
l1lama maestro o primario, y al otro esclavo o secundario. La
figura 2.12 muestra la estructura de control en cascada. La
particularidad de esta estructura de control es que la sefial
que sale del controlador primario cambjia el set point del
controlador secundario cada vez que se detecta un disturbio en
el sensor primario.

m
P
SENSOR se% SENSOR CONTROL set ! cowrtroL
SECUNDARIO POINC|PRIXARIO ms' priMArRIO[ point|secuxpirio
’~ .
c L
c
d
< PROCESO [+ ACTU ADOR H———
figura 2,12 Estructura de control en cascada

Otra particularidad del control en cascada es dque
existen dos tipos:
1. En serie
2. En paralelo
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. Los dos procesos son bisicamente diferentes y presentan
distintas caracteristicas dinimicas.

CASCADA EN SERIE

En un sistema en serie la variable manipulada afecta a
la variable controlada secundaria, y ésta afecta a la variable
primaria (ver figura 2.13). En un arreglo en blogues, como el
que se muestra en la figura 2.14, el controlador secundario ca
ajusta a la variable manipulada, M, para controlar a la
variable secundaria Xs. La sefial del set point Xs" para el
controlador secundario llega del controlador primario Cp; es
decir, la salida del controlador primario es el set point del
controlador secundario.

variable
socundaria

con olaﬁdor
primario

PROCESQ

| &
m:m:ﬂtﬁl%la
comun

figura 2.13 Estructura del control cascada en serie



WITULO: 2 ESTRUCTURAS DE CONTROL 53

_padcEso
.
| p2 l — Xp
S|
TereLn o cIcLo .
i m——el . SECUNDARIC Ss PRINARIO Sp
R :
T : [Mce ke ¢ cp xp"°t

figura 2.14 Diagrama de blogues para un control cascada en serie

CASCADA EN PARALELO

En un sistema en paralelo la variable manipulada afecta
de manera directa tanto a la variable controlada primaria como
a la variable controlada secundaria.

Considere el reactor que se muestra en la figura 2.15

— 7] T

REACGCION

RAE

figura 2.15 Control cascada en paralelo
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La reaccibn es exotérmica y el calor generado es
removido con agua gque fluye alrededor de la chagqueta del
tangue. El objetivo es mantener la temperatura de la mezcla de
reaccién, 1, constante a un valor deseado. El ciclo que mide a
T es el control primario y utiliza un set point proporcionado
por el operador, mientras que el cicle que mide a 71e utiliza
la salida del controlador primario como su set point y éste es
llamado controlador secundario.

Generando un diagrama de blogues del proceso anterior,
se puede apreclar mejor este mecanismo de control cascada en
paralelo.

XS“‘
[ Cs &

CICLO SECUNDARIO E
d H -‘ﬂ—. xs
VARIABLE S$ECUNDARIA
—% PROCESD
VYARIABLE PHIMARIA
E CICLO PRINARIO

xpne'. N cp

figura 2.16 Diagrama de blogques para el control cascada en paralelo

Una vez que se han revisado algunas de las estructuras
de control m&s ampliamente utilizadas, podemos afirmar que
para implementar cualquiera de ellas, es importante conocer,
antes de otra cosa, al proceso mismo; a las ventajas que



CAPITULO: 2  ESTRUCTURAS DE CONYROL 55

resultardn si se aplicard 1la estructura de control
geleccionada, y al mismo tiempo las desventajas del mismo.
Esto se mencliona debido a gque una seleccién inadecuada
provoca que los gastos en la implementacién del sistema de
control sean mayores en comparacién con el ahorro esperado por
tal implementacidn.

Algo muy importante que se debe mencionar en estos
momentos, es que el andlisis comparativo que se desarrolla
en la tésis, sb6lo revisa la respuesta dinémica de las
estructuras de control feedback y en cascada; el andlisis de
lag otras estructuras y un andlisis econémico quedan fuera de
los objetivos planeados; sin embarge, no se deben olvidar, ya
que, el aspecto econfnico, la mayorfa de las veces determina
que estructura de control se debe seleccionar.



CAPITULO 3

ELEMENTOS DE CONTROL




"CAPITULO.3: . ELEMENTOS DE CONTROL 56

3" ELEMENTOS DE CONTROL

En los capitulos anteriores se han mencionado ya 1los
elementos que éonforman al sistema de control. Sin embargo,
se debe abundar mas sobre el tema para poder entender mejor
su funcionamiento y aplicabilidad en los procesos. Es decir,
en este capitulo se analizan m&s detalladamente las
caracteristicas, tipos y funciones de 1los elementos que
conforman a una estructura de contrel. Los componentes que sge
analizan son los sigulentes:

1. Elemento central de control: PROCESC

2. Elemento primario de medicién: SENSOR

3. Elemento secundario de medicién: TRANSDUCTOR
4. Elemento final de medicién: REGISTRADOR

5. Elemento primario de control: CONTROLADOR
6. Elemento final de control: ACTUADOR

La importancia de estos componentes estriba en qué en
conjunteo realizan las tres operaclones bésicas gque deben
estar presentes en todo sistema de control. Estas operaciones
son:

1., Hedicién: La medicién de 1la variable que se
controla se  hace generalmente mediante la
combinacién de sensor y transmisor.

2, Decigidn: Con base en la medicién, el controlador
decide qué hacer para mantener la variable en el
valor que se desea.

3. Accién: Como resultado de la decisién del
controlador se debe efectuar una accién en el
sistema, generalmente ésta es realizada por el
elemento final de control.
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3.4 EL PROCESO
Ca ELEMENTO CENTRAL DE CONTROL

Este elemento representa a los equipos en los cuales se
realiza una operacién fisica o guimica y al cual se le
aplicard el control. Se dice dque es el elemento central de
control ya que en €1 se manifiestan més regularmente los
disturbios; adems de que es el sistema gque deseamos
controlar. Por otra parte, para describir el comportamiento
de un proceso fisico es indispensable definir las
caracteristicas especificas del mismo. Cuando se ha efectuado
ésto, se puede llevar a cabo la implementacién del sistema de
control gque cubra con las necesidades o requerimientos del
proceso.

Algo que se aprenderd aguli es que el sensor, el
transmisor y la valvula de control est&n localizados en el
equipo del proceso, mientras gque el controlador estd
localizade en un panel del cuarto de control que se encuentra
a una cierta distancia del equipo de proceso. Para dejar mds
claro lo anterior, es recomendable revisar las
caracteristicas de cada uno de los elementos de control.
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3.2 SENSORES .
ELEMENTO PRIMARIO DE MEDICION

Bisicamente los senscores son instrumentos de medicién.
De ellos existe una gran variedad y se encuentran algunos gue
miden temperatura, otros presién, nivel, flujo, pH,
concentracién, etec., los sensores son conocidos dentro de la
dindmica como los elementos primarios de medici6n. En un
sensor se produce un fendmeno mecdnico, eléctrico o similar,
el cual se relaciona con la variable de proceso gue se mide.
Los principales sensores se pueden clasificar como medidores

de:
1. Temperatura
2, Presidn
3. Flujo
4, Nivel, y

5. concentracién

~3.2.1 MEDIDORES DE TEMPERATURA

La temperatura junto con el flujo son las variables gue
con mayor frecuencia se miden en la industria de proceso. Los
sensores de medida de temperatura son clasificados en cuatre
tipos generales.

I. Termémetros de expansién

II. dispositivos con sensor de resistencia
ITII. Termopares

IV. Métodos sin contacto

La tabla 1 muestra una clasificacidén mis completa Qe ellos.
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TABLA ‘L. CLASIFICACION DE SENSORES DE TEMPERATURA

I. TermSmetro de expansién
A) Termémetro de vidrio
B) Termdmetro bimetdlico
C) TerméSmetro de bulbo lleno
1. Llenos de gas
2. Llenos de liguido
3. Llenos de vapor

II. Dispositivos con sensor de resistencia
A) Termémetros de resistencia
B) Termistores

IITI. Termopares

IV. M&todos sin contacto
A) Pirémetros 6ptices
B) Pirémetros por radiacitn
C) Técnicas infrarrojas

3.2.2 MEDIDORES DE PRESION

Los dispositivos para medir presiones en procesos se
dividen en tres grupos :

1. Los que se basan en la medici6én de la altura de la
columna del 1liquido (tipo manémetro).

2. Los que se basan en la medicién de la distorsidn de
una cé&mara de presibén eldstica (tipo bourdon).

3. Los dispositivos sensores de tipo eléctrico (tipo
extensémetro) .
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3.2.3:-MEDIDORES DE FLUJO

El flujo est& definido como volumen por unidad de
tiempo en condiciones especificas de temperatura y presién.
Se mide usualmente con medidores de desplazamiente positive o
de velocidad. En la tabla 2 aparecen varias caracteristicas
de algunos de ellos.

3.2.4 MEDIDORES DE NIVEL

En el control de los procesos, el nivel de liquidos y
s6lidos contenidos en tanques y reactores, tolvas, etc., es
una variable muy importante.

Los dispositivos para la medida de nivel son muy
variados. Se enumeran los siguientes.

1. Indicacién directa

2. Flotador

3 .Contactor mévil de superficie
4. Presibn diferencial

5. Burbujeo

6. Capacitivos

7. conductivos

8. Ultrasdnicos

De los enunciados anteriormente, los tres medidores de
nivel mis importantes son el de presién diferencial, el de
flotador y el de burbujeo.
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TABLA 2. CARACTERISTICAS DE MEDIDORES DE FLUJO
ELEMENTO TIPO DE AP 2ERROR EFECTO DE COSTO
PRIMARIO FLUIDO VISCOSIDAD
PLACA DE ORIFICIO
CONCENTRICO L,v,6 50-90% 0.75 ALTA BAJO
SECMENTADO SUSPENSION 60-100% 2.5 ALTA BAJO
ECCENTRICO L-G 60~100% 2.0 ALTA BAJO
FILO CUADRANTE L VISCOSO 45-85% 1.0 ALTA MEDIANO
TUBO
VENTURIL L, G 10-20% 1.0 MUY ALTA ELEVADO
DALL L 5-10% 1.0 ALTA ELEVADO
PITOT L ninguna BATA BAJO
VENTURI-PITOT L,G ninguna 1.0 ALTA BAJO
MEDIDOR
MAGNETICO SUSPENSION ninguna 1.0 ninguna ALTO
DE REMOLINO G 0-2 psi 1.0 ninguna BAJO
DE VORTICE L-G 0-6 psi 0.25 ninima ALTO
ROTAMETRO v,G 1-200"w¢ 2.0 MEDIA MEDIANO
ULTRASONICO L 0.0 ninguno ALTO




CAPITULO 3: ELEMENTOS DE CONTROL 62

' 3,2.5 MEDIDORES DE CONCENTRACION

otro grupo importante de sensores lo conforman los de -
concentracién (composicién), éstos se utilizan en. las
mediciones y control de calidad del producto.

Varios analizadores de composicién que se emplean para
regular y controlar un proceso, requieren la conversién
quimica de uno o mds componentes de la muestra, antes de
efectuar la medicién cuantitativa. Estas reacclones incluyen
la formacién de sb6lidos suspendidos para mediciones
turbidimétricas, la formacién de materiales coloreados para
la deteccién colorimétrica, la oxidacién o reduccién
selectiva para mediciones electroquimicas y la formacién de
electrdlitos para mediciones basadas en la conductancia
eléctrica. Incluso algunos materiales no volatiles se pueden
separar y medir por cromatografia de gas, después de
convertirlos en derivados volatiles.
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3.3 TRANSDUCTORES
ELEMENTO SECUNDARIO DE MEDICION

Los transductores son muy Gtlles dentro del sistema de
control debido a que tienen la capacidad de convertir
corriente o voltaje a una determinada seflal que puede ser
netimatica o hidraGlica. También puede actuar de modo
contrario. Asi, mediante las lineas de transmisién es posible
llevar sefiales eléctricas, neumaticas o hidratlicas desde un
punto del sistema de control a otro. De tal forma, que se
puede decir que forman la red secuencial del sistema.

Cuando el transmisor es la interfase entre el proceso y
el controlador, su tarea es convertir la sefial del sensor a
una sefial de control; la cual dependerd del tipoe de
controlador que se empleard en el sistema.

La importancia del transductor radica en que pernite
manipular la velocidad de acecién del sistema cuando la
distancia entre el sensor, el controlador y el actuador es
apreciable. De esta manera, la calidad de control en un
circuito de control neumitico se ve afectada cuando la
constante de tiempo de la sefial es mucho mayor en comparaclén
con la constante de tiempo del proceso. Un método para evitar
que las constantes de tilempo de transmisién sean grandes,
consiste en wutilizar controladores y posicicnadores de
védlvulas montados en el sitio de trabajo.
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Hay- cuatro tipos principales de sefiales usadas
para comunicar los elementos de control.

1. Sefial neumdtica e S S NN
en un rango de 3-15 psig
6-30 psig
3-27 psig

2. Sefial hidrailica
en un rango de 1-20 pulg. de agua

3. Seflal el&ctrica
en un rango de 4-20 ma
10-50 mA

1-5 V

0=10 V

4, Sefial digital o por computadora 0-1

Para convertir de una sefial a otra se emplea el
traductor TY gque normalmente se representa como:

-—-~---------~—--/_/————//——

donde TY es alguna de las siguientes combinaciones:

Traductor (I/P) corriente —————— Neumitica
(P/I) Neumdtica ————— Corriente
{E/P) Voltaje ~——————) Neumitica

{P/E) Neumitica ~——————m Voltaje
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Las técnicas de transmisién digital se wusan para
comunicar informacién del proceso a la computadora, de 1la
computadora al proceso y de una computadora a otra. Los
enlaces de comunicacién emplean té&cnicas que varfan desde las
sefiales de control continue de tipo telegrafico, hasta los
sistemas complejos de ondas de radio portadoras moduladas de
mayor complejidad, incluyendo los enlaces de microondas.



CAPITULO 3: ELEMENTOS DE CONTROL 66

34 REGISTRADORES E INDICADORES

ELEMENTO FINAL DE MEDICION

Este elemento es Gtil en algunos casos en donde es
necesario gque el sistema de control proporcione el
comportamiento visual del proceso, o un control mis riguroso
del mismo. La mayoria de los instrumentos de presentacién se
clasifican como registradores o indicadores; 1los cuales
pueden ser: analégicos o digitales. La presentaci6n analégica
se caracteriza por una respuesta continuamente variable, por
ejemplo, la aguja de una escala, una linea de tinta trazada
en una grifica o un rastro de luz en la pantalla de un tubo
de rayos catédicos. La presentacién digital se caracteriza
por la informacidn numérica que sefiala. Como ejemplos tipicos
se incluyen los voltimetros, los contadores digitales, y las
hojas de registro mecanograffadas o impresas. Los datos
digitales se registran también en forma codificada en cintas
magnéticas o de papel.

En el caso de los dispositivos de presentacién
analégica, se puede indicar en una sola hojeada el valor
aproximado y el valor relativo con respecto a la escala
completa. Sin embargo, este tipo de dispositive no ofrece
lecturas tan ré&pidas y exactas como los de naturaleza
digital. La presentaciSn numérica o digital se lee con tanta
precisién como se desee, y ésta estd limitada sélo por la
cantidad de digitos de que se compone cada forma de
presentaci6én particular. Las unidades de medicién para 1la
variable se pueden exhibir también Jjunto con el valor. El
advenimiento de 1los sistemas de control de procesos con
computadoras digitales ha estimulado el desarrollo de
dispositivos indicadores y de registro de forma digital, que
son funcionales y econfmicos.
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3.5 CONTROLADORES
ELEMENTO PRIMARIO DE CONTROL

El trabajo del controlador es comparar la sefial de
proceso que proviene del transmisor con la sefial del set
point y enviar una seflal apropiada a la vAlvula de control u
otro actuador. Se puede decir gue el controlador es el
elemento pensante del sistema; ya que recibe la informacién
proveniente del sensor y dependiendo del modo en que esté
trabajando, decide que accién tomar.

cuando un controlador automatico se agrega a un
proceso, el funcionamiento depende de la naturaleza del
mismo, del equipo, d=l tipo de control y del cuidado con que
se sintonice o ajuste el controlador, El uso de computadoras
come controladores de proceso ha hecho posible controlar el
proceso de una manera mucho mis cercana a la ideal,

3.5.1 TIPOS DE CONTROLADORES

En general, los controladores de proceso pueden
clasificarse como:
- Neum&ticos
- Hidr&ulicos
- Electrénicos

Los sistemas de control hidrdulico y neumidtico
constituyen una de las formas de control m&s utilizadas; sin
embargo, en los Gltimos afios se ha incrementado el uso de
controladores electrénicos. Cada uno de los distintos tipos
de controladores tienen sus ventajas y sus desventajas,
dependiendo de éstas ser&n o no aplicados a un determinado
proceso.
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CONTROLADORES NEUMATICOS

Los controladores neumiticos son los que se emplean en
las siguientes situaciones:

- No es necesaria una gran exactitud.

- No se requiere una respuesta muy rdpida.

- Las distancias de transmisién son cortas.
- No se considera un control por computadora.

—5i se considera ésto,la interfase entre componentes
neumiticos y sistemas electrénico podria introducir
costos adicionales.—

- Come el equipo es sencillo, su mantenimiento es facil,

- Los costos en los sistemas de transmisién neumdtica y
electrénica son casi lguales hasta 250 o 300 ples.
Arriba de esta distancia los sistemas electrénicos
ofrecen ahorros considerables.

¥k

£33

Bdsicamente, el equipo neumdtico es m&s simple. No
requieren gque el personal de mantenimiento maneje o
tenga un suficiente conocimiento en electrénica.

El personal de operacién rechaza el uso de
instrumentos electrénicos. La mayorfia del personal
que opera el =sistema de control tiene m&s
experiencia y confianza en componentes neumdticos y
estdn desfamiliarizados con los electrénicos.
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CONTROLADORES HIDRAULICOS

El sistema de control hidraGlico estid ampliamente
constituide y es la categorfia mis pequefia de los
controladores. El equipo asociado con los sistemas
hidraGlicos es muy similar a los encontrados en los sistemas
de control neumdticos. El sistema hidratGlico tiene las
siguientes ventajas:

1

Se dispone de grandes fuerzas positivas de salida.

- Los motores hidraGlicos son mds pequefios gque los
motores electrénicos y neuméticos.

- Sus componentes son sequros Y resistentes.

- Sus componentes son accionadas ripidamente.

sus desventajas son:
~ Se requlere de lineas para el regreso del fluido
hidratlico.
- Los efectos de la temperatura sobre la viscosidad del
fluido afectan su funcionamiento. '
- La mayoria de los fluidos hidratGlicos son flamables.

#* Debido a que generalmente las  desventajas de los
componentes del control hidradGlico exceden a las
ventajas, muy pocos sistemas de control hidratGlico
purc son usados.

**% La mas grande ventaja de los componentes hidratlicos
es su habilidad para emplear cargas pesadas con gran
exactitud., Por ello, un sistema de control usa un
componente hidratlico como el elemento final de
control. El restante de los elementos de control
puede ser neumdtico, electrénico o una combinacidn
de ellos.
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CONTROLADORES ELECTRONICOS

Los  controladores electrdnicos se emplean cuando

existen las siguientes situaciones:

Se requiere de una mayor exactitud en las mediciones

Se encuentran disponibles circuitos de control con

respuestas rdpidas.
Es necesario el empleo de control remoto.

Se requijere de un control por computadora para el

procesamiento de sefiales digitales.

*% Los controladores eléctricos usan circuitos

eléctricos estandar. Tales ecuaciones descritas son
empleadas para el modo deseado de control. Un
controlador tipico emplea un puente de Wheatstone
con un aparato balanceado de voltaje o resistencia
para control proporcional y un aparato con corriente
balanceada para el controlador proporcional=
integral.

** La banda proporcional o ganancia estd ajustada por

la variacién en una resistencia, capacitancia o por
la modificacién de un voltaje retroalimentado con un
potenciémetro. Para obtener la acclén integral se
usa una resistencia en paralelo con un capacitor en
la entrada, y para obtener la accién derivativa, se
adiciona un circuito por separado.
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3.5.2 MODOS DE CONTROL

La forma en que el controlador genera un cambio en la
variable controlada recibe el nombre de modo de control y se
tienen diferentes tipos.

- De dos posiciones (ON - OFF)

- Modo proporcional (P)

- Modo proporcional-integral (PI)

- Modo proporcional-derivativo (PD)

~ Modo proporcional-integral~derivativo (PID)

MODO DE DOS POSICIONES (ON -~ OFF)

El controlador on-off (de encendido-apagado) es
utilizado en los sistemas de menor importancia en el proceso.
Es la forma md&s simple de control. Por conveniencia, el
controlader on-off se describe comdnmente
como un dispositivo de dos posiciones, en donde la variable
manipulada M, estd representada como:

100% para ez 0

N =
0% para §<0

Cuando M toma un valor m&ximo, corresponde a un
encendido (on) y la vdlvula se abre o cierra totalmente;
si M toma un valor minimo, corresponde a un apagado (off) ¥y
la vé8lvula se cierra o abre totalmente dependiendo de la
accién que se haya definido previamente.
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La mayoria de los controladores industriales de este
tipo reguieren de un ajustamiento de "banda muerta", debido a
que el encendido o apagado del elemento final se inicla
ligeramente después de un tiempo (cuando el error es
ligeramente mayor a cero).

Las ventajas del controlador on-off incluyen:
El controlador es relativamente econémico.

La v8lvula de solenoide que emplean estos centroladores es
menos costosa que una vidlvula de posicionamiento.

- El sistema es seguro.

~ El sistema es fdcil de instalar y de ajustar.

El contrclador on-off no debe ser aplicado en
sitvaciones donde el tiempo muerto sea demasiado grande.
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MoDO PROPORCIONAL

Recibe este nombre debido a que la variable manipulada,
M, .es. proporcional al error. Su ecuacién caracteristica en el
dominic del tiempo es:
) H = Xee = Ms
donde
Ke = Ganancia del controlador.
[ error (c - s)
Ms

]

Es la sefial en régimen permanente (e=0;7l

Este controlador es el mis simple y sencillo con la
ventaja de que s6lo tiene un parametro de ajuste, Kp o PB; la
desventaja del mismo es que opera con una desviacién en 1la
variable que se controla.

Un controlador. proporcional estd descrito por el valor

de su ganancia proporcional, Ke, o por su equivalente banda
proporc¢ional, BP, la cual es:
100

BP = Ke

La BP caracteriza el rango sobre el cual el error pueade
cambiar a la sefial actuante sobre todo su rango.
Generalmente: 1 = BP = 500

La funcién de transferencia del controlador P es:

Gc=—z=Kc

{71 Generalmente este valor se fija durante la calibracibn

del controlador en la parte media de la escala, a 9 psig 0 @
12eA,
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La ganancia del controlador puede ser tanto positiva
como negativa. Una ganancia positiva resulta cuando la salida

"'del controlador decrese cuando la medida del procesoc se

[a]

incrementa. Esta accién "incremento-decremento" es 1llamado
control de accién inverso. Para una ganancia negativa 1la
salida del controlador se incrementa cuandoe 1la variable
medible se incrementa, y en este caso es llamado control de
accién directa. El signo correcto depende de la accién del
transmisor (el cual generalmente es directa), de la accién de
la valvula y de los efectos de la variable manipulada sobre
la variable controlada.

Una caracteristica inherente al modo proporcional que
ocurre cuando se hace interaccionar el controlador con el
proceso es el corrimiento (offset["]), ¢on el cual,
dificilmente se llega al punto de control. Para corregir este
efecto o desviacién se emplea el modo integral.

El offset también es llamado desplazamiento; y es la
diferencia entre el punto de control y el set point de la
variable controlada.
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MODO INTEGRAL

sirve para evitar el corrimiento caracteristico del
modo proporcional. E1 efecto del ajuste autométice (modo
integral), es repetir el modo propeorcicnal hasta eliminar el
corrimiento, sin importar la posicién del elemento final de
control. Asi, se obtiene un modo proporcional-integral al
cual se le denomina com@nmente modo PI.

MODO PROPORCIONAL INTEGRAL (PI)

La ecuacién en el dominio del tiempo es:
t

Ke Je(t)dt + Ms
0

TI

m = Kee +
. donde
e 71 = constante de tiempo del modo integral
usualmente varia entre: 0.1 = Tr. 3 50 min
. En si, el modo PI son las n-veces que se tiene que
repetir el modo proporcional para cambiar el valor de salida

hasta un valor iqual al set point.

Esta ecuacién en el dominio de Laplace es:

La ventaja que nos ofrece este controlador, es que la
accién de integracién o de reajuste elimina la desviacién.
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MODO DERIVATIVO

sirve para compensar los tiempos muertos debido a que
el controlador actGa inmediatamente después de que siente un
error y se anticipa a los efectos que pudiera producir una
perturbacién en un procese con tiempo muerto. El medo
derivative produce una anticipacién. es decir, si la aecibn
derivativa tiene un ajuste de 2 minutos en su respuesta a la
accién proporcional para controlar el proceso.

MODO PROPORCIONAL DERIVATIVO (PD)

El propésito primordial consiste en acelerar la acei6n
del control. Esto lo logra determinando por anticipado a
dénde se dirige un proceso y aplicando 1la correccién
necesaria para determinar el cambio de error. Se anticipa
midiendo la wvelocidad de cambio del error y aplicando una
accién de control proporcicnal a dicha velocidad.

Por ejemplo, si la accién derivada tiene un ajuste de 3
minutos, significa que la accién derivada se anticiparsd 23
minutos en su respuesta a la accién proporcional.

La ecuacién de este modo en el dominio del tiempo es:

m=xce+K='cn%—:—-+Hs

donde
Tp = Constante de tiempo derivativo, en minutos.

La ecuacién nos indica que la salida del controlador es
proporcional tanto a la magnitud del error como a su
velocidad de cambio.
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' La ecuacién, en el dominio de s es :

G = Ke(1+ 7o8)

Una desventaja del controlador proporcional-derivativo
es que opera con una desviacién en la variable que se
controla; la desviacién solamente se elimina con la accién de
integracién, sin eambargo, un controlador proporcional
derivativo puede soportar mayor ganancia; lo gque resulta en
una menor desviacién que cuando se utiliza un controlador
Gnicamente proporcional en el mismo circuito.
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MODC PROPORCIONAL-INTEGRAL-DERIVATIVO (PID)

ElL modo de tres modalidades combina las acclones del
modo proporcional, integral, y derivativo en una sola unidad.
El - principal efecto de los diferentes elementos es el
siguiente:

-Proporcional .~ Le da forma a la curva de respuesta;
las ganancias superiores generan por lo
com@n respuestas mds rapidas, aunque
también de mayor oscilacidn.

~Integral.- Elimina la compensacién de estado uniforme.

-perivativo.~- Permite obtener ganancias proporcionales
superiores en sistemas de mas alto orden.

La ecuacién en el modo PID es:

. Ke de
N = Kee + o Je(t)dt + Kcm?-e—- + Ms

Al transformarla al dominio de s es:

G=Kc[1+ + TD

1
Tis

Los controladores proporcional-integral-derivative, se
recomiendan para circuitos con constante de tlempo large.

En los controladores comerciales probablemente el 60%
de todos los controladores son proporcional-integral, 20% son
proporcional-integral-derivativo y 20% son proporcional
solamente.
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38 ACTUADORES
e . . . ELEMENTO FINAL DE CONTROL

Reciben este nombre porque este elemento actda
dependiendo de la decisién tomada en el controlador sobre la
variable manipulada. Algunos ejemplos de ellos son: las
v&lvulas, las bombas, los compresores, los relevadores y
otros similares.

El elemento final de control es el mecanismo que altera
el valor de la variable manipulada como respuesta a la sefial
de salida proveniente del controlador autématico. El actuador
suele ser parecido a un transductor, ya que este dispositive
se encarga de traducir la sefial de contrel de una forma o
nivel de energia o potencia a otra, por ejemplo, de sgefial
neumdtica a accién mecdnica que se utiliza para regular una
variable de proceso. En casi todos los casos, el actuador de
valvula se puede clasificar como actuador de posicién lineal.
Suministra una posicién de salida que es proporcional a su
sefial de entrada. El movimiento del elemento de salida del
activador es, casi siempre, de traslacién (en oposicién o
rotacional), aunque el movimiento de traslacién se puede
transformar en rotatorio para operar algunas vidlvulas.

En el control automiatico de procesos, el elemento final
de control gue se emplea con mayor frecuencia es la vdlvula
de control. Sin embargo, también se utilizan propulsores de
velocidades variables y bombas de salida variable.

El propulsor de velocidad variable es un dispositivo
gue puede ser un motor eléctrico universal cen una fuente de
voltaje ajustable o un motor eléctrico de corriente alterna,
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que se .alimenta por medio de una fuente de frecuencia
ajustable. Para aplicaciones especiales, el motor de
velocidad variable puede ser de tipo de turbina de gas o
aire, en donde la presién de la fuente se hace variar para
cambiar la velocldad.

Entre otros propulsores "de velocidad variable, se
incluyen los propulsores de banda de razén variable y la
bomba hidraulica de desplazamiento variable que mueve un
motor hidrdulico. Estos dispositivos se impulsan por medio de
un motor de velocidad constante, que casi silempre es
eléctrico.

Dentro de las bombas de salida varjable existen varias
clases, las mAs comunes son las de volumen constante, gue
funcionan por medio de motores de velocidad variable o bombas
de volumen variable impulsadas con motores de velocidad
constante. Las bombas de volumen variable se ajustan, casi
siempre, cambiando la longitud de carrera del pistén. El
pistén puede bombear el fluido de proceso utilizando
directamente vilvulas mGltiples de retencién para asegurar
velocidades de bombeo reproducibles. El1 pistén puede
intreducirse también en una cémara hidr&ulica sellada, que
activa el diafragma de una bomba de este tipo.
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3.7 CIRCUITO DE CONTROL

Estos elementos de control foman un - todo,. que al
interconectarse entre si dentro del sistema ‘se . ven como se
muestran en la figura 3.14

disturbio

set
point
v
variable
CONTROLADOR TRANSHISOR ACTUADOR PRocese| controlada
N > N N
4
REG 15 TRADO ANSAL
: TRADOR L b SORLe SENSOR

figura 3,14 vcircuito de contrel f.edback

La figura 3.15 presenta en mayor detalle los distintos
componentes del circuito de control anterior sobre un equipo
en especifico. El eqguipo al que se hace referencia, es el
calentador de agua gue se utilizé como ejemplo en la primera
parte de la tesis, ver figura 1.10
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figura 3.15 Componentes de un
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Los componentes en la figura 3.15 reflejan el empleo
de un. controlador el&ctronico, aungque la configuracién podria
ser similar para un sistema neumitico.

El transmisor mAs cominmente empleado para la medicién
de temperatura es el termopar, el cual actGa como sensor Yy
transductor para generar una sefial en milivolt que es
proporcional a la temperatura del proceso.

El transmisor puede incluir circuitos gque linealicen la
sefial del termopar para convertirla en una sefial de corriente
eléctrica de 4 a 20 =, la gue puede ser transmitida a una
distancia considerable.

En la mayoria de los controladores, el "receptor" es
una simple resistencia que convierte la corriente eléctrica
en un voltaje. De aquf, el indicador o registrador para la
temperatura del proceso podria estar manejado por esta sefial
de voltaje. Por otra parte, el set point est& especificado
generalmente por el posicionamiento de algGn botén o perilla
(o disco mecinice) dentro del controlador. El propésito de
los elementos del set point es convertir la posicién del
elemento mecdnico a una sefial voltaica que pueda ser
comparada con la sefial voltalca recibida. La salida del
comparador es la sefial de error, la cual, la mayoria de los
controladores la indican o registran.

El control lé6gico opera sobre la sefial de error para
producir un voltaje que ajuste la posicién adecuada de la
vilvula., Como la mayorfa de las v&lvulas se encuentran
alejadas del controlador, la salida se convierte nuevamente a
una corriente eléctrica de 4 a 20m. Sin embargo, como la
mayoria de las valvulas son neum&ticas, la corriente
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eléctrica es transformada en una sefial neumitica por un
traductor I/P. En muchas instalaciones, 1la salida del
traductor I/P no se aplica directamente sobre el dlafragma de
la valvula, en vez de ello, é&sta sefial es la entrada o set
point para otro controlador, como ocurre en el control en
cascada. ’
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REQUERIMIENTOS PARA
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4

REQUERIMIENTOS PARA DISERAR UN MODELO MATEMATICO

Esta parte de la tesis estd dedicada a revisar los
requerimientos que son indispensables para establecer el
modelo matemdtico del sistema de control. Es decir, se
abordard el tema de modelads para mencionar a los
componentes gue conforman el modelo matemdtico de un sistema
de control.

. Los modelos matemdticos pueden ser muy Gtiles en todas
las fases de 1la ingenieria quimica,

En la ingenieria bidsica, se determinan los mecanismos
cinéticos y sus pardmetros a partir de datos de laboratorio o
de pruebas en planta plloto; explorando los efectos a
diferentes condiciones de operacién con el fin de optimizar y
digefiar el proceso.

En la ingenieria de detalle se determina el tamafio y
arreglo de los equipos de procesamiento en funcién del
comportamiento dindmico de los mismos. Es decir se estudian
las interacciones de varias partes del procesc; se evaluan
las estratégias y alternativas de control; simulando el
arranque, paro y las situaciones de emergencia del mismo,

En la operacién de la planta se analizan los posibles
problemas de procesamiento y se dan las acciones necesarias
para controlar a los disturbios que se llegaran a presentar,
Adends, se estudian los efectos de una posible expansién de
la planta y se optimiza la operacisén de la misma.
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Lo anterior no se aplica a todos los procesos, pero son
‘una parte vital para confirmar la validez del modelo. La
precisién y la complejidad de los modelos que se requieren
para desarrollar un sistema de control dependen de 1los
objetivos de procesamiento, del objetivo de control y del
grado de automatizaci6én necesario para satisfacer a tales
objetivos. Normalmente, los modelos que se utilizan son del
tipo din&mico, pues describen la evolucién del proceso en
funcién del tienmpo. Ademas, permite analizar el
comportamiento est&tico (a régimen permanente), de un
determinado fendmeno. Por esta importancia en el andlisis y
disefio de los sistemas de control, los temas que revisaremos
aguf son:

~ Modelo matemi&tico

- Leyes fundamentales

- Consistencia matemdtica
- Técnicas de solucibn

- Verificacién del) modelo
~ Criterlios de estabilidad
- Parédmetros de operacién

Estos temas son las condiciones que se requieren para
generar el modelo matemdtico Yy es a 1lo que llamamos
requerimientos de disefio,
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41" MODELO MATEMATICO

El término de modelo matemidtico se refiere a 1la
descripecién del proceso a controlar a partir de las
ecuaciones del sistema. Estas ecuaciones son algebraficas y
diferenciales para la variable tiempo. Su propésito es el de
representar al sistema de control lo mw&s apegado a la
realidad. La metodologfia utilizada en la generacién del
modelo matemdtico comprende las sigulentes etapas:

1. Definir el sistema fisico y el objetivo de
control.

2. Establecer el modelo matemdtico, escribiendo
todas las ecuaciones que ayuden a describir el
sistenma.

3. Resolver las ecuaciones resultantes.

4. Analizar la solucién.

Lo anterior se ve muy simple; sin embargo, cada una de
esas etapas comprende mas de una actividad. Por ello, 1la
metodologia para generar el modelo se puede volver lo mis
complejo que se desee., Todo dependerd del tipo y tamafio del
sistema. La siguiente metodologia s6lo es un ejemplo.
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HMETODOLOGIA PARA MODELAR UN SISTEMA

* Definir el sistema para el cual serd desarrcllado el
modelo,
* Especificar el fenémeno fisico o quimico que toma lugar

en el proceso a controlar.
* Identificar las variables de entrada, tanto
manipulables como disturbios.

* Identificar las variables de salida, tanto medibles
como controladas.

* Definir los objetives de control que se deben
satisfacer.

* Especificar a las variables claves que serviran para

describir el estado natural del sistema cuando cambia
con el tiempo.

* Definir los balances que deben ser desarrollados.

* Definir las ecuaciones adicionales que se necesitardn
para completar el modelo matemitico.

* Realizar un estudio de grados de libertad.

* Verificar su consistencia matematica.

* Implementar técnicas para resolver las ecuaciones
resultantes.

* Verificar el funcionamiento del modelo (SIMULACION).

* Analizar la solucién del modelo para decidir si se

acepta o se rechaza.

* Especificar el método de solucién del modelo,
contemplando el rango de aplicabilidad y menciocnando
sus restricciones.
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Al revisar la metodologfa notamos que el control de
algGn proceso, se reduce a establecer los balances de materia
y energia que estdn relacionados con &l. Esto involucra fijar
las condiciones de operacién para sus reguerimientos, tales
como la relaci6bn de flujos de materiales, las temperaturas,
las presiones, el nivel de los equipos, y la composicién de
los materiales involucrados. Dichas condiciones estén
interrelacionadas de tal forma que los procesos mas completos
gon aquellos en los cuales esas interrelaciones son
conocidas y controladas.
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42 ‘, LEYES FUNDAMENTALES

Las bases para la generacién de los modelos matemdticos
son las leyes fisicas y quimicas a las cuales llamamos leyes
fundamentales. Estas comprenden a:

- Ley de conservaci6n de la materia.

- Ley de conservacién de la energia.

~ Ley de conservacién de momentum.

- Leyes de transferencia de materia, energia y
momentum.

-~ Bcuaclones de estado.

- Leyes de equilibrio guimico.

- Ley de accién de masas.

Por su Importancia dentro de la teorfa de control,
hablaremos brevemente de cada una de ellas.
LEY DE CONSERVACION DE LA MATERIA

Es conocida también como ecuacién de continuidad vy

establece que la materia no se crea ni se destruye, séleo
sufre transformaci6n. Para un sistema dinamico se establece

como:
FLUJO MASICO FLUJO MASICO RAPIDEZ DE CAMBID
QUE EHTRA AL - QUE SALE DEL - DE HATERIA DEWTRO
SISTEMA SISTEMA DEL SISTEMA

Las unidades de esta ecuacién son masa por tiempo.
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LEY DE CONSERVACION DE LA ENERGIA

La primera ley de 1la termodindmica establece el
principio de conservacién de energia. Para un sistema abierto

se tiene:
FLUJO DE ENERGIA FLUJO DE ENERGIA CALOR AD1CIONADO
QUE ENTRA AL QUE SALE DEL AL SISTEMA POR
SISTENA POR - S1STENA POR + CONDUCCION,
CONVECCION © CONVECCION © RADIACION ¥
DIFUSION DIFUSION REACC ION
TRABAJO REALIZADO RAPIDEZ DE CANBIO
POR EL- SISTEMA DE ENERGIA
- SOBRE  EL - DENTRO DEL
KEDIO SISTEMA
-] AE +Q=W=3E

En la mayoria de los sistemas en ingenieria, 1la
ecuacién general se reduce esenclalmente a un balance de
entalpia.

ECUACION DE MOMENTUM

La ley de movimientoc o segunda ley de Newton dice que
la fuerza es igual al producto de la materia por su
aceleracién.,

g, = 32.2 lbrt/Ips®
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LEYES DE TRANSPORTE

. Son las  leyes gque gobiernan la transferencia de
materia, energia y momentum. Estas leyes de transporte tienen
la forma de un flux; es decir: '

- rapidez de transferencia
flux unidad de drea

Todas utilizan una constante de proporcionalidad fisica
del sistema, y son:

D coeficiente de difusién
k coeficiente de transferencia de calor
" coeficiente de viscosidad

Las cuales se utilizan en las siguientes ecuaciones:

Ley de transferencia de materia o ley de Fick.

aCa

Na = ~Dip 7z

Ley de transferencia de energia o ley de Fourier.

ar

a= k-3

Ley de transferencia de momentum o ley de Newton.

- - duz
9otz = Tk




" CAPITULO 4 REQUERIMIENTOS 23

‘LEY DE ACCION DE MASAS

Establece que la velocidad con que se transforma una
especie en otra es funcién del orden de la reaccién y de la
constante de velocidad de reaccién k. Tal que

R=4kchch
k = 4 EXP (-Ea /RT)
donde: 4 Factor preexponencial

Ea Energfa de activacién .
R Constante universal, 1.987cal/gmol’k
T Temperatura absoluta, °k

otra forma de definir a la ley de accién de masas es la
siguiente:

“aA temperatura constante la velocidad de una reaccién gquimica
es proporcional al producto de las concentraciones molares de
los reactantes'.
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A3 CbNSISTENClA MATEMATICA DEL. MODELO.

Una vez que se han escrito todas las ecuaciones que
describen el modele del sistema, es una buena idea,
especialmente en sistemas grandes con ecuaciones complejas,
asegurarse gque el n(mero de variables sea igual al nfimero de
ecuaciones. Para que asi, el nGmero de grados de libertad sea
cero, y se pueda obtener su solucién.

GL = NE = Nv

Si ‘se elige un ndmero incorrecto de variables de
disefio, no podra existir solucién, o bien se pueden obtener
soluciones mQltiples o inconsistencias matemiticas. Debemos
recordar gque:

6L > 0 hay solucién multiple,
si '
GL ¢ 0 no hay solucién.

Otro paso importante es verificar las unidades de todos
los términos que estén presentes en las ecuaclones; ya que
esto facilitard la solucién de las mismas, y pernmitird
detectar posibles errores que se hayan cometido, incluso en
la seleccién de las unidades,

El empleo de suposiciones facilita la solucién de los
modelos. Sin embargo, se deben tomar en consideracién varias
cosas.
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4.3.1 SUPOSICIONES EN EL MODELADO

Las suposiciones sirven para simplificar el medelo (sin
exceder la aplicabilidad del mismo), ya gque un modelec
extremadamente riguroso, que incluya todos los detalles, serd
mds complejo y tomara mads tiempo para desarollarse. Ademés el
tiempo empleado en su solucitn serd mucho mayor mientras mis
complejo sea el modelo. En algunos casos llegard a ser
imposible resolver dicho modelo. Por tanto, las suposicicnes
que implemente el disefiador deben ser vilidas para el modelo;
Y adem&s, se deben tomar en cuenta cuando se evalGen las
propiedades.

Siempre hay gque tratar de efectuar suposiciones
razonables gque simplifiguen el modelado; permitiendo asi
facilitar la solucién de las ecuaciones presentes. Ademis,
las suposiciones deben listarse desde el inicie del modelo
para tomarlas en consideracién al proponer el mismo. Antes de
efectuar un ejemplo de lo aqui planteado, se cree necesario
revisar algunas de las técnicas que ayudarin a resolver un
modelo matemitico.
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44 TECNICAS DE SOLUCION DE LAS ECUACIGNES DEL MODELO.

El estudio de los sistemas dindmicos estd relacionado
con la solucién de ecuaciones diferenciales, ya que son estos
tipos de ecuaciones los que describen al sistema de control.
Las técnicas de solucién y las herramientas disponibles estén
en concordancia con nuestra experiencia en la solucién del
tipo de 1la ecuacién obtenida. Asi, una ecuacién puede
resolverse de varias formas, la mejor herramienta utilizada
facilitara 1la solucién. Por ejemplo, para la solucién
simultsnea de ecuaciones algebraicas no 1lineales se usan
métodos iterativos. Para integracién numérica de ecuaciones
diferenciales ordinarias se usan diferencias finitas (Runge
Kutta). Algo que es importante mencionar es lo siguiente: el
an&dlisis de un determinado proceso estd limitado a sistemas
dinamicos lineales; por 1o gue, en caso de analizar un modelo
no lineal se deben tomar en cuenta otras consideraciones.

cuando se confronta el an&lisis dinimico de sistemas no
lineales podemos tener las siguientes alterrativas.

1. Simular el sistema no lineal en una computadora
analdégica o digital y <calcular su solucién
numéricamente.

2. Transformar el sistema no lineal a un sistema lineal
mediante un cambio apropiado en sus variables.

3. Desarrollar un modelo lineal que se aproxime al
comportamiento dindmico de un sistema no lineal
alrededor de determinadas condicijones de operacién.

Para la representacién del modelo, en el caso de estar
descrito por ecuaciones diferenciales lineales y continuas,
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se suele emplear la transformada de Laplace; que consiste en
una proyeccién del sistema sobre el plano complejo, con lo
que la ecuacién diferencial se convierte en algebraica,
facilitando la solucién de la ecuacién dinimica.

Antes de tratar el tema de la Transformada de Laplace,
revisaremos las técnicas de linealizaciSn. Ya que para que
una ecuacién diferencial sea transformada é&sta debe ser
lineal o previamente linealizada alrededor de algfin punto de
operacién en estado estable.
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£.4.1 TECNICAS DE LINEALIZACION

La linealizacién de ecuaciones no lineales permite
resolver analiticamente, aunque no sean estrictamente wmés
exactas, las ecuacienes din&micas de un procesc.

Linealizacién es el proceso por el cual se aproxima un
sistema no lineal con uno lineal., Este método es ampliamente
usado en el estudio de la dinamica de procesos y en el disefio
de sistemas de «control. Con 1la linealizacién podemos
aproximar las ecuaciones no lineales que representan a un
ptoceso no lineal, para lueqgo analizar al sistema mediante
la transformada de Laplace. La suposicién b&sica es que la
respuesta de la aproximacién lineal representa la respuesta
del proceso en la reqgidn cercana al punto de operacién.

Las dos técnicas mas utilizadas para linealizar
ecuaciones son:

1. Variables de desviacién
2. Serie de Taylor

VARIABLES DE DESVIACION

Una variable de desviacién es definida como 1la
diferencia entre el valor de una variable (o sefial) y su
valor en el punto de operacién a régimen estable. Es decir,
las variables de desviacién indican qué tanto cambian 1las
variables con respeto a las varlables a régimen permanente.
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Como el valor de operacién de la variable es una
constante, la derivada de. las variables de desviaci6n son
siempre iqual a sus correspondlientes derivadas de sus
variables.

a® x4ty _ _d® x(t)
at” at®

para n = 1,2 ,3 .

Ademas:

- Los modelos linealizados y expresados en términos de
variables de desviacion permiten describir el
comportamiente dinamico de procesos cercanos al
régimen permamente.

- La mayor ventaja de usar variables de desviacisn
radica en el hecho de que el valor base X
generalmente es el valor inicial de la variable. Esto
significa que las condiciones iniclales de 1la
variable de desviacién y sus derivadas son todas
cero:

x(0) =% x%0) =0

también

n
w 0 para n =1, 2, 3, ...
dt
Entonces cuando se toma la transformada de Laplace de
algquna de las derivadas de las variables de
desviacién se obtiene:

2[%%9_] = a"x(a)
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- PROCEDIMIENTO

'SEA la ecuacién diferencial

e e00
" linealizando

dX 5 df -

ge = f(X) + ['c\Y . (X-% ) )

donde X es el valor a régimen permanente.

4% z

_1%?1_ =f(X) =0 {2)
restando (1) de (2}

G - (&) %) )

d

definamos a X = X - ¥ como la variable de desviacién

tal que

d
dax™ _ [df]_ x@

|E " |ax)g 4

La ecuacién (4) es una aproximacién lineal de un
sistema no lineal expresada en términos de la
variable de desviacién.
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SERIES DE TAYLOR

La técnica de linealizacién de Taylor es aplicable
alrededor de un punto. En el caso particular de la dindmica y
control este punto es el régimen permanente. Si tenemos
una funcién f(x1,%x2) = 0; donde X1 y %2 son las variables a
régimen permanente. La linealizacién de Taylor da:

f1{x1,x%a2) £1{X1,%2) + oL (x1,x2) (xi-%1) + a—f(—x—l—li‘ﬂ-—] (x2-X2)
ox, x‘,iz ox, x:'iz
para una funcién univarjiable:

£x) = (%) + LX) ]_""x’
ejemplo: *

k = 4 exp {-Ea/RT}
linealizar a T=500 °K

k=E 28 (7 -T)

E ]
]

4 exp{-Ea / RT}

%: 4 exp{-Ea/R’f}{-Ea/RT’}

500 °K
= 8.48E10

i
']

Resolviendo para

1 S
i

Fa = 2500—1"%{
R .= 1.987 cal/gmollK
tenemos:
k= 1 - 0.05032(T - T) = 26.1635 - 0.05032T

La solucién s6lo es valida alrededor de 500°K
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4.4,2 TRANSFORMADA DE LAPLACE

El método de 1la transformada de Laplace resuelve
ecuaciones diferenciales lineales., Debido a que la mayoria de
las ecuaciones diferenciales gue representan a la mayoria de
los procesos son ho lineales, se deben emplear técnicas de
linealizacién para aproximar la ecuacién diferencial y asi
poder aplicar la transformada.

La transformada de Laplace ofrece las siguientes ventajas:

1. No requiere la utilizacién de una computadora.

2. Transforma la ecuacidn diferencial ordinaria a una
ecuacién algebraica.

3. Las condiciones iniciales son inclufdas automatica=-
mente.

4. Existen tablas de transformadas, por lo que no es
necesario evaluarlas todas.

5. Se obtiene la soluciSn a régimen permanente y
transciente.

o

Se pueden resolver las ecuaciones resultantes como
funciones con discontinuidades finitas.

7. La transformacién de las derivadas e jintegrales se
lleva a través de multiplicaciones y diviciones,
respactivamente[ s

[s]

Weber, W. Thomas."An Introduction to Process Dynamics and
Control” John Wiley & Sons. USA. Cap. VII.
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DEFINICION DE LA TRANSFORMADA DE LAPLACE

El método de la transformada de Laplace es un método
operacional gue permite realizar el cambio de variable del
dominio del tiempo al dominio de la variable compleja, s. Con
ello la ecuacién diferencial lineal se transforma en una
ecuacién algebraica de variable compleja. Una vez efectuado
lo anterior, se puede hallar la solucién de la ecuacién de
una manera simple. Su forma es la siguiente:

=

glew] = | et = Fa)
o

donde 2[ ] operador de transformacién

f£(t) funcién real en el dominio del
tiempo, definida para t>0.

-gt Se conoce como funcién Kernell,

[}
K(s,t) o nGcleo de transformacibn.
s variable de transformacién que se
define como cualquier ndmero complejo.
Fs) Funcién en el dominio de la variable

compleja s.
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W=t du = d¢
ve-e s av = e Stat
o « ® ®
st -st
= t _-—st e s = L emst £
z[t]""s'e FlTsaeE T ge T
. s
0 o

0

z[t] B % e~S(®), g— e sy —s—}-e-s(u’)* ‘3{3_5(0)

En general : Je[ K] = i(_-.:"
s
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Ejemplo 3. Transformar la funcién f(t)= t#

z[tz] = [t?e™5%at = [uav = uv - |vau
']

u = t? du = 2tdt
v o= - e_st/s dv = e 5%at
-] » ©
2 _ -st 2 _ -
z[tz] = - Eem 4 e atyde = - Ee0E| - ppe7St
s
0 ° 0
]
. e_st u = 2t du = 2dt
z[t] = | S—(zv)at st
° ve-eBg? av=2—at
L
2[t2] = 20  =8(=), 2(u)e-s(o) . 1 -8t
2 2 3
8 8 8
[}
2] o =2 ~B(=) 2 ~8(0) 2
z[t ] —e + —=e —=
8 s s
2 2 . n] _ X
E[t] = ) En general ! Q[Kt] -B_mT—

o
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De la misma manera se obtienen las demfs transformadas.

La transformada de f(t)= exp(at) es  F(s) = ——2—

I.;a transformada de f(t)= exp{-at) es F(s) = -—Sﬁ

La transformada de f(t)= Rexp(at) es F(s) = 5 f =

La transformada de f£(t)= texp(at) es F(s) = L
(s + a)

La transformada de f(t)= sen{at) es F(s) = za 2
8™+ a

La transformada de f£(t)= cos(at) es F(s) = zs 2
8+ a

PROPYEDADES DE LA TRANSFORMADA DE LAPLACEL'!
LINEALIDAD
Je[ft(t)t fz(t)]= Z[fl(t)]t £[fz(t)]="m(s) £ Fa(s)
MULTIPLICIDAD
z[af(t)] =a z[f(t)] = a F(s)
TRANSLACTON

z[f(t - u)] = e"%3p(s)

fro] Luyben, W. L, "Process Modeling, Simulation and Control for
Chemical Engineering”, 2™ Edition.
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' TEOREMAS DE LA TRANSFORMADA DE LAPLACE

TEOREMA DE DERIVACION

o

z[-g-t— f(t)] = —g-t—f(t)e‘s"'dt = SF(s) - £(0)
)

donde £(0) es el valor de la funcién al tiempo
cero, t=0. (condicién inicial).

En forma similar, la transformada de la segunda derivada
de £(t) es:

2[-":—::(1-.)] = S%F(s) - SE(0)~ £(0)
at?

donde f(0) es el valor de -g-{__f(t) calculada en

el tiempo t=0.
En general.

n
z[Lf(t)] = s"F(s) - s™le(0)- sM2g(0)- ...
ath

ce.=5£""210) - £77 10y

TEOREMA DE INTEGRACION

o) & &

2[ f(t)dt] = [f(t)dt]e's"dt = L e + 1 ferae

[ [ 0 t=0
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TEOREMA Di-: VALOR INICIAL.- Una funcién £(t) tiende a un
valor definido cuando s tiende a infinito.

tun £(t) = lim SF(s)
t—ro S5
El teorema de valor inicial y final frecuentemente
brindan un medio de verificacién de la solucién. Ademis de
que permite predecir el comportamiento de un sistema en el
dominio del tiempo,

TEOREMA DE VALOR FINAL.- Una funcién £(t) tiende a un
valor definido cuando t tiende a infinito.

tim £(t) = Lim SF(s)
t—ao s—0
Este teorema establece gque el comportamiento de f(t) en
régimen permanente es igual al de SF(s) en la vecindad de
8 = 0.
El teorema de valor final no es v&lida para la funcién
£(t) = sen wt. ’
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4.4,3 TRANSFORMACION INVERSA DE LAPLACE

. El. proceso matematico de pasar de la expresién en
variable compleja a la expresién en funcién del tiempo, se
llama transformacién inversa. Como notacién para 1la
‘transformacién inverga, se utiliza 2—‘, de modo que

Ceomdi
z"‘[r(a)] = £(t) =5 | F(s)e ®%as (£>0)
c-nl

Realizar la integracién dada por esta ecuacién parece
complicado, No obstante, un modo conveniente es el de
utilizar una tabla de transformadas de Laplace (tabla 4.1).

A menudo la funcién buscada puede no aparecer en las
tablas de transformadas. En este caso, se puede buscar otra
expresién de la misma mediante el método de fracciones
parciales o por el método de expansién por Heaveside,
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TABLA 4.1 Parejas de transformadas de Laplace.

DOMINIO DE LAPLACE

DOMINIO DEL TIEMPO )

F(s)ds
o

F(s) £(t)
T
—s 1
1 gh®
e - -1
: 1
(s - a) aat
1 n-1_at
e t [
(s-f--a)n n- 1
',j]: . 1
521-'02 : Tsen(wt)
8 cos (wt
s%2 P (wt)
SF(s) - f(95 ‘ £r(x)
o n
SP,F',(S,) —s“"f(o)-f“"(o) o £(t)
’ T 13
; F(s) f(t)dT
o]
t
F (8)F, (8] £1(t-T) £2(T)dT
0
(-1)"F%(s) P (t)
© 1
£ £(E)
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4,4.4 METODO DE FRACCIONES PARCIALES

En problemas de teoria de control, se obtiene un
cociente de dos polinomios al cual se le llama funcién de
transferencia. La mayoria de las veces se representa por una
letra G(s).

G(s) = Q(s)/P(s)
~donde Q(s) y P(s) son polinomios en s, en los que el grado de
P(s) no es mayor que el de Q(s).

La metodologia para hallar la £ ‘es:

1.~ BExpander la relacién Q(s)/P(8) en una serle de
fracciones.
Q;s! Cl

- + L2, ., _Ctnm
P(s) T1(8) T2 (8) ne Yn(s

Al factorizar el denominador P(s) en sus raices se llegan

1
a presentar 4 casos:!'']

- Todas las rafces son reales y diferentes
- Hay raices reales lguales o repetidas

- Las raices son complejos

- Hay raices miltiples de grado m

2.- Calcular los valeores de las constantes €1, C2, C3,..,Cm.
3.~ Evaluar la transformada inversa de cada fraccién parcial.

" 1 psta informaciébn se encuentra disponible en el libro de:

Ogata, K.L "Ingenieria de cControl Moderno”. CECSA, (1978).
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4.4.5 EXPANSION POR HEAVESIDE

Es 'un método sistemitico para determinar
coeficientes en la expansitn por fracciones parciales.

PROCEDIMIENTO

Sea la funcién de transferencia:

l.‘.(5)352-5--6 = s>-s-6
s'=25%=2+8 (s=1) (s+1) (s=2)

1. Realizar la expansién

_ 1 c2 c3
Fs) = =7 +* 5517 * g3

2. Calcular el valor de las constantes

los

Para calcular el valor de las constantes se multiplican
anbos miembros por el denominador de la constante a
calcular. la expresién resultante se evalia para el
valor de s, ) ’

Para Cl tenemos: s-1 =0 por lo que: s = 1
2
8 -5 -6 Cl c2 Cc3
=B 0 (s-1) = [t gt may |(5-1)
{s-1) (8+1) (5-2)
1= 8-s-6 _ _1°-1-¢6 6 e1=3
(+1) (8-2) (141 (1=2) -2

Encentrar la transformada inversa para cada una de las
fracciones.

2_1[ 521 ] = 3e®
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4. Li solﬁcién en el dominio del tiempo, serd la suma de las
transformadas individuales:

o= o]+ O] e o)

Para el ejemplo anteriox, la solucién es:

t t 2t

£(t) = 3e® - 27" —‘;-e

La expansién estard gobernada por la forma y las raices
del denominador. Un anilisis detallado se presenta en el
libre *"Principles and Practice of Automatic Process
Control” de Corripio, B, Armande y Smith A, Carlos.
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i4.4.6‘ FUKCION DE TRANSFERENCIA

La funci6én de transferencia se define como la relacién
de la transformada de Laplace de la variable de salida, Y(s),
entre la transformada de Laplace de 1la variable de
perturbacién o de entrada, X(s). Esto es,

salida _ _¥Y(s)

entrada X(s)

G(s) =

Los sistemas de procesos fluldeos y térmicos manifiestan
varias caracteristicas din&mlcas distintas, pero muchos de
ellos se pueden describir por medio de combinaciones de cinco
funciones de transferencia.

elemento proporcional K
1
elemento de capacitancia T 8
1
elemento de primer orden TR
1

elemento de segundo orden rgsz+ 2678 + 1

elementc de tiempo muerto e tmvTs

Las funciones de transferencia son recursos importantes
en el anilisis de los sistemas de control. cCada blogue o
elemento de dicho sistema tiene su propia funcién de
transferencia caracteristica. Si se utiliza la notacién de
funcién de transferencia en el dominio de Laplace, G(s), para
cada blogue, los elementos del sistema se pueden combinar por
medic de procedimientos algebraficos para obtener una
expresidén general para todo el sistema de conhtrol.
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' La funcién de transferencia tiene una gran importancia
dentro del andlisis de un sistema de control ya que su
denominador, al cual se le llama ecuacidn caracteristica
determina si un proceso presenta o no una respuesta estable,
Es. decir, la ecuacidn caracteristica describe la respuesta
dinamica del sistema.

m m-1
ols) = i(s) _ bms + bm_‘s L bls + bo
x(s) as+a s+ ... +as+a
n n-1 1 [}
factorizando

o(s) = ¥(s) _ bo{s - 2)(s ~2) ... (8-2z)

X(s) - - -
a{s - pl(s-p) ... (3~-p))

Al polinomio X(s) del denominador cuando se le iguala a
cero, se le conoce ccmo 1la ecuacién caracteristica del
sistema, ya que las raices de esta ecuacién determina el
carlcter de la respuesta con respecto al tiempo.

Las ralces de este polinomio o ecuacién caracteristica
se conocen como los polos del sistema.

Las raices del polinomio Y(s) del numerador se conocen
como ceros del sistema.

Los polos y los ceros son frecuencias criticas, ya que
en los polos la funcién de transferencia, G(s), se hace
infinita, mientras que en los ceros la funcién se hace cero.

La localizacién de los ceros afecta la respuesta
din&mica del sistema, pero no tiene ningGn efecto sobre la
estabilidad del sistema.
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4.4.7 DIAGRAMA DE BLOQUES

Un sistema de control estd constituido por ciertos
elementos. Cada uno de ellos se pueden mostrar por separado
como una caja negra a la que comdnmente se le llama un
blogue. Cuando se muestran ademds de los bloques, las
relaciones de dependencia gue se dan entre las variables que
interesan a la cadena de control; se forma 1o que conocenos
como diagrama de blogues. Es decir, un diagrama de bloques de
un sistema de control, es una representacién grafica de la
funcién realizada por cada uno de los componentes y del flujo
de las sefiales., Tiene la ventaja de indicar en forma visual,
el flujo de sefiales del sistema; donde las sefiales pueden
ser flujos o corrientes de informacién y se representan por
flechas que indican la direccién del flujo,

El diagrama de blogques se emplea para representar la
estructura de un sistema de control a través de simbolos
sencillos. Dos de ellos son:

1. El circulo
2. El rectangule

El circulo representa ya sea a un sumador © a un
comparador. El comparador toma la diferencia entre dos
sefiales, mientras que un sumador obtiene una nueva sefial a
partir de la suma de las dos seflales. Si un circulo
representa a un comparador, una de las dos entradas tiene un
signo negativo en una de las flechas gue llegan a &l. Cuando
no se muestran signos (+) y (-) cerca de algn circulo
estaremos hablando de un sumador.
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€ =Sp-m

c=d+ N

figura 4.2 Sumador

El rectingulo o blogque contiene notaciones que
describen 1las caracteristicas dinamicas del sistema que
representa. Estas notaclones pueden incluir la ecuacisn
diferencial, la constante para la conversién de unidades o la
funcién de transferencia que relaciona la entrada y la salida
del elemento. En general, se dice que el bloque indica una
multiplicacién.

————pd Gp Y s = Gpe

figura 4.3 Diagrama de bloque

Este tipo de representacién ayuda a visualizar las
relaciones presentes y facilita la solucién simulténea de las
ecuaciones que describen al sistema.

Para trazar el diagrama de bloques de un sistema,
primero se escriben las ecuaciones que describen el
comportamiento din&mico de cada componente, después se toman
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- las transformadas de Laplace de esas ecuaciones, suponiendo
condiciones iniciales de cero, y se representa
individualmente cada ecuacién transformada de Laplace por un
bloque. Finalmente se juntan los elementos en un diagrama de
bloques completo.

De lo anterior, se pueden combinar los simbolos para
dar un circuito de control feedback como el de la figura 4.4

sp + € c
‘T ;i Gp r———————————+

figura 4.4 Diagrama de bloque de control feedback

Para hacer un uso midximo de los diagramas de bloques es
imperativo que el usuario este capacitado para convertir una
parte del diagrama a una forma equivalente para simplificar
el diagrama, sin que pierda wvalldez 1la.representacién. La
manipulacién a que hacemos referencia estf dado por el
algebra de diagramas de bloques; la cual est& restringida a
sistemas gque pueden estar descritos por ecuaciones
algebraicas y/o por ecuaciones diferenciales ordinarias con
coeficientes constantes. Algunos ajemplos de estas
manipulaciones se dan en la tabla 4.2.
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_/TABLA 4.

,Aigebra de Diagramas de Bloques

¢! Ecuaeién

Diagrawa de bloque

Diagrama equivalente

X F1P2

‘Y=PiXtP2X

=]

P1iPz

Cy=p1(XeP2Y)

3 Y

N T Pipe i

P1P2

A-B+C
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- 45 - VERIFICACION DEL MODELO

Tal como lo hemos venido mencionando, 1la principal
tarea de un sistema de control es la de mantener el proceso a
clertos objetives preestablecidos atin con la presencia de
disturbios. Cuando el disefiador ha completado el circuito de
control gue empleard en el sistema, tiene ahora, la necesidad
de verificar la exactitud de su modelo.

En alqunas etapas de disefio es dificil verificar el
modelo porque la planta no ha sido construida. En estos casos
es Gtil basarse en plantas similares o plantas piloto, ya que
de ellas se pueden obtener datos experimentales. Por otra
parte, el disefio de experimentos para probar la validez de un
modelo algunas veces llega a ser un desafio, el cual debe ser
considerado cuidadosamente. Una de las estratégias que se
utiliza para determinar si un modelo matemitico cumple con
los objetivos establecidos, es llamada técnica de simulacién.
Aguf, se emplea una computadora digital o analbgica para
comprobar que el comportamiento dinadmico del sistema coincide
con el modelo matemdtico.

La técnica de simulacién por computadora es la que se
emplea en la tesis para determinar la respuesta dindmica de
los equipos que se analizan.

La técnica de simulacién realiza un andlisis preciso
del sistema, pero rara vez es posible generalizar los
resultados obtenidos en otros procesos. Por ello, el
disefiador debe tomar su decisi6bn de aceptar o rechazar el
modelo en base a su criterio, la informacién obtenida y a los
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_‘objetivds de control. Asi, la mejor estructura de control
tendra que ver con algunos de los siguientes criterios:

- La
- La
- La
- La
- La
- 1a
- La

que
que
nés
mas
que

proporcione la mayor seguridad
cubra mejor el objetivo establecido
versatil

econémica

facilite mejor su mantenimiento

de facil adquisicién
gue contemple condiciones de operacién normal y de

emergencia.

Después de aceptar el modelo se debe analizar 1a

informacién din&mica para especificar el modo de control del
circuito y, se debe verificar la estabilidad del sistema para
obtener un control &ptimo. El siguiente tema conplementa lo
que hasta aqui se ha mencionado.
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4.6 - CRITERIOS. DE- ESTABILIDAD -

Existen diferentes formas de definir un sistema estable
o inestable dependiendo de la rigurosidad matemdtica de 1la
. definicién y su utilidad prédctica en aplicaciones reales. La
siguiente definicién es 1llamada estabilidad de entrada y
salida de limites definidos:

"Un sistema din&mico se considera estable si
para todas las entradas é&ste produce una
respuesta de salida limitada sin cambiar su
estado inicial y un sistema que exhiba una
respuesta sin limites para una entrada sera
inestable".

De esta forma:

"Se dice que una ecuaciébn diferencial es
estable sl su respuesta en el tiempo tiende a
un valor finito cuando su funcién de impulso
es finitavn.

Para determinar si un sistema es estable o no, se han
desarrollado varios métodos cualitativos y cuantitativos.
Estos métodos analizan 1la ecuacién caracteristica de 1la
funcién de transferencia, y en base a la respuesta obtenida
se plantea lo que se ha dado en llamar criterios de
estabilidad. A continuacién mencionaremos algunos de los més
importantes.
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g 4,6,1 RAICES DE LA FUNCION DE LA ECUACION CARACTERISTICA

) Un primer criterio para determinar la estabilidad de un
sistema de control radica en el hecho de conocer 1la
localizacién de los polos de la funcién de transferencia en
el plano de nGmeros complejos. Si la funcién de transferencia
de un sistema dindmico tiene un polo con una parte real
positiva, el sistema es inestable., O en otras palabras:

"Todos los polos de una funcién de transferencia
deben estar en la parte izquierda del plano
complejo para que el sistema presente estabilidad".

Lo anterior es debido a que el término e aparece en
cada uno de 1los posibles términos de respuesta gque se
obtienen al invertir la tramsformada de Laplace, y para que
el exponente tienda a un valor finito cuando el tiempo se
incrementa, r debe ser negativo.

Las técnicas utilizadas para resolver 1la ecuacién
caracteristica comprenden, a parte de otras, a las
siguientes:

1. Método de Newton-Raphson

2. Método de Newton-Bairstow

3. Método de Muller

4. Alg(in programa computacional.

Debemos sefialar que la ecuacidn caracteristica del
sistema es la que determina la estabilidad del mismo, tanto
para cambios en el set point (problema serve) como para
cambios en el disturbio {(problema regulador}. Ademls de que
el criterio de estabilidad aplica para cualquier tipo de
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entrada. Sin embargo los criterios de estabilidad para un
circuito abierto y un circuito cerrado son diferentes; muchos
sistemas son estables cuando el circuito es abierto pero
pueden ser estables o inestables para un circuito cerrade
dependiendo de los par8metros del controlador (modo de
control). Lo mismo ocurre para el caso contrario.

GENERALIZANDO

El sistema es estable si la parte real de todas las
raices de la ecuacién caracteristica son negativas debido a
que el término exponencial tiende a cero cuando el tiempo
tiende a aumentar infinitamente.

Graficamente.

In

R o e o o o
L S S S S S A
S A A
/////// /////////

/;/ regién //// regién

#<zZ estable //// inestable

Zo e T
P S R s A A
AL S S A A A S
SIS IP S AP AP S
APAP PSS
N S e S P R S S S
P e

PP PSPPI P
o e i

PSSP AS PSP

Al eje Im se le 1llama limite de estabilidad.
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4.‘.2 CRITERIO DE ESTABRILIDAD ROUTH-HURWITZ

Este procedimiento permite conocer répidamente la
estabilidad del sistema de circuito cerrado sin necesidad de
conocer los valores de las raices. La prueba estd limitada a
sistemas que tienen ecuaciones caracteristicas de tipo
polinomial, de la forma:

En este arreglo, es necesario que todos los
coeficientes del polinomio sean positivos. si algGn
coeficiente es negativo, el sistema es definido como
inestable y el andlisis de Routh no es necesario.

Si todos los coeficientes son positivos, el sistema
puede ser estable o inestable. En este caso aplicar la prueba
de Routh-Hurtwitz.

PROCEDIMIENTO
1. Arreglar los coeficientes del polinomic en los primereos
dos renglenes de una matriz, en el siguiente orden:
ac az at as ...
a as as a7’ ...

2. Los elementos de los renglones inferiores se obtienen
aplicando las siguientes ecuaciones:

aiaz-aoal ailasq=—aoas alas=aoar
bt = —— —— 2 = = .
a1 » a1 ba a1 )
3- -
o = brad-aibz cz = Rlas-aib

b1 b1

N .
. .
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De. tal forma quei" se .forme la matriz de la manera
siguiente: o .
a0 az. a4 as w..
ar asvas- aroa..
bi. b2 bs b4 ..,

C1 €2 C3 C4 s,

La condicién suficiente y necesarla para gue todas las
raices de la ecuacién caracteristica tengan partes reales
negativas, es que todos los elementos de la primer columna
(a0, ai, bi, c©i1, ...) sean positivos. Si alguno de los
elementos eg negativo, el sistema serd inestable,

Ejemplo:
X(s) =8 28 + 8° + 38 + 45 + 5 =0
ao=1 a =2 az = 1 ai = 3 air = 4 as =5
ao az as 1 1 4
ai ais as = 2 3 5
by o= MA2-m0A1 _ (2)(1) - (H(3) _ 2-3 _ _ 1
a1 2 2 2

Dado que este valor es negativo podemos concluir que el
sistema es inestable.
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4,6,3 ANALISIS DE ESTABILIDAD EN FUNCION DEL CONTROLADOR

El primer problema que surge al implementar el modo de
control. al sistema de control, es que éste puede llegar a
_ desestabilizar un eircuito que antes era estable, Para evitar
&sto, se procede a efectuar lo que se conoce como el ajuste
de los controladores. Aqu{ el propésitoes elegir cuil modo de
control (P, PI, PD, PID) es el mejor, para asegurar la
estabilidad del sistema; esto desafortunadamente difiere de
proceso en proceso. El criterio mis comln es el de ajustar el
controlador a la curva de respuesta del sistema que tenga una
relacién de amplitud de 1 a 4. Ver figqura siguiente.

RESPUESTA DINAMICA DE UN SISTEMA
ESTABLE

RESPUESTA Y

i Ehy

My
/

0 2 4 08 5 0 12 t4 10 18 20 22
W rad

Puede haber un infinito ntmero de combinaciones que
produzcan esta relacién. Por lo que, hay varias alternativas
para garantizar la estabilidad del proceso. Ziegler y Nichols
disefiaron una técnica para alcanzar la condicién de
estabilidad.
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:Tac&icﬁf DB Rguste :

E La técnlca para el ajuste de controladores generalmente
es el propuesto por Ziegler y Nichols

-OBJETIVO: Determinar la Ganancia filtima, Ku, del sistema.

La ganancia dltima Ku o también llamada sensitividad
filtima, Su, es el valor maximo disponible de ganancia
para el cual el sistema es estable.

Para determinar la ganancia Gltima, Ku se recomiendan
los siguientes pasos:

1. Ajustar el controlador a modo proporcional.
2. Colocar el controlador en automatico.

3. Con la ganancia en algln valor ‘arbitrario, inducir
un disturbio en el proceso y observar la respuesta.

—Para inducir el disturbio mueva el set point por
unos cuantos segundos, Yy después regrese &ste a su
valor inicial—

4. si la curva de respuesta obtenida aumenta en su
amplitud (curva inestable) incremente la ganancia y
regrese al paso tres.

5. Si la curva de respuesta obtenida es menor a la
relacién 1:4 (curva estable) disminuya la ganancia y
regrese al paso tres.
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6, Cuando se obtenga una respuesta similar a la curva
continua 1:4, deber§ anotar los valores de la
ganancia (o banda proporceional) y el perfode de la
respuesta.

Ziegler y Nichols correlacionaron varios procesos para
determinar la ganancia y el perliodo ~Gltimos para
controladores en modo proporcional. Después de realizar lo
anterior, concluyerén que la mitad de la ganancia Gltima
proporciona una relacisn de amortiguamiento de 1:4. Esto es:

Ke = 0.5 Ku

Mediante procedimientos andlogos, obtuvieron los
siguientes arreqlos:

Hobo GANANCIA TIENPOS

PE Ke = 0.5 Ku T4 = pu /1.2

PD Ke = 0.6 Ku Td = Pu /8

PID Ko = 0.6 Ku T{ = 0.5Pu Td = Pu/8

Estos arreglos se utilizaron en los capitules 5 y 6
para determinar los pardmetros del controlador dependiendo de
cuil era el modo de operaci6n del mismo.
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4.7 ' PARAMETROS DE OPERACION DEL PROCESO.

El propdsito de esta seccién es la de mostrar el
significado fisico de algunos de los pardmetros dindmicos que
describen la personalidad del sistema de control. Para
iniciar partiremos de algunos de los conceptos que vya
conocenes.

Una ecuacién diferencial ordinaria 1lineal de primer
orden provee la relacién entre la variable de entrada y la de
salida. Empresada en forma dinémica, tenemos:

tp-%{— +y = Kx

Aplicando la transformada de Laplace, se obtiene:
T 8Y(8) + y(s) = Kx(s)
Resolviendo para la variable de salida,
K

y(s) = '—-.cp—sTl—— x(s)
s - K .-
G(s) = igsg - T.s + 1

r
Esta ecuacién es llawmada funcién de transferencia -de
primer orden. Es de primer orden debido a que es desarrollada
a partir de una ecuacién diferencial de primer orden. Los
procesos gue son descritos por esta funcién de transferencia
son llamados procesos de primer orden o sistemas de primer
orden.
Asumiendo que la variable de entrada manifiesta un
cambio de tipo escalén.
x(t) = Ad(t)
Aplicando la transformada de Laplace, se obtiene:
®(s) = A/s
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-Su;lj_jtituyendo e la funci6n de transferencia

ST ; KA

: y(s) = shpa 1)

¥ 'resolviendo por fracciones parciales para obtener 1la
transformada inversa obtenemos;

y(t) = KA[]. - exp{-t/‘cp}]

o y(t) =y + KA[1 - exp{-t/rp}]

la solucién de esta ecuacién se muestra gr&ficamente en la
figura 4.5
RESPUESTA DINAMICA DE UN PROCESO

DE PRIMER OADEN

RESPUEBTA
[£]

AT S S S W SN VRS T S S IRt Lot
9 61 03 11 18 T E4 5 B 4 4 44 &8 AR 6D 4 A4 60 PR N0 4 A4
“NEM!

e tooory

figura 4.5

"cpes llamado el tiempo constante del proceso; cuando
t = 'cp, tenemos que:

¥y t=‘cp) = KA[I - exp(-l)] = 0.632KA

Yy el proceso ha cambiade en un 63.2% del camblo total.
Consecuentemente, el tiempo constante est4 relacionado con la
velocidad de respuesta del proceso.

El parémetro K es.conocido como la ganancia del proceso
o ganacia estable., El significado de la ganancia ya fue
definido previamente en el capitulo 1, por lo cual, ya no
serd analizado.
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otro pardmetro que influye en la respuesta del sistema
es el tiempo muerto, +tm, el cual informa del tiempo
transcurrido desde que se produce una variacién en la entrada
hasta que se empieza a notar su efecto en la salida. Al
considerarlo dentro de la funcién de transferencia se tiene:

-tms
s K e
G(S)= X{s = rps + 1

En la mayoria de los procesos el tiempo muerto es muy
dificil de calcular, por 1lo que, se enplean modelos
matemdticos muy rigurosos y/o evaluaciones enmpiricas para
calcularlo. No obstante, el tiempo muerto depende de algunas
. propiedades fisicas y de las caracteristicas de operacién del
proceso, tal como ocurre con K y t_. Si alguna condicidn del
proceso cambia, este camblio se refleja en estos parémetros.
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DISERD DE UN SISTEMA DE CONTROL FEENBACK

El control feedback fue introducido en el capitulo 1 en
coneccion con el ejemplo de un sistema de calentamiento de
agua. En el capitulo 2 se revis6é parte de las caracteristicas
del control feedback como estructura de control, y ahora en
este capitulo se analiza al control feedback como un sistema
dindmico de control; para lo cual, se van a utilizar algunos
equipos especificos de una planta de proceso tipica. Sin
embargo, antes de comenzar con el andlisis, creemos que es
conveniente el repasar algunos de los conceptos bésicos del
control feedback para que en el siguiente capitulo, se cuente
con una base mds s6lida en la comparacién de ambas estructuras;
la de feedback y la de cascada. Es decir, en este capitulo se
disefian y analizan equipos con sistemas de control feedback
para posteriormente comparar la respuesta dindmica de este
mismo eguipo pero con un control en cascada. El objetivo es
determinar cuindo es vrecomendable reemplazar al control
feedback por un control més avanzado y cudndo no lo es. El
proceso ha seguir serd el que a continuacién se muestra.

1. Elaborar una descripcién del equipo a analizar

2. Establecer su diagrama de bloques

3. Obtener la funcién de transferencia del proceso

4. Determinar cual es la ecuacidn caracterfstica

5. Analizar la estabilidad del circuito de control

6. Ajustar los paraAmetros del controlador

7. Efectuar un andlisis del sistema con base en Jlos
resultados obtenidos y posteriormente compararlos con
los valores del control en cascada.
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RESUMEN DE CONCEPTOS EN FEEDBACK

El control feedback, como ya se ha venido comentando, se
emplea para suprimir cualquier tipo de disturbio que afecte a
las variables del proceso: TEMPERATURA, PRESION, FLUJO Y NIVEL
principalmente. Es la estructura bésica utilizada en la mayoria
de los procesos industriales debido a que su disefio y su
implementacién requiere de pocos dispositivos y por la misma
razén, su precio es relativamente bajo. Entre sus ventajas y
desventajas tenemos:

VENTAJAS

1.~ El control feedback se aplica a sistemas que cuentan con
tan s6lo una entrada y una salida.

2,- El wvalor de 1la variable a controlar se compara
continuamente con el valor deseado.

3.~ En teoria puede compensar a cualquier disturbio.

4,~ Involucra pocos dispositivos

5,- E1 disefio del sistema es relativamente sencillo.

DESVENTAJAS

1.- E1 controlador actua hasta gue se ha detectado un error en
la salida, y la accién correctiva aparece después de que el
disturbio ha entrado al proceso. En procesos lentos, éste
tiempo puede ser muy importante.

2.,- El contreol opera por prueba y error, esto provoca gue la
variable controlada oscile durante un tiempo razonable
sobre su set point antes de estabilizarse. Para equipos con
disturbios continuos, el control puede llegar a ser
critico.
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Debido a que la mayoria de los sistemas de control en la
actualidad son automaticos, el ingeniero de procese debe
conocer al menos cémo se disefia y estructura un sistema de
control de este tipo. En esta parte de la tesis mostraremos
como es posible analizar un sistema de control feedback a
partir de los datoes del proceso. Para ello, partiremos del
intercambiador utilizado como ejemplo en el capfitulo 1. Después
se analizan otros equipos.
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5.2 - ANALISIS DEL CONTROL FEEDBACK PARA UN INTERCAMBIADOR

El sistema de control que analizaremos es el siguiente:”

[Te+ —{7r
[ LIef+
VAPOR % To'(t)
We(t) { AGUA CALIENTE
[[ CALENTADOR

l . Ti(t)
AGUA FRIA

Wa(t)

Sistema de calentamiento de agua

El objetivo del proceso es producir agua caliente a
partir de agua fria y vapor. Las condiciones de operacién son:

Flujo de agua Wi = 18 000 w/HR
Calor de condensacién A = 965 sru/e
Temperatura a la alimentacién T = 60 °F
Temperatura de control o a la salida To = 160 °F

El disturbio se manifiesta como un cambio en la
temperatura de alimentacién del agua — Es funcién de las
condiciones ambientales —, Otros posibles disturbios pueden
ser: Cambios en el flujo de alimentacién, cambio en la presién
de vapor, falla en el aire de instrumentos y otros que ya han
sido previamente mencionados en el capitulo 1. La variable
manipulada en este equipo es el flujo de vapor.
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Expresando -al proceso como’ un blogue, tenemos:

I,——_-—-—»k To = 160°F
vAPOR -

N =§965 R INTEACA KBIADOR
"V «

Wa = 18 000 uenm
T1 = 60°F

Aplicando el balance de energia, determinamos cual es el
flujo de vapor que se requiere para estas condiciones de
operacion:

o Q = CHMAAT = AWy

Q = 1.0 prwaR-F * 18000ws/#R * (160-60)F = 1.8 MMsTU/HR

_ __Q _ 1800 000 s/ _
W= —— = 965 BTU/LE = 1865 oim

Cuando se manifiesta un disturbioc en la temperatura del
agua alimentada, la vdlvula deberé manipularse para mantener la
temperatura de salida del agua a 160 °F. Por ejemplo, para un
disturbioc de +10 °F las condiciones iniciales ™ = 60 °F,
To = 160 °F y 80% abertura en la valvula cambian después del
disturbic a Tt = 70°F y To = 169.98°F, Para mantener la
temperatura en el set point, la abertura de la vdlvula deberd
disminuir hasta 60%, esto l&gicamente, requerird efectuar
n-ésimos cdlculos para mantener al procesc en el valor de
control deseado. Empleando la instrumentacién y un controlader
adecuados es posible controlar este proceso de una forma més
sencilla,
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En el proceso anterior se empleard& un controlador
neumdtico cuyo aire de instrumentos es de 20 psig. La sefial que
entra al controlador y la que sale de él estd en un rango de
presién de 3 a 15 psig. El modo de control gue se empleari serd
el proporcional: Ge = Ke

El elemento primario es un termémetro de bulbo llenc que
acta como sensor y transductor al mismo tiempo. La
especificacién de este elemento es la siguiente:

span = 200°F

rango = 0 - 400°F

limite inferior 50°F -~ 3 psig
limite superior = 250°F -——— 15 psig

]

La presién que sale del transmisor en el set point es:

. 160 - 50 _ _
—350 S0 (15 - 3) = 9.6 psig

por lo tanto, el set point es 160°F o 9.6 psig. Dado que
nuestro sistema de control es neumatico, se empleard una
valvula neumitica que abra con 9 psig y cuya caracteristica sea
de igual porcentaje.

La estructura de control Feedback para el sistema en
andlisis se muestra a continuaciébn:

disturbio
Tact bl

10
To = 160
LYY J . |4
9.6 patg] - ] OMTROLES y_lg["ALWUK}—~—D<IPnncr:so[—«;.--_-_.*_...,

Pr l SENSOR l[
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5.2.1 ANALISIS DE LOS BLOQUES DEL CIRCUITO

: La entrada al proceso es el flujo de vapor y su salida es
la temperatura de agua caliente. Estas

cantidades estén
elacionadas a través del balance de energia:

Q = WCp(To = T1} = WA

para un disturbio de + 10°F en el flujo de agua fria, tenemos
que:
Q = 18 000(To - 70) = 1865(965)

To = 70 °F + 1865(965)/(18000) = 169.98 °F

ANALIZANDO EL BLOQUE DE LA VALVULA

Ia vdlvula de igual porcentaje tiene la propiedad de que
1% de cambio en la sefial que llega a é&ste provoca un cambio

constante (en porcentaje) de abertura. Matemiticamente, esta
carateristica se expresa como:

dAv
_ Av
K= aBy
Pv
donde Av es abertura de vélvula

Py es presién que llega al motor de la vdlvula
K es la constante de la vélvula

Debido a que utilizamos una v&lvula de 5%, tenemos que:

duv
_ 1865 -
K= — 5
15-3
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' $i el cambio en la presi6n de la vilvula es ligero,
- entonces el cambio diferencial puede aproximarse mediante
diferencias finitas, por lo que; ’

AW
_ 1865 _
K= APv =5
15-3
donde APv = Pv = 9 psig

AWy = Wy - 1865 lb/hr
sustituyendo y arreglando la ecuacién, obtenemos:
W = 1865 + 5(1B65)APv/12

El primer término representa el flujo de vapor normal y el
sequnde, la desviacién debida al cambio en la presién de vapor
por la véAlvula,

ANALIZANDO EL BLOQUE DEL CONTROLADOR

Las ecuaciones que resultan del diagrama de blogues sons:
€= 9.6 - Pr
Gec = Kee = (Pv - 9} = APv

ANALIZANDO EL BLOQUE DEL SENSOR

Cémo se cilculo anteriormente, la salida del transmisor
se obtiene por interpolacién:

To - 50

PT=JPSig+-——§§-6—:—5—D—

(15 = 3) = 0.06 To
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Las cinco ecuaciones que describen al sistema involucran
a 5 incbgnitas: To, Wv, Pr, € y Pv; y a la ganancia del
controlador, K¢, la cual es un parametro arbitrario que podemos
elegir libremente. Dado que los grados de libertad son igual a
la unidad, GL = 1, podemos resolver para la variable
temperatura. Asi, resolviendo simultédneamente, obtenemos que:

3171 + 7460 Kec

To = 15,65 F 46.63 Ke

5i Ke = 1 entonces To = 162.86 °F

gi Ke = 5 entonces To = 160,74 °F

8l Kc — = entonces T« —» 160°F, el cual corresponde al
control perfecto. Sin embargo, esto es imposible de alcanzar.
si K< = 0 no hay control, y el disturbio permanece en el
proceso, To = 170°F. La siguiente figura muestra la respuesta
del sistema cudndo hay un disturbio en la temperatura de
entrada.

To
‘70 %A

160

Ty vs © Vs t Ta v8 t
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De los primeros valores dados a Ke, se observa que la
temperatura de salida no es la deseada de 160°F, atin cuéndo ya
ha actuado el control sobre el sistema. Esta caracteristica es
llamada, como ya se mencion$, el offset y es propia del control
feedback. Dado que el offset se reduce al aupentar la ganancia
del controlador, debemos seleccionar una ganancia lo més
elevada posible. No obstante, debemos mencionar que existe una
Ke limite. La ganancia maxima que podemos utilizar para mejorar
el sistema de control, y para garantizar la estabilidad del
mismo es denominada "ganancia altima" o ganancia critica.
Cualquier valor de Ke por encima de la ganancia Gltima, Ku,
producird inestabilidad en el sistema.

Una alternativa para reducir el efecto offset, es el de
modificar el modo de operacién del controlader de proporcional
a proporcional-integral (PI). En el capitulo 3 se menciono que
el modo de control PI, gracias al tiempo integral, reestablece
el set point y elimina el efecto offset al obligar a la
variable de salida a coincidir con el set point inicial. Esto
se demostrard mas adelante, por el momento, prosigamos con el
an&lisis del control feedback. Para ello, partiremos del
siguiente diagrama de blogues:

g
e . € '} To
—rofte——f o | —f orff e | e |-
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,Empleando:ei'dominio de Laplace, y el Adlgebra de blogques,
* ‘obtenemossi - SRR
- To(s) =-Ge(8)Gv(8)Gp(s)e(s) + Gda(s)Gp(s)Td(s)

€(s8) = Kap(s)To1&) ~ Gu(s)To(s)
sustituyende el valor de ¢(s), tenemos

To(s) = Ge(5)Gv(s)Gp(8)Kep(5)TE1S) - Gc(5)Gr(S)Gp(5)Ga(s)To(8)
+ Gd(s)Gp(8)Ta(s)

resolviendo para To(s), encontramos:

Ge Gv G Kn ) G G
Te(s) = 1+G£?;)GS7)5TE§S(L)G:§:)Y ) + 1+GJ§)éss()§)é£s()s)Gn(s) Ta(s)

La expresién anterior muestra que la temperatura del agua
de salida es funcién del circuito de control, y cualquier
cambilo en el set point provocari un cambio en la temperatura de

salida:
_  Ge({s)Gv (s)Gp(s)Ksp(s T
Te(s) = 1‘+GLE ('5)_G_(v'()_s)éup(s-)_Gn'P %_]s)' To18)

si mantenemos constante el set point y no hay presencia
de disturbio, el proceso trabajard a régimen permanente. Sin
embargo, cuindo se presenta un disturbio, el resultado es otro:

Ta(s) = Gd (8)Gp(8)

TG+ (5] Gv (5] Gs (57Ga(s) 1¢(8)
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5,2.2  ANALISIS CONSIDERANDO LA PRESENCIA DE VARIOS DISTURBIOS

Para analizar ahora la respuesta del sistema cuédndo
existen varios disturbios en &1, consideraremos que el
set point no sufre cambios, y el proceso se expresa como:

disturbio 2

T
4 H Gt
L
disturbio 1
F
sot + + + Ta
e E e K e I e D —
N + *
Gm ¢

donde:

Gt(s) es la funcién de transferencia que relaciona a la
temperatura de salidacon la temperatufa de entrada,
To/T1. Gr(s) es la funcién de transferencia que
relaciona a la temperatura de salida con el flujo
de agua fria, To/F.

Gp(s) es la funcién de transferencia que relaciona a la
temperatura de salida con el flujo de vapor, To/We.

Ge(s) es la funcién de transferencia del controlador,

Gv(s) es la funcién de transferencia de la valvula de
control.

e(s) es la sefial del error.

Kep(s) es el factor de escala para el set point de Te.

Ga{s) es la funcién de transferencia del sensor.
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$,2,3 OBTENCION DE LA FUNCIQN DE TRANSFERENCIA DEL CIRCUITO

Al inspeccionar el diagrama de blogues se observa que, el
circuito tiene una sefial de salida, la variable controlada, To,
y tres seflales de entrada: el set point, T:7‘ y los dos
disturbios, Ti y F. Dado que el flujo de vapor esta conectado a
la temperatura de salida a través del circuito, podemos suponer
que. la respuesta del circulte cerrado del sistema para las
distintas entradas podrian ser diferentes de la respuesta

cufindo el clrcuito estd abierto.

disturbio T1 Gt
L

disturbio_ F

variable

Wy + + variable
manipulable _ﬂ____ﬁ,_..___., controlable
To

donde: g oo temperatura del agua fria

F es flujo de agua fria
W es flujo de vapor

Aplicando el 4lgebra de diagramas de bloques se determina
la funcién de transferencia del circuito feedback. Primero

escribiremos las ecuaclones para la relacién To/Tt.
st

Sefial de error e{8) = Kep(s8)Ta (8} - To{s)
Variable manipulable H{s) = Ge(s)e(s)
Flujo de vapor We(s) = Gv(s}M(s}

Temperatura de salida:
Ta(s) = Gv{s)W¢(s)Gp{s) + Gr(s)F(s)Gp(s) + Gt(s8)Ti(s)
Sefial del transmisor Tot (8) = Gu(s)To(8)
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suponiendo gue el flujo del proceso y el set point no
-varian, sus variables de desviacién son cero.
i Fi(s) = 0

uat

T (s8) = 0

Eliminando todas las variables intermedias  por
combinacién de 1las ecuaciones anteriores para obtener 1la
relacién entre To y Ti:

To(S) = Gp(8)Gv{8)Gec(s) [-Gu(8)To(s)] + Gt(3)T1(8)

Rearreglando la ecuacién tenemos

To(s) . Gt (s)
Ti(s) 1 + Ga(s)Gv (s8}Gp(8)Gec(s)

Esta es la funcién de transferencia del circuito cerrade
entre las temperaturas de entrada y de salida. Similarmente, si
hacemos que Ti(s}) = O y im"ts) = 0 la funcién de transferencia
entre el flujo de proceso y la temperatura.de salida es:

To(s) = Gr(s)Gr(s) 5.2.2
F(8) T+ Gn(S)Gp(5)Gv (8)Ge(8) ter

Finalmente, se fija que Ti(s)=0 y F(s)=0 se obtiene la
funcién de transferencia entre el set point y la temperatura de
salida:

To (s) ot o () Go (0 Ka o (5
TWZ) B 1+G:E:;Gp((:;GvE:%Gc‘E§)) 5.2.3

Como se observa, el denominador es el misme para cada une
de las entradas y el producto de las funciones de transferencia
de los blogues del circuito es adimensional.
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De lo tratado en el capftulo anterior, tenemos que 1la
ecuacién caracteristica del circuito de control feedback es:

1 + Gu(8)Gp{8)Gv(8)Gec(s8) = O

Asumiendo que la ecuacién caracteristica puede reducirse
a un polinomlo de grado n en términos de la variable compleja
s, tenemos:

ne

1 + Ga(s)Gr(8)Gv(8)Ce(s) = as™ a & Yeot a, =0

donde an,an1,...,30 son los coeficientes polinomiales. Con un
programa conputacional apropiado se puede hallar las n-é€simas
rafices del polinomic. Estas rafces pueden ser nimeros reales, o
nGmeros complejos conjugados, y algunos de ellos pueden estar
repetidos.

De
Togs} = Gt (8)
Ti(s 1l + Ga{s)Gp(8)Gvr(8)Gc(8)
- Gr{s)
To(s) T 7 Ga(5)Gr(5) G (5] G (8) Ti(s)
expandiendo en fracciones parciales.
Te(8) = ﬁ+—?f—zi—+...+T&"—n‘-+...

invirtiendo esta expresién con ayuda de la tabla de
transformadas de Laplace obtenemos:

rat

rit eav + bne + e

rat +

Tott) = e + bze

El valor de las constantes bi, b2, ..., bn e obtienen
por el método de fracciones parciales.
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‘La funcisn de transferencia del circuito cerrado entre la
temperatura de salida y el flujo del fluido en el proceso esta
dado por

To(8) _ Gr {8)Gp(8)
F(8) T T ¥ Ga(5)Gr(8)Gv(8)Ge(B)

Aplicando el teorema de valor final cbtenemos

ATo(s) Gr (0)Gp (0} o _C
AF(e) - = T ¥ Ga(0)Gp{0)G¥(0]G:(0] — !~} ~Kays

a régimen estable

Ge(0) = Kr Gv(0) = Kv Ge(0) = Ke
Gp(0) = Kp Ga(0) = K
sustituyendo

ATe (8 = Kr¥p
F(s 1 + KmnKpKvKe

dado que el cambio en el set point es nulo, el error a estado
estable (u offset) es :

e(s) = - ATo
sustituyendo;
€(s) - -  KrKp
AF (5) 1 + KaKpKvKe

Note que el offset disminuye si la ganancia del controlador se
incrementa. Para un controlador PID cualquier valor de Kc hace
que el offset sea cero. Lo mismo ocurre para el controlador PI.
Esto se demostrard enseguida utilizando para ello la funcién de
transferencia para 1la relacién temperatura de salida y
temperatura de entrada.
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5.2,4 CALCULO DE LAS GANANCIAS DEL SISTEMA

Kp = ATo/AV = A/WCp = 965/18000 = 0,0536 F/(LB/HR)
Ky = AV/AmM = RvWy/12 = 5(1865)/12 = 777 (Lo/mR)/PSL
ATo/ATY = 1 F/F

APT/ATe = 12/200 = 0.06 psi/F

ATo/AF= — WA/HACp = -0.0055 f/usrm)

Kt
Kn
Kr

considerando funciones de transferencia proporcionales en
cada bloque, obtenemos al sustituir los valores anteriores dque:

AT (B Ke = 1
ATi(E) 1 + KaKpKvKe 1 + 2.5Ke

Los resultados para diferentes valores de Ke son:

Ke ATe
palg/psig AT
0.5 0.444
1 0.285
2 0.166
5 0.074
10 0.038
50 0.008
100 0.004

Se observa que conforme aumenta Ke, el disturbio afecta
menos a la temperatura de salida. Similarmente para otros
disturbios:

ATo(s5) _ Kr - =0.0055547
F(s 1 + KeKpKvKe 1 + 2.5Ke
ATo(s) _ KaKpKvKc - 2.5Ke

ATES) 1 + KmKpKvKe 1+ 2.5Ko
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,Péféldistintqs valores de Ke, tenemos:

s Re ATo ATo
B j'ply\qlp’llq’ i AF AT:“’
0.5 -~ 0.0024 0.2857
1 - 0.0015 0.4444
2 - 9,25E-4 0.6154
.5 - 4,11E-4 0.8000
© 10 - 2.13E-4 0.8889
50 - 4.40E-5 0.9756
100 - 2.21E-5 0.9876

Nuevamente, se observa gque conforme Jla ganancia del
controlador aumenta, el cambio en la temperatura de salida
debida a un disturbio en el flujo de vapor se aproxima a cero.
Para camblos debidos a disturblos en el set point, 1la
temperatura de salida se aproxima a la unidad conforme aumenta
Ke.

CONCLUSION: La desviacién decrece cuindo se incrementa
la ganancia del controlador y por lo tanto,
esta ganancia limita la estabilidad del
sistema.
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5,2.5 CALCULO DE LOS PARAMETROS DEL CONTROLADOR
Considerando ahora que:
Kep = 1.0 Ge = Kc
1 . 50 _  0.016
Ge = 155 + 1 Gr = 355+ 1 Gv =35 +1

hallaremos los pardmetros del controlador partiendo de

ecuacién caracteristica:

1 + GuGvGpGe = 0
sustituyendo valores,

1 50 0.016
L+ [105+1][308+1][35+1]K°=°

(108 + 1) (3s + 1) (308 + 1) + (0.016}(50)Ke = O

900 &° + 4208° + 438 + 1 + 0.8Ke = 0
sustituyendo 8 = fwv ¥ Ks = Kcu, obtenemos:

900 (fwu)” + 420(dwn)? + 43(dwn) + 1 + 0.8Kew = 0
- 9001w’ ~ 420w® + 434w + 1 + 0.8Kew = 0
resolviendo simulténeamente para wu y Kew hallamos que

(~ 900w® + 43wu)i = 0{
- 420t + 1 + 0.8Keu = O

para wu = 0 Kou = ~1.25 /%
para we = 0.2186 rad/s Keu = 23.8%/2

De acuerdo al criterio de ajuste de Ziegler-Nichols,

pericdo Gltimo es:

2 2n
Po =~ = oraime
Para un controlador PID
Ke = Keu/1.7 = 23.83/1.7 = 14.01
T1 = Puf2 = 28.7/2 = 14,35
tp = Pu/8 = 28.7/8 = 3.5875

= 28.74 segundos.

la

el
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-Coh estos pardmetros de ajuste -la ecuacién caracteristica
resultante es:

1 50 0.016 1
1+ [105+ 1][305+1][35+1][K“1+ Tis +“5]

+ 3.55755]]

(]
(=

n
o

1

(108+1) (35+1) (30841} + 0.8[(14)[1 + [ro7ss

900s° + 4208° + 433 + 1 + 11.2 + 0.87/S + 40.188 = 0
9008’ + 420s° + 83.185 + 0.78/8 + 12.2 = 0
900s' + 420s” + 83.188% + 12.28 + 0.78 = 0

Utilizando el programa por computadora (EUREKA),
encontramos que los polos de la ecuacién caracteristica son:

81 = -~ 0.11395187
g2 = ~ 0,26396054
83 = - 0.044357131 + 0.1638155841
s¢ = ~ 0.044357131 - 0.163815581

bado que las partes reales de las rafices son negativas se
puede concluir gue el proceso es estable,
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53 .AN‘ALISIS DEL CONTROL FEEDBACK PARA UN HOMOGENIZADOR

El tangque con agitacién que se ilustra en la figura 5.1
se utiliza para calentar una corriente en procesc, de manera
que se logre una composicién uniforme de 1los componentes
premezclados en una etapa anterior del proceso. El control de
temperatura es importante debido a que una temperatura alta
tiende a descomponer el producto, mientras que con una
temperatura baja, la mezcla resulta incompleta. E1 tanque se
calienta mediante el vapor que se condensa en un serpentin. Se
utiliza un controlador proporcional integral derivative (PID)
para controlar la temperatura en el tanque.

j————— £(t), T(L) =150 F
PRODUCTO

£(t),T1 ()
ALINENTACION

figura 5.1 Homogenizador con agitacidén e intercambio de calor
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DESCRIPCION DEL PROCESO

La densidad de la alimentacién, p, es de 68.0 lb/ft®, y
la capacidad calorifica, Cp, de 0.80 Btu/lb°F. En el reactor se
mantiene constante el volumen, V, del liquido a 120 fl. B
gerpentin consta de 240 ft de tubo de acero de 4 pulgadas;
calibre 40, con un peso de 10.8 1b/ft, capacidad calorifica de
0.12 Btu/lb°F y di&metro externo de 7.500 pulg; el coeficiente
total de transferencia de calor, U, se estima que es de 2.1
Btu/minft2 °F, con base en el Area externa del serpentin. El
vapor con que se dispone estd saturado y a una presién de 30
psia. El calor latente de condensacién, A, se supone constante,
con un valor de 966 Btu/lb.

CONDICIONES DE DISEfO

En las condiciones de disefio, el flujo de alimentacién,
f, es de 15 ft:'/min, a una temperatura Ti de 100 °F. El
contenido del tanque se debe mantener a una temperatura To de
150 °F. Las posibles perturbaciones son cambios en la tasa de
alimentacién y en la temperatura. ’

SENSOR Y TRANSHMISOR DE TEMPERATURA
El sensor de temperatura se calibra para un rango de 100
a 200 °F y una constante de tiempo tr de 0.75 min.

VALVULA DE CONTROL

La v&lvula de control se disefia con una sobrecapacidad
del 100% y las variaciones en la calda de presién se pueden
despreciar. La vAlvula es de igual porcentaje, con un parametro
de ajuste de rango de 50; la constante de tiempo Tv del
actuador es de 0.2 min.
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ANALISIS DEL PROCESO

Del balance de energia para el liguido en el tanque, si
se supone que las pérdidas de calor son despreciables, la
mezcla es perfecta y el volumen y las propledades fisicas son
constantes, resulta la siguiente ecuacién:

Balance de energia en el tanque.

VARIACION DE E NERGIA QUE ENERGIA QUE
ENERGIA EN EL = ENTRA AL + SE INTERCAMBIA
TAKQUE TANQUE COH EL SERPENTIN
ENERGIA QUE
+ SALE DEL
TANQUE

Balance de energia en el tanque en forma diferencial

VPC"%’{E’ = F(t)pCsTi(t) + UA[TS(t)-T(t)}] - E(t)CpT(t)
donde:

A es el drea de transferencia de calor, ft®
Ts(t) es la temperatura de condensacién del vapor, °F

81 se supone que el metal del serpentin estd a la misma
temperatura que el vapor que se condensa, entonces el balance
de energia en el serpentin esta dada por la siguiente ecuacién:

Balance de energia en el serpentin.

VARTACION DE ENERGIA QUE ENERGIA QUE
ENERGIA EN EL = ENTRA AL + SE INTERCAMBIA
SERPEKTIN SERPENTIN CON EL TANQUE
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en forma diferencial

O dTS(E) = w(t)a - UA(TS(t)-T(E)]

donde w(t) es el flujo del vapor, lb/min
Ct es la capacidad calorifica del metal del serpentin, Btu/°F

Mediante el método de linealizacién, se obtienen las
ecuaciones del modelo del tanque en forma lineal y en té&rminos
de las variables de desviacién.

Linealizando cada uno de los términos del balance en el
tanque.

£(t)pCpTi(t) = FpCpTr + [ ﬂ%gﬂ‘_iﬂ J[f(t)-f]
b T
o T TR (R) pees (t =
+ I —J_é,%l_"ﬁ‘r(—l }[Tx (t)-T1]
£, T
Evaluando las derivadas parciales y sustituyendo
Fr{t) = £(t) = T y T/ {t) = Ti(t) - T

£(t)pCpTi(t) = TpCpT1 + pCpTi(t)| F/(t) + E({t}pCp
£,T1

£

= TcpT1 + pCpTIF’ (L) + pCrT1! (t)E

UA [Ts(t)-T{t)) = UA[Ts-T] + [ME%(I%);M ][Ts(t) - Ts)

Ts,T

aT

. [aUA[ngc)-Tgt)] J[T(t) - T

'I'l,'l‘



© 0 U CAPITULD 51 CONTROL FEEDBACK  1S7

_h-:EYFl.“.,a do-1as derivadas pa;qiales y sustituyendo
S UEBL(E) ='Ts(t):~ Ts Y T/(t) = T(t) ~ T

" UA (TS’ (£)-T(t)] < UA(T-T) + va[1-01|_Ts’ (t)
~ B Ts, T
+ UA[0-1]| T (t)
Ts,T

= UA[Ts-T] + UATs’(t) - UAT’(t)

£(£)pCT(t) = TpCoTi + [ﬂ%%cﬂ(—g— ][f(t)-f]

f,T

. [af(ta!TeCpT(t! ][T(t)-T]

.7

Evaluando las derivadas parclales y sustituyendo
Fr(t) = £(t) - F y T/(t) = T(t) - T

£(t)pCrT’ (£) = TpCpT + pCrT’ (t) [F/ L)+ F’ (L)pCn|T7 (L)
F, T £, T

= pECT + pCpTF'(t) + pCeT’ (t)

Sustituyendo los términos en la ecuacidén diferencial
obtenenos

Vo328 = FpoTy + poiuF’ (k) + EpCeTi’ (t) + UA[Ts - T)
- UAT’ (t) + UATs’ (t) - FpCeT - EpCpT’(t) - Ff(t)pCpT
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rearreglando esta ecuacidn

vpch it (EL = Fpc,T1 + UA(Ts -T) - EpCoTi’ (£) + pCh(Ti ~T)F7 (t)
+ UATS’ (t) = (UA + TpCp)T/(t) + TpCrTif(t) .

para el régimen permanente
: FpCrT1 + UA[Ts-T] = FpCpT = 0

Sustituyendo &sta en la Gltima ecuacién obtenemos

ﬁvcﬂ%ﬁ’: FpCpTi? (t) + pCp (Tt ~F)Ff (t) + UATS’ (t)
- (UA + £pCp)T’ (L)

para el serpentin
cudTs’ (t) = Aw/(t) - UATs - UATs’(t) + UAT’(t)

donde T’ (t), Ts’(t), Ff(t), Tr'(t) y w/(t) son las variables

de desviacién. )
Aplicande las transformadas de Laplace término a término

WEIA = WA + [M){%][w(t) - G]

Y

si w/(t) = w(t) - w

wi{t)x = Wx + Aluf(t) = Wx + xw’ ()
entonces
- UA[Ts(t)] = - UATs - [ ——%¥§3§it)} Ts (k)
= - UATs - UATs’(t)
UAT(t) = - UAT + [%EL ]T(t)
T
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= UAT + UAT’(t)
sustituyendo estos términos en la ecuacién inicial,
cndTs’ (t .
_ "dls (E) = awe(t) ~ UATs - UATs’(t) + UATY(t)
obtenewos

cdls (E) = AT - aw’ (t) - UATs ~ UATs’(t) + UAT + UAT’(t)

rearreglando esta ecuacién

AT (E) = A% - UA(Ts-T) + Aw’(t) - UATs’(t) + UAT (&)

Para el régimen permanente

WA = UA(Ts-T) = 0
La ecuacién resultante es

CudTs (L) uv(t) - UATS’(t) + UATY(t)

Aplicando la transformada de Laplace a la ecuacién término a
término

VeI B Fooomiv (k) + pCo(T1 ~T)FY (£) + UATs’ (%)
- (UVA+EpCH)T/ (L)

PVPCHAT” () _ z[ VpCpdT’ (t) ]
a

aplicando la propiedad de linealidad

2 [ VpCpdT/ t)] = VpCp(ST(s)~Tw)
t

A las condiciones iniciales T = 0

£ [ VpdeT'(t)] = VpCpsT(s)
dt
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VpCsST(8) = £0CeTi(8) + pCp(T4=~T) F(8) -+ UATS (s) 7
o ' - (UA + EpCR)T(S)
dividiendo entre (UA + FpCp)

_VpCes T(s) = L gy ¢ £Ce (Tt 'r)‘_,(s)

{UA+EpCp) (UA+EpCp) (UA+EpCp)
+ —L—ﬂrs(s)—m(s)
(UA+EpCr)
definiendo
= _ YoCp K1 = —Loce
(UA+EpCp) (UA + TpCp)
ke = PCp(T1-T) Ks = —UA
(UA+EpCp) (UA + EpCp)

y sustituyendo en la ecuacién, tenemos;

TsT({s8) = KiTi(s) + KrF(s) + KsTs(s) - T(s)
despejando T(s)

T(s)(t8 + 1} = KiTi(s) + KrF(s) + KsTs(s)

T(s) = i (e) + Teswy F(8) * Traeny TR(S)

CrdTs’ (£) = Aw’ (t) - UATs’(t) + UAT(t)
—?‘(_r.

aplicando la transformada de Laplace
CugTs(s) = Aw(s) = UATs(s) + UAT(s)

para

dividiendo entre UA

CisTs(s) _ A W(s) _ UA Ts(s) . A T{(s)
UA UA UA UA

definiendo

_ Cn . A
‘C:—-——L—m ](u—--—A
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sustituyendo -
) Te8Ts(8) = Kuw(s) +.Ts(s) + T(s)

Despejado Ts(s) obtenemos

Kw

Ts(s) = Tes + 1

T(s) + w(s)

i
Tes + 1L
La ecuaci6én para una valvula de igual porcentaje con
presion de entrada y calida de presién constante, se puede
escribir como

w(t) = Wwx ék(t)ﬂ
donde:
Wux es el flujo miximo a través de la valvula, lb/min
@ es el pardmetro de ajuste de la valvula
vp(t) es la posicién de la vdlvula en una escala de 0 a 1

Al linealizar la ecuacién de la v&lvula, resulta

HO(t) = Weax(Ina)a® " wpr ()
= W{lnx)w’ (t)
donde w(t) es la variable de desviacién de la posicién de la
valvula.
De la transformada de Laplace de esta ecuacién, se tiene
W(s) = W{lna)Ve(s)

La variacién en la caida de presién a través de la
vdlvula, a la temperatura del vapor (y presién), se desprecia.
El actuador se puede modelar mediante un retardo de primer
orden:

VB(s) = /100 M(s)

Tvs + 1

donde M(s) es la sefial de salida del controlador en porcentaje.



CAPITULO 5: CONTROL  FEEDBACK 162

El sensor-transmisor se puede representar mediante un
retardo de primer orden :

Tot (s) _ Kt '
T(s T™vs + 1
donde:

Tn(é) es la transformada de Laplace de la sefial de
salida del transmisor, %

Al combinar esta ecuacién con la funcién de transferencia
del actuador, se puede eliminar VP(s):

H{s) _ Kv
M(s) TvS + 1
donde:
Kv = W(lna)
100

La ganancia del transmisor se obtiene para un rango de
100 a 200°F en porcentaje

KT_IOO- ¢

— [-]
= 700 — 100 - -0 ¥/F

La funcién de transferencia del controlador PID es:

- 1 - M(s)
Ge(8) = K:[l + Tis + tns) = R{E] - Tei(8)

donde Ko es la ganancia del controlador,
71 el tiempo de integracién y
To el tiempo de derivacién.
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,ﬁEl‘diagrama de bloqgues para el sistema a circuito abierto
es: .
s F(s)

R e e L A Ly
Vb E_l“__l] > T(8s)

En este diagrama de blogues se obtiene de la ecuacién del
tanque. En este diagrama se observa que la temperatura del
vapor del serpentin depende de la temperatura de salida de la
corriente de proceso y ésta depende de la temperatura del vapor
del serpentin.

Analicemos ahora el diagrama de bloques del circuito de
control de temperatura:

sot

T (s) .

ooy [ -

T{8)

.

Tot (s} Re

I'Ctsd

Aplicando el 4lgebra de blogques, se reducirid egte
diagrama.
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TG+t

_T(s : i 1 Ka
;i K'Pl 1 "{ Ge l Itvsnl ? I P Tes 1 Tas)

g Kr
TS5+1

r T(s)

|

“‘Cls*l I

de este diagrama se obtiene

Ti K1
e . '! T5+1
I

T(s)l t | l 1.0 Ts)
K“’Pj‘{ Ge H'I’.’vsnl’—-’ _{K“ +T(s) (‘Cv+1)J‘CS+1)J
F KF
TS+l
[T Kt |
"C!.Bbll
Algebrajcamente del diagrama
_ Ki Kr Ks
Ts = TT5+1) Ti(s) + (TS%1] F(s) + m-)—’rs(s) (a)
Ts(s) = [WT(S)KW + T(s8}1/{1/(Tecs41)] (b)
definiendo
W(s) = W(s) + W'(s)
sustituyendo (b) en (a)
T(s)W(s) = %ﬂﬂ[tﬁ:-l] +Fe) gy *T) gaiy
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3beépejando5T(a);f” =

KuKse Kr {Tc8+1

T(s) "(s) '?-:"'cs+"1'i - * &) mam) R
: Ki (Tos+l)
+ T‘(s) Tes+l) (Tt8+1} =K

definieﬁdo

- KwKs X
Gs(8)= —o3FT) (FEFT) XS (&) = wyam
- Kr (Tcs+l) = _Kt
GF(8)= —rFoav1) (Ter1)<Ks He(8) = =577
- Ki(Tes+1)
Gi(s) (tcs+1)((1:s+1)-1(-
sustituyendo.

T(s) = W(s)Gs(s) + F(s)Gr(s) + Ti1{s)Gi(s)

de esta ecuacitn, y del dltimo diagrama de bloques obtenenmos:

T
N Gs
Wa
Ts
(s Ksp 1 £ Ge Gv i Gs = ]
e o |
I Hl
I -

De este diagrama

T(s) = [€(8)Gc(S)Gv(s) +w?s)]Gn + F(s)Gr(s) +T(s)Gi{s)
€(g} = R(8) - Tot(s)

R(s) = T8} Ke

Tot(s) = H(s)T(s)
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s‘ustif_uyendo R(S) ¥ T;-ytK('s)f'A en. E'(é)';L -

T(e) KB - H(s)1(s)
sustituyendo esta en T(s)

T(8) = [T'(&f x.p-x(s)i'(s)]se_(s)év(s) + w'{s)c(s) + F(8)Gr(8)
. T o + Ti(5)Gi1(8)

despejando T(s)

sot.

) T(S) = Kz pGe (8)Gv (5)Gs (B

(s) L{1+H(8)Go {8) GVv(B)Gs (8] T(8) )]

' __Gr(s
+ 7e) [rorres (eI

Gi(s
+ Tl(s)[(1+H(5)Gc(s)(G\)/v(s)Gn(s)T(B) )]

G
+ uls) [(1+H(S)Gc(sﬁ(}:i(s)G-(s)T(Eﬂ

——

Por lo tanto la ecuacién caracteristica del circuito es:
1 + H{8)Ge(5)Gv(B)Gs{s8) = 0
sustituyendo H(s), Gec(8), Gv(8) Yy Gi(S) en 1la ecuacién
caracteristica obtenemos,

Kv KrKs
T8+l (ts+l) (Tes+l)-Ks

Ky .. L1
1+ TsriXe [1'1:15 + tos

Obteniendo los valores numéricos

Kep = Ko + 1.0 3/°F T = 0.75 min Tv = 0.20 min
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’a”ntin:es )
= (250£t)w(4.5/12) = 241.5 £t

250££(10.81b/ft(0.12 Btu/1b°F) = 265.7 Btu/°F

S 120) (68) 0.80
T = ?_z.1T§‘z4‘1‘)‘(.55_)‘+15_(58)‘(_o.s‘_) = 4.93 min

265.7

Te = 12,1 (231557 (2315 = 0.524 min

El 61:55; a del serp

68) {0.8) (100-150 _ . R
Kr = (21.1))(2541.?‘:)(+15(53))(0.8) = 2.06 'F
Ki = 15(68) (0.8) = 0.617 °F/°F

(2.1) (241.5}+15(68) (0.8)

966 °F
Ké = 5y (zd 57 © 1'99° ~To/min
2.18241.5)

Ko =

{2.1) (241.5)+15(68) {0.8) 0.383 °F/°F

Del estade estacionario
TpCpTt + UA(Ts-T) - TpGT = 0

despejando Ts

Ts = fpCp (T-T¢) + T

UaA

sustituyendo los valores obtenemos.

=. _ _15(68){0.8) {150-100) — ap®
Ts = FATIE) + 150 = 230°F

de la ecuacién del estado estacionario.
WA - UA(Ts-T) = 0
despejado W

= . _UA(Ts - T)
W by
¥ = _2:1(241,5)(230-150) _ 1b

966 min
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42.2(Ins0) . »
~100 .. = 1.65087
“1b-
W= 84.4 min
dé.’:'lé ecuacién caracteristica
" Kt 1 Ky KuKs
1 [ ns+1]K°(1+ Te * rns][ tcs+1] {ta+l)} (Tcs+1)-Ks 0
multiplicando ambos lados de la ecuacién por s y definiendo
as = TLTvTTe
as = TTe(Tttiv) + TrTv(T + Ta)
al = TTe + TtTv + (Tt + Tv) (T + Te)
az =T+ Tc + Tt + Tr
ar = 1- Ks
rearreglando la ecuacién obtenemos
ase® ass'+ a8+ a:s® 4+ ais + Kike (s o rnsz] KvKuKs = 0
sustituyendo los valores en las ecuaciones
as = (0.75) (0.2) (4.93) (0.524) = 0,387
at = (0.75)(6.2) [(4.93)+{0.524)]+4.93(0.524) (0.75+0.2) = 3.272
az = (0.75)(0.2)+(4.93) (0.524)+(0.75+0.2)+(4.93+0.524) = 7,859
az = 0.75 + 0.2 + 4.93 + 0.524 = 6.043
a1 = 1 - 0.381 = 0.617
KtKvKuKs = (1.0) (1.652) (1.905) (0.383) = 1.205
0.387s° + 3.272s% + 7.859s + (6.043 + 1.2055Kcto)s® +
(0.617 + 1,205Ke}s + 1.205Ke/T1 = 0
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Esta es la ecuacién caracteristica para el sistema de
homogenizacién con calentamiento y agitacién continua.

Pafa obtener la ganancia dltima de esta ecuacién, se
supone gque
T =0 Yy 1/t1 = 0

sl se cumple lo anterior, la ecuacidn caracteristica se reduce
as
0.3875s°+ 3.27258'+ 7.85955%+ 6.0435% + 0.6175 + 1.205Kes = 0

dividiendo ambos lados de la ecuaclén por s la ecuacién se
reduce a:
0.38758%+ 3.27258%+ 7.85958° + 6.043s + 0,617 + 1.205Kc = 0

sustituyendo s = iw Y Ko = Keu obtenemos las
siguientes ecuaciones:

-3.2720% + 6.043wi = 04
0.387wi'~ 7.8590% + 0.617 = 1.205Kcu = 0

resolviendo simult&neamente, obtenemos
wu = 1,359 rad/min
Keu = 10.44 %/%
El perfodo Gltimo es Pu = 4.62 min

De acuerdo al criterio de ajuste de Ziegler-Nicheols, los
parémetros de ajuste para el control PID son:

Ke

Ke = —2—— = 6.14 %/%
T1 =r—;£ = 2,31 nin
T =B 0.58 min

8
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Con estos pardmetros la ecuacién caracteristica es:
0.3878° + 3.2728* + 7.858s8 10,345% + 8.017s + 3,20 = 0

utilizando un programa computacional (EUREKA), las raices de
la ‘ecuacibén caracteristica son:

81 - 0,42454182 * 0.8551
82 = - 1.0268522 £ 0.48881

81 = ~ 5,5519923

Dado que las partes reales de las raices son negativas,
el proceso es estable con este tipo de controlador.

La dinimica de este clrcuito cerrado tiene la siguiente
formas
T(t) = bod(t) + bhiexp(-0.42t)sen{0.99t+61) +
bzexp(~1.03t)sen(0.49t+82) + baexp(-5.55t)

donde los parémetros bo, bi, b2, b3, 61 y 82 deben evaluarse
por expansién de fracciones parciales para un disturbio en
particular: Temperatura, flujo o set point,

La grafica 5.1 gue aparece ensegulda muestra la respuesta
dindmica del homogenizador cudndo se presenta un disturbio
escalén en la temperatura. Dicha respuesta se analiza
posteriormente con un sistema de control en cascada,
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TEMPERATURA

GRAFICA 5.1 RESPUESTA A UN DISTURBIO ESCALON EN
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5.4 ANALISIS DEL CONTROL FEEDBACK PARA UN REACTOR

5.4.1 INTRODUCCION

lLos reactores continuos son disefiados para operar bajo
condiciones de alimentacién constante, retirando el producto, y
removiendo o suministrando calor. Si es controladoe
correctamente, la distribucién de 1la composicién y 1la
témperatura permanece constante copn respecto al tiempo. La
degradacién gradual de los catalizadores, el ensuciamiento de
las 4reas de transferencia de calor, y otros problemas, a
menudo se encuentran fuera del espectro de control. la
finalidad del sistema de control es asegurar que las
condiciones de operacién se mantengan constantes en las
egpecificaciones de disefio, mientras se minimizan los dafios a
los productos y reactivos.

Los reactores endotérmices no presentan problemas en el
control de temperatura, por dque Se caracterizan en un marcado
grade de auto-regulacién. Sin embargo, los reactores
exotérmicos, son un problema debide a que su auto-regulacién es
negativa. Es decir, para una reaccién exotérmica, la constante
de equilibrie, k, disminuye cuindc se aumenta la tenmperatura.
Por lo tanto se deben tomar medidas para eliminar el calor de
reaccidn y evitar asf una limitacién termodinimica
(disminucién de k) en la conversién potencial en los sistemas
exotérmicos.
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5.4.2-EFECTOS DE LA TEMPERATURA

En unos cuantos casos, el calor de reaccién es tan bajo
que el intercambio de calor con los alrededores es suficiente
para eliminar las variaciones de temperatura. Incluso cuindo el
calor de la reaccién es moderado, es posible aproximarse a la
operacién isotérmica mediante la eliminacién de calor del
reactor.

cuando el calor de la reaccidén es grande, se tendrén
variaciones de temperatura aGn cuindo sSe cuenten con
facilidades para transferir el calor del reactor.

calor de reaccién bajo ......... 1 600 cal/mol-g
calor de reaccién moderado ..... 17 000 cal/mol-g
calor de reacci6n grande ....... 570 000 cal/mol-g

5.4.3 DESCRIPCION DEL PROCESO

Consideremos al reactor de tanque agitado continuamente
mostrado en la figura 5.2. El reactor es un recipiente donde
ocurre la reaccién a®— 2a que es muy exotérmica. Para
remover el calor de la reaccién, el reactor esta rodeado por
una chaqueta en que se produce vapor saturade por liquido que
circula a través de la chagueta. La temperatura de la chaqueta,
Ts, puede asumirse gue es constante., También se hacen las
siguientes suposiciones:Que la chaqueta esta bién aislada, los
reactivos y los productos son ambos liquidos; y sus densidades
y capacidades calorificas no varian con la temperatura o
composicisdn.
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PRODUCTO | ;
e C
) REACCION :
F ALTHENTAC ION
TI ———————p] i Fet
ca ‘ l—«——i&—«—sw

Ter

Flg., 5.2 Esquema de un reactor de tangue agitado

La constante de velocidad de reaccién es:
E
k = ko exp(—pa73.16

El factor de frecuencia, ko, y la energia de activacién,
E, son constantes especificadas para cada reaccién. El calor de
reaccién es considerado constante y dada, en J/Kg-mol de
reactivo A, '

OBJETIVO DE CONTROL
Mantener la temperatura de reaccitén constante a un
valor deseado.

POSIBLES DISTURBIOS.
T: Temperatura de la alimentacién
Tc Temperatura del servicio de enfriamiento

VARIABLE MANIPULABLE
Fe Flujo del servicio de enfriamiento.
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SUPOSICIONES
Mezclado perfecto tanto en 1l1la chagueta como en
reactor
El nivel del tanque no varia con el tiempo.
Los volumenes y propiedades fisicas son constantes
Las pérdidas de calor son insignificantes.

BALANCE DE MASA DEL REACTANTE A

aca _ F (Ca ~C) - k Ca° 5.4.1
at " v

Para el régimen permanente

0 = F (Ca =-Ca) - k a?
v

BALANCE DE ENERGIA SOBRE EL CONTENIDO DEL REACTOR

dT = F (Ti~T) -AHr kCa® UA_ (T~Te) 5.4.2
dt \' pCp VpCp

Para el régimen permanente

0 =F (Ti-T) - AHr kKCA® UA___ (T-Te)
v pCp VpCp

BALANCE DE ENERGIA SOBRE LA CHAQUETA

dTe =

(T=Te) = Fe (Te = Ta) 5.4.3
dt Ve

UA
ch_) cCpe

el
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para el régimen permanente

0= m(’r Te) - sc {(Te. = Tet)

don.de :

Ca es la concentracién del reactivo en el reactor, Kg-mol/ms

Ca es la concentracién del reactor en la alimentacién,
Xg-mol/m’

T es la temperatura en el reactor,’c

Ty es la temperatura de la alimentacién ,°C

Te es la temperatura de la chaqueta, °C

Tet es la temperatura de 1la entrada del servicio de
enfriamiento, °C

F es el flujo volumétrico, mals

V es el volumen del reactor, mn

K es el coeficiente de velocidad de reaccién, m’/kgmol-s

AHr es el calor de reacecién, asumiendo due es constante,

J/Kgmol-s

p es la densidad del contenido del reactor, Kgmul/m3

Cp es la capacidad calorifica de los reacténtes, J/kg-mol °C

U es el coeficiente total de transferencia de calor,
J/s-n° °c

A es el 4rea de transferencia de calor, n’

pe es la densidad del agua de enfriamiento, Xg/m®

Cpc @5 el calor especifico del agua de enfriamiento, J/kg-°C

Fc es el flujo volumétrico del ag‘ua de enfriamiento, m’/s

ko es constante velocidad de reaccidn, m'/s kg-mol

E es la energia de activacién de la reaccién, J/kg-mol

R es la constante de los gases ideales 8314.39, J/kg-mol °K

Para realizar 1la simulacién del reactor se debe
determinar los pardmetros de disefio del reactor y condiciones
iniciales. En la praActica los pardmetros de disefio se obtienen
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de especificaciones de equipos y de diagramas de tuberias e
instrumentacién. Suponiendo que se tlenen 1los sigulentes

pardmetros para el reactor.

v = 7,08 n

P 19.2 kg mol/m°

1.815 * 10°T/kg mol °C
= 5,40 m°

pc = 1000 kg/m

ko = 0.0744 m’/s kg mol
AHR = - 9.86 %107 J/kg mol
3 550 JJ/s m>°C

Ve =1.82 m°

Cpe = 4 184 J/kg mol °C

= 1.182 * 10°J/kg mol

(2]
= ]
on o

[~
]

(<]
1

Un importante requerimiento es gque las condiciones
iniciales satisfagan el modelo de ecuaciones en estado estable,
que es, cudndo todos los valores de las derivadas son
exactamente igual acero, en el valor inicial de las variables
de estado. Donde se tiene una ecuaci6n para cada variable de
estado y auxiliar, el nlmero de especificaciones ge disefio no
debe exceder el nGmero de variables de entrada. En este
ejemplo las variables de entrada en las condiclones de disefio
son las siguientes:

F =7.5 %107 n'/s

ca = 2,88 kg mol/m’

Ter = 27.0 °C

T°**= 88.0°C (Temperatura del tanque)
™ = 66 °C
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" Sistema de control feedback

productos

sot

LI—«-“:

REACCION

ALIKENTACION
—_—

Sistema de control feedback

Para el control feedback se utiliza un control
proporcional integral con T1 de 600 segundos y Kc de 2.

La tr del transmisor es de 20 segundos, la vilvula es
de igual porcentaje con un a de SO0 Yy un Fessx de 0.020 n/s.

Para obtener los parametros del contfolador se utilizarén
métodos numéricos. Para esto las ecuaciones en forma
diferencial se resolvieron mediante un programa utilizando el
método de Runge Kutta. Posteriormente se simulé la respuesta
dindmica del sistema y el resultado de ésto se muestra en las
grdficas 6.2 y 6.3. La grdfica 5.3 muestra el cambio que sufre
la composicién del producto cudndo se manifiesta el disturbio
en la temperatura.
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GRAFICA 5.2 RESPUESTA A UN DISTURBIO ESCALON EN
LA TEMPERATURA DE ALIMENTACION DEL REACTOR DE TANQUE AGITADO

L
peoatan s - voo
\\“M' ol
1. SO WO W L L. 1
[ &0 1206 1800 2360

TIEMPO
—+- SISTEMA DE CONTROL FEEDBACK
PARAMETROS: Ko=2 Ti= 6800
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CONCENTRACION

GFIAFICA 5.3 REPUESTA UN DISTURBIO ESCALON EN
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—+ SISTEMA DE CONTRCL FEEDBACK
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55 ANALISIS DEL SISTEMA DE REGENERACION CATALITICA

DESCRIPCION DEL PROCESO

Se considera el proceso de regeneracién catalltlcpz]que
aparece en la figura 6§.3. En este proceso, como su nombre lo
indica, se regenera el catalizador de un reactor gquimico. El
catalizador se utiliza en un reactor donde se deshidrogena un
hidrocarburo; después de un cierto periode, el carbén (C) se
deposita sobre el catalizador y lo contamina; cuéndo esto
ocurre, el catalizador pierde su actividad y se debe regenerar.
La etapa de regeneracién ceonsiste en quemar el carbén gue se
deposita, para lo cual se sopla aire caliente sobre la capa del
catalizador; el oxigeno del aire reacciona con el carbhén para
formar COz2:

c+ o0z coz T

Después de que se guema todo el carbén, el catalizador
queda listo para ser utilizado nuevamente. Este es un proceso
por lotes, sin embargo, la quema del carbén puede tardar varias

GASES GAUENTES

horas. o MA

ESCHEREF @ =
AIL/‘ L? {

oy

AVAVA
’_(;, : REGENERADOR
:
e| | SR

COMBUSTIBLE

Figura 5.3 Sistema de regeneracidén de catalizador

(r2] Johnson, H. L. "Dehydrogenation Reactor Control",
Instrumentation Technology. Dec. 1976
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Durante el proceso de regeneracién del catalizador una
variable importante que se debe controlar es la temperatura de
la capa del catalizador, Tc. Con una temperatura muy alta se
pueden destruir las propiedades del catalizador; por el
contrario, con una temperatura baja el tiempo de combustién
resulta largo. La temperatura de la capa se controla mediante
el flujo de combustible que llega al calentador de aire {un
horno pequefio), como se muestra en la figura 5.3

A pesar de que el esquema de control mostrado en la
figura 5.3 funciona, se debe reconocer gue existen varios
retardos de sistema en serie. En el calentador mismo se
presentan retardos tales como los de la cémara de combustién y
los de los tubos, En el regenerador puede haber una cantidad
significativa de retardos en funcién del volumen Yy las
propiedades del catalizador. Todos estos retardos del sistema
dan lugar a un circuito de control feedback lente (constantes
de tiempo grandes y tiempo muerto).

Si se supone que al calentador entra una perturbacién tal
como un cambio en la temperatura del aire que entra o un cambio
en la eficiencia de la combustién, la temperatura con que sale
el aire del calentador, TH, se afecta con cualquiera de estas
perturbaciones. Al haber un cambio en Ti, eventualmente se
tiene como resultado un cambio en la temperatura de la capa del
catalizador. Con tantos retardos en el sistema, transcurre un
tiempo considerable para que en el circuito de control de
temperatura se detecte un cambio en Tc. A causa de dichos
retardos, en el circuito simple de control de temperatura se
tenderd a sobrecompensar, de lo cual resulta un control
ineficiente, ciclico y en general lento.
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Diaérama‘de blogues del sistema de control feedback de la
_figura 5.3

G
T3stl
R *
R s Ky | K1 X3 1
“"’E@_’{ T+l Tis+1) ('CZS‘H.I =) (a1 ’

Para el diagrama 5.3 por la técnica ya explicada
obtenemos la ecuacidén de transferencia para el sistema en
feedback.

Kv Ki
Te {Ttvs+l) (T1s+1) (t2s+l)
K1

T 14 6a

Xv Ka
(Tvs+l) (Tis+l) (T2s+1l) (T4sS+1) (Tss+l)

La ecuacién caracteristica es

K1 Ka

1+ Go—2Y
(Tvs+1l} (T18+1) (Tes+l) ~ (T4s+I) (TSS+1)

Los datos del problema son

Tv = 0.2 mnin Kv = 3 gpm/%CO K1 =1 ¢/gpn
T1 = 3 min Tz = 1lmin Ka = 0.8 C/C
T4 = 4 min ts = 1nin Krt = 0.5 3$To/C

Kz = 0.5 %TO/C

aplicando el método de sustitucién directa se obtiene que:
Keu = 4.333C0/%TO
we = 0,507 cicles/min
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Los parimetros del controlador se obtienen siguiendo el
mismo procedimiento. Para el caso de un disturbio escalén, la
- respuesta del sistema de regeneracién con control feedback se
muestra en la gr&fica 5.4

GRAFICA 5.4 RESPUESTA A UN DISTURBIO ESCALON
02 LA TEMPERATURA DEL SISTEMA DE REGENERACION CATALITICA
04 |
g oo 4
g
3
w01 f
0.2 L
0.8 55 0] T R Y R T T\ R 'Y N T- X
TIEMPC
-a- SISTEMA DE CONTROL FEEDBACK
PARAMETROS: Ke=208 T = 10363
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DISERO DE UN SISTEMA DE CONTROL EN CASCADA

Uno de los métodos més utilizados para reducir al minimo
los disturbios gue entran en un proceso de respuesta lenta es
el control en cascada. Este se utiliza comGnmente en 1la
industria para mejorar la respuesta de procesos gque ge
encuentran controlados mediante un sistema de control feedbaclk.
El control en cascada acelera la respuesta del sistema al
reducir el tiempo constante del proceso., Para ello, el control
en cascada realiza tres funciones importantes:

1. Reduce el efecto de los cambios cerca de su origen.
2. Reduce el tiempo muerto del sistema.
3. Se anticipa al disturbio m&s frecuente en el sistema.

Como se menciona en el capitulo 2, esta estructura de
control utiliza dos mediciones y dos sistemas de control para
manipular un elemento de control simple. Por lo cual, para
implementar el control en cascada es necesario que el sistema a
controlar presente lo siguiente:

1. Al menos dos variables medibles dependientes, y
2. Una variable manipulable comGn

La consideracién m&s importante al disefiar un sistema de
control en cascada es que el circuito interno o secundario debe
ser mds rapido que el externo o primario. Esta consideracién se
puede extender a cualquier cantidad de circuitos en cascada; en
un sistema con tres circuitos en cascada, el circuito terciario
debe ser mds rapido que el secundario, y éste a su vez mis
ripido que el primario,
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La estructura de control en cascada que se analiza en
cada uno de los equipos, se muestra a continuwacién.

donde

Get se refiere al controlador primario

Ge2 se refiere al controlador secundario

Gpt es la funcién de transferencia de proceso 1
Gpz es la funcidén de transferencia de proceso 2
Grt es la funcidén de transferencia de proceso 1
Grz es la funcién de transferencia de proceso 2
di es el disturbio que entra al sistema

La combinacién PI/P es mis comGnmente empleada en la
industria debido a gue da un buen funcicnamiento y sélo
regquiere de tres parimetros de ajuste: Kci, Ti1 y Kcz. E1
controlador primario es Proporcional-Integral y el controlador
secundaric es Proporcional. Puede haber otro tipo de
combinaciones siempre que se tomen en cuenta las siguientes
recomendaciones.

1) Evitar el uso de la accién integral en ambos controladores,
usando solo proporcional para el secundario!’al

(] Fuentes, C; JLuyben,W.L.
Ind. Eng. Chem. Process bes. Dev, 1383, 22
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2) Si se debe utilizar en ambos controladeres del circuito de
control la accidn PI, se debe incrementar el tiempo integral
del controlador primario. Esto es el camino mis simple para
eliminar una posible inestabilidad en el circuito. Se debe
buscar un incremento Sptimo por medio de la simulacién para
que el é&ste sea el mis favorable para el sistema.

3) Usar accién derivativa en el controlador primario para
disminuir la posible inestabilidad en el sistema.

La estabilidad condicional se evita aplicande las dos
iltimas recomendaciones.

La simulacién dindmica la emplearemos para determinar la
funcién de transferencia de los sistemas de control en cascada
que analizaremos. En todos los disefios emplearemos el arreglo
PI-P.
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6.1~ SISTEMA DE REGENERACION CATALITICA CON CONTROL EN CASCADA

El sistema de control en cascada para el sistema de
regeneracién catalitica se muestra en la figura 6.1. El sistema
de control analizado en el capitulo 5, ahora consta de dos
sensores, dos transmisores, dos controladores y un elemento
final de control; de esta ingstrumentacifn resultan dos
circuitos de control, uno interno y otro externo. Con uno de
ellos se controla la temperatura a la que sale el aire del
calentador, TH, ¥y con el otro se controla la temperatura de la
capa del catalizador, Tc¢. De estas dos varlables controladas,
la temperatura de la capa de catalizador es la m&s importante
debido a que es la variable a controlar; la temperatura de
salida del calentador s6lo se utiliza como una variable
intermedia para satisfacer los requerimentos de temperatura de
la capa de catalizador.

QASES CAUENTES

o e

GASES
i
K
ARE :

[_(> 2 REGENERADOR
SUSG
AlRE x

COMBUSTIBLE

:
-
:

figura 6.1 sistema de regeneracién con control en cascada
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La forma en gue funciona este esquema es la siguiente: Se
controla la temperatura de la capa del catalizador, Tc, y se
decide la forma de manejar la ‘temperatura de salida del
calentador, TH, para mantener a Tc en el set point, La sefial
del primer controlador se envia como set point al contrelador
secundario, donde éste manipula el flujo de combustible para
mantener a Th en el valor requerido por el controlador
primario. 8i en el calentador se introduce alguno de los
disturbios que se mencionaron anteriormente, TH se desvia del
set point vy se inicia una accién correctiva en el controlador
secundario, antes de que cambie Tc., Lo que se hace es dividir
el retardo total del sistema en dos, para compensar los
disturbicos antes de que se afecte a la variable controlada
primaria.

En la figura 6.2 aparece el diagrama de bloques del
sistema en cascada que se ilustra en la figura 6.1.

T
———*—

Te

Ka |
@{ 'CvS+1H (rxs+1) ('czs+1) l—_’ _"Iﬂqsu(tssi-l)j
RCO u
INTERNO
770 {KTz}+
EXTERNO
ZTO {Kii]

figura 6.2 Diagrama de blogues de la figura 6.1

Para determinar la ganancia y frecuencias Gltimas del
controlador secundario, se debe determinar primere la ecuacisn
de transferencia del circuito interno de la figura 6.2. Para
ello se analiza el circuito interno.

Y
4
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6.1,1 ANALISIS DEL CIRCUITO INTERNO

‘ El ‘diagrama de blogues del circulte interno es. el
.‘siguiente:

.CO-- Kv Ki
e e [ e ™

+
]\ {Krz}

La ecuacién de transferencia para este circuito
conglderando la relacitén entre el flujo de combustible y la
temperatura del alre caliente, Tu es:

Gez Kv K1
co ° (Tvs+l) (T15+1) (T26+1)

1 + Ge2

Kv 1
(Tv&FI) (FieT1) (tee+i) 2

La ecuacién de transferencia para el mnismo circuito
considerando la relacién entre la temperatura del aire de
entrada y la temperatura del aire gue sale del horno es:

D Kz
T . (ti8+1)

Tn 1 + Ge2

Kr2

Kv K1
(Tvs+l) (T18+1) (Tas+l)

De estas ecuaciones observamos que la ecuacién caracteristica
es:

K1

Kv
1 + Ge2 - BFTy (Ti+1) (T28+1)

Ktz = §
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1'c/gpn

Seani' S te=' 0.2 min Kv= 3’9pmj%CO o=
S T =3 min . TE= 1 min | K3 = 0.8 ¢/C
Cto= 4 min 7 T =R mine Xt = 0.5 %T0/C

Krz. = 0.5 %T6/C

Considerando que los controladores son ambos
proporcionales y aplicando el método de sustitucidén directa se
obtiene gue:

Kewz = 17.06 —eo-

donde %70 es el porcentaje de la salida del transmisor
%CO es el porcentaje de la salida del controlador

Utilizando la proposicién de 2Ziegler-Nichols obtenemos gue la
ganancia del controlador secundarioc es:

Kez = 0.5Kcuz

Ke2 = B8.513 -%%%
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6.1,2 ANALISIS DEL CIRCUITO EXTERIOR

Utilizando el &dlgebra de diagrama de blogues se reduce el
circuito secundario a un s6lo blogque como se muestra en la

siguiente figura.

T | Kz (tvs+i) (tis+i) (Tzs+1)

"L _(tas+1l)(tvs+i) (t1s5+1) (T2s+1)+Kc2KvKiKT2

Ko 2KvK1 1 l | K3
TvS+1) (T18+1) (T28+1} +Kc2KvK1KT2] 1 {T4s+1) (T55+1)

Figura 6,3 Reduccién del diagrama de bloques de la figura 6,2

Con base en este diagrama de blogues se determina que la

ecuacién caracteristica es:

Ke 2KvK1 Ka

1+ Ga (Tvs+l) (Tis+l) (Tes+1l) + KezKvKiKra2(Tas+l) ('x:ss+1)Kn =

[}

utilizando los métodos ya descritos obtenemos

= 3 - ciclos
Kewt = 7.2 T Y= 1.54-—mrn—-~

de donde obtenemos los pardmetros del controlador primario:
Ke = 3,261
Ti = 3.389

La respuesta dindmica del sistema con estos parametros de

control, se muestran en la grafica 6.1

Tc
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' GRAFICA 6.1 HESPUESTA A UN DISTURBIO ESCALON
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6.2 ANALISIS DEL CONTROLADOR EN CASCADA PARA EL HOMOGENIZADOR

La forma en que funciona el control en cascada para el
homogenizador, es muy similar al del equipo anterior, siendo el
diagrama de bloques del sistema en cascada el que se ilustra en

la figura 6.4
I I S Tl S

T INTERNO[—-;:‘
L
| Hi r‘

&m0

EXTERNO

figura 6.4 Diagrama de bloques del homogenlzador

Para determinar la ganancia y frecuencia Gltimas del
controlador se cundario, se debe determinar la ecuacitn de
transferencia del circuito interno de la figura 6.4. Como en el
equipo anterior, primero analizaremos el circuito interno.
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6.2.1 ANALISIS DEL CIRCUITO INTERNO

"Bl “diagrama de bloques del circuito i
siguiente:

Ws
s
-

La  ecuacién de transferencia para este circuito
utilizando las reglas ya mencionadas es:
1 + Ge2GvHz = 0
Sustituyendo los valores de las funciones en la ecuacidn
anterior obtenemos:

Kr2 =0

KV
1+ Re2olemy (T18+1)

Para obtener el paradmetro de Keu se tiene gue igualar a
cero y se desarrolla el polinomio; luego, se resuelve la
ecuacién de segundo grado que resulta. Con el descriminante de
la ecuacién, se evalfia el valor que cumpla con el criterio
(valor = 0) para satisfacer el criterio de estabilidad.

Aplicando esto a la ecuacién caracteristica obtenemos.
Keuz = (tvtts 2- 1| /KvKrz
ATVIT

Kez > 0,305
todos 1los parametros de Kez que satisfagan esta condicién
estaran en la estabilidad y su respuesta ser& subamortiguada.

Donde
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'5.2.2 ANALISIS DEL CIRCUITO EXTERICR

Utilizando el algebra de blogques se reduce el circuito
secundario a un sélo bloque como se muestra en la figura 6.5

[Eetom] == |_T{GF gu:
HEH K o [ {mgcim) ! Lo i

-

Figura 6.5 Reduccién del diagrama de blogues de la figura 6.4

Con base en este diagrama de bloques se determina que la
ecuacién caracteristica es:

14 S Gow =0
rearreglando
1 + Ge2GvHz + GcGe2GvGeH =
1 + GezGv(H2 + GcGeH} = ©
si Ha = H

1 + Ge2GvH2(1 + GcGs)

I
o

sustituyendo los valores de las funciones obtenemos:

Kv Kt Ke uKuKs -
1+ ke o T sl [" * e (t=s+1)-x.] 0
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Desarrollando el polinomio, factorizando y definiendo los

siguientes términos, obtenemos un nuevo polinomio.

b4 = TeTeTTC

b2 = Tic(Tt+Tv)+TeTv(T+Te)

bz = TTc(1+KtKvKe2) +TtTvt (TL+Tv) (THTC)
bt {(T+Tc) (L+KeKvKez) +(Te4Tv) (1-ks)
bo (1-ks) (14KetKvKc2)

bb = KuKsKtKvKc2

]

n

El polinomio obtenido es:
tas® + bis"bs’bis + bo + Kewbb = 0
Utilizando el método de la frecuencia Gltima obtenemos:
baw~ b26? + bo + keubb = 0

-baw’l « b = 0y

Cuya la frecuencia Gltima es
Wu = bi/bs

y cuya ganancia Gltima es:

ke = (~biw? + b2u? - bo)/bb

de donde se calculan los par&metros para un controlador

con modo proporcional-integral~derivativo.

Ke = 24.21
TL = 2,264
Td = 0.566

Con un arregle PID-P 1la respuesta dindmica del

homogenizador, se muestra en la grafica 6.2
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GRAFICA 6.2 RESPUESTA A UN DISTURBIO ESCALON EN
LA TEMPERATURA DEL VAPOR PARA EL HOMOGENIZADOR -
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63 VAN:ALlSIS DEL REACTOR CON CONTROL EN CASCADA

La figura 6.6 muestra el diagrama de blogues del sistema
de control en cascada para el reactor, el esquema es, como se
puede observar, muy similar a los mostrados anteriormente.

T

Tse—c—-m Gcll——)@—)l G“zl———-rlc"’z !—__’v ——-7Tc

circuito internc

circuito externo

Figura 6.6 Diagrama de bloques para el reactor

Para el control en cascada se utiliza como control
primario un control proporcional-integral con t1 de 7008 y Ke
de 2.3, y como control secundaric un proporcional con Kt de
0.5, :

Las siguientes dos gréficas muestran 1la respuesta
dindmica del reactor cudndo se manifiesta un disturbio en el
proceso. En la gréfica 6.3 se observa como se afecta la
temperatura de salida del reactor; y en la grafica 6.4 se
ve como cambia la concentracién conforme transcurre el tiempo y
actfa el control en cascada. El analisis comparativo contra el
control feedback se trata en el siguiente capitulo.

[ Estos valores fueron obtenidos por medio de métodos
numéricos.
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TEMPERATURA

GRAFICA 6,3 RESPUESTA A UN DISTURBIO ESCALON EN
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GRAFICA 6.4 REPUESTA A UN DISTURBIO ESCALON EN LA
TEMPERATURA DEL REACTOR DE TANQUE AGITADO
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ANALISIS Y COMPARACION -

En este capitulo se hace un an8lisis comparativo entre
los dos sistemas de control. Sé6lo se analiza el sistema de
regeneracién catalitica ya que el andlisis es similar para
los demds sistemas de control presentados en los capitulos
anteriores. Es decir, todas las estructuras que se pueden
controlar en cascada estdn constituidas por dos circuitoes:
uno interno y otro externo. Esto se aprecia en la figura 7.1.
Los andlisis que se realizan son los siguientes:

‘= En funcién del tiempo de proceso

- Para distintos disturbios

~ Para distintos modos de control

- Para distintos arreglos en cascada, y
finalmente se andlizan las
respuestas entre ambos sistemas
de control.
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PROCESD
Ke K1 "1

Tvatl (Tis+1) (T28+1) |
CIRCUITG INTERNO
1)(72
CIRCUITO EXTERNG
Rk
wrrgLEY 1}

a) Diagrama de bloques del regenerador

N ; ="
; l Getp—e—] Ge2 n e-——-E'—-Nn—-——‘——"

INTERNO

EXTERNO

[Tw]
|

b) . Diagrama de bloques del homogenizador

set

—e—] 1]

T (T g

CIRCUITO INTERNO

e E

8

CIRCUITO EXTERNC

c) Diagrama de blogues para el reactor

Figura 7.1 Diagramas de blogues para los sistemas de control
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ANALISIS EN FUNCION DEL TIEMPO DE PROCESO

7.1.1 ANALISIS PARA EL CIRCUITO INTERNO

La figura 7.2a, muestra la respuesta del sistema cuéndo
éste tiene las siguientes caracteristicas. El proceso 1
(calentador) tiene una respuesta mis r&pida que el proceso 2.
La figura 7.2b, muestra el comportamiento del sistema cuéndo
la respuesta del proceso 1 es mids lenta que la del proceso 2.
En ambas respuestas el sistema de control en cascada presenta
ventajas con respecto al control feedback.

Las ventajas que da la implementacién de un control en
cascada son: Una menor desviacién del set point y una
respuesta m&s réapida. De la figura 7.2 se concluye que un
menor o mayor tiempo de proceso 1, taul, no influye en las
ventajas que representa la implementacién de un sistema de
control en cascada.

Sin embargo, cudndo el proceso 1 es m&s lento (aumentan
taul y tau2), la respuesta del sistema de control es més
lenta y con una desviacién mayor para ambos sistemas de
control.

Se realizaron varias simulaciones y el resultado
siempre fue el mismo (el comportamiento es proporcicnal al
camblo en el tiempo constante del proceso).
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DESVIACION

FIGURA 72a PROCESO 1 ES MAS RAPIDO QUE EL PROCESO 2
PARAMETROS DEL CALENTADOR TAU1 =15 TAU2 =05
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FIGURA 7.2 ANALISIS DEL. CIRCUITO INTERNO DEL SISTEMA DE REGENERACION
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T.1,2 ANA-LISIS PARA EL CIRCUITC EXTERNO

) Cuando el proceso 2 es mis lento en comparacién con el
proceso 1, las ventajas de utllizar el sistema de contrxol en
cascada son mas notable; es decir, la velocidad de respuesta
del sistema es mayory se tiene una desviacién menor comparada
con ei sistema de control feedback. (figura 7.3a).

cufindo el proceso 2 es mis répido, las ventajas se
vuelven menos apreciables al aplicar el sistema de control en
cascada. Ver figura 7.3b.

Se puede concluir de este andlisis que mientras el
proceso 2 sea mis lento en comparacién con el procesoc 1 habra
mis beneficios al implementar un sistema de control en
cascada gue unc en feedback, figura 7.3. Sin embargo, cuindo
la respuesta del proceso 2 es m&s répida que la del proceso 1
la ventaja sustancial de implementar un control en cascada es
menor.
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B FIGURA73|| PROCESO 2 MAS LENTO QUE PROCESO 1
PARAMETROS: TAU4 =8 TAUS =2
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FIGURA 7.3 COMPARACION EN FUNCION DE LA VELOCIDAD DEL PROCESO 2
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7.2 ANALISIS PARA DIFERENTES DISTURBIOS

. Los disturbios pulso y escalén se presentan més
comtnmente durante la operacién normal del proceso, y para
estos disturbios se encontré que hay grandes ventajas al
implementar un sistema de control en cascada, (figura 7.4).
Para los disturbios senocidal y rampa se presenta un
comportamiento diferente el cuédl se analiza enseguida.

Un disturbio senoidal que tiene parametros de amplitud
minima y gue son independientementes de la frecuencia, no
influye considerablemente en el sistema. Al simular el
sistema con un disturblo senoidal se encontrd que no hay
grandes ventajas de implementar un sistema de control en
cascada por muy grande que sea la magnitud del disturbio,
(figura 7.5a).

El disturbio rampa nos representa una condicién critica
del proceso, ya que se presenta cudndo una de las variables
del proceso aumenta constantemente. -En estos casos actuan
sistemas auxiliares de proteccidén, come las vAlvulas de
desfogue, discos de rdptura, etc.; en la simulacién de este
disturbio no se considerardn estos sistemas auxiliares; por
lo que estd respuesta no es muy significativa, (fiqura
7.5b).
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_FlGUhA 7.4'a RESPUESTA A UN DISTURBIO ESCALON
" DEL. CONTROL EN CASCADA Y EN FEEDBACK
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FIGURA 7.4 COMPARACION EN BASE A DIFERENTES DISTURBIOS




CAPITULO 7: ANALISIS Y COMPARACION

210

"FIGURA 7.6 a RESPUESTA A UN DISTURBIO SENOIDAL
PARA CONTROL EN CASCADA Y EN FEEDBACK
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7.3 ANALISIS PARA DIFERENTES MODOS DE CONTROL

En la figura 7.6 se tiene diferentes modos de control
para el sistema de control feedback, La méxima desviacién se
obtiene cuéndo se utiliza modo de control proporcional y una
desviacién menos pronunciada cuindo se utiliza el modo de
control proporcional-integral. Para este tipo de sistema es
recomendable utilizar un modo de control
proporcional-integral-derivativo porque éste minimiza la
desviacién considerablemente en comparacién con los otros,
(figura 7.6). Sin embargo, no todos los sistemas se comportan
igual; su comportamiento depende de la constante de tiempo de
proceso tanto para el circuito interno como para el externo;
ésto se mostro en las graficas anteriores. Para encontrar el
modo de control apropiado es recomendable utilizar la
simulacién y comparar las respuestas entre los distintes
modos de contrel como se realiza en la figura 7.6

La figura 7.7 muestra diferentes modos de control para
el circuito externo del sistema del control en cascada
manteniendo el modo de control proporcional en el circuito
interno. En la figura 7.7 se nota que la méxima desviacién es
para el sistema que estd en modo proporcional. Por lo que se
puede coneluir que para este sistema no se debe utilizar un
modo de control proporcional-proporcional. Para los otros dos
medos proporcional~integral Y proporcional-integral-
derivativo no se aprecia una diferencia considerable entre
ambos circuitos, por lo tanto hay que utilizar otros
criterios para alcanzar la configuracién de control 6ptima.
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DESVIACION

F‘IVGIUBA 7.6 DIFERENTES MODOS DE CONTROL PARA EL SISTEMA
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DESVIACION

" FIGURA 7.7 DIFERENTES MODOS DE CONTROL PARA EL SISTEMA
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7.4 ANALISIS DE DIFERENTES ARREGLOS

Proporcional-Proporcional vs Proporcional

En la figura 7.8 se comparan las respuestas del control
en cascada Y feedback. Cuande el sistema est& controlado de
wanera proporcional-proporcional para el control en cascada y
proporcional para el sistema feedback. Al implementar el
sistema de control en cascada se minimiza la desviacibn y se
aumenta la velocidad de respuesta comparado con el sistema de
control en cascada.

Proporcional-Proporcional-Integral vs Proporcional-Integral

Para el sistema mostrado en la figura 7.9 se tiene gque
en el modo proporcional-integral del sistema de control
feedback se mejora si implementamos un sistema de control en
cascada, ya que se disminuye considerablemente la desviacién
Y es mas réapida la respuesta. Por lo que para este tipo de
sistemas se recomienda implementar un sistema de control en
cascada.

Para la figura 7.10 se tiene la comparacién del control
feedback (medo proporcional-integral-derivative) y en cascada
(modo proporcional-integral-derivativo-proporcional}, donde
se observan las mismas caracteristicas que en la figura 7.9

Con estas caracteristicas el sistema de control se
mejora notablemente cudndo se implementa el contrel en
cascada en lugar del control feedback. Esto se puede
generalizar para cualquier arreglo y modo de contro11]

[5] pyentes, c./ Luyben, W. L.
Ind, Chem. Process Des. Dev., 1983, 22
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FIGURA 7.8 COMPARACION ENTRE EL CONTAOL FEEDBACK Y EN
7 CASCADA CUANDO EL MODO DE CONTROL ES PROPORCIONAL
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- 'FIGURA 7.9. COMPARACION ENTRE EL CONTROL FEEDBACK Y EN
" CASCADA CUANDO EL MODO DE CONTROL ES PI
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DESVIACION

—

FIGURA 7.10 COMPARACION ENTRE EL CONTROL FEEDBACK Y EN

CASCADA CUANDO EL MODO DE CONTROL ES PID Y PID-P
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75 i -COMPARACION FEEDBACK vs CASCADA PARA EL REACTOR

7.6

El anélisis anterior también se desarrollé para el
reactor de tanque agitado, y las conclusiones obtenidas
fueron muy similares. En la figura 7.11 se nota cébmo el
control en cascada mejora al sistema de control feedback con
una menor desviacién y una respuesta mds répida. Esto
demuestra que la implementaciédn de control en cascada es
recomendable para este tipo de sistemas.

COMPARACION FEEDBACK vs CASCADA PARA EL HOMOGENIZADOR

En la figura 7.12 ge muestra que no existen ventajas
apreciables al implementar un sistema de control en cascada
scbre el porceso. Esto se debe a que la maxima desviacién es
casi igual en anbos sistemas. La ventaja gque da el
implementar un sistema de control en cascada es que la
respuesta subamortiquada que da el control feedback es
suavizada con el control en cascada.

El andlisis que se hizo para el sistema de regeneracién
catalitica también arrojo las mismas conclusiones.
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TEMPERATURA
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CONCLUSIONES

Después de haber comparado las respuestas de las dos
estructuras de control analizadas, hemos observado que el
control en cascada mejora la respuesta dindmica de un
proceso que anteriormente era controlade con un sistema en
feedback. Lo anterior se debe a que el control en cascada
acelera el sistema de medicién y accién en procesos cuyas
velocidades son lentas. Sin embargo, un control en cagcada
no siempre mejora al control feedback, ya gque existen
situaciones en las cuales la implementacién de un control en
cascada no proporciona ventajas tan considerables que
justifiquen la sustitucién del control en feedback. Esto
filtimo se pudo observar en el andlisis del sistema de
homogenizacién, donde cualquiera de los sistemas de control
se comportan de un modo parecido y por lo cual es dificil
tomar la decisién de implementar el control en cascada en
lugar del control feedback. Si una de las consideraciones
para decidir entre una u otra estructura es el aspecto
econémico, la tendencia seria decidirse por el control
feedback, ya dque como se mencioné en el capitule 2,
implementar un sistema de control en cascada implica el
adquirir un controlador y un sensor adicionales. Ademis se
debe mencionar gque un arreglo apropiado en el modeo de
control del sistema dard mejores resultados tanto en un
control en feedback como en cascada. Para hallar el arregle
apropiado, es recomendable emplear 1la simulacién por
computadora. Con la simulacién se pueden variar los
principales factores gque analizamos y comparar clal sistema
de control es el més adecuado.

En el capltulo siete se vié que para un sistema
definido la respuesta de é&ste depende de varios factores: el
tipo de disturbio que entra al sjistema, sus alrededores y la
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velocidad de respuesta del proceso. De los tres procesos
simulados, dos de ellos se ven ampliamente mejorades cuando
se utiliza el sistema de control en cascada; &stos procesos
son el sistema de reaccién y el proceso de regeneracién
catalitica. En el sistema de homogenizacién las ventajas
entre uno y otro no son tan claras aGn cuando se cambia el
modo de control en ambas estructuras de control. Aqui
cualquiera de las estructuras de control es adecuada.

Se puede dar como reglas generales que para un sistema
que tiene un proceso muy lento; o donde la presencia de
disturbios es continda Yy no importa 1la velocidad de
respuesta del proceso, es recomendable utilizar un sistema
de control en cascada. Ya gque éste se adelanta al disturbio
para que no entre, o minimiza su influencia en el segundo
proceso gue por su lentitud de respuesta afecta a 1la
respuesta total del sistema.

Para sistemas que en el proceso 2 es de respuesta
rapida o el disturbio es m&s frecuente en otra parte del
proceso las ventajas de aplicar un sistema de control en
cascada no son muy conslderables.

Finalmente, si se desea implementar un control en
cascada, se recomienda emplear el arreglo PI-P; siendo
Proporcional-Integral el controlador primarioc y Proporcional
el controlador secundario. Se debe evitar emplear la accién
integral en ambos controladores ya gque é&sto provoca
condiciones de inestabilidad en el circuito. 5i se utiliza,
se vrecomienda que el tiempo integral del controlador
primarioc sea mayor que el del controlador secundario.
Ademds, en algunos casos se puede usar acecidén derivativa en
el controlador primario para disminuir la posibilidad de
inestabilidad en el sistema.
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ACTUADOR, - Aparato que acepta la salida de un sistema de
control y mueve un elemento de control final
(generalmente una véalvula) para cambiar la
condicién del proceso.

BANDA MUERTA,- Representa la maxima desviacién gue se puede
introducir en la entrada del sistema sin tener
variacién alguna en el valor de la salida.

CONTROLADOR. - Aparato que recibe una medicién de la variable
de proceso, compara la medicién con otra que
representa el punto de control deseado, y ajusta
su salida en base al aldgoritme d&e control
seleccionade para minimizar el error entre las dos
medidas. v ’

CONTROLADOR DERIVATIVO.- Un algoritmo de control que se
anticipa cuando una variable de proceso modifica
el punto de control deseado.

CONTROLADOR INTEGRAL.- Algoritmo de control gque reestablece
la salida del controlador para compensar algGn
corrimiento entre la variable de proceso y el
punto de control deseado debido al control
proporcional. Este tipo de control es también
llamado reset.

CONTROL CASCADA.- Método de control por medio del cual la
salida de un controlador llega como entrada a un
controlador secundario, Su propbésito es eliminar
largos tiempos de respuesta de ciertos procesos,
generalmente gque involucran temperatura. Para el
contrel de  temperatura, la respuesta del
controlador primario para la temperatura real va
al controlador secundario el cual controla a otra
variable tal como la presién de vapor o el flujo.
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CONTROL FEEDBACK.- Un tipo de control en donde el
controlador recibe una sefial de realimentacién la
cual representa la condicién de la variable de
proceso controlada.

CONTROL FEEDFORWARD, - Tipo de control que toma una accién
correctiva basada en la entrada de disturbios
antes de que el proceso se desajuste.

CONTROL PROPORCIONAL.- Un algoritmo de control en el cual la
salida cambia de acuerdo a camblos proporcionales
en la variable de proceso.

CONVERTIDOR A/D (andlego a digital).- Aparato gue convierte
sefiales analégicas de sensores a formas digitales
para usarlas en computadoras y otros equipos
digitales.

CONVERTIDOR D/A (digital a andlogo).- Aparato el cual
convierte sefiales digitales del computador y otros
aparatos digitales en sefiales analbégicas para
usarse en aparatos de control o monitoreo en 1la
pantalla.

HISTERISIS, - Diferencia entre los valores indicados por el
sistema para un nismo valor de magnitud medida,
cuando se ha alcanzado este valor por valores
crecientes o decrecientes.

MICROCOMPUTADOR.- Pequefio sistema de computacién que
contiene por lo menos un microprocesador (CPU),
una wmemoria y algun tipo de dispositive de
entrada/salida.

MICROPROCESADOR, - Unidad de procesamiento central compuesto
por un solo chip.

MODELADO.- Escribir un programa para simular un proceso.

OFFSET.- Desviacién de la variable controlada con respecto
al punto de controil.
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OVERSHOOT.~ Una condicién donde un sistema de control
permite a una variable del proceso cruzar sobre su
set point.

PLC (Programable Logic Controller).- Aparato empleado para
el control de procesos con operaciones on-off.

SET POINT.- Es llamado el punto de control y representa el
valor deseado de la variable a controlar.

TELEMETRIA,~ Medir una cantidad, transmitir el resultado a
una estacién distante y entonces indicar o
registrar la cantidada medible.

TRADUCTOR I/P (corriente a neumitico).- Aparato que toma una
sefial de corriente eléctrica y convierte a ésta en
una seflal neumitica proporcional para interfases
electrénicas y partes neumiticas de un sistema de
control. Este es usado primariamente como una
interfase entre sistemas de control electrénico y
védlvulas actuadas neumdticamente.

TRADUCTOR P/I (neumdtico a corriente).- Aparato usade para
interconectar partes neumiticas y electrénicas de
un sistema de control.

TRANSMISOR,~- Un aparato que mide la variable de proceso y
convierte aguella medicién a una sefial utilizada
por el sistema de control.
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