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1.- RESUMEN. 

El presente trabajo liene como finalidad desarrollar el tema relacionado con el 
control automático de la composición en la destilación, planteando estrategias o circuitos 
de control propuestos para esta operación unitaria por organismos internacionales 
especializados en el área como son: Intrumen! Society of Amenea (ISA), American 
Petroleum Institule (API), y publicaciones especializadas en el tema, 

En el primer capitulo se aporta una breve introducción a los prindpiOS básicos de 
la destilación, cuyo uso como operación unitaria en los procesos industriales para la 
obtención de componentes puros a partir de mezclas es indudablemente uno de los más 
empleados y económicos que existen. En el S~Jl.I,,";u capitulo s~ presenta un sumario 
acerca del control automático de procesos químicos, pues su Importancia se ha 
incrementado considerablemente debido a los beneficios que se obtienen al 
implementarlo y de los cuales se pueden mencionar los siguientes: garantizar la 
seguridad y protección de las Instalaciones, el equipo y el personal; contribuir a la 
protección del medio ambiente mediante procesos limpios; obtener los productos 
deseados con las especfficaciones requeridas por un control de calidad; accesar a datos 
y registros de campo de una manera fácil y confiable; etc. Este capitulo se complementa 
con el Anexo -A", el cual muestra la importancia de las matemáticas aplicadas, 
específicamente las transformadas de Laplace, en los sistemas de conlrol y su análisis. 

Un sistema de conlrol puede ser aplicado desde un Simple circuito (loop) con 
unos cuantos dispositivos de control para una linea o equipo de proceso hasta manejar 
un complejo sistema de datos para el monitoreo '1 control de operaciones unitarias, como 
la destilación, o plantas Industriales completas de cualesquier ramo de la industria 

De esta manera, en el capitulo número tres se muestran, de forma particular, los 
diversos circuitos de control para la composición en columnas de destilación, con sus 
respectivas ecuaciones dinámicas y esquemas de conlrol, para los más comunes 
factores que introducen disturbios en un sistema de destilación, principalmente aquellos 
que afectan la composición de los productos finales, pues en la mayoría de los casos, 
éste es el objetivo primordial de la separación de mezclas en la industria química. 

El capitulo número cuatro aporta ventajas y desventajas en la aplicación del 
sistema de control feedfo ....... ard (preealimentación) a una columna de destilación, así 
como los esquemas de control cuand~ es combinado con un sistema de control feedback 
(retroalimentación). Finalmente el capitulo número cinco describe el uso del sistema de 
control cascada en paralelo y las ventajas de su aplicación para mejorar el objetivo de 
control de la composición manteniendo las variables de proceso más importantes en los 
valores especificos para tal propósito. 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 operación de la 
columna de destilación. 

El interés principal del presente trabajo consiste en presentar los esquemas 
básicos y fundamentales del control de la composición en columnas de destilación, sin 
embargo, es necesario resaltar que no existe una rama profesional especifica para tal 
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propósito, y que al Igual que muchos Quehaceres de los procesos industriales, se 
requiere de la participación multldlsdplin ... 1a, y en este caso en particular, de 
especialidades tales como: Ingenlerta Química, Ellktrica, Electrónica, Mecánica, etc. Por 
tal motivo, es indispensable contar con la Informacl6n básica de cada área, para una 
comprensión global del tema para cualquier disciplina participante en el proyecto o 
diseño. 

El desarrollo del tema se considera apropiado para la comunidad estudiantil de 
Ingenlerla Qulmica y para todas ac¡uellas pf 3C::::: cuya activ;~dd profesional o técnica 
se encuentre relacionada con la automatización y control de procesos químicos, pues se 
describe en forma breve y sencilla pero bastante completa. la T eoria de Control, cuya 
importancia y aplicación en nuestros dias continúa Incrementándose para convertirse en 
inseparable compañera de cualc¡uler proceso Químico Industrial. 
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1.- GENERALIDADES DE LA DESTlLACION. 

1.1.- ANTECEDENTES HISTORICOS. 

Se tiene conocimiento que la destilación era empleada, aunque de manera 
bastante rudimentaria, en Alejandría para obtener trementina o aguarras a partir de la 
resina de pino: también los árabes producían licor del vino y los griegos preparaban 
medicinas en el siglo V a.C. 

la destilación es una operación antigua que sigue siendo aplicada hasta nuestro 
tiempo. Antiguamente se usaba para operaciones sencillas como la concentración de 
bebidas alcohólicas con equipo simple de vaporización y condensación. La primera 
columna vertical de destilación continua fue desarrollada por Cellier-Blumenthal en 
Francia en el afiada 1813. En 1820, un tecnologif'a rlP nombre Cle'--"mt introdujo el uso 
de piezas de vidrio en los alambiques de alcohol. En 1822 Perrier introdujo una versión 
sencilla de las cápsulas de burbujeo. En 1830, Coffey desarrolló la pr,mera columna de 
destilación de platos. 

Durante el Primer cuarto del siglo XVIII, la aplicación de la destilación se expandió 
como una herramienta para aumentar el contenido de alcohol en las bebidas, como la 
primera técnica de separación en la industria química. Al mismo tiempo, tuvo una 
expansión acelerada, como una manera efectiva en la separación del aceite crudo de 
varios productos. Por esto, la aplicaCIón de la destilación se extendió en la mayoría de 
los procesos químicos. 

Aunque se conocía la destilación y se le aplicaba en la antigüedad, la teoria de la 
destilación no se estudió sino hasta los trabajos de Sorel en 1893. Otros investigadores 
pioneros fueron Lord Rayleigh y Lewis. El concepto de destilación se fue haciendo más 
completo debido al surgimiento de teorias que lo complementaban como la regla de 
fases de Gibbs que estableCIó un criterio de equilibrio para cualquier sistema quimico y el 
cual fue posteriormente aplicado a la destilación. 

Algunos matemáticos como McCabe y Thiele tomaron corno base la regla antes 
mencionada para desarroHar el diseno termodinámico de columnas, el cual, 
conjuntamente con investigaciones, estudios de comportamientO. e6ciencia de columnas 
y la tecnologia actual, ha hecho de la dest:lación ura CIefl..:la __ , -"a¡cta y ha perTMido 
la separación en gran escala, por ejemplo, del etilbenceno y c.lcI p-xrleno. Que tienen 
únicamente una diferencia de 3.9 °F (2.2 OC) en sus temperatuf"3$ de ebutlid6n. 

1.2.· DESTILACION. 

La destilación es un proceso de separación de gran importancia en la elaboraCión 
de productos quimico$, debido a que lleva a cabo la separación de mezclas en 
componentes esencialmente puros mediante la adición de calor. La mayor parte del 
equipo de separación de una planta química tiene como fin la purificación de materias 
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primas, productos intermedios y productos finales, mediante las operaciones de 
transferencia de masa en fase múltiple, siendo la destilación el método industrial de 
separación más utilizado, principalmente en la rama petroquímica. 

La destilación consta de múltiples contactos entre las fases de liquido y vapor 
Cada contacto consiste en la mezcla de dos fases para producir la distnt.uciÓn de los 
componentes seguida de la separación de las fases. Los contactos se realizan 
frecuentemente sobre platos horizontales (generalmente lIamaoos 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 la columna se enriquece progresivamente del componente 
mas volátil. La alimentación de la columna de destilación entra en una etapa intermedi.::! 
entre la etapa superior e inferior; la parte de la columna situada por enCima de la 
alimentación es la sección de rectificación (enriquecimiento) y la situada por (1~bajo es la 
sección de agotamiento. El vapor de la alimentación p~_d "",,,,la arriba en la columna 
mientras que el líquido lo hace hacia abajo. Generalmente el vapor procedpnte de la 
parte superior de la columna se condensa para generar el liquidO de contacto llamado 
reflujo. Análogamente, el liquida procedente del fondo de la columna pasa a un reboiler 
(calentador) para generar el vapor de contacto llamado vaporización. 

Tal como se indica en la Fig. (1.1), el vapor en la parte superior V" al salir del 
plato superior entra al condensador, donde se le condensa parcial o totalmente. El 
liquida que se forma se recoge en un acumulador, del cual se extroe la corriente liquida, 
L, (denominada reflujo) y la corriente del producto superior, O (llamado destilado). 
Cuando el vapor superior V2 se condensa totalmente al estado líquidO y se extrae el 
destilado como líquido, el condensador será un condensador total. Si V~ se condensa 
parcialmente al estado líquido para proporcionar el reflujo L, y el destilado D se extrae 
como vapor. el condensador será un condensador parcial. La cantidad de reflujo interno 
se expresa comúnmente en términos de la relación de reflujo, LID. Aunque algunas 
veces la relación interna líqUidO a vapor LN se conoce como la relación de reflujo 
interna. 

El liquido que sale del plato infenor de la columna entra al reboiler, en donde se 
vaporiza parcialmente. El vapor producido fluye otra vez hacia amba por la columna y el 
liquidO que se extrae del reboiler se llama fondo o producto inferior B. En la práctica, el 
reboiler generalmente está ubicado en el exterior de la columna. 

1.3. BASES Y FUNDAMENTOS DE LA DESTILACION. 

La destilación es un proceso de separación de una mezcla en dos ó más 
productos o componentes con diferentes puntos de ebullición, generalmente se prefiere 
extraer el componente más volátil de la mezcla. Cuando una mezcla liquida de dos 
componentes volátiles es calentada, el vapor que asciende, tiene alta concentración en 
el componente más volátil (el componente con punto de ebullición más bajO) de la 
mezcla que se esté involucrando. Por el contrario, si el vapor es enfriado. el componente 
menos volátil (el componente con punto de ebullición más alto) tiende a condensarse en 
ma~'or proporción que el componente más volátil. 



Después de muchos años, la destilación continúa siendo el principal método de 
separación en plantas de procesos industriales, a pesar de su inherentemente baja 
eficiencia termodinámica. La preferencia de la destiladón para la separación de mezdas 
no es acddental y hasta el momento, es poco probable que sea desplazada por algún 
otro método. Las razones se basan en la cinética y en la termodinámica. 
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Flg. (1.1):- Esquema ,fe una ·columñ-a-convencional en donde las veloddades 
totales de flujo son constantes dentro de las secciones de rectificación 
y agotamiento. 
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Desde el punto de vista cinético, la transferencia de masa por unidad de volumen 
en la destilación está limitada solamente por la resistencia difuslonal en uno u otro lado 
de la interfase liquido-vapor en fase turbulenta. Es por esto que la destilación tiene 
potencial para altas relaciones de transferencia de masa. 

Desde el punto de vista termodinámico, la eficiencia termodinámica tipica de un 
sistema de destilación está alrededor del 10o¡.. Esta puede ser incrementada con el uso 
de intercondensadores e intercalentadores (inteNeboilers). En realidad eslo es mostrado 
en forma conceptual, un sistema de destilación puede ser ideado de acuerdo a los 
requerimientos con un mínimo trabajo de separación. A pesar de que una eficiencia 
termodinámica del 10% pueda parecer baja, no hay muchos procesos con una eficiencia 
mayor. 

La destilación, en general, es el método más barato I conveniente para la 
separación de una mezcla liquida en sus com¡.¡onentes, excepto cuando: 

1.- La diferencia de la volatilidad entre sus componentes es pequeña. 
2.- Una pequena cantidad de un componente con alto punto de ebullición tiene que ser 

recuperado de la alimentación. Este caso requiere que toda la alimentación sea 
vaporizada en orden para recobrar esta pequena cantidad. 

3." Un componente es térmicamente Inestable Invariablemente en condiciones de vacio. 
4." La mezda es extremadamente corrosiva o altamente sucia. 

1.3.1. EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR (EL V). 

Resulta dificil, tal vez impOSible, hacer un justo y amplio tópico del equilibrio 
liquido-vapor (ELV) en un pequeño espacio. Existen algunos textos que se abocan 
completamente al desarrollo de estos tópicos, o de algunas fracciones de éstos. las 
numerosas publicaCiones de libros y revistas pueden testificar el gran volumen de 
información disponible. 

Resulta también difidl el desarrollo detallado acerca del equilibriO liquido-vapor 
(EL V) para el diseño de columnas de destiladÓn. Por esta razón esta discusión se 
enfoca a los aspectos principales acerca del ELV. Una discusión leonca extensiva, asi 
como un largo desarrollo termodinámlcn son excluidos. También se excluye la deducción 
de modelos y procedimientos predictivos. 

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

Fracción mol del componente i en la fase vapor k • -.--.... -- .-------.-..- .-. (1 1) 
, Fracción mol del componente i en la fase líquida 

El valor de k es la medida de la tendencia a vaponzarse del componente i. 

Si el valor de k es alto, el componente ¡ 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 líquida. 
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El valor de k es una función de la temperatura, presión y composición. En el 
equilibrio, cuando 2 de estas 3 variables son fijadas. sólo es función de la Ja. El valor de 
k puede ser expresado en función de la presión y la composición, la temperatura y la 
composición, o la temperatura y la presión. 

La volatilidad relatIva de los componentes I y J se define como: 

k dd componmlc I 
u ~ -------

'J k dd componmle j 
(1.2) 

La destilación es una técnica de separación de componentes de una mezcla de 
acuerdo a sus volatilidades relativas. La volatilidad relativa es una medida de la facilidad 
de separación de un componente. La volatilidad relatIva se define como la relación de la 
tendencla a evaporarse entre dos componentes. Si la volatilidad relativa tiene un valor 
alto. uno de los componentes tiene mayor tendencia a evaporarse (es más volátil) que el 
otro. y por lo tanto, es muctlo más fácil separar un componente del otro por r- c;:dio de 
vaporización (destilaclón). en el caso en que la volatilidad ft:lallva se aproxime a uno, 
indica que uno de los componentes es casI tan volátil como el otro, por lo que I esulta 
difícil separarios por medio de la destilación, para el caso en que la volatilidad relativa es 
Igual a uno Indica que es imposible separar los componentes por medio de la destilación, 
debido a que es tan volátil uno como otro. 

Por convención, la volatilidad relativa se define como la relación entre el valor de 
k del componente más volátil entre el valor de k del componente menos volátil. De esta 
forma, el valor de la volatilidad relativa es siempre mayor o igual a uno. 

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

Rearreglando la ecuación se tiene: 

YI(l-X¡) 

X¡(l-YI) 
(1.3) 

(1.4 ) 

La ec. (1.4) expresa la fracción mol en el vapor del componente más volátil (CMV) 
como una función de la fracción mol del CMV en el liquido y la volatilidad relativa. Esta 
relación es presentada en la Fig. (1.2a). En ésta se muestra un diagrama x-y. En los ejes 
de las x's y las y's se representa la concentración del CMV en el liquido y el vapor 
respeC1ivamente. La dIagonal de 45° representa los puntos en los cuales la composición 
del liquido y del vapor son iguales. La CUNa es una relación de equilibrio. La Fig. (1.2a) 
ilustra como el CMV se concentra en el vapor. Una mezcla líquida contiene x, moles del 
CMV (x, = 0.45) en equilibr10 con su vapor que contiene y, moles del componente más 
volátil (y, = 0.71). Si este vapor es coleC1ado y condensado, se tiene una mezcia en la 
cual1a fracción mol del CMV es enriquecida desde 0.45 a 0.71. 
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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 la volatilidad relativa es 10, una mezcla líquida contiene 0.45 moles 
del CMV en equilibrio con su vapor que contiene 0.88 moles del CMV, puede tomar 
solamente unas cuantas etapas para convenlr la mezda liquida en sus componentes 
puros. Contrariamente. cuando la volatilidad relativa es muy baja, una mezda liquidé" 
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 número de etapas para separar la 
mezcla en Sus componentes puros. ,-_. 

I 
1-

• 1'¡"::C .. ~l ! 
¡, " .~»< , 

L 

;11 

\;1 

" ';¡',:'," \O l 
l' 'l .IPJ< 

/ 

Flg. (1.2).- (a) Concentración del componente más volátil (CMV) en el vapor. 
(b) Efecto de la volatilidad relativa en la concentración del 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 de Raoult. 

Una mezcla de gas ideal obedece la ley de Dalton: 

P, = y,P (1.5) 

Una solución ideal se encuentra de acuerdo con la ley de Raoult, cuando la 
presión parcial de un componente en la solución es igual al producto de su fracción 
molar y la presión de vapor del componente puro, esto es: 

P, = x. P,o (1.6) 

De las ees (1.5) y (1.6) Y la definición de k se obtiene: 

(1.7) 

Para sistemas no ideales, las fugacidades del componente i del vapor y del 
liquido Juega un papel parecido al de la presión parcial de un componente en el vapor y 
la presión de vapor del componente en el líquido. La fugacidad puede ser considerada 
como una presión termodinámica. Para el equilibrlo, la fugacldad del vapor es igual a la 
fugacidad del líquidO: 

~V = e- (1.8) 

La fugacidad del vapor puede ser considerada como una presión parcial corregida 
dando la siguiente ecuación: 

f,V = $, v (P y,) (1.9) 

Similarmente, la fugacidad del liquido puede ser considerada como la presión de 
vapor corregida, dando: 

(1.10) 

Un desarrollo detallado de estas ecuaciones o relaciones termodinámicas se 
presentan en muchos textos de termodinamica, Los coefiCIentes de las ees. (1.9) y (1.10) 
son discutidos a continuación. 

$, \' Coeficiente de fugacidad del vapor. Este explica el efecto del vapor no ideal en la 
fugacidad del vapor. Es usualmente estimado por una ecuación de estado y 
basado en un sistema de temperatura, presión y fracción molar. 
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<1>,1 Coeficiente de fugacidad del liquido. Este explica el efecto del vapor no ideal en 
la fugacidad del líquido. Es estimado de manera similar al coeficiente de 
fugaCidad del vapor, pero éste está basado en el sistema temperatura y presión 
de vapor de los componentes puros. 

Factor de corrección Paynting. Este aplica el efecto de la presión sobre la 

fugacidad del líquido. Entonces ~,l- es evaluado a la presión de vapor del 
componente puro, \¡I, es usado para estimar la diferencia entre la presión de vapor 
de los componentes puros y la presión de la mezcla. Este efecto es pequeño y 
puede ser despreciable a bajas presiones, pero es importante considerar1o a altas 
presiones 

y, Coeficiente de actividad del líquido. Este corrige la fugacidad del liquido por el 
efecto de la composición. El valor de éste depende de cuan silT'ilares sean los 
componentes. Para dos componentes similares tales como una mezcla isobutancr 
n-butano, los coeficientes de activid¡:-1 del liquido son ""Jrados a la unidad. Si los 
componentes son diferentes. los coefiCientes de actividad se desvían de la 
unidad. 

Combinando las ees (1.1), (1.8), (1.9) Y (1.10) se obtiene: 

>, ('.11 ) 

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

Para propósitos de éste trabajo, la eco (1.11) se simplifica para omitir la corrección 
Paynting, la cual es pequeña a bajas presiones, Combinando la ec (1.11) con la 
definición de la volatilidad relativa, ec (1.2). se tiene: 

U,¡ .. 

donde 

~l o -,", <1>, y, P, 
>, 

P" , 

r, 
y, 
r, 

(' .(2) 

(1.138) 

(1.13b) 

(1.13c) 

El término más importante en las ecuaciones anteriores para el valor de k y la 
volatilidad relativa, es ellérmino de la presión de vapor. 
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• 
Efecto de la temperatura o la presión. Este efecto puede ser ilustrado con 

ayuda de la carta de COX. En esta carta se muestra el excesiIJo incremento de la presión 
de vapor con la temperatura. Por esta razón 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 
homóloga, cómo la presión de vapor del componente menos volátil se incrementa más 
rápidamente con la temperatura que la presión de vapor del componente más volátil. 
Esto causa que P,o en la ee. (1.13a) disminuya conforme la temperatura aumenta. Como 
los puntos criticas son aproximados, la relación Pro se aproxima a la unidad. Aplicando la 
ee. (1.12), la volatilidad relativa disminuye conforme la temperatura aumenta. 

La tendencia anterior es valida sólo para miembros de series homólogas. Para los 
componentes que no son miembros de ~ (1"", Ilomólogas, la tendencia es inversa y 
puede ocurrir sobre un rango limite de temperatura, causando ün incremento en la 
volatilidad relativa confonne se incrementa la temperatura de equilibrio, eco (1.12). Sin 
embargo. como la temperatura aumenta y se aproxima a un punto crítico, la volatilidad 
relativa eventualmente disminuye y puede llegar a aicanzar la unidad al punto 
pseudocritico de la mezcla. 

Cuando se tiene una composición con alta temperatura de saturación, la presión 
de saturación es alta. Por esta razón, el efecto de la temperatura de saturación discutido 
anterionnente puede ser considerado como el efecto de la presión de saturación. Un 
estudio del punto de ebullición en un rango de presión de 1 a 10 atm y un amplio rango 
de temperatura, conducen a una simple y mala aproximación de la relación entre la 
presión de saturación y la temperatura de saturación, para sustancias comunes. 

(1 14) 

donde 0.08 < q < 0.11 con un valor promedia de 0.09. 

El efecto de la temperatura (o la presión) sobre la volatilidad relativa es ilustrado 
en la Fig. (1.3). El diagrama muestra una reducción en la volatilidad relativa de acuerdo 
al perfil de presión e ilustra como la volatilidad relativa se aproxima a la unidad cuando la 
mezcla se aproxima a Su punto critico. 

Efecto de la compOSición. El efecto principal de la compOSición sobre el valor de 
k y la volatilidad relativa es el resultado del efecto de la composición en el coefiCiente de 
actividad del liquido. La compo:::!CiÓn también tiene un efecto en el coeficiente de 
fugacidad, éste efecto es generalmente pequeño a bajas presiones. 

Los coeficientes de actividad son clasificados de acuerdo a la naturaieza de Su 
desviación de la ley de Raoult. Esto depende del calor de mezclado de sus 
componentes. Si se necesita adicionar calor a la mezcla para llevar a cabo la solución. 
por ejemplo, los componentes que se -prefieren" entre si mismos que a los de la 
solución, la desviación es positiva. Las desviaciones POSitivas dan coeficientes de 
actividad mayores que la unidad y valores de k altos, éstos se predicen de la ley de 
Raoult. Si el calor es envuelto en la solución, entonces la desl/iación es negativa y los 
valores de k son más pequeños que lOS obtenidos por la ley de Raoult. 

\3 



:, o'c_ "c e' 

Flg. (1.3).- Efecto de la presión sobre la volatilidad r~~ativa en la separación de 
hidrocarburos C. y C5 . 

la magnitud de las desviaciones de la ley de Raoult se incrementan con la 
diferencia entre la naturaleza de los componentes. Por ejemplo, el sistema n-propanol­
agua y 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 composición en la relaCión del 
coeficiente de actividad. De acuerdo con la eco (1.12), esta relación representa el 
principal efecto de la composición en la volatilidad relativa. Cuando un sistema presenta 
desviaciones positivas, la volatilidad relativa disminuye conforme la concentración del 
CMV aumenta y viceversa. 

, .3.4. DIAGRAMA DE FASES. 

El diagrama de fases es usado para describir un sistema binario en 2 planos por 
medio de 3 variables (composición, temperatura y presión) manteniendo constante el 
valor de uno de ellos. El diagrama más pupulares aquel donde se gráfica T vs x ó x-y. El 
diagrama x-y fue descrito en la sección 1.3.1, Fig (1.2). 

Diagrama temperatura-composlci6n (T-x). Fíg. (1.5). la curva ABC muestra la 
relación existente entre la composición y la temperatura para el líquido saturado. A la 
temperatura T, y la composición del líquido x" en el punto B es el punto en el cual el 
liquidO empieza a buUir, este punto es conocido como el punto de burbuja. 

Cuando el líquidO empieza a bullir a la temperatura T, (punto B), se forma el 
primer vapor ::-on una composición y,. y por lo tanto, en este punto el vapor es rico en el 
componente más volátil. La cantidad de vapor formado aumenta, pero la fracción mol del 
componente mas ligero tanto en el liquidO como en el vapor del fondo de la columna 
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Flg. (1.4).- Relación de los coeficientes de actividad para: (a) sistemas con 

desviación positiva. (b) sistemas con desviación negativa 
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Fig. (1.5).- Diagrama T-x. 
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disminuye. A la temperatura T2, la composición del liquida es X1 Y la del vapor Y2' Parte 
de la carga inicial es ahora vapor y parte es liquido. Un incremento en la temperatu;a 
hasta T l puede vaporizar el resto del liquido. la composición del vapor puede ser ahora 
XI y la ultima cantidad de liquido vaporizado tiene una composición XJ. El liquido siempre 
se extiende a lo largo de la curva del punto de burbuja (BEH) y el vapor siempre se 
extiende a lo largo de la curva del punto de rocio (DEGt Por lo tanto, en la destilación, el 
punto de burbuja en el1iquido está siempre en equilibrio con el punto de rocio del vapor. 

El concepto de punto de burbuja y punto de rocío es útil en la construcción de los 
diagramas x·y, Fig. (1.2). Cuando los puntos de burbuja y los puntos de rocío pueden ser 
calculados 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 estos datos se pueden 
obtener los valores de X y Y a diferentes tempe "tu, ... :. '1 usarse pelra la construcción del 
diagrama x·y. En forma similar, los cálculos del punto de burbuja dan las composiciones 
del vapor en equilibriO, obteniendo asr los valores tanto de X como de y. Estos también 
pueden ser obtenidos por medio de los cálculos del punto de rocío de manera similar. 

, .3.5. CALCULO OE LOS PUNTOS DE BURBUJA Y DE ROCIO. 

El punto de burbuja de una mezcla se calcula de la siguiente forma: 

t k,JI:, '" 1.0 ,., 

El punto de rocio de una mezcla es calculado por: 

tf . LO ,., ' 

El método de cálculo es el siguiente (a presión constante): 

1.· Suponer una temperatura. 
2.· Calcular el valor de k. 

(1.15) 

(1.16) 

3 .• Calcular la sumatoria de la parte izquierda de la ec (1.15) para el cálculo del punto de 
burbuja. Si es menor que la unidad. incrementar la temperatura. Si es mayor que la 
unidad, disminuir la temperatura. Repetir los pasos 2 y 3 hasta que conve~a. 

Alternativamente, obtener la sumatoria de la parte izquierda de la eco (1.16) para 
el cálculo del punto de rocio. Si es menor que la unidad, disminuir la temperatura. Si es 
mayor que la unidad, aumentar la temperatura. Repetir los pasos 2 y 3 hasta que 
converja. 
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136. AZEOTROPOS. 

Las Figs. (1.2) y (1.5) son diagramas de fases para sistemas nonnales. En cada 
sistema la concentración del componente menos 'Jolálil aumenta, de esta manera, se 
alcanza el punto de condensación y el punto de burbuja. 

Si tos componentes presentan fuerte interacción fisica o química, 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 composición critica (el punto de 
intersección de la curva de equilibrio con la diagonal de 45°) por lo cual el Tapor y el 
liquido tienen composiciones idénticas. Una vez que esta composición del líquido y el 
vapor es alcanzada, los componentes no pued ., "", .. separados d una presión dada. 
Esta mezcla es llamada aza6tropo. 

Un azeótropo con ebullición mínima ebulle a una temperatura menor Que la de 
cualquiera de sus componentes puros. Cuando un sistema de este tipo es destilado, el 
produClo Que se obtiene en la parte superior de la columna es el azeótropo. El produClo 
Que se obtiene en el fondo de la columna es el componente con punto de ebullición mas 
alto, donde el CMV se encuentra en bajas concentraciones. Por otro lado, cuando el 
componente con menor punto de ebullición se encuentra en altas concentraciones, el 
produClo del fondo de la columna es el componente más volátil CMV. 

Un azeótropo con punto de ebullición máximo bulle a una temperatura mayor Que 
la de cualquiera de sus componentes puros y por lo tanto siempre deja el fondo de la 
columna. El produClo de la parte superior de la columna es el componente con el punto 
de ebullición más atto, donde el CMV se encuentra en bajas concentraciones. El 
produClO en la parte superior de la columna es el CMV cuando éste se encuentra en 
altas concentraciones. Si la separación de la fase liquida ocurre, la temperatura de 
ebullición de la mezcla, así como la composición de la fase vapor, permanecen 
constantes hasta Que la fase líquida desaparece o h03sta Que uno de los dos líquidos 
desaparece. A tales condiciones, una mezda de dos líquidos puede dejar la parte 
superior de la columna, después de un tiempo, cualquiera de los componentes puede 
dejar el fondo, dependiendo de la composición. 

1.4.· CLASIFICACION DE COLUMNAS DE DESTILACIQN. 

De acuerdo a su operación existen dos tipos de columnas de destilaCIón: 

1,· destilación batch. 
2,· destilación continua, 

La destilación 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 frecuentemente por su incosteabilidad debido a las pérdidas de tiempo y dinero, 
puesto que se requiere de una preparación previa de la temperatura y la presión en la 
columna. Recirculando totalmente los produClos obtenidos has!a lograr el régimen 
permanente en el sistema. 
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Flg.(1.8),· Diagramas de equilibrio para sistemas binarios que forman azeótropo. 

La destilación continua es aquella que se caracteriza por la constante 
alimentación de producto Inicial y constante recolección de productos finales. los 
métodos modemos han demandado que la destilación se lIelle a cabo comunmt:!nte 
sobre esta base. 
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1.4.1.- INTERNOS UTILIZAOOS EN LA DESTILACiÓN. 

De acuerdo a su construcci6n Interna existen dos tipos de columnas de 
destilaCión; 

1.· Colurnn., emplCldal. 

Las columnas empacadas consisten en un cilindro vertical largo que contiene 
piezas de malerlallrregular llamado empaque, tales como piedras, coque u Objetos de 
forma •• pecial, EltOI últimos usualmente tienen formas geométricas y están hechos de 
un matenal resistente I ,. corrosión por .1 liquido o 1I vapor; adem •• le pretende que 
presente l. mayor 're. Iuperlldll poSible pero también el menor volumen y reslslene!" Ji 
flujo. 

El reflujO fluye h.d. Iba}o de l. columnl. el roclado en forma de pellcula fina 
sobre ,'empaque y 1I vapor aldende I lo largo de la columna entrando en contacto con 
la superflCieUqulda y creando un equilibrio, 

• 1, 

. , 
i , 

I ' 

I 

Flg. (1.7).- Rellenos de torres. la' Anillos PslI de plástico. (b) Anillo Pa!! de metal. 
(e) Anillo Rasching. (d) Montura super Intatox. (e) Silleta Intalox de 
plástico. (f) SUleta Intelox. 

Hasta antes de 1915 se utilizaron como cuerpos de rellero coque, trozos de vidrio 
o cerámica rotos en formas al azar, por lo cual nunca dos columnas se comportaban de 
la misma forma. Los anillos Raschlg, Flg. (1.7), fueron los primeros en introducir cierta 
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nonnalizaClón a esta Industria. Hasta 196!:1 los anUlas de Rasct1ig y las monturas Ben, 
fueron los materiales de relleno más utilizados, pero a partir de 1970 fueron desplazados 
por otros, como los anillos Pall y por monturas más elaboradas como Norton's lntalox 
Saddle, Koch's Flexisaddle, Glltsch'. Ballast Saddle, etc. 

En la actualidad los rellenos más ampliamente utilizados son: 

1.- Anillos Pall, 
2.· Silletas con bordes festoneados. 

DI,posltlYo. Int.rlor.' d. columnll d. rell.no. El rellen", por si solo, no 
conduce. un. edecuad. distr1buci6n de Ilquldo de allmentaCl6n, es por ello que se 
utlllun los distribuidores de liquido de .lIment.d6n. con lo cual se prelende una 
distr1buCl6n untfonnl dll liquido, mlslenda a la oclusl6n y ensudamlento, máximo 
Intel'\l.IO entrl 101 caudales m.xlmo y mJnlmo con los que puede operar, elevada érea 
libre pira el ftuJo de gn, etc. 

Loa dlstr1buldoral m.1 ampliamente utilizados so,,' 

1.- Dlllribuldorn d. or1fldol. 
2.- Distribuidora tipo verted.ro. 

eslOI" muann In 18 FIg. (1.8). A menudo 101 distribuidores van acompa.,adOS 
de olrol dlspoll1tvOllnlel1orel de columnas de relleno como Ion: 

1,. Pllloa di oopo<1. Y d. Iny0cd6n de gil. FIg. (1.9). 
2 .• PIIIOI de IUjed6n (IImHode<n de lecho). FIg.(1.10). 
3.- Plalos de .oporte par. dlspersl6n IIquldo-Uquldo. 

, . 
.. ~:" I}-... ", . ":. \- .. 
• \ .1' l., }. •• . . , . . . ", , 

Flg. (1.8).- Distribuidores de liquido de alimentación. (a) tipo orifiCio. (B) tipo 
vertedero. (el tipo vertedero-canal. 
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Comparación de r.lI.nOI. Resulta dificil establecer una comparación precisa 
entre los diferentes tipos de rellenos ya que antes de efectuar cualquier comparación es 
necesario tener en cuen~8 el régimen hidrodinámIco. Solamente después de conocer la 
naturaleza del servicio que ha de prestar el relleno y la Imponancla relativa de los 
factores de transferencia de mater1a se pueden establecer las evaluaciones slgnificatl ... as 
de las caracterlsUcéIS de operación de un relleno. 

LOS dato, teenlcos dIsponibles labre rellenos generalmente corresponden a 
caracterlstlcal f1slca. (*re. total, ,uperflcle libre, reslslencla a la tensi6n, asi como 
estab!lld.d termlc. y qulmlc.). c.racterlsUc.s hldrodlnámlc.s (calda de presl6n y 
... elocldad de flUJO disponibles). y eficacia. 

L.a T.bla (1.1) mueltra la comparición entre diferentes Ilpos de rellenos, de 
diferentes mater1ales y tamal'lOl .n función d.1 'actor de relleno F, que es una constantA 
determinada exper1m.ntalm.nt., "1 que rel.clona .1 coeficiente en"'" pi :¡"~a de reHe, ,-.) y 
el cubo de l. fraCCIón huece d.1 lecho, se utlllu parl predecir la ~ida de presión y la 
InundaCIón d.1 lecho en función d. la, velocidad .. de flujo y de las propiedades de los 
fluidos, Alt.rnatl .... m.nt., se pued.n calcular liS velocidades de flujo permitidas a panir 
de tas caldas de presl6n que l. provoquen, 

Tibia (1.1).· F.ctores F repres.ntatl ... os. 

TI~ de ,..U.no M.tlrl.1 Tama~ noml".1 _1 rlUeno1ln. 

1/' 1 1 112 , 3 
"'n¡jlo. R"hlng MI'.¡ 3'" 120 80 " 32 

Ce< .""'" 
000 "" ., " 31 

54,., •• (,geS) PI;"1r;O 
c.r;miCIi 380 "" " " S41et" (HI1S) PUI.hcO 33 " lO 
c.r;mlc.l 2<" O" 30 22 

"'nllol p.n (lgeS) M"I¡ .0 28 20 
PIa.,1co " 32 " '''n4101 Pa/I (1;15) MilI! 7" " " 20 " Pl4I.11CO ., 50 " " lO 

2.· Columnll d, platol. 

Hasta .1 81'10 de 1950 liS columnas de plalos con cápsulas de burbujeo eran ¡as 
mis utilizadas para el contacto IIquldo-vapor, pero a panir de este afio surgieron otros 
lipos de platos tales como plalos perforados y plalos de vál ... ula. En un prinCipio los 
plalos perforados tuvieron gran aceplacl6n, al gradO que ocuparon el primer lugar en el 
mercado mundial, pero posterionnenle. tas mejoras en los ptalos de válvula, lales como. 
el casio, segur1dad de operad6n de las valvulas y en la caída de presion, hideron que 
estns desptazaran a los platos perforados hasla el punlo que en la actualidad dominan el 
mercado. Sin embargo existen algunas aplicaciones en las qUA se prefiere el uso de 
platos perforadOS o plalos con capsulas de burbujeo. 
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Flg, (U),· PillOS do soporto. Inyoclor.s do gis. (1) IIpo rOJIIII. (B) IIpo lubo 
perfor8do 

" 
Flg. (1.10).· Platos de suJed6n y retención. (1' Plato de relendón. (b) plato de 

sujeción. (e) plato de sujeción. 
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Platol da válvula. En la Flg. (1,11) se representan las válvulas ti picas utilizadas 
en los platos Koch tipo K·S. A y T, así como en los GUtsch A.1 y V·1. En este tipo de 
platos las válvulas están montadas sobre cublenas fluyendo el vapor hacia el interior de 
la válvula a través de orificios planos o extruldos. Cada válvula consta de un orificio o 
puerta para el vapor, un asiento de ortflclo, placa de tapadera. placa de lastre y limitador 
de recorrido. Además contiene una placa adicional la cual resulta util cuando no debe 
haber goteo de liquido aun cuando el nuJo esté Interrumpido. 

PlltOI perforldos. Los Platos perforados más ampliamente utilizados tienen 
placas con perforaciones. circulando el liquidO con flujo cruzado a tra'lés del plato, Sin 
embargo, también se utilizan platos con nujo en contracorriente. 

Tanto en los plato. perforados como en los de vilvula el contacto se produce 
entre el vapor que a.clende a través de los ortflclos y la masa del liquido Que se mueve a 
traves del plato, En la FIg. (1.12)" observa que el liquidO baja por el tubo de descense 
alcanzando el plato .n .1 punto A, Aunque no se representa el 1IJ ..... ,..~ro de ent! .. aa. 
este le utiliza frecuent.menl. para evt1ar .1 nuJo llcendente de .. apor a traves del tubo 
de bajada del liquido. En el Intervalo comprendK:lO entre A y e representa un liquido daro 
de allura h" dtlbldo. que habltualm.nte no hay ortflclolen esta parte del plato. 

Desde e haltl e es la llamada parte activa, con un. ele .. acta a.reaclón y una 
anura de espuma h,. L. altura del liquido 1'1, en el man6metro de la derectla puede 
conslderal'1e como II c.rga de liquido clara sedimentado de densidad r,. La espuma 
comienza. colapsar en C. y no "ay perforaciones deSde C hasta O. la altura de liquido 
a ¡allllda de h", y el gradiente hK:lrlullco (que en este c.so e' prácticamente cero) es (h, . 
• h.). 

existen t.mblén dJ""os hlblidOl de platos perforados "/ de vil .. ula. Jos cuales 
combinan las v.ntajas d. baja calda de presl6n y bajO costo de los platos perforadOS con 
el amplio Intervalo de operaci6n de lo. platos de v.'vu'a, 

Ciplulal di burbujeo. Una capsuta de burtujeO consta de un tubo ascendente 
sujeto al plato mediante pernos. 10ldactura. etc. y una capsula SUjeta al tubo ascendente 
o al plalo. En estas loa vapores IIclenden a través de las c.ipsulas y burt>ujean para 
lograr conlacto con el liquido en el plato, El liquido excedente en el plato pasa como 
reflujo al plato Inferior a trav.s del canal que conecta a ambos. En la Flg. (1.13) se 
muestra este proceso. 

Usualmente hay bastantea capsulas en cada plato y están disel'1adas para formar 
pequel'1as burtluJas, La calda de presJ6n I lO largo de la columna se debe pnnclpalmente 
a la cab.za del liquido a través de la cual deben pasar la burtlujas y también hay una 
pequel'1a cabeza debida a la frlccl6n por la velocidad del ga~. 
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Flg. (1.11 ).- V61vul .. repmenlOllvl •. (1) KOCI1 tipo K- t . (b) KOCI1 tipo A. 
(e) KOCI1 tipo A, (d) Glltsch tipo A-t, (e) GIIt.ch Ilpo V·I 
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Flg. (1.12).- Plato perforado. 
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2.- . TEORIA DE CONTROL 

2.1.· ANTECEDENTES Y EVOLUCION HISTORICA DE LA INSTRUMENTACION y 
CONTROL. 

La instrumentaCión y control es una disciplina lan antigua como la misma 
humanidad, debido a que culturas como la maya y la egipcia tenian Instrumentos para 
medir el tiempo, el peso, etc. 

Sin embargo. le puede considerar que ,. Inalrumenlaclon y control automático 
nace en el afio de 1789 con la Invención de un regulador automatice para la admlslfln de 
vapor a la maquina de vapor, ImboslnvenlldOI por James Watt. De elle afio a la fecha, 
la Instrumentación y control .utomatleo de 101 procesos Industriales ha nassdo por las 
siguientes elapas: 

10. La InstrumentaCión antes del afio 1920, 

En esta etapa, la Instrumentación y el control de 101 procesos Industriales se 
reducia a una limpie IndicaCión local de las diferentes variables de proceso y a su 
correccl6n manual por medio del elemento final de control Las desventajas de este tipo 
de Instrumentación eran las siguientes: 

o Muy poca .xac!IIud .n la medlCl6n y control. 
o Mala calidad en los productoltermlnados. 
o Grandll dlflcultadll.n .1 manejo d.lnformaCI6n. 
o Poca seguridad de los operadores. 

20. La InstrumentaCl6n d.lal'lo 1920 a 1950. 

En esta .tapa, SI desarrolla la Instrumentación m.cánlca y neumática, 
permitiendo la construccl6n de cuartos d. control adyacentes al proceso, en donde era 
pOSible centralizar los Instrumentos de control y registro necesarios en el proceso_ 
Algunas de las desventajas de este tipo de InstrumentaclÓn son las siguientes: 

o Poca exactitud en el control. 
o Poca calidad en el prOducto terminado, 
o Frecuente descallbraCl6n de la InstrumentaCl6n. 
o Dificil entonamiento de controles. 
o Dificil mantenimiento. 

30. La instrumentaCl6n del ai'io 1950 a 1960. 

En esta década se desarrolla la instrumentación electrÓnica pero con grandes 
limitaciones, principalmente por el tipo de componentes utilizados (bulbos), ya que entre 
airas cosas ocupaban gran espaciO, manejaban altos voltajes, consumian mucha 
energía y eran muy fragiles. 
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40. La Instrumentación del ano 1960 a 1970. 

En esta etapa se desarrolla la Instrumentación electrónica de estado sólido 
(transistores), de tipo analógica, con la consecuente mlnlatunzaclón del equipo 
electrónico, lagrandose con esto Incrementar la Información del proceso por área 
determinada en los tableros de control. Algunas de las desventajas de este tipo de 
Instrumentación son: 

• Problema. de anlropot'cnla. 
• Problemas de alambrado. 
• Oeflclente manejo de Información. 
• Olficultad en el entonamiento de controladores. 
· Frecuente y dlflcil mantenimiento. 

50. La Instrumentación del ano 1970 a la fecha. 

Oelde .1 afio 1970 •• l"Ia v.nldo desarrollando la Instrumentación electrónica de 
estado sólido d. tipo digital, con las siguientes fllosofias de control: 

a) Slst.mas d. adquisición de datos. 
b) Sistemas de control supervisarlo de set-polnl. 
e) Sistemas d. control digital directo. 
d) Sistemas de control distribuido 

2.1.1. SISTEMAS DE ADOUISICION DE DATOS. 

Esta fllosofia de control utiliza la Instrumentación electrónica de tipo analógiCO y/o 
digital para el control automatiCO del proceso y en forma paralela, las senales de los 
transmisores de campo son enviadas a los controladores (indicadores '110 registros); y a 
una computadora. la cual recibe en forma precisa, eKplícita y ordenada la Información del 
proceso, La computadoraasu vez entrega esta Información (datoS) al operador a través 
de convenlenleslnterfaces hombre-méqulna, eliminando 851 los problemas en el manejo 
de información . 

.. '.' 

SISTEt..\A DE ADQUISICION DE DATOS 

Como la computadora está recibiendo las sena les de proceso en forma paralela a 
los controladores, indicadores y/o registros, si la computadora falla no se tendrá 
directamente ninguna influencia sobre el proceso, ya que la computadora de este tipo de 



filosofía trabaja en linea drculto abierto, Algunas de las desventajas de este tipo de 
fllosofia son: 

- Alto casIo de fa computadora. 
o Dificil mantenimiento de la computadora, 

21.2. SISTEMAS DE CONTROL SUPERVISORIO DE SET·POINT. 

Esta f1lo,ofla de control utiliza la Instrumentación electrór'llca de tipo analógica o 
dlgllll, para el control automitlce del proceso y en forma paralela, las sel'lales de los 
transmisores de ctmpo IOn enviad ••• 101 controladore. y a una computadora, en la 
cUII 11 encuentra el modelo ml1emitlco del proceso por medio del cual es posible 
determinar el \lalor del •• t-polnt (punto de aJuI'.), que debe tener el contre'ldor. Este 
"'llor de IIt-polnt lo Invla I1 computadora al controlador electrónico analógico o digital a 
trav's de convenlentlllnterfaClS. Algunal de ' '~ ~"~venl.Jas d~ c:sle tipo de fllosofias 
Ion: 

• Ano costo de la computador •. 
- Dlflcll mantenimiento de la computadora. 
o Conoclmlento prediO del modelo malem'tlco del procela . 

• . , , ' • 

,',-"'"''°,1''''' • 
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SISTEMA CE CONTROL SUPERVISORIO 

21.3. SISTEMAS DE CONTROL DIGITAL DIRECTO. 

En esta fllosofla de control IItlste una computadora que realiza directamente el 
control autom'tlco del proceso, Ea decir, en este tipo de fll050fla se Incorpora en la 
memoria de la computadora las subrutinas desempeñadas por loS controladores, asi 
como el modelo matemético del proceso. 

En los sistemas de control digital directo, las señales de proceso son redbidas por 
la computadora a trav.s de convenientes Interfaces y despuéS de ser procesadas son 
enviadas a 105 elementos finales de control. En este tipo de filosofia 51 la computadora 
falla. se perdería el control automatico de la planta. ya que la computadora se encuentra 
con el proceso en linea circuito cerrado. Algunas desventajas de este tipo de filosofia 
son: 
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• Alto costo de la computadora. 
• Dificil mantenimiento da la computadora. 
• Para respaldo del sistema s. requiere de una computadora adiclonal. 
• Se requiere conocer el modelo matemático del proceso. 

I I 
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SISTEMA DE CONTROl. DIGITAl. DIRECTO 

2,' ,4, SISTEMAS DIGITALES DE CONTROL DISTRIBUIDO, 

En el .1'10 de 1971, con el de •• rrollo de nueval tecnologlal, IIlogr. reduclr el 
tamal'lo de 101 co."ponentn electr6nICOl. Ileenzando con ello la Integrlcl6n de elenlos 
de trlnllllorel en unllola unidad IIlmada "microproceSador". 

En el 11'10 de 1976, H logra apllclr por vez primerlel mlcroprocesador.1 control 
.utOrMUCO de 101 proc8soslndultnaln, .bnendo palO. unl nue'" estrategl' de conlrol 
lI.mld. Slltemll DIgIt.ln dt Control Dt1tribuldo. Elt. nut"a fllOsofl. de control llene 
grandes .... nt.¡ •• y resuelve las des .... n!.Jas de liS flloloflas .nteriores. 
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SEÑALES DE ENTRADAS Y SALIDAS DE PROCESO 
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2,2,·INSTRUMENTACION y CONTRO~, 

los procesol indullnales Uenen diferente. vlnables, por lo que para mantener el 
control automático del ml.mo, necesanamente 11 debe mantener el Control Automatico 
sobre cada variable de procelo. Ello último le logr. por medio da un CirCUito de Control. 
En olral palabras, un clrcullo d. controllllncargari de controlar una o más vanable. de 
procelo. ~or la razOn anleriOr, .. definirán lal variable. de procelO y el circuito de 
conlrol, .11 como lal pan •• que lo conllituyen, 

Una vanable d. proceso •• cualquier condición o .,tado del material del proceso 
que elli sujeto. cambiar, Las variable. de 101 Procelo, Qulmicol l' pueden CI.I¡fll'"'lr 
de la forma siguiente: 

¡CllllrlClClOj 
.le lu 

IlvII'I.bln dt I 
,p~uo 

I .Ivanablet rtlICIO~ 
con la tntt'l' I 

Vanablfl ttllClO~ 
2 • eon I1 ,anudad y el 

po" 

Vanablfl ttllCl0nacW! 

con lu caraclenlllcu 
l· 

tili,u y ¡¡ulmieu del 

malIna! 

, 

.) TempersN~ 

b) P1T11on)' .... aclO 

el Ele~:\n'ldad 
d) Sonido 

el RadllClOn 

1) FlUJO 

bl NI\tl 

el Pew 
d¡ VclO\:ldad 

1) Denlldad 

bl Hwncdad 

el VIKOlldad 

d) Compollclon 

el p, H 

De 181 'Variablel enUltadas, exilien cualro de ellss que generalmente se presentan 
en 101 procelol Indultrlales y Ion 1.1 variable flUJO, la van'able nivel, la variable presión y la 
variable lemperatura, 

Por olra parte, el Clrcuilo de Conlrol, el aquel que se encarga de mantener 
automéUcamenle conlroladal las ... anables de proceso, b~IO ciertos limites, Las partes 
que constituyen un circuito de control .on le. que se mueslran en la Fig. (2.1). 

1.- Elemento de medición. Son aquellos elemenlos que detectan los cambios de la 
variable conlrolada, es decir, son lo. elemenlos que delerminan la eXistencia o 
magnitud de una variable. 

2.- Elemento de control. Son aquellos elementos o mecanismos que miden el valor de 
una canl"jad o condición variable, auxiliados por los elementos de medición, y operan 
para mantenerla dentro de Sus limites realizando tres funciones básicas, detectar la 
variable controlada, compararla con el valor deseado y proporcionar una señal de 
correción, 
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3,· EI.m.nto primario, Es el primer Instrumento que detecta o sansa el valor de la 
variable de proceso y cuya salida asume un estado predetennlnado e Inteligible que 
corresponde II valor de la detección, El elemento primario puede estar Integfado con 
otros elementos funcional .. del drculto de controL 

ot,· EI.m.nto •• cundario o transmisor. el el dispositivo que detecta la variable de 
proceso por medio de un Ilemento primario y que tiene una salida cuyo valor en el 
litadO .. tabl. cambia únlcament. tn fund6n dala variable de proceso, La IItllles 
enviada II controlldor, por medio d. unl .. tlal neum.tlCI con un ringo de 3-10 
Iblin2 o bltn unl Htll' .lktt1cI con un rango de 4-20 mA ( .. tOI rangos de setlal 
neumjtlea 'J elKtrk:a lOf1 k)s mj. comúnmente usados), 

5.- Controlador. eltl unlded recibe 111 ""'al enviada por el tr'n~m¡~or '1 reallL dos 
funclones: 

., 
• ~ 1oI! " -

, ',1 
_'1'., 

... ' "~ 

l,! \I:-~:c. 
:.¡ ':')1.)." _ 
j,¡l1L,.~ • 

(!i,¡'-',:" 

P"'IoIII,>-·. 

Flg. (2,1),. Elementos que constituyen un circuito de control básico. 

a) Compara la señal reclbida por el transmisor con el punto de ajuste (sel-poinl, es 
decir, el valor deseado de la variable). '1 si existe alguna diferencia entre estas 
dos, genera una señal de error proporcional a la magnitud del disturbio existente 
en la variable de proceso, 
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b) Procesa la señal de error por medio de los modos de control, los cuales generan 
una sefial correctiva que es enviada a el elemenlo final de control para minimizar 
al máximo la desviación existente entre el valor de la variable de proceso y el 
punto de ajuste la leflal correctiva envIada a el elemento final de conlrol puede 
ser neumática o eléctrica, de 3-151b/1n2 o 4·20 mA, respectivamente. 

6.· Elemento ftna' de control. Este elemento recibe la senal correctiva del controlador Ij 
actua directamente lobre la variable manipulable para mantener ésta en los limites 
deseados. Generalmente, el elemento final es una válvula de control, aunque en 
ocasiones luelen ser mamparas, persianas, etc. 

7.· Variable manipulable. El aquella que ae puede hacer cambiar directamente con el 
elemento final de control. 

l.· Variabl. controlada. Ea .quella que le mide por medio del elemento primario y se 
desea controlar bajo denoa limites. 

Q •• Punto di aJult •• Se le conoce lamblen como set-polnl y es el valor deseado de la 
variable de procela. 

10.· Modo. d. control. Son 101 metodoa utlUzadol por 101 controladores para 
conlrarreltar la desvladón de una se"al de su punto de ajuste. 

Por lo anterior. se define a la Instrumentación Ij Control Industrial como aquella 
que estudia los diferentes dlsPOlltlvos existentes en un circuito de control, así como, la 
aplicación correcta de 101 mismos, para mantener controlado automáticamente un 
proceso Industrial. 

2.3., CIRCUITOS DE CONTROL. 

Los clrcultol de control le claslflcan en dos grandes categorías, los sistemas de 
control en circuito abieno o abiertos y sistemas de control en circuito cerrado o cerrados. 
La forma de dlstlngulrtos la determina la acción de control. 

2.3.1. SISTEMAS DE CONTROL EN CIRCUITO ABIERTO. 

En estos circuItoS. la acción de control es Independiente de la señal de sanda. La 
señal de salida puede cambiar su valor en función de la vanadón de otroS parámetros. 
(penurbaciones). En la FIg. (2.2) se muestra un sIstema de control abIerto aplicado a un 
reboner (calentador) y su diagrama a bloques se muestra en la Fig. (2.3) 

En ta Fig. (2.2), con la estación de control manual HC, se fija un determinado 
gasto de vapor, el cual es estimado en base a la experienda del operador para obtener 
una detemlinada temperatura de salida. La temperatura de salida puede cambiar por 
variaciones de la entrada (carga), presión del vapor, etc. 
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Flg. (2.2).- Calentador (RebOllar) con control abllno. 
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Flg. (2.3).- Diagrama a bloques de un circuito de control abierto. 
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Los sistemas de control abierto tienen las siguientes características: 

• la habilidad que éstos tienen para ejecutar una acción con exactitud está determinada 
por su calibración. Calibrar significa establecer o restablecer una relación entre la 
entrada y la salida con el 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 e'ecto de las perturbaciones que 
son directas y no hay po$lbUldad de controlar, se tiene medlci6n de salida. 

2.3.2. SISTEMAS DE CONTROL EN CIRCUITO CERRADO (FEEDBACK) 
RETROALlMENTADO 

Los sistemas de control en circuito cerrado retroallmentado son aquellos en 10$ 
cuales, la acción de control es en cierto modo dependiente de la salida. A este circuito se 
le denomina de prueb .... rror, 

La retroalimentación se define como la propiedad de un sistema de control que 
permite que la salida (O cualquier variable controlada del sistema) IIa comparada con la 
entrada al .Istem. (o con un. entrada a cualquier componente Interno del sistema o con 
un subsistema de 6ste) de tal manera que se pueda establecer la accl6n del control 
apropiado como funCión de la entrada y .allda. 

Existen dOI tipos baslcos de retroallmenlación en lazo cerrado: Positiva y 
Negativa. La retroalimentación negativa" el mecanismo béslco de los sistemas 
automatlcos. 

La retroalimentación poIl!l\la " una operación que aumenta el desbalance, es 
decir, Impide ¡a "tabllldad del .Istema. Asl, por eJemplo, cuando le !Iene un controlador 
de temperatura con retroalimentación pOSitiva para Cillenlar un cuano, aumentaria el 
calor cuando la temperatu,.. e'tuvler. arriba del punto de ajuste y se apagarla cuando 
estu\llera abajo, Los sistemas con r.troallmentaclón posltl'/a estarian en un extremo u 
airo. Obviamente ISta propiedad no es aprovechable para el control. 

La retroalimentación negati\la trabaja para restablecer el balance. Si la 
temperatura " muy alta, el calor es reducido. La accl6n tomada es manipulada 
negativamente, 

El sistema de control retroallmentado aplica la retroalimentación negativa y puede 
absorver las influencias de otras variables que afectan el procesa y no san controladas. 
Como un ejemplo de este tipo de control se puede analizar un reboller (calentador) y Su 
diagrama a bloques, mostrado en la Fig. (2.4) 



En este 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 caloriflco. presión, etc, Las principales caractemtlcas dE:: 
este sistema son: 

- Aumento de la exactitud. Por ejemplo, la habilidad para reproducir la entrada fielmente, 

• Efectos reducidos de la dlstorsl6n, 

• Mas eSlabllldad que elllltema preallmentado 

• Mis conocido, le necesita poco conocimiento del proceso y le puede medir el valor de 
la variable controlada, 

I..as princtpales desventaja. Ion: 

- No le puede controlar el efecto de laa perturbaciones, antea de que entren al proceso. 

• No ae ellmlnln por complelo 1011lempoa muertos y Ilempos de reapuesta del proceao y 
de loa elemental de medlci6n y transmlal6n, 

• Mis caro, COmplejo, mantenimiento dtflcil. 

- Inherentemente es Inestable con respecto al abierto. 

2,3,3, SISTEMA DE CONTROL EN CIRCUITO CERRADO (FEEDFORWARD) 
PREALIMENTADO, 

En lile Ilsteml .e relllza 11 medlci6n de II vlrilble de entrada al proceso 
(perturbacl6n principal) y H compI,.. con el vllor deseado de II perturblci6n (ael-polnl) 
y el error ae trltl con 101 modos de control, mand*ndoSl una seflal de correcclón al 
elemento flnll de control, El dlagraml I bloques ae muestrl en la FIg. (2.5), Es 
Importante Icllrar que este circuito de control no mide el valor de la variable controlada y 
su control depende de los I¡ustes del controlador y del conocJmlento del proceso. 

Las principales ventajas son: 

• Elimina los retrasos por tiempos muertos. 

Las principales desventajas son: 

- Muy caro (lo caro no depende del numero de Instrumentos, sino que es debido al 
análisis del proceso). 

• Poco conol"ldo. 
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Flg. (2.4).- Calentador (Reboller) con circuitos de control cerrado y su diagrama 
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~ Si no se conoce bien el proceso puede ser muy inestable y en atQunos casos 
inapropiado para utilizarse . 

• Se debe tener el modelo matemático del proceso. 

~ No se liene medición de la variable controlada. 
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--- 1-- r 

.1 

. ... ~ 

1 

.. ., 

.. _~-

,1;'" 
w· .. e,," • 

Flg. (2.5).~ Diagrama a bloques del control preatimentado (feedforward). 

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

De lo anteriormente "isto se puede resumir que las partes de un circuito de 
control básico, Fig. (2.5), son las siguientes: 

a) El proceso o secuencia de operaciones en los cuales la "ariable "a a ser controlada. 

b) El medio de medición o elemento primario de medición, el cual mide el "alar de la 
variabte controlada y la transmite eléctrica o neumáticamente al controlador 
automático. 

c) Una fuente de referencia o ajuste {Set-poin!) que suministra e indica el "alar deseado o 
prefijado de la variable. 

d) El controlador que funciona parl=l obtener la mínima des"iación o error entre el "alar 
deseado de la variable y el valor de la "ariable controlada. 

e) El elemento flnal de control que ajusta el "alar de la "arlable manipulada para obtener 
en la variable controlada el "alar deseado de la variable. 
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De los incisos anteriores, el proceso esta compuesto por equipos y lineas por lo 
cual no es un instrumento y lo que interesa en él son Sus caracteristicas dinámicas. Los 
incisos (b), (c) y (d) son instrumentos y pueden existir en una sola unidad o por 
separado. La última parte, inCiso (e), el elemento final de control es normalmente una 
vátl/Ula de control, aunque en algunos casos puede ser un equipo (bombaS o 
compresores de velocidad o frecuencia variable, etc,). 

2.5.- EL CONTROLADOR AUTOMATICO. 

El controlador automático es la parte fundamental de todo sistema de control y 
está compuesto básicamente por dos elementos: un comparador, por medio de! cual se 
compara la sena! detectada del proceso con una sena! equ!valE. ,te di valor deseado, 
producitlndo una senal de error y un elemento el cual aplica los modos de control para 
hacer el trata:niento adecuado del error y aplicarlO al elemento final de control. El 
diagrama a bloques de un circuito de control se presenta en la Fig. (2.6). 

donde: 
E.- Variable controlada. 
p.- Valor deseado de la variable (sat-point). 
e.- Error o desviación. 
s.- Señal controlada. 

2.6.- MOOOS DE CONTROL. 

Los modos de control se aplican a circuitos de control feedback, retroalimentados, 
e indican la forma en que el controlador corrige las desviaciones o errores. 

Los modos de control existentes son: 

al Proporcional (P) 
b) De dos posiciones (si-no) (on-off) 
e) De dos posiciones con banda muerta. 
dl Integral (1) 
e) Derivativo (O) 
f) Combinada (PI, PO. PIO) 

La operación es de dos posiciones cuando la señal correctiva sólo puede tener 
dos valores iguales y de signo contrario. La acción será proporcional, integ~al o derivativa 
cuando la senal correctiva sea un valor proporcional, inlegral o derivativo de la señal de 
error. Solamente se estudiarán los modos de control y el controlador como una caja 
negra en la que sólo Importarán las reladones de entrada y salida. 
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Flg. (2.6).& Circuito de control cerrado retroalimentado. 
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El circuito o dispositivo común en todos los controladores es el comparador, el 
cual resta el valor deseado de la variable (sel-poin!) P del valor de la variable controlada 
E. La diferencia constituye la señal de error 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 (sel-poinl) puede fijarse a 
volunlad en el controlador por medio de una perilla o de algunos mecanismos. Todos los 
controladores además de presentar un tipo de aedón especifica (modos de control), 
presentan otra característica que depende de la relación existente entre la señal de 
medición y la señal de control. Esta acción puede ser. directa, cuando el aumento en la 
señal de medición produce un aumento en la señal de controlo Inversa cuando una 
disminución en la señal de medición produce un aumento en la señal de control. 

2.6.1. CONTROL PROPORCIONAL. 

Este tipo de modo de control proporciona una salida Que cambia 
proporcionalmente con el error del sistema. O sea: 

SO" 
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donde G es la ganancia del controlador o ganancia proporcional. Se puede decir que la 
ganancia indica cuanto cambia la variable de salida por unidad de cambio en la función 
de transferencia (forzamiento) o variable de entrada. es decir. la ganancia define la 
sensibilidad del controlador, o en su caso, del proceso. 

La gananCIa se define matematicamente como sigue: 

K = ~Q :: ¡\ variable_de_~i~ 
.1\1 .1\ variable de entrada 

Ahora, como el error en un momento dado es positivo o negati .... o, se debe tener 
un valor conslante, el cual se le sumará o restará al valor del error. Por lo Que: 

S=Ge+C 

donde C es la constante de salida del controladr-- v es ajustable ('!"pendiendo de la 
condición del sistema. La ganancia se le denomina proporcional porque eslá en función 
de una banda proporciona1. 

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 posición 
externa a la otra y es función inversa de la ganancia. 

G'" I 
B.P. 

G{%) = _ 100% 
S.P. m% 

Por lo Que la ecuación general Que rige al modo proporcional es: 

1 s= -(E-P)+C 
S.P. 

(2.1 ) 

De la eco (2.1) se deduce Que la posición del elemento final de control S es 
directamente proporcional al error e In .... ersamente proporcional a la banda proporcional. 
Lo anterior se muestra en las Figs. (2.7) y (2.8). 

Como se puede observar en la Fig. (2.7), cuando a.p. = 50%, una .... ariación en la 
entrada de 25 a 75%, corresponde a una variación en la salida de O a 100%, cuando 
e.p. = 100% una varladón de O a 100% en la entrada origina una variación de O a 100% 
en la salida. Con un e.p. de 200%, una varladón en la entrada de O a 100% corresponde 
a una variación de 25 a 75% en la salida lo Que se Interpreta como Que el elemento final 
de control no abre. ni derra totalmente. 

Obsérvese que las líneas 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 se manda el 50% de 
la señal de control en la salida S, se mantendré el valor deseado en la entrada por lo Que 
el controlador es previamente calibrado para tener este valor. 
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Flg.12.7) .• Efecto do ~ vol1o_ dolO bonda proporQonalon la so~al do salida. 

Flirt el CI.O In QU' H tlenln dlflrenlH vllores de .etopolnt (FI), manteniendo 
eanSllnto • e • 50% Y B.P .• too% H tlon. lo que H mue.tra en la FIg. 12.B). En .," 
.e puede Iprecllr Que cuando H varil 1I Ht-polnt, la recta d. operacl6n •• desplaza en 
forma plrat.ll, modificandO con •• to 11 satldl ·5· del controlador aumentándola o 
dlsmlnuyindoll. AII.pacto de vinar el.llopolnl, "llllama reaJustl manual, 

, 
.' 

.' 

. ... 

Flg. (2.8; • Efectos de la variación del Set-Polnt (P) en ta señal de salida. 
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Es conveniente aclarar que cuando el controlador proporclonal se hace 
Interaccionar con el proceso, se presenta una caracterlstica inherente que es el 
corrimiento. En la FIg. (2.9) se muestran unas gréfleas en donde se observa como afecta 
la banda proporcional en la respuesta del proceso. 

\>' I 

! __ .~ __ . ________ .l __ .... __ 

B.P. and1a. '2~% 
12~%. B.P. media. 7~% 
0% e e.p. angosta e 75% 

1 , ,. 
,,_, I 

" . 

• • 
'\ "',1' .. .', ' , .. 

- . 

Flg, (2.').- Re.punta de un circuito de control en modo proporcional. 

Oe la FIg. (2.9) .e obServa que la estabilidad es mis rapida para banda 
proporcional ancha, .610 que el conimlento aumenta su amplitud con el 'v'alor de la banda 
proporcional, de tal fonna que le tiene que equilibrar el tiempo de estabilidad y el .... alor 
del conimlento. El ajuste de la banda proporcional depende del proceso especifico que 
se trate. 

Resumiendo las earacterlstleas del control proporcional, son: 

• Una velocidad de reaccl6n lenta pennlte banda proporcional angosta. 
• Los atrasos de transmlsl6n y tiempo mueno requieren banda proporcional ancha, 
• Un cambio de carga grande causa una desviación sostenida de la variable. 

SI el proceso tiene gran capacidad, atrasos de transmisión y tiempos muertos 
pequei'1os, la banda proporcional apropiada sera pequei'1a, 10% o menor. 
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El control proporcional 18 puede aplicar cuando: 

1 ).- No hay cambios di carga rápidos. nllenlos. 
2).- No hay grandn _ de transmisión y tiempo mueno. 
3).- La velocidad de reaccl6n dll proceso u Ion1l. 

2.6.2. CONTROL DE 005 POSICIONES (ABIERTO CERRAOO : ON-OFF). 

CUlndo le empl •• control d. dos POSk'JonU en un proceso, ti elemento final dI 
control Idoptl un. de IQ(tment. dos posk:Ionn poslbln, dependiendo " II vanable 
controlad. n1l .mbo o .bojo del H1-po1n1. Por ejemplo. un. válvula de control utaré 
compl.tament. Iblerta o cerrldl; pir8 que tal COSI lucedl, .. lCtuac10r de dicha válwt:o 
debo recibir 1610 dOS Vltorn dWerenln d. presión (comúnmenll.1In",,,,n puede "a1l ... 
d. un .Cluador 01_). lo cuellmpllc:a que le .. lid. del eontroltdor .... o le mlnlma 
prellón pollble, o la mOlma, S. dice .ntonces Que el controlldor ti de dos posiciones o 
de TOOO, NADA. 

El control de dOI posldonn .. un caso particular dll control propordonal. 

JMAXIMA CUANDO E ~ P 
SALIDA (5) • lM1NIMA CUANDO E < P 

El control d. dos posiciones le logra de la slgulent. forma, del control 
proporclonal le llene Que: 

S. G(E-P). C 

SI C. O 

S· G(E-P) 

Par. latlsfacer que E > P produzca máxima salida, SI logra si la ganancia G~, 
el dedr, la banda proporcional e,p, • O, 

S. 11m G(E·P). x: 
G •• 

Cuando: 
E<P 

s s lim G(E.P) = -r , .. 
Un valor dI S Infinito se Interpreta como la máxima salida y un valor menos 

Infinito se Interpreta como la mrnlma salida, por lo que se cumplen las dos posiciones. La 
FIg. (2.10) ml..oestra Iste fen6meno, si FI = 50%. 
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Este tipo de control se aplica en condiciones de alanna. paro o arranque y es 
adecuado cuando: 

a) No hay atrasos en la ttansmlsl6n y tIempos muertos. 
b) LI velocidad do reacción .. lenta. 
e) Cuando no hay cambios grandes ni frecuentes de carga. 

\ 

,XI -__ .• 1:(' 

•• -t .. ! 

1
'-1 -1 -, -1-+ 

e' • __ I.P - --.. :,:;, .- .. IX1 

Flg. (2.10).· R .. "" .... del control do dos pc"clonOl. 

La principal desventaja di nte modo d. control es que en procesos elellcos, 
donde .. requiere mucha precillbn, el funcionamiento excesivo dana el controlador y el 
equipo. Como ejemplos de estos controladores le tienen: relevadorls. fusibles, válvulas 
de legUridad, Interruptores. ItC. 

2.6.3. CONTROL DE DOS POSICIONES CON BANDA MUERTA. 

Este tipo de modo de control .. utiliza par. evitar el funcionamiento excesivo del 
antenor. En este tipo de control le fijan 2 puntos de ajuste, un Inferior PI y un superior 
P~, existiendo una banda dlferendal o muerta como 11 muestra en la FIg. (2.11). 

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

¡MAXIMA E > P, 
SALIDA· VALOR ORIGINAL PI <: E <: P_ 

MINlMA E <: PI 

La eCl'1ci6n que l1ge el comportamIento de este modo de control es una funci6n 
no continua. 



1) lim G(E·P¡) .. +.c E> p¡ (ZOTll5upmor) 
u • ., 

SALIDA (S).. b) Valor original + lim G(E. p¡) + lim G(E· PI) PI < E < p¡ (zorut l' .,.na) 
o-~o o .0 

, . 

f .' • 

. ' 
Flg. (2.11).- RespuHta del modo de control de dos poslclones con banda muerta, 

Como te puede obteNlr en II ecuación anterior. este modo de control es un 
Ilsteml de ganlncla variable (dentro de la blndl muerta G • O Y fuera G • :1';) y 
memona del último valor Intes de entrar en la banda muerta. 

2,6.4, EFECTOS DEL CORRIMIENTO EN EL MODO PROPORCIONAL. 

A contlnuaclón se hace una demostración matemática aproximada que explica el 
porque siempre existe un corrimiento en la aplicación del control proporcional entre E y 
p, En la FIg. (2.12), se tiene un circuito de control; en el que por comodidad se supone 
un proceso con G • " lo mismo para la v.lvula de control, el transmisor y los elementos 
de medición. Se anallzará que condlclón debe cumplir la ganancia del controlador para 
eliminar el corrimiento. 
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Flg. (2.12),a Circuitos di control retroalimentedo simpltflcado, 

De I1 FIg. (2.12)," Hene: 

s • 01 Y como el proceso tiene G • 1 

p. E -l. Ge·I. t(G -1) 

SI p. E no .xlstl con1mlento 

Dividiendo E en P de 11' eca. (2.2) y (2.3) se tiene: 

E Oc O . 
P (O .¡}e O·] 

E O 
- • .. 
p O·] 

(2.2) 

(2.3) 

(2.4) 

Par. que la eculdón anter10r cumpla la condición ~ = E, G debe tender a un 
valor In1'nlIO. Del In.llsls y di la eco (2.4)'1 concluye que el corrimiento depende del 
valor de I1 gananda del controlador, pero es conveniente mendonar que no debe 
ajustarse G I un valor muy grande, debido a que el sistema se hace Ineslable. 
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2.6.5. CONTROL INTEGRAL (REAJUSTE AUTOMATICO O RESET). 

Este modo de control siNe para evitar el corrlmiento caracteristico del modo 
proporcional. El efecto !:Iue produce e' reajuste automático es la repetición, de la acción 
proporcional, h.stl ,liminar .1 con1mlento, aln importar la posición del elemento final de 
control. L. •• unidad •• que nonnalmlnl. 11 Ulln Ion repeticiones por minuto, lo que 
significa e' número de veces que repite 'a lcel6" Integral. " efecto proporcional, 

La ecuación di' modo Integral n: 

donde ( • reajuste lutom'tlco In ,.petldonesl mln. 

Derivando IIIC. (2.!S) le llene: 

d. - • Ore 
di 

r • 
~ 

T, es l. conl'ant. de acción Integral. 

(2.5) 

(2.6) 

De la le. (2.8) l. obterva que la accl6n del elemenlo final de control IS: 

al Directamente propordonall r. 
b) Dlrectllmentl proporcional. G. 
el Directamente proporcional 1I error l. 

SuponiendO que l. tiene un controlador con B. FI .• 100% '1 un error de e • 10%, 
r· 1 rep/mln '1 At • 1 mln. 

L I j' •• S·Or (c)dt Te· - (Irqllnun) O.ldt ... 0.5 
I " 

• 0.1 T 0.5 • 60"1. 

AClul se observa C1ue la acción Integral corrige 10% en 1 minuto. Ver FIg. (2.13). 

Resumiendo, el modo de control Integral se utiliza cuando: 

1 ).- No ha'l cambios grandes '1 frecuentes de carga. 
2).- La respuesta del proceso sea r'plda, como es el caso de flujo '1 presión. 

El modo Integral tiende a generar Inestabilidad 'la que tiende a saturarse 51 se usa 
en proceso~ discontinuos, '11 que cuando el proceso es dfltenido, la variable medida 
cambia en gran cantidad de valor hadendo C1ue el controlador detecte un gran error. el 
cual es Integrado llevando el controlador a saturación. 
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Flg, (2.13), .. Respuesta del modo Integral a un. función escalón. 

2.6.6. CONTROL PROPORCIONAL INTEGRAL. 

aeneralmente el modo Inlegral con su eslabllldad en el punto de control se utiliza 
con el control properclona' con Su I,tabllldad Inherente. La respuesta de cada uno de 
eslol control ..... Justlble V la "labilidad di la vlr1able depende del ajuste del 
controlador. este tipo di control •• e' que l' us. con mayor frecuencia. 

LI eculclón que nge este modo es: 

S· Q(c'" ri~dI + el 

SI SI lupone que l' un Iste control en un proceso con una velocldad de 
r .. celó" V un 11r •• o d, trln.mlltÓn moderado. con un tiempo muerto muy pequel'lo, 
cuando hly un cambio en 'a carga, 'a acción de control'l observa en la Flg. (2.14). 

L. banda proporcional llene un valor constante para todas 'as curvas, Cuando la 
veloctdad di ajuste ",. es cero, el control se lIev •• cabo unlcamente por el modo 
proporcional. La 'Vanadón soatenlda de la 'Variable es tlpica del control proporcional. 
Cuando la 'Velocidad del Integral tiene un 'Valor pequer'lo, la V1Jelta de la 'Variable al punto 
de control ea lenta pero al fin el corrimiento se elimina. 

Conforme aumenta la 'Velocidad del Integral, la V1Jelta de la 'Variable al punto de 
control es más rápida, pero una 'Velocidad mucho mayor. produce una oscilación 
excesl'VI Intes de alcanzar un 'Valor estable. Algunas 'Veces permanece la oscilación 
Indefinidamente. 
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Flg, (2,14) •• Ajusto do lo veloddod dolntogrol poro control proporcional con 
Intogrol. 

L. banda proporclon.1 en "ti tipo de control se puede .jultar "paradamente, 
ver FIg. (2.16). Un cambio en l. banda afecta proporcionalmente'. velocidad del Integral. 
SI l. banda l. reduCl, 'a vll1at»e controlad. re;rna mi. "pldamente al punto de 
control, l' l. banda H reduce mucho mn, llega un punto en el que .1 tienen 
ascll.clon.,. 

Disminuyendo la banda proporcional, II consigue un más r.pldo retomo al punto 
de control pero tlrnbl6n .1 Introduce un. osdlaclón, En .ste ejemplo, la banda 
propordonl' óptlml .. de ~'It, Los .trasol en la transmlsl6n requieren una dlsmlnudón 
di" veloddld dlllntegl'll pafl evlter IlI:cellva osCllacl6n. 

Flg. (2.15).- Ajuste de la banda proporcional para control propOrcional e Integral. 
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cuando se dice que la acción del control derivativo tiene un ajuste de dos minutos, 
slgntflca que la acción del controlador derivativo se anticipara dos minutos en su 
respuesta a la .celón del control proporcional pal'l controlar el proceso. 

Conde: 

L.a ecuación de este modo es: 

S_OTdde+c 
di 

Td • edel.nto en mlnutQl. 

Resumiendo: 

Este modo de control .. 8Clecuedo cuando: 

1) Existen .trllOI en II detecd6n y transmlll6n de la vlriable medldl. 
S) Cu.ndo 101 procelOl no Hin NIdOlOl como en 1I caso del flujo o presión de IIquldos. 

2.8.8. CONTROL PROPORCIONAL DERIVATIVO. 

LI .pllClclón de' control derlvltlvo p.r. contrarrestar 101 efectos del tiempo de 
relrllO le vln In l. FIg. (2.16) L.ldldOn del rata.n un control proporclon.1 derivativo 
reduce II dllvllclón mplml. LI ventaJI mlyor .. obtiene II reducir milO menOI I la 
mitad el perlodo d., cldo. LI vlriabl. controtedl vuelve II punto de control en II 4' parte 
delllempo requerido sin e' control derlvltlvo. 

L.I eculclón que comblnllll Icclones proporcional y derivativa es: 

s • O (e + Td ¡) 

p >' o so 
, , J .~: 

1-, ' . ' 
Flg. (2.16).- Control proporcional con Integral contra proporcional con Integral y 

derivada cuando existen atrasos en el tiempo de respuesta. 
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En la FIg. (2.16) la banda proporcional tue reducida y la .... Iocldad del reajuste 
Integral ",.. fue aumentada considerablemente, produciendo una accl6n correctiva mucho 
mayor. Como se puade observar, si H usa el control derivativo, los ajustes del control 
requieren cambios. 

El m'sllrio probleml In 101 atrl'OS" lI presencia de Itraso, en la transmlsl6n, 
ya que Produce ItrlsOl en el cont~ o II medlcl6n, aumentando Isl, el número de 
capacidad en el ,Isleml controlado, En e.tl ca.o se emplea el control derivativo para 
contrarre.tar 101 efectOl de los'traSOl. Esto .. puede .predar en la FIg, (2,17) con un 
conlrol particular, 

I ~ 
I / 
) 

i 
I 
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Flg. (2.17~~ Control proporcional con Integral contra proporcional con Integral y 
derivad. cuando existe atraso en la transmlsl6n, 

El control derivativo es efectivo cuando hay atrasos en la transmlsl6n, control y 
medlci6n, ya que l' el único medio para llevar I cabo el cnntrol. Los ajustes del control 
derivativo deben ser cuidadosos ya que la denvada grande causa excesivas oscilaciones 
y 8e opone a cualquIer cambio ,",pidO en la variable, ya sea que se aleje o se acerque al 
punto de control, Cuando el tiempo del derivativo es pequel'lo. se origina una oscllacl6n 
que se debe a una banda proporclonal angosta y a un Integral grande, El periodo del 
ciclo es mucho mayor que el periodo causado por el derivativo demasiado largo. esto es 
un medio para reconocer la causa de la oscllacl6n excesiva, 

Las c\","Vas de la Flg, (2,16), muestran la Influencia establlizadora del derivativo, 
Las bandas más angostas se logran gracias al efecto establlizante del derivativo, Si se 
reduce la e,p. una disminución del Td puede producir una oscllaCl6n debida a lo angosto 
de la e,p. y la ausencia de la Influencia estabUlzador. de este, 
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Para cambios de carga rápidos es posible ajustar el tiempo del derivativo a un 
máximo de tal manera ~ue la accl6n correctiva empiece antes ~ue la desviación se 
vuelva .xcellva. 

, , 8 ~ 

' .. ,' 

Flg, (2.11).- Ajulte 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 selección de un modo de control está basada en las caracteristlcas dinámicas 
y estíticas del proceso controlado. el elemento flnul de control, los disturbios y los 
elementos de medición. Generalmente el comportamiento de válvulas y elementos de 
medición es mucho más rápidO que el proceso en sr mismo, de modo que lo más 
Importante a considerar deberá ser el proceso. Algunos tipos de comportamiento 
dlnamrco trplcos de procesos se describen a continuación. 

2.7.1. RETRASO POR RESISTENCIA-CAPACITANCIA. 

Este comportamiento se caracteriza por un efecto de amortiguamiento causado 
por la resistencia y el almacenamiento de materia o energla en un proceso. 

Como ejemplo se puede mencionar el caso de un tanque de almacenamiento. La 
variable controlada es el nIvel del tanque. con una capacitancia grande. Cuando hay un 
cambio brusco en el fluJo de entrada, a la salida se tiene un cambio amortiguado en el 
nivel. La función de transferencia del sistema es: 



'-'--~- .. ,. 

Hes R B 
0,(5) Ú:s·+ 1; SI Q, ~ S 

SI calculamos la transformación inversa, tenemos: 

h(t) " RB (1 •• '''') 

Donde: 

h(t) • Altur. o nivel del1fc¡uldo 
R • Resiltencl. de l. vilvul. 
C • C.pacltancl. del recipiente 
q(t) " GISto 

(2.7) 

Como I1 puldl .prtCl.r d. ,. Fig. (2,19), .1 producto he da unidades de tiempo 
y • este tiempo lB le conoce como "TIempo de respuesta o constante de tiempo del 
1IIIem.- y es cu.ndo l. lalld •• Ic.nza el 63.2% de IU valor en estado estaclonario. El 
retraso de reslstencl. capldtlncla .. presenta en todos los elementos c¡ue constituyen 
un circuito di control. 

2.7.2. RETRASO EN LOS ELEMENTOS CE MECICION. 

Estos retrllol lB pueden dividir en dos grupos: 

.) Rltr.IO In 101 l'lmentos prtmlrtOI. Elte lB debe a¡tlempo d. respuIsta del elemento 
primarto di medición empleado y .1 tipo de variable c¡ue 11 este midiendo, Por 
.j.mplo, 101 medidores de flujo y prel16n tienen un tiempo de respuest. del orden de 
1,8 legundos y los tiempo. p.ra los medidores de temperatura pueden variar desde 
0.6 segundo. p.ra un pirómetro de radl'cl6n hasta 14 minutos para un term6metro de 
reslst.ncl. con termopozo, midiendo aire estático. 

b) Retraso en la tranlmlsión. Este retraso Involucra la resIstencia, ta capacltancla y la 
distancia a 1I cuII debe transmitirse, En la instrumentacl6n electrónica es del orden de 
microsegundos, yen" Instrumentacl6n neumática es de B segundos para 60 metros 
y de 37 segundos a 300 metros, considerando una variaci6n de 3 a 15 psig con un 
tubo de 1/4- de dIámetro. 

2.7.3. RETRASO CE VELOCIDAD. 

Dlstlncla "tl.mpo mu.rto", Como la materia y la energía necesitan un tiempo 
para desplazarse una cierta distancia. Una variacl6n de materta y energia la cual debe 
detectarse a una determinada dlstanda de donde sucedl6 la vari3ci6n, es lo que 
ocasiona el tiempo muerto. Los procesos Industriales tienen básicamente retrasos de 
resistencia. capacltancla '1 tiempo muerto. En las variables fundamentales como presi6n. 
nivel, temperatura y flujo se presentan los retrasos que se muestran en la Tabla (2.2) 
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Flg. (2.18).· Tiempo di respuesta de un sistema de primer orden. 

Tabla (2.2).- RelrasOl en Ila variables fundamentales. 

V.r~bI. .. .... - Presión Nivel Temperatura Flujo 
caracttflsticli 

No. de Normalmente 1 Normalmente 1 Normalmente 2 Normalmente no 
capacitancias o més tiene 

Tiempo de Pequeflo o Pequel'lo o Grande Despreciable 
respuesta medio grande 

Tiempo muerto P.qu.~o Pequel\o Grande Pequeño 

De la Tabla anterior se puede concluir lo siguiente: 

a) La variable presión o nivel en muchos casos se comportan en una forma muy 
parecida, naciendo la aclaración Que para el caso de presi6n en líquidos, se presenta 
una gran diferencia entre las dos variables (para el caso de liquidos Re = 2 sag). 



b) L.a variable mas lenta es la temperatura debido a que en algunos casos se pueden 
tener hasta 14 minutos de retraso por los medios de medlCl6n solamente; a esto hay 
que agregar el tiempo de respuesta del proceso y su tiempo muerto. 

2.7.4. RUIDO DE PROCESO. 

Esta caracterlstlca se presenta básicamente en los procesos rápidos como son 
los procesos en donde se controla flujo, presl6n o nivel. 

2.7.5. RETRASOS EN LOS ELEMENTOS FINALES DE CONTROL. 

Estos retralOl pueden liT muy cortolen el CISO de elementos flnale!'l de control 
tipo electrice (de dos litadOS, .blerto-cerracto), y pueder ,po ....... ' un valor glande para el 
caso de los elementos finales de control mecénlcos. 

En las vil"IUlas de control, el tiempo depende de la Inercia física y la reslstenoa 
por fricción en el v'Slago y el asiento. Las válwlas con excesiva fricción representan 
banda muerta, debido. que .1 aumentar la presión de aire al actuador. la válvula no 
actua de Inmediato y su movimiento lo hace a sallas. 

Es conveniente .oar,r que también el tiempo de respuesta aumenta con el 
Ilmatlo, tipo da vl!lvula y calda de presión en el puerto. Los tiempos pueden variar 
desde O.~ le; plrl los actuadores eléctricos (de dos posiciones), hasta varios minutos 
pira 101 meclinlcoI (neum.tICOI). 

En II Tibia (2.3) se da un. vlsl6n más general da la aplicaci6n de los modos de 
control. 

U. ENTONAMIENTO DE CONTROLADORES. 

El entonamiento de un controlador consiste en encontrar los valores 6ptlmos de 
las constantes Involucrad.s en uno de 101 modos de control. Como es sabido, estas 
constantes son: L. ganancia (Gl, el tiempo de Integral (Ti) y el tiempo de derivada (Td). 

Para encontrar los valores de estas conslantes desde el punto de vista teórico. no 
es un problema fácil, principalmente cuando el sistema que se desea controlar es de 
orden superior I uno o cuando hay un retardo ~n el sistema. (Este método en la 
actualidad encuentra poca apllcacl6n, debIdo a que los resultados que se obtienen. 
dependen fundamentalmente del modelo matematico, el cual es aproximado), 

Los metodos emplricos usados por los operadores en la industria tampoco 
proporcionan resultados aceptables. (Esto es debido a que este método práctico se 
desarrolla en un s610 tipo de proceso y con algún tipo de Instrumentación especifica). 
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Tabla (2.3).- Aplicaclón de modos de control. 

VARIABLE PROCESO SISTEMA DE CONTROL 
- Muy ripldO - Propordonal-Reajuete automátIcO 
- L.II mayor parte de lo, o Baja ganancia, reajuste réplJo 

FLUJO retrao, .. tin en el o L.a derivada no ayuda, dalla 
,lItema de control 

- No lineal (CU«trMIoo) 
o RuIdolO 

• R.pIdo o Propordonal-Reajuste automMIcO 
o L.II mayor parle d. loa o Ganancia alrededor de 1, 

PRESION rlll'MOa .. tin en .t r,ajust. rapldO 
(Liquido) _Inoal - L.a dertvada no ayuda 

·R_ 

.~.pocId".- o Controlador.,s auto-oper.to, o 
o L.1nnI ,In ruido propordonal .. con ganancia aHa. 

PREttlON o P/'OCtlIO ,encllIo o Rlljuste automj{1oo rara vez 
( ... ) n.cet.no 

- La d.rtvada no .. tl8C4tSarta 

o L.a dlnámle8 .. v ..... bIe o ControlM de dos (2) modOs 
PRESION o L.ento ~ado con o Loa 'Jusles IOn varlabln 

(vapor) otroa pfOOIMO' de pr .. ¡On 
- L.1nI1I .In nrido 

· ... _, 
- COntrol de Preclll6n: Ganancla alla 

integrldOr o proporcional + reajuste 
NIVEL ·L.,... o Control Promedl.l: Proporcional de 

o R\Ü) poCQ frlCUlf'lt. ganancl. baj. + r.aJUlta o centrol .. 
.. peclaHZedos 

• :;lIlem' d. capacktld o ~-"trolldOrn de tr .. (3) modos 
mOIIlpIo o lo' ajusl .. vari.n pero generalmente 

·Nolnoal la ganancia .. la .rrlbe d. 1 
TEMPERATURA o Sin ruido o La d.nvlda tlanl un valor limitado si 

-' tiempo de retrno .. largo 
- l.. dlnlimlCa de medición _Importante 

- l.a dlnamlCl .. variable o Proporcional + n.ajusle autom'tlco 
o Usualmente Kneal o Ganancia t>aja, dlvarsll velocldades 
o A vecea hay ruido debido de rUJuate 
a mala agllaclón - La dürlvada • vece. el útil 

COMPOSICION - l.o. anaUzadOres en Unea son 
répldos. frecuentemente ruidosos, 
p,H. ea no-lineal 

- l.oaalltomaa de muestreo son com-
plicadoa, l.a medición y el control 
agregan tiempo de retraso, 



.. , 

Por lo expuesto es recomendable emplear métodos (¡ue a partir de resultados 
experimentales y con optimizaciones teóricas permitan en forma consistente, ajustar o 
sintonizar en una forma más eficiente los controladores. 

2.8.1. METOOOS DE ENTONAMIENTO EN CIRCUITO CERRADO. 

Estos métodos son: a) Oscilaciones sostenidas, y b) oscilaciones amortiguadas. 

a) Método de Oscilaciones Sostenidas (Zlegler·Nichols). 

Uno de los primeros métodos para el entonamiento de controladores fue éste, 
reportado en el afio de 1942 por Zelgler y Nlchols. Este método es de gran utilidad ya 
(¡ue por medio de él es posible hacer un calculo estimativo de los parámetros del 
controlador como una primera Instancia, con el fin de lograr el ajuste de éstos de tal 
manera que ,1 sistema cumpla con k)S requisitos de control Impuestos. 

Esencialmente este método elw ba~:'d(') I"n el conoc' ..... "ento de la frecuenda 
critica (Wc) y ganancia IIm~. 111 cual.1 l. pueden obtener del análllls gráfico del 
sistema (por medio de un reglltredOl'). Debe,. de entenderse por írecuencla critica (Wc) 
como la frecuencia a la cual le variable controtada oscila con amplitud constante y 
ganancia limite como la ganancia pal'llll cual la variable oscila con ampl~ud constante. 
Ver FIg, (2.20). 

Para determinar 111 ganancia limite y el periodO critico (6 limite) el controlador se 
conecta en automlitlco (con un registrador de la variable controlada par. ver su 
relPuesta) con modo de control proporclonar lolamente (modos de derivada e Integral 
anuladOI TI • O Y Td • O). Gradualmente le va aumentando la ganancia hasta que se 
obtiene una curva como ra mostredaen rl FIg. (2.20). 

+ ~~[ , 

'·1 I i\')~' 

--_o. 

Flg. (2.20).- GrMlca de la oscilación sostenida. 

Una vez que 11 logra la oscilación sostenida. se anotan los valores de Ganancia 
• Ku y perlodo • Tu, Zlegler·Nlchols recomiendan para este método usar las siguientes 
Igualdades. 
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Para modo propordonal solo: 

Ganancia del controlador. Kc • 0,5 Ku 

Para modo propordonal más Integral: 

Kc. 0.45 Ku 

TI· ~ • tiempo de Integral 
1.2 

NOTA: Recordar que r. repJmln. ~ 

Para modo proporcional más derivada: 

Kc·O,6Ku 

Td • ;u (tiempo de anticipación) 

Pal1l modo proporcional mft Integral mi. der1vlda: 

Kc. 0.6 Ku 

TI·O.STu 

Td. Tu/8 

El conveniente mencionar que deben darse ajustes ligeros ya que en campo 
much.s veces 101 contrcfadores convendon.11I no resuelven correctamente los modos 
de control y principalmente cuando .. usa uno cen P.I.O. 

b) M*todo dt In OscHICion" Amo!IIgutd ••. (Hlrr1ot) 

Cuando en un proceso las O1olaclones sostenidas no son toleradas, el método 
anterior no puede apllClrH. 

En este método te slgu. un procedlml.nto similar al anterior, que consiste en 
colocar .1 controlador .n un automitlco y con modo proporciona, solamente, e Ir 
ajustando .1 valor de la ganancia hasta conseguir una oscilación T que es un poco mayor 
que Tu, ver FIg. (2.21). Los tiempos de acción Integral y derivada se calculan con las 
siguientes ecuadones: 

Td. T/6 

TI = T/t.5 

Kc • Es el valor de ganancia que da una razón de decaimiento de 1/4. 
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Rd =: Razón de decaimiento 

• ~/! ~~~aso del 20, ~ico positivo = 1/4 
% delobrepaso <Sello, pico positivo 

• ~!~ ·1/4 
1('1,) 

F18. (2,21).- Curva di decaimiento di 1/4, 

2.8.2. METODO DE ENTONAMIENTO EN CIRCUITO ABIERTO. 

Eate m6todo presenta la ventaja de aÓlo generar una perturtacl6n al proceso 
par. poder entonar el controladot, en contraste con los métodos de entonamiento en 
circuito celT8do. los cualtl necesttan genel1lr vanas perturtaciones a la variable 
controladl, lo cuII muchos procesos no lo loportln, 

1) Método di II CUrvl de Reaccl6n. (Zlegler·NIct1ols) 

Cuando le detCOnOCl la función de transferencia de un proceso, por medio de 
este m6todo es posl~e dete""lnar, usando el procedimiento de caus.efecto, los 
parjmetros óptimos del controladot, Este método se basa esencialmente en el análisis 
del proceso en lazo abierto, el cull desa1be 18S propiedades dinámicas de éste, a partir 
de taa cuales .. puede dete""lnar el valor de los ajustes de los modos de control del 
controlador, 

LI curva de l'eacd6n se obtiene por medio de la gráfica de respuesta de la 
vanable controlada. CUlndO SI alimenta una fundón escalón a la variable manipulada, tal 
como 11 muestrl In '1 FIg. (2.22). Como .e puede observar, esta fundón esr.aIÓn puede 
.er aplicada extemamente desconectando el controlador de la Hnea o bien por medio de 
ta operación manual de la salida a la válvuta de control. 
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Flg. (2.22).- Diagrama I bloquea para obtener la curva de reacción. 

Casi todos los Proc:esol IndustrialeS presentan la mlsmó CU'''éI de reacclon de 
carlcteMsHea 1Ob""mor1lguldl, ver FIg. (2.23). Esta curva puede .proxlm ..... l. 
respuesta I un escalón de un proceso, que consiste en un retardo de primer orden V 
tiempo mueno, con el fin de represenlll1l por medio de 101 parámetros lr V RI' 

El parámetro R, representa 1I mplml pendiente de la curva de reacción V se 
obtiene trazando unl curve tangente al punto de inftexl6n -n-. El parámetro Lr ea el 
tiempo trlnscurrido desde la apllcaci6n de la fundón ncalón hasta el punto de que la 
tlngentelntel'Sectl al eje del tiempo, El conveniente mencionar que eate tiempo muerto 
es mI)'Or que e' tiempo muerto del proceso TO. 

Zlegler y Nlchola, detennlnarcn emplrlcamente que los valorea recomendables 
PII'lIoI aJuat .. de los modos de control IOn: 

PI" control propcrdonll: 

I Kc· ---­uR, 

Para control proporcional maa Integral: 

Kc • 0.9 - -!_.. (ganancia &dimensional) uR, 

TI • Lt en minutos por repetición. 
0.3 

Para control proporcional mas integral mas der1"ada: 

62 



K 1.2 c· -­uR, 

TI-2L.r 

Td' O.Hr 

adlmenslonal. 

en minutos por repetlcl6n. 

en minutos. 

Comparando estas tres 1Ir1" de valores recomendados. se observa que están 
de acuerdo con ,. Id •• de QUila acción Integl'll tiende I hacer el sistema mil Inestable, 
ya que po .. 11 acción proporcional m60 Inleg .. l, 11 vllor de Ke recomendado es ,610 
90% dll recomendadO pal'l eecl6n propordonal aota. Por otro lado •• , .1 anade aed6" 
derlvldl l. comprueba el efecto 'lt8bntz~ 1('1' rie Útl. yl ~'~a " pennlte aumentar el 
valor del. ganancia propordon., en un 33% y disminuir el tiempo Integral en un 66%, en 
relacl6n con tos v.1ores recomendados par.'. acción propordO,ll' más Integral. 

i 
~~RLAll\ [ 

CÜ'I¡RO'.AD~ 

Flg. (2.23).· Curvl do ,.IOO6n. 
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3.- CONTROL DE COLUMNAS DE DESTILACION. 

3.1.-VARIABLES CONTROLADAS EN LA DESTILACION. 

En el desarrollo de estrategias de control para columnas de destilación se deben 
definir ¡nlelalmente algunos conceptos de control tales como: el número de variables que 
se deben controlar para lograr 101 objetivos de producclón, el número de variables 
manipulables que deben seleccionarse, la relación entre las variables manipulables y 
controladas, la localización de los sensores, etc. 

Primeramente se presenta'" un metodo para delermlr,Jr el numero de variables 
COnlroladll en columnas de destilación. 

S. sugiere que 'a vanlbles controladas IIln: 
- LI. composlc!onn dolos productos. 
• L.a presión de la columna. 
• El nivel Inferior delli coturnnl. 
• El nivel de' tanque de reftuJo. 

esto ti por 11. siguientes razones. Pr1mero, 101 objetivos de producción normalmente 
requieren la .ntregl de Productos de calidad aceptable, esto requiere que la 
composlcl6n dt tos producto. H mantenga constante. La presión de la columna tiene 
una rel.clón directa In la Clpaddad de separación di la columna, de esta manera, es 
deseable mantener consmnte 11 presión. Una adecuada cantidad de liquido en la parte 
Inferior di la columna .. recomendable, porque lin 'sta, 101 tubos del reboller pueden 
e)Cponenrse • temperaturas I)CClslvamentl altas li II flujo con que se alimentan es 
Interrumpido. Finalmente, un adecuado nivel de liquido en el tanque de reflujo evita el 
efecto l)Ctemo de una Inesperada comente de vapor sobre el reflujo y sirve como líquido 
de sello. 

El metodo deaarrcflado por Howard (1967) y postenonnente elaborado por 
Luyben (1973) utiliza un modelo matematlco dlnamlco de la columna y sus accesorios. 
Es similar alao.llsll de grados de Ubertad con el cual S8 :lene familiaridad, excepto que, 
en este calO, las retenciones en la columna Ion tomadas en cuenta. El método puede 
aplicarse a la separacl6n de mezclas binarias, aunque las conclusiones pueden 
extenderse ¡amblen para destilación multlcomponente. El procedimiento Implica escribir 
completo el sistema de ecuaciones y contabilizar el numero de variables. La diferencia 
entre estos dos representa el numero de var1ables que deben ser controladas. 

El modelo matematlco dlnamlco esta basado en las siguientes consideraciones 
simplificadas: 

1.- La alimentación es un liquido saturado. 
2.- La eficiencia del plato o etapa es del 100%. 
3.' '..a volatilidad relativa del sistema binario es constante. 
4.- Aplica la consideración de inundación molal constante. 
5.- La retención de vapor en cada etapa es despreciable. 
6.- Las pérdidas de calor son despreciables. 
7.- Las dinámicas del reboller y el condensador son despreclables. 
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Estas conslderadones permiten asumir que el flujo de vapor de etapa en etapa es 
el mismo en cualquier Instante de tiempo (V, = V2 = ... = Vn), pero no necesariamente es 
constante como una fundón del tiempo. 

El modelo está basado en balances de masa a estado no estadonarlo. La 
consld'l'Idón d. Inundadón molal constante .I~nlftca que los balances de energla no 
Ion requeridos. Hadando referenda I la FIg. (3.1) 11 pueden formular las siguientes 
,culdon" PIritas diversa. secciones di la columna. 

00 

". ---i ,~ -', 

0' 

1 ~" ... " 
ES~Io.::B .,,"" 

/L,\ c. " 
.... ~ .. I"..'~'~---~"~%-"'" 

I I e" 

i;~ 
"- -/-­

.--.r" 
¡, .. ' 

'" ~, I 

L;::J 

0, 

r ____ J " ~ ___ .~ 

Flg. (3.1).- Modelo de una columna de destilad60 



Condensador y tanque de reflujo. 

donde: 

El balance de masa total es: 

dM, 
-- dt - =Y-LN.1-0 

Mo • Retendón molar en el tanque de reflujo. moles. 
L~., • Reflujo. moVtiempo. 
D • Destilado. moVtlempo. 
V • Flujo de vapor I moVtiempo. 

El balance de masa por componente es: 

~~p~p- = Vy • L l( - O" dt !ti N'I P P 

(3.1 ) 

(3.2) 

donde y~ y Ito Ion 1.1 fracciones mol del componente más volétll en el vapor saliente de 
la etapa luperlor y en el destilado respectivamente. Notar que las dos composldones 
Ion Igual" únicamente. "tedo "tadon.no. 

Etapl g.ntrll. n. 

donde: 

El balance de masa totll es: 

M~ • Retención de liquido en l. etapa N, mol ... 
LfoI • Salida de liquido dela etapa N, moVtiempo. 

El balance de masa por componente es: 

Etapa d. allm.ntaclón (n • N,). 

El balance de maSl total es: 

dM, 
--lal ... lN +F dt .... , , 
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doMe: 

M .... = Retención de liquido en la etapa de alimentación, moles. 
L ..... Salida de liquido de la etapa de alimentación, mol/tIempo. 

El balance de masa por componente es: 

Reboller '1 plrte Inferior d. II columnl. 

donde: 

El balance de masa totll es: 

M •• Retención moI.r en l. p.rte ¡nfenor de II columna, moles. 
B • Flujo en I1 plrtelnfenor, moles/tiempo. 
V • Vlpor lobrecalentado en el reboller, molelftlempo. 
L, • S.llda de liquido de II etlpa 1, moles/tiempo. 

El blllnce d. mil. por compon.nte es: 

d~_B~B '" L ~ • Vy • B, 
dl I I 11 8 

(3.6) 

(3.7) 

(3.8) 

donde 11. Y Y. Ion las frac:ciones mol del componente mots volátll.n el producto Inferior y 
en II IllIda de vlpor del raboller respectlvlmente. En adición I las ecs. (3.') I la (3.8), 
Clda etlpa y .1 rabeller tltn.n unl relad6n de equlUbrio .ntre 111 compollclones di las 
corrientes eflUlntes dada por. 

(3.9) 

y unl relaclón hidráulica entre el flujo de liquido de una elaPI con la relenclón de liquidO 
en esa etapa: 

(3.10) 

Con base en el Inállsls Interior, se puede contar el numero lotal de ecuaclones 
que comprenden el modelo. Los resultados son resumidos en la Tabla (3.1). 
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Tabla (3.1).- Número de ecuaciones en el modelo. 

Tanque de reflujo: balance total 
balance por componentes 

Balances por etapa: balance total 
balance por componentes 

Relación de equlllbno (etapas + reboller) 
Relación hidráulica 
Reboller. balance total 

balance por componentes 
Total 

Número de ecuaciones , , 
N 
N 

N+' 
N , , 

4N + 5 

Estas (4N+~) ecuaciones contienen (4N+10) var ,t.::~. como se IlIuestra en la 
Tlbll (3,2,), 

Tibia (3.2),- Número de variables en las ecuaciones. 

Número de variables desconocidas 
Composldones en las etapas (x"' y") 2N 
Retención de liquido en 1.1 etlpas (M") N 
Flujos de liquido (L,) N 
Composición del destilado (Xo) , 
Flujos del tanquI di reflu}o (L"'\t O) 2 
Retención en el tIInque de reflujo (M,) , 
Composldonesln e' reboller (la, Y.) 2 
FluJol del reboller (Y, B) 2 
Retenci6n en 18 parte Intertor de la columna , 
Presión di la columna , 
Total 4N + 10 

ES Importantl notlr qUI F '1 x, no son incluidas en la Tabla (3.2) porque se 
consideran vartables di disturbio cuyos vllores deben especificarse por el d¡se~ador. 
Lo. resultados en lIS Tlbl.s (3.1) Y (3.2) muestran que 4N+~ ecuaciones se tienen 
disponibles para calcular los valores di 4N+10 variables. Asl, el sistema está bajo 
especificado por!5 ecuaciones. Para determinar únicamente el estado dela columna bajo 
condiciones dinámicas, el número de variables en la Tabla (3.2) debe ser reducido a 5. 
Desde el punto de vista de control, los valores de ·solamente" 5 variables pueden 
especlflcarselndependlentemente. Cuando ellll50 son especificadas. los valores de todas 
las variables pueden ser determinados. Esta especificación puede hacerse de dos 
formas: 

1.- Puede especificarse que las 5 variables controladas se mantengan constantes. Esta 
es la situación de circuito cerrado. Por las razones dtadas anteriormente. las 
variables seleccionadas son xo, XI' Mo, MI, P. Cuando estas variables son 
especificadas. se pueden calcular los valores de todas las demás variables en e! 
sistema. En particular. se pueden calcular los valores de las 5 variables 
manipulables 
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tal que se mantengan las 5 variables controladas en el set-polnt. Estas variables 
manipulables son los flujos que los controladores deben ajustar. Haciendo referencia 
a la F~. (3.1). eslos "ujos son D. B. M.. M" L,., 

2.- Se pueden especificar los valores de las 5 variables manipulables. Esta es la 
Situación de un circuito abierto, Una vez más, con 101 datos conocidos de F y XF la 
especlflcacl6n de las 5 variables manipulables puede facilitar el calculo de los 
valores de todas las var1ables que restan en el sistema. En panicular, pueden 
calcularse 101 valores de las 5 var1abl" controladas resultado de la especificación 
de las 5 var1ablas manipulables. 

As! es como en una columna de destilación para la "paraclÓn de una mezcla 
blnar1a .n 2 productos 1Ina* H tienen 5 variables controlad liS. la conclusión f1uede 
extenderse a I1 sepll'lcl6n de mezclas multlcomponentes, E:.n resumen, el ajuste de 
eslas variables manipulables resulta en ., control automátiCO de las 5 vari~bles 
controladas, 

302.- ESTRATEGIAS BASICAS PARA EL CONTROL DE LA DESTlLACION. 

Ahora SI mostrari cómo '1 porqué ciertas var1.bles deben IIr manipulada. para 
controlar una o m's composiciones de productOl en una columna de destilación, Por 
slmpllddld ti conslder." uparad6n de una IOla .!lmentaclón F de un. mezcla blnar1a 
par. obtener 101 productOl B '1 O. Un esquema dell columna u muestra en ,. FIg. (3.2), 
Aunque la discusión "" balada en la "paradón de una mezcla blnar1a, los principIos 
pueden extenderse t.mbl6n .'a aeparad6n de multlcomponentlS, 

El balance de materia total para esta columna 11 e:ll:presa como: 

F-B+O (3.11) 

El bal.nce de materia por componente para la sustancia más volátil, la cual se 
denotar' como sustanda A, es: 

FK,. - Olto + Bit, (3.12) 

El término B en la ec, (3.12)" puede reemplazar por F-O de acuerdo con la eco 
(3.11) para obtener: 

o 
o x, - "B --- = -._----
F Xo - XII 

(3.13) 
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La eco (3.13) da la única relación a estado estacionarlo entre OIF y XD, XII, XF. 

Igualmente, si se reemplaza O en la ec, (3.12) por F·B, se tiene entonces: 

B XD·X F .. =-_.-
F Xo - Xo 

(3.14) 

La eco (3.14) da la única reladón a estado estadonarlo entre B/F y XD, XII, XF. 

r --- (1')'-/ -- ... '-1 . '-:"" , 

1 

J, ,,' 
1, 'r-')) 
-- , 

, 

-~ II 
(~ " , 1 .";', 

'1 r 
n I .. ¡ 1 ). ___ -l L ___ _ 

, .. '--,L' ) 
" , 

'¡i, '-1 
, . 

,J 

• 

Flg. (3.2).· EaqUlml de unl columnl dI destllacl6n. 

Tlplcamente los obtetlVOl de control en una operld6n de dlltlladón Ion lOS de 
mlntener lCo VIo x, en el Ht.polnl con la pretendl de disturbios. Estos dllturtlos pueden 
caracterizarla como (1) cargo del proceso, (2) cambios en las condiciones del medio 
Clue lumlnlstl'lenfriamlento V calentamiento V (3) ensuciamiento de eClulpo. El significado 
de estos termlnos es el siguiente: 

1.· Clrg.1 d,l procHo. Estos disturbiOS consisten en cambios en la cantidad de 
flujo, composlcl6n y condlcl6n t'rmlea de la allmentacl6n a la columna de destliacl6n, En 
sltuadones Industriales la IlImentaclón frecuentemente llega de una corriente 
proveniente de algún proceso unitario anterior, el cual. por ejemplo, puede ser otra 
columna de destllaci6n o un reactor V cualCluler perturbación en estas unidades puede 
resultar en cambios In .r flujo VIo la composlcl6n de la allmentacl6n de la columna bajo 
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consideración. Algunas ~eces pueden hacerse cambios deliberados en la carga ylo 
composición de la alimentación, en respuesta a cambios hechos en la demanda, para 
satisfacer los en~los de producción. El sistema de control de destilación debe ser capaz 
de mantener las composiclones de los productos dentro de sus especificaciones con la 
presencia de estos disturbios en la alimentación. 

2 .• C.mblos en 111 condlclon .. del medio que sumlnlstr. enfriamiento y 
calentamiento. Las columnas de destilación equipadas con reboilers y condensadores 
están sujetas a dlsturtlos pro~enlentes de los cambios en las condiciones del medio que 
suministra el enfriamiento y calentamiento en estos equipos de Intercambio, Por ejemplo, 
el funcionamiento de un condensador que opera con aire de enfr1amlento es afectado 
por cambios en las condiciones ambientales. Los condensadores enfriados con agua son 
afectados por cambios en la temperatura de este líquido de enfriamiento. El 
funcionamiento del reboller $1 afecta por cambios en la presión ylo temperatura que 
proporciona el medio de calentamiento. Esto ocurre cuando el 'e~' '~rimlento de, medio 
de cJlentamlento ~arra dentro de la planta, debido a sus múltiples usos dentro de las 
operacione. productl~as dela misma. 

3 .• Enlucl.mllnto d, Iq'ulpo. Es sabido que el equipo de Intercambio de calor 
se ensucia con el amplio uso al que estén sujetos, Aunque los parámetros de control son 
Ilplcamenle funcl6n de los parámetros de proceso y, si bien, el ensuciamiento puede 
causar que estOI par'metros cambien, el funcionamIento del sistema de control 
autom'tlco asocIado con IStos mecanismos puede deteriorase con el tiempo si los 
par'metrol de control no son actualizados para considerar los efectos del 
ensuciamiento. Basta dedr que alguna forma de control sencilla puede ayudar en estas 
situaciones. Los efectos de estos dlsturtlos son menores, por lO cual, no se considerarán 
como bases fundamentales en el desarrollo de sistemas de control para columnas de 
destilación. 

Con base en la discusión antenor, se puede concluir que cualquier diseño de 
sistema de control de destllacl6n, debe ser capaz de hacer trente a los tipos de disturbios 
en la allmentacl6n y en las condiciones de suministro de los equipos de IntercambIo de 
Cllor .ntes menclonados. Como se ~er' en el capitulo postenor, es posible dlser'lar un 
sistema de control sep.rado para pre~enlr los disturbios en el medio de enfriamiento y 
calentamiento que .fectan el funcionamiento de la columna de destllacl6n, Por ejemplo, 
un sistema de control en cascada es frecuentemente utilizado para minimizar los efectos 
de una presión cambiante en el suministro de ~apor para el funcionamiento del reboller, 
De esta manera, los disturbios que se conslderar'n subsecuentemente son las cargas 
del proceso. Los ObJetiVOS de control Ion mantener Xc ylo Xft constantes con la presencia 
de cambios en F y X~. 

Considerando la separación de una allmentaclón binaria F con la composición x, 
en 2 productos finales O y B que tienen las composiciones Xc Y X8 respectl~amente, en 
una columna de destllaci6n con N etapas Ideales, además, se asume que la allmenlación 
.s un liquidO saturado y que la ~olalilldad relatl~a del sistema binario es constante y, por 
Ilmpllcldad, se asume que el concepto de Inundación molal constante aplica; entonces 
11 sabe que la separación requerida puede lIe~arse a cabo "n N etapas Ideales como se 
muestra en la Flg (3.3). Notar que le construcción de las lineas de operación por el 
método de McCabe-Thlele en la Fig. (3.3) implica que el reflujo L y el vapor 
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sobrecalentado V (que es Igual a L + O) deben tener valores unlcos. De esta manera. si 
un líquido saturado F, con composlclón XFI es alimentado a una columna de destíladón 
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 productos, O, y B •• con las 
composiciones Xo. y xa. respectivamente. Desafortunadamente. no siempre las columnas 
de destilación operan en estado estacionario 8 causa de los disturbios mencionados 
anterionnente. Por lo tanto, es necesar10 conocer las variables manipulables para el 
control de Xo y/o X. en sus valores a estado estacionario con la presencia de estos 
disturbios. 

P[NDI[N~[ 

o 8 -

08 --

--< -

o , 

Flg. (U).· Diagrama Mee.be-Thlele. 

Para resolver este problema di control SI comenzará oxamlnando la ee. (3.13): 

x, • xB 
-: 
D 
F 

(3.13) 
Xo • xp 

Esta ecuaci6n sugler-. que pa,.. un valor dado de F y lC" un cambio en D afecta a 
Xo ylo XI' Por 10 tanto. puede postularse que cuando ocurren cambios en F o ~, es 
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posible manipular D para controlar Xo o Xm• Desafortunadamente, no es posible evaluar 
cuantitativamente los efectos de una D cambiante sobre Xo y/o Xe ya que estas dos 
últimas son variables desconocidas en la ee. (3.13). Por esta razón se requiere encontrar 
otra relación. Profundizando en la d~slón antenor del diagrama de McCabe-Thlele, 
puede anticiparse que la segunda relación debe Involucrar al vapor o al reflujo con las 
dos compoSIciones. Un camino para derivar esta relación puede ser variando D para 
valores dados de F y x~ y resolver el problema de destilación por cualquier método corto 
o riguroso y examinar el efecto en Xc y XII para varios valores del vapor sobrecalentado V 
(o el reflujo L). Los datos resultantes pueden ser correlacionados y asl derivar una 
rolaclón. Vanos Invostlgadores (por oJomplo, Shln'koy, 1977; EdulJoo, 1975: Jafarey et 
al. 1979) han seguidO el procedimiento descrito y han propuesto relaciones entre V (o L) 
y Xo. XII' Una de estas relaciones es (Jlfarey & McAvoy, 1980 O): 

V = . ____ (Rm~nL __ _ 

F [tns ]".' -+1 
1 - 1.66 t 2 lng. __ - 0.25 

N+I 

dondo R. .. l. reloclón do reflujo mlnlmo dado PO" 

R. _(_I)('. _~(!~~"») 
Q·I "'. l."" 

y S es elllamldo "factor de up8rtcl6n". el CUII H define como: 
"',,(1·"'11) S - --.. -----
"'8(1·"'0) 

(3.15) 

(3.158) 

(3.15b) 

LI. ecs. (3.13) y (3.1~) describen completamente el efecto de loa cambios en O 
'1/0 V (o altlmltlvlmlntl OIF o VIF) sobre Xo y X,. Para un disturbio dado en F o x" 
I.tll lculdo" .. Ixpllcan como 11 puede controllr Xo '110 x,. 111 '1 como 11 describe en 
101 .Igulentes lubCIpltulol. 

3.2.1. CONTROL DE "" O .. POR VARIACIONES EN F. 

Eate es un probleml de control de composlcl6n slmpla. Apnea para aquellos 
casal en los que es suficiente considerar un control estricto de una de las dos 
composiciones del producto. Es Uldl mostrar que Xc se puede mantener en el set-polnt 
manipulando O, ala vez que V 11 conatante. Para este caso se retoman las ees. (3.13) '1 
(3.15) como: 

(3.16) 

" p.,.....,. CCIt1'eIKIón dIdII. no ~ .. 0bIIeM!'I boIrlot ~ ~I ~ ~ c:a..o. E.~...rIQ 
""'"~~~COI 1Iac:1On~ ... ~pII1I~~~. (RIIf.!I) 



y 

donde 

y 

V, 
F 

{., . " 1 (R"" + 1 ___ o - . __ 

111. 0 , - "'o 
-- +1 

1-1.6612 JIlQ -0.25 
--[ ,~-s --l-"'" 

N+' 

s- ~o.(~.·._III.B) 
111. 0 (1-,,0.) 

(3.17) 

(3.170) 

(ó.17b) 

El lIubindlce I en la le. (3.17) denota los valores de las variables en estado 
estacionario, Para un nuevo valor de F, la le, (3.17) da el nuevo valor de ,1(&, el cual, 
sustituido en IIIC. (3.16) propordona el nuevo valor de D, requerklo para controlar Xo y 
"0.. V. Que est. estrategia de control calcula un valor de O para un nuevo valor de F, 
medlantl un balance total d. materl ••• obtiene el nUlvo valor de B. 

(3.18) 

La le. (3,18) Implica que el nuevo valor de B calculado debe satisfacer el balance 
total de mlteria 'i por lo tanto no es un valor ajustado Independientemente, Además. si V 
es constanle, el reflujo debe aallsfacer la siguiente ecuación: 

VI- O· L (3.19) 

El esquema algulente muestra los efectos deseados por las ees. (3.18) y (3.19) en 
do,'oops (circuitos o liZOS) de nIvel, uno para controlar el nivel de' liquido en el tanque 
de renuJo y el otro pa,.. controlar e' nivel del liquido en la columna. SI F se Incrementa o 
decrementa de IU valor en estado estacionario, un nuevo valor de O resulta, como ya se 
ha descrito, si Idemés V es constante, el nlve' en el tanque de reflujo cambia. El 
controlador de nivel manipula la válwla de reftuJo para ajustar el nivel del tanque al sel­
poln!, satisfaciendo, en efecto, la eco (3.19). El nuevo reflujo combinado con la 
alimentación, como nuJos descendentes, al negar a la parte Inferior de la columna 
provoca cambios en el nivel de la misma, debido a que el vapor sobrecaien!ado es 
constante. El controlador de nivel de la columna manipula B tanlo como sea necesario 
para ajustar el nivel en el "t-polnt, satisfaciendo, por supuesto, la ee. (3.18). La 
estrategia de control desarronada esla ahora completa. La ilustración de esle esquema 
de sistema de control se muestra en la FIg. (3.4). Se considera en esta Instancia que la 
preslon en ,. columna es controlada por otros medIos. Los métodos de control de 
presIón en la columna se verán más adelante en este capitulO. 
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Flg. (3.4).- Estrategia bisica de control, • control de lito por variadones en F ", 

LIS "trl!eg!as de control pueden Ilr buenas en IIorra, pero quizá no en la 
prictlca (en campo) por In Slgulenles r.zones: 

1," El calculo de O esla basado en reladones lIStado estadonarlo. En campo como F 
cambia. debe haber una apropiada retención "110 retraso antes de que O sea 
ajustado. cauu de l. Inercia del proceso, Los cálculos par. O no loman en cuenta 
las poSibles retenciones y retrasos. 

2,· Existe una posibilidad r8l1 de que se presenten errores en el modelo. Esto es, el valor 
calculado de O puede ser un valor incorrecto del valor requerido para controlar Xo en 
XOI ' Por lo tanto, la variable controlada Xo puede mostrar una desviación del sel­
polnt. Adamés, si en este .istema de control ocurre otro disturbio diferente al del 
flujo de la allmentad6n, es decir, un cambio en x" entonces Xc no permanecerá en el 
set~polnt. 

Por estas razones un sistema de control feedback (retroallmentad6n), como el 
que se muestra en la FIg. (3.5), se preferirla. Notar que los prlndplos fundamentales son 
los mismos. Ya que para cambios en F se sabe que existen valores únicos de O que 
permiten a Xo no ser afectado, un controlador automático cuya entrada de medici6n sea 
Xo debe ser capaz de encontrar este valor único de D. Mientras exista un error entre el 
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valor deseado y el actual de Xc, el controlador debe continuar ajustando la posición de la 
válvula de control. Cuando Xc Iguala a Xc., la salida del controlador cesa el cambio y el 
nuevo valor de O es encontrado. 

La estrategia para controlar xe ante la presencia de dlsturolos en F se desarrolla 
mediante razonamientos similares a los realizados para Xc, en este caso se usan las ees. 
(3.14) y (3.17). Para el valor controlado de Xc, esto es Xo" la ee. (3.17) da el nuevo valor 
de xc' el cual, cuando se usa en la eco (3.14), se obtiene el valor de B requerido para el 
control de x. en Xeo. Los detalles son análogos al control de Xc. El sistema resultante se 
muestra en II FIg. (3.6a). 

" , 

.1 , , ,.-
1-1 
J 

! 

Flg. (3.5).~ Control feedback (retroallmentado) de Xc 

.: 1( , 

3.2.2. CONTROL DE XC O Ke POR VARIACIONES EN x,. 

'? 
.: ·:~I-'·· .. ~\.~" 

El sistema de control desarrollado en la (¡lIlma secctón para controlar Xc (o xe) 
para vanaclones en F, también es capaz de manejar variaciones en XF o, de otro modo, 
el control feedback tiene la capacidad de mantener la composición en el set-polnt para 
ambos tipos de dlsturolos. Para mostrar que el mismo sistema de control es utll para 
cambios en x" se consideran las siguientes ecuaciones gobernantes para el control de 
xc: 

F, "'Do -:tI! 
(3.20) 

77 



y 

donde 

y 

".",~~ . 

" 
I 
~ , 

(3.21 ) 

(3.210) 

s- ~(!.:~tl 
_a(l-x(,.) 

(3.21b) 

I L:!-

, 1: r - • l\',OX 

Flg. (3,al),e Estrategia bjslca de control, - control de Xa por variaCiones en F -. 

Para valores controlados de Xc, es decir Xo.. el ... alor requerido de O y el valor 
resultante de x, pueden obtenerse resolviendo las scs. (3.20) y (3.21). De esta manera, 
la estrategl," de control propuesta para el control de Xc con variaciones en F puede 
fundonar también para variaciones en ~. Un razonamiento similar conduce a una 
estrategia como en la FIg. (3.68/b) para el control de x8 con la presencia de variaCiones 
en x,. 



3.2.3. CONTROL DE., Y" POR VARIACIONES EN F. 

Este es un problema de control de composición dual. Para este caso las 
ecuaciones gobernantes son: 

y 

donde 

y 

~. ilns 'D""'1"M' _---R + 1 
1-1.661 .lmL-_ - 01~ 

N +, 
J 

s • ~~<.! ~.~ ~ 
o "8,(1.,,1'10) 

.-. ·/'1 \ -- - - ---. T ,\ , , 

I • 

(3.22) 

(3.23) 

(3.230) 

(3.23b) 

.--- ,,.,,..., 

Flg. (3.6b).- Sistema feedback (retroallmentado) para el control de "'8 
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El término del lado derecho de la ee. (3.22) debe ser constante. Por lo tanto, para 
una 'w'ariacl6n en F, O debe tomar un 'w'alor apropiado de manera que la relación OfF sea 
constante. Además, R... y S son constantes. Entonces, de la ee. (3.13) se observa que la 
relaci6n V/F también es constante. La estrategia de control de composición dual se 
muestra en la FIg. (3.7a). Por las razones citadas anteriormente, una estrategia o 
configuración feedback es preferible, 6sta se muestra en la FIg. (3.7b). 

"oo.~.. 1" , 
l __ , , 

Flg. (3.71).· Estrategia bislca de control para el control de composición dual. 

Debe quedar claro que un control d. composlcl6n dual también puede lIe'w'arse a 
cabo manipulando B/F y RlF constante, los detallfts en el desarrollo de la estrategia de 
control para este caso son anélogos alantertormente descrito para OfF y V/F. 

3,2,4, CONTROL OE "" V '" POR VARIACIONES EN x" 

Las ecuaciones relevant" en este caso son: 

!!",~~I!.... 
F, XPo -XB" 

(3,24) 
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(3,25) 

(3,25.) 

(3,25b) 

,,". l·' 

Flg. (3.7b).- Sistema de control feedback (retroallmentado) para el control de 
composld6n dual 

Para el nuevo valor de x~, la ee. (3.24) da al valor requerido de O/F" el cual, 
sustituido en la le. (3.2~), proporciona el valor requerido de V/F. para el control de 
composición dual de Xo y )(9' S debe permanecer constante. Ya que esla estrategia 
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también requiere que D y V sean manipuladas, el esquema de conlrol de composición 
dual mostrado en la Fig, (3.7) también aplica en esle caso. La diferencia es, por 
supuesto, que para variaciones en F, los controladores deben mantener DfF y VfF 
constante, pero para variaciones en XF, estos controladores deben ajustar DfF y V/F para 
mantener las composiciones en el set~polnt. Alternativamente pueden ajustarse BfF y 
RlF para el control de la composlcl6n de los dos productos para variaciones en XF• 

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

Es Importante conocer cómo y porqué ciertas corrientes de flujo deben ser 
manipuladas para el control de la!: composIciones de los productos. Sin embargo, no se 
ha establecido que los esquemas de control proP( ]$::: sean únlc(¡~ para todas las 
aplicaciones, Aún con la conslderacl6n de que la presl6n es constante, exIsten 4 
variables controladas (Xo, x., he, h" donde he Y he denotan el nivel de liquido en el 
tanque de reflujo y en la base de la columna, respectivamente) y 4 variables 
manipulables (LN ." D. e, V,), enlonces hay 410 24 combinaciones, entre estas variables 
controladas y manipulables. Como se mencion6 anteriormente en este capítulo. en un 
control de composlci6n dual son usadas las 4 variables manipulables, mientras que en 
un control de composlcl6n simple s610 se utmzan 3 variables manipulables. 

En control D y e son llamadas corrientes de balance de materia, en tanto que, 
LN., y V, Ion llamadas corrientes de balance de energía. Un esquema de control de 
destilación que utiliza cualquier corriente entre Do B para el control de composici6n se 
denomina esquema de control de balance de materia y uno que usa LN ., ° Va es llamado 
un esquema de control de balance de energla. Los esquemas en los cuales D y B 
controlan el nivel del liquido en el tanque de reflujo y en la baSe de la columna, caen 
dentro de la categorla de esquemas de control de balance de materia Indirecto, mientras 
que los otros han sido etiquetados como esquemas mixtos da control. 

Las fllosoflas de control son bislcamente dos: 

1.- Conlrol de balance de energía o conlrollndirecto de balance de maten'a. 
2." Control directo de balance de material. 

3.3.1. CONTROL DE BALANCE DE ENERGIA. 

La Fig. (3.7c) muestra la instrumentacl6n ti pica en donde la temperatura es la 
variable de control para mantener la separaclón deseada: el control se logra de la 
siguiente forma; 

1.- El controlador de temperatura ajusta el reflujo de la torre de destilación por medio de 
la válvula de temperatura. 

2.- La válvula de control de destilado es manipulada por el controlador de nivel del 
condensador de la torre. 

3.~ El fluJo de vapor al reboller se mantiene constante por medio del controlador de flujo. 

" 



4.- La válvula de control de los productos del fondo es manipulada por el control de nivel 
de la columna. 

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

6.- La presión de la columna se mantiene constante por medio de un controlador de 
presión conectado a la válvula de salida de agua del condensador. 
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FI;. (3.7e).- Instrumentación tlplca de una tOlTe de destilación, Control del 
balance de energla 

La FIg. (3.7d) muestra otro sistema de control de balance de energla. en donde: 

1 .- El controlador de temperatura y el fluJo de vapor al reboller se encuentran conectados 
en encada (se llama asl al control simultáneo de dos variables. lo cual se verá 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 válvula de control de deslllado es manipulada por el control de nivel del 
condensador de la torra. 

3.- El reflujo se mantiene por medio de un controlador de flujo. 

4.- La v'lvula de control de los productos de fondo es manipulada por el control de nivel 
de la "'olumna. 

8l 
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5.- El flujo de alimentaci6n a la columna se mantiene por medio de un controlador de 
flujo. 

6.- La presión se mantiene constanle, 
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Flg. (3.7d).~ Instrumentad6n tlplca de una torre de destllacl6n. Conlrol en 

cascada del balance de energla 

3.3.2. CONTROL DE BALANCE DE MATERIA 

En estos sistemas de control ae regula el flujo de algún producto saliendo de la 
columnl. esto es pera controllr I1 calidad del producto. LIS comentes de flujo que 
pueden ser manipuladas aon: 

'.' Destilado. 
2." F'roductos de fondos. 
3,- Alguna salida lateral. 

La FIg. (3.7e) muestra la Instrumentacl6n ti pica donde se aplica el concepto de 
control directo del balance de matena, en donde: 

1,- El controlador de temperatura en la torre manipula la válvula de los Productos de 
fondo, 

2.- El flujo de vapor 1I reboller y el controlador de nivel de la columna están 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 válvula de control del destilado es manipulada por el control de nivel del 
condensador en la torre. 

4.- El reflujo se mantiene por medio de un controlador de reflujo. 

5,- El flujo de alimentacion a la tOrre se mantiene por medio de un controlador de flujo. 

6.- La presión de la columna se mantiene constante . 
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Flg. (3.7.).-lnslrumentaci6n tlplca de una torre de destllacl6n, Control directo del 

balance de materia 

3.4.- 8ELECCION DE LA MEDICION DE LA TEMPERATURA PARA DEDUCIR LA 
COMPOSICION. 

Los objetivos ti picos de producción requieren la entrega de productos que tengan 
composiciones con ciertas especificaciones. Idealmente se deben medir y controlar las 
composiciones para satlsfacer estos obJetivos. Las composiciones son medidas 
mediante cromat6grafos. Estos instrumentos tienen capacidad para medir más de una 
concentracl6n y, por lo tanto, son muy utilizados en separ~clones multlcomponentes. Sin 
embargo, la cromatograflasufre de algunos problemas que deben considerarse. 

1.- Los cromat6grafos Ilenden a ser caros. En algunas aplicaciones su mantenimiento 
resulta dificil. 

2.- Tienen mecanismos de muestreo de datos y, por consecuencia. provee resultados en 
Intervalos de tiempo definidos. El tiempo muerto introducido por estos equipos (entre 

" 



1 Y 6 minutos, o más) es en ocasiones tan considerable que afecta el control en 
algunos casos. 

Por estas razones, algunas veces los anallzadores de composición no son 
preferidos. En cambio, una variable Inferenclal (deductlva), tal como la temperatura, es 
ampnamente usada en las apllcaclones de control de destilación. La temperatura, por 
supuesto, es fácilmente medible y los mecanismos que la mielen (como termopares, 
RTO, etc.) proveen una serial continua para el control. 

En un sistema binario la temperatura es Indlcallva de composición 51 la presión es 
constante. Esto se puede demostrar fácilmente si se considera una mezcla Ideal liquido­
vapor para la cual la ley de Raoult establece: 

donde 

p - Presión parcial 
po - Praslon di vapor 
K - Fracción mol en el liquido 

Tamblen por la ley de las presiones pardales 

donde 
P, - Presión lotal 

P, 
o " P, 

P, 
y '111"-­

P, 

y - Fracción mol In el vapor 

ademés, 
", ... +",,-1 

ahora: 

Sustituyendo la eco (3.26) en la ec. (3.30) se tiene: 

lO cual da 
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(3.26) 

(3.27) 

(3.28) 

(3.29) 

(3.30) 

(3.31 ) 

(3.32) 



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

'. = I(T. P,) (3.33) 

y si PI es constante, entonces: 

x ... ;: f(T), solamente (3.34) 

Para sistemas que se desvlan de la idealidad, la eco (3.21) no se puede usar. Sin 
embargo, tanto como se desee proceder con un sistema binario, únicamente la 
temperatura determina las composiciones, En sistemas multlcomponentes la temperatura 
no es la única que determina la concentracl6n de OJalquler componente, aún si la 
presión es constante. Pero en muchas separaciones multlcomponentes, el sistema 
alrededor de ambos extremos de la columna puede considerarse substancialmente 
binario y esto permite el uso de la temperatura para deducir la composición d~1 
componente principal, 

3.5.· MEDICION DE LA TEMPERATURA COMPENSADA POR PRESION. 

En aplicaciones prictlcas ocurren ciertas vanadones de presión aún si la columna 
est. bajo control de esta vanable. Por lo tanto, es deseable compensar la se~al de 
temperatura por presión como se describe a continuación. 

Como se mencionó antanormente: 

x-f(P,T) (3.35) 

por lo tanto 

"1 ~x: .1.\- -- AP+ I Al 
lIP T &T: p 

(3.36) 

Las denvadas parciales pueden .valuarse en condiciones de operación en estado 
estaclonano da los datos da equlllbno Hquk:lo-v.por. Asl pueden medirse ,. presión y la 
temperatura y generar una seflal compuesta, como se muestra en la FIg, (3.8). 

Entonces: 

donde 

ó.rc - K1t.P· K~T. f(x) solamente 

t.rc • Seflal de temperatura COmptlilsada por presión. 
t.P,t.T - Cambios medidos en la presión y la temperatura. 

K, 

K, 

= Constante, 6x I 
OP;T 

ó,' = Constante, .,' , 
To. 

" 

(3.37) 



Otra dificultad en el uso de la temperatura para deducir la composición es que la 
ocurrencia de variaciones en las concentraciones del resto de los componentes, es decir, 
los componentes adicionales al componente principal, causan errores y la sensibilidad de 
las mediciones de temperatura puede disminuir en algunas aplicaciones (Shinskey, 
1979, Ref,; 29), Por ejemplo, en la destilación dellsobutano de n-butano, el punto de 
ebUllición entre los componentes puros es de solamente 23 CF a 60 psig. Una variación 
del1 % mol de Isobutano en el n-butano del producto de fondos, provoca un cambio en el 
punto de burbuja de 0.25 CF, Podría pensarse que un equipo de medición de mayor 
sensibilidad debe resolver el problema. Sin embargo, este no es el caso. La misma 
variación de 0.25 CF puede ser causada por una variación en la presión de únicamente 
0.25 psi o por un cambio en la concentración de un componente diferente al prinCipal, 
isopentano, de tan s610 0.6% mol. 

-", 

•• , 

FI;. (3,8),- Medición de temperatura compensada por presión. 

A pesar de estos problemas, la sel'lai de temperatura es muy utilizada en la 
deducción de las composiciones y, cuidadosamente aplicada, siNe como una buena 
se"al de control en operaciones de destilación. 

3.6.- UBICACION DEL SENSOR DE TEMPERATURA. 

Varios factores se deben considerar para la ubicación del sensor de temperatura: 
1.- La sensibilidad del sensor por cambios en la variable manipulable. 
2.- Errores entre la composición del producto y la composición en la etapa de control 

donde este localizado el sensor de temperatura. 
3.- La velocidad de respuesta de la sel'lal de salida del sensor por cambios en la 

variable manipulable. 
4.- Pueden ocurrir algunos tipos de disturbios en la aUmentación. 
5.- Posible Incertidumbre en la medición de la temperatura. 

A continuación se presenta una sugerencia para la ublcacl6n del sensor, el primer 
paso es resolver el problema de destilación, probablemente en una computadora digital, 
y detenninar el perfil de temperatura de la columna en condiciones de operación a 
estado estacionario. A continuación se procede a realizar pequeños cambios positivos y 
negativos en la variable manipulable (la cual debe controlar la temperatura) y el 
programa es nuevamente ejecutado. 



los resultados para un problema de separación benceno-tolueno presentado por 
Thurston, 1981 (Ref.: 17), se ilustran en la Fig. (3.9). En este caso la variable 
manipulable es D y se desea mantener Xo lo más cercano posible al set-poinl para ubicar 
el sensor de temperatura en una etapa conveniente. la Flg. (3.9) muestra que el sensor 
no debe ser localizado por debajo de la etapa 14 y enlonces la etapa 17 provee la 
máxima sensibilidad para los propósitos de control. Thurston sugiere un rango de 0.1-0.5 
oC I por ciento para la sensibilidad de la etapa de control. También señala lo 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.' " " ", 

" ! 

, ' 

Flg. (3.9)- Cambios en el perfil de temperatura conforme el flujo de destilado varia 

Para la columna de benceno-tolueno, Thurston también examinó el efecto de la 
ubicación de la etapa da control sobre el error en la composición del producto (xc - x~). 
Igualmente, el objetivo real de control es la composición del destilado Xo y no la 
composición del líquido en la etapa de control, el error en la composición en la etapa 
seleccionada debe ser lo más pequeño posible. Los resultados de Thurslon que se 
muestran en la Flg. (3.10) relacionan la localización de la etapa de control con el error de 
la composición resultante de un cambio en la composición de la alimentación e incluye el 
efecto de incertidumbre en la medición de temperatura. El minimo error en la 
composlcicn ocurre cuando se establece el control en la etapa 16, Si un perfecto sensor 
da composlclón se tiene disponible. el análisis muestra un error mínimo cuando la etapa 
18 es seleccionada para el control. 



Finalmente es necesano considerar los disturbios que pueden ocurrir en la 
alimentación. Hamot, 1965 (Ref.: 23) mostró que el sensor para el control de la 
composición debe localizarse cerca de la parte supenor de la columna (para el control tie 
xc) siempre Que ocurran cambios en la composición de la alimentación en un periodo 
Igualo mayor que la constante de tiempo de la columna. Sin embargo, si la composición 
de la alimentación cambia m', frecuentemente, un sensor localizado en las 
proximidades de la etapa de allmentacl6n puede proveer mejores resultados. 
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Flg. (3.10),~ Error en fracd6n mol de la composición del destilado en el control de 
la temperatura en la etapa n de una columna de destilación bencen~ 
tolueno. 

3.7.- METOCOS CE CONTROL CE PRESION. 

En discusiones previas se ha Indicado que la presión puede controlarse por 
diversos métodos. En esa sección se consideraran métodos de control de presión, 
Existen aparentemente un gran número de métodos, pero se considerarán s610 los 
arreglos más comúnmente usados para el control. 



Como se mencionó anteriormente, siempre que un sensor de temperatura es 
usado para deducir la composición, el valor es correcto únicamente si la presión es 
constante. Ademas, cambios en la presión afectan las caracterlstlcas del equilibrio vapor­
liquido y, por eonsecuencla, la capacidad de separación de la columna, Por 
consiguiente, es Importante mantener 18 presión de la columna constante. 

Las tres localizaciones mal comunes para el sensor de presión se muestran en la 
Flg. (3.11) (Nlsenfeld & Seemann, 1981, Ref.: 26). Ocurren cambios en la presión 
siempre que hay un desequilibrio entre la velocidad de generación de vapor en el reboiler 
y la velocidad de condensación de vapor en el condensador. Entonces, el circuito de 
control debe aJustar la velocidad de adición de calor O la velocidad de calor removido 
par. conseguir un control de la presión. En un circuito de control de presión basado en el 
calor Introducldo a la columna prObablemente lo mas apropiado lIa usar P2T como el 
sensor y uno Que esta basado en la cantidad de calor removido pudiera usar P,T romo el 
punto de medición. Estos dos esquemas manipulan el balanr.e de energla de la columna 
par. el control de la presión. En algunos casos puede utilizarse vapor ,::omo un balance 
de materia de la comente par. el control de 'a presil. .. il . 
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Flg. (3.11).- Puntos estratégicos para la medición de la presión. 

Los métodos de control aquí presentados son tres técnicas de las más 
comúnmente usadas en la Industria (Ref.: 7). Estos se muestran en la Flg. (3.12). En el 
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esquema mostrado en la Fig. (3.12a) el flujo de no condensables es manipulado para el 
control de la presión. En la Fig. (3.12b) una parte del vapor caliente es desviado (bypass) 
para controlar la presión. En la FIg. (3.12c) el control de la presión se logra por 
Inundaclón de los tubos del condensador. En esle esquema, cuando aumenta I¡;I presión, 
el flujo de condensado .. Incrementa, desocupando más tubos y permitiendo mayor 
condensación en su lugar. Entonces, el balance de presión es restaurado. 
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Flg. (3.12).- MétodOs de control de la presión, 
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4.- CONTROL FEEOFORWARO. 

Se tiene conodmlento 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 fe&dforward es el de medir los disturbios en las cargas de proceso y tomar 
acciones correctivas en las variables manipulables para que la variable controlada no se 
vla afectada. De esta manera, para Implementar el control feedforward, se deben medir 
los disturbios vanables. 

El control feedforward puede ler Implementado con un hardware analógico, pero 
esta Implementacl6n le aplica particularmente a procesos simples con control por 
computadora. Dicha Implementación requiere de un buen modelo del procp:.o para 
obtener mejores resultados, aunque también puede apllcarst: con un modelo burdo. En 
los siguientes parrafos se describe el procedlmlenlo de diseño para el o.:onlrol 
feedforward V se presentan algunos ejemplos que muestran como esta técnica puede ser 
empleada en las columnas de destilaCIón para el controt slrr.ple o dual de la compoSición. 

Considerando et diagrama de bloques del sistema de control feedback mostrado 
en ta Flg. (4.1), un disturbio en L trastorna ta variable controlada. El dispositivo de 
medlcl6n .enll el tra.tomo V el controlador feedback ajusta la variable manipulable para 
que la variable controllda regrese al punto de ajuste (set-polnl). Es claro que si G\. y Gp 

contienen tiempo muerto V constantes dt tiempo grandes. puede transcurrir un tiempo 
considerable antes de que la vartable contratada pueda regresar al valor del sel-polnt. Se 
puede conceptuaUzar el problema matemáticamente examinando la función de 
transferencia a circuito cerrado del proceso relacionada con cambios en la carga. 

C(.) -

,~" 

o (.) 
, _~ l - L(s) 

I +0('(8)G,(5) 

'C~C',~ l' ""',J''''-' 
, "".' 

I.~:";~ v( I,~~"""~~,,, 

l'f. ,~,:; '" 

Flg. (4.1 ).- Sistema de control feedback 

(4.1 ) 



Donde Gp{s) comprende la dinámica de la válvula, Gl{s) y Gp{s) comprenden la 
dinámica del elemento de medición, e y L son las desviaCiones. Idealmente e vale cero 
para L igual a cero. La magnitud de e se reduce para una ganancia grande del 
controlador para Gds). Esta consideración sólo puede hacerse cuando se tienen 
limitaciones físicas y se considera un sistema estable. De este modo, un disturbio en L 
trastorna a e significativamente si Gl(s) y Gp(s) contienen elementos con tiempo muerto 
y alrasos grandes. 

El concepto de control feedforward se muestra en la Fig. (4.2). La idea es medir el 
disturbio en el momento en que ocurra y enviarto al controlador, el cual ajusta la variable 
manipulable para que la variable controlada no se vea afectada. La fu,lclón de 
transferencia del controlador feedforward se puede obtener de la Flg. (4.2) Y de la 
ecuación asociada: 

els) = I G,(s) G.(,) + G,I') ) Lis) 14.2) 

SI la cantidad entre los corchetes es Igual a cero, entonces e es Igual a cero para 
todas las L. Esto da: 

.... , 

, 
, .. -,<,' 

Flg. (4,2).· Estrategia de control feedforward. 

14.3) 

En la practica industrial. el control feeclforward rara vez es utilizado por si solo. es 
más frecuentemente aplicado en combinación con el control feedback debido a las 
siguientes razones: 

1 •. - Los sistemas de control. frecuentemente están sujetos a muchos disturbios. De esta 
manera, si un sistema de control feedfoM'ard está basado en un disturbio en 
particular y algún otro disturbio ocurre. el sistema de control no es capaz de 
mantener la variable controlada en el punto de ajuste (sel-polnl). 
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2.- El diseño del controlador feedforward requiere del conocimiento de la fundón de 
transferencia del proceso G,,(s) y de la función de transferencia de la carga, como se 
indica en la eco (4.3). Si el modelo es inexacto, como frecuentemente ocurre, el 
término entre los corchetes de la ec (4.2) no desaparece '1 la variable controlada 
muestra una desviación del set-polnl. 

La Flg. (4,3) muestra el diagrama de bloques que representa la combinación de 
los sistemas de control feedback y feedforward. La función de transferencia a circuito 
cerrado para el sistema con cambios en la carga es: 

, 

Y' .. .. 

(<Al 

" .. X 

Flg. (4.3).- Combinación de estrategias de control feedback-feedforward 

En este caso, también la cantidad dentro de los corchetes en la ec (4.4) debe 
desaparecer y, por lo lanto, la funciÓn de transferencia para el controlador feedforward 
está dada por: 

(4.31 

El esquema feedforward protege al sistema contra disturbios en L y el sistema 
feedback elimina los efectos de errores en el modelado y otras cargas en el proceso. Las 
funciones de transferencia requeridas para el diseño del controlador feedforward son 
obtenidas a través de modelos matemáticos dinámicos o a través de pruebas 
experimentales en la planta. Para el caso más simple en el cual Gp(s) y Gc(s) son 
descrltos por modelos de primer orden con tiempo muerto, la fundón de transferencia del 
controlador feedforward esta dada por: 
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G r (s) 
G[ (s) 

G p (s) 

K[tps+! 

K p t[s+l 

La eco (4.5.) del controlador feedforward consta de 3 elementos. 

1.- Una ganancia. -KJKp • 

14 5) 

2.- Un elemento de adelanto-retraso (tpS + 1)1(,[ S + 1) donde 'p es la conS'OInte de 
tiempo de adelanto y ti ez la constante de tiempo de retraso. Si ti = O. la red 
adelanto-retraso se reduce a una diferencia' ó:- }. por lo ta .. lo, es físicamente 
irrealizable. En este caso se debe seleccionar un valor de, 1 muy peClue~o, tI « t p 

3.- Un tiempo muerto 0, '~L ,(Si ~,<eL , se toma 8, "9 L ). 

Si el término dinámico es omitido, la eco (4.5) nos da una función de tranferencla a 
estado estacionario del controlador feedforward. 

G -, 14.6) 

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

las cargas t¡picas para un proceso de destilación son la velocidad del flujo y la 
composiCión en la alimentación. El Objetivo de la estrategia feedforward para el control 
simple de la composición es mantener la composiCión seleccionada en el set-point, aún 
en presencia de disturbios en el flujo o en la composición de la alimentación Para el 
control de la composICión en el destilado, la estrategia tlpica feedforward es ajustar el 
flujo del destilado o del reflujo. Para el caso en el que se desea el control de la 
composiCión del producto de fondos, se requiere la manipulación del flujo del medio de 
calentamiento o del producto de fondos. 

La Fíg. (4.4) muestra dos de las posibles combinaciones de los controles 
feedback/feedforward para el control simple de la composición. la aplicación 
experimental de la estrategia de control feedforward para el control simple de la 
composiCión se describe brevemente en los siguientes párrafos. (Ref.: 5). 

En la Fíg. (4.5) se observa el esquema de una columna de destilación y el 
sistema de control feedbacklfeedforward asociado. La columna es de vidrio con un 
diámetro de 6" y aproximadamente 11ft de altura. Consta de 6 platos con cápsulas de 
burouJeo L un fondo de 50 11 Y vapor calentado por un termosifón. Un intercambiador de 
calor de tubos y coraza, con agua de enfriamiento en la linea de servicio de la parte 
superior, así como un condensador lolal. 
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La columna opera a presión atmosférica. Se requiere separar una mezcla de metanol y 
agua en dos productos relatIvamente puros. La alimentación entra por arriba de ia 
tercera etapa o plato a partir del fondo. 

El sistema de control opera bajo un control digital dIrecto. El objetivo es facilitar el 
control para mantener la composición del producto destilado en el set.polnl cuando 
Ixlstl la presencil de disturbios In 1I flujo de IUmentlOÓn. Para lograr este objetivo la 
lemperatul'l del vapor por encima del plato superior es controlada por medio de un 
Ilgorttmo PIO (proporctonll + Integral + derivativo), el cual JS'; al reflujo como variable 
manlpulabll. El balance materta en la columna 11 mantenido por los circuItos de nivel 
asociados con el acumulador (tanque) de rduJo y la base de la columna. El fluJo de 
vapor pal'l el reboller no 11 manipulado. 
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Fig. (4.5).- Estrategia de control general para una columna. 

100 



Para el desarrollo de las funCiones de transferencia a circuito abierto se deben 
seguir Vlilr' iS etapas, Con la columna operando a estado estacionario y los circuitos de 
nivel eft automático, el algoritmo para el control de la temperatura es pasado por alto y 
se hace un cambio positivo en la máxima presión del aire de la válvula de reflujo. El dato 
de la temperatura resultante es registrado. La prueba se repite otra vez para un cambio 
negativo en la maxlma presión de aire. Después, con el proceso operando a estado 
estaclonano, los drcultos de nlve' en automitlco y pasando por alto el algoritmo para el 
cont~ de la temperatura, H hace un cambio posltlvo en la máxima presión del aire, pero 
ahora de l. vilvula de IlImentad6n, la temperatura resultant. tambi6n es registrada. La 
prueba es repetida otra vez para un cambio negattvo. El análisis de le:. datos de 
entradas y lalldas proporciona la fundón de transferencia Je! proceso G~s) V la función 
de transferencia de '1 carga Gl(s). La FIg, (4,6) muestra los datos obtenidos en una de 
estls corridas. 
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Estos datos de entradas y salidas se ajustan a un retraso de primer orden con 
tiempo muerto cuya funclón de transferencla para el mOdelo del proceso está dada por: 

G(s) = y(sl = K,'" 
X(5) 1'5+1 

(4.7) 

Para determinar K, '. y t , del la solución de la ee. (4.7) para un cambio en la 
magnitud M en la entrada, es: 

(4.8) 

La ganancla a estado estacionario K se determina directamente de la curva de 
reacción del proceso y es la relación de la desvlaclón final de la variable de salida y la 
magnitud del cambio. en pordento. Obteniendo el logaritmo de la ee. (4.8) se tiene: 

In [lo X(!)]_ o I + 9 ~ 
MI( , , 

(4.9) 

L. le. (4.9) representa un. line. recta en un plano IImllogarltmlco de In[1-
y(tYMK1 contri t, con una pendiente de (~111) Y una Y con valor de ,.Il. En la Flg. 
(4.7) le muestran utas dos griflcas resultantes de los datos de las con1das de este 
ejemplo. 

LI T.bla (4.1) mulltr. 101 resultados obtenidos en 1I modelado. Las 
Inconslstenelas son causad al por elTores en el modelado "i no IInel1dad. La falta de 
aislamiento alrededor de la columna tamblen contribuye a elTores en el modelado. 

Tibia (4.1). Re~ultados del modelado. 

5% dt Incremento en 
l ... ~I dt elte de la 
..... !'Iul. de re"ujo 

5% dt decremento en 
la .. ~I dt .lte de 11 
..... I ... ul. de renujo 

3% de Incremento en 
l ... foil óe .ir. de la 
.... 1 ... 1,11. de erlmenlaclón 

3% de decremenlo en 
l. sefoll de elre de 1.1 
.... 1 ... 1,11. de .IIn'llnlación 

lóentWrc:ac16n óe 11 corrlGl 
G.nancll •• ttado ...... "ItI% 
Conal.m. de llempo (MQ ) 
T.mpo mu.rto (MQ,) 

IdentWrc:acl6n de 1.1 corrida 
G.nancia • e.llOo •• Iac, %1"'­
Conal.nte óe llempo (MQ.) 
Tiempo mMlo (MQ.) 

loentifieacl6n de 1.1 corrlGl 
G.n8ncia • ettado .. tac, %1% 
Conal'nt. de tiempo (aeg ) 
Tiempo muerto (Hg,) 

IdentlflClCl6n oe l. corrida 
G.nancia • ettlOo ellac, %1"'­
Con.l.nle oe t~mpo (MQ,) 
Tiempo muer10 (Hg.j 
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PromedIO 
0060 
1780 
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La respuesta del sistema de control feedback al 30% de cambio en la velocidad 
de flu¡~ de la alimentación 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 '1 el COntrol feedforward (feedforward a estado estacionario, feedforward 
dinamlco '1 feedforward a estado estacionario con tiempo muerto). En cada caso. los 
sistemas de controt fueron sujetos a cambios, tanto positiYOS como negatiyOS, en la 
velocidad de flujo de alimentación. 

De manera general se observa que, en la mayoría de los casos, el mejor control 
resulta ser el de la combinación dl'!l controlador feedbacK con el control~1or feedforward 
a estado estadonario conteniendo un elemento de tl..;m~" muerto. La respuesta de este 
control, combinado al 30Of. de cambio en el flujo de alimentación, se mu~stra en la Fig. 
(4.9). Sólo siete datos se alejan en tan sólo ± 0.1 oC de 105 valores obtenidos a estado 
estacionan o, lo cual es un control excelente. 

Para la aplicación exitosa del control feedforward se requiere de buenos modelos 
de proceso. El desarrollo de estos modelos de proceso requiere de muchas pruebas 
para asegurar su reproductlbllldad y los efectos de otras cargas ausentes. Los Sistemas 
de adquiSicIón de datos pueden aumentar la calidad de los datos de entradas y salidas, 

4,2,· CONTROL FEEDFORWARD PAR" EL CONTROL DU"L DE LA COMPOSICION, 

las operaciones de destilación consumen gran cantidad de energía. Se ha 
reportado que un 10% de reduccIón en la cantidad de energla utilizada para las 
operaciones de destitaclón en los Estados Unidos puede conservar el equiyalente a 
100,000 barriles de petróleo por dia. Esto es un considerable Incentivo para el 
mejoramiento del control y la optimización de la energla en la destilación. 

Para una separaCión se requiere de Cierta cantidad de energla. El desperdicio de 
ésta aumenta de una mala a una buena purtflcaclón. Cuando los productos son mal 
purificados, pueden ser rechazados o vendidos a bajo precio, reprocessdos o mezclados 
con la alimentación existente, o quemados como combustible. Cada una de estas 
opciones pueden ser expresadas en términos de costo de energía por unidad de 
producto. Por otro lado, en una sObrepurtflcación se utiliza energía en exceso. lo cual se 
asocia con el costo adicional de vapor o agu~ de enfriamiento consumida. Es por esto 
que se desea la optimización de energía para el control de dos composiciones, 

Se ha discutido como para ciertas columnas el control de dos composiciones 
puede resultar dificil o hasta imposIble. Las estrategias de control feedforward ha bren el 
camino para lIeyar a cabo, de manera indirecta, el control dual de la composiCión, lo cual 
eYita las complicaciones que resultan de la interacción. La intención es usar una 
combinación de los circuitos de control feedback y feedforward con el fin de mantener la 
"'ompOC;lción seleccionada en el set-polnt en presencia de disturbios o perturbaCiones en 
la medición de la carga det proceso y un segundo circuito feedforward. únicamente. para 
determinar el valor correcto de la variable manipulable, 
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En la Fig. (4.10) se muestra una estrategia de control de la composici6n basada 
en : ': variables R y V. Para que esta estrategia tenga éxito se requiere de buenas 
correlél.;lones. 

4.3.- APLICACIONES INDUSTRIALES. 

Es evidente que, de.pué. de haber analizado la literatura pertinente, las 
estrategias de control feedforward tienen que ser aplicadas con éxito a columnas de 
destllacl6n Industriales. Sin embargo, comparando los resultados er're las 
conflQuraclones feedback y feedforward se observan resultados extfa~os. En esta 
seccl6n 11 presentan dos aplicaciones industrlale'l del control feecHlJrward, las cuales 
muestran la Importancia de poder lograr el perfeccl,mam¡ento del mIsmo. 

4.3.1.- DESETANIZAOOR. 

Este trabajo del desetanlzador fué realizado gracias a la colaboracl6n entre una 
universidad y la Industria. La columna tiene mis de 100 ft de altura y un diametro de 
aproximadamente 8 ft. La composlci6n consta de pequei'las cantidades de metano, junto 
con acetileno, etneno, etano, proplleno, 1,3-butadleno, 1·buteno, n-butano y n-pentano. 
Se desea separar las fracclonll del etano y los componentes ligeros de la alimentación 
y, de esta manera, obtener la separadón deseada entre el etano y el proplleno. 
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Flg. (4.10) .• Estrategia de control feedforward para el control dual de la 
composIción 

Para producir etlleno gradO poli mero, el propileno contenido en el destilado no 
debe exceder las 1200 ppm y para producir propileno grado polímero, el etano contenido 
en el producto de fondos no debe ex.ceder las 200 ppm. Oriqlnalmente la columna opera 
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bajo un esquema de control simple de la composición, tal como se muestra en la Fig. 
(4.11). El operador ajusta el reflujo en el sat-polnl en base a un análisis del destilado 
cada 12 horas. Debido a la falta de continuidad an los datos de composición, el operador 
frecuentemente sobrerefluJa la columna para evitar el exceso de propileno en el producto 
de lb r ,Clrte superior (destilado), ESle sobrerefluJo desperdicia energla, es por esto que se 
desea mejorar la operaci6n de la columna. 

El an'lIsls detallado de la ganancia relatIva sIrve para auxlllar al diseño de un 
paquete de destllacl6n comercial para evaluar el potencial requerido para el control de 
dos composiciones. Las ganancias relativas resultantes se muestran en la Tabla (4.2). 
La Inconsistencia en los resultados sugiere un control sImple de la composlci6n. Como 
se habla setlllado anteriormente, un esquema de control Indirecto para dos 
compollclones balado In el control feedforward puede resultar beneflco pa,a tales 
casos. 

Tomando en cuenta l. dlscusl6n anterior se debe desarrollar una nueva 
estrategia, la cual se muestra en la FIg. (4.12). El esquema consiste en un algoritmo de 
control digital feedforward, el cual varla el reflujo en el set-polnt para minimizar la energia 
gastada y la existencia de un circuito de control de temperatura, los cuales controlan 
Inferenclalmente la composlcf6n de los fondos. El algorttmo de control feedforward 
responde a cambios en el flujo de la alimentación y/o cambios en la composicI6n de la 
alimentación. Las ganancias del algoritmo de control feedforward son determInadas por 
una llrie de correlaciones basadas en simulaciones por computadora y datos de planta, 
estos plrimetros dlnimlcos son determInados por medio de ensayos de prueba y error, 
eonslstentes con la experiencia en planta. Notar que el esquema de control mostrado en 
la FIg. (4.12) no es un .squema de control dual de la composlcl6n totalmente Indirecto, 
es por esto que el circuito de control Inferencial dual de la composici6n no tiene que ser 
provisto con un ajuste feedforward, 

Tabla (".2).- Ganancias relativas para la columna deselanlzadora 

11.[,.... .. 

11.[.11 • 

11.) v -

Il \' 

Y 0.%7 u.oJ) 
II ,!O,OB 0,967 

, , 
y ~0.8g7 O.ll~ 

" ,'11.I12 0.8111 

, . 
y 1·0,03 1.11.1: 

" 1,03 .o,o3i 

(OV) 

(lB) 

(LV) 
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Flg. (4.11 ),. Esquema de control simple de la composición. 

Las FIgS. (4.13), (4.14) Y (4.15) mueslran los resultados obtenidos en planta. En 
la FIg. (4.13) se mueslra Ctlmo el esquema feedforward modificado llene que llevar a 
cabo una reducclón en el reflujo y la FIg. (4.14) presenta una reducción en el flujo de 
\lapor requerido para manlener la composición del o loS productos dentro de las 
especificaciones. La FIg. (4.15) muestra un mejoramiento en el nivel de impurezas del 
producto de fondos, medKjIl por medio de un analizador en Hnea, No existen 
analizadores par. la composlci6n del destilado. Sin embargo, los análisis de laboratorio, 
dos veCes por día, Indican un contenido conslante de 1200 ppm con el nuevo esquema 
de control, en base a los resuNados preliminares. Ralston estima un ahorro de 240.000 
dls. en coslo de ulUldades con el nuevo esquema. De esle modo. se cree que el 
esquema de control puede ser mejorado en el futuro por medio de un ajuste feedforward 
del clrculto Inferenclal para el control de la composición en el fondo. 

4.3.2.- FRACCIONADOR DE ETILENO. 

Este ejemplo fue desarrollado por Lynn a. Richard y Mark L. Darby de Sepoin!, 
Inc. La recuperación del etileno se neva a cabo en una columna de cracking. Esta es una 
columna tipo pasteurizada la cual da dos productos finales: el vapor de la pane superior 
contiene preliminarmente metano y por otro lado está como producto el etileno. En la 
pane de arriba, el condensador parcial tiene como refrigerante al propileno y el material 
condensado es retomado a la columna en forma de reflujo. El calor del reboller es 
suministrado por el refrigerante proplleno. El producto de fondo es reciclado al homo de 
cracking. 
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Flg. (4.12).- Esquema de control feedback·feedforward para una columna 
desetanlzadora Industrial. 

En la FIg. (4.16) se muestra el esquema de la columna y el esquema del control 
original, Este último cuenta con un clrculto de control del lado del reflujo. La relación del 
controlador en elset..pQlnt " ajustada por el operador para mantener el producto dentro 
de las especificaciones. Del lado de la comenle se enCUentra presente un analizador, El 
circuito de control esta Implementado con un hardware anal6glco. 

El nuevo esquema emplea control analógiCO y computarlzado. El objetivo es 
controlar las impurezas .metano y etano- en el etlleno producido. La concentraclón de 
melano es realmente controlada por otro clrcuilo que no se muestra, de esta manera el 
objetivo del nuevo esquema es el control de la concentración de etano en el elileno 
producido. La FIg. (4.17) muestra este nuevo esquema. La sellal de salida del 
analizador, la cual es proporcional a la concentraci6n del etano, es alimentada por un 
controlador·anallzador el cual determina la relación deseada de D/F. Esta relación es 
multiplicada por la velocldad de flujo de la alimentación para producir una señal que se 
convierte en el sel·polnt supervlsorlo del lado del controlador analógico de flujo. Un factor 
importante para el éxito de esta estrategia de control es el cálculo de una ganancia 
adaptada en el controlador·analizador. La nueva estrategia de conlrol utillza conceptos 
no s610 del control feedforward, sino también del control a circuito cerrado del analizador. 
control adaptado y control en cascada. 
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Flg. (4.17).- Nuevo esquema de control del lado del fracclonador da atueno. 
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En la FIg. (4.18) se puede apredar el mejoramiento de los resultados por la nueva 
estrategia de control, mostrados a través de una gráfica de impurezas totales C, + C2 
contra el tiempo. Los resultados con el esquema onglnal corresponden a un promedio de 
450 ppm con una desviación estándar de 255 ppm, Con el nuevo esquema, el ?romedio 
es de 800 ppm y la desviación estándar es de 40 ppm, El nuevo esquema permite gran 
recuperación de ... 11I .. no, Los beneficios del nuevo circuito se traduce en alrededor de 
90.000 di •. por ano. 
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Flg, (4.11).- Respuesta _ régimen transien!e con los esquemas nuevo y onglnal. 
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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 afeda adversamente el 
funcionamiento del sisterr • .J control feedback. En las operaciones de destilaciÓn estos 
disturbios ocurren en el condensador y en el rebollar. El medio de enfriamiento del 
condensador "110 el medio de calentamiento del reboiler frecuentemente participan en 
otras partes de la planta de proceso y un disturbio en el proceso en C4Jalquier parte de la 
planta puede manifestarse como un dlsturb+o asociado con el condensador y/o el 
reboller. Olro ejemplo de como k)S dllturoios afectan la variable manipulada es el uso de 
vapor como medio de calentamiento en el reboller. Una situación tlplca en una planta 
son los múltiples usos de vapor y cid. uso requiere de diferentes cantidades de calor. 
Estos cambios en la demanda de vapor, para otros circul101 muHa en un disturbio en la 
presl6n del vapor suministrado al reboller. 

Las siguientes figuras permiten ver como estOl dlsturbtos afectan las variables 
controladas, La FIg. (5.1) muestra un esquema delslltema de control de la destilación en 
el cual se asume que la composlcl6n de los fondos es controlada deductlvamente en el 
set-polnt por un controlador de temperatura situado en alguna etapa. Para este circuito el 
flujo de vapor es la variable manipulada. si la presión de lumlnlstro de vapor fluctúa. 
enlonces la calda de presión a través de la válvula de control "1 el flujO de vapor al 
reboller tambIén fluctúan, Estas variaciones afectan el control de la temperatura en la 
etapa, Cuando el controlador de la temperatura sensa estas perturbaciones toma una 
accl6n correctiva: sin embargo. es Obvio que si las fluctuaciones en la preSión de 
suministro son frecuentes, el circuito no puede mantenerse en el IIt·poin!. en tales 
situaciones se debe adicionar otro circuito como se muestra en la F~. (5.2) . 

. -

• 
• 

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

El propósito del segundO circuito es el de ajustar la vanable 
manipulada cuando los disturbios de este circuito tengan lugar. de esta 
manera el funcionamiento del otro circuito permanece sin afectarse. Es 
por esto que, para el ejemplo mostrado en la Fig. (5,2). si hay cambios 
en la presión de vapor de suministro, la caida de presión a través 
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Flg. (5.2).- Control en cascada de la temperatur '" 

del orificio cambia. El orificio sens. y transmite el flujo y el controlador de flujo manipula 'a posición de la valvula. de esla manera es como se mantiene el flujo de vapor 
constante. 

Los sistemas de control como éste, en los cuales la salida de un controlador sirve 
como set-polnt a un controlador anterlor son llamados sistemas de control en cascada. El 
circuIto Intemo consiste en un ortfIclo que el un sensor/transmisor, un controlador de 
flujo y una v'lvula dt control, todo esto referido como el circuito secundarlo; el otro 
circuito consiste en un sensorltransmlsor de temperatura y un controlador de temperatura 
a lo largo de los elementos del circuito Inlemo. este último es refertdo como el circuito 
primario. Nótese que un circuito de controlen cascada como el mostrado en la Fig, (5.2) 
esta formaclo por dos sensores, dos controladores y un elemento final de control. Es 
posible elttender este concepto de control en cascada para controles que Incluyen tres o 
más circuitos. El uso exitoso del control en cascada es posible sólo si el circuito Intemo 
es al menos tan nllpldo o preferentemente mucho más rápido que el circuito elttemo. La 
Idea es que el circuito Interno debe compensar rápidamente cualquier disturbio que se 
presente en éste antes de que el circuIto externo se percate da que el disturbio haya 
ocurrido. A continuación SI presenta el procedimiento de dIseño para sistemas de control 
en cascada y más adelante la conceptualizaCión del control cascada en paralelo para 
columnas de destilación 

5,1,· 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 o a través del análisis de la 
frecuencla de respuesta en el papel. si se conoce el modelo dinámico del proceso. 

En la Fig, (5.3) se presenta el diagrama a bloques del sistema de control en 
cascada. El procedimiento eltpertmental de entonamiento consiste en los siguientes 
pasos: 
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Flg. (5.3).· Diagrama de bloques del sistema de control en cascada. 
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1.- Lograr el estado estacionario. 
2.- Asegurarse Que las cargas (disturbios) estén ausentes. 
3.- Colocar en manuellas controladores primario y secundario. 
4.- Entonar el circuito stlcundar10 por el método de Cohen-Coon y suponer que el clrcuito 

Interno es un circuito cerrado. 
5.- Entonar el circuito extemo. 

Debe enfatlzarse Que el proceso debe estar libre de penurbaciones en la carga 51 
se requiere que el mitodo de entonamiento rinda magnlftcos resultados. Esto puede ser 
un problema en algunas sltulclones; en condiciones de operación por encima de las 
normales, puede ser pr.C1leamente Imposible encontrar el circuito Intemo libre de 
disturbios. En tales situacIOnes puede aer necesar10 entonar el circuito Interno por medio 
de prueba y error. Una vez que el circuito Interno es entonado adecuadamente, el otro 
circuito puede ser entonado con el circuito Interno er éi",;Clmatlco por rnedlo de algún 
procedimiento de entonamiento para circuito simple. 

Otra consideración Importante para el control en cascada es la selección correcta 
de la acción del controlador. Recordar que la operación de un controlador proporcional 
con acción Inversa es descrita por 'a siguiente relación: 

( •• I-polnl medido) (5.'8) 

y la relación que describe un controlador con acciÓn directa es: 

( •• I-polnl medido) (5.' b) 

Ahora el problema es la selección correcta de la acción de los controladores tanto 
primario como secundar10 del sistema en cascada mostrado en la FIg. (5.2). Asumiendo 
que la válvula da control derra a falla de aire. nos permite seleccionar la acción Inversa 
para ambos controladore •. La. ecuaciones resultantes para los controladores son las 
siguientes: 

Controlador pr1mar1o: M • Mo .. k., (r- o T) 
Controlador primario: m .. me .. kc (M o F) 

SI se examinan las &cs. (5.2) Y (5.3) s610 producen 
cuando se tiene cualquiera de los siguientes caS:l,: 

(5.2) 
(5.3) 

los resultados deseados 

& Incremento en la temperatura T de la etapa de control debido a algunos 
disturbios en la columna. 

o M disminuye de acuerdo con la eco (5.2). 
& m disminuye de acuerdo con la eco (5.3). 
o La apertura de la válvula dIsminuye cuando la válvula cierra a falla de aire. 

Para un Incremento de la temperatura en la etapa de control, Se debe reducir el 
flujo de vapor y por lo tanto la selección de la acción para los dos controladoras es 
correcta. También se puede verfficar si la accl6n de los controladores es correcta, 
mediante una reducción de la temperatura en la etapa de control. 
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- Aumento en la temperatura T del set-polnt. 
- M aumenta de acuerdo con la eco (5.2). 
- m aumenta de acuerdo con la eco (5.3). 
- La apertura de la válvula aumenta, lO cual es el resultado deseado. 

También se puede verificar si el resultado es correcto mediante una disminución 
en la temperatura del ~,..t-'X)lnt. 

- Aumento en la presl6n de vapor de suministro. 
- La salida del transmisor del oriflclo F aumenta. 
- m disminuye de acuerdo con la eco (5.3). 
- La apertura de la válvula disminuye, lo cual es el resultado deseado. 

De esta manera se puede seleedonar la acción correcta para ambos 
controladores. El Ingeniero de control debe llevar a cabo este tipo de análisis. lomando 
en cuenta 51 la válvula de control abre o cierra a falla de air';, ¡:, .. ra determinar la acción 
"'!'fleta de los controladores de los sistemas en cascada. 

Una segunda aproximación para el entonamiento del controlador en cascada está 
basado en la frecuencia de respuesta. Esta técnica puede ser usada s610 si las 
fundones de transferenda de varios bloques del sistema de control en cascada son 
conock:las, LIS funciones de transferencia pueden ser desarrolladas por medio de 
modelos matemáticos dinámicos de los procesos. La frecuenda de respuesta es un 
procedimiento de entonamiento basado en los siguientes pasos: 

1.- Preparar la griflca esperada para todos los elementos de circuito interno, excluyendo 
el controlador secundal1o. 

2.- Unir las CUNal generadas en el paso 1 graflcando para desarrollar el plano 
compuesto que predlgl 81101 elementos.n .ene. 

3.- Encontrar las constantes de entonamiento del controlador secundano por medio del 
método de Zlegler-Nldlols. 

4.- Reducir el circuito cerrado Interno a un simple bloque con ta ayuda de la carta de 
Nlchols. 

~.- Preparar la gráfica esperada para todos los elementos del circuito externo, 
excluyendO el controlador prlmano pero Incluyendo el bloque formado en el paso 4. 

6.- Unir las curvas generadas en el paso 5 graflcando oare obtener el plano que prediga 
los .Iementos en sene del circuito externo. 

7.- Encontrar las constantes de entonamiento del controlador pnmario. 
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5.2.- CONTROL CASCADA EN PARALELO. 

T1~ .. "*""" __ del control en lo __ ... _ 
centrol Piro lo composición del produdo. PIfO QlmpIIr _ objetivo, lo temperlturo en 
una etapa conveniente es controlada. Sin embargo, como se apuntó antenormen!e, el 
control de la tel'fl .... ""tura en una etapa en el set-polnt no puede resultar en el control de 
la composición del producto. 

Con$ld6rese como una itustracl6n el trabajo de simulación de una columna 
depropanlzadora (Patke. 1982). La columna lepara una allmentadón que contiene 
proplleno, n-propano, Isobutano, lsobuteno y n-butano en una columna de platos que 
contiene 20 etapas Ideales, un condensador total y un rebOllar. La Flg. (5.4) muestra un 
esquema del sistema de control de 111 columna. El objetivo principal del esquema de 
control es mantener la compelIdO" del Isobut8no del deslllado en el set.polnt. En el 
esquema de contr04 convencional mostrado en l. FIg. (5.4) ta co~posld6n en el 
destilado es deduetlv.ment. controlada por medio uel control de la temperatura de la 
etaPII lupenor, con el reftuJo como vanable manipulada. En la FIg. (!5.!5) se muestra la 
respuestl di II temperatura In la elaPl lupenor a un disturbio In el flujo de 
IlImentaclón para un drculto cerrado y la FIg. (5.6) muestra la respuesta de la 
ccmposlcl6n. 
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Flg. (5.4).- Sistema de control feedback para el control de la temperatura por 
medio del control simple de la composlCl6n. 
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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-polnt, resultando una 
compensacl6n 8 estado estacionario en la composicl6n. En tales situaciones es 
conveniente el uso de un aistema de control cascada en paralelo (Luyben, 1973). El 
diagrama de bloques del ar ... ~'o cascada en paralelo se muestra en la Fig. (5.7). Esta 
estrategia requiere de un analizador de composlcl6n en linea. La sei'lal de la 
composici6n es alimentada al controlador de composición, el cual es el controlador 
primario del sistema de control cascada en paralelo. La salida del controlador de 
composlci6n sirve como aet.polnt del controlador de temperatura, el cual es el 
controlador secundarlo. La aallda del controlador de temperatura manipula el reflujo. 
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Flg. (5.5) ... Rnpunta de un sistema de control feedback a circuito cerrado con 
disturbios en la velocidad del flujo de allmentacl6n. 
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Flg. (5.6).- Respuesta de un sistema de control feedback a circuito cerrado con 
disturbios en el flujo de alimentación. 
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La FIg. (5.8) muestra la respuesta del sistema de control cascada en paralelo, en 
ésta se puede observar que la compensación de la composición ha sido eliminada. lo 
que trae como resultado ciena cantidad de exceso. El concepto de control cascada en 
paralelo es aplicado con éxito en campo. Sin embargo, su aplicación requiere de un 
analizador de composición en Hnea, por lo cual. para la selección de éste, se debe 
asegurar que el analizador no tenga frecuentes problemas de mantenimiento. 

Flg. (5.7).- Sistema de control cascada en paralelo. 
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Flg. (5.8),· Respuesta de un sistema de control cascada en paralelo a circuito 
cerrado con dlsturtllos en ta alimentación. 
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5.3.- COMPENSACION POR TIEMPO MUERTO. 

Los sistemas de procesos frecuentemente presentan tiempos muertos 
característicos. El tiempo muerto puro, es el resultado del transporte de fluido en 
aplicaciones en '':15 cuales el sensor es localizado lejos del punto donde se requiere el 
valor de la variabl Elliempo muerto aparente surge en sistemas que conlienen un gran 
número de elementos de primer orden. 

A escala Induslriallas columnas de destilación frecuentemente presentan tiempo 
muerto. Para columnas grandes que contienen 50 o más etapas, cada etapa contribuye 
con uno o más elementos de prlmer orden para el modelo del proceso. De esta manera. 
el modelo total del proceso que relaciona la composición del producto con la 
composición de la alimentación puede contener un gran número de ecuaciones 
diferenciales de primer orden. Tales slslemas exhiben caracterlsllcas de tlemp", muerto 
aparente, aunque también pueden presentar algún elemento con tiempo muerto puro. 

El prlnclpll Objetivo del control en I1 destilación IS mantener los productos en una 
composición especifica, La composición de los productos es medida por analizadores, 
los cuales son esencialmente aparatos di muestreo de datos. Estos generan una sei'lal 
de salida lolamenle a Intervalos discretos, de Ista manera, un tiempo muerto adicional 
es Introducldo alllstema. 

Sin Importar II ongen, el tiempo muerto siempre es peijudlclal para el control. La 
presencia del tiempo muerto provoca una reduccl6n en la ganancia del controlador que 
SI encarga de mantener la estabilidad en elslslema. Además, un tiempo muerto grande 
provoca la máxima compensacl6n y mayor tiempo de estabillzaclÓn. 

Los algoritmos especializados en el conlrol pueden ser diseñados por medio de 
las transformadas Z, para el mejor control de procesos que contienen tiempo muerto. 
Estos procesos también pueden ser mejorados mediante las técnicas de compensación 
por tiempo muerto, las cuales se discuten a continuación. (Ref.: 14) 

5.3.1.- EL PREOICTOR DE SMITH. 

Oulzé la mejor técnica que existe para conocer la compensación por tiempo 
muerto ea el predlctor de Smlth, desarrollada por O.J.M. Smlth en 1957. Esta técnica 
genera un retraso por lo que, para su Implementación, se requiere de un control por 
computadora digital. 

El diagrama de bloques típico lJara un proceso que presenta tiempo muerto se 
muestra en la Fig. (5.9), Para representar el proceso se debe seleccionar un modelo de 
primer orden para tiempo muerto adicional. Sin embargo, existe un gran número de 
procesos que concuerdan con esta desCt1pclón. El proceso mostrado es div1dido en dos 
partes conceptuales, la primera parte no presenta tiempo muerto, mientras que la otra es 
un elemento de tiempo muerto puro. La sei'lal B en la Fig. (5.9) es, desafortunadamente, 
una sel\al ficticia. Cuando se tiene una señal real, se puede conectar a un controlador 
feedback y asr el tiempo muerto puede ser removido del circuito, pero como se trata de 
una señal ficticia, esto no puede hacerse. 
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Flg. (5.9).~ CircuitO feedback convendonal con tiempo muerto. 

Primero se debe desarrollar el modelo matematlco del prore~" siempre y Cl.dndo 
la se":J1 B .. esté disponible, tal y como se muestra en la FIg. (5.10). Notar que las 
entradas para el modelo 100 las misma. que para el proceso. Un valor del error E .. 
diferente de cero Indica un modelado erróneo o presenda de disturbios. La señal de Em 
es retreallmentad. al controlador para que .. te compense dichos errores. Esta es la 
estrategia del contrel de Smlth. Para que esta estrategia tenga éxito se requiere de un 
modelo daro del proceso. 
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Flg. (5.10).- Sistema de control con predlctor de Smith. 

Los requerimientos computadonales de la estrategia del predictor de Smith 
Incluyen la soludón de ecuadones diferenciales de primer orden y la generación del 
tiempo muerto del proceso. eGo Las ecuaciones diferenciales pueden resolverse por 
cualquier método conocido y el tiempo muerto es generado por una extensión del tiempo 
real por el lenguaje de programación empleado en la programación del control. El 
algoritmo de control G~(s) es un algoritmo de tipo PIO el cual puede ser ajustadO con 
mayor exactitud después de que el tiempo muerto sea removido del circuito de control. 
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5.3.2.· EL PREDICTDR ANALlTICD. 

Una alternativa aproximada al predlctor de Smilh es el predlctor analitlco (Moore. 
1969), esta estrategia se muestra en la FIg. (5.11). En lugar de mover el tiempo I"luerto 
del circuito, el predlctor a~ "Itleo busca predecir un valor futuro de la variable controlada 
a través de un modelo matemático. El controlador feedback actúa sobre el valor 
predeck:lo, con lo que logra una compensaclón por tiempo muerto. Para la aplicación 
exitosa de esta estrategia, nuevamente es Importante contar con un buen modelo del 
proceso. El desarrollo detallado di las ecuaciones predlctivas puede consultarse en 
IRel.: 2~). 

)., ... ~~, ~'::~-T~o..- .rXl;;' 
L' 1'- ~_X~)- :1]( 1 'A, J' 

"~',o • t- .. -

[, ... ~. ...-{:;::t;~ . ': 
Flg. (~. 11).· Sistema de control con predlctor Inollllco IAP). 

~.3.3.· APLICACIONES EXPERIMENTALES. 

LI. técnicas de compensacl6n por tiempo muerto mostradas anteriormente son 
aplicad .. con mucho éxIto en la Industria, pero los repones acerca de extensiones o 
mejoras. IStlS ttenas Ion poco conocidos. Meyar y asociados (197&-79) han 
experimentado con e' UIO del predlctor de Smith y anatltlco, para el control de una 
composIción, a escala piloto, de una columna de destilación para la separación de una 
mezcla de alcohol metUlco yagua. los datos reponados en esta sección corresponden al 
caso en el que II controla la composición en el producto de fondos. 

El esquema di la columna V el sistema de control asociado se muestra en la Fig. 
(5.12). La columna tIene 22.5 cm de dIámetro, ocho plalos con cápsulas de burbujeo y 
esté equipada con un termosifón, rebollar y condensador total. La composIción en el 
circuIto está dada por un cromat6grafo de gases HP-5720A. 

El modelo del proceso está dado por la siguiente ecuación: 

x,ls) = . 5.00'''' Vis) + 
14.4$ + 1 
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Donde V es el flujo de vapor '1 F es el fluJo de allmentacl6n en el fondo dada en 
grlsBg, las constantes de tiempo '1 el tIempo muerto están dados en minutos. Estas 
funciones de transferencia no Incluyen medidas dinámicas para el análisis de G., éste es 
representado tan s610 como un ejemplo Ide.' con un tiempo muerto de 4 mln. 

/lL 1"11'" ~c I~" 

,. • 

L 1 

<§~}--- - ._----. 

Flg. (5.12).e Diagl1lma esquemático de l. columna de destllacl6n. 

Partiendo de estos datos Meyer lIev6 a cabo una slmulacl6n '1 un estudio 
eKperimental pira comparar el funclonamlento de la estrategia de control proporclonal + 
Integral (PI), predlctor de Smlttl (SP) '1 predlctor analltlco (AP). Los resultados obtenidos 
tanto en la simulación como en la experimentacl6n, se muestran en la Flg. (5.13) '1 en la 
Tabla (!5.1 a '1 b). Los resultados obtenidos en la slmulaci6n muestran claramente los 
beneficios de la compensacl6n por tiempo muerto. Los resultados expertmentales 
también muestran una mejora, pero menos significativa, debido al hecho InexpUcable de 
que par. un tiempo muerto de 16 minutos la composlci6n del proceso fue conoclda hasta 
después de que ti estudio experimental fue completado. Los resultados son menos 
significativos con aquellas técnIcas de compensacl6n por tiempo muerto elaboradas para 
funclonar aún en presencia de grandes errores en el modelado. 
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Tabla (5.1a).· Resultados de la slmulad6n: Parámetros del controlador y valores 
IAE 

Esquema 
de control 

PI 
SP 
AP 

Conu,_ .ldor 
K (glsJlI.) 

.(),256 
,(),696 
·1,34 

Parémetros 
t,(s) 
1167 
574 

.(),00343 

Valores IAE (%5) 
+2'/. cambio ·17% cambio en 

en el set.polnt el flujO de allment. 
1970 .. 5700 
1136 3630 
1073 1600 

Tabla (S,1b),. Resultados do la Ilmulacl6n: comparación do valorea IAE, 

Elqueml 

_ .... ,." .. 

SP 
AP 

Cambio, en.1 

3350 
2500 

128 

Cilmbloa en las 

9600 
7400 
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tI.- CONCLUSIONES. 

La destilación es una de las operaciones unitarias más utilizadas en los procesos 
1, Justriafes para separar una mezcla de compuestos miscibles y volátiles en 
componentes Individuales o. en algunos casos, en grupos de componentes. La 
separación de alcohol yagua de su mezcla; la del aire liquido en nitrógeno, oxígeno y 
argón; y la del petróleo crudo en gasolina, turboslna, dlesel y gasóleo son algunos 
ejemplos de la destllacl6n. Para aplicar el proceso de la destilación es necesario que el 
vapor que se forma a partir de la mezcla Inicial dlflera en composición, es decir que 
exista una diferencia en las volatilidades de los componentes que constituyen la mezcla. 

El arreglo de una columna de destilación permite un contacto I contracorriente 
entre el liquido que baja '111 vapor que sube v en cada una de 'JS etapas de contacto, 
las composiciones del liquido y el vapor se aproluman alequlllbno, de tal manera que los 
componentes ma. voIatllH se van concentrando en la fa$e vapor a medida que asciende 
en la columna y los componentes menol volattles se van acumulando en la fase liquida. 
El resultado final es que el vapor de domos esté enriquecido con componentes ligeros y 
el liquido de fondos lité constituido principalmente por componentes pesados. La 
separaCl6n global que le alcanza en la columna depende prinCipalmente de las 
volatilidades relativas de los componentes, el número de platos de contacto y la relaclón 
de renuJo. 

Es conveniente analizar las variables principales del sislema de destilación desde 
el punto de vista control y reconocer 101 grados de IIber1ad que presenta el sistema ya 
dlle~ado, ya que estos representa",n el numero de variables Independientes que 
pueden modificarse durante la operacl6n de la columna para que se obtenga la 
separación deseada. Cabe hacer notar que al Implementar1e circuitos de control a un 
sistema, se pretende redudr los grados de libertad, "forzando· al sistema para que 
alcance las condldones deseadas, de tal manera que un proceso 100% automatizado 
seré aquel que tenga cero grados de libertad, esta pretende ser la mela global de la 
automatizaCIón. 

BtnefldQs que 1ft logran .1 Implementar un sistema de control en columnas de 
destilación: 

• Disminuir el consumo de los sorvlclos. 
• Lograr l!,tabl1idad en li columna. 
• Maximizar el rendimiento de la cotumna. 
• Obtener el máximo de utilidad . 

• Disminuir el consumo de IIrvlclos, Los costos actuales de energéticos han hecho 
una necesidad el reducir el consumo de vapor ó aceite caliente en los rehervidores de 
las columnas, y reducir el consumo del medio de enfriamiento en el condensador de 
los vapores que salen por la parte supenor de la columna . 

• estabilidad In la columna. Las columnas que son Inestables tienen un mayor costo 
de operaclón. La Inestabilidad de la columna puede ser causada por diversas razones 
como; 
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a) Diseño inadecuado de los circuitos de control. 
b) Dlsefl'" Incompleto, etc. 

El principal factor que causa que una columna de destilación oscile. son 
perturbadones que entran en la misma. Hay gran necesidad de contar con un control 
para minimizar los efectos que causan las perturtaclones en la columna, entre e1las las 
más comunes son: 

al Cambios on 01 flujo do alimentación. 
b) CambIos en la composición de alimentación. 
e) Cambios en el medio ambiente. 
d) Cambios de los vapores interconectados, provenientes de otras unidades . 

• Maxlmlzar.1 rendlml.nto di la columnl. Un problema que ha aparecido en algunas 
Industrias, es la necesidad de maximizar el rendimiento del equipo. Obviamente es 
económicamente deseable operar una columna 8 su máximo rendimiento por 
Implementación de un mejor control, que construir una unidad adicional para manejar 
una capacidad extra requerida . 

• Mblma uttlldad, Realmente el obtener una máxima utilidad es la suma de las 
necesidades antes mencionadas y Justifica el uso de un sistama de control. El maxlmo 
rendimiento se tendrj de la Implementación de algoritmos de control para 
optimización, los culles se dlse"ln especialmente para una columna determinada ó 
para un complejo, con una o varias columnas. 

Dentro di las attamatlvas posibles para control directo de material, se encuentran 
el control del producto destllado o el control del producto de fondos. Para seleccionar el 
sistema mis edecusdo de estos dos conviene ana1lzar OJal de los dos productos es el 
mas Importante para mantener en espec/flcaclón en caso de una perturbación y recordar 
tambl4ln que la columna tendri mas sensibilidad si se controla el más pequei'lo de los 
flujos. Pero para lograr una estabilidad efectiva, se hace necesario combinar la filosofía 
adecuada con '4Icnlcas avanzadas de control. Sólo de esta manera la columna estará en 
posibilidades de recibir estrategias de optimización que permitan obtener una mayor 
utilidad. 

El control de la composición para ambos productos habla sido evitado debido 
principalmente a las fuertes Interacciones que se presentan en los circuitos de control de 
composición. Referencias blbtlogréflcas, inclusive hasta 1978, recomiendan implementar 
un sólo sistema de control de composición '1 permitir que la composición del otro extremo 
de la columna varle con cualquier cambIo en condiciones. Aún cuando se requeria 
controlar la composición de ambos, recomendaban como más adecuadas las siguientes 
prácticas: 

1.- Dlse~ar las torres con més platos que los requeridos para la operación nonnat. de tal 
manera que la pureza de la comente que no se controla sea buena aun bajo 
condiciones adversas. 
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2.· Diseñar y operar las columnas con relaciones de reflujo más altas de las que se 
requieren para la operación normal. 

3.· Instalar grandes tanques de almacenamiento para atenuar las perturbaciones en la 
dI ,lentación, o bien, grandes tanques de almacenamiento para mezclar el producto 
fuera de especificación. 

4.· Instalar otras columnas para aflnar la pureza de los productos. 

Algunas de las ventajas que se obtienen al Implementar un sistema de control de 
dos composiciones, cuando es posible, son las siguientes: 

, ,. El sistema consume la mlnlma energia requerida para llevar a cabo la separación, 
Esto resurta particularmente Importante, ya que se ha estimado OlJe los procesos de 
destilación consumen en promedio 40% do,; la energla utilizada en las platas 
Industriales. 

2." Reduce la variadón en la composld6n de ambos productos, hadendo que la 
separación sea más fácil de controlar. 

3,· SIempre se obtiene la máxIma recuperación posible de ambos productos. 

4." El proceso resulta más económico como resultado de la reducción en el consumo de 
energla y a la mayor recuperacl6n de los productos, 

El control feedfofward (preallmentlClo) es probablemente la más béslca e 
Importante forma de control avanzado y SI puede deflnlr como: "El uso Inteligente de la 
Informadón del proceso para llevar accI6n correctiva antes que una penurbación lo 
desajuste", En una operadón di trensferencia de masa como es la destilación, el 
Balance de Materia es la base para el control ·preallmentado·. 

Finalmente, 18 presentan las siguientes conduslones generales con base en este 
documento: 

, ,. El Sistema de control directo de balance de malerla es el más adecuado para 
controlar una sola composición, ya Que proporciona mayor sensibilidad y estabilidad a 
la operación de la columna, 

2," Las ventajas de utilizar un sistema de control de dos composiciones hacen 
conveniente su utlllzad6n en aquellas columnas, cuyo análisis de ganancias relativas 
determine que e' grado de Interacción que se presenta para un cieno par de variables 
manipuladas es mrnlmo, 

3.· El uso de un sistema de control feedforward (prealimentado) es recomendable para 
cualquier columna ya que minimiza las desviadones de las variables controladas y se 
hace Indispensable para columnas que tienen perturbaciones grandes y frecuentes. 
sobre todo en la corriente de alimentación, 
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ANEXO A 

A,1 " DEFINICION DE LA TRANSFORMADA DE LAPLACE, 

La transf ... , ~~a de Laplace de una fund6n del tiempo, 1(t), se define mediante la 
siguiente fórmula: 

donde 

F(a)· L [f(t)]· f f{I)e-4 l dl 

f(t) e. una función del tiempo. 
F(s) es la transformada de Laplace correspondiente. 

s ea la variable de l. transformada de Laplace. 
t es el tiempo 

(A,1,1 ) 

En la .pllcad6n de 11 transformada de LaplaC8 al dlser.o de sistemas de control, 'l. funcione. del tiempo ton las variables del slstem., Induslve la variable manipulada y 
la controlad •• la sel'l.1n del transmIsor, '81 perturtaclones. las posicione. de la vilvula 
di control. 11 ftujo • travn de 'a, vitwlll di control '1 cualquier otra variable o setlal 
intermedia. Por lo tanto, .. muy importante da,... cuenta que la transformada de Laplace 
11 apllclllls variableS y unaln, y no. 101 procelOI o Instrumentos. 

Para logl'lt 'a '.mlll.rludó" con la deflnlcl6n de la transformada de Laplace, se 
buscar' 'a transformada de varias ""ales de entrada comunes. 

En e' an.ns's de 'os Ilstemas de control se aplican se"ales • la entrada del 
.Istema (por elemplo, perturtJaclonll, cambios en el punlo de control, etc,) para estudiar 
.u relpue.tI. A peur di que an 11 pr'ctICl, genaralmente, es dificil o Incluso Imposible 
lOgrar algunos Ilpol de ""alll, istas proporclonan herramientas utllea para comparar 
lal respuestas. Ahora" obtendri la transformada de Laplaca de: 

a) Una función de escalón unitario. 
b) Un pulsO. 
e) Una función de ImpulSO unl1arlo. 
d) Una onda slnolda!. 

a) Fundón de escalón unitario. 

Eate es un cambio sublto di magnitud unilarla en un tiempo Igual a cero; dicha 
fundón 11 Ilustra gráflcamente an la FIg. (A.1a), y se representa algebralcamenle 
mediante la expresión: 

Jo I <:: (l 

u{t) "11 t ~ (l 
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Su transformada de Laplace está dada por: 

J" I Ix 1 L(u(t)]= U{I)e·-dl---c·_¡ =--{O-I) 
o • o s 

L (u(l)] = I 
• 

, , 

" 
'-1 

" 

" 

" " 

Flg. (04.1).- Senales de entrada comunes en el estudio de la respuesta del siste­
ma de control. a) Función escalón unitario, u{t). b) Pulso. e) Función 
Impulso, 6(1). d) Onda lenoldal, len wt (w • 2n/T). 

b) PulSO de magnitud H y duración T. 

es: 
El PulSO se muestra gr8flcamente en la FIg. (A.1b) Y su representación algebraica 

(
O 1<0, I~T 

fU) .. 
H Os 1 < T 

Su transformada de Laplace está dada por: 
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L[t(t)]= "i1·,"1 , 

el Fundón de Impulso unitario. 

Esta es un pulso Ideal de amplitud Infinita y duración cero. cuya área es la unidad. 
en otras palabras. un pulsO de área unitaria con toda ella concentrada en un tiempo Igual 
a cero. Esta función se esboza en la FIg. (A.1c). Generalmente se usa el símbolo ó(l) 
para representan., y se le conoce como función -delta Dirac". Su expresión algebraica se 
puede obtener mediante el uso de los limites de la función pulsO de la parte b): 

6(1) - lim 1l.1) 
.~ 

con: 
HT.1 (el.rea)o H -1fT 

L.a transformada de Laplace se puede obtener tomando el limite del resultado de 
la parto b): 

Ahora se requiere la aplicación de la regla de L 'Hopital para límites indefinidos: 

d. (l_e .• T) 
'T !Ie"T L [&(t)) .. lim .... -- -- '" Inn -

T .0 ~_ (T~) T.O s 
dT 

L [6{t)] • 1 

Este es un resultado muy significativo, pues Indica que la transformada de 
Laplace del Impulso unt1arlo es la unidad. 

d) Onda senoidal de amplitud y frecuencia oo. 

La onda senoidal se muestra en la Fig. (A.1.d), Y su represenlad6n en forma 
exponencial es: 

,.. . .... , -, 
sa"I ml:< _. -_ .. _. 

2; 

donde 1" J-I es la unidad de los numeros Imaginarios. 

Su transformada de Laplace Ista dada por. 

J' !' e'" -c· .... L (sen (01))" smoocc·"dl" -.- e ~dl 
n ) 21 



= ~I[r""~"dt~r""'~"dtl 
21 Jo Jo 

= t [.~~;~- T ~S(~';:' li~ 
11 J_[.~~ +~~l= !...)iro -

2i ,.j(J) .+iro 2i ,2 +00 2 

L (sen rot)}· ~. 
,2 +ro2 

Con lo antenor le Ilustre en parte .t manejo algebraIco que Implica la obtencl6n 
de la transformada d. Laplace de una 111'\81. La Tabla (A,1) es una breve 11'1& de la 
transfonnada de algunas de 18. fundones más comunes. 

, ABLA (A.1 ).- Transformada de lapl8C8 de tundones más usuales. 

~I) F(s) • L (~I)l 
6(1) 1 

u(l) 

• 
I 

.' r " • o' , 

o· 
~ -+- a 

lo· 
(;-;~ 

rO· ,1 
(.+a)"'1 

sen mi O> 

,2 .(1)1 

COI 0.11 , 
,2 +(0)2 

,'" sen (1)1 ro 
(S+II)l +(11 2 

e'"" cos wt ... 
------ . 
(5+1)2 -+-ro l 

IU." PROPIEDADES DE LA TRANSFORMADA DE LAPLACE. 

En esta sección se explican algunas propiedades Importantes de la transformada 
de Laplace, las cuales son útiles porque permiten obtener la transformada de algunas 
funciones a partir de tas mas simples, como las que aoarecen en la Tabla (A.1): 
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establecer la relación de la transformada de una función con sus derivadas e Integrales; 
asl como la determinación de los valores Inicial y final de una función a panir de su 
transformada, 

Lln.alldad, Esta propiedad es la más Imponante, establece que la transformada de 
Laplace fS Uneal; es decir, ai k es una constante: 

L [k~t)] • k L [~t)] • kF(I) (A.2.1) 

Puesto que 11 lineal, la propiedad distributiva también es válida para la 
transformada de Laplace: 

L [((tI + g(I)]' L [1(1)) + L 'g(I)) (A.2.2) 
• F(s) + G(s) 

Teorema d. 'a dlferenclacl6n rlal. Este teorema establece la relación de la 
transformada de Laplace de una función con la dI su derivada. Su expresión matemática 
es: 

[
dQII] L -di"- • IF(I) . 1'(0) (A.2.3) 

en general 

(A.2.4) 

Par. el caso, el mas Imponante, In que la función y sus derivadas tienen 
condiciones Iniciales cero, la expresión SI simplifica a: 

L [~"l'(t)l"I"F(.) (A.2.5) 
dI" 

Como SI puede ver, para el caso de condiciones Iniciales cero, la obtencl6n de la 
transformada de Laplace de ,. derivada de una función se hace simplemente mediante la 
substitución del operador -d/dt" por la variablo s, y la da 1(t) por F(s). 

Tlorlma dI la Integración rl.l. Este teorema establece la relación entre la 
transformada de una función y la de su Integral. Su expresión es: 

Teorema dI la diferenciación complaJa. Con este teorema se facilita la evaluación de 
las transformadas que Implican la variable de tiempo t, y se expresa mediante: 
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(A.2.7) 

Teorema de la trallacl6n rl.1. En este teorema se trabaja con la traslación de una 
función en el eje del tiempo, como se Ilustra en la Fig. (A.2). La figura trasladada es la 
función original (.. , retardo en tiempo. El retardo de transporte ocasiona retardos de 
tiempo en el proceso; este fenómeno se conoce comúnmente como tiempo mueno. 

Puesto que la transformada de L.aplace no contiene Información acerca de la 
función original para tiempo negativo, se supone que la función retardada es cero, para 
todos los tiempos menores al tiempo de retardo, ver Flg. (A.2). El teorema se expresa 
mediante la siguiente fórmula: 

(A.2.8) 

"" I 

," 

Flg. (A.2).· La funcl6n que se traslada en tiempo es cero para todos los tiempos 
menores al tiempo de retardo lo. 

Tlor.ml di 1I tr.IIICI6" completa. Este teorema facilita la evaluación de la 
transformada de fundones que Implican al tiempo como e)(ponente. 

L [e"F(O] = F(s '11) (A.2,9) 

Teorema del valor ftnal. Este teorema permite el calculo del valor final o de eslado 
estacionario de una función a partIr de su transformada. También es úlil para verffiear la 
validez de la transformada que se obtiene. ,SI el limite t......,::; de f(l) e)(iste, se puede 
calcular a partir de la transformada de Laplace como sigue: 

hrn nI) -lirnsF(s) 
, ~'" .... 0 

(A.2.10) 

Teorema del vllor Inicial. Esle teorema es útil para calcular el valor Inicial de una 
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función a partir de su transformada; además proporciona otra verificación de la validez de 
la transformada que se obtiene. 

Jim f(t) " lim ~F(s) 
, ,o • ,_ 

(A.2.11) 

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

Para Ilustrar el uso de la transformada de Laplace en la resolución de ecuaciones 
diferenciales lineales ordinarias, considérese la siguiente ecuación diferencial de 
segundo orden: 

dly(l) d)'(l) 
11. ---.- •• --_. +1 y(t) .. t11I.(1) 

• dll I dI o 
(A.3.1 ) 

El problema de resolver esta ecuación se puede plantear como sigue: dados los 
coeflcientes 80, al' a2 Y b, las condiciones ¡nlclales apropiadas y la función x(t), 
encuéntrese ta función y(t) que satisface la eco (A,3.1). 

La función x(t) H conoce generalmente como "función de forzamiento· o variable 
de entrada, y y(t) como la "función de lallda" o variable dependiente: la variable 1. 
tiempo, es la variable Independiente. Generalmenle, en el dlseflo de los sistemas de 
control una ecuación diferencial como la (A.3.1) representa la forma en que se relaciona 
la senal de salida, y(t), con la setlal de entrada, x(t). en un proceso particular. 

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

La solución de una ecuación diferencial mediante el uso de la transformada de 
Laplace Implica bislcamente tres pasos: 

PilO 1. Transformación de la ecuación diferencial en una ecuación algebraica con la 
variable I de la transformada de Laplace, lo cual se logra al obtener la transformada de 
Laplace de cada miembro de la ecuación: 

(A.3.2) 

Entonces. al usar la propiedad distributiva de la transformada. eco (A.2.1), y el 
teorema de la diferenciación real. ee. (A.2.4), se ve que: 
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L 18[Jy(t)J '" aOY(~) 

L Ib'(I)j- bX(.) 

POlt.norm.,..· .. IG IUltltUytn IItOI t'rmlnOlln lI.e. (A.3.2) V .. reordlnl: 

Nótese que esta es una ecuación algebraica y que la variable s de la 
transformada de Laplace se puede tratar como cualquier otra cantidad algebraica. 

PilO 2. Se emplea la ecuación algebraica que se resuelve para la variable de salida 
Y(s), en términos de la variable de entrada y de las condiciones Iniciales: 

bX(I) + (all + al 1)'(0) + a, ~}' (n) 
Y(I). - ---- - --1---- -- --. ~t --

als +a,s+a" 
(A.3.3) 

PilO 3. Inveral6n de II eculclón resultante para obtener la variable de salida en fundón 
delllempo )'(1): 

(A.3.4) 

En este procedimiento los dos primeros pasos son relativamente fáciles y 
directos, todas las dificultades se concentran en el tercer paso. La utilidad de la 
trlnsformadl de Llpllce en el diseno de slslemas de control tiene como fundamento el 
hecho de que rara vez es necesario el paso de Inversión, debido a que todas las 
caracterlsllcas de la respuesta en tiempo y(t) se pueden reconocer en loS términos de 
Y(s); en aIras palabras. el anéllsls completo se puede hacer en el dominio de Laplace o 
en el "dominio 8-, sin Invertir la transformada en e'"domlnlo del tiempo·. 

En el paso de Inversión se establece la relación entre la transformada de Laplace. 
Y(sl, 'i su Inversa, y(t). El paso de Inversión se puede demostrar medianle el método de 
expansión de fracclones parciales, sin embargo. primero es necesario generalizar la eco 
(A.3.3) para el caso de una ecuad6n de orden n. 

Para la ecuacl6n diferenCial lineal de orden n con coeficientes constantes: 

d"y(I) d" 1y(1) 
, -- + a ---- - + ... +8 y(t) = 
"eh" n_1 eh"'] ~ 

b ~m)\(t) ... b 1 ~~(~) + .. -+h~)\(t) 
'" dt'" "..- dt m ' 

(A.3.5) 
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en condiciones iniciales cero. 

)"(0) '" O; 

'1(0) .. O; 

dy 
- (O) '" o· 

d' ' 
d, d, (O) .. O; 

usando la propiedad distributiva de la transformada, el teorema de la diferendadón real. 
sustituyendo los termlnos en la eco (A.3.5) y reordenando términos se tiene que la 
transformada de Laplace está dada por: 

(A.3.6) 

l:1 caso da condicionas Inlcialas cero as al mas comun en al dlsaño de slstamas 
de control, ya que las senales.e definen generalmente como desviaciones respecto a un 
estado Inicial estacionario (-). Cuando se hace esto, el valor Inicial de la perturbación, por 
definición es cero; los valores Inlclalea de las derivadas del tiempo son también cero, 
pues se supone que el sistema está Inicialmente en un estado estacionario: 8S dedr, no 
cambia con el tiempo. 

Función di transflr,ncla. SI las variables X(s) y Y(s) de la eco (A.3.6) son las 
respectivas transformadas de las senales de entrada y saUda de un proceso, Instrumento 
o sistema de control, el término entre corchetes representa por definición, la función de 
transferencia del proceso. Instrumento o sistema de control. Dicha fundón es la 
expresión que. al multiplicarse por la transformada de la señal de entrada. da como 
resultado la transformada de la función de salida. La función de transferencia 
proporciona un mecanismo útil para el anallsls del comporiamiento dinámico y el diseno 
de sistemas de control. 

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

El último paso en el proceso de solución de una ecuación diferencial mediante la 
transformada de Laplace es la inversión de la ecuación algebraica de la variable de 
salida Y(s) la cual se puede representar mediante: 

y(t) = L" (Y(s)J (A.3.?) 

Puesto que éste es el paso más dificil del procedimiento de solución, esta seccIón 
tiene por objetivo establecer la relación general entre la transformada de la variable de 
sallda Y(s) y su Inversa y(t). Con este procedimiento se puede realizar el análisis de la 
respuesta del sistema mediante el análisis de su función transformada Y(S), sin tener que 
Invenlrta realmente. A continuación se establece la relación entre Y(s) y y(t) por medio 
del método de expansión de fracciones parciales, el cual fue introduCido por primera vez 
por el 115100 británico Oll .... er Heavside (1850-1925) como parte de su revolucionario 
"cálCulo operacional". 
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Como se vio en la sección precedente, la transformada de Laplace de la salida o 
variable dependiente de una ecuación diferencial linea! de orden n con coeficientes 
constantes, se puede expresar mediante: 

donde: 

Y ) 
[

bmsm +bm_lsm-I+ ... +bo] 
(5 '" ------ ------- X(S) 

8.S" +8._IS·- I+",+1I0 

Y(s) es la transformada de Laplace de la variable de salida 
X(s) es la transfonnada de Laplace de la variable de entrada 

(A.3.6) 

8o,all ""a. son los coef. constantes de la variable de salida y sus derivadas 
bo,b"""bm son los coef, constantes de la variable de entrada y sus derivadas 

SI se observa la Tabla (A.1), se puede ver que la transformada de Laplace de las 
funciones más comunes es una relación de polinomios en las variables de la 
transformada de Laplace. SI se supone que éste es el caso de X(s), se puede demostrar 
que Y(s) tamblen es la relación de dos polinomios: 

donde: 

Y(~l .. tima"' + hm_,5",-I_+ .. :+hnlnu:~or de X(sl] 
IInl" + In_I,··1 + .. , +lIoldmominador de X{~)J 

.. ~(~l 
0(.) 

N{s). I\,S' + I\.,sr\ + , . + ¡\,S +¡\­
D(s). S· + (],¡,.,s··, + ... + n,S + (la 

(A38) 

I~, 1\" oo. , I~ son los coeficientes constantes del polinomio numerador N(s) de grado j 
Q.m) 

(lo, Cl" .h ,n.., son los coeficientes conslantes del polinomIo denominador O(s) de grado 
k (""n) 

Nótese que se puso que el coeficiente de s' en D(s) es la unidad, lo cual se 
puede hacer sIn perdida de la generalidad, ya que siempre es posible dividir el 
numerador y el denominador entre el coeficiente de s' y cumplir con la eco (A.3.B), 

La eco (A.3.S) también representa el caso en que la variable de salida responde a 
mas de una fundón de forzamiento de entrada; sIn embargu. no representa el caso en 
que el sistema o la seflal de entrada contengan retardos de tiempo (retardos de 
transporte 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 sección, 

El primer paso de la e:w;pansl6n de fracciones parciales es la fadorizaClón del 
polinomio denominador O(s): 

D(s) = s' +u •. ,s'·' + .. + u,s + !l.:; 
= (s· r,) (s· r,) . . (s' r,) 

I4J 
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donde r" r" ... , r~ son las raíces del polinomio, es decir, los .... aJores de s que satisfacen 
la ecuación: 

(A.3.10) 

Es con .... eniente recordar que un pollnomio de grado k puede tener hasta k raíces 
distintas. ('.amo se .... e, siempre se puede factorizar de la manera que se muestra en la 
eco (A.3.9); se observa que, al hacer s igual a cualquiera de las raíces resultantes en uno 
de los factores (s • r), éste se hace cero, y entonces O(s) = O 

La substitución de la eco (A.3.9) en la eco (A.3.B) da como resultado: 

N(s) Ves) '" .. _- _ .. -
(s- ti )(5- r2 ) .. (s - rd 

(A.3.11 ) 

A partir de esta eaJadón es poslbMt demostrar que la transformada Y's) se puede 
expresar como la suma de k fracdones: 

donde A" A2, .••• A.. son una lerie de coefIclentes constantes que se e .... alúan mediante 
un procedimiento de series. Este paso se conoce como "expanSión en fracciones 
parciales". 

Una .... ez que H expande la transformada de la salida, como se hizo en la eco 
(A.3.12), H puede usar la propiedad distributiva de la transformada In .... ersa para obtener 
ti función inversa: 

y(1) • L·' [v(s)] 

• L" [t~1 + I~:¡ + .. + ~~;~] (A.3.13) 

'A,L·'[ l.j.A,L·'[.'j •..• A,L'[ 1 j 
s·r, s-r1 l~-r~ 

Las inversas Individuales generalmente se pueden determinar mediante el uso de 
una tabla de transformadas de Laplace como la Tabla (A. 1 ). 

Para e .... aluar los coeflClentes de las fracciones parciales y completar el proceso 
de In .... erslón, se deben considerar 4 casos: 

1.- Ralees reales no repetidas. 
2.- Pares no repetidos de ralees complejas conjugadas, 
3.- Ralees repetidas. 
4.- Presencia de tiempo muerto. 

A continuación se expone cada uno de estos casos. 
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Caso 1. Ralee. reale. no repetidas 

Para evaluar el coeficiente A. de una fracción que contiene una raiz real no 
repetida r" se multiplican ambos miembros de la eco (A.3.12) por el factor (s - r,l. lo que 
da como resultado la siguiente ecuación, después de reordenar: 

(A.3.14) 

Nótese que la raíz r, no se repite, no hay cancelación de los factores, a excepción 
de los de la fracción y. Al hacer s = r, en la eco (A.3.14), se obtiene la siguiente fÓrmula 
para el coeflclente A,: 

A, -lim(l-r,)Y(J). hm(l_r,)!:i~!l 
.·or, • or, 0(.) 

(A.3.15) 

Esta fórmula ae utiliza para evaluar los coeficientes dE. tV<.ias las fracciones que 
contienen raiees reales no repetidas. La Inversa de los términos correspondientes de 
Y(s) en la ce. (A.3.13) es, según la Tabla (A.1): 

(A.316) 

SI todas las O(s) son ralees reales no repetidas, la función Inversa es: 

(A.3.17) 

Caso 2. Pares no repetidos d. falclI complaJls conJugadal. 

SI 101 coeficientes de un polinomio son números reales, sus rarees son números 
reales o pares de númerol conjugados; complejos en otras palabras, si r, es una raiz 
COmpleja de 0(1), entonces existe otra ralz compleja que es el conjugadO de r" esto es, 
llene 1.1 mllmll pan" real e Imaglnana, pero de signo contrario. A fln de slmpUflcar. se 
puede decir que litas dos raicellon r, y r2: 

donde: 
r, 11 r + Iw r, ·r-iw 

111 J-I es la unidad de los números ImaginariOS. 
r es la parte real de r, y r2• 

w es la parte Imaginaria de r,. 

Por lo tanto, la expansión en fracciones parciales de Y(s) es: 

N(s) 
Y(~)· -- _. --

(s· r - iw)(s- r + IW) .... (s· rk ) 

~! + _._~L. + ... + .!'o-~ 
s-r-iw s-r+iw Sor, 

14~ 
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Mediante el uso del álgebra de numeros complejos se puede aplicar la eco 
(A.3.15) para e\laluar A, y A2: 

A, e lim (s-r-iw)Y(s) ... , ..... (A.3.19) 
A 2 e lim (t-r+iwW(s) 

'-+r"" 

Se puede demostrar que A, y Al son un par de numeras complejos conjugados: 

A,=B+IC (A.3.20) 

donde B yC son la parte real e Imaginarla de A,. respectl\lamente. 

Lina \lez que se determinó el \lalor de los coeficientes A, y A., 58 \lera el lnver50 
de estos términos; por el momento no se tomará en cuenta que son complejos. El 
inverso se obtiene mediante la apllcadón de la eco (A.3.16): 

.,[-~L-l· A,e""'" .. A,e~e''I'I 
L .-r-Iw 

= A ¡en (ro. "'" + ismw1) 

[ --~L·l"A e""'" =A e"e"'" L" s-r+iw 1 , 

• A,en(ro, w1·italWl) 

(A.3.21 ) 

(A.3.22) 

Aqulae utilizó la identidad del exponencial de un numero ImaginariO puro: 

e"·cosx+lsenx 

De la combinación de las ees. (A.3.21) y (A,3.22) se obtIene: 

.,[ !" + _~.l. j .. en!(A¡+A.)C05wt + I{A¡-A¡)5alWlI 
L ,-r_lw s·r+lw 

::: en (28 ros 111'1 - 2C smwt) 

(A.3.23) 

(A,3.24) 

en donde se utmzÓIa eco (A.3.20). Nótese que con esto se demuestra qU8 la soludón y(t) 
únicamente contiene coeficientes reales. ya que B y C SOl" numeros reales. 

Una forma más simple de la eco (A.3.24) es: 

(A.3.25) 

donde 

e" ",,' (~) B 
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Se puede demostrar que las ees. (A.3.24) y (A.3.25) son equivalentes, mediante 
la sustitución de las siguientes identidades trigonométricas: 

sen (wt - e) = sen wt cas 8 - cas wt sen A 

Es Importante sefialar que el argumento de las funciones seno y coseno en las 
ees. (A.3.24) y (A.3.25) está en radianes, no en grados, debido a que las unidades de w 
son radianes por unidad de tiempo. 

l a parte real de las ralees COmplejas, r, aparece en el exr )I"~":ial de tiem¡:,,; e" 
de la sOlución final; y la parte ImaglnariR, w, en el argumento de las funciones seno y 
coseno. Los dos factores complejOS conjugados se pueden combinar en un s610 factor 
·cuadrátlco· (de segundo orden) como sigue: 

B-tIC B·iC 28(~·r).2Cw - --t --.-- 11. __ • __ · ___ _ 

,.,-iw ,-r+iw ,l.2n+r l +w l 

28(,· r)· 2Cw 
• '(~.-~)i-~w2-

(A.3.26) 

Nótese que el denominador de lite factor cuadrático es comparable a uno de los 
dos ultimas de la Tabla (A.1), por la 19ualacl6n de a • of'. 

ClaO 3. Ralee. repetida •. 

La f6nnula que se dio en los dos pomeros casos no se puede utilizar para evaluar 
los coeficientes de las fracclones parciales que contienen ralees repetidas. El 
procedimiento que se presenta aplica tanto para el caso donde las ralees repetidas son 
reales como para aquel en que son complejas. 

La eltpansl6n en fracclones parciales de una transformada para la cual una raiz r. 
se repite m veces está dada por: 

Yb) -
{~ . r l )m , . (s - r t ) 

_~! -t __ A----'-_ ,_ -t ..... Am ........ At 
(s.r,)m (s·rl)m., s-ro s·rt 

(A.3.27) 

• 

Para evaluar los coeflclentes A" Al' ... , A", se apllean en orden las siguientes 
f6nnulas; 
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Al =' liml(S-r1)mY(Sl! 
'-tl, 

A, 

A -m 

lim !1(S-r,)my(S)! 
'-", d~ 

I d' 
hm 2-' ~ ; 1(5 -TI )mY{Sl! 
'->'. . d.~' 

I d",·1 
11m 0" _ ._- -- __ ,_1(1_ TI )my(~)! 
• "1 (m· I)! d.oI'" I 

(A.3.28) 

Una vez que se evalúan los coeficientes, la Inversión de la ee. (A.3.27) con el uso 
de la Tabla (A.1) da como resultado lo siguiente: 

(A.3.29) 

Para el raro caso de los pares repetidos de raíces complejas conjugadas se 
puede ahorrar trabajo si se considera que los coeficientes son pares de complejos 
conjugados. De la ee. (A.3.20) se tiene: 

A,. e, + le, 

donde A,< es el conjugado de A" 

Por 10 lanlo, de la comblnadOn de la ee. (A.3.24) y (A.2.29) se puede escribir: 

1[
2B ,m, 2B ,m, 1 

)11) .. ~," I -t ¡ +, ..... 2B." (OS""" 
(m-I)! (m·2)! J 

[
2e l l'"1 le ¡mi 1 f 

• - ... j. - '" ... +2e", 'a1w1 .,. .. i" A1w'" 
(m-!)! (m.2)! 

(A.3.30) 

Cno 4, TI.mpo muerto. 

El uso de la técnica de expansión de fracciones parciales se restringe a los casos 
en que la transformada de Laplace se puede eIC.presar como una relación de dos 
polinomios. Como se vló en el teorema de traslación real, eco (A.2.6), Cuando la 
transformada de Laplace contiene tiempo muerto (retardo de transporte o tiempo de 
retraso), en la fundón transformada aparece el termino exponencial e'O<_, donde te es el 
tiempo muerto Y, puesto que el exponencial es una función trascendental, el 
procedimiento de Inversión se debe modiflcar de manera apropiada. 

Si la funci6n exponencial aparece en el denominador de la transformada de 
Laplace, no se puede hacer la inversión por expansión en fracciones parciales. porque 
ya no se tiene un número finito de raíces y, en consecuencla, hebra un numero infinito 
de fracciones en la eIC.pansI6n, Por otro lado. los térml~os exponenciales en el 
numerador se pueden manejar como se vera a continuación 
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Considérese primeramente el caso en que la transformada de laplace consta de 
un término exponencial que se multiplica por la relación de dos polinomios: 

y(.) • [N(')] •. ", . Iy (')1 ,., 
D(s) I 

IA3.31 ) 

El procedimiento consiste en expandir en fracciones pardales únicamente la 
relación de los polinomios. 

!':lJ!l ... ~I. + ~1 + ... + ~l 
D(sl B·'I '·r¡ S·'. 

(A.3.32) 

Para esta expansión se requiere la aplicación de al¡:¡uno de los tres ¡..,imeros 
casos: a contlnuadón Sft Invierte la BC, (A.3.32) para obtener: 

Para Invertir la ee. (A. 3. 31) se hace uso del teorema de traslación real, eco (A.2.8). 

IA.3.33) 

Al InvertIr eSla eClJadón resulta: 

IA.3.34) 

Es Importante subrayar el efecto de la eliminación del término exponencial del 
procedimiento de expansIón en fracciones pardales: si se expande la fundón ortglnal, 
ee, (A,3,31), se obtiene: 

A C·r,l, A c ',', A C ',Lo 
Y(~l ~ 1_ + 1 ... • \ 

s·r, !I-r, s-r .. 

A pesar de que parece fundonar en ciertos casos, esto es fundamentalmente incorrecto. 

A continuación se considera el caso de multiples retardos, lo que introduce más 
de una función exponendal en el numerador de la transformada de laplace, cuyo 
procedimiento Implica manejar la función algebraicamente como una suma de términos. 
de manera que cada uno comprenda el producto de un exponencial por la relación de 
dos polinomios: 

Y(s) = [~~m]c'-.' + [~~~~]C'"Ñ ~ (A.3.35) 

= [YI(sl] c·"·, ... [Y¡(sl] c'''''' ~ 
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Posteriormente se expande cada relación de polinomios en fracciones parciales y 
se invierte para obtener un resultado de la forma: 

y(1)' y,(I-!,,) + y,(l- t,,1 + ... (A.3.36) 

Los retardos múltiples pueden ocurnr cuando el sistema se sujeta a diferentes 
funcIones de forzamiento, cada uno con diferente periodo da retardo. 
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