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INTRODUCCION 



Debido al perfeccionamiento matemático que se ha alcanzado para 

representar los modelos teóricos de unidades de proceso de manera individual y 

en conjunto. y a los altos costos y tiempo que representa el desarrollo, 

instalación, pruebas preoperatorias y arranque de plantas piloto, para el 

análisis y estudio de procesos químicos a gran escala, el presente trabajo. 

nace con la finalidad de proponer una opción que permita agilizar la 

simulación dinámica y control de sistemas químicos. 

En Ingeniería Química la simulación de sistemas dinámicos por 

computadora es una herramienta útil para determinar los efectos ocasionados 

por variaciones en los parámetros de los procesos químicos. La ventaja de la 

computación es que se puede emplear cualquier escala de tiempo conveniente. 

Por otra parte. el control automático de los procesos químicos ha jugado 

un papel vi tal en el avance de la ingeniería y de la ciencia. Se ha convertido 

en parte importante e integral de los procesos industriales modernos. As!, se 

llene que el control automático resulta esencial en operaciones tales como el 

control de presión, temperatura, flujo, entre otros. 

Como los avances en la teoría y práctica del control automático brindan 

medios para lograr el funcionamiento ópt.imo de sistemas dinámicos, mejorar la 

calidad y abaratar los costos de producción, expandir el ritmo de producción, 

liberar de la complejidad de muchas rutinas, de las tareas manuales 

repetitivas, etc., la mayoría de los ingenieros deben de tener buenos 

conocimientos en este campo. 

Una alternativa recientemente desarrollada, para llevar a cabo la 

simulación dinámica y el control de procesos químicos en tiempo real 1 son los 

programas conocidos como redes neuronales. Las redes neuronales son capaces de 

"generar un aprendizaje" de un proceso para posterio.rmente dar resultados 

sobre condiciones de operación similares o distintas a las manifestadas en el 

sistema para su estudio y análisis. Por otro lado, cabe sef\alar que el 



desarrollo de una red neuronal se lleva un menor tiempo de programación y un 

menor tiempo de verificación que el que se toma para construir un modelo 

teórico para un proceso químico dado. 

Tomando en consideración el planteamiento anterior, el objetivo de este 

trabajo es el análisis y estudio de las redes neuronales en el comportamiento 

dinámico y control de procesos químicos en tiempo real, reflejado en la 

respuesta de cada uno de los parámetros involucrados, mediante su 

visualización por computadora de los instrumentos de medición y control, así 

como su respuesta gráfica, para analizar los resultados obtenidos con los 

datos generados a partir de un programa de simulación dinámica. 

Para llevar a cabo lo anterior, el trabajo se estructura de la siguiente 

forma: 

En el Capítulo I se plantean algunos puntos generales acerca de lo que 

es el análisis y simulación de procesos, así como también sobre los sistemas 

de control. 

En el Capítulo II se establece el estudio de la simulación dinámica de 

procesos químicos, presentando algunos ejemplos de simuladores empleados por 

medio de computadora. 

En el Capitulo III se plantea el análisis de respuesta y control de los 

parámetros involucrado~ en un proceso químico, tratando principalmente el 

control "feedback" y. los controladores comunmente utilizados para este tipo de 

sistema, así como también los sistemas operativos para el control en tiempo 

real. 

.El Capítulo IV describe los principios y fundamentos de las redes 

neuronales, enfocándose al paradigma conocido como •propagación hacia atrás .. y 

su ~plicaclón en la simulación dinámica y control de procesos. 



Finalmente, en el capítulo V se lleva a cabo la simulación dinámica de 

un proceso químico por medio de un simulador y de un programa de redes 

neuronales, para estudiar y analizar los resultados obtenidos en ambas 

simulaciones con el fin de alcanzar el objetivo citado previamente. 



CAPITULO 1 

GENERALIDADES 



l. 1 INTROOUCCION 

El empleo de métodos clentiflcos en el análisis de procesos no es nuevo, 

pero la verdad es que se observa un creciente interés en los últimos afias en 

este campo. Por métodos científicos se entiende la acumulación de lnformac16n, 

el análisis de esta información por técnicas adecuadas, síntesis y toma de 

decisiones, todo ello utilizando una base matemática. Una gran parte de este 

crecimiento de las aplicaciones clentíflcas se debe sin duda a la existencia y 

empleo de computadoras de gran capacidad (digitales, analógicas e híbridas) 

que en la actualidad permiten el estudio de problemas de gran complejidad, 

que, solamente hace unos af'ios, no se podían abordar. Esta tendencia ha de 

continuar sin duda en el futuro a medida que se desarrollen nuevos métodos y 

se perf'eccloncn los actualmente disponibles. 

Por otra parte, el control automático ha Jugado un papel vital en el 

avance de la Ingeniería y de la ciencia. Además de su extrema Importancia en 

vehículos espaciales, en la dirección de proyectiles y sistemas de pilotaje de 

aviones, etc., el control automático se ha convertido en parte importante e 

intégral de los procesos de manufactura e industriales modernos. Por ejemplo, 

el control automático resulta esencial en operaciones Industriales como el 

control. de presión, temperatura, humedad, viscosidad y flujo en las 1ndustrias 

de procesos; maquinado, manejo y armado de piezas mecánicas en las industrias 

de fabr1cac16n, .etc. 



1.2 ANA!.1515 DE PROCESOS 

El rápido desarrollo de lo que se ha dado en llamar· análisis de 

procesos, lngenieria de sistemas o investigación de operaciones, como un campo 

esenclalemente lnterdlsclpllnario, ha puesto en uso una inevitable 

prollferac16n de términos y conceptos. Términos tales como •modelo", .. sistema" 

y •variable", por mencionar solamente unos pocos, se han utilizado en 

notaciones muy diferentes. El ánalisls de procesos se refiere a la aplicación 

de métodos científicos al reconocimiento y definición de problemas, así como 

al desarrollo de procedimientos para su solución. En una forma más concreta, 

esto quiere decir: 1) especlflcaclón matemática del pi-oblema para la situación 

física dada, 2) análisis detallado para obtener modelos matemáticos. y 3) 

síntesis y presentación de resultados para asegurar la total comprensión. El 

proceso representa una serle real de operaciones o tratamiento de materiales, 

tal como es contrastado por el modelo, que representa una descripción 

matemática del proceso real. A continuación se hace referencia a otros 

términos que se encuentran con frecuencia. 

1) SISTEMA 

La disposición de elementos (divisiones arbitrarlas y abstractas del 

proceso) que están unidos entre si por flujos comunes de materiales y/o 

información. La salida del sistema es una función no solamente de las 

características de los elementos del sistema, que reciben también el nombre de 

subsistemas, sino también de sus interacciones e interrelaciones. 

2) PARAMETRO 

Una propiedad del proceso o de su entorno, a la que se puede asignar 

valores numéricos arbitrarlos¡ también puede ser una constante o coeficiente 

de una ecuación. 

3) SIHULACION 

El estudio de un sistema o sus partes mediante manipulación de su 

representación matemática o de su modelo físico. 

2 



El análisis de procesos comprende un examen global del proceso 1 de otros 

procesos posibles, así como de sus aspectos económicos. Se hace resaltar el 

aspecto económico porque al efectuar una selección de distliltos esquemas 

posibles, los costos constituyen un elemento tan importante que nunca se 

pueden ignorar. Si se ha de realizar una amplia selección, es preciso conocer 

los costos de cada proyecto y compararlo con los demás. De esta forma, se 

pueden estimar los beneficios de cada una de las alternativas con fines 

comparativos. La estimación de costos para distintos sistemas resulta vital, 

no solamente porque el ensayo de un nuevo sistema resulta muy costoso sino 

porque generalmente son numerosos los sistemas competitivos que es necesario 

tener en consideración. 

El tratamiento de sistemas trata conjuntamente las técnicas utilizadas 

por ingenieros de muy distinta formación bésica, con el fin de entrenar al 

personal que es, o será, el usuario del sistema. El punto de vista corresponde 

a un tratamiento global basado en los requerimientos funcionales que debe 

cumplir el sistema. Por otra parte, con frecuencia se incorpora un análisis 

dinámico, en contraste con los estudios· más clásicos de régimen permanente. 

Por consiguiente, el ingeniero ha de conocer los criterios de estabilidad y 

los métodos de operación para tener éxito en el funcionamiento del sistema. 

l. 3 PRINCIPIOS GENERALES DEL ANALISIS DE PROCESOS 

Para planificar, organizar 1 evaluar y controlar los complejos procesos 

de la moderna tecnología es preciso conocer los factores fundamentales que 

influyen en el funcionamiento del proceso. Una forma de conseguir esto 

consiste en construir una réplica real, a pequeria escala, del proceso y 

efectuar cambios en las variables de entrada mientras se observa el 

funcionamiento del proceso. Una técnica de este tipo no solamente lleva tiempo 

y resulta cara sino que además puede resultar imposible de llevar a cabo en la 

práctica. Con frecuencia resulta mucho más conveniente y económico emplear, 

hasta donde sea posible, un método de representaciones conceptuales del 

proceso. Este hecho recibe el nombre de 11 construccl6n del modeloº. 



Para un proceso y un problema determinados, el analista trata de 

establecer una serle de relaciones matemáticas, conjuntamente con las 

condiciones límite, que son isomórflcas con las relaciones entre las variables 

del pi:oceso. Debido a la complejidad de los procesos reales y las limitaciones 

matemáticas, el modelo desarrollado no deja de ser siempre altamente 

idealizado y generalmente sólo representa con exactl tud algunas propiedades 

del proceso, El primer modelo es con frecuencia senclllo pero poco realista. 

Tomando como base este primer modelo, el analista intenta encontrar sus 

principales deficiencias y construir otro modelo que corrija las deficiencias 

seleccionadas y que al mismo tiempo siga siendo lo suficientemente sencillo 

para su tratamiento matemático. El ingeniero ensaya distintos modelos antes de 

encontrar uno que represente satisfactoriamente aquellos atributos 

particulares del proceso que tienen interés. El ensayo de los modelos es caro 

pero la construcción de procesos a pequeña o gran escala resulta todavía más 

costosa. 

Es evidente que la representación conceptual de un proceso real no puede 

abarcar todos los detalles del proceso, a pesar de los avances de las modernas 

técnicas de cálculo y de los métodos del análisis matemático. Tal como se ha 

in~lc_adc;>, sol.amente. se pueden determinar algunos atributos y relaciones del 

sistema, especialmente aquellos que son fáciles de medir y tienen importancia 

desde -el punto de vista de su efecto sobre el proceso. Por consiguiente, el 

analista· está interesado en el desarrollo de modelos de procesos que pueden 

ser fácilmente manipulados. que sirven para un elevado número de variables e 

·-.. :1~t~!'i:71aclones y que tienen una cierta seguridad de representar el proceso 

.J~s~~c,~ ,r:eal con un razonable grado de confianza. 

La estrategia general del análisis de procesos complejos sigue un camino 

-relativamente bien definido, que consta de las siguientes etapas: 

1) Formulación del problema y establecimiento de objetivos y criterios¡ 

delineación de las necesidades de operación. 

2) Inspección preliminar y clasificación del proceso con el fin de 

descomponerlo en subsistemas o elementos. 

4 



3)· Determinación· preliminar de las relaciones entre los subsistemas. 

4) Análisis de las variables y relaciones para obtener un conjunto tan 

sencillo y ·consistente como sea posible. 

S) Establecimiento de un modelo matemático, en los casos en los que sea 

aplicable. de las relaciones en función de las variables y parámetros¡ 

descripción de los elementos que solamente se pueden representar en forma 

incompleta mediante modelos matemáticos. 

6) Evaluación de la forma en la que el modelo representa al proceso 

real, utilizando el juicio crítico personal para acoplar las representaciones 

matemáticas con las no matemáticas. 

7) Aplicación del modelo; interpretación y comprensión de los 

resultados. 

Estas etapas están concebidas para desarrollar un método de 

estructuración y análisis de procesos, siempre que sea posible, por medio de 

modelos matemé.tlcos. Este modelo permite un análisis mé.s riguroso y tiende a 

que los criterios subjeti.vc:is, cuando son precisos, sean más metódicos y 

completos. 

Los problemas reales están generalmente mal definidos y no se prestan a 

una especificación precisa.-. 'En ·algunos casos la solución del problema es 

obvia, o sea, máximos beneriCios~·, pero es en la forma de llegar a la solución 

donde se presentan las dificultádeS·reales. 

Una premisa fundamental' que interviene en tocio aná.llsis de procesos es 

que el proceso global se puede descomponer en subsistemas diferentes, o 

elementos, y que existen relaciones entre los subsistemas que, cuando se 

integran en un todo~:, :pueden_, simular el proceso. Por ejemplo, se puede 

desarrollar un modelo de reactor considerando sucesivos subreactores 

perfectamente agitados, aunque de hecho tales unidades no existan en el 

reactor real. En el desarrollo de un modelo los subsistemas hipotéticos pueden 

resultar igualmente útiles que los subsistemas reales. 
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La (mica razón para dividir el proceso en partes para el análisis se 

debe a que el proceso es tan complejo que no es posible conocerlo y 

describirlo con propiedad como un todo. Mediante una adecuada manipulación y 

ajuste de los subsistemas se intenta obtener una representación razonablemente 

correcta del proceso total basada en prlnclplos relativamente sencillos y bien 

conocidos para las partes. Aunque este tratamiento puede ser objetado desde un 

punto de vista f1los6flco, resulta vál1do para la simulación y predicción 

aunque algunas partes de la subestructura sean ficciones estén 

incorrectamente descritas. Es natural que, puesto que la representación global 

del proceso real es una slmpll.ficaclón, sea de esperar una cierta diferenc;l.a 

entre la operación real y la prevista para" el proceso, aunque, 

afortunadamente, esta diferencia se puede disminuir para los. atributos 

importantes del proceso de forma que se mantenga la utilidad práctica del 

modelo. Aunque el criterio y la experiencia pueden compensar las 

simplificaciones a· que se someten los modelos, el mejor método consiste en 

efectuar un tratamiento tan definitivo y objetivo como sea posible. 

1. 4 MODELOS Y SU CONST!IUCCION 

LoS modelos se utilizan en todos los campos: biología, fisiología, 

ingeniería, química, bioquímica, fisica y economía. Puesto que seguramente es 

imposible incluir dentro de una sola definición las diferentes acepciones de 

la palabra "modelo", se presentan a continuación algunas de las más 

frecuentes: 

1 l MODELOS Y CONSTRUCCION DE MODELOS 

Modelos de barcos, plantas piloto y maquetas de edificios. 

2.l MODELOS ANALllGICOS 

Electrices, electrónicos y mecánicos. 

3) TWRIAS PROVISIONALES 

Modelo de la gota de liquldo para la nucleac16n. 



4) GRAFICOS Y MAPAS 

5) MODELOS ABSTRACTOS 

Enunciados matemáticos y modelos en forma de símbolos. 

Para este propósl to resulta más conveniente la definición de un modelo 

sobre una base conceptual en vez de física. 

Supóngase que el ingeniero desea construir un modelo matemático de un 

proceso real. ¿Cómo deberá de proceder en este caso?. Se pueden preparar tr.es 

tlpos de modelos y sus combinaciones: 

1 ) MODELOS DE FENOMENOS DE TRANSPORTE 

Ut111zaclón de principios flslcoqu.ímlcos 1 por ejemplo, las ecuaciones 

fenomenológicas de variación, es decir, las ecuaciones que describen la 

conservación de masa, cantidad de movimiento y energía. 

2) MODELOS DE BALANCE DE POBLAC!ON 

Se utilizan balances de población, por ejemplo, en las distribuciones de 

tiempo de residencia y otras distribuciones temporales. 

3) MODELOS EHP!R!COS 

Ahora bien, ¿cómo se puede evaluar el modelo?. En primer lugar, el 

ingeniero puede recopilar datos y ver la forma en que dichos datos se ajustan 

a las predicciones del modelo. Se han desarrollado métodos estadísticos muy 

precisos para comprobar la exactitud del ajuste, que resultan muy 

satisfactorios cuando se trata· de modelos sencillos. Si el ingeniero dispone 

de dos serles de datos (una correspondiente al proceso real y la otra al 

modelo) para un modelo relativamente poco complicado suele ser preciso 

Introducir una cantidad considerable de subjetividad en el análisis a la hora 

de establecer la concordancia entre las dos serles de datos. En cualquier 

caso, sl la respuesta del modelo concuerda satisfactoriamente con los 

resultados experimentales, aumenta la confianza del ingeniero en la aptitud de 

las descripciones matemáticas. SI la concordancia es mala, tal vez convenga 



revisar 'el modelo o . bien ·.Intentar con otro. Otros crlterlos a considerar, 

además de. la' fidelidad, para evaluar un modelo son: exactl tud, 

reproductlbilldad, costo, tiempo, complejidad, capacidad y posibilidad de 

aplicación. 

C~ando el. proceso que se ha de evaluar no se puede ensayar en una forma 

totalmente operacional debido al costo, tiempQ, riesgo, etc., la base de 

evaluación debe desplazarse hacia ensayos de algunas aproximaciones del 

sistema, estudios en planta piloto, o bien los ensayos se pueden llevar a cabo 

modificando las condiciones de operación del proceso real. Tales simulaciones 

dan lugar a nuevos problemas. 

1.5 VALOR DEI. ANALISIS Y SIHULACION DE PROCESOS 

Existen ciertas características de los procesos industriales que las 

distinguen de otros tipos de industrias, debido esencialmente a que hay una 

completa estructura de muchas etapas, cada una de las cuales consta a su vez 

de numerosos subcomponentes. Las ecuaciones que describen las relaciones entre 

las variables importantes oscilan desde unas muy sencillas hasta otras muy 

compl lcadas. Teniendo en cuenta que interviene un elevado flujo de materiales 

con un valor económico relativamente alto, se comprende que pequefias 

modificaciones en las caracteristlcas de disefio y operación pued~n tener una 

importante repercuclón económica. Finalmente, las características de los 

subcomponentes del proceso todavía no son, en general, lo suficientemente bien 

conocidas como para permitir al ingeniero basarse exclusivamente en la teoría 

para proceder al disefio y control. 

En última instancia, los Ingenieros de las industrias de proceso se 

ocupan en dos principales tipos de trabajo¡ la operación de plantas ya 

existentes y el disefio de plantas nuevas o modificadas. Por lo que se refiere 

a la operación de instalaciones, tanto el control como la optimización 

constituyen las dos funciones más importantes de los ingenieros. Para que el 

Ingeniero pueda desarrollar con eficacia su trabajo en estos campos debe estar 
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en condiciones de poder realizar un aná.lisis sofisticado del proceso en si. 

Será preciso programar los sistemas de cá.lculo de forma que se puedan cambiar 

las relaciones que describen las partes individuales de la instalación; habrá 

que evaluar los parámetros básicos de estas relaciones, y, por último, será 

preciso dar un contenido más cuantitativo a los aspectos cualitativos de los 

crl terios de que se dispone. Por éstas y muchas otras razones con ellas 

relacionadas, el control y optimización llenen su base fundamental en el 

análisis de procesos. 

El segundo tipo de trabajo de los ingenieros, que es el disei\o, resulta 

en cierto modo más dificil. Por supuesto que los datos de la planta real no 

son conocidos de antemano, y, por esta razón, el ingeniero tiene que utilizar 

una parte importante de su criterio intuitivo. Por otra parte, cuando se 

modifican plantas existentes o se diseñan plantas similares a otras ya 

construidas, el ingeniero puede disponer de una importante experiencia. 

De lo expuesto . hasta aquí se llega a la conclusión de que la 

construcción de modelos .. matemáticos teóricos o semiteórlcos constituye 

frecuentemente una necesid:ad preliminar. 

Tanto el disei\o como . la operación se puede facilitar mediante la 

simulación del proceso o de sUs partes. En primer lugar, es muy dificil que la 

dirección de la empresa perml ta a los ingenieros introducir arbitrar lamente 

cambios en una instalación que opera satisfactoriamente por el simple hecho de 

ver qué es lo que ocurre. Además, los modelos matemáticos de los procesos se 

pueden manipular mucho más fácilmente que las plantas reales. Por ejemplo, se 

puede simular la operación fuera de las condiciones o intervalos normales y 

también se puede hacer "reventar" la planta con el fin de encontrar las 

condiciones de operación prohibitivas. 

Desde un punto de vista más general, el análisis y simulación de 

procesos presenta las ventajas que se sei\alan a continuación: 



1) EXPERIHENTACION ECONOMICA 

Es posible estudiar procesos existentes de ·una forma más rápida, 

económica y completa que en la planta real. La slmulaclón puede aumentar o 

reducir el tiempo real de una forma análoga a como una cámara cinematográfica 

acelera o retarda las imágenes; de esta forma se puede observar más fácilmente 

la operación del sistema. 

2) EXTRAPOLACION 

Con un modelo matemático adecuado se pueden ensayar intervalos extremos 

de las condiciones de operación, que pueden ser impracticables o imposibles .de 

realizar en una planta real. También es posible establecer características de 

funcionamiento. 

3) ESTIJDIO DE CONMUTABILIDAD Y EVALUACION DE OTROS PLANES DE 

ACTIJACION 

Se pueden introducir nuevos factores o elementos de un sistema y 

suprimir otros antiguos al examinar el sistema con el fin de ver si estas 

modificaciones son compatibles. La simulación permite comparar distintos 

diseflos y procesos que todavía no están en operación y ensayar hipótesis sobre 

sistemas a procesos antes de llevarlos a la práctica. 

4) REPETICION DE EXPERIMENTOS 

La simulación perinlte estudiar el efecto de la modificación de las 

variables y parámetros con resultados reproducibles. En el modelo matemático 

se puede lnlroduclr o retirar a voluntad un error, lo cual no es posible en la 

plan ta rea 1. 

S) CONTROL DE CALCULO 

La simulación constituye una importante 'ayuda· material para el estudio 

de los sistemas de control con lazos abiertos y cerrados. 
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6) ENSAYO DE SENSIBILIDAD 

Se puede ensayar la sensibilidad de los parámetros de costos y los 

parámetros básicos del sistema¡ por ejemplo, un aumento de un dfez por ciento 

en la velocidad de alimentación podrá tener, según los casos, en efecto mínimo 

o un efecto muy importante sobre el funcionamiento de la instalación. 

71 ESnlll!O DE LA ESTABILIDAD DEL SISTEMA 

Se puede examinar la estabilidad de sistemas y subsistemas frente a 

diferentes perturbaciones. 

Por estas razones se puede concluir que ei análisis de procesos 

constl luye un elemento muy importante para tomar una decisión más científica y 

responsable. 

Un breve examen de la bibliografía revela numerosos ejemplos en los que 

se pone de manifiesto la utilidad práctica del análisis de procesos. En un 

artículo de Armstrong y Olson se estudian las mejoras obtenidas por simulación 

en la operación de una planta de 150 ton/día de amoniaco. Encontraron que era 

posible un aumento del diez por ciento de la producción, a partir de una mejor 

operación, sin ninglln costo adicional correspondiente a un mayor nllrnero de 

controles. La razón real para el estudio fué el planteamiento de una 

ampliación de la fábrica. En el artículo se estimó que el aumento de 

producción utilizando simulación de procesos daba lugar a una capacidad de un 

cincuenta por ciento más elevada que la que sería posible utilizando técnicas 

convensionales de diseno. El costo total de la investigación, que ascendió a 

aproximadamente ocho hombres-afio de esfuerzo técnico, era amortizado en seis 

meses con las mejoras introducidas en la operación de la planta. 

Finalmente, se presenta un ejemplo descrito por Peiser y Grover. Los 

experimentos sobre las dificultades de operación se llevaron a cabo en una 

torre de fraccionamiento, originadas por un deficiente control del componente 

más ligero en el producto de fondos. También se producía perturbación 

procediendo a la inundación de la torre. Los cálculos habituales de régimen 

permanente no arrojaron ningún resultado sobre estos problemas, y, por esta 
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razón, se procedió a efectuar un anállsis dinámico, incluyendo los aspectos 

hidrodinámicos de· los platos. Mediante simulación de la torre con el modelo se 

encontraron y corrigieron las diflcul tades con modificaciones de disel\o 

relativamente sencillas. Se observó que posteriormente la columna operaba 

satisfactorlamente7. 

1. 6 ANTECEDENTES H!STOR!COS DE LOS SISTEMAS DE CONTIIOL 

El primer trabajo significativo en control automático fué el regulador 

centrifugo de James Watt para el control de la velocidad de una máquina de 

vapor en el slglo dieciocho. Otros pasos relevantes en las primeras etapas del 

desarrollo de la teoría de control son debidos a Hlnorsky, Hazen y Nyqulst, 

entre muchos otros. En 1922, Hinorsky trabajó en controles automáticos de 

dirección en barcos y mostró como se podía determinar la estabilidad a partir 

de las ecuaciones diferencl.ales que describen el sistema. En 1932, Nyquist 

desarrolló un procedimiento relativamente simple para determinar la 

estabilldad de los sistemas de control "feedback" sobre la base de la 

respuesta "feedforward" con exitaci6n sinusoidal a régimen permanente. En 

1934, Hazen, que introdujo el término "servomecanismo'" para los sistemas de 

control de posición, estudió el disel\o de servomecanismos repetidores capaces 

de seguir estrechamente una entrada que cambiaba continuamente. 

Huchas plantas de procesos químicos fueron operadas manualmente previo a 

la década de 1940. Fueron empleados únicamente controladores muy elementales, 

por lo que fué necesario utilizar a muchos hombres para custodiar una gran 

cantidad de variables en la planta de proceso. Grandes tanques fueron 

empleados para actuar como amortiguadores o compensadores, entre otras 

unidades de la planta. Estos tanques, a pesar de que en ocasiones tenían un 

costo elevado, fil traban algunos de los disturbios dinámicos al aislar parte 

del proceso químico. 
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Durante la década de los cuarentas, los métodos de respuesta de 

frecuencia permitieron a los ingenieros el dlsef'l.o de sistemas de control 

lineal retroalimentado que satisfacían las necesidades de comportamiento. 

Desde el final de esta década hasta los primeros af'i.os de la siguiente, se 

desarrolló completamente el método del lugar de las raíces en el dlsef'l.o de· 

sistemas de control. 

Con el aumento de los costos de la mano de obra y el equipo y con el 

desarrollo de equipos y procesos más simples y de mayor capacidad en la década 

de los cuarentas y principios de los cincuentas, llegó a ser incosteable y en 

ocasiones imposible arrancar una planta sin emplear instrumentos de control 

automático. En esta década, los controladores "feedback" fueron incluidos a 

las plantas para tomar en consideración la dinámica de los procesos. Las 

reglas empíricas y la experiencia fueron las lmlcas técnicas de dlsei'i.o. 

Los métodos de respuesta de frecuencia y del lugar de las raíces, que 

son el corazón de la teoría de control clásica, llevan a sistemas que son 

estables y que satisfacen un conjunto de requerimientos de funcionamiento más 

o menos arbitrarlos. Estos sistemas, en general, no son óptimos en ningún 

sentido slgnlflcatlvo. 

Como las plantas modernas con muchas entradas y muchas sali~as se van 

haciendo más y más complejas, la descripción de un sistema moderno de control 

requiere una gran cantidad de ecuaciones. La teoría de control clásica que 

trata de sistemas de entrada y salida única, se vuelve absolutamente impotente 

ante sistemas de múltiples entradas y salidas. A partir de 1960, se ha 

desarrollado la teoría de control moderna para afrontar la complejidad 

creciente de las plantas modernas y las necesidades- rigurosas en exactitud, 

peso y costo en aplicaciones militares, espaciales e industriales. 

Es sólo hasta los últimos ai'i.os en que las técnicas de análisis dinámico 

y la teoría de control han sido totalmente desarrolladas, en primer lugar, en 

la industria aeroespacial y en la ingeniería eléctrica. para posterlomente 

incursionar en la ingeniería química. Además, para diseftar mejor los sistemas 
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de control, los procesos y las plantas han sido desarrollados o modificados 

para íacllitar su control. Examinar todas las partes de una planta compleja 

tomada como una unidad, con todas sus interacciones incluidas y buscar las 

maneras de controlarla óptimamente es lo que se denotnlna ingeniería de 

sistemas. 

Dada la fácil d1sponlb111dad de computadoras electrónicas analógicas, 

digitales e híbridas para su uso en cálculos complejos. el empleo de las 

mismas en el proyecto de sistemas de control y en el control de operación de 

los mismos se está convirtiendo ahora en una práctica habltuaL 

Se puede decir que los desarrollos más recientes en la teoría de contrQl 

moderna están en la dirección del control óptimo de sistemas tanto 

determlnistlcos como estocásticos, así como en sistemas de control complejos 

con adaptación y aprendlzajel 

!. 7) PERSPECTIVAS 

Ciertamente, es esencial una fundamentación sólida. en las áreas mis 

tradicionales como lo son la termodinámica, la cln6tica química, las 

operaciones unitarias y los fenómenos de transporte. De hecho, tal 

fundamentación es la base para cualquier estudio de la dinámica de procesos, 

debido a que los modelos matemáticos que se derivan n<:> son nada sin las 

extensiones de las ecuaciones tipicas de las operaciones unitarias al lnclulr 

términos que dependen del tiempo. Los ingenieros. de control, en ocasiones, 

tienen la tendencia de envolverse en la dlnAmlca olvidando los aspectos del 

régimen permanente. Debe de tenerse en mente que sl no es posible conseguir 

que la planta trabaje en el régimen ¡>ermanente, tampoco se conseguirá que 

trabaje dinámicamente. 
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En la actualidad, del 80 al 90X de los ciclos de control en una planta 

son generalmente disef\ados, instalados, calibrados y operados, en muchas 

ocasiones, por reglas empíricas y por técnicas generadas de la experiencia. El 

otro 10 6 20'l. de los ciclos son aquellos en los cuales el ingeniero de control 

hace dinero. Requieren de más conocimiento técnico. La prueba de plantas 

químicas, la simulación computarizada y el disef'io de controladores o el 

redisef\o de procesos puede ser necesario para llevar a cabo los objetivos 

deseados. Esto puede parecer un pequefio porcentaje del total, sin embargo, 

estos ciclos críticos a menudo hacen o destruyen una planta de proceso13, 

En el siguiente capítulo se tratará lo rererente a la simulación 

dinámica de procesos químicos, enfocándose principalmente a los lenguajes de 

simulación desarrollados y a los modelos matemáticos empleados en dichos 

lenguajes, con el fin de tener un panorama más detallado acerca de este Upo 

de análisis de procesos, esto es, cuantificar cada uno de los parámetros que 

intervienen en un proceso dentro de un contexto dinámico. 
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CAPITULO 11 

SIMULACION DINAMICA DE PROCESOS QUIMICOS 



2. 1 INTRODUCCION 

La simulación dinámica de una planta química es muy importante por 

varias razones. En primer lugar, cada planta opera únicamente en un contexto 

dinámico, debido a que una verdadera operación en el régimen permanente, en la 

práctica, no puede llevarse a cabo como tal. Las operaciones de arranque y 

paro son operaciones inestables, cuyo entendimiento previo penol tlrá. obtener 

la seguridad dentro de la planta. 

El sistema de control automático es parte integral de cualquier 

industria química. Los modelos de los procesos dlnWnlcos son muy necesarios en 

el diseño y prueba de estrategias de control y la simulación dinámica, por lo 

tanto, es requerida para la evaluación efectiva del sistema de control 

propuesto por el ingeniero. 

Los modelos dintimicos también son muy útiles en el estudio de la 

interacción de procesos, en la detección de fallas, en la seguridad, en los 

estudios de confiabilidad y en la identificación de procesos empleando 

técnicas de respuesta dinámica. 
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z. Z LENGUAJES DE SIMULACION 

En la práctica, la slmulac16n dlnámlca puede ser dividida en dos 

categorías, la primera denominada simulación con cambios discretos y . la 

segunda conocida como slmulaclón con cambios continuos. Debe de tomarse en 

cuenta que estos cambios se refieren al modelo desarrollado y no al sistema 

real. De hecho, es posible modelar el mismo sistema con ambos tipos de 

simulación, es decir, con cambios discretos y cambios continuos. Aquí, el 

tiempo es la variable independiente más importante y las otras variables, que 

están en función del tiempo, son las variables dependientes. Los términos 

discreto y continuo se refieren al comportamiento de las variables 

dependientes. 

La slmulac16n discreta se lleva a cabo cuando las variables dependientes 

del modelo sufren cambios muy pequefios en puntos específicos en relación con 

el tiempo. La variable tiempo puede ser continua o discreta dependiendo de si 

los cambios discretos en las variables dependientes se llevan a cabo en 

cualquier punto o únicamente en puntos muy específicos. El incremento en el 

tiempo se lleva a cabo hasta llegar a un tiempo continuo, en tanto que el 

incremento en un tiempo fijo da como resultado cambios discretos en el tiempo. 

La Figura 2. la muestra el tipo de respuesta de la simulación discreta. 

En la simulación continua, las variables dependientes sufren cambios 

constantes alrededor del tiempo simulado. También aquí, el tiempo puede ser 

continuo o discreto dependiendo de si los valores de las variables 

dependientes están presentes en cualquier punto en el tiempo o sólo en tiempos 

específicos. La Figura 2. lb y 2.:1c ilustran, respectivamente, ambos casos. 

El desarrollo evolutivo de los lenguajes de simulación especiales 

comenzó en los inicios de la década de los sesentas. Desde entonces, 

gradualmente se han desplazado hacia los lenguajes ensambladores, a través de 

lenguajes orientados a problemas especificas muy extendidos en ese entonces, 

hasta llegar, en la actualidad, ha desarrollarse lenguajes de simulación 

especiales muy sofisticados. Dos razones fundamentales para el empleo de 
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1 FIGURA 2.1 RESPUESTA DE LA SIMUL.ACION 1 
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dic~os lenguajes espec!flcos son: 
" 1- _,_''·'· 

1) facilitar. la.programación, y.,:,._~--

2) el concepto de· artlculaclón; 

éste (Jltlmo es· particularmente ·importante en la fase de modelado. 

Klviat, en 1967, y Flshman, en 1973, presentaron excelentes trabajos 

sobre los lenguajés de simulación discreta. Los lenguajes de simulación de 

prueba discreta más comunes se contemplan en la Tabla 2.1. Flshman, en 1973, 

comparó el método de prueba, usado en GASP II y en SIMSCRIPT, con el método de 

búsqueda y con el método de interacción empleados en otros lenguajes. 

Durante la década de los cincuentas y principios de los sesentas, las 

computadoras analógicas fueron usadas cada vez más para la simulación 

continua. Por lo tanto, los lenguajes de simulación continua fueron 

desarrollados específicamente para computadoras digitales. Algunos de ellos 

son mostrados en la Tabla 2.2. Por otro lado, textos tales como el de Buxton 

(1968), Chu (1969), Speckhart y Green (1976), Korn y llalt (1978) tratan la 

simulación continua con más detalle. 

El desarrollo de MIDAS (Modlfled lntegratlon Dlgl tal Analog Slmulator) 6 

Simulador Análogo Dlgltal de Integración Modificada, en 1963, fué un gran 

acontecimiento dentro de los lenguajes de simulación digital. MIDAS fué 

seguido, posteriormente, por PACTOLUS, en 1964, el cual fué desarrollado para 

corregir algunas deficiencias que presentaba MIDAS y que fué implementado en 

computadoras modelo 1620 de IBM. Esto proporcionó las bases para dos lenguajes 

más: el DSL-90 (Digital Slmulatlon Languaje for IBM 7090 computersl ó Lenguaje 

de Simulación Digital para computadoras IBM modelo 7090 y el C5MP (Continuos 

System Modellng Program) ó Programa de Modelado de Sistemas Continuos también 

para computadoras IBM. El lenguaje DSL acepta las descripciones del problema 

tanto en notación de bloques de la computadora analógica como en sistemas de 

ecuaciones diferenciales. Los comandos del DSL son posteriormente convertidos, 

compilados y ejecutados en comandos de FORTRAN IV. EL CSMP es Wla adaptación 
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GASPll 

SIMSCRIPT 

GPSS 

SIMULA67 

Pritdker y Kiviat (1969) 

Kiviat y colaboradores (1969) 

Gordon (1969) 

Dahl y colaboradores (1971) 

Tabla 2.1 Lenguajes de simulación discreta. 
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CSSL Sel (1967) 

CSMP IBM Corpo~ation (1970, 1971) 
(Para computadoras IBM) 

MIMIC Control Data (1970) 
(Para computadoras CDC y UNIVAC) 

LEANS Morris (1973) 

BEDSOCS Ord-Smith y Stephenson (1975) 

ACSL Anon (1976) 

ISIS Anon (1978) 

DARE(P) Korn y Wall (1978) 

OSL/77 Anon(1980) 

Tabla 2.2 Lenguajes de simulación continua. 
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de PACTOLUS y se presenta en dos versiones: una para máquinas IBH modelo 1130 

y otra para máqulnas modelo 360 tamblén de IBM (las caracteristlcas del S/360 

CSMP serán explicadas más adelante). Finalmente, otro sucesor de MIDAS fué 

HIMIC, el cual fué desarrollado en 1965. 

El CSSL (Continuos System Simulatlon Languaje) 6 lenguaje de Simulación 

de Sistemas Continuos se asemeja estrechamente al CSMP. El CSSL es un lenguaje 

orientado a problemas específicos y todo lo referente al FORTRAN IV se 

encuentra disponible para el usuario de dicho lenguaje. También posee un 

macroprocesador que proporciona al usuario medios de expansión flexible del 

lenguaje . 

.En la simulación combinada, las variables dependientes pueden sufrir 

cambios discretos, cambios continuos o saltos discretos sobreimpuestos. El 

tiempo también puede cambiar discreta o continuamente. El lenguaje denominado 

GASP IV, dlsef\ado por Prltskar en 1974, fué desarrollado tanto para la 

simulación discreta y continua como para la simulación combinada. Empleando a 

GASP IV, las interacciones entre las variables que presentan cambios continuos 

y discretos pueden ser modeladas fácilmente. 

El papel desempel\ado por los lenguajes de simulación es el ·de liberar al 

usuario de buscar un método apropiado de solución o de esforzarse en elaborar 

y codificar un algoritmo. En lugar de ésto, el usuario puede dedicar más 

tiempo en desarrollar las ecuaciones que describen al sistema o en· establecer 

valores numéricos apropiados a los parámetros del modelo desarrollado. Por 

consiguiente, los lenguajes de simulación presentan las sigUientes ventajas: 

1) Requieren de un menor tiempo de programación. 

2) Proporcionan una corrección de error superior. 

3) Actúan como vehículos directos para expresar los conceptos utilizados 

en un estudio de simulación. 

4) Poseen la habilidad de controlar las subrutinaS: proporcionadas por el 

usuario como parte de una rutina de la simulación. 

5) Generan automáticamente cierto tipo de datos necesarios en la 
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ejecución- de la simulación. 

6) ·Facilitan la presentación de los datos generados. 

·7l Controlan y asignan el almacenalQiento de memoria de la computadora 

durante la ejecución de la simulación. 

Por otra parte, sus desventajas son: 

. 1) El usuario debe proporcionar el formato de salida requerido por el 

lenguaje. 

2) Reducen la flexibilidad en los modelos. 

3) Incrementan el tiempo de ejecución de la simulación. 

2. 3 SIMUl.ACION DE PLANTAS QUIH!CAS 

Los dos conceptos básicos empleados en la simulación dinámica de las 

plantas químicas son los mismos que se aplican en la simulación en régimen 

permanente, es decir, el método de solución de sistemas de ecuaciones y el 

método modular. 

Los simuladores dinámicos continuos emplean modelos de ecuaciones 

algebraicas y diferenciales de varios equipos que integran una planta. Dichos 

modelos interaccionan entre sí para representar la solución numérica del 

comportamiento analógico de la planta y se derivan así de los lenguajes de 

simulación, por ejemplo, el CSMP, el MIHIC y el LEANS resuelven un gran número 

de ecuaciones simultáneas dependientes entre si. Generalmente, se necesita 

llevar a cabo el acoplamiento entre estas ecuaciones en cada paso de 

integración, por lo que el acoplamiento total asegurará una gran precisión 

particularmente en el caso de grandes pasos de integración. Sin embargo, 

también se requiere almacenar todos los valores de las derivadas y/o de las 

variables en todos los pasos de integración. Esta restricción impone un límite 

en el número de equipos que pueden ser simulados en una planta química. 
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Por otra parte 1 los métodos modulares emplean módulos o subrutinas que 

resuelven ecuaciones diferenciales de las variables de estado asociadas con 

las unidades individuales del proceso. A menudo, las ecuaciones que pertenecen 

a un módulo se resuelven independientemente de las ecuaciones de los módulos 

restantes durante cada periodo de tiempo. De esta manera 1 el acoplamiento 

entre los módulos se realiza únicamente al final del intervalo de tiempo y no 

durante el paso de integración. Esto puede llevarse a cabo con un 

almacenamiento de información relativamente pequen.o. sin embargo, se puede 

perder precisión a menos que los intervalos de tiempo sean muy pequel\os. 

Comunmente 1 el diagrama de flujo se inicializa en alguna condición de régimen 

permanente. el usuario proporciona una función 1 la cual se ajusta a un tiempo 

de simulación establecido y se integra alrededor de un intervalo de tiempo 

empleando un método explicito de integración apropiado. 

La tendencia actual es, sin embargo, hacia los sistemas de ecuaciones. 

que si bien muestran un aspecto modular en su apariencia, reunen a dichas 

ecuaciones, relacionándolas entre si 1 de los módulos seleccionados y son 

integradas simultáneamente. Este tipo de estrategia necesita de una matriz 

dispersa y en muchas ocasiones de métodos implícitos de integración. 

La Tabla 2.3 presenta algunos simuladores dinámicos de plantas químicas. 

Entre ellos 1 el PRODYC, de carácter modular 1 interactúa a las unidades de 

simulación de proceso con el CSMP para resolver el sistema generado de 

ecuaciones diferenciales. El DYSCO. que en concepto es más modular que el 

PRODYC, permite la simulación en su totalidad del diagrama de flujo a través 

de la especificación de los datos de entrada que forman parte de una matriz de 

proceso y de corrientes de unidades de proceso. 

El DYNSYS es básicamente semejante al DYSCO, ya que también emplea una 

matriz de proceso así como también especificaciones de cada unidad de proceso 

y de cada corriente, sin embargo. su capacidad de acoplamiento entre las 

distintas unidades es superior que el presentado por DYSCO. Es un simulador 

tipo batch o semicontinuo sin características interactivas. El DYNSYL se 

fundamenta en el DYNSYS, posee muchas de sus características y fué dlsen.ado 
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PRODYC lngels y Motard (t970) 

REMUS Ham y colaboradores (1972) 

DYFLO Franks (1972) 

DYSCO Lopez (1974) 

DYNSYS Barney y colaboradores (1975) 

DYNSYL Patterson y Rozsa (1980) 

DPS Thambynayagam y colaboradores (1981) 

SPEED-UP Perkins y colaboradores (1982) 

FLOWSIM V4.0 Babcock (1982) 

Tabla 2.3 Simuladores dinámicos de plantas químicas. 
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para trabajar de un modo interactivo. Otras de las ventajas que presenta 

DYNSVL es que permite la selección del tipo de integración a emplear, ya sea 

acoplada o no acoplada, para las ecuaciones diferenciales de cai::la uno de los 

módulos, además de que ofrece la opción de trabajar con o sin el integrador, 

con un integrador de ecuaciones rígidas y con una salida gráfica. 

Como lo sefialó Franks en 1972, la ecuación puede ser considerada dentro 

de un nivel intermedio entre un lenguaje de progra.maclón como el FORTRAN y el 

método modular, el cual no requiere formulaciones matemáticas. Por 

consiguiente, Franks desarrolló el programa INT, el cual consiste de un ajuste 

de subrutinas para resolver ecuaciones diferenciales simultáneas y ecuaciones 

algebraicas asociadas. El programa INT da las bases del ajuste de subrutinas 

de alto nivel y DYFLO permite la simulación del comportamiento dinámico de 

muchas de las unidades más comunes en una planta tales como columnas 

fraccionadoras, intercambiadores de calor, etc. 

El OPS (Oynamic Process Simulator) 6 Simulador Dinámico de Procesos se 

desarrolló específicamente para simular sistemas que contienen corrientes 

multicomponentes. La siguiente sección describe tres simuladores típicos con 

gran detalle. 

De manera similar a la simulación en el régimen permanente.. ep las 

simulaciones dinámicas, en ocasiones, es más práctico hacer modelos detallados 

y desarrollar simuladores específicos en lugar de emplear simuladores de 

propósito general como los mostrados en la Tabla 2. 3. En la sección 2. 8 se 

describe brevemente un simulador específico. 

2.4 PRODYC 

En general, modelar un proceso en el régimen permanente únicamente 

requiere de un modelo macroscópico, en tanto que, la re.spuesta dinámica de un 

proceso puede requerir de un modelo microscópico. Un sistema simple o complejo 

puede ser definido como aquel que acepta una o más entradas y genera de ellas 
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una o más salidas. En otras palabras, lo anterior puede denom.lnarse coao una 

"caja negra• y en términos matemáticos es representada por el operador 4tt.• La 

transformación entrada-salida está dada por: 

(2.1) 

El elemento de entrada x es función del tiempo t, el cual siempre es un 

parámetro real: 

x = x(t); t E T (2.2) 

El parámetro de entrada x(t) puede variar alrededor de un intervalo,. por 

lo que este caso es conocido como entrada de "tiempo continuo"", o puede variar 

alrededor de un ajuste de integradores consecutivos conocido como entrada de 

"tiempo discreto,.. Un programa general deberá aceptar ambos tipos de e~tradas 

continuas y discretas. Otros aspectos importantes son: 

. l) Tiempo constante, que en notación matemática slgnlfica que las 

funciones 4't.. son todas idénticas entre si. 

2) Pérdida, que aplica a sistemas en los cuales la salida en cualquier 

tiempo depende sólo de las entradas en ese tiempo. 

El segundo aspecto conocido como "reconocimiento", para sistemas de 

datos previamente comprobados, es muy importante debido a que es aceptado que 

los sistemas imaginarlos pueden reaccionar a las entradas de otra manera. 

Matemáticamente está representado por: 

y=1\[x(tll; TET; T"t: teT (2.3) 

La representación de procesos exclusivamente por funciones de 

transferencia, como generalmente se maneja en la teoría de control, está muy 

restringida y únicamente es aplicable a sistemas lineales. Sin embargo, los 

procesos químicos son, en la mayoría de los casos, sistemas no lineales, por 

lo .tanto, el método expresado por la ecuación (Z.1) es el más apropiado para 
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tales procesos. 

El sistema modular PRODYC, desarrollado por lngels y Hotard en 1970, 

contiene una serie de subrutinas, acepta el diagrama de flujo del proceso, los 

parámetros del equipo, las condiciones iniciales, la descrlpclón de las 

funciones y. genera un programa CSPH como salida. Cada subrutina, que 

representa una unidad de proceso, genera las funciones equivalentes ~t por 

medio de los comandos del CSPH. Posteriormente, el programa CSPH es compilado 

y ejecutado para dar la solución del problema. El PRODYC, al igual que el 

CSPH, se diseñó para resolver problemas con una variable independiente 

excl us 1 vamente. 

El PRODYC posee dos formas de lntrodl•clr los datos. La primera forma, 

que depende del programa para régimen permanente conocido como CHESS 

desarrollado por Hotard y Lee en 1971, sólo requiere de la especiflcaclón de 

las corrientes de entrada y las condiciones lnlclales de las corrientes 

restantes que serán calculadas. La segunda forma, que es un formato 

preestablecido, requiere que el usuario proporcione todas las condiciones 

iniciales de los balances de masa. Esto permite al usuario desarrollar y 

emplear unidades de proceso que no son parte del CHESS. Ambas formas requleren 

de los parámetros de los equipos, las descripciones;; de las funciones y el 

control de las funciones. A contlnuaelón se presenta una descrlpc16n de 

algunas unidades de proceso desarrolladas por el CSMP. 

2. 4. 1 MEZCLADOR 

Este módulo puede ser la unión de tuberías o puede ser un recipiente de 

mezclado con múltiples entradas pero sólo una salida. El parámetro básico es 

el volumen del tanque. El modelo consiste de balances de masa global y por 

componentes y del balance de energía. Las principales suposiciones 

establecidas son: mezclado perfecto, volumen de masa residual constante~ 

transmisión de presión instantánea y una fase, además de que las relaciones de 

densidad para pesos moleculares y calores específicos de todos los componentes 
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son idénticas. 

Considerando n corrientes mezcladas en una corriente m, e1 balance de 

masa global da: 

Fm =E Fj (2.4) 
J=l 

donde: 

Fj =Flujo volwuétr1co de la corr1ente j. 

Balance de masa del componente 1: 

dCim n 
V -- = ¿ C1j F j - Clm Fm 

dt J=l 
(2.5) 

donde: 

V = Volumen del mezclador. 

C = Concentración por unidad de volumen; 

Balance de energía considerando únicamente el efecto del calor sensible: 

dTm = - [ E Fj rj - Fm Tm] 
dt V J=l 

(2.6) 

2.4.2 DIVISOR 

Este módulo es una tubería unida a un cabezal con múltiples corrientes 

de salida. Se supone que no tiene volumen y por lo tanto no hay retraso de 

tiempo. Se asume que todas las corrientes de salida presentan las. mismas 

propiedades que la corriente de entrada, a excepción de los flujos que son 

diferentes. Por lo tanto, el modelo consiste de un simple balance de masa 

global para cada corriente de salida y el único parámetro que se requiere es 

el valor de la fracción de cada una de las corrientes de salida. 
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Balance de masa global para la corriente de salida J: 

FJ = XJ Fm (2.7) 

donde: 

x J = Fracción de la corriente m que sale de la· corriente J. 

2.4.3 REACTOR CONTINUO DE TANQUE AGITADO 

Este módulo es un tanque agitado enchaque·tado con un medio de 

enfriamiento que entra y sale de la chaqueta. Sólo una corriente contiene a 

los reactivos que entran al tanque y sólo una corriente contiene los reactivos 

y productos que salen del tanque. La reacción está limitada a reacciones de 

primer orden expresadas por: 

aA+bB=cC (2.8) 

donde: 

a,b,c = Coeficientes estequlométrl.c::os de las especies A, B, C, 

respectivamente. 

El modelo está expresado por: 

(2.9) 

donde: 

'(2.10) 

Los parámetros del equipo que se· requiere~- especificar SC'.Jn: 

1) Volumen del reactor, V. 

2) Capacidad calorífica de la chaqueta de enfriamiento, UA. 

3) Coeficiente constante de reacción, k0 • 
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4) Energía de actlvac16n, AE. · 

5) calor específico del contenido en el reactor. Cp. 

6) Calor específico del fluido de enfriamiento, Cpc 

7) Calor de reacción, AHR. 

8) Volumen de la chaqueta de enfriamiento, Vw. 

9) CoefiClentes' estequlométrlcos, a, b, c. 

Tales parámetros se suponen constantes e independientes de la 

temperatura; no hay variación en el nivel del tanque y se presenta mezclado 

perfecto. 

B8lance·de masa global (sin incluir la chaqueta): 

FJ = Fi (2.11) 

donde: 

y 

respectivamente. 

Subíndices de las corrlerites de entrada y salida, 

Balance de·masa del componente k (reactivo): 

~=-[ dt V FJ (Ckl - CkJ) -
Vk 
--re 

e 

donde: 

Vk ;:; Coeficiente estequiométrlco del reactivo k. 

Balance de masa del componente k (producto): 

~ = ..!_ [ FJ (Ckl - CkJ) + re ] 
dt V 
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Balance de masa del componente k (inerte): 

~ = ~ [ °'' - a.¡ 1 
dt V 

(2.14) 

Balance de masa de la chaqueta de enfriamiento: 

Fn = Fm (2.15) 

donde: 

n y_ m Subíndices de las corrientes de entrada y salida, 

respectivamente. 

Balance de energía (tomando en cuenta la chaqueta): 

dTj . 1,, ·[·· . , . . ., .. MIR re. . UA (Tn - Tj) 
-- g - FJ CTl - Tj) - --- + ----~-
dt V · Cp Cp 

(2.16) 

Balance de energía· (tomando en cuenta la chaqueta de enfriamiento del 

sistema): 

dTn 

dt Vw 

donde: 

(Tm _ Tn) _ UA (Tn - TJ) 

pn Cpn 

Cpn :s Calor especifico de la chaqueta de la corriente de salida n. 

2. 4. 4 COLUMNA DE DESTILACION 

(2.17) 

Un modelo simple de destilación para una columna. la cual separa una 

corriente de alimentación j en producto de destilado m y producto de fondos n, 

se basa en la función de transferencia: 
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-u 
FT = --~g_e ___ _ 

(bs + l) (es + !) 
(2.18) 

Para un sistema de N componentes. el nWnero de parámetros requeridos son 

N+S y éstos son: 

1) Valor de g en la sección de destilado para cada componente. 

2) Retraso de tiempo, a, para las secciones de destilado y de fondos. 

3) Constante de tiempo máximo, b, para las secciones de destilado y de 

fondos. 

4) Constante de tiempo mínimo, e, para las secciones de destllado y de 

fondos. 

5) Temperatura del destilado, Tr. 

6) Temperaturas de fondos, Te. 

Los valores de g¡ en los fondos se calcula de la siguiente manera: 

g¡ (fondos) ., 1 - g 1 (deat.llado) (2.19) 

Se supone que tanto la presión como el flujo total son transml tldOs 

instantáneamente. 

Balance de masa global: 

FHlm = &1FHlj } 

FHln =(! - g¡)FMlJ 
(2.20) 

donde: 

FMl = Flujo molar del componente 1. 
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Por lo tanto, los flujos volumétricos son: 

• Hllm 1 Fm • L FMlm --
t•l pm 

• Hlln 
Fn • L Fmln --

l•l pn 

(2.21) 

Composiciones de las salidas: 

[ 
-H 

] g1e x, (dest.llado) "' (all•ent.acl6n) 
(bs + 1) (es+ 1) 

(2.22) 

(1 --g1Je -·· x, (fondoa) = "' (~l li.ent.acl4n) · 
(fs + 1) (hs + ll 

(2.23) 

donde: 

d, f, h = Corresponden a a, b, e, respectivamente en los fondos. 

Las temperaturas del destilado y de los fondos se suponen constantes, 

así como también las presiones de las corrientes de salida en comparación con 

las presiones de entrada. 

2.4.5 VALVULA 

Este módulo consta de una válvula y de su controlador. Un controlador 

PIO es simulado con cualquiera de las siete combinaciones posibles de control. 

No está limitado a sistemas lineales pero si a la representación de parámatros 

agrupados debido a las liml taclones propias del CSMP, ademá.s incluye el 

análisis de estabilidad. Aquí puede ser estudiado el control "feedback" 

mediante el empleo de un algoritmo aná.logo o digital. Se supone que la vá.lvula 

tiene un comportamiento lineal y su diná.mica está. representada por: 
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F = "' V'-¡;¡-::-¡;;- (2.24) 

donde: 

F = Flujo a través de la válvula. 

a = Flujo turbulento constante proporcional al área de f'lujo y a la 

salida del controlador . 

. PI, Po = Presiones superior e inferior a través de la válvula. 

Puesto que el controlador está asociado con la válvula, la mayoría de 

los parámetros siguientes pertenecen al controlador: 

!) Número de equipos. 

2) Flujo constante, "'· 
Jl Constante de proporclonalldad, ](c. 

41 Constante de tiempo. Tr. 

5) Constante de tiempo derivativo, Td. 

6) Retraso de llnea controlador-válvula, TL. 

7) Detector de retraso, SL. 

8) Unidades de tiempo para el punto 4 y el punto 7. 

9) Localización del detector (número de corriente). 

10) Ganancia de la válvula, Kv. 

11 l Tipo de controlador, dlgl tal o analóglco. 

12) Variable a controlar (F, P, T, X, etc;). 

13) Tipo de control a emplear (P, PI, PID, etc. l. 

" 

14) Incremento en el tiempo para el controlador digltar· (sl es 

utilizado). 

15) Punto de ajuste. 

2.4.6 TIJBERIA 

Por ser el módulo más sencillo, el retraso de tiempo DLT se lee como 

par~e del dato de entrada o se calcula empleando la longltud y el dlámetro de 

la tubería con el flujo de entrada. Se supone flujo tapón así como también el 
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flujo volumétrico. y· la presión por ser -transaltidos instantánea.mente. Si Z es 

una._yariable ·_cualquiera entrando al m6dulo1 entonces su salida esté. dada por: 

~ (t) "; ZJ (t - DLT) (2.25) 

Las \Salidas para t<DLT se ajustan con los aisllOS valores de las 

condiclone-S. lnici.ales. 

Las propiedades fislcas de cada componente individual son evaluadas en 

las condiciones individuales. Las propiedades de la corriente son entonces 

.?Valuadcls por medio de la suma de las contribuciones molares de los 

componentes presentes. En problemas donde el cambio en las propiedades es mfls 

acentuado, se requiere del programa CHESS1 el cual proporciona subrutinas 

termodinlunicas de ecuaciones de estado. 

El slstema PRDDYC está llmltado a 20 unidades de equlpo y 50 corrlentes 

de proceso, además de 10 componentes, 10 funciones características y 10 ciclos 

de proceso. 

2.5 DYNSYL 

La estructura general de OYNSVL, desarrollado por Patterson y Rozsa en 

1980, se muestra en la figura 2.2. El programa principal llama a una subrutina 

denominada DYNl para leer la infor_mación alfanwriérlca. Posterlomente, la 

subrutina integradora ORIVE es llamada para que éste a su vez llame en el 

momento adecuado a DYN2 para emplear los módulos de DYNSYL. La subrutina 

empleada para la integración es una versión del integrador de ecuaciones 

rígidas denominado GEAR y que fué desarrollado por HindJILarsh en 1974. 

Para determinar los valores actual izados de las variables de estado 

después de cada incremento de tiempo, los módulos unitarios calculan los 

valores de las derivadas de las variables de estado que son empleados por el 

integrador. Las subrutinas que calculan las propiedades físicas son llamados 
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cada vez que se requieren. Al final de cada intervalo, es decir, después de 

varios intervalos de tiempo de integración, el integrador regresa al programa 

princlpal para que los programas de salida puedan ser llamados Y ejecutar sus 

!'unciones. 

La estructura mostrada en la Figura 2.2 es para un acoplamiento completo 

de todas las ecuaciones para todas las unidades de proceso. Sin embargo, 

cuando se requiere almacenar una gran cantidad de iníormación cuando se simula 

un proceso muy grande, puede ser empleado el modo inacoplado mostrado ~n la 

Figura 2.3. No obstante, este modo no es tan eficiente como el modo acoplado, 

por lo tanto, disminuye significativamente la precisión de los resultados. 

La comunicación necesaria entre los módulos y el programa principal es 

proporcionada por los comandos COMHON, los cuales contienen los valores de las 

variables de estado, los parámetros del equipo, la matriz de proceso, así como 

también otros valores necesarios tal como el número de unidades de proceso. Es 

definida una matriz de proceso MP(l,j) en donde los valores son los números de 

las corrientes que pertenecen a un módulo en particular, siendo i el número de 

unidad y J el núC!ero de corriente. Dicho arreglo tiene una gran flexibilldad. 

Los valores de las variables de proceso son almacenados ·en la matriz 

S(l,J,k). cuando 1=1, los valores son los de las variables de estado y cuando 

1=2, los valores son los de las derivadas calculadas en los módulos de 

proceso. El subíndice J se refiere al nWnero de corriente. El valor de k::3 

indica flujo, k=4 temperatura, k=S presión y k=6 a k=n las concentraciones de 

los componentes. Los valores 5(1,J,ll y S(t,j,'2) de la corriente J pueden ser 

positivos o negativos. Si es negativo, la corriente es de salida. 

Los valores del equipo y de otros parámetros están contenidos en la 

matriz EP(i, j l donde i es el número de la unidad y J es el número del 

parámetro. Cada unidad puede tener hasta 10 parámetros diferentes. 
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Durante la ejecución. el usuario es informado del valor del comando TIME 

y se le pregunta el tiempo para el primer cambio en las variables de estado. 

Dichos cambios se pueden llevar a cabo al simular procesos inestables o al 

simular acciones de control. Además. también se realiza la ejecución de manera 

interactiva. Cada vez que el valor del comando TIME excede el tiempo de 

simulación e~tablecido. la ejecución se completa. 

El DYNSYL fué desarrollado, en primer lugar. para simular procesos en 

ciclos de combustible nuclear, sin embargo, Patterson y Rozsa lo modificaron 

para su uso general en procesos químicos. Es adecuado para la simulación 

dinámica de una serie de unidades, particularmente aquellas que se encuentran 

disponibles en el paquete. Los módulos con que cuenta DYNSYL son los 

siguientes: 

1) Unidad de transporte para el cálculo del equl!lbrlo fislco con 

transferencia de calor (!iquldo-!íquldo ó líquido-vapor). 

2) Reactor de tanque agitado. 

3) Controlador. 

4) Tubería. 

S) Bomba. 

6) Reactor tubular. 

7 J Columna de destilación con condensador y reboller, 

8) Intercamblador de calor, 

9) Extractor para uranio y pl.utonlo (coextracclón ó separación). 

10) Preclpltador de plutonio. 

11) Concentrador de plutonio. 

La utilidad de este programa se engrandece por su representación gráfica 

y por sus partes interactivas, además de que permite desarrollar más módulos 

para su expansión. 

40 



Z.6 DPS 

El Simulador Dlnámlco de Procesos, desarrollado por Thambynayagam y 

colaboradores en 1981, emplea un método de tipo modular para el análisis del 

comportamiento del. régimen dinámico de los procesos químicos. Huchos modelos, 

conocidos como elementos o unidades (combinaciones especificas de elementos) 

están presentes en la l lbrería del DPS. El usuario puede crear nuevos 

elementos e incluirlos en la librería. Es posible resolver sistemas de 

ecuaciones diferenciales y algebraicas de la misma forma que lo hace un 

lenguaje de simulación digital tal como el CSMP. Las entradas y las salidas ·de 

muchos de los modelos son flujos de proceso¡ otros modelos, aunque no emplean 

flujos de masa, usan flujos de l.nformaclón. Una aplicación común, en donde 

sólo se involucran al flujo de información, es la simulación de sistemas de 

control empleando funciones de transferencia. La simulación de sistemas 

incluye controles y detectores, por consiguiente, involucra tanto a procesos 

como a flujos de información. 

De la misma forma que el PRODYC, el DPS tiene la opción de obtener la 

solución en el régimen permanente de las ecuaciones propuestas en el modelo 

matemfltlco. Otra característica importante es su habilidad de tomar una gran 

variedad de pruebas discretas que generalmente se presentan en las industrias 

de proceso tales como apertura/cierre de válvulas, arranque/paro de bombas, 

etc. El programa interactivo DPS se describirá en las siguientes cuatro 

secciones. 

ll PROBLEMA 

El usuario propone el título del problema a resolver, los datos y 

especifica el tipo de unidades que desee calcular, así como también el tipo de 

lnformac16n de la salida. 

Zl COHPONENTE 

En esta sección, el usuario tléne'-que·-:dar nombres· a los componentes que 

tomarán parte en la simulación, ~~i ·¿~~~---~~~~b1é~ los valores numéricos de sus 

propiedades tales como densidacl~ .'éht~Íp0Í~- del. liquido o del vapor, capacidad 

41 



calor1fica, presión de vapor, constantes de equillbrio y pesos moleculares. 

También se permite introducir los datos por medio de polinomios. 

3 l TOPOLOG 1 A 

El diagrama de flujo de proceso es representado por medio de un diagrama 

de bloques, con interconexiones entre sí, que emplea flujos de proceso asi 

como también flujos de información de los modelos disponibles del programa 

principal. Cada corriente y cada parte del equipo es representada en el 

diagrama. 

Los flujos de proceso son denominados monocorrientes o corrientes de 

proceso dependiendo si contienen un solo componente o más de un componente, 

respectivamente. Los flujos tales como el vapor de un reboller, el agua de 

enfriamiento de un condensador o el combustible de un calentador son 

denominados monocorrientes. 

Los modelos que presenta el DPS son de dos tipos. Los modelos básicos, 

denominados elementos, son usados conjuntamente con las corrientes de proceso 

o asociados solo con el flujo de información. En la Tabla 2.4 se presentan 

algunos elementos del simulador OPS. El otro Upo de modelos, conocidos como 

unidades, son mucho más complicados y están compuestos de elementos; 

la Figura 2. 4a muestra un diagrcma esquemático de un mezclador y la 

Figura 2. 4b el diagrama de bloques elaborado por el DPS. Las dos corrientes 

que son mezcladas se combinan en el diagrama de bloques por medio del elemento 

STAD antes de entrar a los elementos del tanque TANKQ. La corriente 

agua/metano! STJ entra a STAD directamente en proporción previamente 

establecida en FDHW. Sin embargo, la corriente de entrada de agua ST1 viene de 

un cabezal que pudiera estar sujeta a fluctuaciones de presión. Por lo tanto, 

el ele!Jlento válvula VALVEPL se agrupa al elemento CVFLOWCO, el cual 

proporciona el coeficiente de descarga y la apertura de la válvula. La misma 

combinación de elementos es usada para la descarga de salida. El elemento 

l.EVELC se agrupa con TANKQ para controlar el nivel del líquido en el tanque 

mientras es alcanzada la presión de la válvula. Lo anterior es indicado por la 
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Incorporación de corriente de proceso 

Bomba 

Corriente con retraso de tiempo 

Válvula para liquido de proceso 

Válvula para liquido exclusivamente 

Válvula para gas de proceso 

Válvula de control para liquido de 
proceso cuando el flujo varia 
con la calda de presión 

Válvula de control para gas de 
proceso cuando el flujo varia 
con la calda de presión 

Válvula de control para gas 
exclusivamente cuando el flujo 
varia con la calda de presión 

Función lineal para válvula de 
conlrol 

Función equivalente para 
válvula de control 

Coeficiente para válvula de 
flujo 

Interruptor de flujo de 
proceso 

Tabla 2.4 Lista parcial de elementos del DPS. 
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STAD 

PUMP 

PIPE 

VALVEL 

MVALVEL 

VALVEPL 

VALVEPL 

VALVEPG 

MVALEPG 

CVLINEAR 

CVEOPER 

CVFLOWCO 

CHCOCK2 



Indicador de nivel 

Controlador 

Función de transferencia 

Comparador 

Función de transferencia 
tipo pulso 

Almacenamiento de ceros 

Función de tamaño de paso 

Función tipo rampa 

Función limite tipo rampa 

Función tipo pulso 

Función seno 

Punto de burbuja 

Punto fijo 

Flash Isotérmico 

Flash adiabático 

Flash liquido-vapor 

Valor de K para corriente 
de proceso 

LEVELC 

PID 

LTRANS 

CMPSUM 

STRANS 

ZHOLD 

STEP 

RAMP 

PLATHB 

PULSE 

SINE 

BPT 

OPT 

TFLASH 

OFLASH 

RFLASH 

KVALUE 

Tabla 2.4 Lista parcial de elementos del DPS (continuación). 
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Valor de K para corrientes 
múltiples de proceso 

Función para reacción qulmica 
homogénea 

Divisor de corriente de proceso 

Divisor en equilibrio 

Flash en equilibrio 

Separador de componentes 

Tanque de proceso 

Reactor 

Compresor 

Tanque flash con acumulación 

Columna de destilación con 
balances de masa total y 
por componentes 

Condensador total 

Acumulador 

Rebollar 

lntercambiador de calor de 
tubos y coraza para liquido 
de proceso 

KVALUEM 

ARRH 

SPLIT 

EQSEP 

EQSEPK 

CRSEP 

TANKQ 

REACTL 

COMPRESS 

FLASHDRUM. 

DISTMC 

CONDSC 

ACCUMUL 

REBOILTB 

HEATEXMP 

Tabla 2.4 Lista parcial de elementos del DPS (continuación). 
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linea punteada de la Figura 2.. 4b. Para describir la topología del DPS, cada 

corriente y cada elemento es codificado, por ejemplo, el elemento válvula se 

convierte en 1'VLDS", el elemento asociado en "CVD" y ST4, STS y ST6 en "IN", 

.. OOT" y "PROD", respectivamente. 

4) DESCRIPCION 

Los datos necesarios para describir el problema de un caso en particular 

se compone de las siguientes fases: especificaciones, métodos de cálculo, 

operaciones y salidas. Dentro de las especificaciones se dan las variables y 

los parámetros para el ajuste de válvulas, así como también los códigos de 

apagado y encendido del sistema. 

Se puede usar una rutina de integración propia del DPS, o 

alternativamente, el usuario puede ligar cualquier rutina que desee. Si la 

información tal como el ·paso de integración, la magnitud del error, etc. no es 

proporcionada, son empleados valores preestablecidos por el DPS. 

Son descritas las secuencias de prueba con respecto al tiempo .. ' ,;,: 

transcurr.ido1 :_. así como también acciones tales como el cálculo del régimen 

permanente,, ,la _integración alrededor de un período de tiempo establecido, el 

cierre y la apertura de válvulas, etc. 

Finalmente, el usuario especifica el formato y los símbolos a ser 

empleados en las salidas gráfica y tabuI:ar9. 

Z. 7 PROCESOS BATCH Y SEMI CONTINUOS 

Un proceso batch 6 semicontinuo (B/SC) es lndlscutlblemente un sistema 

dinámico, por lo tanto, un programa de simulación para esta clase de procesos 

básicamente llene las mismas características que poseen los simuladores 

disef\ados para procesos continuos. Además, existen otras características que 

no poseen los simuladores dlnflmicos de procesos continuos y que presentan 

ciertas ventajas. Dichas características son: 
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1) CAMBIOS DISCONTINUOS EN EL ESTAOO DEL SISTEMA 

Frecuentemente. en las operaciones B/SC, el tiempo de proceso es 

definido 1mplíc1 lamente a través de la adqulslclón de un estado establecido 

tal como la concentración de ciertas especies, la temperatura o el nivel de un 

tanque. Para conformar dichas dlscontlnuldades en las trayectorias de estado, 

el simulador deberá poseer la capacidad de identificar la frecuencia de las 

pruebas, ejecutar la lógica adecuada y finalmente Iniciar la integración. 

2 l CAMBIOS CONSTANTES EN LA DIHENSION 

En los procesos B/SC, el equipo de proceso no siempre está .en 

funcionamiento. Algunas unidades pueden ser usadas de manera intermitente, 

como resultado de la fluctuación en la dimensión y forma de las ecuaciones de 

estado que deberán ser resueltas para dichas unidades. Por otra parte, en un 

contexto mul U componente, son empleadas condiciones de proceso y de especies 

distintas mientras se lleva a cabo la simulación. 

3) REARREGLO DINAM!CO DE LAS IBAYECTORIAS DE PROCESO 

En procesos batch es muy común que varias partes del equipo puedan 

servir para una operación en particular. Mientras se fija la secuencia de 

pasos para un producto dado, un equipo debe estar sujeto a su disponibilidad o 

a su prioridad que se le halla asignado. Además, los productos· pueden tener 

diferentes características y, por lo tanto, diferentes propiedades que deberé.o 

ser calculadas. Por lo tanto, la matriz de proceso no podrá permanecer fija, 

por lo que es necesario que se actualice continuamente. 

En contraste, con los programas para el régimen permanente, se ha 

prestado cierta atención al desarrollo de programas de simulación para 

procesos B/SC. Existen trabajos realizados para procesos específicos 

presentados por Youle ( 1960), Embury y colaboradores (1977), Overturr y 

colaboradores (1978 l y Mlner y colaboradores (1980 l. Frult y colaboradores 

(1974) y Czulek (1982) desarrollaron sistemas de aplicación general; el 

primero se basa en la estructura empleada por GASP IV y el segundo en la 

estructura de SIMULA 6718. 
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2.7.1 BOSS 

El primer simulador de aplicación general para los procesos B/SC fué 

desarrollado por Joglekar y Reklaltls en 1982 y más tarde por el propio 

Joglekar y colaboradores en 1983. Conocido con el nombre de BOSS y de 

estructura modular, consiste de una serle de modelos individuales de cada una 

de las unidades de proceso. Las ecuaciones algebraicas y diferenciales se 

resuelven slmultaneamente empleando un programa de integración implícito 

conocido como I..SOOAR, desarrollado por Petzold y Hlndrnarsh en 1982, el cual es 

adecuado para el ajuste de matrices dispersas. Cada unidad está. representada 

por una ecuación de estado, por un Jacoblano opcional -y por una subrutina para 

ajuste de prueba. 

Cada una de las subrutinas de prueba codifica operaciones lógicas de 

cada unidad hasta llegar a un punto de decisión en su trayectoria de estado, 

por ejemplo, detectan si está "lleno" 6 11 vacio" 1 "frío" 6 "caliente•, 

"apagado" 6 "'encendido", etc. El simulador utiliza una estrategia de 

interpolación especial para detectar la frecuencia de las pruebas de estado y 

realiza decisiones futuras dependiendo del tiempo de prueba de frecuencia 

conocida. 

El sistema llene la capacidad de actualizar el vector de estado .dinámico 

para ordenar eficientemente los cambios en la dimensión de estado. Estos 

cambios se presentan en los procesos B/SC así como también en las unidades de 

proceso individuales que fluctuan de un estado activo a un estado pasivo y de 

un producto a otro. 

BOSS además realiza programaciones lógicas que permiten la selección 

dinámica de las unidades de proceso basadas en su dlsponlbllldad y en las 

prioridades asignadas por el usuario. 
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Z.8 MOOELAOO Y SIHULAC!ON D!NAKICA DE LA DESTILAC!ON 

El incentivo ec0n6mico es de gran· importancia para la apllcac16n de la 

simulación dlni\m.1C:a en las columnas de destUaclón multlcomponente para 

mejorar su .. eflclencla y ahorrar energía. Hlx y colaboradores, en 1977, 

estimaron· qu~ ··un ahorrro del 10Y. en el consumo de energía en los E. U. A., o 

sea, 2. x 1014 BTIJ' s, representa un ahorro de 500 millones de dólares al afto. . ·- ' . 
La slmulac~6n_ .dinámica permite al dlsei'i.ador determinar si es conveniente 

operar ~? !'§.&lm~n permanente, si el equipo de control es el adecuado para una 

operac16n ·eficiente y si la integración de energía propuesta será la óptima . 
• , ;,,,:· '>• '. 

El ~odelado dinámico de la destllac~ón ha recibido gran atención como se 

observa_ ~n ~a Tabla 2..5. Entre estos trabajos existe W1 acuerdo uniforme con 

resp_eCt.0 .. i( las _s~poslciones planteadas para llevar a cabo la simulación, las 

cuales son: 

1) El liquido de cada plato presenta mezclado perfecto. 

2) La acumulación de vapor en los platos es muy pequeña. 

3) El retraso en el transporte del liquido y del vapor entre los platos 

es muy pequet\o. 

4) La temperatura es uniforme en cada plato. 

Varios estudios demuestran la dinámica que se presenta en los platos 

como lo establece la fórmula del vertedero de Francis. 

Sin embargo, como se verá mas adelante, se presentan sauchas diferencias 

en la integración numérica de las ecuaciones. Una columna común se modela 

mediante miles de ecuaciones diferenciales ordinarias (EDO" S), las cuales 

pres"entan un amplio rango de respuesta que va de unos cuantos segundos a 

varias horas. En lo que respecta a los sistemas rígidos de ecuaciones 

diferenciales ordinarias es muy común que se inviertan muchas horas en llevar 

a cabo la simulación dinámica, aún en las computadoras más veloces. 
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Destilación binaria Gerster y colaboradores (1961, 1964) 

Huckaba y colaboradores (1963, 1967) 

Simonsmeier y colaboradores (1977) 

Modelos aproximados Welgand y colaboradores (1972) 

Buffham (1974) 

Sistemas complejos Kim y Frledly (1974) 

Destilación multlcomponente Mah y colaboradores (1962) 

Waggoner y Holland (1965) 

Distefano (1968) 

Howard (1970) 

Ballard y colaboradores (1978) 

Ballard y Brosilow (1978) 

Morris y Svreck (1981) 

Prokopakis y Seider (1980, 1983) 

Interacción de columnas Cook y Brosilow (1960) 

Procesos de separación Cho y Joseph (1980) 

Tabla 2.5 Modelos dinámicos y simulación de la destilación. 

52 



Z.8.1 SOUJCION NUMERICA 

Los sistemas de ecuaciones generados en la simulación dinámica de la 

destilación son conocldos como sistemas rigldos. Tales sistemas no se pueden 

resolver correctamente empleando algoritmos tales como el Runge-Kutta o los 

métodos Predictores-Corre<:tores, debido a que el tamaño de paso máximo de 

estos algoritmos depende de la respuesta del sistema. Por esta razón, son 

necesarios muchos pasos y mucho tiempo para calcular la trayectoria. 

El método alternativo para la integración de sistemas rígidos es aplicar 

el algoritmo de integración lmplíclto desarrollado por Gear en 1971, el cual 

puede tomar tamafios de paso relativamente grandes. Desafortunadamente, cuando 

se aplican algoritmos lmplicltos a la destllaclón 1 se presentan serios 

lnconvenlentes debldo 1 prlnclpalmente, a dos razones: 

1) Requieren de la solución de las ecuaciones no lineales en cada paso 

de integración. 

2.) Requieren de la construc_~~6n de la matriz Jacobtana, la cual es 

bastante tediosa de calculai-: 

Por lo tanto 1 el asunto se complica mucho cuando se traba:Ja con varias 

columnas interconectadas entie sí. 

En 1973. Ballard' y BrosUow integraron las ecuaciones MESH empleando un 

Runge-Kutta seml-lmpliclto de segundo orden y un Euler modificado para estimar 

los errores de truncaclón. De 1980 a 1983, Prokopakls y Selder aplicaron un 

Runge-Kutta seml-lmpl!clto modificado denominado SIRK. 

En 1978 1 Ballard y colaboradores compararon cinco casos empleando el 

Runge-Kutla seml-implíclto y el método del trapezoide como lo describe 

Holland. En cada paso, fué simulada una hora de régimen dinámico empleando un 

tamatí.o de paso variable, el cual no era mayor a un minuto. Los resultados 

presentados en la Tabla 2. 6 muestran el éxito relativo del método seml

impl!clto Runge-Kutta•. 
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Separador de 30 Rendimiento 0.53 0.35 
C3/C4 del rebollar 

Prelracclonador 21 Relación de 0.27 0.30 
allmentaclón 

Fracclonador 80 11 Relación de la Sin convergencia 3.00 
dagas corriente lateral 

Separador de 65 20 Composición de Sin convergencia 3.00 
gas natural la alimentación 

Separador de 65 20 Relación de 5.50 2.80 
gas natural allmentaclón 

Tabla 2.6 Comparación de las técnicas de solución. 
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En el siguiente capítulo se mo~trará brevemente un estudlo acerca del 

control •feedback• y lol3 distintos controladores que son aás: comunmente 

utilizados en este Upe> de sistema. la comparación de respuesta de algunos de 

ellos y su aplicac16n en los ciclos de control de variables. as1 como también 

los sistemas operativos para control en tiempo real. debido a que son la base 

fundamental para mantener una operación óptima del equipo y de los parámetros 

que lntervlenen en la simulación dinámica de lo$ procesos quí111.lcos. 
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3. 1 IN1ROWCCION 

Los sistemas de control se han desarrollado rápidamente, volvlendose 

cada vez más versátiles y complejos. Incluso, son auxlllares f'undamentales de 

los Jngenleros Químicos para mantener el óptimo f'unclonamlento de los procesos 

industriales. Además dichos sistemas han llegado a ser pieza clave para una 

operación rentable dentro de las plantas de proceso. Su evolución ha sido tal 

que Incluso personas que se dese11pefia.n en la industria de procesos y que no 

tienen nada que ver con la ingeniería, pueden operarlos sin tener un 

conocimiento previo acerca del tema. 

Debido al gran aumento en los costos de energéticos, a la 1111.ltada 

disponibilidad de materias primas y a las estrictas medidas ambientales y de 

seguridad, las industrias, en el momento actual, trabajan con operaciones cada 

vez más rigurosas que en el pasado. Estos factores son el pilar en donde se 

desenvuelven el disefio. la selección. la operación, el mantenimiento y la 

optimización de los sistemas de control de procesos. 

Por otra parte, en la actualidad, el punto clave en las industrias de 

procesos químicos es la productividad y en el futuro seguramente se dará mayor 

énfasis a esta cuestión. 

Finalmente, una de las razones por el interés en el control de procesos 

es debido a que los Ingenieros han visto al desarrollo del control como una 

alternativa para una mayor productividad. 
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CAPITULO 111 

ANALISIS DE RESPUESTA Y CONTROL DE LOS PARAMETROS 

INVOLUCRADOS EN UN PROCESO QUIMICO 



3.2 CONTROL "FEEDBACK" 

Considérese el proceso generalizado que se muestra en la Figura 3. ta. el 

cual posee una salida y. un disturbio d y una variable manipulable m. El 

disturbio d, también conocido como carga o carga del proceso, cambia de una 

manera impredecible y el objetivo del control es mantener el valor de la 

sallda y en un valor deseado. La acción del control "feedback" se lleva a cabo 

de la siguiente manera: 

1) Mide el valor de la salida (flujo, presión, nivel de líquldo 1 

temperatura, composición) mediante un instrumento de medición adecuado y se lo 

asigna a Y •• 

2) Compara el valor y. con el valor deseado Ysp (set polnt o punto de 

ajuste) que se quiere obtener para el proceso. Calcula la diferencia, 

desviación o error de la siguiente forma: 

E = Ysp - ~ (3.1) 

3) El valor de la desviación E se le envla al controlador principal. El 

controlador cambia el valor de la variable manipulada m para reducir la 

magnitud de la diferencia e. Por lo general. el controlador no altera 

directamente la variable manipulada, sino que es usado otro instrumento 

(comunmente la válvula de control) conocido como elemento final de control. La 

Figura 3. lb muestra lo descrito anteriormente. 

Al sistema de la Figura 3. la se le conoce como "sistema de ciclo 

abierto", en contraste con el sistema de control "feedback" de la Figura 3. lb 

al cual se le conoce como "sistema de ciclo cerrado". Cuando el valor de d 

cambia, la respuesta del primer sistema se le denomina "respuesta de ciclo 

abierto•, mientras que a la segunda se le conoce como .. respuesta d~ ciclo 

cerrado"6, 
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La figura 3. 2 presenta algunos ejemplos de sistemas de control 

•feedback•. 

1) Control de flujo. - En las Figuras 3. 2a y b se muestran dos sistemas 

•reedback• para mantener el flujo F en el valor deseado F •P. 

2) Control de presión.- El sistema •reedback• de la Figura 3.2c mantiene 

la presión de los gases en el tanque a un valor deseado P •P. 

3) Cont:rol de nivel de liquido.- Las Figuras 3.2d y e muestran dos 

sistemas "feedback .. empleados para el control de los niveles de liquido en la 

columna de destilación y en su tanque acumulador de condensados. 

4) Control de temperatura. - El slstema de la F"igura 3. 2f mantiene la 

temperatura de la corriente caliente de salida a un valor deseado T•P. 

5) Control de composición.- La composlc16n es la variable controlada en 

el sistema de mezclado de la Figura 3.2g. El valor deseado es C•P' 

Para simplificar la representación de un sistema •reedback .. se utiliza 

un circulo que sustituye al mecanismo controlador, el cual puede contener las 

siguientes abreviaciones: 

fC para control de flujo. 

PC para control de presión. 

LC para control de nivel de liquido. 

TC para control de tempera tura. 

ce para control de composición. 

así como también cuadros que sustituyen al lnstrumentO de medición y a la 

transmisión y que contienen las abrev laclones LT, TT, PT, FT y CT. Las Figuras 

3. 3a y b son equivalentes a las Figuras 3.2b y d, respectivamente. 
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FIGURA 3.2 EJEMPLOS DE SISTEMAS FEEDBACK 

(a) CON'TROL DE FLUJO (b) CON'TROL DE FLUJO 

(e) CON'TROL DE PRESION (d) CON'TROL DE NIVEL DE LIQUIDO 

PO = PRESION DIFERENCIAL 
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FIGURA 3.2 EJEMPLOS DE SISTEMAS FEEDBACK 
{CONTINUACION) 

(o) CONTROL DE NIVEL DE LIQUIDO (Q CONTROL DE TEMPERATURA 

(g) CONTROL DE COMPOSICION 

PO = PRESION DIFERENCIAL 
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FIGURA 3.3 REPRESENTACION SIMPLIFICADA DE 
LOS CICLOS DE CONTROL FEEDBACK 
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Por lo tanto, los elementos bá.sicos de un ciclo de control •feedback• 

son ·los ·siguientes: 

1) Proceso.- El ~quipo junto con las operaciones unitarias físicas o 

químicas que se llevan a cabo (tanques, intercambiadores de calor, reactores, 

columnas de ~estllación, etc.). 

2) Instrumentos de medición o medidores.- Por ejemplo, teraopares para 

temperatura, diafragmas para presión o nivel de liquido, placas de orificio 

para flujo, cromatógrafos de gases o analizadores espectroscópicos para 

composición, etc. 

3) Transmisor y lineas de transmisión. - Utilizados para cambiar la sef\al 

del medidor, llevar la sef\al del instrumento de medición al controlador y 

enviar la sel\al de control del controlador al elemento final de control. Estas 

lineas pueden ser neumáticas (aire comprimido o liquido) o eléctricas. 

4) Controlador.- Incluye también la función del comparador. El 

controlador .es la unidad lógica que decide en cuánto se debe cambiar el valor 

de la variable manipulada. Requiere la especificación del valor deseado (set 

Í>olnt). 

5) Elemento final de control.- Generalmente es una válvula de control. 

Este es el instrumento que recibe la sef'íal de control del controlador para 

llevar a cabo el ajuste físico del valor de la variable manipulada. 

El comportamiento de cada uno de estos elementos puede ser descrito por 

una ecuación diferencial o una función de transferencia equ1valente20. 

En otras palabras, un ciclo básico de control "'feedback"' consta de un 

instrumento de medición que detecta la variable en estudio, un transmisor que 

convierte la sefíal del medidor en una sef\al neumática o eléctrica equivalente, 

un controlador que compara esta sefial con el set point produciendo una sefial 

de .control apropiada, y, finalmente, un elemento final de control que cambia 
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'el valor :de la .varla~l~ manipulada. Por lo ge{leral, el elemento final de 

control es una válvula de control operada con aire que abre y cierra para 

cambiar el flujo de la corriente manipulada. 

El instrumento de medición, el transmisor y la válvula de control se 

encuentran localizados en el equipo de proceso, o sea, en campo. El 

controlador generalmente se localiza sobre un panel en un cuarto de control 

que se encuentra a cierta distancia del equipo de proceso. 

La mayoría del equipo de control usado en plantas químicas y 

petroquimicas es neumático o electrónico. Los instrumentos neumáticos constan 

de dispositivos mecánicos como los diafragmas. Funcionan por medio de una 

corriente de aire de instrumento entre 20 y 25 pslg. Por lo general, aceptan 

una sefial de entrada de 3 a 15 psig de aire a presión y producen señales de 

salida alrededor del mismo rango. Los controles neumáticos son ampliamente 

utilizados por su seguridad, bajo costo y por ser a prueba de explosiones. El 

último factor puede ser extremadamente importante en muchas plantas de 

proceso. 

Los instrumentos de control electrónico son básicamente computadoras 

analógicas de fabricación especial constituidas por circuit~s en estado 

sólido. Funcionan con vol tajes de 117 volts C. A. o de 24 volts C. D. El tipo de 

seriales de entrada y de salida varia de un fabricante a otro. Los instrumentos 

electrónicos son mucho más caros que los neumáticos, en ocasiones por un 

factor de 2. Su uso se justifica cuandO del cuarto de control se localiza a 

una distancia considerable del proceSo ·o 'cuand!> se requiere de una transmisión 

lnstantá.nea de sei\ales entre el proceso y el cuarto de control. 

En un sistema neumá.tlco, l:~ ~luberí8:' d·e plá.stico o de metal que conecta 

el transmisor al controlador._ y el controlador a la vá.lvula representa el 

retraso dinámico ·en el ci~'t~ d~' cOht~-~i :" Cuando son usadas grandes longl tudes 

de tubería. los rt!tr~s~s e~. ¡~· transmisión pueden llegar a ser muy 

~ig~ificativos y disminuir el ·C.Onlr~i- de ciclos instantáneos, por ejemplo, en 

ciclos de control de flujo.y en ~lgunos ciclos de control de presión. 
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Los sistemas neumáticos son los dlsposltlvos con los que están más 

fa.mlllarlzados los Ingenieros Químicos, debido a que siguen siendo utilizados 

extensamente en las industrias de proceso. Todos los conceptos del análisis y 

diseño de estos sistemas se aplican a los sisteaas electrónicos. 

Finalmente, también localizado en el cuarto de control está el 

instrumento de operación manual/automático. Durante el arranque o bajo 

condiciones anormales, el operador tiene que ajustar la posición de la válvula 

de control por sí mismo ~n lugar del controlador. En la posición •manual•, el 

operador puede mover la válvula por medio de una perilla (un regulador de 

presión en un sistema neumático o un potencló11etro en un sistema electrónico). 

En la posición "automático", la señal de salida del controlador se di1~ige a la 

válvula. La perilla sobre el panel de control regula el set polnt del 

controladortl. 

3. 3 CONffiOLAOORES 

Entre el instrumento de medición y el elemento final de control se 

encuentra el controlador. Su función es recibir la sef\al de salida medida 

y. (t) y compararla con el set polnt Yap para producir una seJ\al actuante c(t) 1 

de tal forma que regresa la salida al valor deseado Ysp. Sin embargo, la 

entrada al controlador es el error e(t) = Ysp - y,. (t) y su salida es c(t). Los 

distintos tipos de controladores "feedback• difieren entre sí en la forma como 

relacionan e(t) con c(tJ. 

La seftal de Sd.l ida de un controlador •feedback• depende de su 

construcción, la cual puede ser una sel\al neuaática (aire compriraido) para 

controladores neumáticos o eléctrica para controladores electrónicos. 
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: Los -controladores .. feedback" que existen son: 

1) Control proporcional. 

2) Control Integral. 

3) Control derivativo. 

4) Control proporcional-integral. 

5) Control proporcional-derivativo. 

6) Control proporcional-integral-derivativo. 

De todos ellos, los más comunes son el proporcional, el proporclonaJ

integral y el proporcional-integral-derivativo. Los detalles de su 

construcción difieren de fabricante a fabricante, sin embargo, sus funciones 

son esencialmente las mismas. 

3. 3.1 CONTROL PROPORCIONAL 

Su salida actuante es proporcional al error: 

c(t) = Kc e(t) + e;. (3.2) 

donde: 

Kc = Ganancia proporcional del controlador. 

c. = Sef\al de referencia del controlador, o sea, la sef\al actuante 

cuando e = O. 

Un control proporcional se describe por el valor de su ganancia 

proporcional Kc o por su Banda Proporcional PB equivalente: 

100 
PB = -

Kc 
(3.3) 

La banda proporcional genera el rango alrededor del cual el error debe 

cambiar para llevar la sef\al actuante del controlador a su valor máximo. 

Coniunmente, 1 :s PB :s 500. La Figura 3.4a muestra la acción del controlador 
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para e(t) • Yap - l'- (t). 

51 Kc; es grande, PB será pequei\o y vlsceversa. La ganancia puede ser 

positiva o negativa por ajuste de un selector que se encuentra en el 

conl"rolador. Una ganancia positiva aumenta la salida del controlador cuando ·1a 

sef\al del proceso disminuye (controlador de acción inversa). Para una ganancia 

negativa, la salida del controlador disminuye, asi como también la del proceso 

(controlador de acc16n directa). El signo correcto de la ganancia depende de 

la acción del transmisor (generalmente es directa), de la acción de la válvula 

(apertura o cierre) y del efecto de la variable manipulada ~obre la varla't?le 

controlada. 

Por ejemplo, supóngase que se desea controlar la temperatura de un 

lntercamblador de calor con una válvula de apertura. El transmisor de 

temperatura es de acción directa. es decir, cuando la .temperatura aumenta, la 

salida del transmisor aumenta. Se quiere disminuir el flujo de vapor cuando la 

temperatura aumenta, por lo tanto, la salida del controlador disminuirá cuando 

la temperat.ura se incremente. Sin embargo, el controlador será de acción 

inversa. 

Si se enfria en lugar de calentar, entonces el flujo enfriado deberá 

incrementarse cuando la temperatura aumente. Ahora bien, la acción del 

controlador seguirá siendo inversa si la válvula de control se cambia por una 

válvula de cierre para asegurar el máximo enfriamiento. 

Una de las cuestiones más importantes qu.e deben examinarse al ajustar un 

ciclo de control "'feedback"' en un proceso es que la acción del controlador sea 

correcta20. 

Por otra parte, deflnlendo la desviación c' (t) de la sellal actuante 

como: 

c' (t) = c(t) - c. (3.4) 
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y tomando a: 

e' (t) = _Kc E(t) (3.5) 

se obtiene" i8'' rUn616n ·d.e! t"ratlsíerencla para un control proporcional: 

(3.6) 

La acción proporcional 1t1ueve la válvula de control en proporción directa 

a la .rnagnl tud del error. La acción integral mueve la válvula en base al tiempo 

integral del error como se muestra en la Figura 3. 4b: 

Kc ! c(t) = -- e(t) dt + c 0 1:¡ 
(3. 7) 

donde: 

i:1 = Constante de tiempo integral o de reajuste, mln. 

51 no hay error. la sal ida del controlador no moverá la válvula de 

control. Como el error puede ser positivo o negativo, la integral del error 

aumentará o disminuirá la sal ida del controlador dependiendo de la acción de 

dicho controlador (directa o inversa). 

Muchos controladores son calibrados en minutos/repetlc16n, un término 

que se der1va de una prueba que consiste en enviar al controlador una sei'i.al de 

error constante de 1 psi y observar cuánto tiempo le toma a la acción integral 

producir una salida de 1 psi {repitiendo la misma acción que haría un 

controlador proporcional con una PB de 100). Sin embargo. se deben tomar 

ciertas precauciones en el ajuste de este tipo de controladores, debido a que 

algunos fabricantes calibran sus Instrumentos· en repetlciones/mlnuto. el 

térinino recíproco del usado aquí. 

68 



La finalidad bá.sica de la acción integral es llevar al proceso a su set 

point cuando se presenta un disturbio. Esto es conocido como •error cero•. La 

acción integral o de reajuste no es muy preferida debido a que aumenta la 

oscilación del ciclo de .control y lo lleva a la inestabilidad. No obstante, se 

le requiere para eliminar el error del régimen permanente. 

La fWlción de transferencia de un control integral es: 

G0 Csl = i;, 
T¡ S 

(3.8) 

3. 3. 3 COITTROL DERIVATIVO 

El propósito de la acción derivativa, también conocida coao acción 

anticlpatorla, es la de predecir en el proceso el cambio de error. Su salida 

actuante es: 

de 
c(t) = K0 't¡, ~ + e; (3.9) 

donde: 

To e Constante de tiempo derivatlVo, min. 

En teoría, la acción derivativa siempre proporcionará una respuesta 

dinámica en muchos ciclos, sin embargo, en algunos otros, surgen problemas que 

hacen del uso de esta acción indeseable. La función de transferencia para un 

control derivativo ideal es: 

(3.10) 

Físicamente, es imposible llevar a cabo una acción derivativa perfecta, 

además de que la acción derivativa ideal no puede ser realizada como tal. Las 

unidades derivativas 9 Wlidades con retraso de carga son empleadas para 

conseguir una acción derivativa aproximada. La Figura 3.4c muestra la acción 
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de un control derivativo ideal13. En el dominio de Laplace, su fWlción de 

transferencia está dada por la siguiente expresión: 

donde: 

Tp S + 1 

a. Tp S + 1 
(3.11) 

et • Constante de controles comerciales cuyos valores van de 1/6 a 1/20. 

3.3.4 OlHTROL PROPORCIONAL-INTEGRA!. (PI) 

Conocido comunmente como control proporcional mas reajuste. Su sefíal 

actuante relacionada con el error está dada por la siguiente expresión: 

l 

c(t) = Kc e(t) + ~ ( e(t) dt + e; 
Tl l (3. lZ) 

El tiempo de reajuste Ti es un parámetro ajustable y, en ocasiones, está 

expresado en minutos por repetición. Generalmente, está en el rango de 0.1 :S 

-r1 ::s 50 min. 

Algunos fabricantes no calibran sus controladores en términos de T¡ sino 

usando su reciproco 1/Ti (repeticiones por minuto), el cual es conocido como 

relación de reajuste. 

En este punto seria conveniente examinar el origen del término 

•reajuste•. Considérese que el error cambia en un orden de magnitud e. La 

Figura 3. 5 muestra la respuesta de la salida de un controlador, calculada por 

medio de la ecuación (3.12). Obsérvese que inicialmente la saUda del 

controlador es Kc E Cla contribución del término integral es cero). Después de 

un periodo de Ti minutos, la contribución del término integral es: 
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i::. TI¡ 
-- e(tl 

T¡ 

!:'., 
dt =~e T 1 =!:'.,e (3.13) 

~s~o e~~- ~a .acción: .del c~ntrol integral •repite• la respuesta de la acción 

proporciOnal. Dicha repetición se lleva a cabo cada 't'¡ minutos y le ha dado su 

.nombre a_Í_ Í-~.~juste de 'tiempo. Por lo tanto, el tlempo de reajuste es el tiempo 

que necesl.ta el controlador para repetir la acc16n proporclnal lnlclal 

cambiando· así su salida. 

La acción integral provoca en la salida del controlador c(t) un cambio 

proporcional al error existente en la salida del proceso. Por consiguiente, 

dicho controlador puede eliminar incluso pequerios errores. 

De la ecuación (3.12) es fácil demostrar que la función de transferencia 

de un control proporcional-integral está dada por: 

G0 (s) = !(,, [ 1 + -
1
-] 

T¡ S 
(3.14) 

El término integral de un control PI provoca que la salida contlnue 

cambiando mientras exista un error. A menudo, los errores no pueden ser 

eliminados rápidamente y dan suficiente tiempo para producir valores más y más 

grandes para ·el· .término integral (por ejemplo, una válvula completamente 

abierta o: cerrada). A esta condición se le conoce como efecto sobre integral. 

Incluso· si el. error· regresa a cero, la acción del control seguirá actuando. Un 

controlador PI necesita de herramientas especiales para poder contrarrestar el 

efecto sobre integral 20. 

Por otro lado, probablemente el 75X de los controles "feedback'' 

utilizados en plantas químicas son de este tipo. La acción integral elimina el 

error en el régimen permanente. Entre más pequel'\a sea la constante de tiempo 

integral T¡, el error será eliminado más rápidamente. Si el sistema llega a 

ser bajoamortiguado, entonces T¡ es reducida, pero si se reduce demasiado el 
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ciclo se vuelve lnestablel3. 

3.3.5 COll1ROL PROPORCIONAL-DERIVATIVO (PO) 

La acción derivativa es usada cuando el proceso tiene un gran numero de 

eleraentos almacenados y. por lo tanto, presenta un retraso considerable de 

transferencia. E'sta ac:clón no puede ser usada 1nd1vldualmente, sin embargo, se 

puede combinar con la acción proporcional o con la acción proporcional ... 

integral. Corno la acción Integral, la acción derivativa en muchos 

controladores PO varía con la ganancia del control. ·La sal ida actuante está 

dada por la siguiente ecuación: 

dE 
c(t) = K0 e(t) + K,, 1j¡ dt + <¡ (3.15) 

y, por lo tanto, su función de. transferencia es: 

G(s) • K0 (1 + To sl (3.16) 

donde: 

Tn ::t._ Constante de tiempo ~erlvatlvo, m1n~ 

La gran ventaja de incluir la acción derivativa al control proporcional 

es el incremento de la ganancia sin producir una oscilación excesiva. 

Frecuentemente~ es posible que el efecto de la acción derivativa al control 

proporcional perml ta un incremento suficlent'9 de ganancia para. reducir el 

desplazamiento (offset) como lo hace la acción lntegra1'6. 

3.3.6 CONTROL PROPORC!ONAL-!NTEGRAL-DER!VATIVO (P!D) 

En la práctica industrial es comunmente conocido como control 

proporcional mas reajuste ma9 relación. La salida actuante de este controlador 

es: 
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• 
c(t) = K0 E(t) +.s._ I E(t) -r, (3.17) 

donde: 

To • Constante de tiempo derivativo, mln. 

T 1 e Constante de tiempo integral, mln 6 m.1n/repeUcl6n. 

Con la presencia del término derivativo, de/dt, el control PID anticipa 

el error que se presentará en el futuro y aplica una accl6n de control que es 

proporcional a la relación de cambio en el error. Debido a esta propiedad, la 

acción del control derivativo, en ocasiones, se le conoce como •control 

anticlpatorlo•. En contraste, los principales inconvenientes de la acción 

derivativa son: 

1) Para una respuesta con error constante no se lleva a cabo el control 

debido a que la derivada del error con respecto al tiempo es cero lde/dt = O). 

2) Para una respuesta dlstorclonada con error cercano a cero puede 

calcular derivadas de orden superior y producir una acción de control que no 

es necesaria20. 

Los controles PID son utilizados en ciclos de control en donde la acción 

derivativa ayuda a compensar un retraso en algún lugar del ciclo. Se emplean 

en clclos de control de temperatura en donde el efecto adverso del retraso en 

un termopar y en su capucha térmica puede ser parcialmente reducido por la 

acción derivativa. El control detecta el movimiento anticipandose al error y 

comienza a actuar sobre la válvula de control, a d1ferencia del control P 6 

PI. 

El problema principal con la acción derivativa es que amplifica 

cualquier distui-bio en la sei\al de proceso produciendo fluctuaciones en la 

posición de la válvula de control. Por lo tanto, la acción derivativa es 

utilizada únicamente en señales que están prácticamente libres de 
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perturbaciones, por ejemplo, en ciclos de temperatura y de presión de gases. 

Nunca es usado en ciclos de control de flujo y rara vez en ciclos de control 

de liiVe113. 

finalmente, la función de transferencia de este tipo de control es: 

Gclsl = K,, [ 1 + T¡°S + 1iJ s ] 

3. 3, 7 COMPARAC!ON DE RESPUESTAS DE LAS ACCIONES DE CONTROL 

CONTINUO 

(3.18) 

Para resumir la discusión hecha anteriormente sobre los dlstlntos tipos 

de controles existentes, se muestra en la Figura 3.6 el comportamiento de 

algunos de ellos, en donde la respuesta de un proceso de dos etapas con 

constantes de tiempo Iguales para un cambio de paso unitario en la carga se 

compara para cuatro acciones de control que son: P, PI, PO y POI, ajustados 

para dar el mismo grado de amortlguaclón. 

1) PROPORCIONAL ( P) 

Puede ser considerado como el caso básico, el cual da una respuesta 

proporcionando una desviación má.xima, un período moderado de oscilación y un 

desplazamiento máximo. 

2) PROPORCIONAL-INTEGRAL (PI) 

EL control no muestra desplazamiento, sin embargo, la eliminación del 

mismo da por resultado una máxima desviación y un largo periodo de oscilación, 

debido al efecto de inestabilidad de la acción integral. Por lo tanto, al 

control se le debe reducir la ganacia proporcional. 

Por otro lado, la combinación del control proporcional e integral 

proporciona los siguientes efectos en la respuesta de un sistema de ciclo 

cerrado: 
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a) El orden de la respuesta se incrementa (ef'ecto de la acción 

Integral). 

b) Se elimina el desplazamiento u offset (efecto de la acción integral). 

c) Como la constante Kc se incrementa, la respuesta se vuelve 

instantánea (efecto de la acción proporcional) y rnás oscilatoria para cambios 

en el set point, o sea, se incrementa la relación de decaimiento y el 

overshoot (efecto de la acción integral). Valores grandes de Kc provocan 

respuestas muy sensibles que pueden llevar a la inestabilidad. 

d) Como disminuye T¡, la respuesta llega a ser más rápida pero más 

oscilatoria con relaciones de decaimiento y overshoots más altos (efecto de la 

acción Integral). 

3) PROPORCIONAL-DERIVATIVO (PD) 

El control lleva al sistema al valor final de régimen permanente en el 

tiempo más corto con la desviación máxima más pequel\a. EL desplazamiento 

residual es más pequetio que en el control proporcional por sí solo. Estos 

efectos se deben a la estabilidad adicional proporcionada por la acción 

derivativa, la cual generalmente permite un incremento considerable en la 

ganancia proporcional. 

4) PROPORCIONAL-INTEGRAL-DERIVATIVO (PID) 

Este tipo de control es una mezcla entre las ventajas y desventajas de 

un control PI y las ventajas del control PD. No hay desplazamiento debido a la 

acción Integral y al efecto estabilizador de la acción derivativa que permite 

un incremento en la ganancia, para reducir la máxima desviación y aumentar la 

velocidad de respuesta comparada con los controles P y PI. El efecto 

desestabilizador de la acción Integral, sin embargo, no permitirá tal 

incremento en la ganancia como en un control PO, por lo que la desviación 

máxima y el tiempo de restablecimiento no son tan efectivos como en un control 

PD. 

La combinación de las tres acciones de control en la respuesta de un 

ciclo cerrado posee las. mismas características dinámicas (iue un control PI. 
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La presencia del control integral disminuye la respuesta del ciclo de un 

proceso. Para incrementar la velocidad de la respuesta. se puede aumentar el 

valor de la ganancia Kc del controlador. No obstante, si se incrementa 

demasiado Kc para obtener una velocidad aceptable, la respuesta se vuelve más 

oscilatoria y puede caer en la inestabilidad. La lntroduccl6n de la acción 

derivativa proporciona estabilidad al sistema. Por lo tanto, se puede obtener 

una velocidad de respuesta aceptable si se selecciona un valor apropiado para 

la ganancia Ke y si se mantienen valores moderados de overshoots y de 

relaciones de decaimiento. 

El control integral se ha oml tldo de esta compa"raclón debido a que esta 

acción se lleva a cabo en procesos de poca capacidad. El efecto del control 

integral en un proceso del tipo considerado anteriormente será relativamente 

pobre (desviación máxima amplia y restablecimiento pequefio) y poco 

representa t1 vo. 

Es importante tomar en cuenta que lo dicho anteriormente es una 

generalización y. por lo tanto, se pueden presentar excepciones en algunos 

sistemas, sin embargo, las características básicas de la eliminación del 

offset por la acción integral y un incremento en la velocidad de respuesta de 

la acción derivativa son fundamentales. 

La cuestión sobre qué tipo de combinación de acciones debe usarse en una 

aplicación en particular no es aquella que pueda ser dada por una respuesta 

definitiva. Idealmente, el controlador más simple que proporcione un control 

adecuado es el que se requiere, desafortunadamente, a menudo no es posible 

asegurar por adelantado que será el más efectivo para una aplicación dada. 

Esto se puede llevar a cabo solo si la aplicación es relativamente simple o si 

se dispone de información suficiente en aplicaciones simllares. 

La importancia del disefio del sistema de control para satlsfa'cer las 

características del proceso no debe pasarse por al~o. sin embargo, debe 

tenerse en mente de que la selección del controlador depende de los 

requerimientos de operación del proceso y de la tolerancia permitida, por 
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ejemplo, valores máximos permitidos para el offset, la desviación y el tiempo 

de restablecimiento. Si el offset no puede ser mantenido en dicho valor, 

entonces debe de ser incluida la acción integral en el control puesto que ésta 

es la Unlca manera de eliminar o reducir el offset en presencia de cambios 

slgnlficatlvos en la carga. La necesidad de la acción derivativa será dictada 

por la desviación máxima y/o por el tiempo de restableclm.lento. Si un offset 

pequef'io no es critico para la operación, entonces se puede omitir la acción 

integral y el uso de la acción derivativa dependerá de otros factores y de sl 

puede ser obtenido un offset pequef'1o a partir del control proporcional sin un 

incremento en la ganancia, generalmente dada por la incorporación de la acción 

derivativa. Debe apreciarse que algunas de estas consideraciones pueden ser 

relativamente poco slgnlflcatlvas para el dlsefio. sin embargo, esto soJo puede 

ser determinado cuando el proceso es puesto en operación 16. 

3. 4 CIC.OS DE CONTROL DE VARIABLES 

Los ciclos de control más comunes son los de nivel, flujo, temperatura y 

presión. El tipo de controlador y sus ajustes utilizados en un sistema 

generalmente son los mismos para cualquier otro. Por ejemplo, muchos ciclos de 

control usan controles PI con una banda proporcional amplia y una acción 

integral instantánea. 

Aquí son descritos algunos de estos ciclos y debe de tenerse en cuenta 

que su descripción está basada en la experiencia. 

1 l CICLOS DE CONmOL DE FLUJO 

los controles PI son los empleados casi exclusivamente. Se utiliza una 

banda proporcional amplia (PB = ISO) o una ganancia mínima para reducir el 

efecto de disturbio de la sef'ial de flujo. Dicho de otra manera, la presión 

diferencial cambia continuamente debido a la turbulencia del flujo. También es 

usado un valor bajo de la constante de tiempo integral o reajuste (T 1 = 0.1 

min/repetición) para conseguir un rastreo instantáneo del set point. 
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21 CICLOS DE CXlNlRDI. DE NIVEi. 

La mayoría de los niveles de liquido representan el recuento material 

utilizado como capacidad de compensación. En estos casos, no importa dónde se 

encuentra el nivel cuando se localiza entre niveles máximos y minlmos. Por lo 

tanto. frecuentemente son usados los controles P en estos ciclos debido a que 

proporcionan un control de nivel promedio. 

Por ejemplo, supóngase que el nivel es ajustado por una válvula de 

control que regula el flujo del liquido fuera del tanque. !.a banda 

proporcional se ajustará para que la válvula cierre cuando el nivel halla 

llegado a un valor mínimo establecido y abra cuando el nivel halla alcanzado 

su valor máximo. Si los niveles máximo y mínimo son el rango del transmisor de 

nivel, entonces se utilizará una banda proporcional de 100 (ganancia de 1). El 

set polnt se ajustará a un nivel del SOX (seMl de 9 psig) y el controlador 

será reajustado en 9 psig. Por "reajuste• se debe entender la calibración en 

•cero• del controlador para cambiar la seJ'íal predispuesta y proporcionclr la 

sefial de salida deseada cuando el error es cero. Así, la salida del 

controlador irá de 3 a 15 psig al igual que la del transmisor. Si se emplea 

una válvula de apertura, el controlador mantendrá la válvula cerrada cuando el 

nivel sea mínimo y abierta cuando el nivel sea máximo. 

Si se desea mantener el nivel en un 30 a Wl SOX del rango del 

transmisor, se debe de ajustar la banda proporcional en SO (ganancia de 2) y 

el controlador en 9 pslg con un nivel y un set point de SSX. 

3) CICl.05 DE CONlROI. DE PRESION 

Los ciclos de presión varian de ciclos instantáneos 1 como en el control 

de flujo, hasta ciclos lentos, parecidos al control de nivel. Un ejemplo de 

un ciclo de presión instantáneo es el de una válvula de estrangulación que 

actua sobre un flujo de vapor en un tanque. La válvula tiene una acción 

directa sobre la presión, por lo que el control puede llevarse a cabo. Un 

ejemplo de un ciclo de control de presión lento es cuando la presión se 

mantiene por estrangulación del flujo de agua a un condensador. El flujo 

cambia el bT para llevar a cabo la condensación en el condensador. Por lo 
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tanto, la dinámica de la transferencia de calor y el retraso del flujo de agua 

a través de la coraza del condensador son introducidos en el ciclo de control 

de presión .. 

4 l CICLOS DE CONTROL DE TEMPERA1\JRA 

Los ciclos de control de temperatura generalmente son lentos, debido a 

los retrasos del medidor y de la transferencia de calor en el proceso. Los 

controles frecuentemente usados en estos ele los son los PID' s. la banda 

proporcional se ajusta en un rango entre 50 y 100 dependiendo del tipo de 

transmisor, del tamaf\o de la válvula de control, etc. El tiempo de reajuste .es 

del mismo orden que la constante de tiempo de proceso: En otras palabras, para 

una respuesta de proceso instantánea, se puede ajustar una T 1 pequefia. La 

constante de tiempo derivativo en ocasiones se ajusta como una constante de 

tiempo de proceso de cuarto orden, dependiendo de la magnitud del 

disturbiol3, 19 . 

3. 5 SISTEMAS OPERATIVOS PARA CONTROL 

Un slstema operativo es un programa interactivo, generalmente 

proporcionado por un proveedor Junto con la instalación del equipo de cómputo. 

Lo anterior caracteriza a una máquina virtual, esto es, todos los componentes 

utilizan el mismo sistema operativo. El sistema operativo proporciona una 

interface de alto nivel entre el usuario y la computadora. 

Los sistemas operativos modernos poseen una estructura independiente con 

un núcleo de caracterísllcas básicas Junto con disposl ti vos periféricos para 

proporcionar elementos más sofisticados. 

Los sistemas operativos en tiempo no real, tales como UNIX, DOS y algunos 

más, generalmente son programas estandarizados en lo referente a comandos y 

estructura de los mismos, a pesar de que el código de cada uno de ellos debe 

de ser preparado para sallsfacer los requerimientos propios del equipo en que 

residen. 
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Lós sistemas operativos en tiempo real, por otra parte, son sistemas 

altamente específicos y normalmente son elaborados por la CompafUa fabricante 

del sistema. esto es, en la actualidad, no existen programas estandarizados. 

Los programas en tiempo real generalmente son incluidos en el sistema en que 

residen, y bajo esta consideración muchos de ellos son ejecutados por el 

control del sistema operativo. 

Los sistemas en tiempo real responden a acciones externas y, como 

consecuencia, generan sef'iales en intervalos regulares o instantáneas. Los 

procesos en tiempo real son cíclicos, esto es, se llevan a cabo a intervalos 

regulares de tiempo o presentan una respuesta inmediata a acciones extern~s. 

En ambos casos, la interrupción permite la ejecución: el proceso inicia un 

nuevo ciclo seguido de una interrupción de tiempo, mientras que la siguiente 

ejecución inicia un nuevo ciclo seguido de upa interrupción externa. 

El sistema en tiempo real debe definir los 'intervalos de tiempo. 

Frecuentemente, la pérdida de dichos 'ntervalos puede ser catastrófica; sin 

embargo, en algunos casos que involucran procesos cíclicos, la pérdida del 

intervalo puede provocar una ejecución sin consecuencias graves. La 

interrupción es el tiempo transcurrido entre el dato detectado y la generación 

de una sefial de ejecución. Esto dependerá de la combinación del tiempo 

requerido para accesar la rutina de interrupción más el tiempo requerido para 

ejecutar dicha rutina. El tiempo de acceso a una rutina de lntérrupclón 

dependerá del nivel de pr iorldad asignado con anterioridad 10.11 . 

3. 5.1 SISTEMAS OPERATIVOS EN TIEMPO REAL 

En el caso especifico del sistema operativo en tiempo real (RTOS), 

existen dos características que son absolutamente esenciales: 

1) Generación y manipulación de interrupciones. 

2) Asignación de prioridades. 
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Aplicando tales características, se obtiene la mejor aproximación al 

verdadero proceso en tiempo real, el cual se puede llevar a cabo con un 

procesador común. 

En la práctica, las interrupciones pueden ser reconocidas y usadas para 

generar una acción en aproximadamente 10 ms. En este intervalo de tiempo, 

pueden ser ejecutadas aproximadamente 10,000 instrucciones. 

Las interrupciones necesitan ser ordenadas por medio de vectores, esto 

es, cualquier interrupción en particular necesita generar una acción 

directamente en el proceso en estudio. Como consecuencia de una interrupción, 

el RTOS necesita ajustar un procedimiento de decisión que involucre la 

combinación de programas, reinicio y suspensión del proceso. A las 

interrupciones, así como también a. los usuarios y a las tareas a realizar, se 

les deben de asignar una prioridad¡ el tiempo alternado generalmente es poco 

práctico en situaciones da tiempo real. 

3. S. 2 ASIGNACION DE RECURSOS 

El RTOS ?etermina la naturaleza, distribución, prioridad, secuencia y 

duración de la asignación de recursos. Cuando dos o más usuarios requieren 

trabajar con el mismo archivo, a éste se le asigna un número (RN), el cual es 

comunicado a los usuarios¡ los programas de un usuario, por lo tanto, 

solicitan acceso por medio del RN 1 sin embargo, sl otro usuario ya tiene 

acceso al archivo, el anterior deberá esperar su turno. Generalmente, los RN' s 

no son asignados a tareas, de lo contrario, la prioridad y las sef\ales de 

interrupción no podrían ser utilizadas para llevar a cabo sus propios 

objetivos. 

Los RN' s son almacenados en tablas de memoria, y cuando son requeridos 

por varios usuarios. se les asigna un número global RN. Si un programa tiene 

el control sobre un número global RN y dicho programa falla, el RTOS debe ser 

capaz reconocer la situación y restaurar el RN en la tabla de memoria, para 
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que otros usuarios puedan tener acceso al mismo. 

Los RTOS también determinan la asignaclón de espacio de memoria para cada 

usuario y cada tarea, además de controlar las entradas y las salidas de dicha 

memoria. El acceso a la memoria se realiza en dos niveles: 

1) Interactivo.- Empleando un Interprete de Comandos, el usuario tiene 

acceso a un programa con una amplia variedad de comandos externos. Al ejecutar 

programas es posible salirse temporalmente del RTOS. 

21 Programático. - El usuario tiene acceso a progfamas y llbrerias propias 

del sistema. En este caso, no se puede abandonar el RTOS. Por ejemplo, un 

programa elaborado en FORTRAN puede ser equivalente a 18,000 bites de Wl 

archivo objeto del RTOS. 

J. S. 3 INTEl\RUPCIONES 

Para el Archivo Ejecutable en Tiempo Real (RTEJ del RTOS, cualquier 

acción externa genera una interrupción. Tal acción puede ser: 

1 l La activación de una tecla por el usuario. 

2) La actlvacl6n de un dlsco. 

31 La activación de una impresora. 

4) La actlvacl6n de algún equipo periférico. 

El propósito de la lnterrupcl6n es el de provocar que RTOS identifique 

que una acción se ha llevado a cabo. La interrupción del RTE es un submódulo 

del RTOS: debe ser capaz de ldentlflcar la interrupción, determinar su 

prioridad relativa e iniciar la acción de respuesta correspondiente. Para este 

propósito, se incluye una tabla de interrupciones en el RTE. 

85 



51 el tiempo de resolución de la interrupción es de 10 as, el programa 

puede activar las interrupciones sólo cuando las acciones Iniciales se lleven 

a· cabo en· más de 10 ms. Si dos acciones se realizan en el mismo intervalo de 

tiempo. esto es, 10 ms 1 . deben de ejecutarse de acuerdo al orden de prioridad. 

el cual. en este caso, sólo puede ser activado por un procedimiento externo. 

Las rutinas de interrupción deben de se tan breves como sea posible, para 

asegurar que las interrupciones de baja prioridad sean eventualmente 

activadas. Las rutinas pu~den ser disef\adas de tal forma que los datos puedan 

ser transferidos rápidamente a otro programa, para que dichas rutinas sean 

liberadas lo más pronto posible. 

3.5.4 AMBIENTE DEL USUARIO 

En algunos RTOS, el sistema crea para cada uno de los usuarios un 

ambiente propio. Esto se lleva a cabo por 11edlo de un Monitor de Sesión, el 

cual genera para cada usuario un ambiente lógico. A cada equipo de 

entrada/salida (1/0) se le asigna un número de unidad lógico (LU) y el Monitor 

de Sesión ajusta una tabla, la cual asocia los dispositivos del sistema 

actuales para los usuarios de los LU' s antes de que tengan acceso al RTOS. 

3. 5. 5 ADH!NJSTRACION DE MEMORIA 

Normalmente, los programas en tiempo real deben de estar residentes en 

memoria, debido a que son requeridos frecuentemente y ser ejecutados 

rápidamente. Pueden estar almacenados en un disco y ser cargados 

inmediatamente después de que el sistema es activado, por lo tanto, esta parte 

de la memoria se convierte en el área del RTOS. El área restante es, por 

consiguiente, designada para ejecutar programas. 
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3.5.6 RELOJ DEL SISTEMA 

El RTE requiere de un registro preciso del tiempo transcurrido. También 

puede necesl lar del US? de un reloj externo de tiempo real que registre el 

tiempo si se presenta alguna falla eléctrica en el sistema. La precisión del 

reloj deberá ser del orden de 10 segundos por afio. 

El empleo del reloj, por lo tanto, será de: 

1) Correr un programa a una determinada hora del día. 

2) Retrasar la: ejecución de un programa para un intervalo de tiempo 

específico. 

3) Ejecutar un programa por medio de una rutina en intervalos de tiempo 

regulares para prevenir fallas en el sistema. 

4) Mantener los datos constantes ante variaciones de sef\ales externas. 

Las frecuencias deberán ser muy al tas para evl lar pérdidas durante 

cambios instantáneos, pero a la vez muy bajas para evitar ale_atoriedad en los 

datos empleados. Frecuentemente es necesario acondicionar las sel\ales por 

medio de redes de frecuencia y/o amplitud. 

3. 5. 7 CALCULOS 

Generalmente, muchos cálculos en tiempo real son llevados a cabo 

utilizando números enteros. Empleando un procesador de 16 bites, esto 

significa que los números (sin tomar en cuenta el signo) en el rango de O a 

65535 en base 10 pueden ser empleados. Se pueden presentar diversas 

variaciones, por ejemplo, un bit puede ser asignado al signo y/o algwios bites 

a la parte fracclonal del número. Algunos cálculos en tiempo real pueden 

realizarse con punto flotante, pero con la desventaja de que los rangos para 

la mantisa y el exponente están muy limitados. 
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Frecuentemente, los programas utilizan el punto flotante para la 

representac16n de números reales, por lo que el RTOS puede requerir rutinas 

para convertir números reales del programa de usuario a números enteros del 

proceso en tiempo real. o viceversa. 

3.5.8 REAL/IX 

Huchos sistemas operativos en tiempo real son marcas registradas, por lo 

que sólo una pequefia porción de ellos es publicada. Una posible excepción .es 

el Sistema Operativo REAL/IX elaborado por AT & T én su versión V UNIX, el 

cual presenta un control autom& tlco. 

Tal control asegura que: 

1) Cualquier tarea en tiempo real adquiere ia atención directa del CPU 

dentro de un tie01po líml te especificado. 

2) Las tareas al lamente priori tarlas serán ejecutadas en tiempo real. 

3) Las tareas de prlorldad inferior no serán ejecutadas hasta que las 

tareas en tiempo real sean finalizadas. 

4) Cualquier tarea altamente prioritaria o interrupción set"á controlada, 

no obstante sl el sistema se encuentra en el JDodo "usuario" o JDodo "control 

automáticoH, para asegurar la respuesta en tiempo real. 

El RE.Al./IX emplea tanto programas de prioridad como programas de 

intervalos de tiempo durante la secuencia de las tareas que se llevan a cabo. 

Los progruas pueden manipular una comblnaclón de 256 tiempos reales, así como 

también, niveles de prioridad de intervalos de tiempo, asignando a las tareas 

en tiempo real la prioridad D!ás al ta. 

Por otra parte, los subsistemas de entrada/salida (I/O) mantienen: 
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1) Operaciones asincrónlcas de I/O. 

2) Prioridad de I/O. 

3) 1/0 directa entre los equipos periféricos y programas de ·usuario. 

4) Secuencias de interrupciones. 

Finalmente. las acciones en tiempo real se encuentran residentes en 

aeaorla, por lo cual, aumentan la cantidad de espacio en disco para otros 

usos. El proveedor proporciona tanto el sistema en tiempo real coita el sistema 

UNIX estándar para asegurar la máxima compatlbllldad entre ellos'. 

En el siguiente capitulo se desarrollará un est"udlo acerca de las Redes 

Neuronales, comenzando por su definición y la forma en que trabajan, para 

posteriormente tratar el paradigma conocido como "propagación hacia atrás" y 

su aplicación a la siculación dinámica y control de procesos. como una posible 

alternativa para llevar a cabo simulaciones sin tener que utilizar programas 

de cómputo. 
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CAPITU.O IV 

REDES NEURONALES EN LA SIMA.ACION DINAMICA Y 

CONTROL DE PROCESOS QUIMICOS 



4.1 INTRODUCCION 

Las redes neuronales. recientemente, han llegado a ser el foco de 

atención, debido a su amplio rango de apUcabllldad y la facilidad con lo cual 

pueden manipular problemas no lineales y complejos. La tecnología de la red 

neuronal está bien adaptada para resolver problemas en la industria química 

además de ser muy importante por provocar un impacto slgnlflcatlvo en muchas 

áreas de la tecnología y los negocios. 

Las redes neuronales son una de las áreas de la lntellgencla artificial 

con mayor crecimiento. La razón de dicho crecimiento es debido a que las redes 

neuronales poseen la capacidad de resolver problemas que han demostrado ser 

extremadamente complicados para las computadoras digitales. Existen dos 

diferencias fundamentales entre la computación neuronal y la digital. En 

primer lugar, las redes neuronales son inherentemente mecanismos paralelos, y. 

por lo tanto, pueden resolver problemas mucho más rápido que una computadora 

digital. En segundo lugar, y quizá lo más importante, es que muchas redes 

neuronales tienen la capacidad de u aprender•, o sea, antes de utilizarlas se 

les debe presentar una serle de ejemplos, de estos ejemplos, la red aprende 

las relaciones gobernantes incluidas en el archivo de aprendizaje. Puesto que 

las relaciones gobernantes no lineales pueden ser manipuladas por la redes 

neuronales, dichas redes pueden proporcionar un método efectivo de costos para 

modelar procesos químicos. 
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4. Z REDES NEURONALES 

1..as redes neuronales pueden ldentlflcar y aprender patrones correlativos 

entre ajustes de datos de entrada y de valores objetivo correspondientes. Una 

vez que han aprendido, dichas redes pueden ser empleadas para predecir 

resultados a partir de nuevos datos de entrada. 

Las redes neuronales imitan el proceso de aprendizaje hwnano. Los 

humanos, frecuentemente, aprenden por prueba y error. Considérese cómo aprende 

un nU\o a reconocer figuras. Uno de los juguetes comunmente usado por los 

pequen.os es aquel que consiste de diferentes flgui-as sólidas (triángulos, 

cuadrados, círculos, etc.), las cuales pueden ser colocadas dentro de una caja 

únicamente a través del agujero de la figura correspondiente. Los chicos 

aprenden a reconocer las figuras por intentos sucesivos en la colocación de 

las propias figuras s611das a través de los agujeros .. Inicialmente, el ciclo 

de aprendizaje consiste de numerosos intentos de prueba y error, sin embargo, 

eventualmente las figuras son reconocidas y el nifio es capaz de comparar los 

agujeros por medio de la inspección. 

Las redes neuronales operan de manera similar. Una red debe ser ensefiada 

por medio de datos allmentados continua y repetidamente Junto con sus 

correspondientes resultados objetivo o finales. Después de un número 

suficiente de intentos iterativos, la neurona aprende a reconocer patrones en 

los datos y, en efecto, crea un modelo interno del proceso estudiado. La red 

puede entonces emplear este modelo interno para hacer predicciones cuando se 

presenten nuevas condiciones o datos de entrada, tal y como el nifio 

eventualmente aprende a reconocer figuras. Es importante notar que este modelo 

interno no está basado en ningún mecanismo específico del proceso; la red 

genera por sí misma dicho modelo. Después del aprendizaje inicial y si son 

proporcionados más datos, la red volverá a generar un aprendizaje, por lo que 

será construido un modelo optimizado que se incorporará al aprendizaje' previo. 
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Las redes neuronales pueden manipular problemas que involucran datos 

imprecisos o '"alterados•, así como también aquellos que son altamente no 

lineales o complejos. Se adaptan eficientemente al reconocimento de patrones y 

no requieren de un conocimiento fundamental previo del proceso o fenómeno que 

será modelado. 

Estas características hacen de las redes neuronales excelentes 

candidatas para resolver un amplio rango de problemas en la industria química. 

Entre los ejemplos se pueden incluir la clasificación de las allmentaciones 

mul ticomponentes, análisis de composición química y reconocimiento .de 

patrones, caracterización y modelado de reactores y,· en general, unidades de 

proceso, modelado y entendimiento de fenómenos tales como los flujos 

turbulentos, etc. Las redes neuronales son muy importantes por mostrar un 

impacto significativo en numerosas áreas de la tecnología y los negocios. Una 

computadora personal es adecuada para muchas de las apl.icaciones de las redes. 

Los métodos estadísticos convencionales requieren del usuario para 

especificar las funciones alrededor de las cuales los datos serán ajustados. 

Para especificar dichas funciones, el usuario tiene que conocer las ecuaciones 

que correlacionan tales datos entre si. Ahora bien, si estas funciones no son 

especificadas correctamente, los datos no serán ajustados, además, se requiere 

de métodos matemáticos y numéricos adecuados para obtener la convergencia si 

dichas funciones son altamente no lineales. Las redes neuronales omiten la 

necesidad de especificar las ecuaciones de las correlaciones, así como también 

cualquier método matemático o nwaérico. 

También es iniportante reconocer la diferencia entre las redes neuronales 

·y los '"sistemas expertos'". A estos últimos no se les puede "'ensef\ar"; deben 

ser construidos por medio de un conocimento meticulosamente estructurado por 

expertos humanos en un arreglo similar a un árbol lógico. En contraste, la red 

neuronal aprende por si misma, desarrollando modelos internos del proceso por 

asimilación directa del conocimiento, la literatura o los modelos de datos sin 

la necesidad de un experto humanos. 
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4. 3 PROCESO DE APRENDIZAJE 

La estructura de las redes neuronales establece las bases para el 

almacenamiento de información y los patrones que rigen el proceso de 

aprendizaje de las redes. Las redes neuronales se componen de neuronas 

simuladas interconectadas entre si como lo muestra la Figura 4. t. Una neurona 

es una entidad capaz de recibir y enviar sel\ales y es slaulada por medio de 

algorl tmos en una computadora. Cada neurona simulada: 

1) Recibe sel\ales de otras neuronas. 

2) Suma estas seriales. 

3) Transforma esta suma, generalmente, por medio de una función sigma, 

la cual es una función monótona, dlferenclable, continua y líml te, por 

ejemplo, f!xl = 1/(1 + exp(-x)J. 

4) Envia el resultado a otras neuronas. 

Una función de peso, que modifica la serial, se asocia con cada una de 

las conexiones entre las neuronas. El •contenido de la información" de la 

neurona se estructura por medio del ajuste de todas estas funciones de peso, 

las cuales, junto con la estructura propia de la red, constituyen el modelo 

generado por la red. Dicha estructura se tomó del entendimiento sobre cómo 

trabaja el cerebro humano. De las diversas configuraciones de redes 

neuronales, una de ellas, "la red de propagación hacia atrás" es 

particularmente relevante en Ingeniería Química. 

La red de propagación hacia atrás contiene flujo de información en el 

modo de predicción y corrección de errores retropropagados en el modo de 

aprendizaje. Las r~es generalmente se organizan en capas o grupos de neuronas 

y las conexiones se hacen entre las neuronas de capas adyacentes. Una neurona 

recibe sef\ales de cada una de las neuronas de la capa anterior y transmite 

sef\ales a cada una de las neuronas de la capa posterior o siguiente, por lo 

tanto, se requiere un minino de tres capas de neuronas en una red. Una red 

posee una capa de entr~da, que como su nombre lo indica, recibe datos: una o 

más capas intermedias, también denominadas capas ocultas debido a que se 
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encuentran resguardadas dentro del programa, las cuales se localizan entre la 

capa de entrada y la capa de salida y; finalmente, la capa de salida, la cual 

envla resultados hacia el exterior. Además, una neurona de •predisposición", 

que proporciona una salida constante, se conecta a cada una de las neuronas de 

las capas ocultas y de salida. El número de neuronas empleadas en la ccipa 

oculta es del mismo orden de magnitud que el número de capas de entrada y de 

salida. Por otra parte, algunas neuronas de la capa oculta retraen el proceso 

de aprendizaje y en muchas ocasiones degradan la capacidad de la red. 

En el modo de aprendizaje, o ensefianza, la red proporciona un ajuste ~e 

. datos compuestos de valores de entrada y sus correspondientes valores de 

sallda o resultados finales. Es entonces que la red identifica y aprende a 

relacionar patrones de entrada con patrones de salida, sin embargo, los datos 

al azar o sin relación alguna entre sí no generarán ningún tipo de 

aprendizaje. 

4. J.! RESULTADOS GENERAOOS A PARTIR DE DATOS DE ENTRADA 

Durante el proceso de generación de un resultado a partir de un dato de 

entrada, las sef\ales fluyen únicamente hacia adelante, o sea, capa de entrada

capa(s) oculta(s)-capa de salida. El ajuste de los valores de entrada es 

generado en las neuronas de la capa de entrada. Dichas neuronas transforman 

las sel'íales de entrada y transmiten los resultados obtenidos a la capa de 

neuronas oculta. Cada neurona de la capa oculta recibe una sef\al modificada 

por la función de peso de su conexión correspondiente de cada una de las 

neuronas de la capa de entrada; estas neuronas suman, individualmente, las 

seftales que reciben, así como también la función de peso que llega de la 

neurona de predisposición, modifican esta suma y transmiten el resultado a 

cada una de las neuronas de la capa siguiente como lo muestra la Figura 4.2. 

Finalmente, las neuronas en la capa de salida reciben las funciones de peso de 

las neuronas de la penúltima capa, suma las sef'iales y las sumas modificadas se 

emiten a las salidas de la red. 
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4.3.Z APRENDIZAJE DE U RED POR A.JUSTE DE LOS VALOOES DE PESO 

PARA HINIHIUR ERRORES 

Las funciones de peso de cada conexión están lnlcialmente en desorden. 

CUando la red pasa por el periodo de aprendizaje, los errores entre los 

resultados de las neuronas de salida y los valores finales correspondientes 

esperados se propagan hacia atrás a través de la red. La propagación de las 

sef\ales de error se emplea para actualizar los valores de peso de cada una de 

las conexiones. Iteraciones sucesivas de esta operación da coao resultado Wl 

ajuste convergente de los valores de peso para producir una red a la cual se 

le ensei'tará a ldenliflcar y asimilar patrones entre ajustes de datos de 

entrada y sus correspondientes patrones finales de salldal. 

4. 4 PROPAGACION HACIA ATRAS 

Una red común de propagación hacia atrás se muestra en la Figura 4. 3. La 

propagación hacia atrás es un ejemplo de una red neuronal de zapeo que 

desarrolla una aproximación de la función y::"f(x), es decir, pares x,y. La 

propagación hacia atrás ha sido aplicada a una gran variedad de problemas 

prácticos y ha tenido gran éxito por su habilidad de ltOdelar relaciones no 

lineales. Entre sus aplicaciones se puede mencionar: 

1 l Síntesis y reconocimiento del lenguaje. 

2) Reconocimiento vis.ual de patrones. 

3) AnHlsls de sel\ales por sonar. 

4) Análisis de mercado del gas natural. 

5) Aplicaciones militares. 

6) Diagnóstico médico. 

7) Aprendizaje en sistemas de control. 

Se ha empleado la propagación hacia atrás exitosamente en la simulación 

no lineal del espectro fluorescente inducido para predecir las concentraciones 

de -algunas sustancias químicas y en el disef\o de controles para columnas de 
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dest1lac16n a partir de ejemplos presentados a la red. 

La propagación hacia atrás es una generalización de· la tey del 

aprendizaje descendente presentada por llidrow y Hoff en 1960. Estos 

clentiflcos analizaron una red neuronal compuestas por dos capas denomlnáda 

ADAL!NE y desarrollaron un método descendente de gradiente local. Este método 

se generalizó en redes neuronales mul ticapa para el algoritmo de la 

propagación hacia atrás. El número de capas en una red neuronal es muy 

importante. En su texto clásico denominado "Perceptrones", Hlnsky y Papert, en 

1972, demostraron que una red de dos capas del tipo estudiado por Wldrow. y 

Hoff estaba limitada en los tlpos de problemas que j:iod.!a resolver. Mlnsky y 

Papert especularon afirmando que el estudio de redes mul tlcapa sería un área 

"estéril" o poco productiva, sin embargo, las redes mul t1capa pueden producir 

resultados que son imposibles de asimilar por redes de dos capas únicamente. 

Como lo demostraron Rumelhart y HcClelland, en 1986, la lncorporaclón de una 

capa oculta permitió al algorl tmo de la propagación hacia atrás desarrollar 

una "'representación interna" del problema, lo cual puede ser vl tal para su 

solución. Al parecer, la capa oculta da a la propagación una nueva y grandiosa 

d1111ensi6n en términos de su habllldad para aprender y asimilar la !'unción 

f(x). Uno de los puntos que se desarrolla en esta sección es que el modelado 

convencional y los modelos dinámicos ARMA son equivalentes a un .modelo de red 

de propagación lineal hacia atrás de dos capas. Asi. estos modelos están 

probablemente más 11ml tados que los modelos de tres capas, en función de su 

habilidad para simular procesos dinámicos. 

4.4.1 ALGORllMO 

Las entradas y las salidas a la red deben de localizarse dentro del 

rango de O y 1. La red consta de tres capas: una de entrada, una oculta y una 

de salida. Las neuronas en la capa de entrada simplemente almacenan los 

valores introducidos. Las neuronas de la capa oculta y de la capa de salida 

llevan a cabo dos cálculos. Para explicar dichos cálculos considérese a la 

neurona J-ésima mostrada en la Figura 4~4 y supóngase que esta neurona se 
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encuentra en la capa oculta. Las entradas a la neurona se componen de un 

vector N-dlrnenslonal x y de la sef'ial enviada por la neurona de predlsposlclón 

cuyo valor es 1. Cada Wla de las entradas llene una función de peso w11 
asociada con ellas. El .primer cálculo dentro de la neurona consiste en sumar 

las funciones de peso S J de las entradas usando la siguiente expresión: 

(4.1) 

Posteriormente, la salida de la neurona OJ se calcula obteniendo la 

función sigma de S¡ de la siguiente forma: 

(4.2) 

donde: 

cr(z) =----1 + e .. z 
(4.3) 

La íunclón sigma se ilustra en la Figura 4. S. Una vez que se calculan 

las salidas de la capa oculta, se trasladan a la capa de salida. La capa de 

salida lleva a cabo los mismos cálculos que la capa oculta. esto es, emplea 

las ecuaciones (4.1), (4.2) y (4.3) excepto que el vector de entrada x es 

sustl tuldo por el vector de salida de la capa oculta y las funciones de peso 

de la ecuación (4.1) son sustituidos por wJk• por lo tanto, las ecuaciones de 

la capa de salida son: 

(4.4) 

o,. = aes. l (4.5) 

Una red de propagación hacia atrás aprende por medio de variaciones en 

sus funciones de peso, asume que existen R pares x<r> ,..¡.r> de entrada-salida 

disponibles para el aprendizaje de la red y considera un crl ter lo de error 
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medio cuadriitico E definido como: 

(4.6) 

51 fuera empleado un método de gradiente común para minimizar E con 

respecto a las funciones de peso wuv, entonces 8El"'uv se podrá. calcular y 

describirá. una trayectoria descendente. Este método requiere de todos los 

pares de entrada-salida para calcular el gradiente. La propagación hacia atrás 

emplea la información proporcionada por el gradiente para cambiar las 

funciones de peso, sin embargo, el gradiente se calcula solamente con respecto 

a un par de entrada-salida a la vez. Dicho par se le da a la red y las 

funciones de peso se cambian empleando las siguientes expresiones: 

(m-1) 
= w uv 

BE 
O< --,-.-l-

w.,., 

(4.7) 

(4.8) 

Inicialmente, las funciones de peso en la red se encuentran distribuidas 

al azar, y posterlomente, el primer par de entrada-salida Cm=l) se le 

proporciona a la red. Puesto que la red está comenzando a aprender, las 

salidas Die en general son completamente diferentes de los resultados esperados 

para Y1.:· La evaluación de la ecuación (4.8) muestra que la diferencia entre O.. 
y Yt se complica al ajustar las funciones de peso. Las versiones específicas 

de la ecuación (4. 8) empleadas en cada uno de los ajustes de las funciones de 

peso son: 

(4.9) 

(4.10) 
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En primer lugar, se ajustan las funciones de peso entre la capa oculta y 

la capa de salida wJk, posteriomente, se cambian las funciones de peso entre 

la entrada y las capas ocultas wlJ. Al ajustar \.\J son empleados los valores 

anteriores de "tJ. en otras palabras, 'ittm-U • Después de la representación del 

primer par de entrada-salida, se procede con el segundo par y así 

sucesivamente. Las funciones de peso se cambian en cada presentación. Los 

resultados serán mostrados más tarde para ilustrar cómo aprende una red de 

propagación hacia atrás. 

Un estudio matemático más detallado con respecto a las capacidades de 

las redes neuronales multlcapa es presentado por Cybenko en dos artículos, uno 

editado en 1988 y el otro en 1989. El primero muestra que las redes neuronales 

que poseen dos capas ocultas y cualquier función sigma no lineal continua 

preestablecida pueden aproximar cualquier función arbitraria continua. El 

segundo demuestra el hecho de que las reglones de decisión arbitraria pueden 

ser aproximadas por medio de redes neuronales continuas con solamente una capa 

interna y con cualquier función sigma no lineal continua. Estos resultados 

confirman la creencia de que una red común de propagación hacia atrás puede 

realmente aproximar cualquier función continua de R''' a R''. 

4. 5 METODOS DINAMICOS EMPLEADOS EN EL HODELAOO DE CONTROL DE PROCESOS 

El modelado de control de procesos (MBPC) es un área que ha recibido 

mucha atención en los últimos af\os. La razón de este interés es debido a que 

el KBPC ha sido utilizado para resolver importantes problemas de control de 

procesos. Generalmente, son empleados modelos cUnámlcos en el HBPC lineal. En 

esta sección será tratado brevemente el modelado y su uso en el control para 

explicar cómo puede ser usada la propagación hacia atrás en el modelado 

dinámico y el control de procesos. Como se muestra en la Figura 4.6 se tiene 

Wl sistema simple con una entrada y una salida (la extensión de los resultados 

a sistemas multivariables es equivalente a este sistema). Al desarrollar un 

modelo, se condiciona la entrada I, por ejemplo, usando una sef\al PRBS 

alrededor del valor en el régimen permanente. Los resultados obtenidos de la 
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salida del sistema se ilustran en la Figura 4. 7. Los valores de la entrada y 

la salida son registrados a tiempos discretos y empleados para desarrollar el 

mode~o. La ecuación que proporciona la salida en el tamaf\o de paso k+l para el 

modelo de respuesta tipc:> impulso es: 

(4.11) 

donde las hJ' s son los coeficientes de la respuesta tipo impulso. 1 J es la 

entrada al ti~mpo J y Olr.+1 es la salida al tiempo k+l. Los modelos de 

respuesta tipo paso también han sido empleados en la propagación hacia atrás, 

como lo muestran Cutler y Ramaker en su artículo publicado en 1980. Al emplear 

la ecuación (4.11) se pueden calcular las hJ • s por medio del ajuste del modelo 

con los datos actuales del sistema utilizando el criterio de los mínimos 

cuadrados. Generalmente se emplea un gran número de hJ • s, las cuales son 

ajustadas y posteriomente actualizadas. 

Es importante detenerse aquí para comparar la ecuación (4.1) con la 

ecuación (4.11). Si se interpretan las funciones de peso como los coeficientes 

de la respuesta tipo impulso y el término de predisposición como la entrada 

inicial 1 estas ecuaciones son idénticas. Tanto las funciones de peso en la red 

como las h J' s son calculadas a partir de un ajuste con mínimos cuadrados. Como 

se puede observar, el modelo es equivalente a una red de propagación hacia 

atrás de dos capas que no e•plea la función sigma, sin embargo, es 

precisamente la función sigma y la estructura de tres capas la que da a la 

propagación hacia atrás la habilidad de modelar con exactitud sistemas no 

lineales. Puesto que los procesos qu.í11.icos generalmente son sistemas no 

lineales, el empleo de la propagación hacia atrás para el modelado permite 

desarrollar modelos mucho más exactos. La comparación entre las ecuaciones 

(4.1) y (4.11) muestra como es posible emplear la propagación hacia atrás para 

el modelado dinámico. Las entradas a la red equivalen a las entradas de la 

planta a instantes discretos de tiempo. 
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Al usar la ecuación (4.11) para el control, se divide la salida en dos 

partes: una de ellas podrá predecir a partir de entradas iniciales y la otra 

dependerá de la entrada actual y futura. Suponiendo que el tamai\o de paso 

actual es k, entonces la salida de la planta en el futuro será: 

o. •• Ók+1 1. d 

o. •• ºk•2 I1c+1 d 
+A (4.12) 

o. •• Qk+K h+K d 

donde la matriz A esta dada por: 

(4.13) 

h. 

En la ecuación (4.12) 1 las Ó1' B son las salidas a partir de las entradas 

iniciales de la planta, y las 61 's son las salidas predichas por la red. El 

vector d almacena la diferencia entre las sal idas actuales y las predichas 

cuando t=k. Esta diferencia es: 

(4.14) 
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tomándolo como constante en· el futuro y agregándolo al lado derecho de la 

ecuación (4.12). SI las 01 's de la ecuación (4.12) se ajustan al set polnt q, 
deseado, entonces se pueden obtener resultados a partir de las entradas 

actuales y futuras de. la planta. Tal soluc16n generalmente tiene que ser 

obtenida por medio de mínimos cuadrados debido a que hay muy pocos valores de 

11 en c9mparaclón con los valores de las salidas futuras. 

En la implementación del MBPC. ünicamente se emplea la entrada actual de 

la planta Ik. En el slgui.,nte paso de iteración se repiten todos los cálculos. 

El procedimiento para el control total está contemplado en un algorltmo 

estructurado. 

Al control adaptativo tamblén se le puede considerar como una variante 

del MBPC, y, generalmente. son empleados los modelos ARMA. Los modelos tienen 

la forma: 

(4.15) 

Generalmente, el número de parámetros en el modelo ARMA es 

sl.gn~flcativarnente pequen.o en comparación con el mímero de h 1 • s en la ecuación 

(4.11). Los términos a J y b1 son estimados dentro de la red a partir de los 

datos de la planta. La ecuación (4.15) también es equivalente a una red 

neuronal de dos capas. sin nodo oculto y con funciones de ac:tlvac16n llneal, 

la cual se ilustra en la Figura 4. 8. Al usar una red de propagación hacia 

atrás con funciones sigma y tres capas~ se podrá obtener mayor exactitud 

empleando la ecuación .(4.15)2. 

4. 6 MODELADO DINAMICO CON PROPAGAC:ION HACIA ATRAS 

En esta sección se asume que se encuentra disponible un archivo de datos 

históricos de entradas y salidas de un sistema. Para ilustrar la metodología 

que sigue la red neuronal será eJempllflcado un reactor continuo de tanque 

agÍ tado (CSTR), Después de describir el sistema, se presentará la metodología 
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empleada por la propagación hacia atrásª. 

4.6.1 DESC!llPC!ON DE!. SISTEHA 

Se ha estudiado la respuesta dinámico del pH en un reactor de tanque 

agitado, el cual se muestra en la figura 4.9. El CSTR contiene dos corrientes 

de entrada, una de ellas alimenta hidróxido de sodio y la otra ácido acético. 

Puede ser obtenido un modelo dinámico para el pH en el tanque empleando el 

método desarrollado en 1972 por HcAvoy y colaboradores. Al escribir l?S 

balances de masa del ion sodio Na• (l;J y del .:ce tato (HAC• AC-) (I¡) y 

suponiendo que las relaciones de equilibrio ácido-base y de electroneutralldad 

están unidas, se tlene: 

Balance global para el acetato: 

F1 C, - (f1 + ~ ) I¡ = V -5_ 
dt 

Balance para el ion sodio: 

di; 
F2 C.. - (f1 + J;Z J ¡; = V dt 

Equllibrio para el HAC: 

Electroneutralldad: 

¡; + [H•¡ = [OIÍ) + [Aé) 

(4.16) 

(4.17) 

(4.18) 

(4.20) 
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Los parámetros considerados para el CS1'R se muestran en la Tabla 4.1. Se 

desarrolló un aprendizaje condicionando la corriente F2 con una seftal PRBS del 

2" impuesta al valor a régimen permanente. Los valores de F 2 y del pH 

empleados para el aprenc:tlzaje de la red se muestran en la Figura 4. 10. Como se 

puede observar, los valores del pH se graficaron dentro de S ordenes de 

magnitud. las ecuaciones diferenciales lineales (4.16) y (4.17) son 

fundamentales para el modelo del pH. Las ecuaciones (4.18), (4.19) y (4.20) 

son ecuaciones algebraicas al lamente no lineales, por lo tanto. el sistema 

presenta tanto caracterl'.slicas dinámicas lineales como de régiaen permanente 

no lineal. 

4.6.2 MODELADO D!NAM!CO CON PROPAGAC!ON HACIA AIRAS (Bl»f) 

Para modelar los valores del pH mostrados en la Figura 4.10 se utilizó 

una red de propagación hacia atrás, además de varias capas de entrada de 

diversas long! ludes. Los resul lados mostrados aquJ'. fueron obtenidos con una 

red de 15 neuronas en la capa de entrada y 5 neuronas en las capas oculta y de 

sallda. la salida del pH se predijo sólo en cinco pasos de iteración, usando 

un tamaf'io de paso At de O. 4 minutos. A pesar de que se siaularon métodos 

similares al ARMA y al convencional, se encontró que precisa.IM!nte ARMA fué el 

que dió mejores resultados y, por lo tanto, es el que se discutirá aquí. 

La entrada a la red consistió de un movimiento de ventana de valores de 

F2 y de pH como se muestra en la Figura 4.11. Se toma al centro de la ventana 

como tiempo actual t 0 • Los valores iniciales y actuales de pH y F2 así como 

twnbién los valores futuros de F2 fueron alimentados a la red. La salida de la 

red es el valor del pH en el futuro. Es importante enfatizar que, puesto que 

el archivo de datos usado es histórico, los valores futuros (relativos al 

centro de la ventana) son conocidos y, por lo tanto, pueden ser empleados para 

el aprendizaje de la red. La sección siguiente sobre el llOdelo de control 

discute cómo puede ser empleado un optimizador para calcular los valores 

futuros de F2 . 
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~!JAR~~METRO~ USADOS Ef'!. 
¡{/·::-~.;¡.::. >:~; :: , .. .'~ .:·~~·.: .p' 

Volumen del tanque 
Flujo de ácido acéJico 
Flujo de hidróxido de sodio 
pH en el régimen permanente 
Concentración del ácido acético 
Concentración del hidróxido de sodio 
Concentración inicial del ion acetato en el CSTR 
Concentración inicial del ion sodio en el CSTR 

1000 lt 
61 IUmin 
515 IUmin 
7 
0.32 moles/lt 
0.05 moles/lt 
0.0435 moles/lt 
0.0432 moles/lt 

Tabla 4.1 Parámetros empleados en la simulación del CSTR. 
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FIGURA 4.10 RESPUESTA DEL FLUJO 
DE NaOH Y DEL pH 
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FIGURA 4.11 REPRESENTACION ESQUEMATICA 
DEL MOVIMIENTO DE VENTANA 

t =to - k t=to 

MOVIMIENTO DE VENTANA 

D SALIDA DE LA RED 

h\f'¡,\j ENTRADA A LA RED 
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Al comienzo del proceso de aprendizaje, la ventana se localiza al inicio 

del archivo de base de datos. Se introducen a la red los primeros cinco 

valores de pH y los primeros diez valores de F2. Las salidas esperadas de la 

red son los valores de.1 pH en t = t 0 + 1, 2, 3, 4 y 5 .6.t 1 s en el futuro. 

Después de la primera presentación de los datos, la ventana mueve a .6.t hacia 

abajo del archivo de base de datos. Nuevamente se introducen a la red los 

cuatro valores iniciales y actuales del pH y F2 , asi como también los cinco 

valores futuros de F2 • Este proceso continua hasta llegar al final del archivo 

y, posteriormente, se re:>ite el proceso al inicio del archivo. Durante el 

aprendizaje, los factores de aprendizaje 1J en las ecuaciones (4. 9) y (4.10) 

son bajos. Después de varios ciclos a través del archivo, la red converge 

debido al hecho de que las funciones de peso llevaron a cabo el ajustu de los 

datos proporcionados. La sección siguiente muestra como un modelo BOM puede 

utlllzarse para el control de procesos2. 

4. 7 MODELO PARA EL CONTROL CON PROPAGACION HACIA ATRAS (BIJHC) 

Una vez que el modelo ha sido aprendido, la red puede emplearse para el 

control de procesos muy fácilmente. La Figura 4.12 muestra el diagrama 

esquemático del empleo de esta red neuronal en el sistema. El método es 

esencialmente el mismo que el usado en la matriz dinámica de control excepto 

que el modelo no lineal de la red neuronal es utilizado en lugar del modelo 

lineal convencional. Puesto que la matriz dinámica de control ha sido 

discutida extensamente en la literatura, aquí solo se dará una breve 

descripción de ella21. Como lo muestra la Figura 4.12, se emplea un 

optimizador para calcular los valores futuros de F 2 • Las variables de 

optimización son F 2 (m) y m=k hasta k+m. Después de H pasos de iteración, las 

F2 's se toman constantes. Si el valor esperado de pH es pffo, entonces las F2 's 

pueden cambiarse para minimizar la sumatoria de las funciones de peso restando 

los valores de pH esperados menos los predichos de la siguiente manera: 

min J so f [pH0 - pH(t0 + nt)J 
2 

F2(•) n=1 
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FIGURA 4.12 DIAGRAMA ESQUEMATICO 
DEL BDMC 
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Generalmente, serán calculados varios valores futuros de F 2 pero 

1lnicamente el primero de ellos, F2 Ck), será implementado. Las restricciones en 

el tamaf'io de F2 y las fluctuaciones altas y bajas de sus valores, así como los 

del pH podrán ser incorporadas al sistema. Este procedimiento constituye un 

problema de tipo estructurado. Puesto que los modelos BDH son no lineales, es 

más dliicll resol ver la optlmlzaclón de la ecuación (4. 21) que la optlmlzaclón 

del modelo convencional o del modelo ARMA. 

Un método alternativo para el uso de las redes neuronales en el control 

Implica determinar el modelo del proceso Inverso. Para Ilustrar este método 

serán utilizados los datos de la Figura 4.10. Tomando como referencia la 

Figura 4.11 se pueden cambiar los valores futuros de pH (salidas) por los 

valores futuros de F2 Centradas) y desarrollar un modelo inverso del sistema. 

La., red podrá entonces predecir qué relaciones de flujo son necesarias para 

obtener el pH esperado. Se desarrolló este método empleando los datos de la 

Figura 4.10, con 15 entradas a la red y 5 neuronas en la capa oculta y en la 

de sallda. Los resultados se muestran en la Figura 4.13. Como se puede notar, 

la red de propagación hacia atrás realiza una excelente asimilaclon del modelo 

Inverso del sistema. Una vez que el modelo es aprendido, puede ser usado en un 

modelo de control interno como se muestra en la Figura 4.14. 

La naturaleza del modelado con propagación hacia atrás es tal que le 

confiere una estructura adaptativa en la simulación de procesos, es decir, se 

pueden tener diferentes esquemas. Por ejemplo, se pueden emplear dos redes. 

una para el control y la otra para el aprendizaje del proceso. Ambas redes 

trabajarían con la misma base de datos históricos .. La red para el control se 

detendrá mientras la segunda red continua asimilando datos nuevos disponibles. 

Tal aprendizaje tomaría lugar solo cuando hubiera suficiente información de 

entradas y salidas del proceso. Cuando hubiera una diferencia slgniflcatlva 

entre las dos redes, la red de aprendizaje sustituiría a la de control 

llevando a cabo la simulación del proceso. Al desaparecer esta diferencia, la 

red de control comenzaría nuevamente a trabajar2. 
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1 FIGURA 4.13 MODELO INVERSO DEL PROCEso] 
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FIGURA 4.14 ESTRUCTURA DE CONTROL 
INTERNO QUE EMPLEA MODELOS INVERSO 

Y NORMAL DE REDES NEURONALES 

MOOEl.OBDM 
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BDM • MOOEl.ADO DINAMICO CON PROPAGAClON HACIA A TRAS 
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En el siguiente capítulo se llevará a cabo la simulación dinámica y 

control de un sistema de unidades distribuidas con recirculación empleando un 

simulador convencional denominado DYNSIM (Programa de Simulación Dinámica 

Interactivo). así como también un programa de redes neuronales de propagación 

hacia atrás. con el objeto de demostrar que es factible realizar simulaciones 

confiables por medio de otras al terna ti vas. 
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CAPITULO V 

EJEMPLO DE APLICACION 



5. 1 !NlRODUCCION 

El dlsef'io de procesos químicos seguros y confiables es· uno de los 

grandes desafíos para los Ingenieros Químicos. Con el avance de la tecnología 

computacional, sln embargo, el análisis y la simulación se vuelven cada día 

más prácticos y útlles en el desarrollo del dlsefio. Consecuentemente, han 

aparecido un número considerable de simuladores de procesos en régimen 

permanente. Anteriormente, estos programas eran utilizados para el disefio 

general de plantas químicas, sin embargo, en la actualidad, se ha puesto mayor 

énfasis en lo concerniente a la optlmlzación de energía, a la obtención ?e 
prod.uctos de excelente calidad y a la seguridad, enttc otros, para el disef'i.o 

de plantas capaces de adaptarse a perturbaciones externas, con el objeto de 

mantener un curso óptimo de operación. Debido a la complejidad que presenta el 

régimen dinámico en muchas operaciones, generalmente es difícil dlsefiar 

procesos que se adapten en su total ldad a todas y cada Wla de las 

perturbaciones externas. Lo anterior permite establecer que un simulador de 

procesos dinámico debe de ser desarrollado con un propósito específico, no así 

general. 

Ahora bien, en los últimos ai\os se ha desarrollado una alternativa para 

llevar a cabo simulaciones dinámicas y control de procesos quím.lcos conocida 

como redes neuronales, las cuales no requieren del planteamiento de las 

ecuaciones que describen los modelos como se plantea en la simulación 

convencional, sino únicamente de alimentar bases de datos de las variables o 

parámetros que intervienen en un proceso determinado para su asimilación, 

aprendizaje y posterior Interpolación C\lando se desee conocer el 

comportamiento en un punto específico y/o extrapolación para condiciones de 

operación diferentes. 
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5. 2 SIMU!.ACION DINAMICA Y CONIBCL POR MEDIO DEL DYNSIH 

El simulador dinámico empleado aquí fué desarrollado en la Universidad de 

L~high, E. U. A. en 1985 por parle del Ing. \len-ch.len Llang para obtener el 

grado de Doctor en Filosofía en Ingeniería Química, el cual es conocido con el 

nombre de "Programa de Simulación Dinámica Interactivo• o por sus siglas en 

inglés como DYNSIM. 

La simulación dinámica en tiempo real llevada a cabo se refiere a Wl 

proceso de unidades distribuidas, el cual consta de un mezclador, un divisor, 

un reactor de flujo tapón, un lntercamblador de calor de doble tubería y un 

controlador proporcional-integral (PI), los cuales son de ser 1 tos 

detalladamente en la siguiente sección. 

El simulador, programado en FORTRAN IV, es de propósito general, esto es, 

puede simular diversos equipos que integran a un proceso. su estructura es 

modular semi secuencial. en donde cada módulo o equipo es modelado por una 

subrutina individual, además de que cada subrutina consta de una serle de 

ecuaciones algebraicas y diferenciales. 

El programa genera el sistema de ecuaciones de cada módulo en el orden 

proporcionado por el usuario, por lo que una vez establecidas las condiciones 

iniciales, el sistema es resuelto simultáneamente. 

S. 3 DESCRIPCION DEL PROCESO QUIM!CO EJEMPLIFICAOO 

En esta sección se establece una descripción de los módulos (equipos) 

incluidos en el programa DYNSIH utilizados en el ejemplo de aplicación. cada 

módulo consta de 6 partes con el objetivo de acumular toda la 1nformac16n 

necesaria para obtener el máximo aprovechamiento del simulador dinámico. 
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1) UNIDAD ID. 

A cada equipo se le asigna un entero distinto. 

2) CORRIENTES 

Incluye el número de corrientes de allmentaclón y salida asociadas con 

el equipo. 

3) PARAMETROS 

Los parámetros de la unidad individual son listados de tal forma que 

aparescan en el menú de "PARAMETROS DE UNIDAD". Aquellos que se encuentran 

entre paréntesis con sus nombres de variables correspondientes serán 

utilizados en la sección denominada "OESCRIPCION DEL HODEl..0 11
• 

4) EDOºs 

Incluye el número de ecuaciones diferenciales ordinarias de primer orden 

generadas por el módulo y una lista de las variables dependientes del módulo 

correspondiente. 

5) GRAFICOS 

Describe la representación gráfica de los resultados de la simulación 

generados automáticamente sl así se requiere. Cada gráfica contiene sólo una 

variable. Se puede especificar el tiempo inicial, f"lnal e intervalo de salida. 

6) DESCRIPCION DEL MODELO 

Esta sección incluye la descripción del módulo y las ecuaciones 

matemáticas que lo describen. 

5.3.1 MEZCLADOR 

UNIDAD ID: 1. 

CORRIENTES: 2 corrientes de alimentación y 1 corriente de salida. 

PARAMETROS: O. 

EDO; s: O. 
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GRAFICOS: Ninguno. 

DESCRIPCION DEL MODELO: 

Este módulo simula un mezclador adiabático. Los flujos· por especie 

quimlca son incorporados y la temperatura de salida asi como las 

concentraciones son recalculadas. Las ecuaciones que describen el módulo sori: 

f 0 = Fn + F 

/F. 

T0 a (Fn T n + Frz T rz ) / F 0 

5.3.2 DIVISOR 

UNIDAD ID.: 2. 

CORRIENTES: 1 corriente de alimentación y 2 corrientes de salida. 

PAllAMETROS: 

1 J Fracción del divisor (a). 

EOO' s: O. 

GRAFICOS: Ninguno. 

DESCRIPCION DEL MODELO: 

(5.1) 

(5.2) 

El módulo simula un divisor isotérmico, el cual separa una corriente en 

dos al especificarse la fracción del divisor. La temperatura y las 

concentraciones son idénticas en las tres corrientes. La fracción del divisor 

es definida como la razón de flujo de la primera corriente de salida entre el 

flujo de la corriente de alimentación. Las ecuaciones involucradas en este 

módulo son: 

(5.4) 

F02 = (1 - al Fr (5.5) 
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C~1 11 C 02 = Cr (para todos los componentes) 

To1 = T 02 = T r 

5.3.3 REACTOR DE FLUJO TAPON 

UNIDAD ID.: 4. 

CORRIENTES: 1 corriente de alimentación y 1 corriente de salida. 

PARAHETllOS: 

1) Longitud del reactor (L). 

2) Nllmero de puntos empleados (N). 

3) Area de sección transversal (Al. 

4) Energia de activación irreversible (E1 J. 
5) Energia de activación reversible CE,l. 

6) Factor de frecuencia irreversible Ck1 ). 

7) Factor de frecuencia reversible (k2 ), 

Bl calor de reacción (All). 

9) Flujo de calor (Q). 

10) Coeficientes estequiométricos Ca1, 82, •. ,, 8ri). 

11) Constantes de reacción Cr1 , r2 , ... , rn ). 

EOO' s: (1 + NCJ N. 

GRAFICOS: 

(5.6) 

(5.7) 

Los perfiles de las variables de estado en varios tiempos de integración 

son graficados con respecto a la distancia dentro del reactor. 

DESOIIPCION DEL MODELO: 

El módulo simula un reactor de flujo taPón a una fase. La temperatura y 

la composición son funciones del tiempo y la distancia en el tubo. Las 

pérdidas por calor son despreciables. Puede ser utilizado un controlador 

proporcional-integral (PI) para controlar la temperatura del reactor por 

variación del flujo de calor (Q). La reacción que se lleva a cabo en el módulo 

puede ser expresada como: 
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R 

Ea,. e;. 
r•I 

K1 P 
~---.. ra, e, 

Kz '"' 

(5.8) 

Es necesario un coeficiente estequ1ométrlco para cada componente. Los 

coeflclentes se especlf1can en el orden del número asignado a cada componente. 

A los productos se les asignaré. valores positivos y a los reactivos valores 

negativos. Los componentes que no participen en la reacción se les asignaré. el 

valor de cero (O). La razón de reacción puede expresarse como: 

RA20N = K1 ñ C :r -K 2 n c;P (5.9) 
r=l p=t 

donde: 

K1 =i<t EXP (-E 1 /RTl (5.10) 

y 

Kz " ka E:XP (-E 2 I RT) (5.11) 

er y ;, son las constantes de reacción para el componente r y p 

respectivamente. Es necesaria una constante de reacción para cada componente. 

Los componentes que no aparescan en la expresión de razón de reacción se les 

asignará el valor de cero (0). La razón de reacción está. basada en el primer 

componente. Para otros componentes, las razones de reacción se ajustan de 

acuerdo a sus coeficientes estequiométrlcos. Por ejemplo, para la reacción: 

e, + 2c., 

la razón de reacción es expresada por: 
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Los coeficientes estequlométricos se especifican como -t. -2 y 2 para el 

componente 1, 2 y 3 1 respectivamente. Las constantes de reacción son· i, 1.5 y 

l. 

Las ecuaciones que simulan el módulo son: 

Balance de masa para el componente J: 

BCJ BCJ a¡ 
A--=F---ARAZON--

Bt az a1 
,¡ , ,CS.12) 

Balance de energía: 

aci ar a 
A CP --= F CP --- l1H A RA20N -

at at N 
(5.13) 

Las condiciones iniciales son especificadas y las condiciones a la 

frontera son: 

a z = O, T = Tr y C = e;. para todos· los componentes. 

El módulo tam~ién actualiza los parámetros de la corriente de salida: 

a z = L, T0 = T. y et, = C para todos los componentes. 

La relación de flujo es constante. La transferencia de calor se 

distribuye a lo largo del reactor. Las derivadas espaciales son aproximadas 

por el método numérico de líneas. El primer punto utilizado es el valor de la 

corriente de entrada. 
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5. 3, 4 INTERCAMB!ADOR DE CALOR 

UNIDAD ID.: 6. 

Q)RRID'l1TES: 1 corriente de alimentación y 1 corriente de salida. 

PARAMETROS: 

1 l Longitud de la unidad (Zl..). 

2) Número de puntos empleados (Nl. 

3) Temperatura del fluido anular de entrada (TAO). 

4) Relación de flujo anular CFAl. 

5) Area de sección transversal de tubería (AP). 

6) Area de sección transversal del ánulo (AA). 

7) Coeficientes globales de transferencia de calor (U•D). 

8) Capacidad calorífica del fluido anular (CPA). 

EDO' s: 2N. 

GRAFICOS: 

El módulo genera gráficas que muestran los perfiles de temperatura del 

tubo y la coraza a un intervalo de tiempo específico. Ambos perfiles son 

graficados en la misma gráfica. 

DESCRIPCION DEL MODULO: 

El módulo simula un lntercamblador de calor de doble tubería. El fluido 

de proceso se conduce a través de la tubería, mientras que ·el fluido de 

caletamlento o enfriamiento, cuya especlflcaclón es parte de los parámetros de 

la unidad, pasa a través de la coraza por su parte anular. La relación de 

flujo y las concentraciones se mantienen constantes. 

Las ecuaciones diferenciales parciales. que describen la dinámica del 

lntercambiador de calor son: 

BTP FP aTP UD1t 
CTP - TA) (5.14) 

Bt AP Bz CpAP 

BT/\ FA BTA UDlt 
-- = -- -- - --- (TP - TAl 

Bt M az CpA M 
(5.15), 
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donde: 

Condiciones a la frontera: 

1P = Tr a z = o. 
TA = TAO a z = L. 

TA zz Temperatura del fluido anular. 

TP = Temperatura del fluido de proceso. 

5.3.5 C:ON!ROLADOR PROPORCIONAL-INTEGRAL (PI) 

UNIDAD ID.: S. 

OORRIENTES: O corrientes de alimentación y O corrientes de salida. 

P.ARAHETROS: 

1) Número de unidad a ser controlada CNUJ. 

2) Número de corriente a ser monltoreada (NS). 

3) Punto de ajuste de temperatura (T.). 

4) Ganancia del controlador (K): 

5) Tiempo Integral (T). 

6) Factor de servicios de calentamiento máximo CH). 

EIXI' s: l. 

GRAFia:is: Ninguno. 

DESCRIPCION DEL MODELO: 

El módulo simula un controlador proporcional-integral (PI). el cual es 

empleado para controlar la temperatura del reactor de flujo t8p6n al variar el 

flujo de calor al reactor. 

Las ecuaciones que describen el módulo son: 

e = r. - T (5.16) 

. Q = O. [ 1 - K (e - +!e dt) és.17J 

131 



1 '·' 

Donde o. es el flujo de calor inicial, Q es el flujo de calor calculado, 

T es la temperatura de la corriente moni toreada. 

X = f e dt (5.18) 

y: 

dx --=e (5.19) 
dt 

x es la variable dependiente del módulo y las ecuaciones del modelo son ahora: 

dx dt =e= T0 - T (5.20) 

Q ª O. [ 1 - K (e - 7> ] (5.21) 

Q • Q. M si Q > Q, H (5.22) 

Q._ M es el límlte superior del flujo de calor al reactor. El li•1te hüer1or 

por omisión es cero (O). 

5. 4 SIHULACION DINAMICA Y CONTROL DE UNIDADES DISTRIBUIDAS 

El siguiente ejemplo es empleado para d.emostrar: 

1) Unidades distribuidas. 

2) Recirculaci6n. 

3) Opciones gráficas para unidades distribuidas. 

4) Información de entrada y salida por archivo. 

El diagrama de flujo de proceso se muestra en la Figura S. L Una porción 

de la corriente de salida del reactor de flujo tapón es recirculada al propio 

reactor por medio de un lntercambiador de calor de doble tubería. La corriente 
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de recirculación número 6 debe de ser inicializada. El flujo de la corriente 

de recirculaclón es calculada de la siguiente forma: 

En el régimen permanente: 

F6 = F2 (1 - rl 

Resolviendo para F 6 : 

F6 = F1 (1 - rl r 

donde: 

F1 • F2 y F6 : Flujos de las corrientes 1, 2 y 6, respectlvame~te. 

r: Factor de separación del divisor. 

En este caso, r • 0.3 y F1 = 1.0, por lo tanto: 

F6 a 2.333 

(5.23) 

(5.24) 

(5.25) 

La reacción que se lleva a cabo es una reacción irreversible del tipo: 

A--->B 

La Información requerida para la lnlclallzaclón del ejemplo de 

aplicación está. contenida en la Tabla 5.1, la cual se divide en 7 secciones 

que son: 

5ECCION 1. INFORMACION GENERAL 

Aquí se especifica el título o nombre del preces.o a ser simulado y el 

número de equipos principales. 
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SECCION z. PARAMETROS DE EQUIPO 

Se especifica el valor de las variables requeridas de cada equipo en 

particular como lo son las dimensiones, constantes propias · del equipo. 

temperatura del fluido de entrada. coeficientes estequlométrlcos etc. 

SECCION J. CONDICIONES INICIALES 

Para este ejemplo se proporcionan los valores iniciales de temperatura 

del· fluido en el tubo y en la coraza para el lntercamblador de calor y la 

temperatura y composiciones para el reactor de flujo tapón. 

SECCION 4. PARAMETROS DE LAS CORR !ENTES 

Intormaclón general sobre las corrientes prlnclpales del proceso como lo 

es su temperatura y composlclón. 

SECCION S. PARAHETROS DE INTEGRACION 

Aqu1 se proporciona lnformac1ón referente al tiempo lnlclal y final de 

simulación, as1 como también su incremento y la tolerancia mínima permitida 

para la ílnal 1zac16n de la lntegrac1ón. 

SECClON 6. OPCIONES DE IMPRESION 

Muestra la 1nformaclón de salida de la s1mulac16n, ya sea .por pantalla, 

archivo o ambos. de los resultados obtenidos del equipo principal sele.cclonado 

previamente. 

SECC!ON 7. OPCIONES GRAFICAS 

En esta sección se especifican las variables a ser graflcadas, en los 

tiempos intermedios que se requieran, de cada uno de los equipos 

prlnc1pales'ª , 
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PROBLEMA O NOMBRE DE ARCHIVO: MUESTRA 

ARCHIVO DE INFORMACION EQUIPO-CORRIENTE: NINGUNO 

ORDEN DE UNIDAD UNIDAD CORRIENTES DE CORRIENTES 
UNIDAD ID. 

1 1 
2 6 
3 4 
4 2 

TITULO: EJEMPLO 
NUMERO DE COMPONENTES: 
CAPACIDAD CALORIFICA: 
CONSTANTE DEL GAS IDEAL: 

NUMERO 

1 
2 
3 
4 

AUMENTACION DE SALIDA 

1 6 
2 
3 
4 

2 
3 
4 
5 6 

2 
60.000 BTU/cu.ft/ºR 
1.987 BTU/lbmolºR 

Tabla 5.1 Parámetros de inicialización de DYNSIM. 
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UNIDAD NUMERO: 2 
EQUIPO: INTERCAMBIADOR OE CALOR 
LONGITUD DEL INTERCAMBIADOR: 
NUMERO DE PUNTOS EMPLEADOS: 
TEMPERATURA DEL FLUIDO DE ENTRADA: 
RELACION DE FLUJO VOLUMETRICO: 
AREA DE SECCION TRANSVERSAL DE TUBERIA: 
AREA DE SECCION TRANSVERSAL ANULAR: 
COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR: 
CAPACIDAD CALORIFICA DEL FLUIDO ANULAR: 

UNIDAD NUMERO: 3 
EQUIPO: REACTOR DE FLUJO TAPON 
LONGITUD DE LA UNIDAD: 
NUMERO DE PUNTOS EMPLEADOS: 
AREA DE SECCION TRANSVERSAL: 
ENERGIA DE ACTIVACJON (IRREVERSIBLE): 
ENERGIA DE ACTIVACION (REVERSIBLE): 
FACTOR DE FRECUENCIA (IRREVERSIBLE): 
FACTOR DE FRECUENCIA (REVERSIBLE): 
CALOR DE REACCION: 
SERVICIOS DE CALENTAMIENTO: 
COEFICIENTES ESTEQUIOMETAICOS: 
CONSTANTES DE REACCION: 

UNIDAD NUMERO: 4 
EQUIPO: DIVISOR 
RELACION DEL DIVISOR: 

10.000 ft 
11 
600.000 ºR 
1.000 
0.100sq. ft 
0.100 sq. ft 
3.000 BTU/ft hr ºR 
50.000 BTU/cu. fVºR 

20.00011 
11' 
5.000 sq. ft 
35 ,ooo BTUnbmol 
o BTU/lbmol 
1 E+131/min 
o.oo 1/mln 
10,000 BTURbmol do A 
O BTU/hr 
-1 1 

1 O· 

0.300 

Tabla 5.1 Parámetros de inicialización de DYNSIM (continuación}. 
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UNIDAD NUMERO: 2 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN EL TUBO ("R) 

575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 

UNIDAD NUMERO: 3 

TEMPERATURA 
(ºR) 

575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 

COMPONENTE 1 
(x) 

1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN LA CORAZA (ºR) 

600.00 
600.00 
600.00 
600.00 
600.00 
600.00 
600.00 
600.00 
600.00 
600.00 
600.00 

COMPONENTE 2 
(x) 

0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 

Tabla 5.1 Parámetros de inicialización de DYNSIM (continuación). 
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NUMERO RELACION 
DE FLUJO 

1 1.000 
6 2.333 

TIEMPO INICIAL: 
TIEMPO FINAL: 
INCREMENTO DE TIEMPO: 
TOLERANCIA ABSOLUTA: 
TOLERANCIA RELATIVA: 

TEMPERATURA 
(ºR) 

575.00 
575.00 

SISTEMA: 1) RIGIDO, 2) NO RIGIDO: 

COMPONENTE 1 
(x) 

1.0000 
1.0000 

TIPO DE SALIDA (!=PANTALLA, 2=ARCHIVO, 3=AMBOS): 
RE-ESCRIBIR ARCHIVO (O=NO, 1=SI): 
NOMBRE DEL ARCHIVO DE SALIDA: 
NOMBRE DEL ARCHIVO DE ENTRADA: 
NUMERO DE UNIDADES MOSTRADAS: 
UNIDAD(ES) NUMERO: 
NUMERO DE CORRIENTES MOSTRADAS: 
CORRIENTE(S) NUMERO: 

COMPONENTE 2 
(X) 

0.0000 
0.0000 

0.000 hr 
10.000 hr 
0.500hr 
1 E-<l4 
1 E-03 
2 

2 
1 
DATOS 
DATOSXX 
2 
2 3 
1 
5 

Tabla 5.1 Parámetros de inicialización de DYNSIM (continuación). 
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RANGO DE TIEMPO DEL BANCO DE DATOS: 
TIEMPO INICIAL: 
TIEMPO FINAL: 
INCREMENTO DE TIEMPO: 

RE-ESCRIBIR AACHIVO{S) DE GRAFICA(S) (O=NO, 1 =SI): 

o.ooo hr 
10.000 hr 
0.500 hr 

NUMERO DE UNIDADES A SER GRAFICADAS: 2 

UNIDAD NUMERO: 2 
VARIABLE(S) A SEA GRAFICADA(S) EN EL INTERCAMBIADOR DE CALOR 
1: TEMPERATURA EN EL TUBO 
2: TEMPERATURA EN LA CORAZA 
ELECCION(ES): 2 

TIEMPOS A SER GRAFICADOS (hr): 
0.00 o.so 1.00 1 .50 2.00 5.00 10.00 

UNIDAD NUMERO: 3 
VARIABLE(S) A SER GRAFICADA(S) EN EL REACTOR DE FLUJO TAPON 
1: TEMPERATURA 
2: CONCENTRACION 
ELECCION(ES): 2 

TIEMPOS A SER GRAFICADOS (hr): 
o.oo o.so 1.00 1.50 2.00 5.00 10.00 

Tabla 5.1 Parámetros de inicialización de DYNSIM (continuación). 
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En la Tabla 5.2 se presentan los resultados obtenidos en la slaulaclón 

dlnáalca del proceso de unidades distribuidas c09enzando con lnforaaclón 

referente a los parámetros de Integración como lo es el título de la 

sl11ulaclón 1 tiempos e intervalo de integración, núaero de ecuaciones 

diferenciales de primer orden empleadas, algorl tmo de Integración y tolerancia 

para finalizar con los valores de los perflles de temperatura del fluido en el 

tubo y en la coraza para el lntercamblador de calor y los perfiles de 

te•peratura y composlclón para el reactor de flujo tapón en intervalos ~ 

tiempo de O.DO, O.SO, 1.00, 1.50, 2.00, 5.00 y 10.00 horas de slaulaclón. 
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TITULO: 

PROBLEMA O NOMBRE DE ARCHIVO: 

TIEMPO INICIAL: 

TIEMPO FINAL: 

INTERVALO DE TIEMPO: 

NUMERO DE ECUACIONES DE PRIMER ORDEN: 

ALGORITMO DE INTEGRACION: 

TOLERANCIA ABSOLUTA: 

TOLERANCIA RELATIVA: 

Tabla 5.2 Resultados obtenidos de DYNSIM. 
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EJEMPLO 

MUESTRA 

0.0000 hr 

10.000hr 

0.5000 hr 

55 

NORIGIDO 

1 E-4 

1 E-3 



INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2 

DISTANCIA 
(ft) 

o 
1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 
10 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN EL TUBO (ºR) 

575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN LA CORAZA ('R) 

600.00 
600.00 
600.00 
600.00 
600.00 
600.00 
600.00 
600.00 
600.00 
600.00 
600.00 

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE 
(ft) 

o 
2 
4 
6 
8 
10 
12 
14 
16 
18 
20 

CORRIENTE RELACION DE 
NO. FLUJO 

5 1.0000 

('R) 

575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 

TEMPERATURA 
('R) 

575.00 

(X1) 

1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 

COMPONENTE 
NUM.1 

1.0000 

(X2) 

0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 

COMPONENTE 
NUM.2 

0.0000 

Tabla 5.2 Resultados obtenidos de DYNSIM (continuación). 
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INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2 

DISTANCIA 
(lt) 

o 
1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 
10 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN EL TUBO ('R) 

560.41 
561.68 
562.58 
563.62 
564.77 
565.77 
566.88 
568.03 
569.18 
570.42 
571.31 

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN LA CORAZA (ºR) 

591.09 
591.40 
591.66 
591.86 
592.12 
592.66 
593.68 
595.13 
596.73 
598.32 
600.00 

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE 
(ft) 

o 
2 
4 
6 
8 
10 
12 
14 
16 
18 
20 

CORRIENTE RELACION DE 
NO. FLUJO 

1.0000 

(ºR) 

571.31 
554.83 
554.26 
554.49 
554.40 
554.38 
554.38 
554.38 
554.38 
554.38 
554.38 

TEMPERATURA 
(ºR) 

554.38 

(X1) 

0.91248 
0.87633 
0.87626 
0.87634 
0.87629 
0.87630 
0.87630 
0.87630 
0.87630 
0.87630 
0.87630 

COMPONENTE 
NUM.1 

0.87630 

(X2) 

0.08752 
0.12367 
0.12374 
0.12366 
0.12371 
0.12370 
0.12370 
0.12370 
0.12370 
0.12370 
0.12370 

COMPONENTE 
NUM.2 

0.12370 

Tabla 5.2 Resultados obtenidos de DYNSIM (continuación). 
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INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2 

DISTANCIA TEMPERATURA DEL FLUIDO 
(ft) EN EL TUBO (ºR) 

o 554.49 
1 555.30 
2 555.97 
3 556.95 
4 557.90 
5 558.32 
6 559.40 
7 560.27 
8 561.21 
9 562.11 
10 563.46 

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN LA CORAZA (ºR) 

583.25 
584.23 
585.44 
586.78 
588.20 
589.72 
591.41 
593.30 
595.39 
597.62 
600.00 

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE 
(ft) 

o 
2 
4 
6 
8 
10 
12 
14 
16 
18 
20 

CORRIENTE RELACION DE 
NO. FLUJO 

5 1.0000 

(ºR) 

563.46 
546.74 
545.57 
545.93 
545.83 
545.77 
545.78 
545.78 
545.78 
545.78 
545.78 

TEMPERATURA 
(ºR) 

545.78 

(X1) 

0.87697 
0.82455 
0.82450 
0.82492 
0.82462 
0.82467 
0.82469 
0.82468 
0.82468 
0.82468 
0.82468 

COMPONENTE 
NUM.1 

0.82468 

(X2) 

0.12303 
0.17545 
0.17550 
0.17508 
0.17538 
0.17533 
0.17531 
0.17532 
0.17532 
0.17532 
0.17532 

COMPONENTE 
NUM.2 

0.17532 

Tabla 5.2 Resultados obtenidos de DYNSIM (continuación). 
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INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2 

DISTANCIA TEMPERATURA DEL FLUIDO 
(fl) EN EL TUBO ('R) 

o 550.69 
1 551.32 
2 552.16 
3 553.12 
4 553.73 
5 554.14 
6 555.41 
7 556.38 
8 556.02 
9 558.23 

10 559.38 

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN LA CORAZA ('R) 

579.60 
581.04 
582.60 
584.30 
586.12 
586.07 
590.15 
592.37 
594.76 
597.30 
600.00 

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE 
(fl) (ºR) 

o 559.36 
2 541.66 
4 540.07 
6 540.48 
8 540.42 
10 540.33 
12 540.32 
14 540.33 
16 540.33 
18 540.33 
20 540.33 

CORRIENTE RELACION DE TEMPERATURA 
NO. FLUJO ('R) 

1.0000 540.33 

(X1) 

0.65414 
0.79166 
0.79139 
0.79254 
0.79190 

.0.79191 
0.79197 
0.79196 
0.79196 
0.79196 
0.79196 

COMPONENTE 
NUM.1 

0.79196 

(X2) 

0.14566 
0.20812 
0.20861 
0.20746 
0.20810 
0.20609 
0.20803 
0.20604 
0.20604 
0.20604 
0.20804 

COMPONENTE 
NUM. 2 

0.20804 

Tabla 5.2 Resultados obtenidos de DYNSlM (continuación). 
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INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2 

DISTANCIA 
(ft) 

o 
1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 
10 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN EL TUBO (ºR) 

547.78 
548.45 
549.26 
549.93 
550.60 
551.40 
552.34 
553.01 
553.82 
554.49 
555.50 

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN LA CORAZA (ºR) 

5n.58 
579.12 
580.93 
582.95 
584.89 
587.11 
589.26 
591.74 
594.15 
597.17 
600.00 

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE 
(ft) 

o 
2 
4 
6 
6 
10 
12 
14 
16 
18 
20 

CORRIENTE RELACION DE 
NO. FLUJO 

5 1.0000 

(ºR) 

555.93 
538.55 
536.00 
536.60 
536.60 
536.60 
536.60 
536.60 
536.60 
536.60 
536.60 

TEMPERATURA 
(ºR) 

536.60 

(X1) 

0.83503 
0.76738 
0.76738 
0.76798 
0.76797 
0.76797 
0.76797 
0.76796 
0.76796 
0.76796 
0.76796 

COMPONENTE 
NUM.1 

0.76796 

(X2) 

0.16497 
0.23262 
0.23262 
0.23202 
0.23203 
0.23203 
0.23203 
0.23204 
0.23204 
0.23204 
0.23204 

COMPONENTE 
NUM.2 

0.23204 

Tabla 5.2 Resultados obtenidos de DYNSIM (continuación). 
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INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2 

DISTANCIA TEMPERATURA DEL FLUIDO 
(lt) EN EL TUBO (ºR) 

o 538.93 
1 539.58 
2 540.11 
3 540.78 
4 541.63 
5 542.54 
6 543.09 
7 543.78 
8 545.04 
9 545.12 
10 546.62 

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN LA CORAZA (ºR) 

572.09 
574.27 
576.57 
578.99 
581.54 
584.23 
587.06 
590.05 
593.19 
596.51 
600.00 

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE 
(fl) 

o 
2 
4 
6 
8 

10 
12 
14 
16 
18 
20 

CORRIENTE RELACION DE 
NO. FLUJO 

5 1.0000 

\ºR) 

546.62 
530.55 
524.48 
523.35 
523.57 
523.63 
523.52 
523.47 
523.47 
523.48 
523.48 

TEMPERATURA 
(ºR) 

523.48 

(X1) 

0.78357 
0.69640 
0.68367 
0.69048 
0.69285 
0.69120 
0.69047 
0.69079 
0.69095 
0.69089 
0.69085 

COMPONENTE 
NUM.1 

0.69085 

(X2) 

0.21643 
0.30360 
0.31633 
0.30952 
0.30715 
0.30880 
0.30953 
0.30921 
0.30905 
0.30911 
0.30915 

COMPONENTE 
NUM. 2 

0.30915 

Tabla 5.2 Resultados obtenidos de DYNSIM (continuación). 
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INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2 

DISTANCIA 
(fl) 

o 
1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 

-9 
10 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN EL TUBO (º R) 

532.08 
532.48 
533.56 
534.09 
534.90 
535.97 
536.78 
537.58 
538.66 
539.46 
540.81 

REACTÓR, UNIDAD NUMERO 3 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN LA CORAZA (ºR) 

568.46 
571.01 
573.56 
576.38 
579.06 
582.42 
585.64 
588.73 
592.22 
595.71 
600.00 

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE 
(ft) 

o 
2 
4 
6 
8 
10 
12 
14 
16 
18 
20 

CORRIENTE RELACION DE 
NO. FLUJO 

5 1.0000 

(ºR) 

540.16 
527.68 
520.23 
516.07 
514.05 
513.52 
513.58 
513.58 
513.58 
513.58 
513.58 

TEMPERATURA 
(ºR) 

513.58 

(X1) 

0.74107 
0.66054 
0.62295 
0.61705 
o.62n9 
0.63369 
0.63262 
0.63262 
0.63262 
0.63262 
0.63262 

COMPONENTE 
NUM.1 

0.63262 

(X2) 

0.25893 
0.33946 
o.anos 
0.38295 
0.37221 
0.36631 
0.36738 
0.36738 
0.36738 
0.36738 
0.36738 

COMPONENTE 
NUM.2 

0.36738 

Tabla 5.2 Resultados obtenidos de DYNSIM (continuación). 
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5. 5 SIHULACION DINAMICA Y CONIBOL POR MEDIO DE REDES NEURONALES 

(ALGORITMO DE PROPAGAC!ON HACIA AIBASJ 

La red neuronal empleada para la simulación dinámica fué desarrollada 

por la Compafiía Neurosym Corporatlon en Texas. E.U.A. en 1990. El paquete de 

programación es conocido como "Neurosym. Neurocomputlng Llbrary" y el 

paradlgma utlllzado para el ejemplo de unidades dlstrlbuldas fué el de la 

propagación hacia atrás. 

Este paradigma fué seleccionado debido a tres características 

fundamentales que son: 

1) El problema planteado fué hetero-asoclativo, esto significa que la 

salida fué distinta a la entrada. El aprendizaje requirió de una entrada con 

su correspondiente salida. 

2) Fué seleccionada una red feedforward. Las salidas son determinadas 

únicamente por las entradas, distinto a la red feedback, en donde las salidas 

son determinadas por las entradas y las salidas previas. 

3) Fué requerido de un aprendizaje supervisado. Se dispuso de una prueba 

de ajuste de datos para definir la salida deseada para una entrada dada3. 

Los resultados obtenidos en la simulación con el DYNSIH fueron 

allmentados a la red neuronal para su asimilación, aprendizaje y ajuste. 

Posteriormente, se llevaron a cabo interpolaciones para los mismos intervalos 

de tiempo empleados con el DYNSIM, esto es, 0.00, O.SO, 1.00, 1.50, 2.00, 5.00 

y 10.00 horas de simulación obteniéndose así los resultados mostrados en la 

Tabla 5.3, con el mismo formato de la Tabla 5.2 para fines comparativos, es 

decir, perfiles de temperatura del fluido en el tubo y en la coraza para el 

intercambiador de calor y los perfiles de temperatura y composición para el 

reactor de flujo tapón. 
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INTERCAMBIADDR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2 

DISTANCIA 
(ff) 

o 
1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 
10 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN EL TUBO (ºR) 

575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN LA CORAZA(º R) 

600.00 
600.00 
600.00 
600.00 
600.00 
600.00 
600.00 
600.00 
600.00 
600.00 
600.00 

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE 
(ft) 

o 
2 
4 
6 
8 
10 
12 
14 
16 
18 
20 

CORRIENTE RELACION DE 
NO. FLUJO 

1.0000 

(ºR) 

575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 
575.00 

TEMPERATURA 
(ºR) 

575.00 

(X1) 

1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 
1.0000 

COMPONENTE 
NUM.1 

1.0000 

Tabla 5.3 Resultados obtenidos de la Red Neuronal. 
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(X2) 

0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 
0.0000 

COMPONENTE 
NUM.2 

º·ºººº 
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INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2 

DISTANCIA 
(fl) 

o 
1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 
10 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN EL TUBO ("A) 

560.50 
561.53 
562.59 
563.65 
564.74 
565.83 
566.93 
568.04 
569.16 
570.28 
571.40 

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN LA CORAZA (ºR) 

591.27 
591.28 
591.43 
591.75 
592.24 
592.95 
593.87 
595.04 
596.47 
598.18 
600.19 

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE 
(11) (OA) 

o 570.91 
2 556.23 
4 553.03 
6 553.92 
8 555.05 
10 555.07 
12 554.29 
14 553.72 
16 554.12 
18 555.09 
20 554.14 

CORRIENTE RELACION DE TEMPERATURA 
NO. FLUJO ("A) 

5 1.0000 554.14 

(XI) 

0.90490 
0.88845 
0.87833 
0.87327 
0.87200 
0.87326 
0.87579 
o.87832 
0.87959 
0.87832 
0.87326 

COMPONENTE 
NUM.1 

0.87326 

(X2) 

0.09510 
0.11155 
0.12167 
0.12673 
0.12800 
0.12674 
0.12421 
0.12168 
0.12041 
0.12168 
0.12674 

COMPONENTE 
NUM.2 

0.12674 

Tabla 5.3 Resultados obtenidos de la Red Neuronal (continuación). 
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INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2 

DISTANCIA 
(ft) 

o 
1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 
10 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN EL TUBO (ºR) 

554.45 
555.30 
556.12 
556.91 
557.70 
558.50 
559.34 
560.23 
561.19 
562.24 
563.39 

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN LA CORAZA (ºA) 

583.22 
584.28 
585.45 
586.74 
588.17 
589.73 
591.45 
593.32 
595.37 
597.60 
600.01 

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE 
(ft) 

o 
2 
4 
6 
8 
10 
12 
14 
16 
18 
20 

CORRIENTE RELACION DE 
NO. FLUJO 

1.0000 

(ºR) 

563.10 
548.00 
544.53 
545.31 
546.41 
546.46 
545.71 
545.15 
545.52 
546.46 
545.55 

TEMPERATURA 
(ºR) 

545.55 

(X1) 

0.86593 
0.84219 
0.82758 
0.82028 
0.81846 
0.82030 
0.82396 
0.82762 
0.82944 
0.82761 
0.82028 

COMPONENTE 
NUM.1 

0.82028 

(X2) 

0.13407 
0.15781 
0.17242 
0.17972 
0.18154 
0.17970 
0.17604 
0.17238 
0.17056 
0.17239 
0.17972 

COMPONENTE 
NUM.2 

0.17972 

Tabla 5.3 Resultados obtenidos de la Red Neuronal (continuación). 
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INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2 

DISTANCIA TEMPERATURA DEL FLUIDO 
(ft) EN EL TUBO ('R) 

o 550.56 
1 551.48 
2 552.28 
3 553.00 
4 553.68 
5 554.37 
6 555.10 
7 555.92 
8 555.87 
9 557.99 
10 559.32 

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN LA CORAZA ('R) 

579.59 
581.04 
582.61 
584.30 
586.11 
588.06 
590.15 
592.38 
594.76 
597.30 
600.00 

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE 
(ft) 

o 
2 
4 
6 
8 

10 
12 
14 
16 
18 
20 

CORRIENTE RELACION DE 
NO. FLUJO 

5 1.0000 

('R) 

559.04 
543.01 
539.17 
539.84 
540.95 
541.02 
540.28 
539.70 
540.06 
541.00 
540.11 

TEMPERATURA 
('R) 

540.11 

(X1) 

0.84100 
0.81276 
0.79540 
0.78672 
0.78457 
0.78676 
0.79111 
0.79546 
0.79763 
0.79544 
0.78672 

COMPONENTE 
NUM.1 

0.78672 

(X2) 

0.15900 
0.18724 
0.20460 
0.21328 
0.21543 
0.21324 
0.20889 
0.20454 
0.20237 
0.20456 
0.21328 

COMPONENTE 
NUM.2 

0.21328 

Tabla 5.3 Resultados obtenidos de la Red Neuronal (continuación). 
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INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2 

DISTANCIA TEMPERATURA DEL FLUIDO 
(lt) EN EL TUBO (ºR) 

o 547.77 
1 548.46 
2 549.20 
3 549.93 
4 550.66 
5 551.44 
6 552.22 
7 553.00 
8 553.60 
9 554.61 

10 555.44 

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN LA CORAZA (ºR) 

5n.51 
579.21 
560.99 
562.66 
564.69 
567.02 
569.29 
591.72 
594.30 
597.06 
600.01 

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE 
(fl) 

o 
2 
4 
6 
8 

10 
12 
14 
16 
18 
20 

CORRIENTE RELACION DE 
NO. FLUJO 

5 1.0000 

(ºR) 

555.65 
539.46 
535.36 
535.93 
537.05 
537.22 
536.59 
536.05 
536.34 
537.20 
536.40 

TEMPERATURA 
(ºR) 

536.40 

(X1) 

0.62073 
0.79018 
o.n142 
0.76210 
0.75963 
0.76227 
0.76704 
o.n179 
0.77415 
o.n176 
0.76225 

COMPONENTE 
NUM.1 

0.76225 

(X2) 

0.17927 
0.20982 
0.22655 
0.23790 
0.24017 
o.23n3 
0.23296 
0.22621 
0.22585 
0.22824 
o.23n5 

COMPONENTE 
NUM.2 

0.23775 

Tabla 5.3 Resultados obtenidos de fa Red Neuronal (continuación). 
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INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2 

DISTANCIA TEMPERATURA DEL FLUIDO 
(11) EN EL TUBO (ºR) 

o 538.90 
1 539.54 
2 540.20 
3 540.89 
4 541.60 
5 542.35 
6 543.11 
7 543.91 
8 544.72 
9 545.57 
10 546.43 

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN LA CORAZA(ºR) 

572.09 
574.27 
576.57 
578.99 
581.54 
584.23 
587.06 
590.05 
593.19 
596.51 
600.00 

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE 
(ti) 

o 
2 
4 
6 
8 
10 
12 
14 
16 
18 
20 

CORRIENTE RELACION DE 
NO. FLUJO 

5 1.0000 

(ºR) 

546.60 
530.S9 
524.55 
523.24 
523.48 
523.75 
523.64 
523.37 
523.34 
523.62 
523.44 

TEMPERATURA 
(ºR) 

523.44 

(Xl) 

0.76536 
0.72208 
0.69555 
0.68239 
0.67926 
0.68278 
0.68961 
0.69637 
0.69972 
0.69629 
0.68272 

COMPONENTE 
NUM.1 

0.68272 

(X2) 

0.23464 
0.27792 
0.30445 
0.31761 
0.32074 
0.31722 
0.31039 
0.30363 
0.30028 
0.30371 
0.31728 

COMPONENTE 
NUM.2 

0.31728 

Tabla 5.3 Resultados obtenidos de la Red Neuronal (continuación). 
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INTERCAMBIADDR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2 

DISTANCIA TEMPERATURA DEL FLUIDO 
(lt) EN EL TUBO lºR) 

o 532.14 
1 532.63 
2 533.30 
3 534.11 
4 534.98 
5 535.88 
6 536.73 
7 537.51 
8 538.15 
9 538.63 
10 538.88 

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3 

TEMPERATURA DEL FLUIDO 
EN LA CORAZA (ºR) 

568.44 
570.98 
573.63 
576.38 
579.25 
582.27 
585.43 
588.76 
592.26 
595.95 
599.85 

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE 
(11) (ºR) 

o 539.43 
2 528.45 
4 520.89 
6 516.15 
8 513.65 
10 512.81 
12 513.03 
14 513.73 
16 514.33 
18 514.25 
20 512.88 

CORRIENTE RELACION DE TEMPERATURA 
NO. FLUJO (ºR) 

5 1.0000 512.88 

(X1) 

0.72894 
0.67209 
0.63709 
0.61962 
0.61533 
0.61989 
0.62894 
0.63814 
0.64317 
0.63967 
0.62331 

COMPONENTE 
NUM.1 

0.62331 

(X2) 

0.27108 
0.32791 
0.36291 
0.38038 
0.38467 
0.38011 
0.37106 
0.36186 
0.35683 
0.36033 
0.37669 

COMPONENTE 
NUM.2 

0.37669 

Tabla 5.3 Resultados obtenidos de la Red Neuronal {continuación). 
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5.6 AHALISIS DE RESULTADOS 

De la Figura S.2a a la Figura S.Ba se muestran los resultados obtenidos, 

en forma gráfica. de las simulaciones llevadas a cabo tanto con el DYNSIH como 

con la red neuronal de propagación hacia atrás. En ellas se graflcan los 

perfiles de temperatura del fluido en el tubo y en la coraza para el 

lntercamblador de calor en función de la distancia o longl tud del equipo. 

De la F'lgura 5.2b a la Figura S.Sb se presentan los perfiles de 

temperatura para el reactor de flujo tapón, así como también los perfiles de 

concentración que se muestran de la Figura S.2c a la Figura 5.Sc. 

Los intervalos de tiempo graflcados fueron los mismos· que se utilizaron 

para llevar a cabo las simulaciones, o sea, 0.00, O.SO, 1.00. 1.50, 2.00, 5.00 

y 10.00 horas de simulación. 

Cabe señalar que los perfiles de temperatura del fluido en el tubo y en 

la coraza para el intercambiador de calor, así como también los perfiles de 

concentración en el reactor son práctica.mente idénticos en ambos tipos de 

simulación debido a que su tendencia es lineal, sin embargo. en los perfiles 

de temperatura del reactor se presentan variaciones de tipo slnoldal, en la 

porción horizontal, por parte de los datos proporcionados por la red neuronal 

debido al cambio repentino en la pendiente en donde al parecer hubo pequefias 

variaciones al efectuar el ajuste correcto de los datos empleados para su 

aprendizaje. 
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FIGURA 5.2a INTERCAMBIADOR DE CALOR 
TIEMPO = 0.00 hr 
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FIGURA 5.2b REACTOR DE FLUJO TAPON 
TIEMPO = 0.00 hr 
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FIGURA 5.2c REACTOR DE FLUJO TAPON 
TIEMPO = 0.00 hr 

go.a 
z o 
~ ¡: 0.6 

ffi 
u 
z o u 0.4 

0.2 

o 2 4 s a 10 12 14 rn 1a 20 
DISTANCIA (ft) 

CONCENTRACION DEL CONCENTRACION DEL 
COMPONENTE 1 (SD) COMPONENTE 1 (RN) 

CONCENTRACION DEL CONCENTRACION DEL 
COMPONENTE 2 (SD) COMPONENTE 2 (RN) 

161 



FIGURA 5.3a INTERCAMBIADOR DE CALOR 
TIEMPO = 0.50 hr 
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FIGURA 5.3b REACTOR DE FLUJO TAPON 
TIEMPO = 0.50 hr 
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FIGURA 5.3c REACTOR DE FLUJO TAPON 
TIEMPO = 0.50 hr 
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FIGURA 5.4a INTERCAMBIADOR DE CALOR 
TIEMPO = 1.00 hr 
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FIGURA 5.4b REACTOR DE FLUJO TAPON 
TIEMPO = 1.00 hr 
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FIGURA 5.4c REACTOR DE FLUJO TAPON 
TIEMPO = 1.00 hr 
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FIGURA 5.5a INTERCAMBIADOR DE CALOR 
TIEMPO= 1.50 hr 
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FIGURA 5.5b REACTOR DE FLUJO TAPON 
TIEMPO = 1.50 hr 
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FIGURA 5.5c REACTOR DE FLUJO TAPON 
TIEMPO = 1.50 hr 

0.8 

~ 0.6 

i 
w 
~ 0.4 
o o 

0.2 

~ ·~··-·~··=·~~=--=--=·=--=--=-=--~·~~~~~--===~~~ 

::' ....... ::::·-:.·:::·:;:·;_,·-·-·~·"'··""·"'··"'""'''"''~'-·---·-·-·-·-·=·"'·=·-·-·--·-· 

o 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 
DISTANCIA (ft) 

CONCENTRACION DEL CONCENTRACJON DEL 
COMPONENTE 1 (SO) COMPONENTE 1 (RN) 

CONCENTRACION DEL CONCENTRACION DEL 
COMPONENTE 2 (SO) COMPONENTE 2 (RN) 

170 



FIGURA 5.Ga INTERCAMBIADOR DE CALOR 
TIEMPO = 2.00 hr 
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FIGURA 5.Gb REACTOR DE FLUJO TAPON 
TIEMPO= 2.00 hr 
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FIGURA 5.Gc REACTOR DE FLUJO TAPON 
TIEMPO = 2.00 hr 
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FIGURA 5.7a INTERCAMBIAD~OR DE CALOR 
TIEMPO = 5.00 r 

610 

600 
............................... ·· 

590 . ...-·"'·.,,,.·"'' 

cc5ao ___ .__.~----·-__.--.,,-
¡¡,.. 

~ 
::> 
!;;( 570 
a: 
w 
Q. 

== ~ 560 

550 

540 -

530 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 

o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 
DISTANCIA (ft) 

TEMPERATURA TEMPERATURA TEMPERATU ~A TEMPERATURA 
DEL TUBO (SO) DEL TUBO (RN) DELA CORAZA (SO) DE LA CORAZA (RN) 

-- ------- .............. ----

174 



FIGURA 5.7b REACTOR DE FLUJO TAPON 
TIEMPO = 5.00 hr 
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FIGURA 5.7c REACTOR DE FLUJO TAPON 
TIEMPO = 5.00 hr 
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FIGURA 5.8a INTERCAMBIADOR DE CALOR 
TIEMPO = 10.00 hr 
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FIGURA 5.Bc REACTOR DE FLUJO TAPON 
TIEMPO = 10.00 hr 
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Las redes neuronales se presentan como una alternativa real para la 

resolución de modelos teóricos rigurosos. Dichos modelos han sido empleados 

para calcular propiedades de un proceso que no pueden ser medidos directamente 

o lo. suficientemente rápido para controlar el proceso. Si los modelos teóricos 

necesitan de datos para corregir cualquier variación dentro de los mismos 

modelos, parece razonable que estos datos puedan ser aplicados en las redes 

neuronales para desarrollar modelos válidos equivalentes. 

Debido a lo anterior y a los resultados obtenidos en el ejemplo de 

apllcación 1 es factible llevar a cabo el ánalisis y estudio de la simulación 

dinámica y control de procesos químicos en tiempo real mediante el empleo de 

redes neuronales, en sustitución de los simuladores dinámicos de modelos 

teóricos 1 debido a que dichos programas presentan las siguientes ventajas: 

1) No es necesario un experto para desarrollar modelos para una red 

neuronal de un proceso químico, sin embargo 1 es conveniente tener conocimiento 

sobre el proceso para verificar los resultados de la red. 

2) Puede ser desarrollada con un menor tiempo de programación y un menor 

tiempo de verificación que el que se toma para elaborar un modelo teórico. 

3) Puede aprender del proceso en estudio, es decir, no es necesario un 

ajuste cuando se presentan variaciones en _los parámetros del proceso. 

4) No necesita conocer las caracteristlcas exactas, configuraciones o 

condiciones de operación de un proceso¡ una red neuronal aprende dicha 

lníormaclón del proceso. 

5) Si una unidad de proceso presenta variaciones, la red neuronal puede 

aprender y ajustarse a las pef'.turbaciones sin tener que emplear un modelo 

experto. 



6) Después del proceso de aprendizaje, una red neuronal no realiza 

cálculos iterativos, sino que lleva a cabo la correlación de los datos por 

medio de un polinomio. La red puede proporcionar respuestas en una fracción de 

segundo, a diferencia de un modelo teórico. 

Una red neuronal instalada adecuadamente utilizará una red que 

proporcionará los valores iniciales y otra red que aprenderá. de los datos 

generados por el proceso. Esta característica permitirá la dlsa1nuci6n del 

tiempo de respuesta de la red neuronal cuando se presentan cambios en el 

proceso. 

Por otra parte, una desventaja de una red neuronal es la cantidad de 

datos necesarios para elaborar un modelo confiable. Son necesarios de 100 a 

miles de casos {datos) para crear un modelo de red neuronal. El nlllnero de 

casos requeridos depende de las variaciones que presenten los datos y del 

nWnero de entradas, factores que influyen considerablemente en los resultados. 

Afortunadamente, en la actualidad, existen sistemas de 1nf'oraac16n para 

plantas de procesos muy confiables. Muchas plantas tienen la capacidad de 

registrar grandes cantidades de datos y pueden poseer datos almacenados de 

varios afias atrás. 

Un buen aprendizaje deberá contener condiciones limite, datos de alta 

calidad representativos del proceso y ser suficientemente diversos para 

incorporar la información clave a la red neuronal. Las aediclones de las 

variables del proceso empleadas en los cálculos deberán mantenerse constantes, 

por medio de controles, para que tales mediciones puedan. ser obtenidas con un 

alto grado de confiabilidad. 

Finalmente, tal vez las redes neuronales no sean la mejor alternativa 

para todas las situaciones. Esto incluye aplicaciones en donde no se dispone 

de una gran cantidad de datos para crear una red neuronal, de cuando exista un 

modelo teórico que represente con gran exactitud al proceso o cuando pueda ser 

generado fácilmente un modelo empleando técnicas de regresión lineal. 
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