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1.- RESUMEN.

El presente trabajo tiene como finalidad desarrollar el tema relacionado con el
control automatico de la composicién en Ja destilacién, planteando estrategias o circuitos
de control propuestos para esta operacién unitaria por organismos intemacionales
especializados en el area como son: Intrument Society of America (ISA), American
Petroleum Institute (AP}, y publicaciones especializadas en el tema.

En el prmer capitule se aporta una breve introduccidn a los principios basicos de
la destilacién, cuyo uso como operacidén unitaria en los procescs industriales para la
obtencion de compongntes puros a parir de mezclas es indudablemente une de los més
empleados y econdémicos que existen. En el s_Ju...u capitulo s« presenta un sumario
acerca del control automatico de procesos quimicos, pues su importancia se ha
incrementado considerablemente debido a los beneficios Que s8 obtienen al
implementaric y de los cuales se pueden mencionar los siguientes: garantizar la
seguridad y proteccidn de las instalaciones, el equipo y el personal; contribuir a 13
proteccion del medio ambiente mediante procesos limpios, obtener l0s productos
deseados con las especificaciones requeridas por un control de calidad; accesar a datos
y registros de campo de una manera facil y confiable; etc. Este capitulc se complementa
con el Anexp "A', el cual muestra |a importancia de las matematicas aplicadas,
especificamenta las transformadas de Laplace, en los sistermas de control y su analisis.

Un sistema de control puede ser aplicado desde un simple circuito (loop) can
unos cuantos dispositivos de control para una linea o equipo de proceso hasta manejar
un complejo sistema de datos para el monitoreo y control de operacignes unitanas, como
la destilacion, o plantas industriales compietas de cualesquier ramo de la industria

De esta manera, en el capitulo numero tres se muestran, de forma particular, los
diversos circuitos de control para la composicidon en columnas de destitacion, con sus
respectivas ecuaciones dindmicas y esquemas de control, para los mas comunes
factores que introducen disturbios en un sistema de destilacién, principaimente aquellos
que afectan ta composicién de los productos finales, pues en la mayoria de Ios casos,
éste es el objetivo primordial de la separacién de mezclas en la industria quimica.

El capitulo nomero cuatre aporta ventajas y desventajas en la aplicacién del
sistema de control feedforward (preealimentacién) a una cofumna de destilacién, asi
como los esquemas de control cuanda es combinado con un sistema de control feedback
(retroalimentacién). Finalmente el capitulo numero cinco describe el uso del sistema de
control cascada en paralelo y las ventajas de su aplicacion para rmejorar €l objetivo de
control de ja composicién manteniendo las vanables de proceso mas importantes en los
valores especificos para tal propésito. De igual forma, se observa la necesidad e
importancia de compensar los tiempos muertos que Se generan en el proceso y en el
mismo sistema de control para minimizar los disturbios que afectan la operacién de la
columna de destilacion,

El interés principal del presente trabajo consiste en presentar los esquemas
basicos y fundamentales del control de la composicién en columnas de destilacién, sin
embargo, es necesario resaltar que no existe una rama profesional especifica para ta!



propdsito, y que al igual que muchos quehaceres de los procesos industriales, se
requiere de la participacién muitidisciplin.ia, y en este caso en particular, de
especialidades tales como: Ingenieria Quimica, Eléctrica, Electronica, Mecanica, etc. Por
tal motivo, es indispensable contar con la Informacidn basica de cada 4rea, para una
comprensién global del tema para cualquier disciplina participante en el proyecto o
disefo.

El gesarrollo del tema se considera apropiadc para la comunidad estudiantil de
Ingenieria Quimica y para todas aquelias pe 3¢~ 2c cuya activi.ad profesional o técnica
se encuentre relacionada con la automatizacidn y control de procesos quimicos, pues se
describe en forma breve y sencilla pere bastants completa, la Tecria de Control, cuya
importancia y aplicacién en nuestros dias continda incrementandose para convertirse en
inseparable compafera de cualquier proceso quimico industrial.
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1.- GENERALIDADES DE LA DESTILACION.

1.1.- ANTECEDENTES HISTORICOS.

Se tiene conocimiento que la destilacién era empleada, aunque de manera
bastante rudimentaria, en Alejandria para obtener trementina o aguarrds a partir de la
resina de pino; también los arabes producian licor del vino y los griegos preparaban
medicinas en el siglo V a.C.

La destitacidén es una operacion antigua que sigue siendo aplicada hasta nuestro
tiempo. Antiguamente se usaba para operaciones sencillas como la concentracion de
bebidas alcohdlicas con equipo simple de vaporizacién y condensacién, La primera
columna vertical de destilacidn continua fue desamollada por Cellier-Blumenthal en
Francia en af afio de 1813. En 1820, un tecnologic*a de nombre Cle~.<nt introdujo el uso
de piezas de vidrio en los alambigues de alcohol. En 1B22 Perrier introdujo una version
sencifla de las capsulas de burbujeo. En 1830, Coffey desarroltd |a pr.mera columna de
destilacidn de platos.

Curante el primer cuarto del siglo XVIIY, 1a aplicacién de |a destilacidn se expandid
como una herramienta para aumantar el contenido de alcohol en las bebidas, como la
primara técnica de separacion en la industria guimica. Al mismo tiempo, tuve una
expansién acelerada, como una manera efectiva en la separacidon del aceite crudo de
varnos productos. Por esto, la aplicacidn de |a destilacion se extendié en la mayoria de
los procesos quimicos.

Aunqgue se conocia la destitacion y se le aplicaba en |a antigiedad, la teoria de ia
destilacion no se estudid sino hasta los trabajos de Sorel en 1893. Otros investigadores
pioneros fueron Lord Rayleigh y Lewis. El concepto de destilacion se fue haciendo mas
completo debido al surgimiento de teorias que lo complementaban como la regla de
fases de Gibbs que establecié un criterio de equilibrio para cualquier sistema quimico y el
cual fue posteriommente aplicado a la destilacion.

Algunos matematicos como McCabe y Thiele tomaron como base la regla antes
mencionada para desaroilar el disefo termodinamico de columnas, el cual,
conjuntamente con investigaciones, estudics de componameento. eficencia de columnas
y la tecnologia actual, ha hecho de la destlacion ura cenusd —e -aactd y ha permitido
la separacidn en gran escala, por ejemplo, del etiibenceno y tes p-xdeno, que tienen
unicamente una diferencia de 3.9 °F (2.2 °C) en sus temperaturas de ebullicion.

1.2.- CESTILACION.

La destilacion es un proceso de separacion de gran imporancia en la elaboracidn
de productos quimices, debido a que lleva a cabo la separacion de mezclas en
componentes esencialmente puros mediante la adicidén de calor. La mayor parte del
equipo de separacién de una planta quimica tiene como fin la purificacidn de materias



prmas, prpductos intermedios y productos finates, mediante las operaciones de
transferencia de masa en fase multiple, siendo la destilacién el meétodo industria! de
separacion mas utilizado, principalmente en la rama petroguimica.

La destilacién consta de multiples contactos entre las fases de ‘iquido y vapor.
Cada contacto consiste en la mezcla de dos fases para producir 1a distnpucién de los
componentes seguida de la separacién de las fases. Los contactos se realizan
frecuentermente sobre platos horizontales (generalmente llamagos etapas) dispuestos en
una columna vertical, tal como se muestra en la Fig. {1.1). A medida que el vapor avanza
hacia la parte superior de |a columna se enriquece progresivamente del componente
mas volatil. La alimentacién de la columna de destifacidn entra en una etapa intermedia
entre la etapa superior & inferior; la parte de la columna situada por encima de la
alimentacion es la seccion de rectificacidn {enfquecimiento) y la situada por d2bajo es ia
seccidon de agotamiento, E! vapor de fa alimentacidén pz _a vwcia aniba en la columna
mientras que el liquido lo hace hacia abajo. Generalmente el vapor procedente de ia
parte supenor de la columna se condensa para generar el liquido de contacto llamado
reflujo. Analogamente, el liquido procedente del fondo de la columna pasa a un reboiler
(catentador) para generar el vapor de contacto llamado vaporizacian,

Tal como se indica en la Fig. (1.1}, el vapor en la parte superior V;, al salir del
plato superior enira al condensador, donde se le condensa parcial o totaimente. El
liquido que se farma se recoge en un acumutador, del cual se extroe la commiente liquida,
L, {dencminada reflujo) y la cormente de! producto superior, D (lamado destilado).
Cuando el vapor suparior V, se condensa totaimente ai estado liquido y se extrae el
destilado como kiquide, el condensador serd un condensador total. Si V, se condensa
parcialmente al estado liquido para proporcionar el reflujo L. y el destilade D se extrae
como vapor, el condensador sera un condensador parcial. La cantidad de reflujo interno
se expresa comunmente en términos de la relacion de reflujo, L/D. Aungque algunas
veces la relacién interna ¥guido a vapor LAV se conoce como la relacion de reflujo
interna.

El liquido que sale del plato infenor de 1a columna entra al reboiler, en donde se
vaporiza parciaimente, E) vapor producido fluye otra vez hacia armmba por la columna y el
liquido que se extrae del reboiler se llama fondo o preducto inferior B, En ta practica, el
reboiler generalmente esta ubicado en el exterior de la columna.

1.3. BASES Y FUNDAMENTOS DE LA DESTILACION.

La destiiacibn es un procese de separacion de una mezcla en dos ¢ mas
productos © componentes con diferentes puntos de ebullicion, generaimente se prefiere
extraer el componente mas volatil de |a mezcla. Cuande una mezcla liquida de dos
componentes volatiles es calentada, el vapor que asciende, tiene alta concentracion en
el componente mas volatil (el componente con punte de ebullicion mas bajo) de la
mezcla que se asté involucrando. Por el contrario, si el vapor es enfriado, el componente
menos volatil (sl componente con punto de ebullicién mas alto) tiende a condensarse en
ma;, or proporcion que e componente mas volatil,



Después de muchos afos, la destitacién continia siendo el principal método de
separacidn en plantas de procesos industriales, a pesar de su inherentemente baja
eficiencia termodinamica. La preferencia de ia destilacién para la separacién de mezclas

no es accidental y hasta el momento, es poco probable que sea desplazada por algun
otro método. Las razones se basan en la cinética y en la termodinamica.
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Fig. (1.1).- Esquema de una columna convencional en donde las velocidades
totales de flujo son constantes dentro de |as secciones de rectificacion
y agotamiento.



Desde el punto de vista cinético, la transferencia de masa por unidad de volumen
en la destilacién esta limitada sotamente por la resistencia difusional en uno u otro lado
de la interfase liquido-vapor en fase turbulenta. Es por esto que la destilacién tiene
potencial para altas relaciones de transferencia de masa.

Desde el punto de vista termodindmico, la eficiencia termodinamica tipica de un
sistema de destilacion esta alrededor del 10%. Esta puede ser incrementada con el uso
de intercondensadores e intercalentaderes (inter-reboilers). En realidad esto es mostrado
en forma conceptual, un sistema de destilacién puede ser ileado de acuerdo a los
requerimientos con un minimo trabajo de separacidn. A pesar de que una eficiencia
termodinamica del 10% pueda parecer baja, no hay muchos procesos con una eficiencia
mayor.

La destitacion, en general, es el método mas barato ;, conveniente para la
separaciéon de una mezcla liquida en sus componentes, excepto cuando:

1.- La diferencia de |la volatilitad entre sus componentes es pequefia.

2.- Una pequeita cantidad de un componente con alto punto de ebullicién tiene que ser
recuperado de la alimentacién. Este caso requiere que toda la alimentacidn sea
vaporizada an orden para recobrar asta pequefia cantidad.

3.- Un componente es térmicamente inestable invarablamente en condicionas de vacio.

4 .- La mezcla es extremadamente corrosiva o altamente sucia,

1.3.1. EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR {ELV).

Resulta dificil, tal vez imposible, hacer un justo y amplic tépico del equilibric
liquido-vapor (ELV) en un pequefic espacio. Existen algunos texios que se abocan
completamente al desarrollo de estos 16picos, o de algunas fracciones de éstos. Las
numerosas publicaclones de libros y revistas pueden testificar el gran volumen de
informacion disponible.

Resulta también dificll el desarrollo detaltado acerca del equilibrio liquide-vapor
(ELV) para el disefo de columnas de destilacién. Por esta razdn esta discusidén se
enfoca a los aspectos principales acerca del ELV. Una discusion tedrica extensiva, asi
comoe un largo desarrclio termodindmicn son excluidos, También se excluye la deduccidn
de modelos y procedimientes predictivos,

a} Valor de k (coeficiente de reparto) y volatilidad relativa.

_ Fraccion mol dei componente i en la fase vapor (1)
‘ Fraccion mol del componente i en 1a fase liquida '

El valor de Kk as la medida de la tendencia a vaporizarse del components .

Si el valor de k es alto, el components | tiende a concentrarse en el vapor, si es
bajo, éste tiende a concentrarse en el liquido. Si el valor de k es la unidad, el
componente se distribuye en igual cantidad entre el vapor y el liquido.



- El valor de k es una funcién de Ia temperatura, presién y composicion. En el
equilibrio, cuando 2 de estas 3 variables son fijadas, 5610 es funcién de la 3a. El valor de
k puede ser expresado en funcién de la presién y la composicién, la temperatura y la
composicién, o la temperatura y la presién.

La volatilidad relativa de los componentes | y j se define como:

_ kdd componente i

k del componenie §

(1.2)

U.IJ

La destilacién es una técnica de separacién de componentes de una mezcla de
acuerdo a sus volatilidades relativas. La volatilidad relativa €5 una medida de la facilidad
de separacién de un componente. La volatilidad relativa se define como la relacién de la
tendencia a evaporarse entre dos componentes. Si la volatilidad refativa tiene un valor
alto, uno de los componentes tiene mayor tendencia a evaporarse (es mas volatil) que el
otro, y por lo tanta, s mucho mas facil separar un componente de! otro por r cdio de
vaporizacion {destilacién), en el caso en que la volatilidad rciativa se aproxime a uno,
indica que uno de los componentas es casi tan volatil como el otro, por lo que iesulta
dificil separarios por medio de la destilacién, para el caso en que la volatilidad relativa es
igua! a uno indica gue es imposible separar 10s componentes por medic de la destitacién,
debido a que es tan volatil uno como otro,

Por convencidn, la volatilidad relativa se define como la relacién entre el valor de
k del componente mas volatil entre el valor de k del componente menos volatil. De esta
forma, el valor de la volatilidad relativa es siempre mayor Q igua! a uno.

Para un sistema binario, las ecs. (1.1) y (1.2) pueden ser combinadas en la
siguiente forma:

kL ovill-x)

, = (1.3)
‘ k: xl“')'ll'

@,

Rearreglando la ecuacién se tiene;

o .X,

1.2

I P '
YT @, ) )

La ec. (1.4) expresa la fraccion mol en el vapor del componente mas volatil (CMV)
como una funcidn de la fraccion mol del CMV en &! liquido y la volatilidad relativa. Esta
relacion es presentada en la Fig. (1.2a). En ésta se muestra un diagrama x-y. En l0s ejes
de las x's y las y's se representa la concentracién del CMV en el liquido y el vapor
respectivamente, La diagonal de 45° representa 10s puntos en los cuales la composicion
del liquido y def vapor son iguales. La curva es una relacién de equilibrio. La Fig. {1.2a)
itustra como el CMV se concentra en &| vapor. Una mezcia liquida contiene x, moles del
CMV (x, = 0.45) en equilibric con su vapor que contiene y, moles del componente mas
volatil (y, = 0.71). Si aste vapor es colectado y condensado, se tiene una mezcia en ia
cual 1a fraccién mol del CMV es enriquecida desde 0.452a0.71.



La Fig. {1.2b) ilustra el efecto de la volatilidad relativa sobre la tendencia del CMV
a concentrarse en el vapor. Cuando la volatilidad es alta, el enriquecimiento es grande.
Por ejemplo, cuando {a volatilidad relativa es 10, una mezcla liquikia contiene 0.45 moles
del CMV en equilibrio con su vapor que contiens 0.88 moles del CMV, puede tomar
solamente unas cuantas etapas para convertir la mezcia liquida en sus componentes
puros. Contrariamente, cuando la volatilidad relativa es muy baja, una mezcla liquida
contiene 0.45 moles del CMV en equilibrio con su vapor que contiene 0.47 moles del
CMV. A estas condiciones pueden requerirse un gran ndmero de etapas para separar la
mezcla en sus componentes puros.
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Fig. {1.2).- {a) Concentracion del componente mas volatil (CMV) en el vapor.
{b) Efecto de la volatilidad relativa en fa concentracion det CMV en el
vapor.
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1.3.2. SISTEMAS IDEALES Y NO IDEALES.

Se tiene un sistema ideal cuando el vapor obedece la ley de los gases ideales y
el liquido la ley da Raocult.

Una mezcla de gas ideal obedece la ley de Dalton:

P =yP {1.5)

Una scolucion ideal se encuentra de acuerde con la ley de Raoult, cuando la
presién parcial de un componente en la solucién es igual al producto de su fraccion
molar y 1a presién de vapor del componente puro, esto es:

P=xP® {1.6)

De las ecs (1.5) y (1.8) y la definicidén de k se obtiene:

PO
Kk = F+ = L 7
, : (1.7)

El

Para sistemas no ideales, las fugacidades del componente i del vapor y del
liquido juega un papel parecido al de la presidn parcial de un componente en el vapor y
la prasién de vapor del componente en ei liquido. La fugacidad puede ser considerada
como una presion termodinamica. Para el equilibrio, la fugacidad del vapor es igual a la
fugacidad del liquido:

=t (1.8)

L a fugacidad del vapor puede ser considerada como una praesion parcial comregida
dando la siguiente ecuacion;

f*=0Y(Py) (1.9)

Similarmente, ta fugacidad del liquido puede ser considerada como ia presion de
vapor corregida, dando:

f- = ml’" 1w (% P2 (1.1
Un desarrollo detallado de estas ecuaciones o relaciones termodinamicas se
presentan en muchos textos de termodinamica. Los coeficientes de las ecs. {(1.9) ¥ (1.10)
son discutidos a continuacion,
@ ¥ Coeficiente de fugacidad del vapor. Este explica el efecto del vapor no ideal en |a

fugacidad del vapor. Es usualmente estimado por una ecuacién de estado y
basado en un sistema de temperatura, presién y fraccién molar,

11



Coeficiente de fugacidad del liquido. Este explica el efecto del vapor no ideal en
la fugacidad del liquido. Es estimado de manera similar al coeficiente de
fugacidad del vapor, pero éste estd basado en el sistema temperatura y presion
de vapor de los componentes puros.

Factor de correccidn Paynting. Este aplica el efecto de la presién sobre la
fugacidad del liquido. Entonces &' es evaluado a la presién de vapor del
componente puro, w, es usado para estimar {a diferencia entre la presién de vapor
de los componentas puros y la presion de 1a mezcla, Este efecto es pequefio y
puede ser despreciable a bajas presiones, pero es importanta considerario a altas
presiones

Coeficiente de actividad del liquido. Este comige 1a fugacidad del liquido por &
efecto de la composicidn. El valor de éste depende de cuan similares sean igs
componentes, Para dos componentes similares tales como una mezcla isobutano-
n-butano, los coeficientes de activid=1 del liquido son ~rados a la unidad. Silos
componentes son diferentes, los coeficientes de actividad se desvian de la
unidad.

Combinando las ecs (1.1}, (1.8), (1.9} y (.10} se obtiene:

L G
oo Oy oy B (1.11)

1.3.3. EFECTO DE LA TEMPERATURA, PRESION Y COMPOSICION EN LOS
VALORES DE k Y LA VOLATILIDAD.

Para propésitos de éste trabajo, la ec. (1.11) se simplifica para omitir la correccién

Paynting, 1a cual es pequeda a bajas presiones. Combinando la ec (1.11) con la
definicidn de la volatlidad relativa, ec (1.2), se tiene:

donde

a - :J C o,y B (1.12)
pe = E (1.13a)
, - : (1.13b)
b - 2% _ Z% (1.13¢)

E) término mas imponante en las ecuaciones anteriores para el valor de k y la

volatilidad refativa, es el término de la presién de vapor.
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Efecto de la temperatura o la presién. Este efecto puede ser ilustrado con
ayuda de la carta de COX. En esta carta se muestra el excasivo incremento de la presién
de vapor con la temperatura. Por esta razén el valor de k para cada componente se
incrementa con la temperatura.

La carta de COX también muestra en forma general, para miembros de una serie
hemologa, ¢cdme Ja presién de vapor del componente menos volatil se incremanta mas
rapidamente con la temperatura que la presion de vapor del componente mas volatil.
Esto causa que P° en la ec. (1.13a) disminuya conforme Ja temperatura aumenta. Como
los puntos criticos son aproximadaos, la relacion P se aproxima a la unidad. Aplicando la
ec. (1.12), la volatilidad relativa disminuye conforme la temperatura aumenta.

La tendencia anterior es vélida solo para miembros de series homoélogas. Para los
componentas que no son miembros de ¢ ics nomologas, 13 tendencia es inversa vy
puede ocurrir sobre un rango limite de temperatura, causandge un incremento en la
volatilidad relativa conforme se incrementa la temperatura de equilibrio, ec. {1.12). Sin
embargo, como la temperatura aumenta y 5@ aproxima a un punto critico, la volatilidad
relativa eventualmente disminuye y puede llegar a aicanzar la unidad al punto
pseudocritico de la mezcla.

Cuando se tiene una composicién con alta temperatura de saturacion, la presion
de saturacién es alta. Por esta razdn, el efecto de la temperatura de saturacidn discutido
anteriormente puede ser considerado como el efecto de ia presidén de saturacién. Un
estudio delt punto de ebulliclén en un rango de presion de 1 a 10 atm y un amplio rango
de temperatura, conducen a una simple y mala aproximacién de la refacion entre la
presién de saturacion y la temperatura de saturacion, para sustancias comunes:

TaP? (1.14)
donde 0.08 < q < 0.11 con un vator promedio de 0.08.

El efecto de |a temperatura (o la presion) sobre la volatilidad relativa es ilustrado
en la Fig. (1.3). Ei diagrama muestra una reduccion en la volatilidad relativa de acuerdo
al perfit de presién e ilustra como la votatilidad relativa se aproxima a fa unidad cuando ia
mezcia se aproxima a su punto critico.

Efecto de la composicidn. El efecto principal de la composicion sobre el valor de
k y la volatilidad relativa es el resultade del efecto de la composicién en el coeficiente de
actividad del liquido. La compocicién también tiene un efecto en el coeficiente de
fugacidad, éste efecto es generaimente pequefio a bajas presiones.

Los coeficientes de actividad son clasificados de acuerdo a la naturaieza de su
desviacidn de la ley de Raocult. Esto depende del calor de mezclado de sus
componentes. Si se necesita adicionar calor a la mezcla para llevar a cabo la sclucicn,
por ejemplo, los componentes que se “prefieren” entre si mismos que a los de fa
solucidn, la desviacidn s positiva. Las desviaciones positivas dan coeficientes de
actividad mayores que la unidad y valores de k altos, éstos se predicen de la ey de
Raoult. Si el calor gs envuelto en la solucion, entonces 1a desviacién es negativa y los
valores de k son mas paquefios que los obtenidos por la tey de Raoult.
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Fig. {1.3).- Efecto de |a presion sobre la volatilidad reiativa en la separacidn de
hidrocarburos C, y C,.

La magnitud de las desviaciones de |a ley de Raoguit se incrementan con ia
diferencia entre la naturaleza de los componentes. Por ejemplo, €l sistema n-propanol-
agua vy el sistema acetona-cloroformo muestran coeficientes de actividad altos. Por otro
lado, se tienen coeficientes de actividad menores de 1.1 (alrededor de 100 psia) en una
mezcla de isobutano-n-butano, los cuales son similares entre si.

La Fig. (1.4 a y b) muestran el efecto de |la composicion en la relacion del
coeficiente de actividad. De acuerdo con la ec. (1.12), esta relacién representa el
principal efecto de la composicidn en ta volatilidad relativa. Cuando un sistema presenta
desviacicnes positivas, la volatiidad relativa disminuye conforme la concentracidn del
CMV aumenta y viceversa.

1.3.4. DIAGRAMA DE FASES.

El diagrama de fases es usado para describir un sistema binario en 2 planos por
medio de 3 variables (composicién, temperatura y presion} manteniendo constante ef
valor de uno de ellos. El diagrama mas pupular es aguel donde se grafica T vs x 6 x-y. E
diagrama x-y fue descrito en la seccién 1.3.1, Fig (1.2).

Dlagrama temperatura-<composiciéon (T-x). Fig. {1.5). La curva ABC muestra la
relacion existente entre la composicién y la temperatura para el liquido saturade. A la
temperatura T, y la composicidn del liquido x,, en el punto B es et punto en el cual el
liquido empieza a bullir, este punto es conocido como el punto de burbuja.

Cuando el liquido empieza a bullir a la temperatura T, (punto B), se forma el
primer vapor ~on una composicion y,, y por 1o tanto, en este punto el vapor es fico en el
componente mas volatil. La cantidad de vapor formado aurmnenta, pero la fraccién mol del
componenta mas ligero tanto en el liquido como en el vapor del fondo de la columna
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disminuye. A la temperatura T,, la composicion del liquido es x, y la del vapor y,. Pare
de fa carga inicial es ahora vapor y parte es liquido. Un incremento en 1a temperatura
hasta T, puede vaporizar el resto del liquido. La composicidén del vapor puede ser ahora
X, ¥ la ultima cantidad de liquido vaporizado tiene una composicién x,. El liquido siempre
se extiende a lo largo de la curva del punto de burbuja (BEH) y ei vapor siempre se
extiende a lo largo de la curva del punto de rocio (DEG)Y. Por lo tanto, en la destilacion, el
punto de burbuja en el liquido esta siempre en equifibric con el punto de rocio del vapor.

El concepto de punto de burbuja y punto de rocio es util en la construccién de los
diagramas x-y, Fig. (1.2). Cuando los puntos de burbuja y los puntos de rocio pueden ser
calcutados para una mezcla, las curvas del liquido saturado y el vapor saturaao pueden
ser graficadas para un sistema como en la Fig. (1.5). A partir de estes datos se pueden
obtener los valores de x y y a diferentes tempe. atu,as y Usarse para la construccion del
diagrama x-y. En forma similar, los cdlculos del punto de burbuja dan las composiciones
del vapor en equilibrio, obteniendo asi los valores tanto de x como de y. Estos también
pueden ser obtenidos por medio da los célculos del punto de rocio de manera similar.

1.3.5. CALCULO DE LOS PUNTOS DE BURBUJA Y DE ROCIO.

E! punto de burbuja de una mezcla se calcula de la siguiente forma;
dkx =10 (1.15)
=l

El punto de rocio de una mezcla s calculado por.

y Y 1.4
§k, 1.0 (1.16)

£l método de calculo es el siguiente {a presidn constante):

1.- Suponer una temperatura.

2.- Calcular el valor de k.

3.- Calcular la sumatoria de la parte izquierda de la ec {1.15) para el cdlculo del punto de
burbuja. Si es menor que (a unidad. incrementar |a temperatura. Si es mayor que |a
unidad, disminuir la temperatura. Repetir los pasos 2 y 3 hasia que converja.

Alternativamente, cbtener la sumatoria de la parte izquierda de la ec. (1.16) para
el calculo del punto de rocio, Si s menor que ta unidad, disminuir la temperatura. Sies
mayor que !a unidad, aumentar |a temperatura. Repetir los pasos 2 y 3 hasta que
converja.



1.3.6. AZEOTROPOS.

. Las Figs. (1.2) y (1.5) son diagramas de fases para sistemas normales. En cada
sistema la concentracion del componente menos volatil aumenta, de esta manera, se
alcanza el punto de condensacion y el punto de burbuja.

Silos componentes presentan fuerte interaccion fisica o quimica, el diagrama de
fases puede ser diferente a los mostrados en las Figs. (1.2) y (1.5}, tales como los que se
muestran en la Fig. (1.6). Estos sistemas presentan composicidn critica (el punto de
interseccidn de la curva de equilibrio con la diagonal de 45°) por o cual e .apor y el
liquido tienen composiciones idénticas. Una vez que esta composicién del liquido y el
vapor es alcanzada, los componentes na pued n <e* separados a una presidén dada.
Esta mezcla es llamada azebtropo.

Lin azedtropo con ebullicidn minima ebulle a una temperatura menor gque la de
cualquiera de sus componentes pures. Cuando un sistema de este tipo es destilado, el
producto que se obtiene en la parte superior de la columna es el azedtropo. El producto
gue se obtiene en el fondo de la colurmna es el componente con punto de ebullicién mas
alto, donde el CMV se encuentra en bajas concentraciones. Por otto lade, cuando el
componente con mencr punto de ebullicidn se encuentra en altas concentraciones, el
producte del fondo de la columna es el compenante mas volatil CMY.

Lin azedtropo con punto de ebullicidn maximo bulle a una temperatura mayor que
la de cualquiera de sus ¢compenentes puros y por ko tanto siempre deja el fondo de la
columna. El producto de 1a parte supenor de la columna es el componente con &l punto
de ebullicién mas atto, donde el CMV se encuentra en bajas concentraciones. El
producto en la parte superior de la columna es el CMV cuando éste se encuentra en
altas concentraciones. Si la separacidn de la fase liquida ocuire, la temperatura de
ebullicién de ia mezcla, asi como la composicion de la fase vapor, permanecen
constantes hasta que la fase liquida desaparece 0 hasta que uno de los dos liquidos
desaparece. A tales condiciones, una mezcla de dos liquidos puede dejar la pane
superior de la columna, después de un tiempo, cualquiera de los componentes puede
dejar el fondo, dependiendo de la composicién.

1.4.- CLASIFICACION DE COLUMNAS DE DESTILACION.
De acuerdo a su operacion existen dos tipos de columnas de destilacién:

1.- destilacién batch.
2 - destilacion continua.

La destilacion batch es aquella en la cual se introduce a la columna una
determinada cantidad de liquido que va a ser destilado. Este tipo de sistema no se lleva
a cabo frecuentementa por su incosteabilidad debido a las pérdidas de tiempo y dinero,
puesto que se requiere de una preparacion previa de la temperatura y la presién en la
columna. Recirculando totalmente los productos obtenidos hasia lograr el régimen
permmanente en el sistema.
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Fig. {1.8).- Diagramas da equilibrio para sistemas binarios que forman azedtropo.

La destilacidn continua es aquella que se caracteriza por la constante
alimentacién de producte inicial y constante recoleccidn de productos finales. Los
métodos modemos han demandado quae la destilacién se lleve a cabo comunmente
sobre esta base.



1.4.1.- INTERNOS UTILIZADOS EN LA DESTILACION.

De acuerdo a su construccion intema existen dos tipos de columnas de
destilacién;

1.. Cotumnas empacadas.

Las columnas empacadas consisten en un cilindro venrtical largo que contiens
plezas de material irregular Hamado empaque, tales como piedras, coque u objetos de
forma especial. Estos utimos usuaimente tlenen formas geométricas y esidn hechos de
un material resistents a ia comrosion por el liquido ¢ el vapor; ademas se pretande que
prasente |a mayor grea superficial posible pero también el menor volumen y resistencia 3|
flujo.

El refiujo fluye hacis abajc da la columna, es rociado en forma de pelicuia fina
sobre 8l empaque y &l vapor asciendes 8 10 largo de la columng entrando en contacto con
la superficie liquida y creando un equilibrio.

”"', —_‘r_ 1 “:3\:\ =T o ""‘ﬁ‘:e}.
}."In L .L\\ ;E}T 1':‘\\\ / - ] ; .\E‘ "‘\.\“ ﬂM
A i g7 i
i I i y el N a7

Sl b r.ﬁ - o .

. W [N [
¥ o- : ’j Ao -

AP & : ot
i ' "y — »

t' I I 1 -
N B
L}
A\_‘\‘{-\ ~
d.-—\ ‘.\1
S _. .

FiQ. (1.7).- Rellenos de torres. (a) Anillos Pall de plastico. (b) Anillo Pall de metal.
(¢} Anitlo Rasching. (d) Montura super Intalox. (@) Silleta intalox de
plastico. {f) Silleta Intalox.

Hasta antes de 1915 se utilizaron como cuerpos de rellero coque, trozos de vidno
o ceramica rotos en formas al azar, por io cual nunca dos columnas se cpmportabap de
la misma forma. Los anillos Raschig, Fig. (1.7), fuercn los primeros en introducir cierta
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normalizacion a esta industria. Hasta 1965 los anillos de Raschig y las monturas Ben,
fueron los materiales de relleno mas utilizados, pero a partir de 1970 fueron desplazados
por otros, como los anillos Pall y por monturas mas elaboradas como Norton's Intalox
Saddle, Koch's Fiexisaddie, Glitsch’s Ballast Saddle, etc.

En la actualidad los rellenos mas ampliamente utilizados son:

1.- Anillos Pall.
2.~ Silletas con bordes festoneados.

Dispositivos interiores de columnas de relleno. El rellen., por 8i solo, no
conduce & una adecuads distribucién de liguido de glimentacién, es por ello que se
utllizan los distribuicioras de liquido de allmentacidén, con lo cual se pretende una
distribucién untforme del liquido, resistancia a la oclusidén y ensuciamiento, maximo
intervalo entra los caudales méximo y minimo con los que pusde operar, elevada area
fibre para & flujo de gas, eic.

Los distribuldores més smpliaments utillzados son

1.- Distrbuidores de orficios.
2.- Distribuidores tipo vertedero,

Esios 36 muesiran an la Fig. (1.8). A menudo los distribuldores van acompafiaios
de otros dispositivos Interiores de columnas de relleno como son:

1.« Platos de soporte y de inyeccidn de gas, Fig. (1.9).
2.- Platos de sulecidn (limitadores de lecho), Fig. (1.10).
3.- Platos de soporie para dispersion liquido-liquido.

Fig. (1.8).- Distribuidores de liquido de alimentacion. {a) tipo orificio. {B) tipo
vertedero. (¢) tipo vertedero-canal.
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Comparacioén de rellenos. Resulta dificil establecer una comparacidn precisa
entre (os diferentes tipos de rellenos ya que antes de efectuar cualquier comparacién es
necesario tener en cuen:a el régimen hidrodindmico. Solamente después de conocer la
naturaleza del servicio que ha de prestar el rellano y la importancia relativa de los
factores de transferencia de materia se pueden establecer las evaluaciones significativas
de las caracteristicas de operacion de un relleno.

Los datos técnicos disponibles sobre relienos generaimente corresponden a
caracteristicas fisicas (drea {otal, superficia libre, resistencia a la tensién, asi como
estabilidad térmica y quimica), caracteristicas hidrodindmicas (caida de presién y
velocidad de flujo disponibles), y eficacia.

La Tabla {1.1) muestira la comparacién enire diferentes tipos da rellencs, de
diferantes materiaies y tamafios en funcidén del facior de relleno £, que es una constante
determinada sxparimentiaimenta, y que relaciona el coeficiente ant-~ sl Arag de ralle. o y
el cubo de la fraccion hueca del lecho, se utiliza para predecir [a caida de presion y |3
inundacion del lecho an funcién de las velocidades da flujo y de las propiedades de los
fluidos. Alternativamente, sa pueden calcular las velocidades de flujc parmitidas a parntis
de las caidas de presidn que s8 provoquen,

Tabla (1.1).- Factores F reprasentativos.

Tipo de rellanc Material Tamafa nominal del relleno, In,
112 1 11/2 2 3
Aniics Rashing Metat 50 120 80 80 ks
Cardmce 800 150 @5 as 7
Siietas (1965} Plasico - - -
Catamica 380 110 1] 45
Suiatas (1978} Plstico - 33 21 18
Cardmica 240 80 30 22
Anhos Pall (196%) M#lal - 48 28 20
Plasiico . 52 2 25
Andlos Pall (1975) Metai 70 45 28 20 18
Flastico 9% 50 40 25 18

2.- Columnas de platos.

Hasta e afo de 1950 las columnas de platos con cdpsulas de burbujec eran ias
mas ulilizadas para &l contacto liquikdo-vapor, pero a partir de este aflo surgleron otros
tipos de platos tales como platos perforades y plates de valvula. En un principio los
platos perforados tuvieron gran aceptacion, al grado que ocuparon el primer tugar en el
mercado mundial, pero posteriorments, las mejoras en los platos de valvula, tales como,
al costo, seguridad de operacidn de las vdlvulas y en la caida de presion, hicieron que
astos desplazaran a ios platos perforados hasta el punto que en la actualidad dominan et
mercado. Sin embargo existen algunas aplicaciones en las que se prefiere el uso de
platos perforados o platos con capsulas de burbujec.
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Fig. (1.9).- Platos de soporte @ inysctores de gas. {a) tipo rejilla. (B} tipo tubo
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Fig. (1.10).- Platos de sujecién y retencidn. {(a) Plato de retencidn. (b) plato de
sujacién, (c) plato de sujecion.



Platos de valvula. En la Fig. (1.11) se representan las valvulas tipicas utilizadas
8n ios platos Koch tipo K-8, Ay T, asi como en los Glitsch A-1 y V-1, En este tipo de
platos Jas valvulas estan montadas sobre cubienas fluyendo el vapor hacia el interior de
la valvuta a través de orificios planos o extruidos. Cada véivula consta de un orificio ©
puerta para el vapor, un asiento de orificio, placa de tapadera, placa de lastre y fimitador
de recorrido. Ademas contiene una placa adicional la cual resulta Util cuando no debe
haber goteo de liquido aun cuando sl fiujo esté interrumpido.

Platos perforados. Los platos perforados mas ampliaments utilizados tienen
placas con perforaciones, clrculando el liquido con flujo cruzado a través del plato. Sin
embargo, también sa utllizan plates con flujo en contracorriente.

Tanto en ios platos perforados come en 0¢ de valvula 8 contacto sa produce
entre 8l vapor que asciends a traviés de los orificios y la masa del liguido que sa muave a
través del plato. En (a Fig. (1.12) se obsarva que el liquido baja por el tubo de descenso
alcanzando al plato en 8l punto A, Aunque No se raprasenta el erac~rs de antiaaa,
éste se utliiza frecuantemante para avitar el flujo aacendants de vapor a través del tubo
de bajada del liquido. En el intervalo comprendido entre A v B representa un liquido claro
de sltura h,, debiio a que habituaimente no hay orificios sn esta parta del plato.

Desde B hasta C o3 la lamada parte activa, con una slevads aereacion y una
altura de espuma h, La situra del liquido h, en el mandémeiro de la derecha puede
consideraras como is cargs de liquido clars sedimentado de densidad p. La espuma
comienza a colapsar en C, y no hay perforaciones desde C hasta D. La altura de liquide
a !a salida de h, v el gradients hidraulico (que 8n aste casc es practicamante cero) es (b,
= h).

Existan también disefios hibndos de platos perforados y de vélvula, Jos cuales
combinan las ventajas de baja calda de presion y bajo costo de los platos perforados con
el amplio intervalo de cperacion de jos platos de valvula.

Capsulas de burbujeo. Ung capsula de burbujec consta de un tubo ascendante
sujeto al plato medianta parnos, sokiadura, etc. y una cépsula sujeta al tubo ascendente
o al plate. En éstas los vapores ascienden a través ds fas cipsulas y burbujean para
Iograr contacte con el liqguide an el plato. El liquido excedente en el piato pasa como
reflujo gl plato inferior a través del canal que conecta a ambos. En la Fig. (1.13) se
Mmuestra este proceso,

Usualmante hay bastantea capsulas en cada plato y estan disepadas para formar
pequefas burbujas. La caida de presién a lo largo de |a columna se debe principalmente
@ la cabeza del liquido a traveés de la cual deben pasar la burbujas y también hay una
peguefia cabeza deblda a la friccidn por la velocidad del gas.
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2.- . TEORIA DE CONTROL

2.1.- ANTECEDENTES Y EVOLUCION HISTORICA DE LA INSTRUMENTACION Y
CONTROL.

La instrumentacién y control es una disciplina tan antigua como la misma
humanidad, debido a que culturas como la maya y la egipcia tenian instrumentos para
medir el tiempo, el peso, atc.

Sin embargo, se puede considerar que la instrumentacion y control automatico
nace en &l aho de 1789 con la invencidn de un regulador automatico para [a admisian de
vapor a la maquina de vapor, ambos inventados por James Watt. De este afo a la fecha,
la instrumentaclén y control sutomatico de (08 procesos industriales ha nasado por las
siguientes stapas.

10. La instrumentacién antes del afio 1620,

En esta etapa, la instrumentacién y el control de los procesos indusirales se
reducis a una simple indicacién local de las dHerentes variables de procesc y a su
correccidbn manual por medio del elemento finat de control Las dasventajas ¢e aste lipo
de instrumentacion eran las siguiantes:

- Muy poca exactitud en la medicion y control,

- Mala calidad en los productos terminados.

- Grandes dificuitades en &l manejo de informacidn.
« Poca seguridad de los operadoreas,

20. La instrumentacion de! afio 1920 a 1850.

En esta etapa, se desarrolla 13 instrumentacién mecdnica y neumatica,
permitlendo la construccién de cuartos de control adyacentes al proceso, en donde era
posible centratizar los instrumantos de control y registro necesarios en el proceso.
Algunas de las desventajas de esta tipo de instrumentacion son las siguiantes:

- Poca exactitud en el control.

- Poca calidad en el producto terminado.

- Fracuente dascalibracién de la instrumentacion,
- Dificil entocnamianto de controles.

- Dificil mantenimiento.

30. Lainstrumentacién del afio 1950 a 1980.
En esta década se desarolla |a instrumentacién electrénica perc con grandes
limitaciones, principalmente par el tipo de componentes utilizados (bulbos), ya que entre

otras cosas ocupaban gran espacio, manejaban altos voitajes, consumian mucha
enargia y eran muy fragiles.
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40. Lainstrumentacion del afo 1960 a 1970.

En esta etapa se desarrolla la instrumentacién electrénica de estado sélido
{transistores), de tpo analdgica, con la consecuents minlaturizacion del equipo
electronico, lograndose con esto incrementar Ia informacién del procaso por érea
determinada en los tableros de control. Algunas de las desventajas de este tipo de
instrumentacion son:

- Problamas de antropotécnia,

- Problemas de alambrado.

- Deficlente manejo de informacién.

- Dificultad an el entonamlento de controladores,
- Frecuente y dificil mantenimiento.

50. La instrumentacién del sfio 1970 a la facha,

Desde ¢l adc 1970 se ha venido desarrollando la instrumentacién electrénica de
estado sdikdo de tipo digital, con las sigulentes filosofias de control:

a) Sistemas de adquisicion de datos,

b) Sistemas de control supervisorio de sei-point,
c) Sistemas de control digitsl directo.

d) Sistemas de control distribuikdo

2.1.1, SISTEMAS DE ADQUISICION DE DATOS.

Esta filosofia de control utitiza 1a instrumentacion elactrénica de tipe analégico yio
digital para al control automatico del proceso y en forma paralela, ias sefiales de los
transmisores de campo son enviadas a los controladores {indicaderes y/o registros), y a
una computadora, la cual recibe en forma precisa, explicita y ordenada la informacién gel
procase, La computadora 8 su vez antrega esta informacién (dates) al operador a través
de conveniantes interfaces hombre-maquina, eliminando asl oS problamas en el manaejo
de informacién.

i KELIAN -4

SISTEMA DE ADQUISICION DE DATQS
Comgo la computadora esta recibiendo las sefiales de proceso en forma paralela a

los controladores, indicadores yfo registros, si la computadora faflla no se tendra
directamente ninguna influencia sobre el proceso, ya que la computadora de este tipe de
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filoscfia trabaja en linea circuito abierto. Algunas de las desventajas de este tipo de
filosofia son:

= Alto costo de ta computadora.
- Difich mantenimianto de la computadora.

2.1.2. SISTEMAS DE CONTROL SUPERVISORIO DE SET-POINT,

Esta flosofia de control utiliza Ia Instrumentacidn alectrénica de tipo analdgica o
digital, para el control automdtico del procaso y en forma paraleia, las safalas de [0s
fransmisores de campo son anviacdas & los controladores y & una computadora, en la
cual se sncuentra &l modelc matematico del proceso por medio del cual as posible
determinar el valor del set-point (punto de ajusts), que debe taner 8l contrc'ador, Este
valor de set-point lo envia Is computadora sl controlador elactrénico analdgico o digital a
través de convenisntes interfaces. Algunas de ' s Heaventajas d¢ .sta tipo de filosofias
son;

= Alto costo de la computadors.
= Dificl mantenimientc de la computadors.
« Conocimiento preciso del modelo matematico del proceso,

» LR YN
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SISTEMA DE CONTROL SUPERVISORIO

2.1.3. SISTEMAS DE CONTROL DIGITAL DIRECTOQ.

En easta filosofia de control existe una computadora que realiza directamente el
control automdtico del proceso, Es decir, en este tipo de filosofia se incorpora en la
memoria de la computadora las subrutinas desempenadas por los controladeres, asi
como el modelo matematico del proceso.

En ios sistemas de control digital directo, las sefiales de proceso son recibidas por
la computadora a través de convenientes interfaces y después de ser procesadas son
enviadas a los elamentos finales de control. En este tipo de filosofia si la computadora
falla, se perderia el control automatico da (a ptanta, ya que la computadora se encuentra
con &l proceso an linea circuito cerrado. Algunas desventajas de este tipo de filosofia
son.
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- Alto costo de la computadora.

- Dificit mantenimiento da la computadora.

- Para respakio del sistema s& requiere de una computadora adicional.
- Se requlers conocer el modelo matemaético del proceso.
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SISTEMA DE CONTROL DIGITAL DIRECTO

2.1.4, SISTEMAS DIGITALES DE CONTROL DISTRIBUIDO.

En el afic de 1071, con ¢l desamoilo de nuesvas tecnaioglas, s8 logra reducir el
tamafio de los componentes electrénicos, alcanzando con allo |s integracion de cientos

de transistores an uns sola unidad hamada “microprocesador,

En ol afio de 1476, se logra aplicar por vez primera el microprocesador al control
automitico de los procescs industriales, abriendo paso & una nuava astrategia de control
lamada Sistemas Digitales de Control Distribuido. Esta nueva filosofia de control tiene

grandes ventiajas y resueive 1as desventajas de |as fllosofias anteriores.
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2.2.- INSTRUMENTACION Y CONTROL..

LOs procesos industnales tienan diferentes variablas, por lo que para mantener el
control autamatico del mismo, necesariamente sa debs manlener el Control Automatico
sobre cada variable da proceso. Esto Gitimo ss logra por medio de un Circuito de Control.
En otras patabras, un circuito de control se encargara de controlar una o mas vanables de
proceso. Por Ia razon anterior, se definirdn las variables de proceso y @i circuito de
conlral, asl como las partes que lo constituyen.

Una variable de proceso es cualquier condicion o estado del material del proceso
que esta sujelo a cambiar. Las variables de los Procesos Quimicos se pueden clas:ficar
de la forma siguients:

a) Temperatury
Varisbles relacio o) Presion y vacio
“leon 1a energia MIT ¢) Elecincidad
d) Sonido
e) Radiscion
C|ll|ﬁ¢&l0'1 Varisbles relacio a) Flyjo
Jde fas b) Nivel
rumb!n de 12.- con s canidad y:ﬂ { ¢} Peso
!pmew grsto " |d) Velocidad
a} Densidad
Varbles r:lln:lm‘m!aqr b) Humedad
3. con las canscienslicas 1c) Viscosidad
fisicas y quimicas del
matenal d) Composicion
ep. H

De ias variables enilstadas, sxisten cualro de ellas que generaimente se presentan
an los procesos industrialas y son la variable flujo, |8 variabla nivel, la variable presion y la
variable tamperatura.

Por ofra parte, &l Circuito de Control, es aque! que se encarga de mantener
automaticaments controladas ias variables de proceso, bajo ciertos limites. Las partes
que constituyen un circuito de control son las que se muestran en la Fig. (2.1).

1.- Elemsnto de madicién. Son aquellos elemantos que detectan los cambios de la
variable controlada, as decir, son los elementos que determinan la exisiencia o
magnitud de una variable.

2.- Elemento de control. Son aquellos elementos 0 mecanismos que miden e! valor de
una cant dad o condicién variable, auxiliados por los elementos de medicidn, y operan
para mantenerta dentro de sus limites realizando tres funcicnes basicas, detectar la
variable controlada, cornpararia con el valor deseado y proporcionar una sefal de
corraecion.
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3.- Elemento primario. Es el primer instrumento que detecta o sensa el valor de I3
variable de proceso y cuya salida asume un estado predeterminado e inteligible que
corrasponde al valor de {a deteccién. El elsmento primario puede estar integrado con
otros elementos funcionales del circuito de control.

4.- Elemento secundario o transmisor. Es el dispositivo que detecta la variable de
procesc por medio de un elemento primario y que tiene una salkia cuyo valor en el
estado estable cambia Unicaments en funcién de la varable de proceso. La sefial es
enviada al controlador, por medio de una sefial neumadtica con un rango de 3-15
Ib/in? o bien una sefal eléctrica con un rango de 4-20 mA (estos rangos de sefal
neumatica y sléctrica son los més cominmente usados).

5.- Controfador. Esta unidad recibe la sefal enviada por el tranamisor y reallz.. dos
funciones:
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Fig. (2.1).. Elementos que constituyen un circuito de control basico.

a) Compara la sefial recibida por e! transmisor con &l punto de ajuste (set-point, es
decir, & valor deseado de la variable), y si existe alguna diferencia entre estas
dos, genera una sefal de error proporcional a la magnitud del disturbio existente
en la variable de procaso,
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b) Procesa la senai de error por medio de los modos de control, los cuales generan
una sefal correctiva que es enviada a el elemento final de control para minimizar
a8l maximo Ia desviacién existente antre el valor de la variable de proceso y el
punto de ajuste la sehal correctiva enviada a el slemento final de control puede
ser neumatica o eléctrica, de 3-15 Iby/in? 0 4-20 mA, respectivamente.

§.- Elemanto final de control. Este elemento recibe la seftal correctiva del controlador y
actua directamente sobre la variable manipulable para mantener ésta en ios limites
deseados. Generaiments, el elemento final es una vélvula de control, aunque en
ocasiones susien ssr mamparas, persianas, eic,

7.- Varlable manipulable. Es aquella que se puede hacer cambiar diractamente con el
elemeanto final d& contral,

8.- Variable controlada. Es aquella que se mide por medic del elsmento primario y se
desea controlar bajo clertos Himites,

9.- Punto de ajuste. Se le conoce también como set-point y es 8l valor deseado de la
variable de proceso.

10.- Modos de control. Son los métodos utilizados por los controladores para
contrarresatar la deaviacion de una sefial de su punto de ajuste,

Por Io anterlor, se define a la Instrumentacidn y Control Industrial como aquella
que estudia los diferentas dispositivos existentes en un circulto de control, asi como, la
aplicacion correcta de los mismos, para mantensr controlado autométicamente un
procaso industrial.

2.3.-CIRCUITOS DE CONTROL,

Los circuitos de control s& clasifican &n dos grandes categorias, [0S Sistamas de
control en circuito abierto o abiertos y sistemas de control en circuito cerrado ¢ cerrados.
La forma de distinguirios la determina la accidn de centrol.

2.3.1. SISTEMAS DE CONTROL EN CIRCUITO ABIERTO.

En astos circuites, la accién de control 8s independiente de la sefial de salida. La
seftal de salida puedes cambiar su valor en funcién de ta variacion de otros paramaetros,
{penturbaciones). En la Fig. (2.2) se muestra un sistema de control abierto aplicado a un
reboiler {calentador) y su diagrama a bloques se muestra en 1a Fig. (2.3)

En la Fig. (2.2), con la estacién de control manual HC, se fija un determinado
gasto da vapor, el cual es estimado en base a la experiencia del operador para obtener
una determinada temperatura de salida. La temperatura de salida puede cambiar por
vanaciones de |la entrada (carga), presién del vapor, etc.
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Fig. (2.3).- Diagrama a bloques de un circuito de control abierto.
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Los sistemas de control abierto tienen fas siguientes caracteristicas:

- La habilidad que éstos tienen para ejecutar una accién con exactitud esta determinada
por su calibracién. Catibrar significa establecer o restablecer una relacion entre ia
entrada y la salida con e! fin de obtener del sistema la exactitud deseada.

- La estabilidad que presentan es constante ya que no hay posibilidad de oscilaciones.
- Barato y sencillo.

- El control depende del operador y su salida varia por efecto de las perturbaciones que
son directas y no hay posibilidad da controlar, se tiene medicién de salida.

2.3.2 SISTEMAS DE CONTROL EN CIRCUITO CERRADC (FEEDBACK)
RETROALIMENTADO

Los sistemas de control ean circuito cerrado retroalimentado son aquetics en los
cuales, ia acclén de control s en cierto modo dependienta de la salida. A este circuito se
e denomina de prueba-error.

La retroalimentacién se define como la propiedad de un sistema de control que
permite que 1a salida (0 cualquier variable controlada del sistema) sea comparada con la
entrada al sistema (0 con una entrada a cualquier componante interno del sistema ¢ con
un subsistema de éste) de tal manara que s& pueda establecer la accién del control
apropiado como funcién de la entrada y salida.

Existen dos tipos bdsicos de retrocalimentacién en lazo cerrado: Positiva y
Negativa. La retroalimentacién negativa es @l mecanismo basico de los sistemas
automaticos.

La retroalimentacidn positiva 88 una operacion que aumanta el desbalance, es
declr, impide ia estabilidad del sistema. Asi, por ajemplo, cuando se tiene un controlador
de temperatura con retroalimentacién positiva para caleniar un cuarto, aumentaria el
calor cuando la temperatura astuviera armba dsl punto de ajuste y s& apagaria cuando
astuviers abajo. Los sistemas con retroalimentacion positiva estarian en un extremo y
otro. Cbviamante esta propiedad no es aprovechable para el control.

La retroalimentacién negativa trabaja para restablecer el balance. Si la
tsmperatura 63 muy alta, el calor es reducido. La accién tomada es manipulada
negativamente.

El sistama de control retroalimantado aplica la ratroalimentacion negativa y puede
absorver las influencias de otras variables que afectan el proceso y no son controladas.
Como un ejemplo de este tipo de control se puede analizar un reboller (calentador) y su
diagrama a blogques, mosirado en la Fig. (2.4)
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En esta circuito la temperatura de salida del reboiler o variable controlada se mide
y se compara con el set-point y manda corregir el gasto de vapor para absorber las
variaciones de la carga, poder calorifico, presién, etc, Las principales caracterizticas de
este sistema son:

« Aumento de |a exactitud. Por eJemplo, la habilidad para reproducir |a entrada fielmente.
- Efectos reducidos de la gistorsién,
- Mas astabilidad que &l sistema prealimentado

- Mas conocido, se necesita poco conocimiento del proceso y se puede medir el valor de
la variable controlada.

Las principates desventajas son:
- No se puede controlar el efecto da |as perturbaciones, antes de que entren al proceso.

- No se eliminan por complato los tiempos muertos y tiampos de respuesta del proceso y
da o8 elemnentos de medicién y transmision,

- Mas caro, complejo, mantenimisnto dificil.

- Innarantements o3 Inestable con respecto al abierto.

2.3.3. SISTEMA DE CONTROL EN CIRCUITO CERRADQ (FEEDFORWARD)
PREALIMENTADO,

En ests sistema se resliza la medicién de la variable ds sntrada al proceso
(perturbacion prncipal) y se compara con el valor deseado de la parturbacién (set-point)
y ol error se trata con los modos de control, mandandose una sefal de correccidn al
stemento final de control. E! diagrama a bloques se muestra en la Fig. (2.5). Es
Importanta aclarar que aste circuito de control no mide el valor de a variable controlada y
su control depande de los ajustes del controlador y del conocimiento del proceso.

Las principales ventajas son:

- Elimina \os retrasos por tiempos muertos.

Las principales dasventajas son:

- Muy care (lo caro no depende del numero de Instrumentos, sine que es debido al
anatisis del procaeso).

- Poco conorldo.
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- Si no se conoce bien el procesc puede ser muy inestable y en algunos casos
inapropiado para utilizarse,

- Se debe tener el modelo matematico del proceso.

- No se tiene medicién de |la variable controlada.
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Fig. {2.5).- Diagrama a blogues del control preatimentado (feedferward).

2.4.-PARTES CONSTITUTIVAS DE UN CIRCUITO DE CONTROL CERRADO.

De lo anteriormente visto se puede resumir que las partes de un circuito de
control basico, Fig. (2.5), son ias siguientes:

a)} Ef procest o secuancia de operaciones en 105 cuales la vanable va a ser controlada.

b) El medio de medicidn 0 elemento primario de medician, el cual mide el valor de la
variable contrclada y 1a transmite eléctrica © neumnaticamente al controlador
automatico.

c) Una fuente de referencia o ajuste (set-peint) Que suministra e indica el valor deseado o
prefijado de |a variable.

d) E} controlador que funciona para obtener ia minima desviacion o error entre el valor
deseado de la variable y el valor de la variable controlada.

&) E1 elemento final de control que ajusta el valor de la variable manipulada para obtener
en la variable controlada el valor deseado de la variable.

33



De los incisos anteriores, el proceso esta compuesto por equipos y lineas por lo
cual no es un instrumento y lo que interesa en &l son sus caracteristicas dinamicas. Los
incisos (b), (c) y (d) son instrumentos y pueden existir en una sola unidad o por
separado. La ultima parte, inciso {e), el elemento final de control es normalmente una
valvula de control, aunque en algunos casos puede ser un equipo (bombas o
compresores de velocidad o frecuencia variable, atc,).

2.5.- EL CONTROLADOR AUTOMATICO.

El controlador automatico es la pane fundamental de todo sistema de control y
esta compuesto basicamente por dos elementos: un comparador, por medio del cua' se
compara la sefal detectada del proceso con una sefal equivale. te « valor deseado,
produciendo una sefal de error y un elemento el cual apiica los modos de control para
hacer el tratamiento adecuado del error y aplicarto al elemento final de control. El
diagrama a bloques de un circuito de control se presenta en la Fig. (2.6).

donde:
E.- Varable controlada.
p.- Valor deseado de la variable (sat-point).
e.- Error 0 desviacién.
5.- Sefal controlada.

2.6.- MODOS DE CONTROL.

Los modos de control se aplican a circuitos de control feedback, retroalimentados,
e indican la forma en que &l controlador comige las dasviaciones o emores.

Los modos de control existentas son:

a) Proparcional (P)

b) De dos pesiciones (sl-no) (on-off)

¢) De dos posiciones con banda muerta.
d} Integral (I}

e) Cerivativo {D)

fy Combinada (P!, PD, PID)

La operacién es de dos posiciones cuando la sefal comrectiva sdio puede tener
dos valores iguales y de signo contrano. La accién sera proparcional, integral o derivativa
cuando la sefal correctiva sea un valor proporcional, integral o derivativo de la sefal de
error. Solamente se estudiaran los modos de coniro! y e controlador como una caja
negra en la que sélo importaran las relaciones de antrada y salida.
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Fig. {2.6).- Circuito de control cerrado retroalimentado.

El circuito o dispositivo comun en todos los controladores es el comparador, el
cual resta el valor deseado de |a variable (set-point) P del valor de la variable controlada
E. La diferencia constituye la sefal de emor del sistema, la cual es proporcional a la
verdadera diferencia. En general:

e=E-P

El valor deseado de la variable o punto de ajuste (set-point) puede fijarse a
voluntad en el controlador por medio de una perilla o de algunos mecanismos. Todos los
controladores ademas de presentar un tipo de accién especifica (modos de control),
presentan otra caracteristica que depende de la relacidn existente entre la sefal de
medicién y la sefial de control. Esta accién puede ser: directa, cuando ei aumento en la
sefial de medicién produce un aumento en la sefial de control o inversa cuando una
disminucion en la sefial de medicion produce un aumento en 1a sefial de control,

2.6.1, CONTROL PROPORCIONAL.

Este tipo de modo de control proporciona una salida qua cambia
proporcionaimente con el emor del sistema. O sea:

Sae

S=2Ge



donde G es la ganancia dei controlador 0 ganancia proporcional. Se puede decir que la
ganancia indica cuanto cambia la variable de salida por unidad de cambio en ta funcion
de transferencia (forzamiento) o variable de entrada, es decir, la ganancia define la
sensibilidad del controlador, ¢ en su ¢aso, del proceso.

La ganancia se define matematicamente como sigue:

80 Avariable de salida

K= "= =
Al A vanable de entrada

Ahora, como el error en un momento dado es positivo 0 negativo, se debe tener
un valor constanta, el cual se le sumara o rastara al valor del error. Por io gue:

S=Ga+C

donde C es la constante de salida del controlade- v es ajustable d=pendiendo de la
condicién del sistema. La ganancia se le denomina proporcional porque estd en funcién
de una banda proporcional.

La banda proporcional {(B.P.} se define como el porcentaje que debe variar la
variable controlada, para que el elemento final de control se desplace de una posicién
externa a la otra y es funcién inversa de la ganancia.

] . 100 %
= / = -.- .
= ap. G = Bp e

Por lo que la ecuacién general que rige al modo proporcional es:

1
= —_— - 2-1
S B.P.(EP)+C (2.1)
De la ec. (2.1} se deduce que la posicion dei efemento final de control S es

directamente proporcional al error e inversamente proporcional a la banda proporcional.
Lo anterior se muestra en las Figs. (2.7) y (2.8).

Como se pueda obsarvar en la Fig. (2.7), cuando B.P. = 50%, una variacién en la
entrada de 25 a 75%, comesponde a una vanacidon en la salida de 0 a 100%, cuando
B.P. = 100% una variacién de 0 a 100% en la entrada origina una variacién de 0 a 100%
en la salida. Con un B.P. de 200%, una variacidn en la entrada de 0 a 100% corresponde
a una varacion de 25 a 75% en la salida lo que se interpreta como que el eiemento final
de control no abre, ni cierra totalmente.

Obsérvese que las lineas se cortan siempre en el mismo punto y esto sucede
porque el valor deseado de la variable (P) es del 50%, y sabe que si 5@ manda el 50% de
la sefial de controt en la salida S, s& mantendra el valor deseado en la entrada por lo que
el controlador es previamente calibrado para tener este valor,
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Fig. {2.7).- Efecto de la variacién de la Dands proporcional en la sefial de salida.

Para el caso sn que se tenen diferentes valores cde set-point (P), manteniando
constante 8 C » 50% y B.P. = 100% se tlene lo que se& muesira en Ia Fig. (2.8). En ésta
se pueds apreciar que cuando se varia el set-point, la recta de operacién se desplaza en
forma paraisla, modificando con esto [a salida “S" del controlador aumentdndola o
disminuyéndola. Al aspecto de variar 8l sat-point, se |e lama reajusta manual.
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Fig. (2.8, - Efectos de la variacion del Set-Point (P) en la sefial de salida.
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Es conveniente aclarar que cuando el controlador proporcional se hace
interacclonar con el proceso, se presenta una caracteristica inherente que es el
cerrimiento, En la Fig. (2.9) se muestran unas graficas en donde se observa como afecta
la banda proporcional en |a respuesta del proceso.
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B.P. ancha » 125%
125% > B.P. media >» 75%
0% < 8.9, angosta < 75%

Flg. (2.9).- Respuesta de un circuito de control 8an modo propercional.

Ce |a Fig. (2.8) se observa que la establlidad es mas rdpida para banda
proporcional ancha, 84io que el comimiento aumenta su amplitud con el valor de !a banda
proporcional, de tal forma que s& tiene que equilibrar el tiempo de estabilidad y el vajor
del corimiento. £l ajuste da |la banda proporclonal depende del proceso especifico que

8o trate.

Resumiando las caracteristicas de! control praporcional, son:
- Una velocidad de reaccién lenta permite banda proporcional angosta.
- Los atrasos da transmision y tiempo muesrto requieren banda proporcional ancha.
- Un cambio de carga grande causa una desviacidén sostenida de la variable.

Si ei proceso tlena gran capacidad, atrascs de transmision y tiempos muertos
pequeios, la banda proparclonal aproplada sera pequefia, 10% o menor.
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El control proporcional se puede aplicar cuando:

1).- No hay cambios de carga rpiios, ni lentos,
2).- No hay grandes atrasos de transmisién y tiempo muerto.
3).- La velocikdad de reaccion del proceso es lenta.

2.8.2. CONTROL DE DOS POSICIONES (ABIERTO CERRADO : ON-OFF).

Cuando se emplea control de dos posiciones en un proceso, e elemento final de
control adopta una de solamente dos posiciones posibles, dependiendo si la variable
controlada esté arriba o abejo dei set-point. Por ejemplo, una vitvula de control estard
completamente abierta o carrads; para que tal cosa suceda, of actuador da dicha vilvul~
debe recibir 8610 dos valores diferentes de presion (cominmente, tan.cwen puade tratarse
de un actuador oléctrico), lo cual implica Que la satids del controiador ses, 0O la minima
presion posible, 0 la mixima. Se dice entonces que 8l controtador es de dos posiciones ©
de TODO, NADA,

El control de dos posiciones e un caso particular del contrel proporcional.

MAXIMA CUANDOD E > F

SALIDA(S) = |\ INIMA CUANDO E < P

El control de dos posiciones se logra de la siguiente forma, del control
proporcional se tlene que:

SaGE-M+C
SiC=0
§ = G(E-P)

Para satisfacer que E > P produzca méxima salida, se logra si la ganancia G,
a3 decir, la banda proporciensi B.P, = 0.

§$= lim GE-P)=x

Cuando:
E<P

S= E!im G(E-P)= =

Un valor de S infinito se Interpreta coma la maxima salida y un valor menos
infinito se Interpreta como la minima salida. por lo que se cumplen las dos posiciones. La
Fig. {2.10) muestra este fanomeno, si P = 50%.
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Este tipo de contro! se aplica en condiciones de alarma, paro o arranque y es
adecuado cuando:

8) No hay atrasos en la transmisidn y tismpos muertos.

b) La velocikdad de reaccién es lenta.
¢) Cuando no hay camblos grandes ni frecuantes de carga.

5 &

' TR .- N X 1
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Fig. (2.10).- Respuestia del control de dos posiciones,

La principal desventaja de este modo de control es que en procesos ciclicos,
donde se requisre mucha precisién, 8l funcionamiento excasivo dada el controlador y el
equipo. Como ejemplos de estos controladores se tianen: relevadores, fusibles, vaivulas
de seguridad, interruptores, etc.

2.8.3. CONTROL DE DOS POSICIONES CON BANDA MUERTA.

Este tipe de modo de control se utiliza para avitar ¢l funcionamiento excesivo del
anterior. En este tipo de control se fllan 2 puntos de ajusts, un inferior P, ¥ un superior
P,, existisndo una banda diferencial o muerta como se muastra en la Fig. (2.11).

En este tipo de control se deben cumplir las siguientes condiciones:

MAXIMA E>P,
SALIDA = {VALOR ORIGINALP, < E < P,
MINIMA E <P

La ecuactdn que rige el comportamiento de este modo de control es una funcidn
no continua.
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Fig. {2.11).- Respuesta del modo de control de dos posiciones con banda muerta.

Como se pueds observar on (a acuacién anterior, este modo de control es un
sisterna de ganancla variable (dentro de ia banda muerta G = 0 y fuera G = =) y
memoria del dilimo valor antes de entrar en la banda muerta,

2.6.4, EFECTOS DEL CORRIMIENTO EN EL MODO PROPORCIONAL.

A continuacidn se hace una demostracién matematica aproximada que explica el
perque siempre existe un commiento an la aplicacién del control proporcional entre £ v
P. En la Fig. (2.12), se tiana un circuito de control; en el que por comodidad se supone
un proceso con G = 1, 1o Mismo para la vélvula de control, el transmisor y los elementos
de medicién. Se analizard que condiclén debe cumplir la ganancia del controlador para
eliminar el corrimiento,
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Fig. {2.12).- Circultos de control retroalimentado simplificado.

De la Fig. {2.12), se tiene:
e=E-P
S =0Ca ycomo elprocesotiene G =9
E=S=Ce (2.2)
PuE-euCo-0=8G-1) (2.3)
Si P=E no existe commianto

Cividiendo E en P de las acs. (2.2} y (2.3) se tiene:

E
Pt G (2.4)

Para que la ecuacién anterior cumpia la condicién P = E, G debe tender a un
valor infinite. Del andlisis y de la ec. (2.4) se concluye qua el corrimianto depende da)
valor de la ganancia del controlador, perc es convenienta mentionar que no dabe
ajustarse G a un valor muy grands, debldo a que &l sistema se hace inestable.
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2.6.5. CONTROL INTEGRAL (REAJUSTE AUTOMATICO O RESET).

Este modo de control sirve para evitar el corrimiento caracteristico del modo
proporcional. Ef efecto que producs el reajuste automatico es la repeticién, de 1a accién
proporcional, hasta eliminar el corrimiento, sin importar |a posicidn del slemento final de
control. Las unidades que normaimente se usan son répeticiones por minuto, [0 que
significa ! numerc de veces que repita Ia accidn integral, of efecto proporcional.

La ecuacidn del modo integral es:
1
S = Grf(E-Pydi+C (2.5)

donde r = reajuste automdtico en repeticionss / min.
Dearlvando (s 8c. (2.5) se tienes:

ds
a Gre (2.6)

r= T, 03 {a constante de accldn integral,

!
T
Dea |a ec. (2.6) 8@ observa que |a accion del elemento final de control es:
a) Directamante proporcional a 1,

b) Directamante proporcional 8 G.

¢) Directamente proporcional al efror e,

Suponiendo que se tiena un controlador con B. P. = 100% y un error de & = 10%,
r =9 rap/miny At e 1 min.

| | . I mp
S = GrL{c)dt +Cm {Irq:fnun)j[l).ldt + 0.8
= 0.0 + 08 = 60%

Aqui se cbserva que |8 accién integral comge 10% en t minuto. Ver Fig. (2.13}.

Resumiendo, & mode de control integral se utiliza cuando:

1).- No hay cambios grandes y frecuentes de carga.
2).- La respuesta del proceso sea rapida, como es el caso de flujo y presion.

El modo Integral tlends g generar Inestabilidad ya que tiende a saturarse si se usa
en proceso. discontinuos, ya que cuando el proceso es detenido, fa variable medida
cambia en gran cantidad de valor haciendo que el controlador detecte un gran error, el
cual es integrado llevando el controlador a saturacion.
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Fig. {2.13).- Respuasta del modo integral a una funcién escalén.

2.8.6. CONTROL PROPORCIONAL INTEGRAL.

Generalmente el modo integrat con su estabilidad en el punto de control se utiliza
con el control proporcional con su establiidad inherente. La respuesta de cada uno de
esios controles es ajustable y la estabilidad de |a varlable depende del ajuste del
controlador. Este tipo de control 8s el que sa use con mayor frecuencia,

La scuacién que rigs este modo es:
S -G{c+rL'cdl + O)

S| se supone que se usa aste Control an un Proceso con una velocidad de
reaccion y un atraso de transmisién moderados con un tiempo muerlo muy peguefo,
cuando hay un cambio an |a carga, la accion de control se obsarva en g Fig. (2.14).

La banda proporcional tiene un valor constante para todas 1as curvas. Cuando la
velocidad de gjuste "r" es cero, el control se lleva a cabo unicamente por of modo
proparcional. La varlaclén sostenida de la varlable es tipica del control proporcional.
Cuando la velocidad del Integral tiens un valor pequeio, la vuelta de la variable al punto
de centrol 68 lanta pero al fin el corimiente se ehmina.

Conforme aumenta la velocidad del integral, la vuelta da |la variable al punto de
control es mas rapida, pero una velccidad mucho mayor, produce una oscilacién
axcesiva antes da alcanzar un valor estable. Algunas veces permanece la oscilacién
indefinildamente.
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Fig. {2.14).- Ajuste de |a velocidad de Integral para control proporcional con
Integral.

La banda proporcional an este tipo de control s& pusde ajustar separadaments,
vef Fig. (2.15). Un cambio en |a banda sfecta proporcionaimente la velocidad del integral.
S| Ia banda se recuce, |a variable controlada regrasa mds rdpidamente al punio de
control, 8l la banda se reduce mucho més, llega un punto 8n el que se tienen
oscilaciones.

Disminuyendo la banda proporcional, s& consigue un mas rapido retomo al punto
de controt pero también se Introduce una oscilaclén. En este ejemplo, la banda
proporcional dptima es de 50%. L.os strasos en |a transmisién requleren una disminucion
de Ia velockiad del integral para eviter excesiva oscllacion,

gF = 2. r - C?G
b : w ! U
yARIAHIE
COMTROLAGAL- —

LI |
Be o= 050 1 = 035

TEMPY

(MINLTCS |

Fig. (2.15).- Ajuste de la banda proporcional para control proparcional e integral.
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cuando se dice que Ia accldén del control derivativo tiene un ajuste de dos minutos,
significa que la accidn del controlador derivativo se anticipard dos minutos en su
respuesta a la accion del control proporcional para controlar el proceso.
La ecuacién de este modo es;
s=0Td% 4 ¢
dt
Conde:

Td = adelanto en minytos,
Resumiando:
Este modo de control es adecusdo cuando:

8) Existen atrascs en la detecclén y transmision de la varable medida.
8) Cuango los procesos nO sean rukiosos como en el caso del fluio o presion de liquidos.

2.6.8. CONTROL PROPORCIONAL DERIVATIVO.

La splicacién del control derivativo para contrarrestar los efectos dal tiempo de
retraso se ven an ia Fig. (2.16) La adicidon del rate sn un contrel proporcional derlvativo
reduce ia desviaciéon maxima, La ventaja mayor e obtiene al reducir mas ¢ menos a la
mitad el pariodo del ciclo. La varisbie controlada vusive al punto de control an la 4! parte
del tlampo requerido sin ol control darivativa,

La ecuacion que combina las acciones proporcional y derivativa es:

de
§=G{e+ Td dt)
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Fig. (2.18).- Control proporclonal con integral contra proporcional con integral y
derivada cuando existen atrasos en &l tiempo de respuesta.



En la Fig. (2.16) la banda proporcional fue reducida y I8 velocidad del reajuste
integral 'r' fue aumentada considerablements, produciende una sccién correctiva mucho
mayor. Como se puede observar, sl s8 usa 8l control derivativo, 108 ajustes dei control
requleren cambios,

El més serio problema en los atrasos es la presencias de atrasos en Ia transmision,
ya que produce atrascs en el control 0 ia medicién, aumentando asl, el numero de
capacidad an al sistema controlado. En este caso se emplea el control derivativo para
contrarrestar los efectos de ios atrasos, Esto se puede apreciar en la Fig. {2.17) con un
control particular,

Gty QLA

VPO R R ! R —

Flg. {2.17).- Control proporcional con integral contra proporcional con integral y
derivada cuando axiste atraso en la transmision.

El control derivativo es afectivo cuando hay atrasos en la transmisién, control y
medicién, ya que &8 el Unico medic para llevar a cabo el control. Los ajustes dal control
derivative deban ser cuidadosos ya que |a derlvada grande causa excesivas oscllaciones
y 86 opone & cualquier camblo rdpido an la varable, ya sea que se aleje ¢ s acarque al
punto de control, Cuando el tiempo del derivativo es pequefio, se origina una oscilacién
que se debe a una banda proporcional angosta y a un integral grande, El pericdo del
ciclo &8 mucho mayor que @l perlodo causado por el derlvativo damasiado large, esto es
un medlo para reconocer la causa de 1a oscilacion excesiva.

Las ci.vas de la Fig, (2,18), muestran la influencia estabilizadora del derivativo.
Las bandas més angostas se logran gracias al efecto establiizante del derivativo. Si se
reduce 1a B.P. una disminucién del Td puede producir una oscilacldn debida a 1o angosto
de la B.P. y la ausencla de la influencia sstabilizadora de este.
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Para cambios de carga rapidos es posible ajustar el tiempo del derivativo a un
méximo de tal manera que la acclén correctiva emplece antes gque la desviacidn se
vuelva excesiva.
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Flg. {2.18).- Ajuste del tiempo de derivada Td para control proporcional con
integral y derivada.

2.7. APLICACIONES DE LOS MODOS DE CONTROL DE ACUERDO A LAS
CARACTERISTICAS DINAMICAS DE LOS PROCESOS.

La seileccién de un modo de control estd basada en las caracteristicas dinamicas
y estaticas del proceso controlado, el alemento finu! de control, los disturbios y los
elemantos da medicién. Generalmente el comportamiento de valvulas y elementos de
medicion &s mucho mds rdpido que el process en si mismo, de modo que 1o mas
Importante a conskierar debera ser el proceso. Aigunos tipos de comportamiento
dinamico tipicos de procesos se describen a continuacion.

2.7.1. RETRASO POR RESISTENCIA-CAPACITANCIA.

Este comportamiento $e caracteriza por un efecto de amorniguamiento causado
por la resistencia y el almacenamiento de materia o energia en un proceso.

Como sjemplo se puede mencionar el caso de un tanque de almacenamiento. La
vanable controlada es 8l nivel del tanque, con una capacitancia grande. Cuande hay un
cambio brusco en el fiujo de entrada, a la salida se tiene un cambio amortiguado en el
nivel. La funcién de transferencia del sistema es:
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Si calculamos la transformacion inversa, tenemos;

hit) = RB (1 - &") 2.7
Donde:

h(t) = Altura © nivel del ligukio

R = Resistencia de I3 vélvula

C =Capacitancia del reciplents
q(t) = Gasto

Como se puede apreciar de la Fig. (2.19), el producto KkC oa unidades de tiempo
y 8 oste tiempe se le conoce como “Tiempo de respuesta © constante de tiempo del
sistema” y &3 cuando |a salida slcanza el 83.2% de su valor en estado estacionario. El
retraso de resistencla capacitancia se presenta en todos los slementos que constituyen
un circulto de control.

2.7.2. RETRASO EN LOS ELEMENTOS DE MEDICION.
Estos retrasos se pueden dividir an dos grupos:

8) Retraso en los slemeantos primarios, Este se debe al tiempo de respuesta del slemento
primaric de medicién empleado y al lipo de variable que se ests midiendo. Por
sjemplo, ios mediiores de flujo y presion tienen un tiampo de respuesta del orden de
1.8 segundos y los tiempos para los medidores de temperatura pueden variar desde
0.8 segundos para un pirometro de radiacidén hasta 14 minutos para un termémetro de
resistencla con termopozo, midiando aire astatico.

b) Retraso en [a transmisién, Este retraso involucra la resistencia, ia capacitancia y 1a
distancia & la cual debe transmitirsa. En 1a instrumentacién slectrénica as del orden de
microsegundos, y en la instrumentaclén neumatica es de 8 segundos para 80 metros
y de 37 segundos a 300 melros, considerandc una variacion de 3 a 15 psig con un
tubo de 1/4” de didmetro.

2.7.3. RETRASO DE VELOCIDAD.

Distancla “tlempo muerto”. Como la materia y la energia nacesitan un tiempo
para desplazarse una clerta distancia. Una varlacldn de materia y energia la cual debe
datectarse & una determinada distancla de donde sucedid la varacién, es lo que
ccasiona el tiempo muernto. Los procesos industriales tienen basicamente retrasos de
rasistencia, capacitancia y tlempo muerto. En las variables fundamentales como presion,
nivel, temparatura y flujo se presentan los retrasos que se muestran en la Tabla (2.2)
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Fig. (2.19).- Tiemps de respuesta de un sistama de primer orden.

Tabla (2.2).- Retrasos en las variablaes fundamentaies.

Varable
Corscretiaticn Presién Nivel Temperatura Flujo
No. de Normalmente 1 | Normaiments 1 | Normalmente 2 | Normalmenta no
¢capacitancias © més tlene
Tiempo de Paqusfic © Pequefio o Grande Despreciable
respuasta medic grande
Tiempo muerto Pequefio Paquefo Grande Pequeiio

Da la Tabla anterlor se puede concluir lo siguienta:

a) La varable presién o nivel en muchos casos Se comportan en una forma muy
parecida, naciendo la aclaracion que para el caso de presidn en liquidos, se presenta
una gran diferencia entre las dos variables (para el caso de liquidos RC = 2 seg).
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b) La variable mas ienta es 1a temperatura debido a que en algunos casos se pueden
tener hasta 14 minutos de retraso por los medios de medicidn sclamente; a esto hay
que agregar el tiempo de respuesta del proceso y su tiempo muerto,

2.7.4, RUIDO DE PROCESO.

Esta caracleristica se presenta basicamente en los procesos rapidos como son
los procesos en donde se controla flujo, presidn o nivel.

2.7.5. RETRASOS EN LOS ELEMENTOS FINALES DE CONTROL.

Estos retrasos pueden sar muy cortos an 8! caso da elemantos finales de control
tipo eléctrico (de dos estados, ablerto-cerrada), y pueder terer un valor giande para el
caso da los elementos finales de control macanicos,

En las vélvulas da control, &l tismpo depende de la Inercia fisica v la resistencia
por friccldn en el véstago y el asiento. Las valvulas con excasiva friccidn representan
bands muerta, debiio & que al aumentar |a prasion de aire al actuador, 1a valvula no
actua de inmediato y su movimiento lo hace a saltos.

Es convenlente aclarar que también el tiempo de respuesta aumenta con el
tamafio, tipo de vélvuls y calda de presién en el puerto. Los tiempos pueden variar
desde 0.5 seg para los actuadores eléctricos (de dos posiclones), hasta varios minutos
para los mecanicos (neumaticos),

En ia Tabla (2.3) se da una visién mas general de |a aplicacién de los modos de
control,

2.8. ENTONAMIENTO DE CONTROLADORES.

El entonamiento de un controlador consiste an encontrar 108 valoras éptimos de
las constantes Involucradas en uno de los modos de control, Como es sabido, estas
constantes son: La ganancia (G), el tlempo de integral (Ti) y el tiempo de derivada (Td).

Para encontrar los valores de estas constantes desde el punto de vista tedrico, no
es un problema facil, principalmeante cuando el sistema que se desea controlar es de
orden superior @ uno © cuando hay un retardo 2n el sistema. (Este método en la
actualidad encuentra poca aplicacion, debido a que los resultados que se obtienen,
dependan fundamentaimenta del modelo matematico, el cual es aproximado),

Los métodeos empiricos usados por los operadores en ia industda tampoce
proporclonan resultados aceptables. (Esto es debldo a que este método practico se
dasarrolla en un sélo tipe de proceso y con algun tipo de instrumentacion especifica).
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Tabla (2.3).- Aplicaciéon de modos de centrol.

VARIABLE PROCESO . SISTEMA DE CONTROL
- Muy rapido - Proporcional-Reajuste automatico
- La mayor parte de kos - Baja ganancia, reajuste rapkio
FLUJO retrascs estén en o = La derivada no ayuds, dafia
sistema de control
= No finesl {cuadritico)
« Ruidoss
- Répido = Proporcional-Reajusts autom#tico
- L.a mayor parte de fos - Ganancia alrededor de 1,
PRESION retrason estdn en o reajusts rapkic
(Liquiio) proceec lineal - La dertvada no ayuda
- Ruldaso
-_C?p.cidtd simpie = Controladores auto-operados o
= Lineal sin nuido proporcionales con ganancia afta.
PRESION « Procesc sencilio = Reajusie automitico rara vez
(gas) necesar
- La dertvada no es hecasaria
« La dindmica e¢ variable = Controles de doa {2) modos
PRESION - Lento comparado con - Los sjustes son variables
(vepor) otros proceecs de presion
- Linesd gin ruidg
- Capacidad simple, - Control de Pracisidn: Ganancia alta
integrador o proporcional + reajusts
NIVEL - Lineal = Control Promedial: Proporcional de
= Ruido poco frecuente ganancia bajs + reajusts o controles
esspecializadon
- Sistema de capacided - Controlacicres de ires (3) modos
Mmiattiple » Loe ajustes varian pefo generaimsnte
« No ineal la ganancia estd arriba de 1
TEMPERATURA |- Sin nado - La defivada tisne un valor limitado i
ol tlempo de retrasc o8 largo
- La dindmica de medicién o8 importante
- La dindmica es varable = Proporcional + reajuste automdtico
= Usuaiments Hneal - Ganancia baja, diversas velocidades
= A veces hay nuido debkio de reajuste
A mala aghaciin - La durivada a veces as il
COMPOSICION - Los analizaderes 6n linea son
rapides, frecuentements ruidosos,
p.H. es no-lineal
- Los sistemas de mueatrao son com-
plicados. La medicidn vy el contro}
egregan tiempo de retraso.
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Por lo expuesto es recomendable emplear métodos que a partir de resultados
experimentales y con optimizaclones tebricas permitan en forma consistente, ajustar o
sintonizar en una forma mas eficiente los controladores.

2.8.1. METODOS DE ENTONAMIENTO EN CIRCUITO CERRADO.
Estos métodos son: @) Oscllaciones sostenidas, y b) oscilaciones amortiguadas.
a) Método de Oscilaciones Sostenidas (Ziegler-Nichois).

Uno de los primeros métedos para el entonamiento de controladores fue éste,
reportado en &l afo de 1842 por Zelgler y Nichols. Este métode es de gran utilidad ya
que por medio de 4l es posible hacer un célculo estimativo de los parametros del
controlador como una primera instancia, con el fin de lograr &l ajuste de éstos de tal
manera gue el sistama cumpla con los requisitos de contro! impuestos.

Esenciaimente este método esid baz do en el conoci~.anlo de la frecuencia
critica (Wc) y ganancis limite las cuales se pueden obtener del andlisis grafico del
sistama (por medic de un registrador). Deberd de entenderse por irscuencia critica (Wc)
como |a frecuencia a |a cual la variable controlada oscila con amplitud constante y
genancia limite como ia ganancia para |a cual |a variable oscila con amplitud constante.
Ver Fig, {2.20).

Para determinar |a ganancia limite y el periodo critico (6 limite) el controlador se
conecta en automitico (con un registrador de la variable controlada para ver su
respuesia) con mode de control proporcional solaments (modos de derivada & integral
anulados Tl = 0 y Td = 0). Graduaiments se va aumentando (a ganancla hasta que se
obliene una curva como |a mostrada en |8 Fig. (2.20).

& ARG E

Fig. (2.20).- Grifica de |a oscilaclon sostenida.

Una vez que se logra la oscilacion sostenida, se anotan los valores de Ganancia
= Ku y periodo = Tu, Zlegier-Nichols recomiendan para este método usar las siguientes
igualdades.
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Para modo proporcional solo:
Ganancia del controlador = K¢ = 0.5 Ku
Para modo proporcional mas integral:
Kc=045Ku

Ti= iT'% = tlernpo de integral

NOTA: Recordar que r = rep/min = %

Para modo proporcional mas derivada:
K¢ = 0.6 Ku

Td= Is" {tismpo de anticipacién)

Para modo proporcionsl més integral mas dervada;
Kc=0.8Ku
Tim05Tu
Td = Tu/3

Es conveniente mencionar que deben darse ajustes ligeros ya que en Campo
muchas vecss 108 controiadoras convencionales no resusiven comrectamsnte los modos

de control y principaimeantes cuando sa usa unc con P.1L.D.

b) Método de las Oscilaciones Amortiguadas. (Harrot)

Cuando an un proceso las oscllaciones sostenidas no son tolaradas, el método

antericr no puede aplicarse,

En este método se sigue un procedimiento simllar al anterlor, Que consiste en
colocar ol controlador en un automdtico ¥y con modo proporcional solamente, e ir
ajustando &l valor da |a ganancia hasta conseguir una oscilacidn T que es un poco mayor
que Tu, ver Fig. (2.21). Los liempos de acclén integral y derlvada se calculan con las

sigulantes ecuaciones:
Td=T/8
Ti=TN.5

Kc = Es el valor de ganancia que da una razén de decalmiento de 1/4.



Rd = Razén de decaimiento

= 7o dcsobrepaso del 20, pico positive
% de sobrepaso del 1o, pico positivo

= 2% 444
%)

YARARE CONROUADA

Fig. (2.21).- Curva de decaimiento de 1/4.

2.8.2. METODO DE ENTONAMIENTO EN CIRCUITO ABIERTO.

Este método presenta la ventaja de solo generar una perturbacidén al proceso
pars poder antonar el controlador, en contraste con ios métodos de sntonamiento en
creuito  cemado, loa cuales necesitan generar varias periurbaciones a la variable
controlada, lo cual muchos procesos no Io scportan,

8) Método de la Curva de Reaccion. (Ziegler-Nichols)

Cuando se desconoce la funcién de transferencia de un proceso, por medio de
esie método es posibie determinar, usando sl procedimiento de causa-efscto, los
paramatros dptimos del controlador. Este método se basa esencialmente en el analisis
del proceso an lazo ablerto, el cual describe las propledades dindmicas de éste, a partir
de [as cuales se puade determinar &l valor de los ajustes de los modos de control del
controtader,

La curva de ragsccikin se obtiene por medio de la gréfica de respuesta de la
variabls controlada, cusndo se alimenta una funcién escaldn a la varlable manlpulada, tal
como sa mueastra en la Fig. (2.22). Como se puede cbservar, esta funcion escalén puede
ser aplicada externamante desconectands 8l controlador de 1a linea o bien por megio de
ta operacién manual de la salida a la valvula de control.
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Flg. {2.22).- Diagrama a bloques para obtener ia curva de reaccion.

Casl todos los procesos industriales presentan |8 misma curva de reaccion de
caracteristica sobreamortiguada, ver Fig. (2.23). Esta curva puede aproximarse a la
respuaesta a un #scalén de un proceso, que consiste en un retardo de primer orden y
tiempo muerto, con el fin de representaria por madio de los parametros Lry R,.

El parémetro R, representa la méxima pendients de la curva de reaccién y se
cbtiens trazando una curva tangente al punto de inflexidn *n", El pardmetro Lr es ol
tlempo transcurrido desde la splicacion de 1a funcién escalon hasta &l punto de que la
tangents intersecta al oja del tiampo. Es convaniante mancionar que asts tismpo muano
as mayor que & tiempo muerto del procese TO,

Ziegier y Nichols, dgeterminaron empiricamente que los valores recomendables
para los ajustes de 103 modos de control son;

Para control proporcional:

|
Kem oL
©F IR,

Para control proporcional mas integral:

Ke = 0.9 l-;-ié-‘ (ganancia adimensional)

1
T = 6Li3 an minutos por repeticion.

Para control proporcional més integral mads derivada:
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= 1
Ke R adimensional.
Ti =2Lr en minutos por repeticidn.
Td=s0.5Lr enminutos.

Comparando estas tras series de valores recomendados, se observa que estan
de acuerdo con ia Klea de que la acclén Integral tiende a hacer el sistema més Inestable,
y8 Que para la accidn proporcions! més integral, el valor de Kc mscomendado es solo
80% del recomendado pars sccién proporcional sola. Por otro 1ado, sl se afiade accién
derivada se comprueba ol afecto establliz= 1or de ésta, ya .2 s8 pemnite aumentar el
valof de Is ganancia proporcional en un 33% y disminuir ef tlempo integral en un 86%, en
relacion con los valores recomendados para |a accion proporcional mas Integral.

YARIADN [

T CONTROLADA

- "_?'ﬁ?“_‘"—'”#rd"__d T o

b TEMPG MUERTO

Fig. (2.23).- Curva de reaccién.

63



CONTROL DE CQOLUMNAS DE
DESTJLACICN



3.- CONTROL DE COLUMNAS DE DESTILACION.

3.1.- VARIABLES CONTROLADAS EN LA DESTILACION,

En el desarrolio de estrategias de control para columnas de destilacién se deben
definir inicialmente algunos conceptos de control tales como: el nimero de variables que
s¢ deben controlar para lograr los objetivos de produccidn, el niumero de variables
Manipulables que deben seleccionarsa, la relacidn entre las variablas manipulables y
controladas, la localizacién de los sensores, eic.

Primeramente se presentard un método para determir.ur e numero de variables
coniroladas en columnas de destilacién.

Se sugiere que |a variables controladas sean:
- Las composiciones de ios productos,
- La presién de la columna.
» El nivel inferor de la columna.
« El nivel del tanque de reflujo.

esto &3 por las siguientes razones. Primero, los objetives de produccién normalmenta
requisren la entrega de productos de calidad aceplable. Esto requiers que la
composicién de 108 productos se mantenga constante. La presidn de la columna tiene
una relacidn directs en ta Capacidad de separacién de la columna, de esta manera, es
dessable mantener constante la presion. Una adecuada centidad de liquido en la parta
Inferior de Ia columna es recomendable, porque sin ésta, los tubos del reboiler pueden
exponenrss a temperaturas excesivamente altas si el fiujo con que se alimentan es
interrumpido. Finaimente, un adecuado nivel de liquido en el tanque de reflujo evita el
efacto extemo de una inesperada corrients de vapor sobrs el reflujo y sirve como liquido
de sello.

El método desarroilado por Howard (1967) y posterormente elaborado por
Luyben (1973) utiliza un modelo matematico dindmico de la columna y sus accesorios.
Es simllar al andlisis de grados de lilbertad con sl cual ss fHiene familiaridad, excepto que,
on este caso, las retanciones en la columna son tomadas an cuenta. El método puede
aplicarse a la separacién de mezcias blnaras, aunque las conclusiones pueden
extenderss lamblén para destiacion multicomponenta. El procedimisnto implica escribir
completo el sistema de ecuaciones y contabllizar el numero de variables. La diferencia
entra estos dos representa 8l nimero de varables que deben ser controladas.

El modelo matematico dindmico esta basado en las siguientes consideraciones
simplificadas:

1.- La allmentacién &s un liquido saturado.

2.- La eficiencia del plato o etapa es del 100%.

3. La volatilidad relativa del sistema binario es constanta.

4 .- Aplica la consideracién de inundacion molal constante.

5.- La retencion de vapor en cada etapa es despreciable.

6.- Las pérdidas de calor son despreciables.

7.- Las dinamicas del reboiler y el condensador son despreciables.
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Estas consideraciones parmiten asumir qus e! flujo de vapor de etapa en etapa es
el mismo en cualquler instante de tlempo (V, = V, = ... = V,), pero no necesariamente es
constante come una funcién del tiempo.

E) modelo estda basado en balances de masa a estado no estacionario. La
consideracidn de inundacién molal constante significa que los balances de energia no
30N requeridos. Haclando referencia a la Fig. (3.1) se pueden formular las siguientes
acuaciones para |as diversas secciones da la columna,

i R A Y ———

" 4] LS0uEw

Fig. {3.1).- Modelo de una columna de destilacion



Condensador y tanque de reflujo.

El balance de masa total es:
dM
__a.tf! =V-Ly, -D
donde;

M; = Retencién molar en el tanque de refiujo, moles.
L.y = Reflujo, molftiempo.

D = Destilado, mol/tiempo.

V  =Flujo de vapor, moltismpo.

El balance de masa por componente es:

M x,

& = Vyy = Lyouxp -Dxy

(3.1)

(3.2

donde yx ¥ x5 8on las fracciones mol del componenta mas volatil en el vapor saliente de
la otapa superior y en el destilade respactivaments. Notar que las dos composiciones

son iguales Onicamante a sstado estacionano.
Etapa general, n.

El batance de masa tolsl es;

E ’ =LN-I -Ly

donde:

M, = Retencién de liquido en la atapa N, moles.
Ly = Salida de liquido de |a etapa N, moltiempo,

£l balance de masa por componente es:

dM, x,

d = Lo Xy =Ly Xy ¥+ Vyy - Vy,

Etapa de alimentaclén (n = N,).

El balance de masa tota! es:

dMy
—dl"- =Ly, "Ln, *F
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donde:

M, = Retencién de liquido en Ia etapa de alimentacién, moles.
Ln = Salida de liquido de la etapa de alimentacién, mol/tiempo.

El balance de masa por componente es:

dMy, x
- .EJ‘_JL = Ly XNpn =Ly Xn, + FRg +Vyy - Vyy (3.6)

Reboller y parte inferior de |a columna.

El balance de masa total es:

dM
LB (3.7)

donde:

M, = Retencion molar en la parte Inferior de la columna, moles.
B = Flyjo an la parte inferior, moles/tiempo.

V = Vapor sobracalentado en el rabollar, moles/tiempo.

L, = Salida de liquido de |a etapa 1, moles/tlempo.

El balance d& masa por componenta es:

dM _x
dl:_n =L x, -Vy, - Bx, {3.8)

donds x, ¥ ya 300 a8 fracciones mol del components mas volétll en el producto inferlor y
on |a salida de vapor del reboiler respectivaments. En adicién a ias ecs. (3.1) a 1a (3.8),
cada etapa y @l rabolier tienen una reiacidn de equilibrio entre las composiciones de las
corriantes efluentes dada por.

axy
- —
1+(a -1)xy

¥y (3.9

y una relacidn hidraulica entra al flujo de liquido de una etapa con la retencién de liguido
an esa etapa:

My = f(Ly) (3.10)

Con base en el andlisis anterior, se puede contar el ndmerc total de ecuacicnes
que comprenden el modeio. Los resultados son resumidos an la Tabla (3.1).
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Tabla (3.1).- Nomero de ecuaciones en el modelo.

Numero de ecuacionas

Tanque de refiujo: balance total

balance por componenies
Balances por etapa: balance total

balance por componentes
Relacidn de equilibrio (etapas + reboiler)
Relacion hidrautica
Reboiler: balancs total
| balance por componantes
Total 4N+ 5

=z
el A A

e

Estas {4N+5) scuaciones contienan (4N+10) var .E!Z5, como se uestra en (a
Tabla (3.2.).

Tabla {3.2).- Numero de variables an las ecuaciones.

Numero de variablas dasconocidas

Compaosicionas en las etapas (x., ¥.) 2N
Retencién de liquido en las etapas (M) N
Flujos de liquido {L,) N
Composicién del destilado (xg) 1
Fiujos del tanque de refiujo (L., D) 2
Retancidn en el tanque de reflulo (Mo} 1
Composiciones an el reboiler {x,, ¥y} 2
Flujos del reboller (V, B) 2
Retencién an la parte interior de la columna 1

| Presion de ia columna 1
Total 4N + 10

Es importante notar que F y X, no son incluidas en fa Tabla (3.2) porque se
consideran varlables de disturbio cuyos valores deben especificarse por ol disedador.
Los resultados en lss Tablas (3.1) y (3.2) muestran que 4N+5 ecuaciones seé tienen
disponibles para calcular los valores de 4N+10 varables. Asi, sl sistema estd bajo
aspecificado por 5 ecuaciones, Para determinar dnicamante ¢l sstado de la columna bajo
condiciones dindmicas, el nimearo de variables en la Tabla (3.2) debe ser reducido a 5.
Desds ¢l punto de visia de control, los valores de “solamente” 5 variables pueden
espacificarse independientements. Cuando ellas son especificadas, los valores de todas
las varlables pueden ser determinados. Esta especificacion puede hacerse de dos
formas:

1.- Puede especificarse que las 5 variables controladas se mantengan constantes. Esta
es la situacidn de circulto cerrado. Por las razones cltadas anteriormente, las
variablas seleccicnadas son X, Xs». My M,, P. Cuando estas variables son
aspacificadas, se pueden calcular los valores de todas las demas variabies en el
sistema. En particular, se pueden calcular los valores de las 5 vanables
manipulables
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tal que se mantengan as 5 variables controladas en el set-point. Estas variables
manipulables son los fiujos que los controladores deben sjustar. Haciendo referencia
alaFig. (3.1), estos flujos son D, B, M,, M. L.,

2.- Se pueden especificar los valores de las 5 variables manipulables. Esta es 1a
situacién de un circulto abierto. Una vez més, con jos datos conocidos de F y x; ia
especificacién de las 5 variables manipulables puede facilitar el calculo de los
valorss de todas las variables que restan en el sistema. En particular, pueden
calcularse los valoras de las 5 variables controladas resultado de la especificacion
de las 5 variables manipulables,

Asi o3 como en una columna de destilacién para la separacidon de una mezcla
binaria en 2 productos finales se tienen 5 varables controladas. La conclusion nuede
extenderse a la separacién de mezclas multicompeonentes. En resumen, &l ajuste de
estas varlables manipulables resulta en el control automdtico de las 5 variables
controladas,

3.2.- ESTRATEGIAS BASICAS PARA EL CONTROL DE LA DESTILACION.

Ahora s8 mostrarh como y porqué ciertas variables deben ser manipuladas para
controlar una © Mas composiciones de productos en una columna de destilacion. Por
simplicidad s considers |a separacion de una sola alimentacién F de una mezcia binaria
para obtener los productos B y D. Un esquema de la columna se muesira en la Fig. (3.2).
Aunque |a discusion estd basada en la separacion de una mezcia binara, los principlos
pueden extenderse también a la separacién da muiticomponentes.

El balance de materia total para esta columna se exprasa como:
FuB+D (3.11)

El balance de materia por componenta para la sustancia mas volatil, la cual se
denctard como sustancia A, es:

Fx, = Dxg + Bxy (3.12)

El término B en la ac. (3.12) s8 pueda reemplazar por F-D de acusrdo con 1a ac.
{3.11) para obtener:

FX; = DXD + (F - D)XB

D_Xxp-Xp

= 313
F x,-%g4 ( )
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La ec. (3.13) da la Unica relacién a estado estacionario entre D/F y x5, Xs, Xe.
lgualmente, si se reemplaza D en la ac. (3.12) por F-B, se tiene entonces:

B_xp-x; (3.14)
Foxp -xg '

La ec. (3.14) da la Unica relacién a estado estacionario entre B/F y xg, X, X:.
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Fig. {3.2).- Esquema de una columna de destiiacién.

Tiplcaments los obiativos de control en una cperacién de destilacién son los de
mantenar xp y/o Xy 8N ¢l s8t-point con |a presencis de disturblios. Estos disturblos pueden
caracterizarss como {1} cargas del proceso, (2) camblos en [as condiciones del madio
que suministra anfriamiento y calentamiento y {3} ensuciamiento de equipo. El significado
de estos términos es el siguiente:

1.- Cargas del proceso. Estos disturbios consisten en camblos en la cantidad de
flujo, compasicién y condicion térmica de la alimentacién a la columna de destilacion. En
situaclones industriales la slimentacién frecusntements llega de una comiente
proveniente de algun proceso unitario anteror, el cual, por elemplo, puede ser otra
columna de destilaclén o un reactor y cualquisr perturbaclon en estas unidades puede
resultar en cambios en al flujo y/o la composicién de la alimentacion de la columna bajo
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consideracion. Algunas veces pueden hacerse cambios deliberados en la carga y/o
composicidn de la alimentacion, en respuesta a cambios hechos en la demanda, para
satisfacer los envios de produccion. El sistema de control de destilacion debe ser capaz
de mantener (as composicionas de los productos dentro de sus especificaciones con la
presencia de estos disturbios en la alimentacién.

2.- Cambios en las condiciones del medio que suministra enfriamiento y
calentamiento. Las columnas de destilacidn equipadas con reboilers y congensadores
estan sujetas a disturblos provenientes de los cambios en las condiciones del medio que
suministra el anfriamlento y calentamiento en estos equipos ds intercambio, Por ejemplo,
el funcionamiento de un condensador que opara con aira de enfriamiento es afectade
por cambios en |as condiclones ambientales. Los condensadores enfriados con agua son
afectados por cambios en la temperatura de este liguido de enfriamiento. El
funcionamiento del reboiler se afecta por cambios en |a presién y/o temperatura que
proporclona el medio de calentamiento, Esto ocurre cuando €' ‘e crimiento de. medio
de calentamiento varia dentro de 1a planta, debido a sus multiples usos dentro de las
operacionas productivas de la misma.

3.. Ensuclamlento de eguipo. Es sabido que el aquipo de intercambio de calor
s& ansucia con 8l amplio uso al que estan sujetos, Aunque los parametros de controf son
tipicaments funcidn de los pardmetros de procese y, 8i bien, el ansuclamiento puede
causar que estos pardmetros camblen, el funclonamiento del sistema de control
automatico asociado con estos mecanismos puede detenorase con el tiempo i los
pardmeiros de control no son actuallzados para considerar los efectos de!
ensuciamianto. Basta dacir que alguna forma de control sencilla puede ayudar en estas
situaciones. Los efectos de astos disturbios son menores, por 10 cual, no se consideraran
como bases fundamentalas en el desarrolio da sistamas de control para columnas de
destilaclon.

Con base en la discusién anterior, se puede concluir que cualquier disedo de
sistama de control de destilacion, debe sar capaz de hacer frents a los tipos de disturbios
en la aimantacién y en las condicionas de suministro de los equipos de intercambio de
calor antes mencionados. Como se verd en &l capitulc posterior, es posible gisefiar un
sistema de conirol separado para prevenir los disturbios en 8l medic de enfriamlento vy
calentamiento que afectan el funcionamiento da |a columna de destilacién. Por ejemplo,
un sistama de control en cascada e frecuentemante utilizado para minimizar los efectos
de una presién cambiante en el suministro de vapor para el funcionamiento del reboiller,
De esta manera, los disturbios que se consideraran subsecuentements son las cargas
del proceso. Los objetivos de control son mantener x; y/o x, constantes con la presencia
de cambios en F y x;.

Considerando |la separacidén de una alimentacién binaria F con la composicién x:
on 2 productos finales D y B que tlenan las composicionaes x, ¥y x; respectivamente, en
una columna de destilacién con N etapas ideales, ademas, se asume que la alimentacién
&3 un liquido saturado y que |a volatilidad relativa dei sistema binario es constante y, por
simplicidad, se asuma que 8l concepto de Inundacion molal constante aplica; entences
88 5abe que la separaclon requerida puede llevarse a cabo #n N etapas ideales como se
muestra an ta Fig (3.3). Notar que la construccion de jas lingas de operacion por el
método de McCabe-Thiele en la Fig. (3.3) implica que ei reflujo L y el vapor
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sobrecalentado V {que es igual a L + D) deben tener valores ¢nicos. De esta manera, si
un liquido saturado F, con composicién x, s alimentado a una columna de destilacion
que tiene N etapas ideales y opera a estado estaclonario con un reflujo L, y un vapor
sobrecalentado V,, entonces, de la ¢columna se obtienen dos productoes, D, y B,, con las
compasiciones xo, y xs, respectivamente. Desafortunadamente, no siempre las columnas
de destilacién operan en estado estaclonaric a8 causa de los disturbios mencionados
anteriormente. Por 0 tanio, s necesarlo conocer ias variables manipulables para el
control de x; y/o x, en sus valores a estado estacionario con la presencia de estos
disturbios.
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Flg. (3.3).- Diagrama McCabe-Thisle.

Para resolver este problema de control se comenzara sxaminando [a ec. (3.13):

DoXe%s (3.13)
F  xp-Xg

Esta ecuacidn suglers que para un valor dado de F y x,, un cambio en D afecta a
%o ¥/0 Xs. Por lo tanto, puede postularse que cuando ocurran camblos en F O x;, @5
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posible manipular D para controlar x, 0 x,. Desafortunadamente, no es posible evaluar
cuantitativamente los efectos de una D cambiante sobre x, y/o X, ya que astas dos
ultimas son variables desconocidas en la ec. (3.13). Por esta razén se requiere encontrar
otra relacion. Profundizando en la discuslén anterior del diagrama de McCabe-Thiele,
puede anticiparse que la segunda relacién debe involucrar al vapor ¢ al reflujo con las
dos composiciones. Un camino para derivar esta relacién puede ser variando D para
valores dados de F y x, y resolver i problema de destilacién por cualquler métode corto
© riguroso y examinar el efecto en x; y x, para varios valores del vapor sobrecalentado V
(o el reflujo L). Los datos resultantes pueden ser correlacionados y asi derlvar una
relacion. Varios Investigadores (por ejemplo, Shinskey, 1977; Eduliee, 1975; Jafarey et
al. 1879) han seguido el procedimiento descrito y han propuesto relaciones entre V (o L)
Y X0, Xs. Una da estas refaciones as (Jafarey & McAvoy, 1980 *):

v R, + I)-Q
Yoo L F (3.15)
F In$ |
1~ 166120 0@ _g2s
N+1
donde R, o8 |a relacion de reflujo minimo dado por:
R, = (_EJ(_&p_ _a{l-x, ?J (3.158)
a-1/\x, 1-x,
y S o3 el llamado “factor de separacion”, el cual se define como:
g=Xoll-%p) (3.15b)

xpll-xp)

Las acs. (3.13) y (3.15) describan completamente ¢! efecto da los cambios en O
yio V (o siternativamente D/F o V/F) scbre xp y X, Para un disturbio dado en F o x,,
estas scusciones explican como se puede controlar x, y/o x,, tal y como se describe en
los sigulentes subcapltulos.

3.2.1. CONTROL DE x, O x3 POR VARIACIONES EN F.

Esie es un problema de control da compesicidn simple. Aplica para aquelios
casos en los que es suficienta considerar un control estricto de una de las dos
composicionss del producto. Es facll mostrar que x; s& puede mantener en el set-point
manipulando D, a la vez que V es constante. Para este caso se retoman las ecs. (3.13) y
{3.18) coma;

D_Xn-Xp (3.16)
F ‘D.'xn
* Part una cormmacion deds, no Sempre #8 obenen buencs resultados pars 10308 los casos. Es necesanc

rrvastigat que ls cor aciin slegida B s adecuada pars la splicecidn corraspondients. (Ref. §)
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®. H,[_’_‘_f._'f‘f_]
‘;.-, . _'_E_é__:‘_"_”-_ LA (3.17)
1- 16812 -'-‘"iﬁ-i--o.zs
donde
R, .[&!__I.](;: 'E(i'l.'.ffl] (3.17a)
Y
g= Amv{1-%p} (5.17b)

xpll-ap)

El subindice s &n la ac. (3.17) dencta los valores de las variables en estado
estacionario. Para un nuevo valor da F, 1a ec, (3.17) da & nuevo valor de x,, el cual,
sustituldo en la ec. (3.16) proporciona el nuevo valor de D, requerkdo para controlar x; y
%o Y8 Que esia estrategla de control calcula un valor de D para un nuevo valor de F,
mediante un balance total de materia se obtiena el nuavo valor da B.

BaF-D (3.18)

La ec. (3.18) Implica que el nuavo valor de B caiculado debe satisfacer el balance
total de matera y por o tanto no &3 un valor ajustado independientemente. Ademas, sl V
es constante, el reflujo debe satisfacer la sigulents ecuacion:

V,-D=| (3.19)

El esquema sigulente muestra los efectos deseados por las ecs. (3.18) y (3.18) en
dos loops (circuitos o lazos) de nivel, uno para controtar el nivel del liquido &n el tangque
da reflujo y &l otro para controlar ef nivel del llquiio en la columna. S! F se incrementa o
decrementa de su valor en estado estaclonario, un nuavo valor de D resulta, como ya se
ha descrito, si sdemas V es constants, el nive! en el tanque de reflujo cambla. El
controlador de nivel manipula la vilvula de reflu|o para ajustar el nivel de! tanque al set-
point, satisfaclendo, en efecto, la ec. (3.19). €1 nuavo reflujo combinado con la
alimentacién, como flujos descendentes, ai Negar a la parte infericr de la columna
provoca camblos an el nivel de la misma, dabkio a que el vapor sobrecalentado es
constante. El controlador de nivel de la columna manipula B tanto como sea necesario
para ajustar el nivel en el set-point, satisfaciendo, por supuesto, la ec. (3.18). La
asirategia de control desarrollada esta ahora completa. La ilustracldn de este esquema
de sistema de control se muestra en i3 Fig. (3.4). Se consldara en esta Instancia que la
presion en la columna es controlada por otros medios. Los métodos de control de
prasién en (a columna se verdn mas adelante en este capitulo.
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Fig. (3.4).- Estrategla basica de control, - control de x,, por variaciones en F -,

Las ssirategiss de control pusden ser buenas en teoria, pero quiza no en la
practica (en campo) por |as siguientas razonas:

1.- El célcuio da D esta basado en ralaciones a estado estacionario. En campo como F
cambia, debs haber una aproplada retencldn y/o retraso antes de que D sea
sjustado a causa de la inercia del proceso, Los cdlculos para B no toman en cuenta
las posibies ratenciones y retrasos.

2.- Existe una posiblidad real de que s& presentan arrores en &l modelo. Esto es, el valor
calculado de D pueds ser un valor incorrecto del valor requerido para controtar x; en
X POT 0 tanto, la variable controlada x, puede mostrar una desviacién dal set-
point. Ademas, sl en este sistema de control ocurre otro disturbic difarente al del
flujo de la alimentacién, es decir, un camblo en x., entonces X, No parmanecera en &
set-point.

Por estas razonas un sistema de control feedback (retroalimentacién), como el
que se muestra an la Fig. (3.5), se preferiria, Notar que fos principios fundamentales son
los mismos. Ya que para camblos en F se sabe que existan valores (nicos de D que
permiten a xg no ser afectado, un controlador automatico cuya entrada de medicion sea
x, debe ser capaz de encontrar este valor dnico de D. Mientras exista un eror entre el
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valor deseado y ef actual de x,, el controlador debe continuar ajustando la posicion de fa
valvula de control. Cuando x, iguala a x.,, la salida del controlador cesa el cambio y el
nuevo valor de O es encontrado.

La estrategia para controlar x, ante la presencia de disturbios en F se desamolla
mediante razonamiantos similares a I0g realizados para x,, en este £aso se usan las ecs.
(3.14) y (3.17). Para el valor controlado de x,, esto es x.,, la ec. (3.17) da el nuevo valor
de xp, el cual, cuando se usa en la oc. (3.14), se obtiense el valor de B requerido para el
control de x, &n x,,. Los detalles son andlogos al control de x.. El sistama resultants se
muesira en la Fig. (3.6a).
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Flg. {(3.5).- Control feedback (retroalimentado) de x

3.2.2. CONTROL DE x; O xs POR VARIACIONES EN x,.

El sistema de control desarrollado en fa altima seccién para controlar x (0 xg)
para varlaciones en F, también es capaz de manejar variaciones en x. o, de otro modo,
el control feedback tiene la capacidad de mantener la composicién en el set-point para
ambos tipos de disturbios. Para mostrar que &l mismo sistema da control es utll para
camblos en x:, se consideran las slgulantes ecuaciones gobemantes para el control de
LT

D _Xp-%p (3.20)
F. XD. -Xp
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donde

LY LIS

Fig. {3.8a).- Estrategia bdsica de control, - control de x, por varlacicnes en F -,

Para valores controlados da x,, 8s decir x,, ¢l valor requerido de D y ol valor
resultanta de x, pueden obtenerse resolviendo las ecs. (3.20) v (3.21). De esta manera,
la estrategi~ de control propuesta para el control da x; con varaciones en F puede
funcionar también para varlaciones en x;. Un razonamiento similar conduce a una
estrategla como e&n ia Fig. (3.6a/b} para el control de xg con la presencia de variaciones

an Xe.
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3.2.3, CONTROL DE x; Y xs POR VARIACIONES EN F.

Este es un problema de contro! de composicién dual. Para este caso las
ecuaciones gobemantes son:
,D. = X5, 7 %n, (3.22)

F Kkp, ."_B.-

®. H)[j_n_'im_l
= — Dy %p, (323)

1.3
+1
1-16612 108 - _02s
N+l

m| <

donde
R, ,[ __'__){.’En-. - Hﬂ:.!‘.ns)_] (3.23a)

a -1/ xg, I-xg

§ = Xoull-2g,) (3.23b)
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Fig. {3.8b).- Sistema feedback (retroalimentado) para el control de x,
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El término del lado derecho de la ec. (3.22) debe ser constante. Por o tanto, para
una variacion en ¥, D debe tomar un valor aproplado de manera que 1a relacién D/F sea
constante. Ademas, R, y S son constantes. Entonces, de la ec. {3.13) se observa que |a
relacion V/F también es constante. La estrategia de control da composicién dual se
muestra en la Flg, (3.7a). Por las razones citadas anteriormente, una estrategia o
configuracién feedback es preferible, &sta se muestra en la Fig. (3.7b).

TR ¢ /’Dim“—“ |

»

el #:ﬁ |
| Q_c/) - PR - |
I H é o
-T) 3 — — D
| f

Fig. (3.7a).- Estrategia bdsica de control para el control de composicion dual.

Debe quedar claro que un control de composicion dual tamblén puede levarse a
cabo manipulando B/F y R/F constants, los detalias an o) desarrolic de la estrategia de
control para aste caso son analogos al anterdormente descrito para D/F y V/IF.

3.2.4. CONTROL DE x, Y x, POR VARIACIONES EN x,.

Las ecuaciones ralevantes en ests caso son:

D, % % (3.24)

F, xp, “Xp,
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Fig. {3.7b).- Sistema da control feedback (retroalimentado) para el control de
composicién dual

FPara ol nuevo valor de x., la ec. (3.24) da el valor requerido de D/F,, el cual,

sustituido en la sc. (3.25), proporciona el valor requerido de V/F, para e control de
composicién dua! da x; ¥ x,. S debe permanecer constante. Ya que esta estrategia
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también requiere que D y V sean manipuladas, el esquema de control de composicion
dual mostrado en la Fig. {3.7) también aplica en este caso. La diferencia es, por
supuesto, que para variaciones en F, os controladores deben mantener DIF y VIF
constante, pero para variaciones an x;, estos controladores deben ajustar D/F y V/F para
mantener las composicionas en el set-peint. Altemativamente pueden ajustarse B/F y
R/F para el control de la composicién de 10s dos productos para variaciones en x;.

3.3.- CLASIFICACION DE LOS ESQUEMAS DE CONTROL PARA LA DESTILACION.

Es importantes conocer cémo y porqué clertas corrientes de flujo deben ser
manipuladas para &l control de las composiciones de los productos. Sin embargo, no se
ha establecido que los asquemas de controd propt :si2c sean Onicc. para todas las
aplicaciones. AOn con la consideracién de que la presion es constante, existen 4
variables controladas (xy, X3, Nn, Ny, donde hy y hy denotan el nivel de liquido en el
tanque de reflujo y en la base de la columna, respectivamente) y 4 variables
manipulables {L..,, 0. B, V), entonces hay 41 0 24 combinaciones, entre estas variables
controladas y maniputables. Como se menciond anteriorments en este capitulo, en un
control de composicién dual son usadas las 4 variables manipulables, mientras que en
un control de composicién simpia sélo se utilizan 3 variablas manipulables.

En control D y B son llamadas corrlentes de balance de materia, en tanto que,
Ly ¥ Ve 30N llamadas corientes da balance de enargia. Lin esquema de control de
destilacidn que utillza cualquier cormiente entre D o B para el control de composicion se
denoming esquama de control da balance de materia y uno que usa L., ¢ V, es llamado
un esquama de control de balance de energla. Los esquemas en los cuales Dy B
controlan al nivel del liquido &n el tanque de reflujo y en la base de la columna, caen
dentro de 13 categoria de esquemas de control de balance de materia indiracto, mientras
que los otros han sido etiquetados como esquemas mixtos da control.

Las filosofias de control son basicamante doa:
1.- Control de balance de energia o control indirecto de balance de materia.
2.- Control directo de balance da material.

3.3.1. CONTROL DE BALANCE DE ENERGIA.

La Fig. (3.7¢c) muestra la instrumentacién tipica en donde la temperatura es (a
varable de control para mantener |a separacién deseada; &l control se logra de la

sigutente forma:

1.- El controlador de temperatura ajusta el reflujo de la torre de destitacion por medio de
la vélvula de temperatura.

2.- La valvula de control de destilado es manipulada por el controlador de nivel del
condensador de |a torre.

3.- El flujo de vapor a! reboller se mantiene constante por medio del controlador de flujo.
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4.- La valvula de control de los productos del fondo es manipulada por el control de nive!
de la columna.

5.- El flujo de alimentacién a la torre se mantiene constante por medio de un controlador
de flujo.

6.- La presion de la columna se mantiene constarnte por medio de un controlador de
presion conectado a la vélvula de sallda de agua del condensador.
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Fig. (M7¢).- instrumentacion tiplca de una tome de dastitacidn, Control del
balance de snargia
La Fig. (3.7d) muestra otro sistama de control de balance de snargia, en donde:
1.- El controlador de temperatura y el fiujo de vapor al reboller se encuentran conectados
en cascada (se llama asi al control simultdneo de dos variables, (0 cual se vera en
un capitulo posterior). El punto de ajuste del controlador de flujo es fijado en forma
remota por la salida del controlador de temperatura.

2~ La valvula de control de destilade es manipulada por el control de nivel del
condensador da la torre.

3.- El reflujo se mantiena por medic d& un controlador de flujo.

4.- La vdlvula de control de los productos de fondo es manioulada por el control de nivel
de la rolumna.

83



5.- El flujo de alimentacién a la columna se mantiene por medio de un controlador de
flujo.

6.- La presion se mantiene constante.
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Fig. (3.7d).- Instrumentacién tipica de una torre de destilacidén. Control en
cascada del balance de snergia

3.3.2. CONTROL DE BALANCE CE MATERIA

En estos sistemas de control sa regula o flujo de algun producto saliendo de la
columna, esto 88 para controlar |a calidad del producto. Las comientes de flujo que
pueden sar manipuladas son:

1.« Destilado.
2.- Productos de fondos.
3.- Alguna salida lateral.

La Fig. (3.7e) myestra la instrumentacién tipica donda se aplica e concepto de
control directo del balance de materia, en donge:

1.- El controlador de temperatura en la tome manipula la valvula de 1058 productos de
fondo.

2.- El flujo de vapor al rebollar y &l controlador de nivel de la columna estan conectados
en cascada. El ajuste del controlador de flujo es fijado en forma remota por el control
de nivel de la columna.
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3.- La valvula de control del destilado es manipulada por el control de nivel del
condensador en la torre.,

4.- El refiujo se mantiene por medio de un cantrolador de reflujo.
5.- Ei flujo de alimentacion a Ja torre se mantiene por medio de un controlador de flujo.

6.- La presién de la columna se mantiene constante.
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Fig. (3.7s).- Instrumentacién tipica de una torre de destilaclén. Control directo del
balance de matera

3.4.- SELECCION DE LA MEDICION DE LA TEMPERATURA PARA DEDUCIR LA
COMPOSICION.

Los objetivos tipices de produccién requieran la entrega de productos que tengan
composiciones con clertas sspecificaclones. Idealments 58 deben medir y controlar las
composiciones para satisfacer estos objetivos. Las composiciones son medidas
mediants cromatdgrafos. Estos instrumantos tisnen capacidad para medir mas de una
concantracldn y, por lo tanto, son muy utilizados en separaciones multicomponentes. Sin
embargo, la cromatografia sufre de algunos problemas que deben considerarse.

1.- Log cromatdgrafos tisnden a ser caros. En algunas aplicaciones su mantenimiento
resulta dificil.

2.- Tienen mecanismos de muestreo da datos y, por censecuencia, provee resultados en
Intervalos de tiempo definidos, El tlempo muerto introducido por estos equipos (entre
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1 y 6 minutos, © mas) es en ocasiones tan considerable que afecta el control en

algunos casos.

Por estas razones, algunas veces los analizadores de composicidn no son
preferidos. En cambio, una variable infarencial (deductiva), tal como |a temperatura, es
ampliamante usada en |as aplicaclones de control de destilacién. La temperatura, por
supuesto, es facimente medible y 108 mecanismos qus la miden (como termopares,

RTD, etc.} proveen una sefal continua para el control.

En un sistema binario la temperatura #s indicativa de composicién si la presion es
constante. Esto sa puede demostrar faciimente si 88 considera una mezcla ideal liquido-

vapor para |la cual 1a ley de Raoult establece:

Pa = Poax,
r’a = PGB‘B
donde

p = Presién parcial

P = Prasion de vapor
x = Fraccién mol en el liquido

También por |a lay de |as prasiones parciaies

P P
PT “¥s ¥ ¥~ *P?
donde

P| = Prasién total

y = Fraccion mol en el vapor

ademas,
X, +Xg =1
Yot Y= 1
ahera;
p,\ + Pa = P|

Sustituyendo la ec, (3.26) en la ec. (3.30) se tiene:
Peuxa + Po%{1-x.) = P,
lo cual da

- A-Pn
Po* ‘PQB

A
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En la ec. (3.32) las presiones de vapor de A o B son funcion Unicamente de la
temperatura. Entonces se puede establecer que:

xs = KT, P) (3.33)

y 5i P, es constante, entonces:
x. =f{T), solamente (3.34)

Para sistemas que sa desvian de |a idealidad, la ec. {3.21) no se puede usar. Sin
embargo, tanto como se desea proceder con un sistema binaro, Unicamente la
temperatura determina las composiciones, En sistemas multicomponentes la temperatura
NG es la Unice que determina la concentracidén de cualquler components, aun si la
presién as constanta. Paro en muchas separacionas multicomponentes, el sistema
glradsdor da ambos extremos de la columna puede conskierarse substancialmente
binario y esto pearmite el uso de Ia tempaeratura para deduclr ia composicion dal
componente principal,

3.5.- MEDICION DE LA TEMPERATURA COMPENSADA PCR PRESION.
En aplicacionas précticas ocurren ciertas variaciones de presién aun si la columna
esté bajo control de esta varable. Por lo tanto, es deseable compensar ia sepal de

temparatura por presion como se describe a continuacion.

Como se menciond anteriormeants:

x=H{P,T) (3.35)
por lo tanto
3x &z
Ax SE-‘, 4P+ ) oT (3.36)

Las darlvadas parciales pusden avaluarse en condiclones de operacion en estado
estacionario de los datos de equilibric liquide-vepor. Asi puedean madirse 1a presién y la
temparatura y generar una sefial compuasta, como se muestra an la Fig. (3.8).

Entonces:
ATPS = K,AP - K,AT = f(x) solamente (3.37)

donde
AT’ = Sefal de temperatura compensada por presion.
AP AT = Cambios medidos en |a preslon y |a temperatura.

Bx .
onstante, —
K, = Constante GP!T

&x!
n -
K, = Constante, 57,
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Otra dificultad en el uso de |a temperatura para deducir la composicién es que fa
ocurrencia de variaciones en (as concentraciones del resto de los componentes, es decir,
los componentes adicionales al componente principal, causan errores y ia sensibilidad de
las mediciones de temperatura puede disminuir en algunas aplicaciones {Shinskey,
1979, Ref.: 29). Por ejemplo, en |a destilacién del isobutanc de n-butano, el punto de
ebullicién entra los componentes pures es de solamente 23 °F a 60 psig. Una variacién
de! 1% mol da isobutano en el n-butano del producto de fondos, provoca un cambio en el
punto de burbuja de 0.25 °F. Podria pensarse que un equipo de medicién de mayor
sensibllidad debe resolver el problema. Sin embargo, esta no es el caso. La misma
vanacién de 0.25 °F puede ser causada por una variacidon en la presién de unicamente
0.25 psi 0 por un cambio en la concentracién de un componente diferente al principal,
isopentano, de tan sdlo §.6% maol.

! 1 o
¥ ) " |
. Yy [ .Swu.l L LT
: T s SR T RLO L ]
+ T - ..I |
. ; |

Fig. (3.8).- Medicién de temperatura compensada por presion.

A pesar da estos problemas, la sefal de temperatura es muy ulilizada en la
deduccidn de las composiciones y, cuidadosamente aplicada, sirve como una buena
safial de control an operacicnes de destilacién.

3.6.- UBICACION DEL SENSOR DE TEMPERATURA.

Varios factores se deben considarar para la ubicacion del sensor de temperatura:

1.- La sensibilidad del sansor por cambios en Ia variable manipulable,

2.- Errores entre la composiclén del producto y la composicidn en la etapa de control
donde esté [ocalizado el sensor de temparatura.

3.- La velocidad de respuesta de la sefial de salida del sensor por cambios en la
variable manipulable.

4 .- Pueden ocurrir algunos tipos de disturblos en (a alimentacion.

5.- Posible incertidumbre en 1a medicién de la temperatura.

A continuaclén se presenta una sugerencia para la ubicacion del sensor, el primer
paso es resolver al problema de destilacién, probablemente en una computadora digital,
y determinar el perfil de temperatura de la columna en condiciones de operacion a
gstado estacionario. A continuacidn se procede a realizar pequefics cambios positivos v
negativos en la variable maniputable (la cual debe controlar la temperatura) y &l
programa es nuevamente ejecutado.
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Los resultados para un problema de separacién banceno-tolueno presentado por
Thurston, 1981 (Ref: 17), se ifustran en la Fig. (3.9). En este caso la variable
manipulable es D y se desea mantener x; o mas cercano posible al set-point para ubicar
el sensor de temperatura en una etapa conveniente. La Fig. (3.9) muestra que ef sensor
no debe ser localizado por debajo de la etapa 14 y entonces la etapa 17 provee la
maxima sensibilidad para los propdsitos de control. Thurston sugiere un rango de 0.1-0.5
°C / por clento para la sensibilidad de la etapa de control. También sedala to conveniente
de seleccionar una etapa en donde ocurran cambios de temperatura casi iguales cuando
se manifiestan cambios positivos y negativos en la variable manipulable.

-1
.
<

CART D ThRbec kAN WE b ke e A

Fig. (3.9)- Cambios en el perfil de temperalura conforme el flujo de destilado varia

Para la columna de bencenc-totueno, Thurston también examind et efecto de 'a
ubicacién de la atapa de control sobre el error en la composicion del producto {xg - X).
lgualmanta, el objetivo real de control es la composicion del destilado x; y no la
composicidn de! liquido en la etapa de control, el @mor en la composicién en Ja etapa
seleccionada deba ser [o mas pequefio posible. Los resultados de Thurston que se
muestran en la Fig. {3.10) relacionan ia localizacién de la etapa de control con el error de
la compaosicion resultante de un cambic en la composicién de la alimentacion e incluye el
efecto de incertidumbre en la medicion de temperatura. El minimo error en (a
composiciin ocurre cuando se establece el control en la etapa 16. Si un perfecte sensor
de composicién se tiens disponible, el andlisis muestra un error minimo cuando la etapa
18 es selaccionada para el contral.
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Finalmente es necesario considerar los disturbios que pueden ocurnr en ia

alimentacién. Hamiot, 1965 (Ref. 23) mostré que el sensor para el control de la
composicidn debe localizarse cerca de la parte superior de ta columna {para el control de
Xc) siempre que ocuran cambios en la composiclén de la alimentacién en un periodo
igual o mayor que Ia constante de tiempo de la columna. Sin embargo, si la composicién
de ia alimentacién cambla més frecuentemente, un sensor localizado en las
proximidades de la etapa de alimentaclén puede provesr mejores resultados.
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Fig. {3.10).~ Error en fraccién mol d& la composicidn del destilade en el control de
la temperatura en |a etapa n de una columna de destilacidn benceno-
toluano.

3.7.-METODOS DE CONTROL DE PRESION.

En discusiones previas se ha indicado que la presién puede controlarse pof

diversos métodos. En esa seccidn se considerardn métodos de control de presion.
Existen aparentamente un gran nimero de métodos, pero se considerardn s6lo los
arreglos mas comunmente usados para el control.



Como se menciond anteriormente, siempre que un sensor de temperatura es
usado para deducir la composicidn, el valor es correcto Unicamente si la presién es
constante. Ademas, cambios en [a presidn afectan las caracteristicas del equilibrio vapor-
liquido vy, por consecuencia, la8 capacidad de separacién de la columna. Por
consiguients, as importante mantenaer la presién da la columna constante.

Las tres localizaciones mas comunes para el sensor de presidn se muastran en Ia
Fig. {3.11) (Nisenfeld & Seemann, 1881, Ref.. 26). Ocurren cambios en ia presion
siempre que hay un desequilibrio entre Ia velocidad de generacion de vapor en el reboiler
y la velocidad de condensacién de vapor en el condensader. Entonces, el circuito de
control debe ajustar la velocidad de adicldén de calor ¢ 18 velocidad de calor removido
para conseguir un control de la presién. En un clr¢uito de control de praesién basado an el
calor introducido a la columna probablements 10 mas apropiado sea usar P,T como el
Sensor y uno que &sta basado en la cantidad de calor removido pudiera usar P,T como el
punto da medicion. Estos dos esquemas manipulan el balance de energia de {a columna
para &l control de |a presidn, En algunos casos puede utilizarse vapor zomo un balance
da materia de Ia corrlante para el control de la presicn.
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Fig. {3.11).- Puntos estratégicos para la medicién de la presidn.

Los métodos de control aqui presentados son ires técnicas de las mas
comunmente usadas en la industria (Ref.: 7). Estos s& muestran en la Fig. (3.12). En el
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esquema mostrado en 1a Fig. (3.12a) el flujo de no condensables es manipulado para el
control de la presion, En la Fig. (3.12b} una parte del vapor caliente es desviado (bypass)
para controlar la presién. En la Fig. (3.12¢) el control de la presidn se logra por
inundacion de los tubos del condensador, En este esquema, cuando aumenta la presién,
el flujo de condensado se incrementa, desocupando mas tubos y permitiendo mayor
cendensacion en su lugar. Entoncas, el balance de presion es restaurado.
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4.- CONTROL FEEDFORWARD.

Se tiene conocimiento de que los sistemas de control feedback pueden ser
afectados por un gran numero de disturbios, incluyendo la carga de proceso. El objetivo
del control feedforward as & de medir los disturblos 8n Ias cargas de proceso y tomar
acciones correctivas en lag variables manipulables para que la variable controlada no se
vea afectada. De asta manera, para implementar el controt feedforward, se deben medir
los disturbios variables.

El control feedforward puede ser implementado con un hardware analégice, pero
esta implementacién se aplica particularments a procesos simplas con control por
computadora. Dicha implementacién requiers de un buen modelo del proceso para
obtenar mejores resultados, aungue también puede aplicarse con un modelo burdo. En
los siguientes péarrafos se describe el procedimiento de diseio para el control
feedforward y se presentan aigunos e/emplos que muestran como esta técnica puede ser
empleada en Ias columnas da destilacion para el control simple o dual de la compgsicion.

Considerando el diagrama de bloques del sistema de control feedback mostrado
en la Fig. (4.1}, un disturbic en L trastorna la variable controlada. El dispositivo de
medicién sensa &l trastomo y &l controlador fesdback ajusta la variable manipulabls para
que !a variable controlada regrese al punto de ajuste (set-point). Es claro que 8i G, y Ge
contianan tiempo muerto y constantes de tiempo grandes, puede transcumir un tiempo
consikderable antes de que !a variable controlada pueda regresar al valor del set-point. Se
pueds conceptualizar e problema matamaticamente examinando la funcién de
transferencia a circulio cerrado dal procsso retacionada con cambios en la carga.

G, (s)
C - Ryl S b L 4.1
®= + G, (1, (5) (3) (4.1)
R '-t\\_‘;.l LOLMY
P
N ) ::h.ldﬁk)cﬂ"!!.'!"ﬁl : . . v ._ .
oo e e | N o

[, PRI

_+ N RN R

Fig. {4.1).- Sistema de control feedback

95



Donde Ge{s) comprende la dinamica de la valvula, G,(s) y Ge(s) comprenden la
dinamica del elemento de medicién, C y L son las desviaciones. Ideaimente C vale cero
para L igual a cerp. La magnitud de C se reduce para una ganancia grande del
controlador para G.(s). Esta consideracion sélo puede hacerse cuando se tienen
limitaciones fisicas y se considera un sistema estable. De este modo, un disturbio en L
trastorna a C significativamente si G (s) y G#{s) contienen elementos con tiempo muerto
y atrasos grandes.

El concepto de control feedforward se muestra en la Fig. (4.2). La idea es medir el
disturbic en el momanto en que ocurra y enviarlo al controlador, el cual ajusta ta variable
manipulabie para gque la variabie controlada no se vea afectada. La fuocion de
transferencia del controlador feedforward se puede obtener de la Fig. (4.2) y de la
ecuacion asociada:

C(s) = [ G{s) Gx(s) + Gi(s) ) L(s) 4.2)

Sl la cantidad entre los corchetes es igual a cero, entonces C es igual a cero para
todas las L. Esto da:

Gy

G - .
r (%) Gpls)

(4.3)

’ a8

[
wn

Fig. (4.2).- Estrategia de control feedforward.

En la practica industrial, el control feedforward rara vez es utilizado por si solo, es
mas frecuentemente aplicado en combinacién con el control feedback debido a las
siguientes razones:

1-.. Los sistamas da control, frecuentermente estan sujetos a muchos disturbios. De esta
manera, si un sistama de control feedforward esta basadc en un disturbio en
particular y algun otro disturbio ocurre, el sistema de control no es capaz de
mantaner |a variable controlada en el punta de ajuste (set-peint).
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2.- Ei disefto del controlador feedforward requiere del conocimiento de la funcion de
transferencia del proceso G.(s) y de la funcién de transferencia de la carga, como se
indica en la ec. (4.3). Si el modelo es inexacto, como frecuentemente ocurre, el
término entre los corchetes de la ec (4.2) no desaparece y la variable controlada
muestra una desviacién del set-point.

. La Fig. (4.3) muestra el diagrama de bloques que representa Ja combinacién de
los sistemas de control feedback y feedforward. La funcién de transferencia a circuito
cerrado para el sistema con cambios en la carga es:

_ (G Gen + G ™

Cis) 4.4
; 1+ G ()0, (4.4
N T
.Y
1Y
=
|
v : 4 !
> - > > - ' = % >

Fig. {4.3}.- Combinacién de estrategias de control feedback-feedforward.

En este caso, también la cantidad dentro de los corchetes en la ec {4.4) debe
desaparecar y, por fo tanto, la funcidn de transfarenclia para el controlador feedforward
esta dada por:

G {s)
G.s) = - LA
rls G, ()

{4.3)

El esquema feedforward protege al sistema contra disturbios en | y el sistema
feedback elimina los efectos de errores en el modelado y otras cargas en el proceso. Las
funciones de transferencla requeridas para el disefio det controlador feedforward son
obtenidas a través de modelos matematicos dindmicos o a través de pruebas
experimentales en la planta. Para el casc mas simple en el cual Gu(5) y G.(s) son
descritos por modelos de primer orden con tiampo muerto, la funcién de transferencia del
controlader feedforward asta dada por:
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.G )

Ge(s)

= . }{_1_ F_P.s +1 e‘.B‘ BRI ]
K, .5+

G, (s) =
(4.5}

La ec. (4.5.) det controlador feedforward consta de 3 elementos:
1.- Una ganancia, -K, /K..

2.- Un elemento de adelanto-retraso (1,8 + 1¥(1; s + 1) donde 1, es la cong'ante de
tiempo de adelanto y 1, ec la constante de tiempo de retraso. Si 1, = 0, la red
adelanto-retraso se reduce a una diferencia” 4n ', por Io ta..o, es fisicamente
irrealizable. En este caso se debe seleccionar un valor det, muy pequefo, 1, << t,.

3.- Un tiempo muerto o, -v, , (Si a, <6, , S8 tOMa 8, =0, ).

Si el término dinamico es omitido, 18 ec. (4.5) nos da una funcién de tranferencia a
estado estacionario del controlador feedforward.

G. = Ky, acial .

1 sl e 4,6
' Ky Ac/AM | (4.6)

RSl H 4

4.1.- CONTROL FEEDFORWARD PARA EL CONTROL SIMPLE DE LA
COMPOSICION

Las carpas tipicas para un proceso de destilacion son la velocidad del flujo y {a
composicidn en la alimentacion. El objetivo de 1a esirategia feedforward para el control
simple de la composicién es mantener la composicién seleccionada en el set-point, aun
en prasencia de disturblos en el flujo o en la composicidn de la aslimentacidn. Para el
control de la composicion en el destilado, la estrategia tipica feedforward es ajustar el
flujo del destilado o del refiujo. Para @l caso en ef que se desea el control de Ia
coemposicién del producto de fondes, se requiere la manipulacién del flujo del medio de
calentamiento o del producto de fondos.

La Fig. (4.4) muestra dos de las posibles combinaciones de i0s controles
feedbackfdeedforward para e! control simple de l1a composicion. La aplicacién
axperimental de la estrategia de control feedforward para el control simple de la
composicidn se describe brevementa en 10s sigulentes parrafos. (Ref.. 5).

En la Fig. {(4.5) se observa el esguema de una cofumna de destilacion y el
sistema de control feedback/feedforward asociado. La columna es de vidrio con un
diametro de §" y aproximadamaeante 11 ft de aitura. Consta de 6 platos con capsulas de
burbujeo, un fondo de 50 1t y vapor catentado por un termosifon. Un intercambiador de
calor de tubos y coraza, con agua de enfriamientc en (a linea de servicio de |a parte
superior, asi como un condensador total.
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La columna opera a presidn atmosférica. Se requiers separar una mezcla de metanol y
agua sn dos productos relativamente puros. La alimentacién entra por arriba de 13
tercera etapa o plato a partir del fondo.

€l sistema de control opera bajo un control digltal directo. E! objetive es facilitar el
control para mantenar la composicién del producto destilado en el set-point cuande
exista la presencla de disturblos en ol flujo de alimentacién. Para lograr este objetivo la
temperatura dei vapor por encima del plato superior s controlada por medio de un
algoritmo PID (proporcional + integral + derlvativo), i cual Jsa al reflujo como variable
manipulable. El balance materia en la columna &3 mantenido por 1os circultos de nivel
asoclados con e scumulador (tanque) de reflujo v la base de la columna. El flujo de
vapor para &l reboiler no as manipulado.
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Fig. {4.5).- Estrategia de control general para una columna.
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Para el desarrollp de las funciones de transferencia a circuito abierto se deben
seguir var 35 etapas. Con la columna operando a estado estacionario y 10s circuitos de
nivel e automatico, el algoritmo para el control de la temparatura es pasado por alto y
se hace un cambio positivo en [a méxima preslon del aire ds la valvula de reflujo. El date
de la temperatura resultante es reglistrado. La prueba sa repite otra vez para un cambio
negative en la maxima presién de alre. Después, con el proceso operando a estado
estacionario, los circultos de nivel en automatico y pasando por alto el algoritmo para e!
control de Ia temperatura, $6 hace un cambio positivo en ia méaxima presién del aire, pero
ahora de la vaivula de slimentacidn, la temperatura resultants también es registrada. La
prueba es repetida otra vez para un camblo negatlvo. El andlisis de lc. datos de
entradas y salidas proporciona la funcién de transferencia Jei proceso Go(s) y Ia funcion
de transferencla de (@ carga G.(s). La Fig. (4.8) muesira los datos obtenidos en una de
astas comridas.
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Fig. {4.6).- Respuestas de un circuito cerrado.
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Estos datos de entradas y salidas se ajustan a un retraso de primer orden con
tiempo muerto cuya funclén de transferencia para el modelo del proceso esta dada por:

ys) _ Ke®!

G(s) = _
) x(s) T8+

(4.7)

Para determinar K, #, y t, del la solucién de la ec. (4.7) para un cambio en la
magnitud M en la entrada, es:

¥i1) = MK (j-e¥®aT) {4.8)

La ganancia a estado estacionario K se determina directamente de Ia curva de
reaccion del proceso y es la relacion de la desviacién final de la variable de salida y ia
magnitud del cambic, en porclento. Obtenlendo el logaritmo de la ec. (4.8) se tiene:

ln[l..ﬁ%]- . t + 91

T T

(4.9)

La ec. (4.9) representa una linea recta en un plano semilogaritmico de In[1-
y(1YMK] contra t, con una pendiente da {-1/t ) y una "y" con valor de e,/ . En la Fig.
(4.7) s& muestran estas dos gréficas resultantes de los datos de las corridas de este
ejamplo.

La Tabla (4.1) muastra los resultados oblenidos en el modelado. Las
inconsistencias son causadas por emmores en ¢l modelado y no linerikdad. La falta de

gislamianto alrededor de |a columna tamblén contribuye a arrores en el modelado.

Tabla {4.1)- Resultados del modelado.

5% de InCramenio en (denificaciin de la corrida P4 P2 P3 Promedio
Is safial de aire de la Ganancia & eslado sslac. %% 1.28 138 1.08 1.28
vitvulas da refluic Conatarts de tempe (seQ.) 280.0 267.0 264 .0 270.0
Tempo muerto (1eg.) 00 [els) 00 00
5% da decramanto an identificacidn da la cortice P4 R& P8 Promadic
s sefial 3o ake de la Ganancia & esisdo esiac. %%  0.870 1.00 1.00 0.960
valvuia de refiujp Conslants de 1empo (889.) 1814 185.0 189 0 178.0
Tismpd muerio (seg.} 12.4 0.0 00 41
3% de iIncrementc an identificecidn de la corrida [R] L2 L3 Promedio
la sefal de are de la Ganancia a eslado estac. %™ -0 0B40 00812 -0.0570 -0.0574
vilvula de allmentacikin  Consiante de tempo (seg.) 3040 271.0 280.0 2850
Tiempo muerto (889.) 147.0 103.0 148.0 1220
3% de decremenio #n (dentificacién de la corrida L4 LS L& Promedio
la safal de ake de la Ganancia a estadc astac. %%  -0.0420 00457 00438 -0.0438
valvula de alimeniacién  Constanis de tlempo (seg.) asg.o 810 408.0 a550
Tiampo rusro (seg.) 185.0 153.0 172.0 176.0
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La respuesta del sistema de control feedback at 30% de cambio en la velocidad
de flu,. de la alimentacion es representada en la Fig. (4.8). Para evaluar los beneficios
del control feedforward se han estudiado tres versiones de combinaciones entre el
control feedback y ! control faedforward (feedforward a estado estacionario, feedforward
dinamico y feedforward a estado estacionario con tiempo muerto). En cada caso, los
sistamas de control fueron sujetos a cambios, tanto positivos como negativos, en la
velocidad de flujo de atimentacién,

De manera general se observa que, en la mayoria de los casos, el mejor controt
resulta ser el de la combinacién del controlador feedback con el controlador feedforward
a estado estacionario conteniando un elemento de timpu muerto. La respuesta de este
control, combinado al 30% de cambio an el flujo de alimentacién, se musastra en ta Fig,
{4.9). Sélo siete datos se alejan en tan sélo + 0.1 °C de los valores obtenidos a estado
estacionario, [0 cua! &8 un control excelents.

Para |la aplicacion exitosa del control feedforward se requiere de buenos modelos
de procesa. El desarrollo de estos modelos de proceso requiere de muchas pruebas
para asegurar su reproductibilidad y los efectos de otras cargas ausentes. L.os sistemas
de adquisicidn de datos pueden aumentar la calidad de los datos de entradas y salidas.

4.2.- CONTROL FEEDFORWARD PARA EL CONTROL DUAL DE LA COMPOSICION.

Las operaciones de destilacién consumen gran cantidad de energia. Se ha
reportado que un 10% de reduccién en la cantidad de energia utilizada para las
operaciones ds destitacion en los Estades Unidos puede conservar el equivalente a
100,000 barriles de petrdleo por dia. Esto es un considerable incentivo para el
mejoramiento del control y la optimizacién de la energia an la destilacion.

Para una separacion se requiere de clerta cantidad de energia. El desperdicio de
ésta aumenta de una mala a una buena purificactdén. Cuando los productos son mal
purificados, pueden ser rechazados o vendidos a bajo precio, reprocesados o mezclados
con la alimentacidn existente, 0 quemados como combustible. Cada una de estas
opciones pueden ser expresadas en términos de costo de energia por unidad de
producto. Por otro lado, en una sobrepurificacién se utiliza energia en exceso, (o cual se
asocia con el costo adicional da vapor 0 agua de enfriamiento consumida. Es por esto
que se desea la optimizacion de energia para el control de dos compasiciones.

Se ha discutido como para ciertas columnas el control de dos composiciones
puede resultar dificil 0 hasta imposible. Las estrategias de control feedforward habren el
camino para llevar a cabo, de manera indirecta, el control duat de la compasicidn, o cual
evita las complicaciones que resultan de la interaccién. La intencién es usar una
combinacién de los circuitos de control feedback y faedforward con el fin de mantener ia
~omposicion seleccionada en el sat-point en presencia da disturbios o panurbacionas en
la medictdn de la carga de! proceso y un segundo circuito feedforward, Unicamente, para
determinar el valor comecto de la vadable manipulable.
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En la Fig. (4.10) se muestra una estrategia de control da la composicitn basada

en ' < variables R y V. Para que esta estrategia tenga éxito se requiere de buenas
correlaciones.

4.3.- APLICACIONES INDUSTRIALES.

Es evidente que, después de haber analizado Ia literatura pertinente, las
estrategias de control feedforward tienen que ser aplicadas con éxito a columnas de
destilacién industriales. Sin embargo, comparando los resultados entre (as
configuraciones feedback y feedforward se observan resuftados extrafios. En esta
saccion se presentan dos aplicaciones industriales del control feedforward, las cuales
muestran |a importancia de podar lograr el perfecconamisnto del mismo.

4.3.1.- DESETANIZADOR,

Este trabajo del desetanizador fué realizado gracias a la colaboracién entre una
universidad y la industria. La columna tiene mas de 100 ft de altura y un diametro de
aproximadamants 8 ft. La composicidn consta de pequenas cantidades de metano, junto
con acetileng, etilano, atano, propileno, 1,3-butadieno, 1-buteno, n-butang y n-pentanoc.
Se desea saparar las fracciones dei etano y los componentes ligeros de la alimentacién
y, da 8sta manera, obtener |3 separacidn deseada enire el stano y el propilena.
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Fig. {4.10).- Estrategia de control feedforward para el control dual de la
composicion

Para produclr atileno grado polimero, el propileno contenide en el destilado no
debe exceder las 1200 ppm y para producir propileno grado polimero, el etano contenido
en el producto de fondos no debe exceder las 200 ppm. Orginaimente la columna opera
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bajo un esquema de controt simple de la composicidn, tal como se muestra en la Fig.
{4.11). El operador ajusta el refiujo en el set-point en base a un analisis del destilado
cada 12 horas. Debido a |a falta de continuidad en ios datos de composicién, el operador
fracuentemente sobrerefluja la columna para evitar el exceso de propileno &n el producto
de la , 2rte superior (destilado). Este sobrerefiujo desperdicia energia, es por esto que se
desea mejorar |a operacion de la columna.

Ei andlisis detallado de la ganancia relativa sirve para auxiliar a! disefic de un
paquete de destilaclén comercial para evaluar el potencial requerido para el control de
dos composiciones. Las ganancias relatlvas resultantes ss muestran en la Tabla (4.2).
La inconsistencia en los resuitados sugiers un control simple de la composicién. Como
88 habia sefialado anteriormente, un esquema de control Indirecto para dos
composicionas basado an al control fesdforward puede resultar benéfico pa a tales
cagos,

Tomando en cuenta ia discusién anteror se debe desarrollar una nueva
estrategia, la cual se muestra en [a Fig, (4.12). El esquema consiste en un algoritmo de
control digital feedforward, el cual varia si reflujo en el set-point para minimizar la energia
gastada y |a existencia de un circuito de control de temperatura, los cuales controlan
Infarenclaiments la composicion de los fondos. E! algoritmo de control feedforward
responde a cambios en el flujo de |a atimentacidn y/o cambios en la composicion de la
alimentacién. Las ganancias del aigoritmo de control feedforward son determinadas por
una serle de comelaciones basadas en simulacionaes por computadora y datos de planta,
estos pardmetros dindmicos son determinados por medio de ensayos de prueba y error,
consistentas con a experencia an ptanta. Notar qua el esquama de control mostrado en
la Fig. (4.12) no es un asquema de control dual de 1a composicién totaimente indirecto,
&3 por esto que &l circuito de control Infarancial dual de la composicidbn no tiene que ser
pravisto con un ajuste feedforward.

Tabla (4.2).- Gananclas ralativas para la columna desetanizadora

{.08% de Incramento 0.05% de decremaento
{OV)
¢ L% [ ¥
A y ‘0.967 0.011 A y -0016 1016
0V 7 % 0,033 0.967 T 016 -0.0)6
(1 B)
L 1] 1 3]
R I0.887 G.112 N 12512 -1.512
BT ¢ 0012 0887 W L1812 2512
{Lv}
E ¥ . I ¥
A y -0.03  1.0¥ N Y1428 -0.028.
Yo x 103 00y Vo x L0028 L02%
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Fig. (4.11).«- Esquema de control simple de la composlicion,

Las Figs. (4.13), (4.14) y (4.15) muestran lo3 resultades obtenidos an planta. En
la Fig. (4.13) s& mueasira como @l asquema feadforward modificado tiene que llevar a
cabo una reduccion en el reflujo y 1a Fig. (4.14) presenta una reduccion en el flujo de
vBpor raquerido pars mantaner la composicidn del o los productos dentro de las
especificaciones. La Fig. (4.15) muastra un mejoramiento en &l nivel de impurezas del
productc de fondos, medidas por medio de un analizador en linea, No existen
analizadores para |a composicién del dastilado. Sin embargo, los analisis de iaboratoerio,
dos veces por dia, indican un contenido constante de 1200 ppm con 8l nuevo esquema
de control, en base a l0s resultados preliminares, Ralston estima un ahorro de 240,000
dis. en costo de utilidades con el nuevo esquema. De este modo, se cree que el
asquema de control puede ser mejorado en of futuro por medic de un ajuste feedforward
del circuito inferenctal para el control de la composiclén en el fondo,

4.3.2.- FRACCIONADOR DE ETILENO.

Este ajemplo fue desamollado por Lynn a. Richard y Mark L. Darby de Sepoint,
In¢. La recuperacién del stileno se lleva a cabo en una columna de cracking. Esta es una
columna tipo pasteurizada la cual da dos productos finales: el vapor de la parte superior
contiene preliminarmente metano y por otro fado estd como producto el etileno. En ta
parie de arriba, el condensador parcial tieng como refrigerante al propileno y el material
condensado &s retornado a la columna en forma de reflujo. El calor del reboiler es
suministrado por el refrigerante propileno. El producto de fondo es reciclado al homo de
cracking.
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Fig. (4.12).- Esquama de control fesdback-feadforward para una columna
desetanizadora industrial.

En la Fig. (4.16) s& muestra el esquema de la columna y el esquama del control
original, Este uitimo cuenta con un circuito de control del lado del reflujo. La relacion del
controlador an el set-point &8 ajustada por e! operador para mantenar el producto dentro
de las especificaciones. Del lado de la corriente se encuentra prasente un analizador. El
circuito de control estd implamantado con un hardware analagico.

El nuevo esquema amplea control analdégico y computarizado. El objetive es
controiar las impurazas -metano y etanc- en el stilenc producido. La concentracion de
metanc 8s realmente controlada por otro circuito que no se muestra, de esta manera el
objetivo del nuevo esquema es sl control de la concentracién de etano en &l etileno
producido. La Fig. (4.17) muestra este nuevo asquema. La sefial de salida del
analizador, [a cual es proporcional a la concentracldn del etano, es alimentada por un
controlador-analizador el cual determina la relacién deseada de DiF. Esta relacidn es
multiplicada por la velocidad de flujo de la alimentacién para producir una sefal que se
convierta an &l set-point supervisorio del lado del controlador analégico de flujo. Un factor
importante para el éxito de esta estrategia de control es el calculo de una ganancia
adaptada en €l controlador-analizador. La nueva estrategia de control utiliza conceptos
no sélo del control feedforward, sino también del control a circulto cerrado del analizador,
control adaptado y control en cascada.
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En la Fig. {4.18) se puede apreciar el mejoramiento de los resultados por la nueva
esirategia de control, mostrados a través de una grafica de impurezas totales C, + C,
contra el tiempo. Los resultados con el esquema original coresponden a un promedio de
450 ppm con una desviacion estandar de 255 ppm. Con el nuevo asquema, el promedio
8s da 800 ppm y la desviacidn estandar es de 40 ppm. El nuevo esquema permite gran

recuperacion de wui.no. Los baneficlos del nuavo circuito se fraduce en alrededor de
60,000 als. por affo.
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Fig. {(4.18).- Respuesta a régiman transients con los asquemas nuevo y original.
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5.- CONTROL EN CASCADA, CASCADA EN PARALELO Y
COMPENSACION POR TIEMPO MUERTO.

Se sabe que los disturbios sobre la variable manipulada afecta adversamente el
funcionamiento del sister . . 4 control feedback. En las operaciones de destitacién estos
disturbies ocurren en el condensador y en el reboiler. El medio de enfriamiento del
condensador y/o 8l medio de calentamiento del reboiler frecuentemente participan en
otras partes de |a planta de proceso y un disturbio en el proceso 8n cualquier parte de la
planta pueds manifestarse como un disturbio asociado con e condensador yio el
reboiler. Otro sjemplo de como ios disturbios afectan la variable manipulada es ) uso de
vapor como medio de calentamiento an o reboller. Una situacion tipica en una planta
son los multiplas usos de vapor y cada uso requiers de diferentes cantidades de calor.
Estos cambios en la demanda de vapor, para otros circuitos resutta en un disturbio en la
presion del vapor suministrado al reboiler,

Las siguientes figuras permiten ver como estos disturbios afectan las variables
controladas. La Fig. (5.1) muestra un esquema del sistema de control de la destilacién en
ol cual s8 asume qQue la composicidn da los fondos es controlada deductivamente an el
set-point por un controlador de temperatura situado en alguna etapa. Para este circuito 8!
flujo de vapor es la varlable manipulada, si |a presidén de suministro de vapor fluctia,
entonces la calda de presiéon a través de |3 vilvula de controt y &l flujo de vapor al
reboiler tamblén fluctian. Estas variaciones afectan e control de la temperatura en la
etapa. Cuando al controlador de la temperatura sensa estas perturbaciones toma una
accion correctiva; sin embargo, es obvio que 8i las fluctuaciones en la presion de
suministro son fracuentes, el crcuito no puede mantanerse an el set-point, 8n tales
situaciones se debe adicionar otro circuito como se muastra an la Fig. (5.2).

Flg. (5.1).- Sistema de control feedback para el control de la temperatura,

E! propésito del segundo circuito es el de ajustar la varnable
manipulada cuando los disturbics de este circuito tengan lugar, de esta
manera el funcionamientc del ofro circuito permarece sin afectarse. Es
por asto que, para el ejemplo mostrado en la Fig. (5.2), si hay cambios
en la presidn de vapor de suministro, 1a caida de presidn a través
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Flg. (5.2).- Control en cascada de |a temperatur..

del orificio cambia. Ei orificio sensa y transmite el flujo y el controlador de flujo manipula
la posicién de la valvula, de estd manera es como se mantiene el fiujo de vapor
constants.

Los sistemas de control como éste, en |os cuales |a salida de un controlador sirve
como sat-point @ un controlador anterior son llamados sistemas de control en cascada. E)
circuito Intermo consiste an un orificio que es un sensor/transmisor, un controlador de
fiujlo y una valvula de control, todo esto referido como el circulte secundario; el otro
circuito consiste en un sensorftransmisor de temperatura y un controlador de temperatura
a lo largo da [os siementos del clrcuito intemo, este ltimo a3 refarido como el clrcuito
primaric. Notess que un circuito de control an cascada como el mostrado en la Fig. (5.2)
esta formado por dos sensores, dos controladores y un alemento final de control. Es
posible extender este concapto da control en cascada para controles qua incluyen tres o
mas circuitos, El uso exitoso del control en cascada es posible 8810 8i &l circuito interno
es al menos tan rdpido o prefersntements mucho mas rapido que el circuitlc extemo. La
dea es que el circullo interno debe compensar rapidamente cualquler disturbio que se
prasenie en ésts antes de que ¢ circuito externo se percate de que el disturblo haya
ocumdo. A continuacidn se presenta el procedimiento de disedo para sistemas de control
en cascada y mas adelante la conceptualizacidn del contrel cascada en paralelo para
columnas de destilacion

51.- PROCEDIMIENTO DE ENTONAMIENTO DEL CONTROLADOR PARA EL
CONTROL EN CASCADA.

Las constantes de entonamiento de los controladores en cascada pueden ser
determinadas a través de pruebas experimentales en campo © a través del andlisis de |a
fracuencia de respuasta en al papel, si se conoca el modelo dinamico del proceso.

En la Fig. (5.3) se presenta el diagrama a bleques del sistema de control en

cascada. El procedimianto experimental de entonamiento consiste en los siguientes
pasos:
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Flg. (5.3).- Diagrama de blogues del sisterma de control en cascada,

117



1.- Lograr el estado estacionaric.

2.- Asegurarse que las carpas (disturbios) estén ausentas.

3.- Colocar en manual 108 controladores primario y secundario.

4.- Entonar el circulto secundario por el método de Cohen-Coon y suponer que el circuito
intemo es un circulto cemrado.

5.- Entonar el circulto extemo,

Debe enfatizarse que el proceso deba estar libre de perturbaciones en la carga si
se requiers que sl método de entonamliento rinda magnificos resultados. Esto puede ser
un problama an algunas situacionss; en condiciones de operacién por encima de las
normales, pueda ser pricticamente Imposible encontrar ¢! circulto intemo libre de
disturbios. En tales situacionas pueda ser necesarlo entonar el circuito intame por medio
de prueba y eror. Una vez que &l circuito intemno es entonado adecuadamente, el otro
circuito puede ser sntonado con &l clrcuito intemno er auiomatico por medio de algun
procedimientc de entonamiento para circuito simple,

Otra consideracion importante para el control en cascada es la seleccién corecta
de la accidn del controlador, Recordar que la operacidén de un controlador proporcional
con acclén inversa es descrita por 1 siguiente refacién:

M=M +k  (set-point medido) (5.1a)

y |a relacidn qua describe un controlador con accion directa es:

M=M, -k (set-point medido) (5.1b)

Ahora &l problemna es la seleccién comacta de la acclon de los controladores tanto
primanio como secundario del sistema en cascada mostrado an la Fig. (5.2). Asumiendo
que la véivula de control clerra a falla de aire, nos permite seleccionar la accién inversa
para ambos controladores. Las ecuaciones resultantes para los controladores son las
siguiantes:

Controlador primario: M = M, + k (T* - T) (5.2)
Controlador primario: m=m, + k. (M- F) (5.3)

Si se examinan las acs. (5.2) y (5.3) sdlo producen los resultados deseados
cuando se tiene cualquiera de los siguientes casos:

- Ingremento en la temperatura T de la etapa de control debido a algunos
disturbios en la columna.

- M disminuye de acuerdo con ia ec. (5.2).

- m disminuye de acuerdo con la ec. (5.3).

- La apertura de la valvula disminuye cuando la valvula ciarra a falla de aire.

Para un Incremento de (a temperatura en la etapa de control, se debe reducir el
flujo de vapor y por lo tanto la seleccion de la accién para los dos controladores es
correcta. Tambidn se puede verificar si la accidn da los controladores es correcta,
mediante una reduccién de la temperatura en ia atapa de control.
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- Aumento en la temperatura T del set-point.

- M aumenta de acuerdo con la ec. (5.2).

- m aumenta de acuerdo con la ec. (5.3).

- La apertura de la valvula aumenta, lo cual es el resuttado deseado.

También se pueda verificar si el resultado es correcto mediante una disminucién
en la temperatura del =nt-nQint,

- Aumento en la presién de vapor de suministro.

- La sallda del transmisor del orificlo F aumenta.

- m disminuye de acuerdo con la ec. {5.3).

- La apertura de la vahwula disminuyes, lo cual es el resultado deseado.

De esta manera se puede seleccionar la accién correcta para ambos
controladores. El ingeniero de control dabe llavar a cabo este tipo de analisis. 'omando
an cuenta si la valvula de control abre o clerra a falla de air., para determinar 1a accion
correcta de los controladores de los sistemas en cascada.

Una segunda aproximacion para el entonamiento del controlador en cascada esta
basado en la frecuencia de respussta. Esta técnica puede ser usada sdlo si las
funciones de transferencla de varnos bloques del sistema de control en cascada son
conocidas. Las funciones de transferencia pueden ser desarolladas por medio de
modelos matamiticos dindmicos de los procesos. La frecuencla de respuesta es un
procedimiento de entonamianto basado en los siguientes pasos:

1.- Praparar |a grafica esperada para todos los elementos de circuito intemo, excluyendo
8l controlador secundario.

2.+ Unir las curvas generadas en el paso 1 graficando para desarrcllar el plano
compuesto que prediga astos elamentos an serle,

3.- Encontrar las constantes de entonamiento del controlador sacundano por medio del
método de 2iegler-Nichols.

4.« Reducir el clrcuito cerrado intemo a un simple blogua con ta ayuda de la carta de
Nichols.

5. Preparar |la gréfica esperasda para todos los elementos del circuito extemno,
axcluyendo el controlador primario pero incluysndo 8l blogque formado en el paso 4.

§.- Unir las curvas generadas en el paso 5 graficando para obtener el plano que prediga
los slementos an serle del clrcuito axtemo.

7.- Encontrar ias constantes de entonamiento del controlador primario.
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5.2.- CONTROL CASCADA EN PARALELO,

Tipicamenta ol objetivo operacional del control en la destilacidn es ol famado
control para la composicion del producto. Para cumpfir este objetivo, 1a temperatura en
una etapa conveniente es controlada. Sin embargo, como se apuntd anteriormente, el
control de |la temraratura en una etapa en al set-point no puede resultar en el control de
la composicién del producto.

Considérese como una ilustracidn el trabajo de simulacién de una columna
depropanizadora (Patke, 1982), La columna separa una alimentacién que contisna
propilang, n-propane, isobutano, isobutenc y n-butano en una columna de platos que
contiene 20 etapas ideales, un condensador total y un raboiler. La Fig. (5.4) muestra un
esquema del sistema de control de la columna. El objetivo principal del esquera de
control @8 mantener |a composicidn del isobutanc del destilado en al set-point. En el
asquema de control convencional mostrado en 18 Fig. (5.4) la composicién en el
destiado as deductivaments controlada por medio uel control de la temperatura de la
etapa superior, con el reflujo como variable manipulada. En la Fig. (5.5) se muestra la
respuasia de !a temperatura en la etapa superior a un disturbio en el flujo de
allmentacién para un circulto cerrado y la Fig. (5.6) muestra la respuesta de la
composicidn.
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Fig. {5.4).- Sistama de control feedback para el control de 1a temperatura por
medio del control simple de la composlcién.
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En estas figuras se puede observar como, a través del sistema de control, es
restablecido el control de la temperatura de la etapa en el set-point, resultando una
compensacién 8 estado estacionario en la composicidn. En tales situaciones es
convenients el uso de un sistema de control cascada en paralelo {Luyben, 1973). El
dlagrama de bloques del ar .~'0 cascada en paralelo s& muestra en la Fig. (5.7). Esta
estrategia requiere de un analizador de composicién en linea. La sedal de la
composiclén es alimentada al controlador de composicidn, el cual s el controlador
primario del sistama de control cascada en paralelo. La salida del controlador de
composicién sirve como sst-point del controlador de temperatura, el cual es el
controlador secundario. La salida del controlador de temperatura manipula el reflujo.
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Fig. {3.5).- Respuesta de un sistema de control feedback a circuito cerrado con
disturbios en |a velocidad del flujo de alimentacion,
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Flg. (5.6).- Respuesta de un sistema da control feedback a circuito cerrado con
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La Fig. (5.8) muestra |a respuesta del sistema de control cascada en paraleio, en
ésta se puede observar que la compensacién de la composicién ha sido eliminada, lo
que trae como resultado ciena cantidad de exceso. £ concepto de control cascada en
paralelo es apiicado con éxito en campo. Sin embarge, su aplicacidén requiere de un
analizador de composicldn en linea, por lo cual, para la seleccién de éste, 56 debe
asegurar que & analizador no tenga frecuentes problemas de mantenimiento,

Fig. {5.7).- Sistema de control cascada en paralelo.
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carrado con disturbios en {a allmentacién.
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$.3.- COMPENSACION POR TIEMPO MUERTO.

Los sistemas de procescs frecuentemente presentan tiempos muenos
caracteristicos. €l tiempo muerto puro, es el resultado del transporte de fluido en
aplicaciones en 'as cuales el sensor es |ocalizado lejos del punto donde se requiere el
valor de la variabli  El tiempo muerto aparente surge en Sistemas que contienen un gran
numero de elementos de primer orden.

A escala industrial las columnas de destilacidon frecuentemente presentan tiempo
muarto. Para columnas grandes que contienen 50 o mAs etapas, cada etapa contrbuye
€on unc o Mas slemantos de primer orden para el modelo del proceso. De esta manera.,
el modelo total del proceso que relaciona la composicién del producto con la
composicién de la afimentacion puede contener un gran numero de ecuaciones
difarenciales de primer orden. Tales sistemas exhiben caracteristicas de tiemp. muerto
aparente, aunque también pueden presentar aigun elemento con tiampo muerto puro.

El principal objetivo del control en |a destilacién as mantener 10s productos en una
composicién especifica. La composicidn de los productos es medida por analizadores,
los cuales son asencigiments aparatos de muestreo de datos. Estos generan una safial
de salida solamente a intarvalos discretos, da esta manera, un tiempo muerto adicional
es Introducido al sistama.

Sin impartar el origen, &l tiempo muertc siempre 83 parjudicial para el control. La
presencia del tismpo muerto provoca una reducclén en la ganancia del controlador gue
s& encarga de mantener [a establliidad en ei sistema. Ademas, un tismpo muerto grande
provoca la maxima compensacion y mayor tiempo de estabilizacion.

Los algoritmos especializados en al control pueden ser diseftades por medio de
las transformadas 2, para el major control de procesos que contienen tiempo muerto.
Estos procescs tamblén pueden sar mejorados medianta (as técnicas de compensacion
per tiempo muerto, las cuales sa discuten a continuacion. (Ref.: 14)

5.3.1.- EL PREDICTOR DE SMITH.

Quiza la mejor {écnica que exists para conccer la compensacién por tiempo
muerio as el predictor de Smith, desamoliada por O.J.M. Smith en 1957. Esta técnica
genera un retraso por lo que, para sy Implementacién, se requiere de un control por
computadora digital.

El diagrama de bloques tipico para un procéso que presenta tiempo muerto se
muestra en la Fig. (5.9). Para representar el proceso se debe seleccionar un modelo de
primer orden para tlempo muerto adicional. Sin embargo, existe un gran nuamero de
procesos que concuerdan con esta descripcidn. El procese mostrado es dividide en dos
partes conceptuales, 1a primera parte no presenta tiempo muerto, miantras que fa otra es
un elemento de tiempo muerto puro. La seiiai B en la Fig. (5.9} es, desafortunadamente,
una sefial ficticia. Cuando se tiane una sefal real, se puede conectar 8 un controlador
feedback y asi el tiempo muerto puede ser removido del circuito, pero come se trata de
una sefial ficticla, e5to no puede hacerse.
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Fig. {5.9).- Circutto feedback convencional con {lempo muerto.

Primaro se debe desamollar ¢ modalc matematico dal procesn siempre y cuando
la sefal B, esté disponible, tal y como se muestra en la Fig. (5.10). Notar que las
eniradas para el modelo son las mismas que para &l proceso, Un valor del emor E,
diferente de cero indica un modelado errdneo o presencia de disturbios. La sefal de E,,
es rafroalimentada al controlador para que éste compense dichos errores. Esta as la
estrategla de! control de Smith. Para que esta estrategia tenga éxito se requiere de un
modelo claro del proceso.
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Fig. (5.10).- Sistema da controf con predictor da Smith.

Los requerimientos computacionales de la estrategia del predictor de Smith
incluyen la solucién de ecuaclones diferenciales de primer orden y la generacién del
tiempo muerto del proceso, 0, Las ecuaciones diferenciales pueden resolverse por
cualquier métodc conocido y & tiempo muerto es generado por una extension del tiempo
real por el lenguaje de programacién empleado en la programacién del control. E
algoritmo de control G.(s) 8 un algoritmo da tipo PID el cual puede sar ajustado con
mayor exacutud después de que &l tiempo muerto sea remavido del circuito de control,
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5.3.2.- EL PREDICTOR ANALITICO.

Una afternativa aproximada al predictor de Smith es el predictor analitico (Moore,
1969), esta estrategia se muestra en la Fig. (5.11). En lugar de mover el tiempo muerto
del circuito, el predictor & -'itico busca predecir un valor futuro de |a variabie controlada
a través de un modelo matemético. El controlador feedback actia sobre el valor
predecido, con lo que logra una compensacion por tlempo muerto, Para la aplicacion
exitosa de esta estrategia, nuevaments es imporiante contar con un buen modelo del
proc':eso. El desarrolio detallado de las ecuaciones predictivas puede consultarse en
(Ref.: 25).
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Fig. {5.11).- Sistema de control con predictor analitico (AP).

5.3.3.- APLICACIONES EXPERIMENTALES.

Las {écnicas de compansacion por tiempo muentd mostradas anteriormente son
aplicadas con mucho éxito en la industria, pero (03 repcries acerca de extensiones o
mejoras @ estas técnicas son poco conocklos. Meyer y asociados (187B-78) han
experimentado con el uso del predictor d& Smith y analitico, para el control de una
composicién, a escala plioto, de una columna de destilacién para la separacion de una
mezcia de alcohol metilico y agua. Los datos raportados en esta seccién corresponden al
caso en &l que sa controla la composicién en el producto de fondos.

El esquema de la columna y el sistema de control asociado se muestra en la Fig.
{5.12). La columna tiene 22.5 cm de didmetro, ocho platos con capsulas de burbujeo y
estd equipada con un termosifén, reboiler y condensador total. La composicion en el
circuito estd dada por un cromatodgrafo de gases HP-5720A.

El modelo del proceso esta dado por la siguiente ecuacién:

248 48
5.0e V(s) + 2.08e7"
144s + 1 13.2s + 1

F(s) (5.4)

Xg{8) = -
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Donde V es el flujo de vapor y F es el flujo de alimentacion en el fondo dada en
griseg, las constantes de tiempo y el tiempo muerto estdn dados en minutos. Estas
funclones de transfarencia no incluyen medidas dindmicas para el anélisis de G.. éste es
representado tan $6lo como un ejemplo ideal con un tismpo muerto de 4 min.
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Fig. (5.12).« Diagrama esquematico de [a columna de destilacién.

Partiende de estos datos Meyer llevd a cabo una simulacién y un estudio
experimantal para comparar el funcionamiento da |a estrategia da control propercional +
integral (P1), predictor de Smith (SP) y predictor analitico (AP). Los resultados obtenidos
tanto en la simulacidn como en la exparimentacién, se muestran en la Fig. (5.13) y en la
Tabla (5.1 a y b). Los resultados obtenidos en la simulacién muestran claramente los
beneficios de la compensacion por tiempo muerto. Los resultados experimentales
tambidn muestran una mejora, pero menos significativa, debide al hecho inexplicable de
que para un tiempo muerto de 16 minutos la composicién del proceso fue conocida hasta
después de que el estudio experimental fue completado. Los rasultados son menos
significativos con aquellas técnicas de compensacion por tiempo muerto elaboradas para
funcionar aun en presancia de grandes errores en &l modetado.
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Tabia (3.18).- Resultados de la simulacién: Pardmetros del controlador y valores

IAE
Valores IAE (%S)
Esquema Cony.. .ador Parametros +2% cambio -17% cambio en
de control K (g/s/%) 14(8) en el set-point el flujo de allment.
PI «0.256 1167 1970 5700
SP 0,606 574 1138 3630
AP 1,34 0.00343 1073 1800

Tabla (5.1b).- Resultados dea |a simulacidén: comparacién de valores [AE,

Esquams Cambios en el Cambios an las
de control set-point, +2% cargas, -17%
Pl 3250 10400
§P 3350 8600
AP 2500 7400
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11.- CONCLUSIONES.

La destilacién es una de |as operaciones unitarlas mas utilizadas en los procesos
i Justriales para separar una mezcla de compuestos miscibles y volaties en
componentes individuales o, en algunos casos, en grupos de componentes. La
separacion de alcohol y agua de su mezcia; la del aire liquido en nitrdgeno, oxigeno y
argdn; y la del petrdlec crudo en gasolina, turbosina, diesel y gasdlec son algunos
ejemplos de Ia destilacién. Para aplicar el proceso de la destilacién es necesario que el
vapor que se forma & partir de la mezcia inicial difiera en composicidn, es decir que
exista una diferancia en las volatilitades de los componentes que constituyen la mezcia.

El arreglo de una columna de destilacién permite un contacto a contracorriente
entre el liquido que baja y & vapor que subs v en cada una de '35 stapas da contacto,
las composicionas del liquido y el vapor se aproximan aif equilibrio, de tal manara que los
componantes mas voidtilas sa van concentrando an la fase vapor a medida que asciende
en la columna y los componantes menos volatiles s& van acumulando en la fase liquida.
El resultado final as que el vapor de domos asta enriquecido con componentes ligeros y
el liquido de fondos estd constitukio principaiments por componantes pesados. La
separacién global que se alcanza en la columna depends principaimente de las
volatilidades relativas de los componentes, el nimero da platos da contacto y la relacién
de reflujo.

Es conveniente analizar |as variables principales del sistama de destitacién desde
8l punto de vista control y reconocer los grados de libertad que presenta e! sistema ya
disefiado, ya que estos representardan el numero de variables independientes que
pueden modificarse durante la operacidn de la columna para que se obtenga la
separaclén deseada. Cabe hacer notar que al Implementarie circuitos de control a un
sistema, se pretende reducir ios grados de libertad, “forzando™ al sistema para que
alcance las condiciones deseadas, de tal manera que un procesc 100% automatizado
sard aquel que tenga cero grados de libertad, ésta pretende ser (a meta global de la
automatizacion.

Beneficioa que s& logran al implamentar un sistema de control en columnas de
destilacién:

@ Disminuir &l consuma de los sarvicios.

B Lograr estabilidad an la columna.

® Maximizar & rendimiento de la cotumna.

B Obtener el maximo de utilidad.

® Disminuir el consumo de saervicios. Los costos actuales de energéticos han hecho
una necesidad el reducir el consumo de vapor 6 aceite caliente en los rehervidores de
las columnas, y reducir el consumo del medic de enfriamiento en el condensador de
fos vapores que salen por la parte superior de Ja columna,

® Estabilidad en ia columna. Las columnas gue son inestables tienen un mayor costo

de operacidn. La inestabllidad de la columna pueds ser causada por diversas razones
como:
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a) Disefia inadecuado de los circuitos de control.
b) Disef~ incompleto, etc.

El principal factor que causa qQue una columna de destilacldn oscile. son
perturbaciones que entran en la misma. Hay gran necasidad de contar con un control
para minimizar los efectos que causan las perturbaciones en la columna, entre ellas las
mas comunes son:

a) Cambios en el flujo de alimentacion.

b} Cambios en la composicién de alimentacién.,

¢} Cambios en el medio ambienta,

d) Cambios de los vapores Interconactados, provenientes de otras unidades,

@ Maximizar el rendimianto de la columna. Un problema que ha aparecido en algunas
industrias, es la necasidad de maximizar i rendimiento del equipo. Obviamente es
econémicamenta deseabie operar una columna a su méximo rendimiento por
implementacién de un mejor centrol, que construlr una unidad adicional para manejar
una capacidad extra requerida.

® Mixima utilidad. Reaimente s obtensr una maxima utilidad e5 ia suma de las
necesidades antes mencionadas y Justifica el uso de un sisterna de control. E! maximo
rendimiento sea terdirh de fa Implementacién de algoritmos de control para
optimizacién, los cuales se diseflan especiaimants para una columna determinada ¢
para un complejo, con una ¢ varias columnas,

Dentro de las altemativas posibles para control directo de matertal, se encuentran
el control del producto destllado ¢ &l control del producto de fondos. Para seleccionar el
sistema més adecuado de estos dos conviene analizar cual da 108 dos productos es el
mas importante para mantaner en especificacion en caso de una perturbacién y recordar
también que la columna tendrd mas sensibilidad sl se controla el mas pequeic de los
fiujos. Pero para lograr una estabilidad efactiva, se hace necesarlo combinar la filosofia
adecuada con técnicas avanzadas de control, Sdlo de esta manera la columna astara en
posibitidades de recibir estrategias de optimizacion que permitan obtener una mayor
utilidad.

El control de la composicién para ambos productos habla skdo evitado debido
principalmanta a las fuertes Interacciones que sa prasentan en los circuitos de control de
composicidn. Referencias bibliograficas, incluslve hasta 1978, recomiendan implementar
un sélo sistema da control de compasicion y permitir que la composiclén del otro extremo
de la columna varle con cualquier cambio en condiciones. Aun cuando se requeria
controlar la composlcidn de ambos, recomendaban como mas adecuadas las sigulentes
practicas.

1.- Disefiar las torres con mas platos que los requeridos para 1a operacidn normal, de tal

manera que la pureza de {a corflente que no se controla sea buena aun bajo
condiciones adversas.
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2.- Disedar y operar las columnas con relaciones de reflujo mas altas de ias que se
requieren para la operacién nomai.

3.- Instalar grandes tanques de almacenamiento para atenuar las perturbaciones en |a
&' 1entacidn, o bien, grandes tanques de almacenamiento para mezciar el producto
fuera de especificacidn.

4 - instalar otrag columnas para afinar |a pureza de los productos.

Algunas de las ventajas que sa obtianan al implemaentar un sistama de control de
dos composiciones, cuando s posible, son las siguientes:

1.- E! sistema consume la minima energia requerida para llevar a cabo la separacién,
Esto resulta particularmente importants, ya que se ha estimado oue los procesos de
destllacidn consumen en promedio 40% du a energia utiizada en las platas
industriales.

2.~ Reduce la varacién en la composicléon de ambos productos, haciendo que la
geparacion sea mas facil de controlar.

3.- Siempra se obtiena |a maxima recuperacién posible de ambos productos.

4.- E| proceso resulta mas econdmico como resultado de ia reduccién en 8l consumo de
energia y a la mayor recuperacion de los productos.

€l contro! feedforward (prealimentado) es probablemente la mas basica e
importante forma de control avanzado y se puede definir como: "El uso inteligente de la
informacion del proceso para llever accidn comectiva antes que una perturbacién o
desajuste”. En una operacidn de transferencia de masa como es la destilacion, el
Balance de Materia es 1a base para 8l control "prealimentado”,

Finalments, s& presentan las siguiantes conclusiones ganerales con base en aste
documanto:

1.~ El sistema de control dirscto de balance de materia #s @ mas adecuade para
controlar una sola composicién, ya aue proporclona mayor sensibilidad y estabilidad a
la operacién de la columna.

2- Las ventajas de utilizar un sistema de control de dos composiciones hacen
conveniente su utlilzacidn an aguetlas columnas, cuyo analisis de ganancias relativas
determine que el grado de intaraccion que se presenta para un ciero par de variables
manipuladas es minimo,

3. El uso de un sistema de control feedforward (prealimentado) es recomendable para
cualquier columna ya que minimiza |as desviaciones de las varables controladas y se
hace indispensable para columnas gue tienen perturbaciones grandes y frecuentes,
sobre todo en la corriente de alimentacion.
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ANEXO A
A.1.- DEFINICION DE LA TRANSFORMADA DE LAPLACE.

La transf.. rada de Laplace de una funcién del tiempo, f(t), se define mediante la
siguiente formula;

F&) = L [f{) = [ roear (A1)

donde
f(t) es una funcidn del tiempo.
F(s) eslatransformada de Laplace comespondients.
s o3 la variable da |a transformada de Laplace.
t eseltiempo

En la aplicacidn de la transformada de Laplace al disefio de sistemas de control,
las funciones del tiempo son |as variables del sistama, inclusive |a variable manipulada y
la controiada, tas sefiales del transmisor, las perturbaciones, 1as posiciones de la vélvula
de control, el fiujo & través de las véivulas de control y cualquier otra variable o sefial
intermedia. Por ko tanto, es muy importants darse cusnta que la transformada de Laplace
se aplica a las variables y ssfiales, y no a 108 procesos o Instrumentos.

Para lograr 1a famillarizacién con la definicion de |a transformada de Laplace, se
buscara ia transformada de variaa sefales de entrada comunes.

En ol andlisis de los sistamas de control se aplican sefiales a la entrada de!
sistema (por ejemplo, perturbaciones, cambios en & punto de control, ete,) para estudiar
su respuesta. A pesar de que en la prictica, gensraimentes, as dificli 0 incluso imposibie
lograr algunos tipos de sefiales, éstas proporcionan heramientas utlies para comparar
las respuesias. Ahora se obtendra |a transformada de Laplace de:

#) Una funcion da escalén unitario.
by Un pulso,

¢) Una funcién da impulso unitario.
d) Una enda sanoldal.

a) Funcién de escaldn unitarlo.
Estes es un camblo subito de magnitud unitaria en un tiempo igual a cero; dicha

funcidn se ilustra graficaments en la Fig, (A.1a), y se representa algebraicamente
medlante |a exprasion:

. il 1<0
e CRT
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Su transformada de Laplace esta dada por;

L= [ uoesa=-Len®

|
o L] 0—_;{0*”

Ly =!

Fig. (A.1).- Sefales de entrada comunes en el estudio de la respuesta del siste-
ma de control. &) Funcién escalén unitano, u(t). b) Pulso. ¢) Funcién
impu!so, &(t). d) Onda senoidal, sen wt (w = 2./T).

b) Pulso de magnitud H y duracién T.

Ei pulso se muestra graficamente en la Fig. (A.1b) y su representacién algebraica
es:

ft 0 t<0, 127
) H 0<g1<T

Su transformada da Laplace esta dada por:

* T
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¢) Funcién de impulso unitario.

Esta es un pulso ideal de amplitud infinita y duracidn cero, cuya area es la unidad,
an otras palabras, un pulso de 4rea unitaria con toda ella concentrada en un tiempo igua!
a cero. Esta funcidén se esboza en la Fig. (A.1c). Generalmente se usa al simbolo 3(t)
para representaria, y se le conoce como funcion “detta Dirac”. Su expresion algebraica se
puede obtener medianta el uso de los limites de 1a funcién pulso de la parte b):

(1) = lim [}
T-s0
HT = 1 (el drea)o H = 1/T

La transformada de Laplace se puede obtener tomando el limite del resultado de
la parte b):

: ‘! _aT _! _ :!3
l-lt"(f)l"!!_fg.r.(l ¢*Ny= A-= g

Ahora se requiere i3 aplicacidn de ia regla de L Hopital para limites indefinidos:

d 1—0-“) w-IT

" i ,&:r__ A = -
Lo gty
dT
L)) =1

Este &5 un resultado muy significativo, pues indica que la transformada de
Laplace de! Impulso unitario es la unidad.

d) Onda sencidal de amplitud y frecuencia wo.

La onda senoidal s& muestra en la Fig. (A.1.d), ¥ su representacidn en forma
exponencial es:

€
sen o= S =

donde i = /-1 es |a unkiad de los nUmeras imaginanos.
Su transformada de Laplace 8std dada por:

PN
L [sen wt)] = rswuﬁe"‘dl —J: v —2-i9 e¥di
o J]
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L[senwt)= 2.
fsen ] = 2,

Con lo anterior se ilustra en parte ol manejo algebralco que Implica la obtencion
de la transformada de Laplace de una sefial. La Tabla (A1} es una breve lista de la
transformada de aigunas de las funciones mis comunes.

TABLA (A.1).- Transformada de Laplace de funcionas mas usuales,

f(1) F(s) = L [f{1)]
8t} 1
u(t) |
s
t !
‘2
v nt
,n'l.
o™ }
1ta
te™ 1
(s+a)’
te™ .
('+a}n |
sen ot G
Peal
cos ot A
l: ‘.'(1)2
e™ san ot o w
(s+a¥ +?
e™ cos ot _sta
(s+a)! +o?

A.2.- PROPIEDADES DE LA TRANSFORMADA DE LAPLACE.
En esta seccidn se explican algunas propiedades importantes de la transformada

de Laplace, las cuales son (tlles porque permiten obtener 1a transformada de algunas
funciones a partir de las mas simples, como las que aparecen en la Tabla (A1)
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establecar ia relacion de |a transformada de una funcién con sus derivadas e integrales:
asi como la determinacién de los valores Inicial y final de una funcién a partir de su
transformada,

Lineatidad. Esta propledad es |a mas imporntanta, establece que la transformada de
Laplace e8 lineal; es decir, &i k 88 una constante:

L [kf{t)] = k L {f(t)] = kF(s) (A.2.1)

Puesto que a3 lineal, la propledad distributiva tamblén es vélida para la
transformada de Laplace:

Lty + g(t)) = & [f(t)] + L fg{t)] {A22)
= F(g) + G(s)

Teorsma de ia diferenclacidn real. Este tecrema establece la relacién de la
transformada de Laplace da una funcidn con a de au derivada. Su expresién matematica
as;

L [9{3!] - $K(8) - (0) (A.2.3)
an general

o A7 d™ir 4™

d.nfm - ") . =2 PR ) T )
l.‘: o ] 2"Fin)-s™'N0) -8 " (0}-...:{““‘2 (0 e )] (A.2.4)

Para sl caso, sl mas Importants, en que la funciébn y sus derivadas tienen
condicionas Iniciales cero, la expresion se simplifica a;

LU
L [ o ] s"F(s} {A.2.5)

Como se puede ver, parg el caso de condiciones Iniclales cero, la obtencitén de la
transformada de Laplace de |a derivada de una funcién se hace simplgmente mediante la
substitucldn del operador “d/dt” por la vanable s, y la de f(t) por F(s).

Teorema de la integraclén real. Este teorema establece la relacion entre la
transformada de una funcién y la de su integral. Su exprasién as:

L Uf:“‘)"‘} iF(s) (A.2.6)

Teorema da la diferenclacién compleja. Con este teorema se facilita \a evaluacién de
las transformadas que implican la variable de tiempo t, y s& expresa mediante:
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L 1] = - £ Feo (A2.7)

Teorema de la traslaclon real. En este teorema se trabaja con Ia traslacién de una
funcién en el eje del tiempo, como se ilustra en [a Fig. (A.2). La figura trasladada es Ja
funcién original ¢. 1 retardo en tiempo. Ei retardo de transporte ocasiona retardos de
tiempo en el proceso; este fenémeno se conocs cominmente como tiempo Mmuerto.

Puesto que la transformada de [aplace no contiene informacion acerca de la
funcidn original para tismpo negativo, se supone que la funcién retardada es cero, para
todos los tiempos mencras al tiempo de retardo, ver Fig. (A.2). E! teorema sa expresa
mediante la siguiente formula:

L[t} = e F(y) {A.2.8)

Fig. {A.2).- La funclén que =& trasiada en tiempo &s cero para todos los tiempos
mancres al tlempo de retardo t,.

Teorema de la traslaclon completa. Este tecrema facilita la evaluacién de Ja
transformada de funciones que Implican ai tlempo como exponente.

L [c" F(l)] = F(s-a) (A.2.9)
Teorema del valor final. Este teorema permite el calculo del valer final o de estado
estacionario de una funcién a partir de su transformada. También es util para verificar la

validez de la transformada que se obtlena. \Si el limite t—x de f(t) existe, se puede
calcular a partir de |a transformada de Laptace como sigue:

lim f{t) = Iir% sF(s) (A.2.10)

Teorema de! valor iniclal. Este tecrama es util para calcular al vaior iniclat de una
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funcion a partir de su transformada; ademas proporciona otra verificacion de ia validez de
la transformada que sa obtiene.

Ilin'_;l fit) = lim aF(s) {(A.2.11)

A.3.- SOLUCION DE ECUACIONES DIFERENCIALES MEDIANTE EL USO DE LA
TRANSFORMADA DE LAPLACE

Para Hustrar ¢l uso de la transformada de Laplace en la resclucidn de ecuaciones
diferenclales lineales ordinarias, considérase la sigulente ecuacidn diferencial de
segundo orden:

a0 dy(ty
n, -aiyz(— +a, '_:f(." +8,¥(1) ~ bx(1) (A3.1)

El problema de resclver esta ecuacién ss puede plantear como sigue: dados los
coeficientas @, &, &, y b, las condiciones iniciales apropiadas y la funcién x(t),
encuéntrese ta funcién y(t) que satisface |la ec. (A.3.1).

La funcidn x{t) s8 conoce generaimentes como “funcién de forzamiento” o variable
de entrada, y y(t) como la “funcién de salida” o variable dependiente; la varabie t,
tiempo, es la varable Independiente. Generaimente, en el disefo de los sistemas de
control una ecuacién diferencial como la (A.3.1) representa la forma en que se relaciona
la sefial de salida, y(t), con la sefial de entrada, x(t). en un proceso particular.

A.3.1.- PROCEDIMIENTO DE SOLUCION POR LA TRANSFORMADA DE
LAPLACE

La solucion da una ecuacién diferencial mediante el uso de la transformada de
Laplace Implica basicamente tres pasos.

Paso 1. Transformacién de la acuacion diferencial an una acuacion algebraica con ta

variable 8 de ia transformada de Lapiace, lo cual sa logra al obtener la transformada de
Laplace de cada miembro de iz ecuacion:

2
L {,2 d_&)@) +a, i‘l:_lﬂ +¢°yu}]: L lb‘(“] (A.3.2)

Entonces. al usar ta propiedad distributiva de la transformada, ec. (A.2.1), y el
tegrama de |a difsranclacidn rea), ec. (A.2.4), se ve gue:

d?y() dy

L [51 i‘%‘-’]=a1[sv(s>-><o)}
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L {a0))=a,Y(
L {bx(n)] = bX(s)

Posteriormanta sg sustituyan estas términos en la eC. (A.3.2) y se reordana:
: X 8,
(a,s +a54 no)Y{s) (a;na,)y({)} 8, h {0y = bX(s)

Nitese que ésta es una ecuacidén algsbraica y que la variable s de la
transformada de Laplace se puede tratar como cualquier otra cantidad algebraica,

Paso 2, Se emplea la ecuacién aigebraica que se resuelve para la variable de salida
¥(s), en términos de la variable de entrada y de las condiciones Iniciales:

bX(s) +(a 84 8, (D) + 4, dy (
V(s m e B (A.3.3)

l;!l tmsta,

Paso 3. Invarsidn de la ecuacion rasuitante para obtaner la variable de salida &n funcién
del tiempo y(t):

y(t) = & [Y(s)) (A.3.4)
BX(3) + 8,8+ 2, (0} + 8, &Y (0)
=L Y |

Tl
a s +asta,

En este procedimlento los dos primeros pasos son relativamente faciles vy
directos, todas las dificuitades se concentran en el tercer paso. La utilidad de la
transformaca de Laplace an af disefic de sistemas de contro! tiene como fundamento el
hecho de que rara vez es nacesario el paso de inversién, debide a que todas las
caracteristicas de |a respuesta en tlempo y(t) 38 pueden reconocer en los términos de
Y(s); en otras palabras, 8l andllsis completo se pueds hacer en el dominio de Laptace o
an 8l ‘dominlo 8, sin invertir |a transformada en ! "dominio del tiempo™.

En el paso de inversion se astablece la relacién entre la transformada de Laplace,
Y(s) y su Inversa, y(t). El paso de inversién se puede demostrar mediante el método de
expansién de fracclones parciales, sin embargo, primero es necasario generalizar 1a ec.
{A.3.3) para &l caso de una ecuacion de orden n.

Para |la acuacion diferencial lineal de orden n con coeficientes constantas:

n nl
8, ﬂ y:t) +8,, d——%ﬂ} +..+8,¥(t) =
& & (A.3.5)
d7an | b d™'xi1)

br &2 < b

+..4+ba Xt
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en condiciones iniciales cero.

d n-l

y10) = 0 a{-(ﬂho; ‘;’i-l-n-_—f-(ﬂml
ml

@=0 GOm0 Soeo

usando la propiedad distributiva de la transformada, ef teorema de la diferenciacién real,
sustituyendo 1os términcs en la ec. (A.3.5) y reordenando témminos se tiene que fa
transformada de Laplace esta dada por;

m m-|
Y(8) ..{l?m!__fp_@_lf CAethy ]x(,) (A.3.6)

a,8" 48, 8"+ 48,

£l caso de condiclones iniciales cerc es & mas comun en el disedo de sistemas
de control, ya que las safiales se definan generaimente coma desviaciones respecto a un
astado inicial estacionario (*). Cuando se hace esto, &l valor inicial de 1a perturbacién, por
definicion es cero; (os valores Iniciales de las dervadas del tiempo son también cero,
pues seé supone que sl sistema esta Inicialments en un astado estacionario; es decir, no
cambia con &l tiempo.

Funclén de transferencia. Si las varables X(s) y Y(8) de la ec. (A.3.6) son las
respectivas transformadas de las sefiales de entrada y salida de un proceso, instrumento
o sistema de control, el término entre corchetes represanta por dafinicién, la funcién de
fransferencia del proceso, instrumento © sistema de control, Dicha funcién es ta
expresidon que, al multiplicarse por |a transformada de ta seflal de entrada, da como
resuitado ta transformada de la funcidén de salida. La funcidén de transferencia
proporciona un mecanismo Utit para el analisis del comportamiento dindmico y el disedo
de sistemas de control,

A.3.2.- INVERSION DE LA TRANSFORMADA DE LAPLACE MEDIANTE
EXPANSION DE FRACCIONES PARCIALES.

E} ultimo paso en el proceso de solucldén de una ecuacidn diferencial mediante la
transformada de Laplace es la inversién de la ecuacion aigebraica de la varable de
salida Y(s) la cual se pueda representar mediante:

y(t) = L [Y(s)] (A.3.7)

Puesto que éste es el paso mas dificil del procedimiento de solucién, esta seccién
tiene por objetive establecer |la relacién general entre la transformada de la variable de
salida Y(s) y su inversa y(t). Con este procedimiento se puede realizar el analisis de |a
respuesta del sistema mediante el analisis de su funcién transformada Y(s), sin tener que
invertira realmente. A continuacién se establece la refacidn entre Y(s) y y{t} por medio
del método de expansién de fracciones parciales, ei cual fue introducido por primera vez
por el fisico britanico Oliver Heavside (1850-1925) como parte de su revolucionario
“célculo operacional”.
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Comao se vio en la seccion precedente, la transformada de Laptace de |a salida o
variable dependiente de una ecuacién diferencial lineal de orden n con coeficientes
constantes, se puede expresar mediante:

m m
Y(s) nP’ms_nf_?M-!s;_i_E‘?g ]X(s) (A.3.6)
sns +3n-15 ) +,,,+a0
donde:
Y(s) es la transformada de Laplace de |a varable de salida
X(s) es |a transformada de Laplace de la variable de entrada
3,,8,,...,8, 50n 108 coef. constantes de |a variable de salida y sus derivadas
B..by.....B., SON 108 coef. constantes de la variabla de entrada y sus derivadas

Si se obsarva la Tabla {A.1), se puede ver que |a transformada de Laplace de fas
funciones mas comunes es una relacidn de polinomios en las vanables de la
transformada de Laplace. Si se supone que éste es al caso de X(s), 56 puede demostrar
qua Y{s) también es la relacion de dos polinomios:

yigy« Ot Pt +-9bo [oumerador de X(y))

28" +a, 8" +...+8,|denominador de X(s}] (A.3.8)
- N
Dvs)
donde:
Nisy= [is8' + L8 + . +[i,5 +{}
Dis)=g" +a,., 8" + . +a,8+q
o, I oo 3 sON los coeficientes constantes del polinomio numerador N(s) de grade |
(j2m)
g, @y -, a,y SON (08 CoBficientes constantas del potinomio denominador O(s) de grado
Kk (k2n)

Noétese que se pusc que el coeficients de s' en D{s} es la unidad, io cual se
puede hacer sin pérdida de la generalidad, ya que siempre &s posible dividir el
numaerador y &l denominador entre &l coeficiante de s* y cumplir con la ec. (A.3.8).

La ec. (A.3.8) también representa el caso en que la variable de salida responde a
mas de una funcién de forzamiento de entrada; sin embargu. no representa el caso en
que el sistema o ta sefal de entrada contengan retardos de tiempo (retardos de
transporie o tiempos muertos). Con el fin de simplificar, por el momento no se trata este
caso tan importante, ya que se considera como especial al final de esta seccion.

El primer paso de la expansién de fraccipnes pasciales es la factorizacion del
polinomio denominador D(s):

D{s) = 8" +a,. 8" + ... + a5 t g {(A.3.D)
=(8-1)(s-1)..{8-1)
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donde r, r;, ..., I, son las raices del polinomio, es decir, los valores de s que satisfacen
la ecuacién:

D(s)=s" +a,. 8"+ .. +s+ g =0 (A.3.10)

Es conveniente recordar que un polinomio de grade k puede tener hasta k raices
distintas .~ como se ve, siempre se puede factorizar de la manera que se muestra en fa
ec. (A.3.9), se observa que, al hacer s igual a cualquiera de las raices resultantes en uno
de los factores (s - r), éste se hace cero, y entonces D(s) = 0

La substitucion de 1a ec. {A.3.9) en 13 ec. {A.3.8) da como resultado:

N{s}
Y(s)= -——- s e A3
O X (1) (A-3.11)
A partir de esta ecuacion es posible demostrar que la transformada Y's) se puede
expresar como la suma de k fracciones:

W= — -ﬁ“*-!_r_* AR

donde A,, A,, ..., A, son una sene de coeficientes constantes que se evalsan mediante
un procedimiento de series. Este paso se conoce como “expansidén en fracciones
parciales”.

Una vez que $e oxpands la transformada de la salida, como se hizo en la ec.
(A.3.12), s8 puede usar la propledad distributiva de |a transformada Inversa para obtener
Ia funcion inversa:

y(t) = L' [Y(s)]

s M LA A
5-T 1-T; =Ty

BA‘Ld[.!.}‘A;L.t['_l_}‘_.H+A.L,1[ ] ]
$-h 8-1; a-r,

L

{A.3.13)

Las inversas individuates generaimente se pueden determinar mediante el uso de
una tabla de transformadas de Laplace como fa Tabla (A.+).

Para evaluar los coeficientes de las fracciones parciales y compietar el proceso
de inversién, sa daben considerar 4 casos:

1.- Raices reales no repetidas.

2.- Pares no repetidos de raicas complejas conjugadas.
3.- Raicas rapetidas.

4.- Presencia de tlempo muerto.

A continuacién se expone cada uno de estos ¢asos.



Caso 1. Raices reales no repetidas

‘ Para evaluar el coeficienta A, de una fraccion que contiene una raiz real no
repetida r, se multiplican ambos miembros de ia ec. (A.3.12) por el factor (s - r), lo que
da como resultado la siguiente ecuacién, después de reordanar;

(8-1)Y(g)= ——=---*- +. A F 4

Ays-r) Agls-1) (A.3.14)
g- rl §- %

Notese que la raiz r, no se repite, no hay cancelacidn de los factores, a excepcién
de los de la fraccion y. Al hacer s = r, en la ec. (A.3.14), se obtiene ia siguiente formula
para el coeficlente A,

A -Iim(u-r‘)Y{s)'lim(s—r,)E{Q (A.3.15)
»H 'R D(s)

Esta férmula sa utiliza para evaluar los coeficientes de todas las fracgiones que
contienan raices reales no rapetidas. La inversa de los términos correspondientas de
Y(s) en la ec, (A.3.13) es, segun la Tabla (A.1):

-rl

I."['-A' ] <AL (A.3.16)
Sl todas las D{s) son raices reales no repetidas, |a funcién inversa es;
vit) s A + A + .+ AN (A.3.17)
Caso 2. Pares no repeatidos de raices complejas conjugadas.

Sl tos coeficientes de un pollnomio son numeros reales, sus raices son numeros
reales o pares de numeros conjugados; complejos en otras palabras, si r, es una raiz
comple)a da D{s), entonces sxista otra raiz compleja que es el conjugado de r, esto es,
tlene las mismas partes real e imaginana, psro de signo contraric. A fin de simplificar. se
pueade decir que estas dos raices sonr, y ry;

Fomr+iw r, B -fw
dondes:

)= J-1 esla unidad de los numeros imaginarios,
reslapaterealder,yr;
w 85 la parte imaginana de r,.

Por lo tanto, la expansion en fracclones parciales de Y(s) es:

Y(s] = - _i{s‘] ______
(3-7-iwls-r+1w).. (-1} (A.3.18)
A A Ay o
E A FRUNAY SO AL
Ser-IW S-T+Hiw S-I,
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Mediante el uso del algebra de ndmeros complejos se puede aplicar la ec.
(A.3.15) para evaluar A, y A

A= lim (s-r-iw)Y(®)

A, = .Iim (8- +iw)Y{(9) (A.3.19)

Se puede demostrar que A, y A, son un par de numeros complejos conjugados:
A =B+iC A;=B-iC {A.3.20)
donde B y C son la parte real @ imaginaria de A,, respectivaments.
Lna vez que sa determind el valor de los coeficientes A, y A;, se vera al Inverso

de astos términos: por el momento no s& tomard en cuenta que son complejos. El
invarso se obtiene madiante la aplicacién de la ec. (A.3.16):

A!. iretwn v
—i— = A = A
l."[s-r-iw} ¢ e (A.3.21)
= A, e" (cos w1 + iscnwt)
_._A_ .= (e _ A o W
I."L r+iw} A € (A.3.22)

= Ajc" (cot Wi - isenwl}
Aqui se utilizé |a identidad del exponencial de un numero imaginario puro:
e"=cosx+isenx {A.3.23)

De la combinacidn da las ecs. (A.3.21) y (A.3.22) sa obtiene:

A A .
L"{;--r--liw + g---r“-:_i;r]“enl(Al + A coswt + i{A - A,;)sm \ﬂl

(A.3.24)
=" (28 cos w1 - 2C senwt)

an donde se utilizd la ec. (A.3.20). Nétase que con esto se damuestra que la solucion y(t)
unicamente contlene coeficiantas reales, ya qus B y C Son nGmeros reales.

Una forma mas simple de la ec, (A.3.24) es:

l."[ --’-\‘-—_-- +- --éz-_-—-’= 2J82"_+—61’_ e semiw - Y (A.3.25)
8-« bW S-T*‘IW_
donde
C
— ‘l -—
8 =tan [Bj
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‘Se‘pueds demostrar que fas ecs. (A.3.24) y {A.3.25) son equivaientes, mediante
la sustitucion de las siguientes identidades trigonométricas:

sen (wt - B) = sen wi ¢os 6 - Cos wt sen f
B= VB +C coso
C= VB! + C! sens

Es importante sefialar que el argumento de las funciones seno y coseno en las
acs, (A.3.24) y (A.3.25) esta en radlanes, no en grados, debido a que las unkiades de w
son radianes por unidad de tiempo.

| a parte real de las raices complajas, r, aparece an el exr yr~nzial de tiempu e"
ce la solucion final; ¥ la parte imaglnaria, w, an 8l argumento de las funciones seno y
coseno. Los dos factores complejos conjugados se pueden combinar en un soto factor
"cuadrético” (de segundo orden) como sigus;

B+iC  B.iC _ 2B(s-n-2Cw
Bof-iw  B-T+iw g . dmerl +wl
o 2B(3:-n-2Cw
l{s-r)=+w2

(A.3.26)

Nétese que al denominador de este factor cuadratico as comparable a uno de los
dos ultimos de Ia Tabla (A1), por la igualacién de a = -r.

Caso 3. Raices repetidas.

La férmula que s& dio an 108 do8 primeros casos no se pueds utilizar para evaluar
los coeficlantes de las fracciones parclales que contienen raices repetidas. El
procedimiento qua se presantia aplica tanto para el caso donde las raices repetidas son
reales como para aquel én que son compleias.

La expansion sn fracciones parciales de una transformada para la cual una raiz r.
se repite m veces estd dada por:

o Ne
G- (3 - 1)
A, A A, Ay

- ECRNE + - . - +...+ - 4+,
(s« n¥™ (s-r)™ 5 -1, 5 -0

Y(s) =
{A32T7)

Para evaluar los coeficientas A, A, .., A. se aplican en orden Ias siguientes
férmulas,
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A, = lim[(ﬂ-n}’"Y(s)]

A, = ]m'l—[(s Y|

b
Ay = hm 2‘ [(s r}'“Y{s)] (A.3.28)

| m
An = lim - lHd&,‘,j[ls 0™V

Una vez qua se evallan los coeficientes, la inversidn de la ec. (A.3.27) con el uso
de la Tabla (A.1) da como resultado io siguienta:

= A'_!in_l A 'mi 1 Tl
o Lm-l)f(m 0 fotAg v tAge (A.3.29)

Para 8l raro caso da los pares repetidos de raices complejas conjugadas se
pusds ahorrar trabajo si se considers que los coeficientes son pares de complejos
conjugados. De la ac. (A.3.20) se tiene:

A =8, +iC, Af =B, -iC,
donde A,° es sl conjugado de A,

Por 1o tanto, de 1a combinacion de la ec. (A.3.24) y (A.2.29) se puede escribir:

o 1280 2™t
1 - g . ... 5
yii) = v {[(m-’}! + (m M +28,,,}cmwt

(A.3.30)
[zc At

(m-1t " (m- ""+2C”}smm}+mﬂ'w

Caso 4. Tiempo muaerto,

El uso de 1a técnica de expansién de fracciones parciales se restringe a 105 casos
en que la transformada de Laplace se pusds expresar como una relacidn de dos
polinomios. Como se vid en el teorema de traslacion real, ec. (A.2.8), Cuando Ia
transformada de Laplace contiene tiempo muerto (retardo de transporte o tiempo de
retraso), en la funclon transformada aparece el trming axponencial ¢*+, donde t, es el
tiempo muerto vy, puesto que el exponencial es una funcién trascendental, el
procedimiento de inversion se debe modificar de manera apropiada.

Si la funcién exponencial aparecs en el denominador de la transformada de
Laplace, no se puede hacer la inversidon por expansion en fracciones parciales, porque
ya no sa tians un niimero finito de raices y, en consecuencia, habra un numero infinito
de fracciones en la expansién. Por otro (ado. los términos exponenciales en el
numerador se pueden manejar como s& vera a continuacién.
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Considérese primeramente el caso en que la transformada de Laplace consta de
un término exponencial que se multiplica por Ia relacién de dos polinomios:

N(s)

Y{s) = [ B(s)

}.""' = [Y, (] e™ (A.3.31)

E! procedimlento consiste en expandir en fracciones parciales unicamente la
relacion de los polinomios.

YI-(!) - h‘_(i) - é] + A_i Lo+ _Al_

D) s-r s-r, sy

{A.3.32)

Para asta axpansidon se reguiere (a aplicacién de alguno de los tres orimeros
€as0s, & continuacién se inviante la ec. (A.3.32) para obtanar:

Y1) » A"+ A+ o+ ALY
Para invertir 1a ac. (A.3.31) sa haca uso del teorema de traslacién real, ec. (A.2.8).
Y(s) = ¢ Y8} 2L [y,(t-1,)) (A.3.33)
Al invertir asta ecuacidn resulta:

y(t) = L [Y@9)] = yiit-1,)
mA T e At e A e (A.3.34)

Es importante subrayar el efecto de la sliminacién del término exponencial det
procadimianto de expanslén an fraccionas parclales: si se expande la funcién original,
ec. (A.3.31), sa cbtiene:

At At . A
8-T, §-1, 5.1,
A pasar de que parece funcionar en clertes casos, esto es fundamentalmente incorrecto.

Yi{s) =

A continuacién se considera el caso de muitiples ratardos, lo que introduce mas
de una funcién exponencial en el numerador de la transfoermada de Laplace. cuye
procedimiento implica manejar la funcion algebraicamente como una suma de términos,
de manera que cada uno comprenda el producto de un exponencial por 1a relacién de
dos polinomios:

Y{s) = ﬁ.‘is_)} e & [P_‘Qgs_)}c'“d o
DI(S) D:{s)

= [vi@fe + [ (9] et +

(A.3.35)
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Posteriormente se expande cada relacidn de polinomios en fracciones parciales y
se invierte para obtener un resuitado de la forma:

Y =ydt-t) +ydt-ta) + ... (A.3.36)

Los retardos multiples pueden ocurrir cuando el sistema se sujeta a diferentes
funciones de forzamiento, cada uno con diferente periodo da retardo.
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