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Prologo

El propésito principa de este libro es mostrar la préctica del control automatico de proce-
50, junto con los principios fundamentales de la teoria del control. Con este fin se incluye
en la exposicion una buena cantidad de andisis de casos, problemas y gemplos tomados
directamente de la experiencia de los autores como practicantes y como consultores en
e aea En opinion de los autores, a pesar de que existen muchos libros buenos en los
que se tratan los principios y la teoria del control automético de proceso, en la mayoria
de dlos no se proporciona a lector la préctica de dichos principios.

Los apuntes a partir de los cudes se elaboré este libro se han utilizado durante varios
afos en los cursos findes de ingenieria quimica y mecanica en la University of South Flo-
rida y en la Louisiana State Universty. Asmismo los autores han utilizado muchas partes
del libro para impartir cursos cortos a ingenieros en gercicio activo en los Estados Uni-
dos y en ofros paisss.

El interés se centra en & proceso industriad y lo pueden utilizar los estudiantes del
nivel superior de ingenierfa, principamente en las ramas de quimica, mecanica, metaur-
gia, pefrdleo e ingenieria ambienta; asimismo, lo puede utilizar e persona técnico de
procesos industriales. Los autores estdn convencidos de que, para controlar un proceso,
€l ingeniero debe entenderlo primero; a ello se debe que todo € libro se apoye en los
principios del baance de materia y energia, @ flujo de liquidos, la transferencia de calor,
los procesos de separacion y la cinética de la reaccion para explicar la respuesta dindmica
del proceso. La mayoria de los estudiantes de los grados superiores de ingenieria tienen
las bases necesarias para entender los conceptos d nivel que se presentan. El nivel de las
mateméticas que se requieren se cubre en los primeros semestres de ingenierfa, principa-
mente e caculo operaciona y las ecuaciones diferencidles.

En los capitulos 1 y 2 se definen los términos y |0s conceptos mateméticos que se
utilizan en e estudio de los sistemas de control de proceso. En los capitulos 3 y 4 se expli-
can los principios de la respuesta dindmica del proceso. En estos capitulos se utilizan nu-
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merosos gemplos paa demosrar € desarollo de modelos de proceso smples y para ilustrar
el significado fisico de los parametros con que se describe €l comportamiento dinamico
del proceso.

En d capitlo 5 s estudian dgunos componentes importantes del  Sstema de  contral;
a saber: sensores, transmisores, valvulas de control y controladores por retroalimenta-
¢i6én. Los principios de operacion practica de algunos sensores, transmisoresy véalvulas
de control comunes s preentan en @ goéndice C, cuyo edudio se recomienda a los edu-
diantes que seinteresen en conocer el funcionamiento de los instrumentos de proceso.

Enlos capitulos 6y 7 se estudian el disefio y andlisis de |os sistemas de control por
retroalimentacion. El resto de las técnicas importantes del control industrial se tratan en
e cepitulo 8, étas son: control de razdn, control en cascada, control por accidn precalcu-
lada, control por sobreposicién, control selectivo y control multivariable. Se usan nume-
rosos ejemplos parailustrar la aplicacién industrial de dichas técnicas.

L os principios de |os model os matematicos y la simulacion por computadora de los
procens Yy sus Sdemas de control e presentan en @ capitlo 9. En ede capitulo s pre
senta una estructura modular de programamuy Util, lacual se puede utilizar parailustrar
los principios de respuesta dinamica, estabilidad y ajuste de los sistemas de control.

De acuerdo con la experienciade |os autores, en un curso de un semestre se deben
incluir los primeros seis capitulos del libro, hasta la seccidn 6-3, a como la seccion acer-
ca de control por accion precdculada del  capitulo 8 podteriormente, segin  la  disponibili-
dad de tiempo y las preferencias del instructor, se, pueden incluir las secciones sobre reés
de computo, control de razén, control en cascada, lugar de raiz y respuesta en frecuenda,
las cudes son independientes entre s S en d cuso s incluye un laboratorio, € materid
dd capitulo 5 y dd apéndice C e un excdente apoyo paa los experimentos de laboratorio.
Los eemplos ddl capitlo 9 s pueden usr como guia paa “experimentos’ de simulacion
por computadora que complementaran a los experimentos reales de laboratorio. ‘

S s dispone de dos semedtres o cuaro trimedtres paa d curso es posble cubrir todo
g texto en detdle En d curso s debe incluir un proyecto find en @ cud se pueden utili-
zar los problemas de control de proceso del apéndice B, que son problemas industriales
redes y'proporcionan d edudiante la oportlnidad de disefir desde e principio, @ Sge
ma de control paa un procesn. Los altores edamos convencidos de que dichos problemas
son una contribucion importante de este libro.

En la preente obra s prefiid d uo excusvo dd méodo de funcion de trandferen
ciaen lugar del de variable de estado, por tres razones. prigaera, consideramos que es
mas factible hacer comprender los conceptos del control de proceso mediante las funcio-
nes de transferencia; segunda, no tenemos conocimiento de algin plan de control cuyo
dsefio & basa en @ méodo de vaiable de estado y que actudmente se utilice en la indus
trig findmente, @ méodo de vaidble de edtado requiere una base maemdica més Sdlida
que las funciones de transferencia.

En una obra de ede tipo son muches las personas que contribuyen, apoyan y ayudan
a los atores de diferentes maneras, nuesro caso no fue la excepcion 'y nos sentimos ben-
decidos por haber tenido a edas persones a nuestro drededor. En @ campd industid  am-
bos autores deseamos agradecer a Charles E. Jones de la Dow Chemical USA, Louisiana
Division, por fomentar nuestro interés en la practicaindustrial del control de proceso y
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por alentarnos a buscar una preparaci én académica superior. En el campo académico, en-
contramos en nuestras universidades la atmosfera necesaria para completar este proyecto;
deseamos agradecer al profesorado y a alumnado de nuestros departamentos por despertar
en nosofros un  profundo interés en la indruccion acedémica, & como por las  stisfaccio-
nes que hemos recibido de ella. Ser €l instrumento para la preparacion y desarrollo de
las mentes jovenes en verdad es una labor muy gratificante.

El apoyo de nuestros alumnos de posgrado y de licenciatura (las mentes jovenes) ha
sido invaluable, especialmente de Tom M. Brookins, Vanessa Austin, Sterling L. Jordan,
Dave Foster, Hank Brittain, Ralph Stagner, Karen Klingman, Jake Martin, Dick Balhoff,
Terrel Touchstone, John Usher, Shao-yu Lin y A. (Jkfe) Rovira En la Universty of South
Florida, Carlos A. Smith desea agradecer a doctor L. A. Scott su amistad y su consegjo,
que han sido de gran ayuda durante estos Ultimos diez afios. También agradece al doctor
J. C. Busot su pregunta constante: *“;Cudndo van aterminar ese libro?, lacua realmen-
te fue de ayuda, ya que proporciono el impetu necesario para continuar. En la Louisiana
State University, Armando B. Corripio desea agradecer a los doctores Paul W. Murrill
y Cecil L. Smith su intervencién cuando é seinicié en el control automatico de proceso;
no sélo le ensefiaron la teoria, sino también inculcaron en él su amor por la materiay
la ensefianza de la misma.

Paraterminar, |os autores deseamos agradecer al grupo de secretarias de ambas uni-
versidades por el esmero, la eficienciay la paciencia que tuvieron al mecanografiar el
manuscrito. Nuestro agradecimiento para Phyllis Johnson y Lynn Federspeil de la USF,
asi como para Janet Easley, Janice Howell y Jimmie Keebler de la LSU.

Carlos A. Smith
Tampa, Florida

Armando B, Corripio
Baton Rouge, Louisiana
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CAPITULO

1

Introduccion

El propdsto principd de este capitulo es demostrar d lector la necesidad del control auto-
matico de procesos y despertar su interés para que lo estudie. El objetivo del control
automéatico de procesos es mantener en determinado valor de operacion las variables del
proceso tales como: temperaturas, presiones, flujos y compuestos. Como s verd en las pa&
ginas siguientes, los procesos son de naturaleza dinamica, en ellos siempre ocurren cam-
bios y § no s emprenden las acciones pertinentes, las vaiables importantes del  proceso,
e Oecir, aguellas que se relacionan con la seguridad, la cdided dd producto y los indices
de produccion, no cumplirén con las condiciones de disefio.

En este capitulo se presentan asimismo, dos sistemas de control, se examinan algu-
nos de sus componentes, e definen dgunos de los téminos que s usn en @ campo de
control de procesosy finalmente, se exponen las bases necesarias para su estudio.

I-I.  EL SISTEMA DE CONTROL DE PROCESOS

Para aclarar més las ideas expuestas aqui, considérese un intercambiador de calor en el
cual la corriente en proceso se calienta mediante vapor de condensacion, como se ilustra
en la figura I-l.

El propdsito de la unidad es calentar el fluido que se procesa, de una temperatura
dada de entrada T(#), a cierta temperatura de salida, T(t), que se desea. Como se dijo,
el medio de calentamiento es vapor de condensacion y la energia que gana el fluido en
proceo es igud d cdor que libera d vapor, Sempre y cuando no haya pédides de cdor
en el entorno, esto es, el intercambiador de calor y la tuberiatienen un aislamiento per-
fecto; en ede can, d cdor que s libera es @ cdor laente en la condensacion del vapor.

En este proceso existen muchas variables que pueden cambiar, lo cual ocasiona que
la temperatura de salida se desvie del valor deseado, si esto llega a suceder, se deben

17
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@ vapor
Corriente que se
Corriente que procesa, después
se procesa de calentamiento
T.), C T(t), C

q(t), . .

Y

Figura I-I. Intercambiador de calor.

emprender algunas acciones para corregir la desviacion; esto es, € objetivo es controlar
la temperatura de sdida del proceso para mantenerla en @ vaor que se desea

Una manera de lograr este objetivo es primero, medir la temperatura T(f), después
comparar ésta con € vaor que s desea y, con base en la comparacion, decidir qué
se debe hacer para corregir cudquier desviacion. Se puede usar € flujo del vapor para
corregir la desviacion, es decir, si |a temperatura esta por arriba del valor deseado,
entonces s puede cerar la vdvula de vapor para cortar € flujo del mismo (energia)
hacia € intercambiador de caor. S la temperatura estd por abgo del valor que se de-
sea, entonces se puede abrir un poco més la vélvula de vapor para aumentar € flujo
de vapor (energia) hacia @ intercambiador.. Todo esto lo puede hacer manuamente e
operador y puesto que € proceso es bastante sencillo no debe representar ningln pro-
blema. Sn embargo, en la mayoria de las plantas de proceso existen cientos de variables
que se deben mantener en agln vaor determinado y con este procedimiento de correc-
ciébn s requeriria una cantidad tremenda de operaries, por elo, seria preferible redizar
e control de manera automéica, es decir, contar com instrumentos que controlen las
variables sin necesidad de que intervenga € operador. Esto es lo que significa @ confrol
automatico de proceso.

Para lograr este objetivo se debe disefiar e implementar un sistema de control. En
la figura 1-2 se muestra un sislemd de control y sus componentes bésicos. (En € apéndice
A = presentan los sfmbolos e identificacion de los diferentes instrumentos utilizados en
e ssema de control automdtico.} El primer paso es medir la temperatura de sdida de
la corriente del proceso, esto se hace mediante un sensor (termopar, dispositivo de ress
tencia térmica, termometros de sistema lleno, termistores, etc.). El sensor se conecta fisi-
camente & transmisor, € cud capta la sdida del sensor y. la convierte en una sefid lo
suficientemente intensa como para transmitirla al controlador, El controlador recibe la
sefid, que estd en relacion con la temperatura, la compara con € vaor que se desea
y, segn e resultado de la comparacion, decide qué hacer para mantener la temperatura en
e vaor deseado. Con base en la decision, € controlador envia otra sefid d elemento final
de control, e cual, a su vez, mangja el flujo de vapor.
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Elemento final de control )
Vapor

Sefial \
@ . Controlador

Transmisor

. . \ . < .
T, € - Sensor T®. ¢

ey
‘

Y.

Figura 1-2. Sistema de control del intercambiador de calor.

En e pérrafo anterior se presentan los cuatro componentes bésicos de todo sistema
de control, éstos son:

1. Sensor, que también Se conoce como elemento primario.

2. Transmisor, € cual se conace:come €l emento secundario.

3. Controlador, que es €l “cerebro!’ del sistema de control.

-4, Elemento final de control, frecuentemente se trata de una vévula de control aun-
que no sempre. Otros elementos findes de control cominmente utilizados son
las bombas de velocidad variable, los transportadora y los motores eléctricos,

La importancia de estos componentes estriba en que realizan las tres operaciones hd-
sicas que deben estar presentes en todo sisema de control; estas operaciones son:

1. Medicion (M): la medicion de la variable que se controla se hace generamente
mediante la:combinacién de sensor y transmisor.

2. Decisién (D). con base en la medicion, € controlador decide qué hacer para man-
tener la variable en d vaor que s desea

3. Accion (4): como resultado de la decison del controlador se debe efectuar una
accién en ¢ sistema, generalmente €sta es realizada por e elemento final de control.

Como s dijo, estas tres operaciones, M, D y A son obligatorias para rodo sistema
de control. En algunos sistemas, la toma de decision es sencilla, mientras que en otros
es mas complga en ede libro se estudian muchos de tales stemas. El ingeniero que
disefia € sistema de control debe asegurarse que las acciones que se emprendan tengan
su efecto en’ la varisble controlada, ‘es decir, que la accién emprendida repercuta en €
vaor que se mide de lo contrario € sistema no'controla y puede ocasionar més perjuicio

que beneficio.



20 INTRODUCCION

1-2.  TERMINOS IMPORTANTES Y OBJETIVO DEL CONTROL
AUTOMATICO DE PROCESO

Ahora es necesario definir algunos de los términos que se usan en & campo del control

automético de proceso. El primer término es variable controlada, éda es la variable que se
debe mantener o controlar dentro de agln valor deseado. En e ejemplo precedente la
variable controlada es la temperatura de sdida del proceso T(t). El segundo término es
punto de control, € valor que s desea tenga la variable controlada. La variable manipu-
lada es la variable que se utiliza para mantener a la variable controlada en € punto de
control (punto de fijacion o de régimen); en € eemplo la variable manipulada es @ flujo
de vapor. Findmente, cuadquier variable que ocasiona que la vaiable de control se des

vie del punto de control se define como perturbacion o trastorno; en la mayoria de
los procesos existe una cantidad de perturbaciones diferentes, por eemplo, en € inter-
cambiador de calor que se muestra en la figura 1-2, las posibles perturbaciones son
la temperatura de entrada en e proceso, Ty#), € flujo del proceso, q(t), la cdided de la

energfa del vapor, las condiciones ambientales, la composicién dd fluido.quese procesa,
la contaminacion, etc. Aqui lo importante es comprender que en la industria de procesos,

estas perturbaciones son la causa mas comin de que se requiera e control automéico
de proceso; S no hubiera alteraciones; prevalecerfan las condiciones de operacién del di-

sfio y no se necesitafa supervisar continuamentesel proceso.

Los siguientes términos también son importantes. Circuito abierto o lazo abierto,
refiere a la situacion en la cua se desconecta € controlador del sistema, es decir, el con-
trolador no rediza ninguna funcion relativa a e6me:mantener la variable controlada en
el punto de control; otro ejemplo en e que existe control de circuito abierto es cuando
la accion (A) efectuada por el controlador no afecta a la medicion (M). De hecho, ésta
es una deficiencia fundamental dd disefio del sistema de control. €ontrol de circuito ce-
rrado se refiere a la situacion en la cua- se conecta € controlador a proceso; -el-egntrola-
dor compara € punto de control (la referencia) con la variable controlada y determina
la accion correctiva ”

Con la definicion de estos términos, € objetlvo del control autemético de proceso
s puede establecer como sigue:

El objetivo del sistema de control automatico de proceso es utilizar.la variable mani-
pulada para mantener a la variable controlada:en el punto de control a pesar de las
perturbaciones.

1-3. CONTROL REGULADOR Y SERVOCONTROL

En algunos procesos la variable controlada se desvia, del punto, de control a casa de fas
perturbaciones. El término control regulador s Utiliza para referirse a los sstemas dise-
flados para compensar las perturbaciones. A veces la perturbacion mas 1mportante ‘s d
punto de control mismo, esto es, € punto de control puede cambiar en funcion del tiempo
(lo cuad es tipico de los procesos por lote), y en consecuencia, la variable controlada debe
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gustarse d punto de control; € término Servocontrol e refiere a los sisemas de control
que han sido disefiados con ta proposito.

En la industria de procesos, € control regulador es bastante méds comin que € servo-
control, sin embargo, € método basico para € disefioe de cudquiera de los dos es esencid-

mente e mismo y por tanto, los principios que se exponen en este libro se aplican a ambos
Ccasos. -

1-4. SENALES DE TRANSMISION

Enseguida: s¢ hace una'breve mencion de las sefides que se usan para la comunicacion
entré los instrumentos de un sistema de control. Actualmente se usan tres tipos principa
les ‘de sefides en la industria de procesos. La primera es la sefial newmdtica 0 presion
de are, que normalmente abarca éntre 3y <15 psg , con menor frecuencia se usan sefiades de
6 a 30 psg 6 de 3wa 27 psig; su representacion; usual-en los diagramas de instrumentos
y tuberfa (DI&T) (P&ID, por:su nombre en inglés) es —H———+— . La sefial eléctrica 0
electrénica, normalmente toma valores:entre 4 y 20 mA; el:uso de 10 a 50 mA, de 1
a5 Vo de 0 a10V es menos frecuente; 1a representacion usud de esta sefal-endos DI&T
e ——---- . Bl tercer tipo .de sefid,. el cud. se estd convirtiendo en ‘€l mds comiin, €S la
sefial digital 0 discreta’ (Unos y ceros); € uso de los sistemas de control de proceso con
computadoras grandes, minicomputadoras o-microprocesadores estd forzando € uso cada
vez mayor de este tipo de sefid.

Frecuentemente es necesario cambiar un tipo de sefid por otro, esto se hace mediante
un transductor, por eemplo, cuando se necesita cambiar de una sefid eléctrica, mA, a
una neumdtica, psg, se utiliza un-transductor (I/P) que transforma la sefial de corriente
(1) en neumdtica (P), como se ilustra graficamente en lafigura 1-3; la sefid de entrada
puede ser de 4 a 20 mA vy la de sdida de 3 a 15 psig. Existen muchos otros tipos de trans-
ductores: neumético a corriente (P/I), voltaje a neumético (E/P), neumético a voltae (P/E),

etcétera
1-5. ESTRATEGIAS DE CONTROL
Control por retroalimentacion
El esquema de control que se muestra en la figura 1-2 se conoce como control por tetroa-

limentacion, también se le llama circuito de control por retroalimentacion. Esta técnica
la aplicd por primera vez James Watt hace cas 200 aflos, para controlar un proceso

Figura 1-3. Transductor ¥/P.



£3C 140

22 INTRODUCCION

indugtrid; consistfa en mantener constante la velocidad de una méquina de vapor con carga
variable; se trataba de una aplicacion del control regulador. En ese procedimiento se
toma la variable controlada y se retroalimenta a controlador para que éste pueda tomar
una decision. Es necesario comprender € principio de operacion del control por retroali-
mentacién para conocer sUS ventgjas y desventgjas, para ayudar a dicha comprenson se
presenta @ circuito de control del intercambiador de caor en la figura 1-2.

S la temperatura de entrada a proceso aumenta y en consecuencia crea una perturba
cion, su efecto se debe propagar a todo € intercambiador de cdor antes de que cambie
la temperatura de sdida. Una vez que cambia la temperatura de sdida, también cambia la
sefid del transmisor a controlador, en ese momento e controlador detecta que debe
compensar la perturbacion mediante un cambio en € flujo de vapor, & controlador sefida
entonces a la valvula cerar su apertura y de este modo decrece @ flujo de vapor. En la
figura 1-4 s ilustra gréficamente € efecto de la perturbacion y la accién del controlador.

Es interesante hacer notar que la temperatura de-salida primero aumenta a causa del
incremento en la temperaiura de entrada, pero luego desciende incluso por debgo del punto
de control y oscila drededor de este hasta que findmente se edtabiliza Esta respuesta
oscilatoria demuestra que la operacion del sitema de control por retroalimentacién es esen-
cidmente una operacion de ensayo y error, es decir, cuando € gontrolador:detecta QLe
la temperatura de salida aumenté por arriba del punto de control, indica ala vélvula
que ciere, pero ésta cumple con la orden més alld‘de lo necesario, en Consecuencia
la temperatura de sdida desciende por abgjo del punto de control; a notar esto, e con-

7‘[(&)_/ . 5 ,(:v:

T

1.0

Fraccion de apertura
de la vélvula

Figura 1-4. Respuesta del ‘sistema de control del intercambiador de cdor.
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trolador sefida a la vévula que abra nuevamente un tanto para devar la temperatura. El
ensayo y error continua hasta que la temperatura alcanza € punto de control donde per-
manece  posteriormente.

La ventaja del control por retrodlimentacion consiste en que eS una técnica muy
smple, como se muestra en la figura 1-2, que compensa todas las perturbaciones. Cud-
quier perturbacion puede afectar a la variable controlada, cuando ésta se desvia del punto
de control, € controlador cambia su sdida para que la variable regrese a punto de control.
El circuito de control no detecta qué tipo de perturbacion entra a proceso, Unicamente
trata de mantener la variable controlada en € punto de control y de esta manera compensar
cudquier perturbacion. Ta desventaja del control por  retroalimentacién €riba en que
Unicamente puede compensar la perturbacion hasta que la variable controlada se ha des
viado del punto de control, esto es, la perturbacién se debe propagar por todo € proceso
antes de que la pueda compensar e control por retroalimentacion.

El trabgo del ingeniero es disefiar un sistema de control que pueda mantener la varia
ble controlada en e punto de control. Cuando ya ha logrado esto, debe gustar € contro-
lador de manera que se reduzca ad minimo la operacion de ensayo y eror que se requiere
para mantener e control. Para hacerun buen trabgjo, € ingeniero debe conocer las carac-
teristicas 0 “personalidad” del proceso que se va a controlar, una vez que se conoce la
“persondidad del proceso” * € ingeniero puede disefiar € sstema de control y obtener
la “persondidad del controlador” que meor combine con la del proceso. El significado
de ““‘personalidad’’ se explica en |os préximos capitulos, sin embargo, para aclarar o
expuesto aquf se puede imaginar que € lector trata de convencer a guien de que se com-
porte de cierta. manera,. es decir, controlar € comportamiento de aguien; & lector es d
controlador y ese aguien es € proceso. Lo mds prudente.es que € lector conozca la per-
sondidad de ese dguien para poder adaptarse a su persondidad. s pretende efectuar
un buen trabgjo de persuasién o de control. Esto es lo que significa € “guste del contro-
lador”’, es decir, € controlador se adapta 0 ajusta.al proceso. En la mayorfa de los con-
troladores se utilizan hasta tres parémetros jpara su guste, como se vera en los capitulos
5y6.

Control por aceién precalculada

El control por retrodimentacion es la estrategia de control més comnin en las industrias
de proceso, ha logrado tal aceptacion por su simplicidad; sin'embargo, en agunos proce-
sos € control por retroalimentacién no proporciona la funcion de control que se requiere,
para esos procesos se deben disefiar otros ‘tipos de control. En e capitulo 8 se presentan
estrategias de control que han demostrado ser (tiles; una de tales estrategias es e control
por accion precaculada. El objetivo del control por accién precaculada es medir las per-
turbaciones y compensarlas antes de que la variable controlada se desvie del punto de
control; s se aplica de manera correcta, la variable controlada no se desvia del punto
de control.

Un gjemplo concreto de control por accion precalculada es € intercambiador de calor
que aparece en la figura |4, Supdngase que las perturbaciones ‘‘m4s serias’ son la tem-
peratura de entrada, T;(n), y € flujo del proceso, qft); para establecer el control por ac-
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Controlador
por accion
precalcufada

F1

Figura 1-5. Intercambiador de caor con sitema de control por accién precalculada.

cién precdculada primero se debern medir estas dos perturbaciones y luego se’ toma una
decision sobre |a manera de mangjar e flujo de vapor para coripensar los problemas.
En la figura 1-5 se ilustrxesta estrategia de coritrol; € controlador. por accién precalcilada
decide como mangjar € flujo de vapor para mantener la variable controlada en e puntd e
control, en funcion de la temperatura de entrada y'dl flujo del proceso.

En la seccion -2 Se mencioné que existen varios tipos de perturbaciones; € sistema de
control por accion precalculada que ‘se muestra eh la figura 1-5, 's6lo compensa a dos
de elas, s cualquier otra perturbacion entra @ procesono se compensard con esta estrategia
y puede originarse una desviacion permanente dé¢ la vaiable respecto’al punto de control.
Pata evitar esta desviacién se debe ‘afiedir dguna retroalimentacién de compensamdn al
control por accion precaleulada; esto se muestra en la figura 1-6. Ahora €l control por
accién precalculada’ compensa fas perturbaciones més serias, Ti(r) y q(¥), mientras que el
control por retroalimentacion compensa todas ‘las ‘demés.

Controlador
por accion e —em e
precaiculada L ’

@ :\;‘"’“‘f _;_;_«‘

q(). ¢ T (). C .

Figura 1-6. Control por accion precahlada del intercambiador de caor con compensacu’)n por
retroalimentacion.
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En e cepitulo 8 se presenta € desarrollo del controlador por accion precalculada y
los instrumentos que se requieren, para su establecmnento En @l estudio de esta importante
edrategia s utilizan casos redes de la industria.

Es importante hacer notar que en edta estratkgia de control mas “avanzada’ alin es-
tan presentes las tres operaciones, bésu,as, M, Dy A. Los sensores y los transmisores
realizan la medicion; Ia decisién la toman € controlador por accion Precalculada y € con-
trolador por retroalimentacion, T[C 10; laaccion laredizala vdlvula de vapor.

En generd, las estrategias de control que se presentan en ¢ capltulo 8 son més costo-
S, requieren Una mayor. inversién'en € equipo y en la mano de obra necesarios para
a disefio, implementacién y manten|m|ento que ¢ control por retroalimentacion. Por ello
debe justlflcarse la inverson de capltal antes de implementar agin sistema. El mejor pro-
cedimiento’ es disefiar e implementarprimero ‘una astrategla de control ‘séncilla, teniendo
en mente que S no resulta satisfactoria. entonces se justifica una estrategia més *‘avanza-
da’, sin embargo, es importante estar consciente de que en estas estrategias avanzadas
ain se requiere aguna retroaimentacion de compensacion.

1-6. RAZONES PRlNCIPALEg ‘PARA EL CONTROL DE PROCESO

En este capitulo'se defini6 €l control autSmético'de procwo como ““uma Mmanera de mante-
ner la variable controladeen el’punto de contfol, a ‘pesar de las perturbaciones’. Ahora
es conveniente enumerar agunas de las “razénes” por las cudes esto es |mportante estas
razones son producto de |a experiencia’indistrial,; tal vez no sean las Unicas, pero si
las mas importantes.

ot i i
i poo it

1. Evitar lesiones personal de la plantd ¢ dafio a equipo. La seguridad Siempre
‘debe estar en la menté'de todos, ésta es’la consideracién més |mportante

2. ‘Mantener la cdidad del producto’ (compos1c16n pureza, color’, etc)) en un nivel
continuo y con’ un' costo minitho.”

3. Mantenér la- tasa de' produccion dé {a planta al costo minimio .

Por tanto, se puede decir que las razones de la automatizacion -de las plantas de pro-
Ceso son proporcionar ‘un entorno seguro’ y -a la vez mantener la calidad deseeda de
producto y dlta eficiencia de la planta con-redtccién de la demanda de trabgjo humano.

t

CopR

1-7. BASES NECESARIAS PARA EL CONTROL DE PROCESO

Para tener éxito en la practicd del-control automético de proceso; € ingeniero-debe com-
prender primero los principios de la ingenieria de proceso. Por lo tanto, en este libro se
supone que € lector conoce los principios bésicos de termodingmiéa, flujo de fluidos;,
transferencia de calor, proceso de separation;: procesos de reaccidn, €tc.

Para estudiar €l control de proceso también es importante entendér e comportamiento’
dindmico de los procesos. por consiguiente, es necesario desarollar elsstema de ecua?
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ciones que describe diferentes procesos, esto se conoce como modelacion; para desarrollar
modelos es preciso conocer los principios que se mencionan en e parafo precedente y
tener conocimientos mateméticos, incluyendo, ecuaciones diferencidles. En ‘el control de
proceso s usan bastante las transformadas de Laplace, con dlas se smplifica en gran
medida la solucién de las ecuaciones diferencides y e andlisis de los procesos y sus sistemas
de contral. En € cap1tulo 2 de este libro ¢ interés se centra en e desarrollo y utilizacién de
las transformadas de Laplace y se hace un repaso del ‘Algebra de nimeros Comple_]os

Otro recurso importante para € estudio y practica del control de proceso es la simu-
lacion por computadora. Muchas de las ecuaciones que se desarrollan para describir los
procesos son de naturdeza no lineal 'y , en consecuencia, la manera més exacta de resol-
verlas es mediante métodos numéricos, es decir; solucion por com_putadora La solucion
por computadora de los modelos de proceso se llama simulacion. En los capitulos 3 y
4 s hace la introduccion d modelo de agunos procesos smples y en € capitulo 9 se
desarrollan modelos para procesos mas complgos, asimismo, se presenta la introduccion
a la smulacion.

1-8, RESUMEN

En este capitulo se tratd la necesidad del control automético.de proceso. Los procesos
industriales no son estéicos, por e contrario, son muy dingmicos, cambian continuamen-
te debido a los, muchos tipos de perturbaciones y precisamente por' eso se necesita que
los sistemas de control vigilen continua y autométicamepte las variaciones que se deben
controlar.

Los principios de funcionamiento del sistema de control se pueden resumir con tres
letras M, D, A. M e refiere a la medicion de las variables del proceso: D se refiere a la
decision que se toma con base en las mediciones de las variables del proceso. Fmalmente,
A s refiere a la acion que se debe realizar de.acuerdo con, la decision tomada

Tamhién se explicd lo relativo a los componentes basicos del sistema de control:
sensor, transmisor, controlador 'y elemento fina de control. Los tipos mds comunes
de sfides neumdtica, electronica o eléctrica y digital, se introdujeron junto con la expo-
scion del propdsito de los transductores. A

Se expusieron dos estrategias de control: control por retroalimentacién y por accion
precaculada. Se expusieron brevemente las ventajas y desventgas de ambas edrategias.
El tema de los capftulos 6 y 7 es e disefio y andlisis de los circuitos de control por retroa-
limentaci6én. El control por accion precaculada se presenta con més detalle en @ capitulo 8,
junto con otras estrategias de control. ,

Al escribir este libro sempre se tuvo conciencia de que, para tener éxito, € ingeniero
debe agplicar los principios que aprende. En € libro se cubren los principios, necesarios
para la préctica exitosa del control automético de proceso. En é abundan los gemplos
de casos redes producto de la experiencia de los autores como .ingenieros activos en e
control de procesos 0 como consultores. Se espera que este libro despierte un mayor inte-
rés en e edudio del control automdico de proceso, ya que es un dea muy dinamica,
destfiante y llena de satisfacciones de la ingenieria de proceso.



CAPITULO

2

Matematicas necesarias
para el analisis de los
sistemas de control

-

Se ha comprobado que las técnices de transformada de Laplace y linealizacion son parti-
culamente (tiles para @ andisis de la dinamica de los procesos y disefio de sistemas de
control, debido a que proporcionan una visién generd det comportamiento de gran varie-
dad de procesos e instrumentos. Por e contrario; la técnica de smulacion por computa
dora ‘permite redizar un andlisis preciso y detdlado del comportamiento dindmico de
Sstemas especificos, pero rara vez es posible generalizar para otros procesos los resulta
dos obtenidos :

En este cepitulo se reviswya € méodo de la transformada de Laplace para resolver
ecuaciones diferencides linedles. Mediante ete método se puede convertir una ecuacion
diferencia lineal en una agebraica, que, a su vez, permite € desarrollo del (til concepto
de funciones de transferencia, & cua se introduce en este capftulo y se utiliza ampliamen-
te en los subsecuentes. Puesto que las ecueciones diferencides que representan la mayo-
ria de los procesos son no linedes, agui se introduce € método de linedizacion para
aproximarlas a las ecuaciones diferencides linedes, de manera que se les pueda agplicar
la técnica de transformadas de Laplace. Para trabajar con las transformadas de Laplace
s requiere cierta familiaridad con los nimeros complgos, por elo se incluye como una
seccion separada, una breve explicacion del dlgebra de los nimeros complejos, El cono-
cimiento de la transformada de Laplace es esencid para entender los fundamentos de la
dindmica del proceso y del disefio de los sistemas de contral.

2-1. TRANSFORMADA DE LAPLACE
Definicidn

La transformada de Laplace de una funcion del tiempo, f(f), se define mediante la siguiente
formula:
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F(s) = L/ = fo f(e ™ dt (2-1)
donde;

f®) es una funcién del tiempo
" F(s) es la transformada de Laplace correspondiente
s eslavariable de 1a transformada de Laplace
! es & tiempo

En la aplicacién de la transformada deLaplace a disefio de sistemas de control, las
funciones del tiempo son las variables del sistema, inclusve la variable manipulada y la
controlada, las sefides del transmisor, las perturbaciones, las posiciones de la vavula de
control, € flujo a través de las vavulas de control y cuaquier otra variable o sefid inter-
media Por lo tanto, es muy importante darse cuenta que la transformada de Laplace %
aplica a las variables y sefides, y no a los procesos 0 instrumentos.

Para lograr la familiarizacion con la definicion de la transformada de Laplace, s bus
cad la trandformada de varias sefidles de entrada comunes.

Ejemplo 21 En e andlisis de los sistemas de cantrol se aplican sefiales a la entrada,
del sistema (por ejemplo, perturbaciones, cambios en e punto de control, €fC.) para estU-
diar su respuesta. A pesar de que en la practica, generalmente, es dificil o incluso imposi-
ble lograr agunos tipos de sefiales, éstas proporcionan herramientas UGtiles para comparar
las respuestas. En este gemplo se obtendrd la transformada de Laplace de

a) Una funcion de escalén unitario.
b) Un pulso.

¢) Una funcibn de impulso unitario.

d)y Una onda senoidal. '

Solucion
@) Funcion de escalon unitario

Este es un cambio sibito de magnitud unitaria en un tiempo igua a cero; dicha funcion
s ilustra gréficamente en la figura 2-la, y se representa agebraicamente mediante la ex-
presion:

0
0

WA

o= {j |



TRANSFORMADA DE LAPLACE 29

Su trandformada de Laplace edta dada por.

* |
Llun] = J; u(e ™ dt = ;e‘-"’ =-=-@0 1N

Hun) =

$

b) Pulso de magnitud H y duracion T

El puso s muestra gréficamente en la figura 2lb y su representacion dgebraica es:

_J0 t<o t=2T
f”)‘{H 0o=<(<T

Su transformada de Laplace esta dada por

* T
LIAD) = L f) e ¥ dt = fo He™ ¥ dt

1.0F—— HfF-~
0 0
| | |
t=0 t =0 t=T t
(a) ()
1.0p—-
A\OC
i
E 0 t=T I
0
!
t=0 t
(€) (d)

Figura 2-1. Sefiales de entrada comunes en el estudio de larespuesta de! sistema de control. a)
Funcién escaln unitario, u(t). b) Pulso. ¢) Funcion impulso, &(r). d) Onda senoidal, sen wt (w = 27/7).
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T
= _'ie*n = _1_1'. (e“sT - 1)
N 0 S
H

s

£ An] (1=e)

¢) Funcion de impulso unitario

ESta es un pulso ided de amplitud infinita y duracion cero, cuya drea es la unidad, en
otras palabras, un pulso de aea unitaria con toda ela concentrada es un tiempo igua a
cero. Esta funcion se esboza en la figura 2-1¢. Generdmente se usa € simbolo S('[()] para
representarla, y se le conoce como funcion “delta Dirac’. Su expresion agebraica se
puede obtener mediante € uso de los limites de la funcion pulso de la pate (b):

8() = lim f(»)
T-0
con:
HT=1 (e &ea) o H=1/T

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

ol

ctm ey = oy =
SB{B(r)]-]Tl_IE})Ts(l e 7y 0(1 1)

Ahora se requiere la aplicacion de laregla de L Hopital para limites indefinidos:

d
— (1 ~ e
Z18(1)) =1lim
T—0 -‘L(Ts*)
dTr
., sT
= lfm =%
T—0 )
Fldm) =1

Este es un resultado muy significativo, pues indica que la transformada de Laplace ded
impulso unitario es la unidad.

d) Onda senoidal de amplitud y frecuencia

La onda senoiddl se muestra en la figura 2-Id, y su representacion en forma exponencia es

PP

senwr = %



TRANSFORMADA DE LAPLACE 31

donde i = v— 1 es la unidad de los nimeros imaginarios.
Su transformada de Laplace esta dada por

%*
$isen wr] = fosen e M dt

* o —iwt

e — e -

= f —— "Vt
0 2i

[ rx x
J' e"(.\ - ) d, - f e {5+ iwy (11
q 0

[ ~(s—iwy — (s +iwN
e e
- +

2=

1

1
2 57w O+iu) 0
| 0 -1 1
==\~ — + -
2i y =10 § + 1w
_ 1 2ie
T2 57+ !
w
§£[senwr]=—,—————-—,
s° 4+ -

Con e demplo precedente se iludra en pate € mango agebraico que implica la
obtencion de la transformada de Laplace de una sefid. En la mayoria de los manuaes
de mateméticas e ingenieria aparecen tablas de las transformadas de Laplace; la tabla 2- 1
es una breve liga de la tranformada de algunas de las funciones mds comunes.

Propiedades de la transformada de Laplace

En eda seccion se explican algunas propiedades importantes de la transformada de Lapla:
ce, las cudes son (tiles porque permiten obtener la transformada de agunas funciones
a partir de las més simples, como las que aparecen en la tabla 2-1; establecer la relacion
de la trandformada de una funcién con sus derivades e Integrales; asi como la determina
cion de los vaores inicid y final de una funcion a patir de su transformada

Linealidad. Esta propiedad, la més importante, establece que la transformada de Lapla-
ce es lined; es decir, § k es una congtante

L) = kLD = kF) (2-2)

Puesto que es lined, la prapiedad distributiva también es vélida para la transformada
de Laplace:

LU + gn] = LIl + Llgo)] (2-3)
= F(5) + Glv)
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Tabla 2-1 Transformada de Llaplace de funciones mas usuales.
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Ambas propiedades se pueden demostrar facilmente mediante la aplicacion de.a defini-
cion de transformada de Laplace, ecuacion (2-1).

‘.1‘1 &
Teorema de fa diferenciacion real. Este teorema establece la relacion de la transfor-
mada de Laplace de una funcion con la de su derivada. Su expreson matemdica es

e,
i

' i[%%’_)] =oF6 —JO (2-4)

‘e

Demostracion. De la definicion de transformada de Laplace, ecuacion (2-1)

Y

aro | _ [Fato -,
i[dt]_ 0 dt e di

Integrando por partes:

u=-e " dy = ——

du = ;Sf’.ﬁ}‘a'ld’ vo= f('\)v
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La extensén a derivadas de orden superior es directa
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Para g} caso, ¢l mds importante, g que la funcion y. sus derivadas tienen condiciones
inicides cero, la expreson se smplifica a

O

" d_._"f(‘) ... ot \
32[ o ] = s" F(s) (2-6)

Como se puede ver, para el Gaso de-Condiciones iricialés cero, T4 obténcién de la transfor-
mada de Laplace de la derivada de una funcion se hace smplemente mediante la subdtitu-
cion del operador “‘d/ds’ por la variable s, y la de f(9) por F(s).

Teorema de la integracién real. Este teorema establece la relacion entre la transfor-
mada de una funcion y la de su ‘integral. Sy expreson es

it
1
fﬂu f dt] = = F(s) -7
Choene miivhys ioh ad@suye e ot e Se G A IR RO 51 S P
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Demostracién. De la definicion de transformada de Laplace, ecuacion (2-1)

7 Uo’f(') a’r] = f U:f(t)”dt] e~V dt

Integrando por partes:
IR

u = Lf(t) dr dv = eV dt

du=fO) &t v == %e
l —xlbfl ' d ) - J"“ )d _l s
B sie of(r,) f 0 0 fw di s ¢

. O . i ”
1 [0 - f f dt] + lf fley e " dt
s Ly JoTo . s Jo

¢ L)1 = L R qe.d

s §: -

4 [J:f(t) dt]

Notese que en esta derivacion se supone que € vaor inicid de la integrd es cero; en
tales condiciones, la integrd n de una funcion es la transformada de la funcion entre §*;

Teorema de la diferenciacion compleja. Con edte teorema se facilita la evaluacion
de las transformadas que implican la varidble de tiempo ¢, y se expresa mediante

R fo) = — diF(s) (2-8)

Demostracién. A partir de la definicién de transformada de Laplace, eréﬂaelén 2- 1),
s« tiene que

Fis) = fo five d
Tomando la derivada de esta ecuacién respecto a s:

R e e '

: . dF(s)

s = ﬁ) ) (—te™) dt
o ?""_;‘L ;_f;it)}.f;v;j"dr‘? . I .
= — Ll f(0] g.e.d.

Al reacomodar este resultado se obtiene la expresién del teorema mencionado.
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Teorema de Ia ‘traslacion real. ' En este teoréina se ‘trabgja. con iatraslatidm-de una
funcion en € ge del tiempo, como se ilustra enla figura 2-2. La funcién:trasladada-es
la funcidn origina con retardo en tiempo. Como se verd en e capitulo 3, el retardo de
transporte ocasiona retardos de tiempo en € proceso; este fendmeno se conoce comin-
mente COMO fiempo mMuerto.

Puesto que la transformada de Laplace no contiene informacih acerca’de la funcién
origind para tiempo negativo, se supone que la funcion retardada es cero, para todos los
tiempos menores a tiempo de retardo (ver figura 22) El teorema se expresa mediante

la siguiente formula i Y [ (<) Ul—e) E N
LUfu= 1) Ee W fe-a) =0 @9
Lt~ A a=c (\os‘\\"
Demostracion. A patir de la definicion de transformada de Laplace, ecuacién (2-1),
s tiene
A= w) - I,7i/'<r ~ te i di
;Seat =t — 1, (o 1= to + 1)y substltuycndo e .

2 i Vieplraw o s o { E
’fl/(f - tm- 'Lf jﬂ)e"“"”' d(f() £
M. RN T N

=%
= j ,{T) ¢ T e T d-r
7=0(

=g \lnf ,(T) e -5 (11'
MO T T b TEe 0 tueged)

Nétese que en esta demostracion se aﬁr0vech6 él hechade que:

f(n = OparaT < 0('r < tg),-

[ Y LI

1]

Figura 2-2. Lafuncion que se tradadaeg tiemipées cerd' paratodos lestiempos menores al tiempo
de retardo .
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Teorema de'la traslacién completa.: Este teorema+facilita la-evalvacién de la trans-
formada .de’ funcioned que implican al.tiempo como exponente . "

IO LA

£ lewfy) = Fis = ) g > eu,a (2 10)

rx(((a\.m

Demostracién. Deila definicion de transformada de Laplace;. ecuacnén (2:1),; s¢ tiene

i v haal g

N it Rk Z\ : RERTE L - TR
* [C’“'f(f)l = fl) é’“'f(t) ‘)_il di ‘ ST SE SIS EEA RSP
= L f0) emman gy

Sea 0 = § — g; substituyendo: . : o O

j e dr
Fo) = Fis — a) . gee.d.

L le“f(n)]

Teorema de/ valor final. Este teorema permite @ cdlculo ‘del valor final 0 de estado
estacionario de una funcion a partir de su transformada. También es Wtil para verificar
la validez de la transformada que se obtiehe. S d limite ¢ - o de f(r) exide, s puede
cacular a partir de la transformada de Laplace como sigue:

lim f() = lim sF(s) Q-11)

1o’ 5=

Teorema de/ valor inicial. Este teorema s (til para cacular € vaor inicid de una
funcion a partir de su transformada ademas proporciona otra venflcauon de la valldez
de la transformada que s¢ obtiene: s S

lim fo = IIm sF(s) (2-12)

+—0

Con la demostracion de estos dos Ultimos teoremas se afiade poco par‘ai comprenson de
los mismos. En los gemplos sguientes s verifica la vdidez de la transformada que s
obtiene mediante & uso de los teoremas de wvalor inicial y final.

Ejemplo 2-2. Obténgase la tranformada de Ia siguiente expresién mediante la aplica:
cion de las propiedades de la transformada de Laplace:

dx(1) dx(r) - —
— + —+ =K ST - -
df2 Zgwn dt (1),, X0 k"(’) o

donde K, w, y-§.son-constantes, y.x(0) = de/di(0y.= O=cr oo o unl o0 20 oy
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Solucién. Al aplicar la propiedad de linealidad de la transformada de Laplace, ecua-
ciones (2-2) y (2-3), se obtiene la transformada de cada término; posteriormente se aplica
g teorema de la diferenciacion red, ecuacion (2-5):

zx(t) JERE) e _EI.{. = ¢2X(y
53[ — ] = $X(s) = sx(0) = =2 (0) = 5°X(s)

dx“) d\’(f)
[2:;-(.;? - lf peo, %[ ] Gt e

= 2w, [sX(G) = x(0)]
= 2kw, sX(s)
£ log x(r)] = w,, L x(0)] = wX(s)
SRl = K £ 110 = KRGs)

De la subgtituciéon en la ecuacion origind se obtiene

2X(s) + 2€w»sX(.s£} + wlX(s) = KR(s)

resolviendo para X(9), setlene T

K U .
X(s —“—"‘R(s et o
siar o H " 13l ) *u'&" )zgwcl“ 'k wn | \)

]

{,
TLE I

En ¢ eemplo precedente se ilustra @ hecho'de que la transformada de Laplace convierte
la ecuacion diferencid origind en una ecuacion agebraica, en esto estriba la gran mtilidad
de la transformada de Laplace, ya que € mango de las ecuaciones agebraicas es mucho
més ficil que d de las diferencides. Sm embargo, € precm de esta ventga, € que €
necesario transformar y después invertit la transformada ‘para obtener la olucion en ¢
“dominio del tiempo”, esto es, con € tiempo como varigble independiente.

Ejemplo 2-3. Obténgase la trandformada’ de Laplace de la sguiente funcion:

y(t) = te”d ’

donde g es una constante.

Solucidn. -La transformada Y(s) s puede obtener con € uso de una de dos propieda
des: d teorema de diferenciacion complga o € de tradacion complga.

Aplicando € teorema de diferenciacion complgja, ecuacion (2-8), se obtiene

()= ew  F() - ——  (de la tabla 2-1)
s+ a
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M = Lpem) = L) = - (%F(S)‘ =

_i( ! )."_ I
ds \s +a) (s + a)?

|
(s + a)?

Y(s)

1l

Se puede obtener € mismo resultado mediante |a aplicacién del teorema de la trasa-
cion complea, ecuacion (2-10):
Sea

f0=1 F&)= = (dela taa 2)

\)
entonces
@ [("_m =9 Ie_’”f([)] =F [S had (-n)] :

|
s + a? - ¢

F(s + a) =

Con esto s verifica € resultado anterior.

Ahora s comprueba la vaidez de la transformada mediante la aplicacion de los teo-
remas del vaor inicid y find.

Valor inicial

lim y(t) = ge™40 = 0
=

. . -
Ifm sY(s) = lim = —

S §—> (S + a)2 x

De laregla de L’Hopital

lim ¥(s) = If
F>x (S) .\‘l—l}: 2(5 + a)

=0 (s comprueba)

Valor final

P . x
lim y) = lim — = -

1% t—x €
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De laregla de L"Hopital

. 1
limy() = lim— =0

t—x% t—x A€

s 0

I =lfm —— ===
xlgg sY(s) {1113 CiaiTa 0 (s comprueba)

Desafortunadamente cero no es una comprobacion muy configble, ya que no permite la
deteccion de errores de signo.

Ejemplo 2-4. Obténgase la transformada de Laplace de la siguiente funcion en retardo
de tiempo:

m(t) = u(t ~ 3) ¢ "3 cos w(t = 3)
donde w es una consante.
Nota: En esta expresion se incluye € término (¢ — 3) para aclarar explicitamente

que la funcion vae cero cuando t < 3. Recuérdese queu (¢ — 3) es la funcion de escalon
unitario en ¢t = 3, la cua se puede escribir como

<
ut = 3) :{? izg

Por |o tanto, u(r — 3) no aterad resto de lafuncion parat = 3.

Solucion. Sea
fit =3) = &7t co§ ft = 3)
entonces

f) = €' cos wt

s+ 1

Fis) _ Er )it (de la tabla 2-1)

Por aplicacion del teorema de la tradacion red, ecuacion (2-9)

M(s) = & fu(t = 3) f(t = 3)]
= e ¥ F(s)
(s + ))e ™

M(A) = (S + ])2 + wZ
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Ahora s verifica la vaidez de este resultado mediante la aplicacion de los teoremas del
vaor inicid y find.

Valor inicial
11’m0 m(t) = u(=3) (¢*¥) cos (~3w) = 0
yé que u(—3) =0

e ss + De ® *(0)
Hm sM(s) = 1 e =

Se puede separar la parte indefinida 'y aplicar laregla de L Hopital:

) [ s(s + 1 e |
im s(s) = | fm r‘(‘m—)] [‘i“ ] - H -

Tt VT[]
= Mmooy | (met| = |5 O

= l_iin : {0] = 0 (= comprueba)

Valor final

En principio, € teorema del vaor find no se puede aplicar a las funciones, peri6dicas,
debido a que dichas funciones oscilan Sempre, sin llegar a dcanzar un punto estaciona
rio; sn embargo, la aplicacion del teorema del valor final a las funciones periddicas da
por resultado e vaor find drededor del cud oscila la funcion.

1'1_1}3c m(t) = (1) (0)cos (=) = O

©) (1) e _

Earci (e comprueba)

Iim sM(s) =
s

Ejemplo 2-5. Obténgese la transformada de Laplace de la siguiente funcion:
ct) = [u(t) = =]

En la que 7 es una constante.
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Solucion. Aplicando Ia propiedad de linealidad; ecuacién (2-3):

Cls) = £ {ut) - ™)
=20 £ le7"]

=1 — (e la tbla 21)
o) = T 1)
Valor inicial
limen=1-¢" =0
[Rsdl]
ILT sC(s) = 1‘13 o €+ - i: 0 (s¢ comprueba)
Valor final . ‘ o o
[L”J o =1 —-e =
I|m sC(s) = 11_13 s ‘+ D= =1 (se‘ ;;omprueba)

2-2. SOLUCION DE ECUACIONES DIFERENCIALES MEDIANTE
EL USO DE LA TRANSFORMADA DE LAPLACE

Para ilustrar € uso de la transformada de'Laplace en la resolucién de ecuaciones diferen-
cides linedes ordinarias, consdérese la siguiente ecuacion diferencid de segundo orden:

2
G+ @B a0 = b @19

El problema de resolver esta ecuacion se puede plantear como sigue: dados los coefi-
cientes ag, ay, a; y b, las condiciones iniciales. apropiadas y la ‘funcion x(t), encuéntrese
la funcion y(t) que satisface la ecuacion (2-13).

La funcion x(#) se conoce generalmente como * ‘funcidn de forzamiento” o variable
de entrada, y y(r) como la “funcidn de sdida’ o variable dependiente; la variable ¢, tiem-
po, es la variable independiente. Generamente, en e disefio de los sistemas de control
una ecuacion diferenciad como la (2-13) representa laforma en que se relaciona la sefid
de sdida, y(t), con la sefial de entrada, x(f), en un proceso particular.
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Procedimiento de solucion por la transformada de Laplace

La solucion de una ecuecion diferencidl mediante el uso de la transformada de Laplace
implica b&sicamente tres pasos.

Paso 1. Transformacion de la ecuacion diferencid en una ecuacion agebraica con la
varidble s de la transformada de Laplace, lo cud se logra d obtener la transformada de
Laplace de cada miembro de la ecuacion:

2
£ 20 1 o B0

ar + ayy(0] = £ [bx(n)] (2-14)

Entonces, & usar la propiedad distributiva de la transformada, ecuacion (2-2), y €
teorema de la diferenciacion red, ecuacion (2-5), £ ve que

d?
[02 dy,(f)] = & [s%) - 50 - %(0)]
d
¢ [ax %] = a [s¥(s) = yO)] |
£ lay y(0] = ap Ys)
% 1bx(] = b X

Pogteriormente se substituyen estos términos en la ecuacion (2-14) y se reordena

(@s? + as + ag) ¥6) = ax + a) 0) = @ L (0) = b X

Nétese que ésta es una ecuacion agebraica y que la variable s de la trandformada de Lapla-
ce s puede tratar como cuaquier otra cantidad agebraica

Paso 2. Se emplea la ecu4aci6n dgebraca que s resudve paa la varidble de sdida Y(9),
en términos de la variable de entrada y de las condiciones inicides.

d U
bX(5) + @3 + a) YO0+ @ O)

Y(S) = 0252 + aps + ap (2-15)

Paso 3. Inversion de la ecuacion resultante para obtener la variable de sdida en funcion
del tiempo y(t):

v = E7r] 2-16)
b X(s) + (as +a) Y0 4 a % )
= §£"1 [ 1

a;s? + ais + a
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En este procedimiento los dos primeros pasos son relativamente féciles y directos,
todas las dificultades se concentran en e tercer paso. La utilidad de la transformada de
Laplace en ¢ disefio de sistemas de control tiene como fundamento e hecho de que rara
vez € necesario € paso de inversion, debido a que todas las caracteristicas de la respuesta
en tiempo y(#) se pueden reconocer en lok‘términos de Y(); en otras palabras, € andlisis
completo se puede hacer en @ dominio de Laplace o en & “dominio s’’, sin invertir la
transformada en e “dominio del tiempo’. En la clausula precedente se usa € término
“dominio” para designar a la variable independiente del campo en @ que s rediza d
andlisis y disefio.

En e paso de inversion se edtablece la relacion entre la transformada de Laplace,
Y(s), y su inversa, y(t). El paso de inversion se puede demostrar mediante € método de
la expansion de fracciones parcides, sn embargo, primero se generdizard la ecuacion
(2-15) para @ caso de una ecuacion de orden n.

Para la ecuacion diferencia lineal ordinaria de' orden n con coeficientes constantes

dmy(n) + d! yn _
a, y(df" - df",_t)jl + ..t a(]y(t) -

S VA )

—d™(r) + am=' x(¢
" b dem R dt'"_}) + ., + box(n
en condiciones iniciales cero.
dy 4l
0) - 0, - (0) = L ———— = 0
y(0) " © =0 o ()
dx dm‘lx
=0, =@©O:=0;... 5 —
x(0y= 0 dr() 0 ; Do © = 0
es facil demostrar que la ecuacion de la transformada de Laplace esta dada por
‘ b,s™ + b sV 0+ by
- m X -
Y(s)[ ansn;+ ay_ sn-l .ot g :l (S) (2 18)

El caxo de condiciones inicides cero es @ més comin en € disefio de sisemas de
control, ya que las sefides se definen generamente como desviaciones respecto a un esta
do inicid estacionario (ver seccién 2-3). Cuando se hace esto, € vaor inicid de la pertur-
bacidn, por definicién, €s cero; los vaores inicides de las derivadas del tiempo son también
Cero, pues se supone que € Sstema esta iniciamente en un estado estacionario; es decir,
no cambia con € tiempo.

Funcion de transferencia. S las vaiables X(5) y Y(s) de la ecuacion (2-18) son las
respectivas transformadas de las sefides de entrada y de sdida de un proceso, instrumen-
to o sistema de control, € término entre corchetes representa por definicion, la funcion
de transferencia del proceso, instrumento o Sistema de control. Dicha funcion es la ex-
presion que, d multiplicarse por la transformada de la sefid de entrada, da como resulta-
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do Ia transformada de la funcion de sdida La funcion de transferencia proporciona un
mecanismo Util para € andisis del comportamiento dindmico y € disefio de Sstemas de
control. Se tratara con mayor detalle en e capitulo 3.

Inversion de la transformada de Laplace mediante
expansion de fracciones parciales

El Ultimo paso en € proceso de solucion de una ecuacion diferencid mediante la transfor-
mada de Laplace es la inversion de la ecuacion agebraica de la varigble de sdida, Y(9),
la cud se puede representar mediante

y(t) = £7'¥5)] (2-19)

Puesto que éste es € paso més dificil del procedimiento de. solucion, esta seccidn tie-
ne por objetivo establecer la relacion generd entre la transformada de la variable de sdli-
da Y(s) y su inversa y(t). Con este procedimiento se puede realizar € andlisis de la respuesta
del sstema mediante @ andliss de su funcion transformada Y(s), sin tener que invertirla
remente. A continuacion se establece la relacion entre ¥(s) y y(f) por medio del método de
expansdn de fracciones parcides, € cua fue introducido por primera vez por € fisico bri-
tanico Oliver Heaviside (1850-1925) como parte de su revolucionario “célculo operacional”.

Como se vio en la seccion precedente, la transformada de Laplace de la sdida o va
risble dependiente de una ecuacion diferencid lined de orden n con coeficientes constan-
tes, s puede expresar mediante

bus"yt byt L+ by

Y(s) : -
dnS"+ a - s 1+ , + a

1 X(s) (2-18)

donde:

Y(s) es latransformada de Laplace de la variable de salida

X(s) es la transformada de Laplace de la vaiable, de entrada

a, aj, . ., a, 0N los coeficientes constantes de la variable de sdida y sus derivadas
bo, by, . . ., b, 0N l0s coeficientes constantes de la varigble de entrada y sus derivedas.

S se.observa latabla 2- 1, se puede ver que la transformada de Laplace de las funcio-
nes mas comunes es una relacion de polinomios en las varigbles de la transformada de
Laplace. S se supone que &ste es @ caso de X(), se puede demostrar facilmente que ¥(s)
también s la rdacion de dos polinomios.

m m—1 - NI
Y(9 = (bms + II"m~1 s . + ... F by [numer@r de,X(s)] (2:20)
(as® + a,_,s" + .. + ag) [denominador dé X(s)]

_ Ny
" D(s)
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donde:
N(S) = B}S" + Bi—l S'l“] + P + Bls + BO
Dis) = sho+ o+ o+ ooy oo
Bo, By, .. ., B; son los coeficientes constantes del polinomio numerador N(s) de gra-
do j(j =2 m)
ag, oy, .., 04y Son los coeficientes constantes del polinomio denominador D(s)

de grado k (k= n)

Nétese que se supuso que @ coeficiente de s* en D('S) es Ja unidad, lo cud se puede ha
cer §n pédida de la generdidad, ya que sSempre es poshle dividir e numerador y é
denominador entre @ coeficiente de s¥ y cumplir con la ecuacion (2-20).

Se puede demostrar que la ecuacion (2-20) también representa € caso en que la varia
ble de sdida responde a més de una funcion de forzamiento de entrada, sin embargo , no
representa €l caso en que  sSstema o la sefid de entrada contengan retardos de tiempo
(retardos de transporte o tiempos muertos). Con el; fin de simplificar, por € momento
no se trata este caso tan importante, ya que se considera como especid d find de esta
seccion.

El primer paso de la expansion de fracciones parcides es la factorizacion del polino-
1110 denominador D(s) .

D(s) = s* + o, 4 tas toay (2-21)
= (8 = r)s = )=o)
donde ry,ry, ..., r, SON las raices de polinomio, es decir, los vaorexde s que sttisfa
cen la ecuacion
D)= st + o b L s+ = 0 (2-22)

Es conveniente recordar que un polinomio de grado k puede tener hasta k raices ditintas
Yy, COMO s ve, siempre se puede factorizar de la manera que se muestra en la ecuacion
(2-21); s obsarva que, d hacer s igud a cudquiera de las raices resultantes en uno de
los factores (s — r), éste se hace cero, y entonces D(s)=0.

La subdtitucion de la ecuacion (2-21)' en la ecuacion, (2-20) da como resultado
N(s)

Ye) = 6 = r)s = 1) (s -1y &3

A patir de esta ecuacion es poshble demostrar que la transformada Y(s) se puede ex-
presar como la suma de k fracciones.

4 n

v(s) Py L A

§ =1 §-=rn $=n 6

(2-24)
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donde A4;, 4;,. . ., 4, son una serie de coeficientes constantes que se evallan mediante:

un procedimiento de series. Este paso se conoce como “expansion en fracciones parciaes’.
Una vez que se expande la transformada de la sdida, como se hizo en la ecuacion

(2-24), s puede usar la propiedad digtributiva de la transformada inversa para obtener

la funcion inversa

AN

¥ ’
52"[L+ h oy } (2-25)

§—rn s —n s — I

A,EB"[ ! ]+A2§£"[ ! ]+f...'A'k3f*[,']
s — n S — N - 18 Xy

Las inversss individudes generdmente se pueden determinar mediante el<uso de una

tabla de transformadas de Laplace como la tabla 2- 1.
Para evauar los coeficientes de las fracciones parcides y completar e proceso de

inverson, se deben consderar cuatro casos:

1. Raices redes no repetides.

2. Pares no repetidos de raices complgjas conjugadas. -
3. Raices repetidas.
4. Presencia de tiempo muerto.

A continuacion se expone cada uno de estos casos.

Caso 1. Raices reales no repetidas

Para evaluar € coeficiente 4; de una fraccion que contiene una raiz real no repetida

r;, S multiplican ambos miembros de la ecuacion (2-24) por € factor (s — r), 10 que
da como resultado la sguiente ecuacion, después de reordenar;

A](S - f)

(s = r) Ys) = PR r’ + + A+ +YA—"('S _rri)
§ = n s — v

(2-26)

Nétese que, como la rafz r; no se repite, no hay cancelacién de los factores, a excepcion
de los de la fraccion §, Al hacer s= r; en la ecuacion (2-26), se obtiene la sguiente for-

mula para e coeficiente A;:
N(s)

A =lim (s = r) Y(s) = 113 (s =r) DG) (2-27)

= r
Esta formula se utiliza para evauar los coeficientes de todas las fracciones que contienen
raices redes no repetidas. La inversa de los términos correspondientes de Y(9) en la ecua
cion (2-25) es, seglin la tabla 2-1;
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55—1[ A; ] = Ae't (2-29)

s = r
S todas las de D(s) son raices redes no repetidas, la funcién inversa es

W) = Al + At + L+ Al (2-29)
A continuacion se ilustra este procedimiento por medio de un egemplo.

Ejemplo 2-6. De la ecuacion diferencid de segundo orden

de(r de(t) _
=0+ 3 20+ 2 = Su)

en la que u(f) es la funcion escadn unitario (ver gemplo 2-la), encuéntrese la funcidn
c(t) que satisface a la ecuacion para € caso en € que las condiciones iniciales son cero:

N =0 @ =
c(0) = 0; I ©0=0

Solucion.

Paso 1. Se obtiene la transformada de Laplace de la ecuacion.

1 B

§C(s) + 35Cs) + 20(s) = SUG)
Paso 2. Se resudve paa C(9).
L) = > Uls)
) = 5 35 2
_ ) 1
T2+ 35+ 2

U(s) = 1/s se obtiene de la tabla 2-1.

Paso 3. Seinvierte, C(9).
Las raices del polinomio denominador son

s(s2+3+2=0
£, r] :,'0
-3 V9 -8

Ppa= —————— = -2, -1

2

$(2+ 35+ 2) = s(s + (s + 2)
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Se expande C(s) en fracciones parcides, lo cud da como resultado

) 5 A A Ay
= e+ D+ =5 i+l 512

De la ecuacion (2-27) se tiene que

e 5 5.5
cL”o‘ssu TG+ MR 2
5 5
= —-I-———*—-l—: = -
Ay = lim (s +) hert D - om0
A= lim (s + 2 ° ° °
2 M) T e 9= (Co- = 2
=0 FOA i
IR 7)) 5 5
Cs) = == - + =

s s+ 1 s+ 2

Al invertir con ayuda de latabla 2- 1, se obtiene

c(f) = % u(fy = 5™ + ge'z’

Caso 2. Pares no repetidos de raices complejas conjugadas

Como =« reoordad § los codfidates de un pdinomio son nmaos redes a5 raices
N NOMEos redes 0 pares de NUMEos cojugedos complejos.en otras ipalabras, 9 7,
€ uml raz complga de D(s), atonoss exide dra radz complga que es d conjugedo de
r;, &30 e5 tiene las migmes pates red e imagnaia pao de sgno contraio. A fin de
smplificar, s puede dedr que efes dos rdoss SN y 1y

r|:r+iW rzzr-'iw

i =+v—1 es la uidad de los nimeros ‘imeginarios
reslapartered de#jyn "
w €s la pate imegnaia de r

Por lo tato, la expanddn en fracdones paddes de Y(9 e

Mo = o
V- w1+ iw - r (2-30)
= Al + Az + + JA....

S-r-iw §=¢+iw ' 5 - I
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Mediante @ uso del dgebra de nimeros complejos (ver seccion 2-4), se puede aplicar
la ecuacion (2-27) para evauar Ay A

A =1im (s -1 = iw) Xs)
S 4w (2_3”
A = Hm, (s = r + iw) X(s)

S
Se puede demostrar que A; y 4, son un par de nimeros complgjos conjugados:
A, =B+iC A= B-iC (2-32)

donde B y C son la pate red e imaginaia de A, respectivamente.
Una vez que se determind e] valor de los coeficientes Ay y A;, s vera d inverso de

estos términos; por & momento no se tomard en cuenta que son complgjos. El inverso se
obtiene mediante la aplicacion de la ecuacién (2-28):

;gfl |:—A‘__..__:| =;Al(’('+"“’” - A,é”ef“" '

= W

= Ae(cos wt + isenwi) (2-33)
@-1 [g Az+‘-.‘_ :| = Azé(r‘m').' - Azerle'n\'l
S = r+iw
= Ay (cos wr i Senwt) (2-34)

Aqui se utilizd la identidad del exponencid de un nimero imaginario puro;

Skt

e ‘= cos x +fsefix (2-35)

De la combinacion de las ecuaciones (2-335 ’y (2-34) se obtiene ‘ )

il [ A, A2
S =0 =W 5 =1 +iw
= e"[(A + Ay cos wt + (A} — Ay) sen wt] * (2-39)
= ¢" (2B cos wt — 2C senwr)

en donde se utilizo la ecuacién (2-32). Notese que con esto se demuestra que la solucion
y(t) CUnicamente contiene coeficientes redes, ya que B y C son nimeros reales.
Una forma mas smple de la ecuacion (2-36) es:

¢! [ A A : 1 = 2VBZ + C? ¢"sen(wt - 0) (2-37)
yr w g —r - lwl

i
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donde

C
— -t =
6 = tan oB
Se puede demosrar que las ecuaciones (2-36) y (2-37) son equivaentes, mediante la subs
titucién de las siguientes identidades trigonométricas:

VB2 + C? cos @
= VB2 + C’sen$

Es importante sefialar que el argumento de la funciones seno y coseno en las ecuaciones
(2-36) y (2-37) estA en radianes, no en grados debido a que'las unidades de w son radia
nes por unidad de tiempo.

La parte real de las raices complejas, r, aparece en el exponencial de tiempo e” de
lasolucién final; y la parte imaginaria, w, en el argumento de las funciones seno y cose-
no.‘Los dos factores compl gj os conjugados se pueden combinar. en un solo factor “ cua-
dréatico” (de segundo orden) como sigue:

Sen (wt — §) = Sen wf cos § = cos wrsen §
B =
C

B+iC  B=—iC _ 2 ~-n=2w
§ o [ - W =0+ iw T §2 = 25+ £2 4 w2 (2-38)
_2B(s —r) = 2w

(s = r)2 + wl .

Nétese que d denominador de este factor cuadrdico es compaable a uno de los dos Ut
mos de la tabla 2-1, por la igualacién de a = ~ r, ;(Cémo se iguala el numerador?

Ejemplo 2-7. Dada la ecuacién diferencial

2 d

cuyas condiciones iniciales cero son
c0) = o, deldt (0) = 0

encontrar, mediante el uso de la transformada de Laplace, la funcién c(t) ‘ que satisface
a la ecuacion.

Solucion.
Paso 1. Latransformada de Laplace de la ecuacion es:

s4C(s) + 25C(s) + 5C(s) = 3U(s)
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Paso 2. Se resudve para C(s) y se subdtituye U(s) de la tabla 2-1.

- 3 !
) = s2+25+5 s
Paso 3. S inviete C(9.

Las raices de (s* + 2s + 5)s = 0 son

~2+£V4 =20
= — ] *
r2 2 *+ 42
r3:O
La expadtn en fraodones paddes da
_ 3 N A, A, A
e (y+1--i2)(s+l+i2)s—s+l—i2+s+l+i2+s
A= lim (s +1 2 t 3 t = 3
= It T ‘)( S = id(ss T i2)ss 4= 1+ i2)
_ 3(-2 +1) _ -6 + 3i
TA4-2 )2 +i0) 20
A, = Hm (s + 1+ i2 2, = 3
= Mm (s D Fi=6 T T2y S -12)
__ =2+ i) -6 =3
T42 -2+ i) 20
— lim « 3 )
A= T e 1 2 3
0
C~_(—6+3i)/20+(—6-3i)/20+§_/_5_
W=TT -2 Srire

Al invatir, con ayuda de las ecuadones (2-36) v (2-37) y la tebla 2-1, = tiene

5
onr=—_1,w=2B=—310, C=3/20, § = 2678 redanes

) - 3 .
)= et (__} cos 2t ~ I sean) + Zu(t) =" —— e 'sen(2t ~ 2.678) + = u()

Caso 3. Raices repetidas.

La fdmua que £ do en los dos pimacs caos o € puete uilizaxr para evduer
los codfidates de las fraodones que ocontienen rdces repeides E procedimieto que
* preanta aqui € gllica tanto para d caso donde las raices repetides son redes como
paa ad en que n compgeas
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La expansion en fracciones parcides de una transformada para la cud una raiz ry
se repite m veces esta dada por

N(s)
(s=r)"...(s=r)
A] A2 Am
S R L R Y +

Y(s) =
(2-39)

, e

S=n

Para evaluar los coeficientes Ay, 4y, . . ., A, S alican en orden las siguientes férmulas:

A = lim (s = r)™ Y()]

. d
A, = lim I [(s = r)" Y(s5)]

ke

P L

A3 = IJTI -2—' F [(S - r,)"’ Y(S)] (2'40)
3 1 dam! " A

Am = !Yl_l?rll (m _ l)' dsm_l [(S rl) y(s)]

Una vez que s¢ evalan los coeficientes, la inverson de la ecuacion (2-39) con é
uso de la tabla 2-1 da como resultado lo Sguiente

Ay Ayrm=2 . y _
'V('):[(m—l)!+(m-2)!+ P AL e (2-41)

Para @ raro caso de los pares repetidos de raices complejas conjugadas se puede aho-

rrar trabgo S se considera que los coeficientes son pares de complgos conjugados. De
la ecuacion (2-32) se tiene

A,:B,+iC| A‘i:B]“iC|
donde Af es e conjugado de 4.
Por lo tanto, de la combinacion de la ecuacion (2-36) y (2-41) se puede escribir

ZBltm_] 2321‘"'_2
yy = e” {[ ; +
(m

- m-2 +1 2B, cos wi o)
20m~1 202 A i ,
- [(m l—1)' (m2—- VAL _sle_nm}+ SF A

Ejemplo 2-8. Dada la ecuacion diferenci ‘

d3e() + 3dzc(t) + 3 gi%
t

= 2 +ct), = 2u(f)
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con condiciones iniciles cero

d &
c(0) = 0; £(0)=0; d—tng)zo

encontrar, mediante la aplicacion del meétodo de transformada de Laplace, la funcion cft)
que sdisface a la ecuacion.

Solucion.

3

Paso 1. Se transforma la ecuacidn.
s C(s) + 352 C(s) + 3s C(s) + C(s) = 2U(s)

Paso 2. Seresuelve para C(s) y se substituye U(s) de latabla 2-1.

: 2 1
- Cts) = ($3 +3s2+3s + 1) s

Paso 3. Seinvierte para obtener-c(t).
Las rafces son:

($*+ 32+ 3s+ 1)s=0

has = -1, -1, -~}

ry =0 i
Se exqade en fraodones paddes

2 _ A A, A A
C(s)=(s+l)’s—(s+1)3+(s+1)2+(s+1)+ 5

S evdlen los codfidentes medate d un de la euaddon (2-40):

e | = —
Jtm [(S tVEE 1)35]

— o 4 + D! 2 = lim 412
Ay = sl_l,rPx ds (s ) (s + IY¥s]  s--1ds|s
. 2
- xl—{IPI [— ?jl = -2
L1 d? 2 . b d 2
lim - — 3% |l =1lm-—]| -=
_y—in—ll 2 ds? [(s +h (s + lf)-‘s] s 2ds[ sz]

. 114
=}1“_‘,z[:a‘]-“2

Ay

A3=
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= 1fm § ——— =
A R G+ D
2 2 2

Y = e - - + -
€ s+ D" s+ 1P s+1)

Al invertir, con ayuda de la ecuacion (241) y de latabla 2-1, se obtiene

= =+ 2+ 2e "+ 2u

Nétese que con € uso de la tabla 2-1 se puede obtener & mismo resultado mediante la
inversion directa de cada término.

Caso 4. Tiempo muerto

El uso de la técnica de expansidn en fracciones parcides se restringe a los casos en
que la transformada de Laplace Se puede expresar como una relacion de dos polinomios.
Como s vio en € teorema de tradacion rea, ecuacion (2-9), cuando la transformada de
Laplace contiene tiempo muerto (retardo de transporte o tiempo de retraso), en la funcion
transformada aparece € término exnanencial e o, donde £, es € tiempo muerto y, puesto
que & exponencid es una funcidn trascendental, el procedimiento de inversion se debe
modificar de manera apropiada. .

S la funcion exponencial aparece en € denominador de la transformada de Laplace,
no se puede hacer la inversion por expansion en fracciones parciales, porque ya no se
tiene un nimero finito de rafces y, en consecuencia, habrd un ndmero infinito de fraccio-
nes en la expansion. Por otro lado, los términos exponenciales en el numerador se pueden
mangar, COM0 S vera enseguida

Considérese primeramente € caso en que la transformada de Laplace consta de un
termino exponencia que se multiplica por la relacion de dos polinomios:

e = [%] (s 249

El procedimiento consiste en expandir en fracciones parcides Unicamente la relacion de
los  polinomics.

NG A A a
_D(s)_s--r|+s-r7+Jr $=-r (2-44)

Para esta expansion se requiere la aplicacion de aguno de los tres primeros casos, a conti-
nuacion se invierte la ecuacion (2-44) para obtener

Y,(t) = A|6”|[ + Aze'll + T Ake’k'
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Para invertir la ecuacion (2-43) se hace uso del teorema de tradacion red, ecuacion (2-9).

Y(9) = e Y= £ [y = 1)] (2-45)
Al invertir esta ecuacion resulta

y(t) = L7 Y = wilt = 1) (2-46)

= A]e’l“_’n’ T ATt AT

Es importante subrayar € efecto de la diminacion del  término exponencial del proce-
dimiento de expansion en fracciones parcides, S se expande la funcion origind, ecuacion
(2-43), se obtiene

Aje o Ae . Aye "o
s=rn o s=rn T s mn

Ys) =

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

A continuacion se considera € caso de multiples retardos, 1o que introduce més de
una funcion exponenciad en e numerador de la transformada de Laplace, cuyo procedi-
miento implica mangar la funcién agebraicamente como una suma de términos, de ma
nera que cada uno comprenda el producto de un exponencia por la relacion de dos
polinomios.

- Nl(s) ~ sty ___Nz(s) T2
) = [D,(s)] e [Dz(s)] T

= Y] e 0+ [Yys)] e M + .

(2-47)

Porteriormente se expande cada relacion de polinomios en fracciones parcides y s in-
vierte para obtener un resultado de la forma

i) = oyl =) ot 1)+ (2-48)

Los retardos mltiples pueden ocurrir cuando € sistema se sujeta a diferentes funcio-
nes de forzamiento, cada una con diferente periodo de retardo.

Ejemplo 2-9. Dada la ecuacion diferencia

fi—z(t—” +2e0) = (1)

con ¢(O) = 0, encontrar la respuesta de sdida para:

a) El cambio de un escalon unitario-‘en ¢ = 1: f(t) = u(t — 1)
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b) Una funcion secuencid de escdones unitarios que s repiten cada unided de tiempo
fiy = utt = 1) + wlt = 2) + ut = 3) +
Estas funciones se muestran en la figura 2-3.
Solucion.
Paso 1. Setransforma la ecuacion diferencial y la funcion de entrada:
sCls) + 2C() = FGs) |

Se utilizan €l teorema de la traslacion real y la tabla 2-1, de donde se obtiene

(a) F(s) = Llut = ] = e““’lv

1.0

(a)

(b)

Figura 2-3. Funciones de entrada para @ eemplo 2-9. & Escdon unitario con retardo. p) Secuen
cia de exdones unitarios.
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M) Fs) = Plut ~ D +ult—- 2+ ult = 3) +...]

1
= ‘—(p"»‘ + e*l\ + e-J.s + . )

s s + 2 ’

Paso 3. Se invierte para obtener c(t).

| S o
@ CE = 53¢ = Cle
= A LA ey
C](S) = (S + 2)S = s + 2 s - g / -
1 I I Q.Z~€rﬂ4“g'37%&
= i + 2 = — T am - e
A Jl-l)n_lz(s 2.ﬂ)~(s + 2 -2 2 [ R { \
A, =lims - =1 5/\:1‘/,?\;5;-”')*’ e
=0 (8§ + 2s 2 e
12 12
Gils) = s+ 2 §

Se invierte péra obtener

c(t) = _l -2 + .I.

) 7€ 2u(t)
Se aplica la ecuacion (2-46):

C(t) = ot = 1) = %\u(r -] = e A1)

Nétese que € escaldn unitario u (¢ — 1) se debe multiplicar también por €l término expo-
nencial, paraindicar que c(r) = 0 cuando ¢ <1.
b) Para la funcion escdera se ve que

C(s) = [s :_ 5 %l(e“ +e W e )

= Cls)e™" +-Ci(s)e™ + Cils)e™ + ., .
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Es notorio que C(s) es la misma de la parte (@) y, por tanto, e resultado de los pasos
de expansion e inversion es @ mismo. De la aplicacion de la ecuacion (2-46) a cada miem-
bro resulta

Y= ot =D+ et =2+ ¢t =3)+. ..
= %u(r - Dil = e72-D] * %u(, “ [l - 2D

+ -;-u(‘t 3)“ - e—2(1—3)] + .

Si ahora se desea evaluar lafuncion ent = 2.5, la respuesta es
(2.5) = %(1)“ - em225-1) 4 %(1)[1 — e M257D)
+ %(0)“ - U3 +
= %(0.950) + %(0.632) = 0.791

Notese que, después de los dos primeros, todos los términos son cero.

En la tabla 2-2 se resumen los cuatro casos precedentes. Puesto que con todos estos
casos e cubren esencidmente todas las posibilidades de solucion de ecuaciones diferen-
cides linedes con coeficientes constantes, la correspondencia uno a uno en la tabla 2-2
hace innecesaria la inversion red de la transformada de Laplace de la variable dependien-
te, debido a que generdmente se pueden reconocer los términos de la funcion del tiempo
y(t) en la transformada de Laplace Y(s).

Tabla 22 Relacion entre la transformada de Laplace Y(s) y su inversa y(t).,

Término de la

Denominador de Y(s) fraccién parcial Término de y(t)
1. Raiz real no repetida A Ao
s -r
. ) -+
2. Par'de raices complejas Bis =) C,W ‘e"(B 608 Wt + C sen W)
conjugadas (s = rp2 + w2 '
3. Raiz real que se repite m . i A e"i " ”f/'*1
veces Si(s =1y 0=

Término de tiempo muerto en
el numerador de Y(s) Término de y(t)

4. Y,(s)e " b* yalt = to)
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Eigenvalores y estabilidad

Al revisar la tabla 2-2 es evidente que las rafces del denominador de la transformada de
Laplace Y(s) determinan la respuesta y(t); también se puede ver que, de la ecuacion
(2-20), dgunas de las raices dd denominador de ¥(s) son las de la siguiente ecuacion:

astta, "+ Fas+a=0 (2-49)

donde ag, ay, . . . , @, sOn los coeficientes, de, la variable dependiente y sus derivadas en
la ecuacion diferencid (2-17). El baance. de las raices de polinomio denominador pro-
vienen de Ja funcion de entrada o de forzamiento X(9).

Se dice que la ecuacion (2-49) es |a ecuacién caracteristica de la ecuacion diferencial
y del sistema cuya respuesta dindmica representa. Sus raices se conocen como €igenvalo-
res (del aleman eigenvalues, que significa valores *“caracteristicos’’ 0 “propios’) de la
ecuacion diferencia, y cuyo significado es que son, por definicidn, caracteristicos. de la ecua
cion diferencid e independientes de la funcion de forzamiento de entrada. En la tabla 2-2
se puede ver que los eigenvalores determinan S la respuesta en tiempo va a ser monétona
(casos 1 y 3) u oscilatoria (caso 2), independientemente de que la funcion de forzamiento
tenga 0 no tales caracterfsticas. NGtese que en € caso 2 las funciones seno y coseno cau-
san las respuesta oscilatoria (ver figura 2-1). Los eigenvalores también determinan § la
respuesta es estable o no es edable.

Se dice que una ecuacion diferencid es estable cuando su respuesta en tiempo perma
nece limitada (finita) para una funcion de forzamiento limitante. En la tabla 2-2 se ve que
paa que e cumpla esta condicion a fin de mantener |a estabilidad, todos los eigenvulores
deben tener partes reales r negutivus, debido a que € término e” aparece en Ca& UNO
de los términos de la posble respuesta; y, para que este término exponencia permanezca
finito conforme se incrementa € tiempo, r debe ser negativa (en cada caso r es, 0 bien
la rafz red o la parte red de la raiz). La edtabilidad se tratard con més. detalle en € capitu-
lo 6, cuando se edudie la respuesta de los sSstemas de control por retroalimentacion.

Raices de los polinomios .

La operacion que mds tiempo requiere en la inversidn es encontrar las raices del polino-
mio denominador, D(s), cuando éste es de tercer grado o superior, debido a que € proce-
dimiento para encontrar las raices s un procedimiento iterativo o de ensayo y error. Como
e tiempo es valioso, es importante utilizar métodos eficientes para encontrar las raices
del polinomio; tres de los mitodos més eficaces son:

1. Método de Newton para rafces reales: .
2. Método de Newton-Bairstow para rafces reales'y complejas conjugadas.
3. Méodo de Miiller para raices complegjas y redes.

De édtos, @ método de Newton es e més convenlente para € cdlculomanual, espe-
ciadmente cuando se combina con € de multiplicaciones anidades para evaluar el polino-
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mio y su derivada Este método funciona mientras no existe mas que un par de raices
complgas  conjugadas.

El méodo Newton-Barstow se usa generamente para-encontrar factores cuadréticos
(factores polindmicos de segundo grado) del polinomio con caculadoras programables.
A partir de los coeficientes de cada factor cuadratico se pueden encontrar dos rafces, que
pueden ser redes 0 un par de complgas conjugadas.

El méodo de Miiller!) es e mas eficiente para encontrar las rafces, resles o com-
plgas de cudquier funcion, sn embargo, @ cdculo que implica es complicado, por lo
que se debe usar la aritmética de nlmeros complgios para encontrar las raices complgas.
Por ta razon este método es recomendable cuando se usa una computadora para cacular
las raices. En € apéndice D se ligta un programa en FORTRAN para encontrar las rafces
de un polinomio mediante @ método de Miiller. El dgoritmo para el método de Newton-
Bairstow se describe en cuaquier texto completo de méodos numéricos®?. Aqui = res
tringe la presentacion d método de Newton.

El problema de encontrar las rafces de un polinomio se puede plantear como signe
Dado € polinomio de grado n

f,,(S) = ais" + a, "'+ L Hoas toa (2-50)
encuéntrense todas sus raices, esto es, todos los valores de s que satisfacen la ecuacion

flsy =0

Los tres pasos basicos que se requieren para resolver este problema por iteracion de ensa
yo y eror son los siguientes.

1. Se supone una aproximacion inicial sp a-1a rafz.

2. Se cdcula una mejor aproximacion . :

3. Se veifica la convergencia dentro de una tolerancia de error especificado; si no
esta dentro de la tolerancia, se repiten los pasos 1 y 2 hasta que se acanza la con-
vergencia.

Después de que e procedimiento converge con € vaor 71, s toma este valor como |a
primeraraiz y se determina el polinomio de grado n = 1 mediante

fimi(®) = ). ‘ (2-51)

§=n

Entonces se repite € procedimiento iterativo para f, ,(s) y se encuentra la segunda raiz
ry; después, para f,—»(s), a fin de encontrar ry; y asi, sucesivamente, hasta encontrar las
n raices. El polinomio f,_,(s) se conoce como “polinomio reducido”.

La diferencia basica entre los diferentes métodos de iteracion es la férmula que se
utiliza en e paso 2 ‘del procedimiento de iteracion para mejorar la aproximacion a la raiz
qQue s busa
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Método de Newton. La férmula de iteracion para € método de Newton esta dada por

s = 8 - f,((s;k)) 2-52)

donde:

s, es la gproximacion previa @ la raiz
Sg+1 € la nueva aproximacion
J(sp) es e vaor dd polinomio en s; : o

d
f () = d_J; (o)

Eda formula es muy eficaz en términos de la cantidad de iteraciones que se requieren
para aproximar la raiz con una cierta tolerancia de error; sin embargo, se necesita evaluar
e polinomio y su derivada en ca& iteracién, mientras que en otros métodos sélo s re-
quiere evauar la funcion a cada iteracion (por gemplo, secante, Miiller). A pesar de to-
do, & méodo de Newton puede ser eficaz para polinomios cuando se utiliza € método
de multipliceciones anidadas para evauar € polinomio y su derivada

Multiplicaciones  anidad®®ara evaluar e pglinomio de grado n de la ecuacion
(2-49) y su derivada en s = s, ® utiliza el método de las multiplicaciones anidadas o
division sintética, € cua consiste en € siguiente procedimiento; en € que a; son los coe-
ficientes del polinomio y &;y ¢; son los dos conjuntos de varisbles que se usan para
cdculo:

1l Parab,= a,y c, = b,

2. Para i = n--l,n—2, Ce ey l, 0, sea b,-:a,~+ bi+1sk'
JoParai=n~—~1, n=2,...,1 seac¢c; = b+ ¢i115
Entonces
fls) = by "
fls0) = o

Por lo tanto, los valores del polinomio y su derivada se calculan con solo efectuar 2n — 1
multiplicaciones y sumas; en comparacion, en la evauacion directa del polinomio y su
derivada se requieren n? multiplicaciones y 2n — 1 sumas. Para un polinomio de quinto
grado, con & méodo de multiplicaciones anidadas se requieren 9 multiplicaciones por
iteracion, en lugar de ;25!

Ademés dd sgnificativo ahorro en cdculo, con € méodo de multiplicaciones anida
das s tiene la ventga de que, cuando ya se ha encontrado la raiz, € polinomio reducido
de grado (n — 1) esta dado por
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Foe1(8) = bs"TVE b, 8"7E L+ DJS 4 by : (2-53)

Con esto s dimina la necesdad de hacer la divison de la ecuacion (2-51) después de
encontrar cada raiz.

Ejemplo 2-10. Dada la ecuacion diferencid

dic(t) + ., d¥(n) +  de(® _
e’ 2 dr? 3 a + de(f) = 43D

donde S(t) es la funcién de impulso unitario en t-= 0; y, dado que todas las condiciones
inicides son cero:

de o deo
c(0) = 0; E(O) = 0 i ®=0

encuéntrese la respuesta c(f) mediante la transformada de Laplace.
Solucion.

Paso 1. Se trandforman la ecuacion diferencid y la funcion de entrada

$3C(s) + 252C(s) + 3sC(s) + ‘4C(s) = 4%[3(5)]
gp0) =1 (dela tabla 2-1)

Paso 2. Se resudve paa C(9

4
T+ 252+ 3+ 4

C(s)
Para factorizar e polinomio es necesario encontrar sus rafces
fs) = s+ 252+ 3s + 4

Procedimiento de iteracion de Newton

Aproximecion inicial sp = — 1
Iteracion 1
€] () (n )
ay =1 a = 2 a = 3 a = 4
s = =1 " obys = Z1 bys=—1 bs=-2
b3: 1 bz_ 1 b,_ 2 b(): zzf(_l)
55=-1 s = -1 s = 0
=1 ¢, = 0 = -2 = f,(_])
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Iteracion 2
@ () (H 0
ay = 1 a = 2 a, = 3 ay = 4
sp = -2 -2 0 -6
by, =1 b= 0 b =3 by= -2 = f(-2)
s = -2 22 4
c = | 6 = -2 C =7 =f’(—2)
5= -2 (=27 = -1714
[teracion 3
©) (2) 0] (0)
as = l a, = 2 a, = 3 aﬂ = 4
5:= = 1714 -~ 1714 - 0.490 -4.303
by = | by = 0286 b = 250 by=-0.303 = f(—1.714)
5 = 1.714 -1 .714 2.448
3= 1~ ¢ =~ 148 ¢ = 4958 = f'( - 1714)
s3= = 1714 = (-0.303/4.958) = 1653
Iteracion 4
©)] 2) (1) ()
a; = | a, = 2 a = .3 ay = 4
53 = = 1.653 ~1653 -0.573 -4.012
by =1 h=0.347 b = 2421 by =-0.012 = f(~1.653)
sy = —1653 - 1.653 L2189
¢ = ] ¢ ==136 ¢ = 4586 = f'(— 1653
5 = —1653 = (—0.012/4.586) = 1.651
Tteracién 5 -
(3) (2) )] 0
as = | a, = 2 a = 3 ap = 4
5q = = 1651 =165 | - 0577 -4
by = 1 by = 0349 b, = 2423 by = 0 = f(—1.651)

Puesdo que la funddn dd polinomio es caro, no hay necesded de calcular la deiveda
depués de la dtima iteraddn

Por lo tanto, la primeraraiz esr, = — 1.651

De la eoueddn (2-33), = tiee que d pdinomio reduddo eda dedo par

fls) = s + 0.349s + ‘2423
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Notese que los coeficientes son las b que s calculan en la iteracion 5. Las raices de este
polinomio se pueden encontrar mediante & uso de la formula cuadréica

-0.349 + V0.1218 =~ 4(2.423) N

ra = > -0.174 * il1.547
Entonces
ls) = 4
(5) = (s + 1.651)(s + 0.174 = i1.547)(s + 0.174 + il.547)
_ A, + Ay A;
T g+ 1.651 g + 0.174 = il.547 + § + 0.174 + il.547
A, = 0.875
Ay = -0.437 - i0.417
Ay = -0.437 + 0417
0.875 -0.437 = j0.417 + -0.437 + j0.417
C(\) = - n - n
§ + 1.651 + § + 0.174 = il.547 ¢ + 0.174 + il.547

Al invertir se obtiene

('(f) - 0'8758—1.6511 + efo.m:
, - [—0.874 cos (1.5471) + 0.834 sin (1.5471)]

Resumen del método de la transformada de Laplace para
resolver ecuaciones diferenciales

El procedimiento para resolver ecuaciones diferencides mediante la utilizacion de la trans-
formada de Laplace y de la expanson de fracciones parcides se resume como sigue.

Se tiene una ecuacion diferencial de orden n, de la forma de la ecuacion (2-17), con
vaigble de sdida y(t) y variable de entrada x(9).

Paso 1, Con la transformada de Laplace Se convierte la ecuacion, término a término,
en una ecuacion agebraica en Y(3) y X(9).

Paso 2. La transformada de Laplace de la varigble de sdida Y(s) se resuelve agebraica

mente y se subdtituye la transformada de la varisble de entrada X(s), paraobtener una
relacion de dos polinomios

L= N o 2-20
Y(s) D(s) (2-20)

Paso 3. Se inviete mediante la expansion en fracciones parcides, de la siguiente manera:



LINEALIZACION Y VARIABLES DE DESVIACION 65

a) Se encuentran las raices dd denominador de Y(s) mediante un método como €
de Newton (subseccion anterior) 0 un programa de computadora (apéndice D).
b) Se factoriza € denominador

D(is) = (s == r/ s ~r3),. (s =r) (2-21)

€) Se expande la transformada en fracciones parcides,

A, A

Y(s) = + + + (2-24)
§ = 8= $=r
donde:
. N(s)
=1 § o= p)— 2-27
A :‘131[(\ r)— Dis) ‘ (2-27)

s ninguna de las raices, redes o complgas, se repite. Si existen raices repetidas,
entonces los coeficientes correspondientes se deben evaluar mediante € uso del
ssema de férmulas que congtituye la ecuacion (2-40).

d) Se invierte la ecuacion (2-24) con ayuda de una tabla de transformadas de Laplace
(tabla 2-1 o 2-2). Para raices no repetidas la solucion es de la forma

y({) - A,e"' + A:ele 3 .. Sy Ake"' (2-29)

Para @ caso de raices complejas conjugadas, la solucion tiene la forma de las ecua
ciones (2-36) o (2-37). En cuanto d caso deraices repetidas, la splucién tiene
la forma de las ecuaciones (2-41) o (2-42).
S exige tiempo muerto en & numerador, el procedimiento se dtera como se indica en
las ecuaciones (2-47) y (2-48).

Afortunadamente, cuando se disefian sistemas de control se puede evitar la mayor
pate de este procedimiento de inversion, porque, como se indica en la tabla 2-2, los tér-
minos del tiempo de respuesta se pueden reconocer en los términos del denominador de
la transformada de Laplace; sin embargo, para usar la transformada de Laplace, las ecua
ciones que representan los procesos y los instrumentos deben ser linedles, pero como ge-
nerdmente éste no es e caso, a continuacion se aborda dicho problema

2-3. LINEALIZACION Y VARIABLES DE DESVIACION

Al andizar la respuesta dindmica de los procesos indudtrides, una de las mayores dificul-
tades es & hecho de-que no es lined, es decir, no se puede representar mediante ecuacio-
nes linedes. Para que una ecuacion sea lined, cada uno de sus términos no debe contener
més de una vaiable o derivada y ésta debe estar a la primera potencia. Desafortunada-
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mente, con la transformada de Laplace, poderosa herramienta que se estudié en la seccion
precedente, tnicamenté Se pueden andizar sstemas linedes. Otra dificultad es que no
existe una técnica conveniente para andlizar un sistema no lined, de td manera que se
pueda generdizar para una amplia variedad de Sistemas fisicos.

En esta seccion se estudia la técnica de linealizacién, mediante la cual es posble apro-
ximar las ecuaciones no linedes que representan un proceso a ecuaciones linedes que
se pueden andizar mediante transformadas de Laplace. La suposicién:bdsica es que la
respuesta de la aproximacion lineal representa la respuesta del proceso en la region cerca
naa punto de operacion, alrededor del cual se redliza la linealizacién.

El mango de las ecuaciones linedizadas se facilita en gran medida con la utilizacion
de las variables de desviacion 0 perturbacién, mismas que se definen a continuacion.

Variables de desviacién

La variable de desviacion se define como la diferencia entre & vaor de la variable o sefid
y su vaor en € punto de operacion;

X(t) =x(r) ~x , (2-54)
d onde

X(t) eslavariable de desviacién
X(t) es la variable absoluta correspondiente
¥ es d vdor de x en d punto de operacion (valor base)

En otras pdabras, la variable de desviaciones la desviacion de una variable respecto a
su vaor de operacion o base. Como se ilustra en la figura 2-4, la transformacion del valor
absoluto de una varisble d de desviacion, equivde a mover € cero sohre @ e de esa
variable hasta € vaor base

Figura 2-4. Definicién de variable de desviacion.
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Puesto que € valor base de la variable es una congtante, las derivadas de las variables
de desviacion son sempre igudes a las derivadas correspondientes de las variadles:

M paran =1, 2, €tc. (2-55)
dt dt

La ventga principd en la utilizacion de variables de desviacion se deriva del hecho
de que @ vaor base X es generdmente, € valor inicial de la variable. Ademés, € punto de
operacion estd generalmente en estado  estacionario; es decir, las condiciones inicides de las
varidbles de desviaction y sus derivadas son todas cero:

X0) = ¥ X0 = o
También

drX
dr"

0 =0 para n L1, 2, etc.

Entonces, para obtener la transformada de Laplace de cudquiera de las derivadas de las
varidbles de desviacion se agplica la ecuacion (2-6):

$|:m _S"X(s)

L

donde X(9) es la transformada de Laplace de la varigble de desviacion.

Otra caracterigtica importante del caso en que todas las variables de desviacion son
desviaciones de las condiciones inicides de estado estacionario, €S que en las ecuaciones
diferencides linedizadas se excluyen los términos constantes. A continuacion se demues-
tra esto brevemente.

Linealizaciéon de funciones con una variable
Considérese la ecuacion diferencid de primer orden

L~ flaco) + & 259

donde fTx ()] es una funcion no lineal de X, y k es una condtante. La expansion por series
de Taylor de flx(#)], drededor del valor x, etd dada por )

. df S L -
SfIx(n] = fx) + a(x)[xm - X + ngj(x)[)r(t) - x}

I

1 d% _ _
+ 3 Ol = T+ (5
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La aproximaciénlineal consiste en eliminar todos los términos de la serie, con excepcion
de los dos primeros.

df _
flx(nl = fx) + d-{((X)[x({) = i (2-58)
y, d subdtituir, la definicion de variable de desviacion X(f) de la ecuacion (2-54);
flx] = fG) + Ij(xw((r) (2-59)

En la figura 2-5 se da la interpretacion gréfica de esta aproximacion. La aproximacion
lineal es una linea recta que pasa por @ punto [x, f(x)], con pendiente dffdx (x); esta linea
es, por definicion, tangente a la curva f(x) en x. Nitese que la diferencia entre la apro-
ximacion linel y la funcion real es menor en las cercanias del punto de operacion X, y
mayor cuando se dea de éde. Es dificil definir la region en que la aproximacion lined
es lo suficientemente precisa como para representar la funcion no lined; tanto mas alineal
es una funcién cuanto menor es la region sobre la que la goroximacion lined es precisa

De la subgtitucion de la ecuacion (2-59) de aproximacidn lined en la ecuacién (2-56)
resulta n

20 =+ Loxo + « (260

Iftx) o S

//

“f_'l—J( %)

@) Error de
aproximacion

Figura 2-5. La aproximacion lineal es tangente a la- funcion en ¢ punto de operacion.
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S las condiciones inicides son

bed)

dx
=5 ZO=0 x0=0
entonces

0= f®+ %a) 0) +k

@ +k =0

Al substituir en la ecuacion (2-58), se tiene

dX@) _ df - '
= = L ®X0 (2-61)

Con esto se demuestra como se eliminan los términos constantes de |a ecuacion linealiza-
da cuando € valor base es la condicion inicid de estado estacionario. Nétese que es pos-
ble omitir todos los pasos intermedios y:llegar directamente de la ecuacion (2-56) a la
ecuacion (2-6 1).

Los siguientes son gemplos .de agunas funciones no linedes més usudes en los mo-
delos de proceso:

1. Dependencia de Arrhenius de la tasa de reaccion de la temperatura. "
k(D = koeERD
donde 4p; E y R son condantes.

2. Preson de vapor de una substancia pura (ecuacion de Antoine).
PO(D = Ql4—BIT+O) ‘
donde A, B y C son constantes.

3. Equilibrio vapor-liquido por volatilidad relativa

(x) A
y 1+ (a— 1) )

donde o €s una constante.

4. Caida de presion a través de accesorios y tuberfas.
AP(F) = kF*
donde k es una constante.
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5. Razon de transferencia de caor por radiacion.

q(T) = edAT*

donde €, ¢ ¥ A sSOn congtantes.

6. Entalpia como funcion de la temperatura.
HD = Hy + AT + BT*+ CT*+ DT*
donde Hy, A, B, Cy D son constantes.

Ejemplo 2-11. Linedizar la ecuacion de Arrhenius para la dependencia de. las tasss de
reaccion quimica de la temperatura

k(T) = koe—(E/RT)
donde kp, E y R son constantes.
Solucién. De la ecuacion (2-56) se tiene

T .
- k(T = kT + dT(T)(T ~T)

£

dk — E =
—(T) = kpe ERD| 2| = K(T)—
dT( ) 0 (RTZ) ( )RT2

Se subdtituye para obtener ¥,

_ - E _
= KT)—=(T -
KT) = KT) + KD = (T = T)
En términos de las variables de desviacion se ve que
= E
KT) = | kT)—|T
M [ (M RTZ]

donde K(D = k(D= k(Dy T=T=T.
Para mostrar que las Unicas variables en la ecuacion lined son K y T, considérese
e sguiente problema numérico:

ky = 8 x 10° 57!
E = 22000 cal/g mol

T = 373K (100C)



LINEALIZACION Y VARIABLES DE DESVIACION 71
Y

R = 1.987 cal/g mole K
k(f) = § X 10° ¢~ [22000001.9870G7) = | 0273 x 1073 5~!
__ 22000
(1 987)(373)?
= 8175 x 10557 'K™!

—(T) = (1.0273 x 1073

Edo da como resdtado las dguentes ecuadones linedes

KT) = 1.0273 x 107 4 8175 x 10~5 (T — 373)
K(T) = 8175 x 1075 T

Linealizacién de funciones con dos o mas variables

Considérese la fundon no linedl de dos variables f]x(f), y()]; la expanson por saies de
Taylor alrededor de un punto (, y) estd dada por

flx(), y(] = fx, »+ %(E, »ix@) — x]
of _ . 1o -
+ -—(x O = A+ 5 5@ Pl = x)? 2
afz(xs »y = 3P

+ 5;af—ya. PO = Ay = 71+ . ..

La goroximedon lineel condste en diminar los términos de segundo orden 0 spaior,
paa obteng

flx@), y] = fx,5) + %(E,V)[X(t) - X+ %(f,i)[y(t) =5l (2-63)

B eror de esta goroximadion lineal €s pequeio para x y yen lavedndd ce 3y §. Para
ilusrar eso grdficamete e utilizara un gemplo; considérese € 4rea OB N rectdngulo
en funcién de sus lados h y w:

a(h,w) = hw

Les daivades paddes sn
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La aproximacion lineal esta dada por

athw) = a(h,w) + Wk = B) + hiw = W)
Como se muestra graficamente en la figura 2-6, el error de esta aproximacion es un pe-
quefio rectangulo de érea (h— h)(w — w); tal error es pequefio cuando k y w estan cerca
de h 'y w. En términos de las variables de desviacion

Ahw) = WH + hW

donde A(h, W) = a(h, W) — a(h, W).

En general, una funcién con n variables xy, x;, . . . X, se linealiza mediante la
formula
f(-xla X2 ., X”) = f(;h }2~ H }n) + j(/ﬁ e }I)
X
i AN .
* o (x; X)) ++ ax_'(:n X,) (2-64)
- _ : n a_' _
= fX) Ko o o %)+ D l(xk - %)
k=1 3-\1
donde:
E
a.\'k
designa las derivadas parciales ‘que se evalGan en (x;, X, - - - 35,,),7
— \ B
w B NG

Jremm

;A
e——— :r!—-l-l
2
=4
g|
3
>
gl
N

gl

W

Figura 2-6. El &ea sombresda es € eror de la goroximacion lined de la funcion g(h, W) = hw.
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Ejemplo 2-12. Encuéntrese la aproximacion lined de la funcién no lineal

feevz) = 20+ ol - 3l

enedpuntox=1,y=2,7=3.

Solucidén. En la ecuacion (2-64) la aproximacion lineal esta dada por

ford = fernt La-n+ Ly -n+ L -3
X P v T

S s toman las derivadas parcides de la funcién indicadas, se tiene

o )
= 4x + v
dy

of 3

,l= 2y — =
- d\' z

o _ 3

9z 2

3
d o
Pl i(l) 27 =8
of 3
o 22y - 3° 3
d 32 _ _ 2
aZ (373

Al subdtituir estos vaores, la funcion linedizada queda dada por

foy) =4+ 8x~1)+ 3(v-2) + %(Z - 3)

0, en términos de las variables de destiaci‘ér‘;:F, X,YyZ

Fi8X+3Y+§z

73
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Ejemplo 2-13. La densdad de un gas ided s expresa mediante la siguiente férmula:

Mp

P =T

donde M es & peso molecular y R la constante de los gases perfectos.

Encuéntrese |a aproximacion lined de la densidad como funcién de Ty p y evalense
los coeficientes para aire (M = 29) a 300K y preson atmosférica (101,300 N/m?). En
unidades del S la condante de los gases perfectos es R = 8.314 N-m/kgmol-K.

Solucién. A partir de la ecuacidn (2-64), la aproximacion lineal se da por

_ap - ap ' __'
=p+=(T-T)+ —(p —
p=p 6T( ) ap(" p)

Las derivadas parcides de la funcion densdad son

_ _Mp_ p
9 RT? T
p _M _ p
ap RT p

Al evduar en las condiciones de base se obtiene

. Mp  (29)(101300)

= =~ -1 178 ke/m®
P =R T 8310)0300) &m
p _ p_ 1118 \
G- %= T c — 000893 kg/m*K
o _ B _ 1118 s
P el 1.163 x 1075 kg/m-N

Por abdituddn, = odiene la funddn linedizada
p=1.178 = 000393 (T = T)+ 1.163 x 1075 (p =~ p)
0, en términos de las variables de desviacion R, T, P
R = —0.00393T + 1.163 x 1075P
Ejemplo 2-14. La regoueda de la composiddn dd reedivo A en un tanque de reecddn
oon agtaddn continua (ver figura 2-7) s puade cdadar mediante les Sguiates ecusdones
vdc 03]
—‘-'dt = fldlealt) = ca®] — VET(Olea(®)

k[T([)] - koe ~ |E/RT(n))
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fie)
- cA(t)
T(t)

Figura 2-7. Tanque de reaccién con agitacion continua.

donde ko, V, E y R son constantes. Pera derivar estas ecuaciones se supone que € reac-
tor es adiabdtico y de volumen constante, y que e caor de reaccion es despreciable.

Las ecuaciones linedizadas se deben anotar en términos de las variables de desvia
cion, drededor de las condiciones inicides de estado estacionario y de las variables de
la tranformada de Laplace.

Solucién. De |lalinedlizacion de cada miembro de la ecuacién resulta

SOl = cxt)) = f@x = T4) + FICAD = C0)
+ ey = lFQ)
VKIT(D]ca(p) = VK(T)T, + v%(ﬂzﬂ(n + VKT)CA()

£

Al subgtituir € resultado del gemplo 2-11, e obtiene
- -~ E _ = -
VKT(Oleat) = VK(T)ey ot VAT) s T(t) + VK(T)Ca(t)
Puesto que los velores base iepresentan un estado estecionario, se ve que

0 = F@y - 7)) ~ VKT,

S ahora s subdtituyen estas dos Ultimas ecuaciones en la ecuacion diferenciad origind,
se obtiene

v dC,(0

22 = FCuD) + @ — EOFO) — 1 + VKDICA)

— FE _
— VkD) 78TO



76 MATEMATICAS NECESARIAS PARA EL ANALISIS DE LOS SISTEMAS DE CONTROL

Se aprovecha la ventga de que los valores base son los inicides (es decir, C4(0) = Q)
y entonces se puede obtener la transformada de Laplace de la ecuacion linedlizada:

VsCals) = fCuils) + (E,,,- — COF(s) — If + VKDICA(s)
- Vk(T) CAT(s) ‘
Al reordenar, se tiene

KA KF KT
- = (8) + - — T
1 CA(S) B CAI(S) 15 +f'] F(S) s + 1 (S)

en donde los pardmetros constantes son

_ Ve I

S f vk P = f+ VKT
K EA, - EA Kr = — k(T)EA e
F= f+ VKD T'7 RTIf + VKT)]

Con d resultado de este (ltimo gemplo se prueba que los pardmetros de la ecuacion
linedizada dependen de los vaores base de las varidbles dd ssema Se deduce que para
un sstema no lined, la respueta dindmica serd diferente en diferentes condiciones de
operacion; este punto se abordard con mayor detalle en los capitulos 3 y 4.

2-4. RepAsO DEL ALGEBrA DE NUMEROS COMPLEJOS

En las secciones precedentes se aprendid que la I|neal|za0|on y la trans‘ormada de Lapla-

ce son heramientas poderosas para establecer las relaciones generales entre las variables
y sefides que condituyen los sistemas de control de proceso; desafortunadamente, € ma
ngo de la transformada de Laplace requiere familiaridad con € dgebra de nimeros com-

plegos. En esta seccidn se resumen agunas de las operaciones fundamentales con nlimeros
complgos, con la findidad de proporcionar una referencia répida a los lectores que pu-

dieran tener dificultades en & mango de ndmeros complejos.

Nimeros complejos
Se dice que un nimero es complgo cuando no se puede representar como un nimero red
puro 0 un nUmero imaginario puro; un nUmero imaginario € aquel que contiene la raiz
cuadrada de la unidad negativa (i = v— 1). Una manera de representar un ndmero
complgo es la dguiente

c=a+ib (2-65)
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donde:

a esla parte real de numero complgio, ¢ ;.
b es la parte imaginaria.

Un ndmero complgjo se puede representar graficamente en un plano en € que la parte
imaginaria se sitlla en e ge vertical 0 imaginario;y la parte red, en € ge horizontal
0 real. Este plano se conoce como plano complejo y se ilustra mediante la figura 2-8;
cada punto en dicho plano representa un néimero red, S estd sobre e e red; imaginario,
S eda sobre @ ge imaginaio; o complego, S esta en cuaquier otro lugar.

Una manera aterna para representar un nimero complejo es la notacion polar. Co-
mo se observa en la figura 2-8, la distancia del punto (a, b) a origen esta dada por

r=V@+ =l (2:66)

Esto se conoce como magnitud del nimero complgjo ¢ que aparece en la ecuacion (2-65).
La otra parte que se requiere para representar € ndmero ¢ en notacion polar es e angulo
6 (ver figura 2-8), e cual estd dado por

= e | (267

Este es e angulo formado por la linea que va ddl origen a punto (3 b) y la parte positiva
de ge red; se conoce como argumento del ndmero complejo. Las ecuaciones (2-66) y

I

Eje imaginario -\

r ——————— (a, b)

b r,

/ Eje real

R R
N -

{ [}

Figura 2-8. Plano. complejo.
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(2-67) se utilizan para convertir un nimero complejo, de la forma cartesiana (g, b) a la
forma polar (r, 8). La operacion inversa se puede efectuar mediante la utilizacion de las
siguientes ecuaciones, las cudes se pueden comprobar fécilmente mediante la observa
cion de la figura 2-8: .

7 = rcosf (2-68)
b= rsend (2-69)

S s subdtituyen las ecuaciones (2-68) y (2-69) en la ecuacién (2-65) y se factoriza la
magnitud r, se obtiene
¢ = r(cos § + j sen8) = re® ) (2-70)
aui se hizo uso de la identidad trigonométrica
e® = cos § + isen® (2-71)"
La ecuacion (2-70) es la forma polar del ndmero complgo c. . ‘
Operaciones con nameros complejos

Dados dos nimeros compleios

c=a+ib
p= vt iw
La suma s expresa mediante
e+ p=(a+ V) + b+ w) 2-72)
La resta es
c—-~p=@=Vv)+ib-w (2-73)

La multiplicacion estd dada por

(@ + ib)(v + iw)
av + ilhw + ibv + ifaw (2-74)
(av bw) + i(bv + aw)

p

donde se substituy6 2= — 1.

En consecuencia, para la suma, la resta y la multiplicacion de nudmeros complejos
s sguen las mismas reglas del dgebra generd; lo mismo sucede en cuanto a la division,
con la excepcién de que para despgar e denominador, se debe usar d conjugado.
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El'conjugado de un nimero complgio se define como un nimero que tiene una parte
red y una pateimaginaria de igua magnitud, pero de signo contrario, en otras paabras

conj. (@ +ib) = a ~ ib (2-75)

El producto de un ndmero complgo por su conjugado es un numero red que Se expresa
mediante

(@a+ ib)a =ib) = a*+ b? (2-76)

Con edto, la divison de nimeros complejos s rediza mediante la multiplicacion del nu-
merador y e denominador, por & conjugado del denominador:

- —

_ (uv + bv‘\)/z :— i:}k;v - aw) 2-77)

; = av+bw+,bv—aw
IRCCE v+ w

La mutiplicaddn y la dvison s« pueden rediza con mayor fedlided con la notadén
pda. Sen cy p Qe £ eqresn mediate

¢ =ref
p = ge®
Entonces d produdo £ expresa mediante
cp = rqei®*® (2-79)

y d codete por

ei8-H (2-79)

c_r
P 9
La devadn a ung, potenda también €s ‘mes Smple en la notadon polar;

o o= rneine (2-80)

& como la extracddn de la raiz enésima Un nimeo tiene n raoss enésimas-cuando =
tomen en cuata as raoss redes y complgas

Vo= Vil EET oo xn 52 2:81)

doce € carbia d vdo de k heda que £ cdaden n rdcss dfaetes



80 MATEMATICAS NECESARIAS PARA EL ANALISIS DE LOS SISTEMAS DE CONTROL

Las anteriores congtituyen las operaciones fundamentales del  dlgebra de nimeros com-
plejos. Es importante tener en mente que, con e FORTRAN vy otros lenguges de progra-
macion de computadora, se pueden redizar operaciones y cacular funciones que contienen
nimeros  complejos.

Ejemplo 2-15. Dados los numeros

g =3+ i4 b =8 =i c= -1 +i

a) Conviértanse a la forma polar:

laf = VO ¥ 16 =5 b = V64 +736 = 10 lef=VT¥1=v2 -
4 _ =6 _ b
La = tan ‘5 = 0.9273 b= tan ‘—8— = -0.6435 Lc=tan"l— = —
q = 5097 b = 10e 106435 c = V2B

Nétese que b estd en € cuarto cuadrante y ¢ en € segundo del plano complejo (ver figura
2-9). Obsirvee también que los angulos estan en radianes.

b) Los dguientes son eemplos de operaciones con nimeios compldos.

"

atb=@3+8 +id-06=I11==0n
a —b=(@3=28 +ij4+6 =5+ 0

a=3+i4
_5'
29
c=- |+ =
Ll NN 0 ]
-2 b 2 . . R
-2

10

b=8-i6

Figura 2-9. NUmeros complejos para € gemplo 2-15.
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ac = (3 -4 +iB =4 =-7 -
bc = (-8 + 6) + i(8 + 6) = -2 + {4
Con lo sguete = iludra la propieded dsributiva de la multiplicacién:

@+ b)e = (11 = 2)(=1+0) = (=11 +2 + i(ll + 2 =-9 +il3
ac + bc (-7 - i) + (2 + i14) = -9 + I3

A ootinuedon = gamplifica la dvison

a _ 3+ i4‘8+ i6 _ (24 - 24) + i( 18 + 32) = i0.50
b 8 -168+ 6 64 + 36 -
En notedon poa
a = 5eio.9273\/§ef(3n/2) = §5\/3enuu
= 5V/2 cos 3.2834 + i5\/2sen3.2834 = -7 ~ |
a S’ei()A‘)Z'H v
E - W — 0.508"‘5708

0.50 cos 1.5708 +. i0,50 sen 1.5708 = i0.50

Edos resdtedos condden oon los que se obiwvieron anteriomente.
0 Brcudtrensglascudro rdces de 16, en coordenades pdares

16 = 16¢"
= VI6e® = N16el0t%hmial = 3 pildkma)
Les raoes 9n
Para k = o x = 2
k= | x=2em=p)
k = -1 = 27" = ~)
k=2 x=2e"= =2

Edas rdoes s grafican en la figura 2-9.

2-5. RESUMEN

En ede cypitlo = edudiaron les téonices de randfomeda de Laplace Yy linedizedion;
la combinedon de edss haramiatas pamite rgrestar la repueta dindamica de los
procesos Y los indrumeantos mediate Sdemes de ecuadones dgdrdcss en la vaiadle
Ok la randormeda de Laplace, s. E40 conduce como < vad en d cgpitllo Sguiente
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d importante concepto de las funciones de transferencia. En e resto del libro se usan
las funciones de transferencia para € disefio y andlisis de los sistemas de control de proceso.
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PROBLEMAS

2-1. A patir de la definicion de transformada de Laplace, obténgase |a transformada
Fis) de las dguientes funciones.

a) fy =t

b) f(t) = ¢, donde a es constante.

c) f(t) = cos wt, donde « es constante.

d) f(t) = e cos Wt, donde a y w son constantes.

Nota: Para las partes (d) y (c) poshlemente se requiera la identidad trigonomeétrica

elt + piix

2

Cos x =

La respuesta se puede verificar con e contenido, de la tabla 2-1.

2-2. Con d auxilio de una tabla de transformadas de Laplace y las propiedades de la
transformada, encuéntrese la transformada F(s) de las sSguientes funciones:

a) f() = u(t) + 2t + 3¢

b) f(r) = e 2 u(r) + 2t + 3%}

¢) fiy =ur) + 7% = 2e”!

) = wp) = e+ 1’ ‘

e - = ult ~ DU =~ e 2 Dgen(t— 2)]
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2-3. Veifiguese la vdidez de los resultados del problema 22 mediante @ uso de los teo-
remas del veor inicid y de vaor find. ¢Estos teoremas s aplican en todos los casos?

2-4. Una- funcién Util que se emplea como funcién de forzamiento en el andlisis de los
sistemas de control de proceso eslarampa parcia que seilustraen lafigura2-10.
Obténgase |a transformada de Laplace de la funcion rampa parcial, mediante cada
uno de los siguientes métodos: z
a) La aplicacion directa de la definicion de transformada de Laplace; se conside-

ran las siguientes secciones de la funcion:

H
f([):{“’ t<f]
H t=1
donde H eslaalturay #; la duracion de la rampa.
b) El uso de una tabla de transformadas de Laplace, |a propiedad de linealidad y

el teorema de latradacion real; la funcién se considera como la suma o super-
posicién de |as siguientes funciones:

H H
fly = t—, - u(t - r,)t—/ + Hu(t = 1)
1 |

vy

(a)

HI- \
Hu(t-t))

\<—u(t—:1)%c

(b)

Figura 2-10. Funcion de forzamiento paa e problema 2-4. @) Funcion rampa pacid. b) Funcio-
nes que s superponen paa producir la funcidn de rampa parcid.
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2-5.

2-6.

27.
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Veifiquese d resultado mediante la aplicacion de los teoremas del valor |n|C|aI y
del veor fina.

En & enunciado del teorema de la tradacion red € sefialé que, para que € teorema
s pueda aplicar, la funcién retardada debe ser cero para todos los tiempos inferiores

d tiempo de retardo. Demuéstrese 1o anterior mediante € célculo de la transforma
da de Laplace de lafuncion

fiy = e 70"
donde # y 7 son constantes.

a) Se supone que Se mantiene para todos los tiempos mayores a cero; edo es, e
puede reordenar como

f) = e

b) Se supone que es cero para ¢ < fo; es decir, se puede escribir de manera apro-
piada como

) = ult — e 0"

(Las dos repuesas sn igueles? (Cudl de las dos concuarda con d teorema de
la tredadon red?

Encutntree la dudion y(t) de les dguetes ecuadones dfeenddes  ulilizando
d méodo de trandomeda de Laplace y la expendon en fracdones paddes Las
conddones inddes de y(t) y s daivades aon ocao, la funddn de fozamiento
6 la fundén exddn unitario.

x(t) = u
a) zdzy) +y(r) = 5x(1)

DR LR A

9 L0, 320 4 9y = x©

o L2, 65%” + 90 = o

o 2220+ 7%';'2 +21 L0 9y = x(1)

Repitese d problema 26 (@) usando como funddn de forzamianto

a) x(t) = e~ ¥
b ) x()= u@t-1e b
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S

2-8. La forma norma de la ecuacion diferencid del retardo de primer orden con tiempo
muerto es

dy(t)
T () = K~ 1)

donde:

7 €S la constante de tiempo
K es la ganancia
to es e tiempo muerto

S s supone que la condicion inicid es ¥(0) = yo, encuéntrese, mediante la trans
formada de Laplace, la solucion y(t) para cada una de las siguientes funciones de
forzamiento:

a) Impulso unitario x(#) = S(t)

b) Escaldn unitario x(t) = u(t)

¢) Rampa parcid del problema 2-4

d) Onda senoidal de frecuencia w: x(#) = sen wt

2-9. Una forma norma de la ecuacion diferencid para € retardo de segundo orden se
expresa  mediante

20O DO

e 4+ 2 ot +y(t) = Kx(®

donde:

7 es la constante de tiempo caracterfstica
{ es la tasa de amortiguamiento
K es la ganancia

S s supone que todas las condiciones inicides son cero encuéntrese la respuesta
de y(t) a escalén unitario, con € método de transformada de Laplace, paralos
Sguientes  casos

a) { > 1, se conoce cOMO sobreamortiguado.

b) ¢ = 1, se conoce como criticamente amortiguado.
) 0 < ¢ < 1,:se conoce cOmo subamortiguado.

d) ¢ = 0, se conoce cOMO no amortiguado.

€) ¢ <0, se conoce como inestable.
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Con base en los resultados ;Qué términos de la fiincién yf) son caracteristicos de
un retardo subamortiguado y uno no amortiguado? ;Se puede verificar la defini-
cién de estabilidad mediante la observacion del resultado de la pate (€)?

2-10. Usese un programa de computadora para cacular las cafces del polinomio denomi-
nador de las sguientes transformadas de Laplace; encuentrese la y() inversa me-
diante € método de la expansion en fracciones parcides.

_ s+ 1
a) Y(s) = 6+ 1) ;

_ 2 1
b) 1) = 245 + 505 + 3552 +10s +1 s
) Y(s) = :

To4st + 45+ 1752 + 165 + 4

En ¢ apéndice D se muestra un programa para encontrar raices.

2-11. Linedicense las siguientes funciones respecto a la varigble que se indica; € resul-
tado debe estar en términos de las variables de desviacion.

a) Ecuacion de Antoine para presion de vapor:
po(T) — elA—B/(T+C)I

donde A B y C son congtantes.
h) Composicion de vapor en equilibrio con liquido:

ox

S R T

donde «, volatilidad relativa, es condtante.

¢) Flujo en unavavula
- _ [Ap,

donde C, y G son constantes.
d) Transferencia de caor por radiacién:

q(T) = egAT*
donde e, ¢ y A sOn constantes.
2-12, Como se indico en € texto, € rango de aplicacion de la ecuacion linedizada depen-

de dd grado de no linedidad de la funcion origind en-el punto base. Demuéstrese
lo anterior mediante e cdlculo del rango de la fraccion de mol liquido x, en e pro-
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2-13.

2-14.

blema 2- Il (b), sobre & cud la funcién linedizada coincide con la funcién rea den-
tro de +5% de fraccion de mol vapor y. Cacllese también ¢ rango de valores
de x paa los cuaes los parametros de la funcion linedlizada permanecen dentro
de ¥5% de su vaor base Se usardn los siguientes valores numéricos

@) =110 %= 010
b) @ =110 X = 0.90
¢) a=50 %= 010
d a=50 %= 0.90

Repitase e problema 2-12 para la funcién de Arrhenius del egemplo 2-11, cacllese
e rango de vaores de temperatura para los cuades la funcion linedizada cumple

dentro de 5 % con d codficiente de la tasa de reaccion k(7). Cacllese también
e rango de vaores de T paa los cudes & parametro de la ecuacion linedizada

permanece dentro de *5 % dd vaor base. ;Cudles serian los resultados § se du-
plicae valor de E?

Evallense los pardntetros de la transformada que se obtuvo en e gemplo 2-14,
mediante la utilizacion de los pardmetros cinéticos dd ejemlo 2-11 y los siguientes
pardmetros de  reactivo:

V=26m  f=2 x10"3m¥s & = 12 kgmol/m?

Notese que e vaor de c;se puede cacular a patir de la relacion de estado estar
cionaio que s da en € gemplo 2-14.

2-15. Con la ley de Raoult se obtiene la fraccion de mol vapor y de un compuesto en

equilibrio, mediante la siguiente relacion:

y,T,p) = Ppﬂx

donde:

x es la fraccion de mol liquido
T es la temperatura
P eslapresion tota

La presion de vapor p °( T) se obtiene con la ecuacion de Antoine, como en € pro-
blema 2- Il (a) .

a) Se debe linedizar la formula para la fraccion mol vapor y expresar € resultado
en términos de las vaiables de desviacion.
b) Evalense los parmetros de la ecuacion lined para las siguientes condiciones:
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2-16.

2-17.
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¥ = 0.50 (fraccién de mol de benceno-en € liquido)

T = 95C p = 760 mm Hg

Constantes de Antoine para € benceno: A= 15.9008
B = 2788.51C
C = 220.80C

Escribase la gproximacion lined de las siguientes funciones, en términos de las va
ridbles de desviacion:

a) fx,y)= yx+ 2x+ In y

3Vx

—— 4+ 2 senxy
y

b) fix,y)
o fxy) = ¥

El tanque que se muestra en la figura 2-11 se coloca en una linea de tuberfa para
reducir las variaciones de flujo debido a cambios en la presén de entrada pgr) y
en la presion de salida p, (). En las condiciones base de estado estacionario € flu-

jo a traves del sstema es de 25.0 kgmolheg y las presiones son:
Pi = 2000 kN/m?

p = 1800 kN/m?

P, = 1600 kN/m?
El volumen del tanque es ¥ = 10 m®. El baance molar en @ tanque, S e supone
que € comportamiento es € de un gas perfecto y la temperatura constante a 400
K, s expresa mediante

v dpt)

RT ar -0~ L0

donde R = 8314 N-m/kgmol K es la condtante de los gases idedes. La tasa de flujo
de entrada y de sdida se expresa mediante

£ = kVp®lp = p]
fo(t) = ko V P(t)lp(f) - pa(tjl

ki ® p(t) po(t)
—_— v.r —
1 : : £,

Figura 2-11. Tanque de compensacion de presion para e problema 2-17.
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donde k; y k, son los coeficientes de conductancia (constantes) de las vélvulas de

entrada y de sdida, respectivamente; estas vavulas se gustan para obtener las pre-
sones base a patir dd flujo base que se dio ariba Linedicense las ecuaciones

de ariba y resuélvanse para obtener la respuesta de la presion p(t) en € tanque

a las dguientes funciones de forzamiento;

a) Escaon unitario en la presion de entrada; la presion de sdida es congtante
pit) = u(r) p.(t) = constante

b) Escaon unitario en la presion de sdida; la presion de entrada permanece constante

P = ult) p{1) = constante

Usese e método de transformada de Laplace para resolver la ecuacion diferencial.
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En este capitulo se tienen dos objetivos principales. El primero es presentar una introduc-
cion d desarollo de modelos smples de proceso, los cudes son necesaios siempre que
S requiere-analizar 10 Sstemas de control. El segundo objetivo, que se deriva del prime-
ro, es explicar e sgnificado fisico de agunos de los pardmetros del proceso que definen
la “personalidad” de éste; como se explicd en € capitulo 1, cuando ya se conoce la per-
sondidad del proceso, entonces es poshle disefiar € sSistema de control que se requiere.
También s edudiaran &lgunos términos NUEVOS y OIroS recursos matemdticos importantes
paa € estudio del control automdtico de proceso. Las herramientas que se estudiaron en
e capitulo 2 se utilizardn ampliamente en édte.

Todo lo anterior se abordard mediante ejemplos de procesos. Se empezara con agu-
nos gemplos smples, y a patir de éstos se avanzara hacia los més complgos y que se
acerquen més a lo red.

Para hacer  modelo de los procesos indudtridles generalmente se comienza con €
baance de una cantidad que se conseva masa 0 energia, este baance se puede escribir
como:

Fujo de masaenergia Fluo de masaenergia Tesa de acumulacion de ma-
de entrada a proceso ~ de salida del proceso =  sa/energfa en e proceso.

Como se puede imaginar, para escribir estos balances y todas las otras ecuaciones auxilia
res se deben utilizar cas todas las greas de la ingenieria de proceso, por gemplo, la ter-
modindmica, la transferencia de calor, flujo de fluidos, transferencia de masa e ingenieria
de reaccion; todo esto hace que € disefio de modelos de procesos industrides sea muy
interesante 'y motivante.
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T(1), C

Figura 3-1. Proceso térmico.

! 3-1. PROCESO TERMICO

Considérese € tanque con agitacion continua ilustrado en la figura 3-1, se tiene interés
en conocer la forma en que responde la temperaiura de sdida, (), a los cambios en la
temperaiura de entrada, Ti(¥).

En este gemplo se supone que los flujos volumétricos de entrada y <dida, la dens-
dad de los liquidos y la capacidad cdorifica de los liquidos son congtantes y que se cono-
cen todas estas propiedades. El liquido en € tanque se mezcla bien y € tanque estd hien
adado, es decir, d proceso es adiabdtico.

La relacion que se desea entre la temperatura de entrada y la de sdida da como resul-
tado un baance de energia en estado dindmico d contenido del tanque

d(Vpu(n)

dt 3-D

qpihi(t) = qph(t) =
0, en términos de la temperatura

d(VpC,T(t
gpC, Ti(t) = qupT([) _ ( dt\ (1)

donde:

P P = densid?d dd liquido a la entrada y a la salida, respectivamente, en
kg/m
Gy, C, = capacidad calorifica a presién constante del liquido alaentraday ala
sdlida, respectivamente, en J/kg-C
= capacidad calorifica a volumen constante del liquido, en J/kg-C
V volumen del liquido en el tanque, m?
h, h = entalpia del liquido a la entrada y a la salida, respectivamente, J/kg
u = energia interna del liquido en @ tanque, J/kg.
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Puesto que s supone que la densidad y la capacidad caorifica permanecen congtantes,
sobre todo € rango de tempetarua de operacion, la Ultima ecuacion se puede escribir como

qupTi(t) - qupT(t) = VPC\‘ ? (3-2)

Esta es una ecuacion diferencia lineal ordinaria de primer orden que expresa la rela
cion entre la temperatura de entrada y la de sdida ‘Es importante sefidar que en esta
ecuacion sdlo existe una incognita, 7(f); la temperatura de entrada, T,(t), es una variable
de entrada y, por tanto, no se considera como incognita, ya que se puede especificar la
forma en que cambia por gemplo, un camhio en escadn o en rampa Para indicar que
existe una ecuacion con una incognita se escribe

apC,Ti0) = gpC,T(1) = VpC, ? (3-2)
1 ecuacion, 1 incognita (7))

Con la solucion de esta ecuacion diferencid para cierta temperatura de entrada se
obtiene la'respuesta de la temperatura de sdlida como funcion del tiempo. La temperatura
de entrada se conoce como variable de-entrada 0 funcion de forzamiento, ya que es la
que fuerza e cambio en la temperaiura de sdida; la temperaiura de sdida se conoce como
variable de salida o variable de respuesta, ya que es la que responde a la funcién de for-
zamiento.

Antes de resolver la ecuacion anterior se hace un cambio de variable, con € que se
smplifica la solucién; se excribe € baance de energia dd contenido del tanque en estado
estacionario:

qu,,;, - quﬁ" =0 (3-3)
Al substraer la ecuacion (3-3) de la ecuacion (3-2) se tiene

AT 1

goCyT (1) = T) ~ qpCy(T() - T) = VpC, 7

(3-4)

Ahora se definen las Sguientes variables de desviacion, como se vio en € capitulo 2:

T =T -7 (3-5)
Tn=T0 -T (3-6)

donde:

T, T; = vaores de estado estacionario de la temperatura de entrada y de sdi-
da, respectivamente, C
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T(t), Tir) = variables de desviacion de la temperatura de entrada y de sdida, res-
pectivamente, C
Se subgtituyen las ecuaciones (3-5) vy (3-6) en la (3-4) y se obtiene

dT
gpC,Ti(1) - gpC,T(r) = VpC, % (3-7)

La ecuacion (3-7) es la misma que la ecuacion (3-2), con la excepcion de que edta en tér-
minos de las temperaturas de desviacion. La solucidn de esta ecuacion da por resultado
la temperatura de desviacion, T(t), contra e tiempo, para cierta funcion de forzamiento
T(D. S = desea la temperatura red de sdida, T(t), se debe affedir & vaor de estado
estacionario T a T(t), debido a la ecuacion (3-5).

Ladefinicion y utilizacion de las variables de desviacion es muy importante en €
andisis y disefio de sistemas de control de proceso. En toda la teoria de control se utilizan
cas exclusvamente estas variables y, por tanto, se debe comprender hien @ significado
e importancia de las variables de desviacion. Como se explico en e capitulo 2, con su
uso e tiene la ventga de que su vaor indica € grado de desviacion respecto a agun vaor
de operacion de estado estacionario; en la préactica, este valor de estado estacionario pue-
de ser @ vaor deseado ide la vaiable. Otra ventga en € uso de edas variables es que
su vaor inicid es cero, S Se supone que se comienza a partir de un estado estacionario, con
lo que se smplifica la solucion de las ecuaciones diferencides semejantes a‘la ecuacion
(37). Como se menciond, dichas variables se usan ampliamente a lo largo de este libro.

La ecuacion (3-7) se puede reordenar como Sigue

VoG, a0 4 1ty = 0

gpC, dt
sea
VoC,
T= == (3-8)
qpC,
de manera que
dT
T = T (39)

Pueto que &a es uma ecuaddn diferenad lined, oon la uiilizadon de la randformada
de Laplace se obtiene

wsT(s) = 7T0) + T(S) = T

Pao T(O) = 0 y, par tanto, dgeracamente
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T6) = —— T(9 3-10
(o]
Io __ 1 (3-11)
T,-(s) s+ |

La ecuadon (311) s« conoce como funcidn de transferencia; es una fundén de trandfe-
renda de pime orden porque € desardlla a patir de una ecledn diferendd de primer
oden. Los processs que £ desiben mediate eda fundon € denominen procesos  de
primer orden, sistemas de primer orden o retardos de primer orden; dgunes veres tam
hién = conoon como Ssames de cgpedtanda Unica, porgue la funddn de tranfarenda
es dd mismo tipo que la desiita por un 9sema dédrico con una resgenda y un- capaci-
tor (RO).

B nombre de “funddn de randarendd’ proviene dd hecho de que oon la sdluddn
de la ecusddn se transfiere fg entrada o funddn de forzamiento, Ty(r), a la ida o0 va
ricle de reyueta T(f). Las fundones de trandarenda ¢ tradan con més dadle en la
sdon 33

S = pore que la tempadua de etreda, Ii(f), d tague w incemeta en 4 ga
dos C, es dadr, alfre un carbio en exddn oon 4 gados de megnitud, efo £ eqrea
matemdicamete como  Sigue,

T(0 =_?,- 1<0
TW=T+A =0
0 como =« vio en d cgpitulo 2:
T.(t) = Autr)
Al dotener la trandormeda. de Laplace < tiene

Tis) = é
s

De la subditudon en la ecuaddn (310) = ddiene

A

T(s) = s(ts + 1)

y con d u0 de less fraodones paddes para dbteng la randformeda invesa < llega a

T() = Al = ¢7'7) (3-12)
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T) = T+ Al = e (3-13)

En la figwa 32 = ilusra gdicanate la sduddn de les ecuadones (3-12) y (3-13).
La ecuaddn (3-12) expresa d dgnificado fisoo de 7, la aud e conoce como constan-
te de tiempo del proceso. Si se hace t = 7, se tiene

T =A@ = ™= A(1=e
T(T) = 0.6324

Es dedr, en uma codate de tiempo <« dcava d 6326 dd carbio tod, lo cd *
iludra grdficamete en la figwra 32, en consecuenda la constante de tiempo guarda re-
lacion con la velocidad de respuesta del proceso. Mieres més lata es la reyueta de
un procen a la funddn de fozamieto o erada Més gadke es d vdar de 7, tanto,
més rpida &s la respuesta dd procen ala funddn de forzamiento, cuanto més peque™o
e d vdar de 7. 7 dde eda en unidedes de tieTpo, de la ecueddn (38) = ve que

] [kg/m®) [Vkg-C]_ “
T =) ke Wkgc] S

También es muy impartante dae cuata que la congate de tiempo s compone con
les dferates propiededes fisces y paandros de gparaddn dd procesn, como e abs-
va en la ecuaddn (38); es dadr, la cordante de tiempo dgpende dd vaumen de liquido
en d taaue (V), de las cgpeddedes cdorfices (C, y C,) y dd fluo dd proceso (g). S
dguna de etas caadeaidicas cambig, la condate de iempo tarhbién carbia Ora ma
nga de eqresx lo ataior es qug 9 dguma de les condidones dd prooed carhig tan
hién cambia la “paondided’ dd proced v dlo = rdlga en la vdodded de repueta
Od procesn 0 condante de tiempo.

Otro punto importarte es que en ede gamplo d vdor de la condante de tiempo pa-
meanece condante en todo d rango de gperaddn de T(r), la ad es uma propieded de los

T+A | Aplam e s

T(t), C T(t), C 7
- 0

] t—>

Figura 32 Respueta de un proceo de primer orden a un cambio en exddn de la funcion de
forzamiento-condante  de  tiempo.

=3
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sistemas lineales que no se aplicapara el caso de los sistemas no lineales, como se vera
de manera separada.

Hasta ahora se supuso que el tanque esta bien aislado, |o que propicia un proceso
adiabético; es decir, no hay pérdidas de calor hacialaatmésferay, en consecuencia, no
existe término de pérdida de calor en el balance de energia. Si se elimina la suposicion
de operacion adiabéticay se tomaen cuentalapérdida de calor en el balance de energia,
se llega a la siguiente ecuacion:

dr
#CT0 = 00 = G, T = vpo, T
0
aC,T) = UAITO) = T,0] = qpC,T() = VoC, L2 310

1 ecuacion, 1 incognita (7(r))

donde:

U = coeficiente global de transferencia de calor, J/m2-K-s
A = &rea de transferencia de calor, m?
T,(t) = temperatura ambiente, C, que es una variable de entrada

El coeficiente global de transferencia de calor, ¥/, es una funcién de diversos factores;
uno de dlos es la temperatura que, Sn embargo, para ede gemplo en paticular, s supo-
ne es condante. Pueto que s supone que la masa y la densidad del liquido en d tanque
también son constantes, entonces la altura del liquido es constante y, en consecuencia,
el &rea de transferencia de calor, A, también es constante.

Para obtener las variables de desviacion, primero se escribe el balance de energia
de estado estacionario para el proceso:

4pC,T, = UAT ~ T) = qpC,T = 0 (315

Al substraer la ecuacion (3-15) de la ecuacion (3-14), se tiene

aoCAT) = T) = UAWT(H) =T) = (T = T)]
dT(@t) = T)

" (3-16)

- qu,,(T(f) - -’f) = vpc,.

Se define una nueva variable de desviacion como

T\ =T T, (317)
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Con la subdtitucion de las ecuaciones (3-5), (3-6) y (3-17) en la ecuacion (3-16), se llega a

dT(
qpC,T{1) = UA(T(t) = T (1)) = qoC,T(1) = VpC, Tz() (3-18)

La ecuacion (3-18) es la misma que la (3-14), con la excepcion de que se escribe en térmi-
nos de las variables de desviacion.

La ecuacion (3-18) es también una ecuacion diferencid lined de primer orden y, en
este caso, aln existe una ecuacion con una incognita, T(r); la nueva variable, T,(t), es
otra funcién de forzamiento. Conforme cambia la temperatura ambiente, Z'(r), se afecta
la perdida de calor y, en consecuencia, la temperatura del liquido que se procesa. La ecua
cion (3-18) se puede reordenar como Sigue

_ VoG, dIO) iy - 9PC, gy, UA
wC, +uAdt O e Tt e A W
0
1B 4T = KT+ K10 319)
donde
VpC,
TG, + UA segundos (3-20)
K, —"—qpcp A sn dimensones (C/C) (321
_ UA S
K, = q—pC,, + UA' sn dimensiones (C/C) (322

En e miembro derecho de la ecuacion (3-19) aparecen dos funciones forzadas, T(r)
y Tqr), que actlan sobre la respuesta 0 miembro izquierdo de la ecuacion, T(r).
La transformada de Laplace de la ecuacion (3-19) es

sT(s) = 1T0) + T(s) = K,T(s) + KT (s)

Peo T(O) = 0, por lo cud, a reordenar esta ecuacion, se tiene

Ki 1+ =219 (23)

T(S):TS+] ™5+

S la temperatura ambiente permanece constante, Ty(¢) = T, y T,(t) = 0, entonces
la funcion de transferencia que relaciona la temperatura’del proceso con la del agua que

entra es



PROCESO TERMICO 99

T(s) 15 + |

o) K (329
iAS

S la temperatura del liquido gue_ entra permanece condtante, 7r) = T,y T(») = 0,
la funcion de transferencia que relaciona la temperatura del proceso con [a temperatura
ambiente €S

T(S) K 2

T(s) 15 +1

@2

S tanto la temperatura del liquido que entra como la ambiente cambian, entonces la ecua
cion (3-23) expresa la relacion correcta.

En las tres Ultimas ecuaciones se encuentra un parametro nuevo y muy importante,
K, Que se conoce como ganancia del proceso 0 ganancia de estado estacionario. Para
conocer e significado fisico de esta ganancia, supongase que la temperatura de entrada
d tanque se incrementa en A grados C; entonces la respuesta de la temperatura a esta
funcion de forzamiento se expresa mediante

T(s) = —A

VT strs + 1)
de lo cud
T(r) = K,A(1 ~ e~ (3-26)
0
TW =T + KA(l ~ ¢~) (321)

La respuesta e ilustra gréficamente en la figura 3-3. K4 expresa la cantidad totdl de cam-
bio; la ganancia multiplica e cambio en la funcién de forzamiento. Se:puede decir que
la ganancia indica cudnto cambia {g variable de slida por unidad de cambio en la fin-
cién de forzamiento o variable de entrada: es decir, la ganancia define la senshilidad del
proceso.

La ganancia se define matemdticamente como  Sigue:

K= A0 Avarlabledesallda (3-28)
Al A vaiable de entrada

La ganancia es ofro pardmetro relacionado con la “persondidad” del proceso que
s controla y, en consecuencia, depende de las propiedades fisicas y los parametros de
operacion del proceso, como se muestra mediante las ecuaciones (3-21) y (3-22). Las ga
nancias de dicho proceso dependen del flujo, de la densidad y capacidad cdorifica de
liguido que se procesa (g, p, C,), dd coeficiente global de transferencia de caor (U) y
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T+KAL- KA

T4, Cl T, C

=3
T
o

Figura 33. Respuesta de un proceso de primer orden d cambio en escddn de la funcion de
forzamiento-ganancia de proceso.

dd drea de transferencia de caor (4); § cambia cudquiera de estos factores, la persondidad
del proceso cambia y repercute sobre la ganancia. Al igua que la constante de tiempo,
en este gemplo paticular las ganancias son constantes, sobre todo € rango de operacion.

En este gemplo exisen dos ganancias. Kj, que relaciona la temperatura de sdida
con la temperatura de entrada, y K, que relaciona la temperatura de sdida con la de
anbiente. Las unidades de la ganancia deben ser las unidades de la vaiable de sdida,
divididas entre las unidades de la funcién de forzamiento o variable de entrada, lo cud
e puede agpreciar en la ecuacion (3-28).

En la ecuacion (3-23) se aprecia que solo existe una constante de tiempo en € proce
s0; es decir, € tiempo que se. necesita para que la temperatura acance un cierto porcenta
je de su cambio tota, debido a un cambio en la temperatura de entrada, es igud d tiempo
que se necesta para que dcance € mismo porcentgje cuando es la temperatura ambiente
la que cambia Este caso no siempre es cierto, en € presente giemplo existe més de una
ganancia, hay una por cada funcion de forzamiento; en agunos procesos puede haber més
de una constante de tiempo, probablemente una por cada funcion forzada. Conforme se
avance en d edudio s veran agunos gemplos de esto.

Durante € andlisis del proceso, siempe es importante detenerse en agin punto para
verificar 9 hay errores en e desarrollo. Un punto conveniente se encuentra generalmente
después del desarrollo de la ecuacion (3-23); se puede redizar una verificacion répida
mediante & examen de los signos de las ecuaciones, para comprobar S tienen sentido en
e mundo red; en dicha ecuacion ambas ganancias son postivas, lo cud indica que S
la temperatura de entrada se incrementa, la temperaiura de sdida también aumenta; lo
cua tiene sentido en este proceso. La ecuacion (3-23) también muestra que s la tempera-
tura ambiente aumenta, la de sdida también se incrementa; esto tiene sentido porque, a
aumentar la temperatura ambiente, decrece la tasa de pérdidas de caor del tanque y, por
tanto, aumenta la temperatura del contenido del tanque. Con esta verificacion répida se

‘ Pa(t), psia
g;(#), scfm Qo(t). sefm

Figura 3-4. Recipiente con gas.
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aumenta la confianza y se puede continuar € andlisis con la renovada expectativa del po-
shle éxito.

3-2. PROCESO DE UN GAS

Considérese d recipiente de gas que se muestra en la figura 3-4, € recipiente actia como
amortiguador o tanque de compensacion en un proceso. Se supone que € proceso e desa
rrolla de manera isotérmica, a una temperatura T, y que d flujo a través de la vélvula
de sdida s expresa mediante

80 pl) ~ po) (329
R.

qo(t) = R

1

donde R, = resistencia d flujo en la vdvula, psi/scfm. Se tiene interés en conocer la ma
nera en que la presion en d tanque responde a los cambios en d flujo de entrada, g:«(z),
y en la presién de sdlida de la vélvula, p,(?).
Para este proceso la relacion que se requiere la da un balance de masa de estado di-
némico:
dm(t)

pQI(t) = pqu(r) = 7 (3'30)

1 ecuacion, 2 incognitas (go(), m(®)
donde:

m(t) = masa del gas en € tanque, Ib
p = densidad del gas en condiciones estandar de 14.7 psia y 60°F, Ib/pies>.
S la presion en d tanque es bga, la relacion entre la masa del gas y la presidn se
establece con la ecuacion de estado de los gases perfectos:

RT
= = i
p(t) = 5o m(D) (3-31)
2 ecuaciones, 3 incognitas (p(?))

donde:

T = temperatura absoluta en €l tanque, °R
¥ = volumen del tanque, pies®
M = peso molecular del gas ies3-nsia
R = constante de los gases perfectos = 10.73 D1 p1d
Ib mol-°R
A patir de la expresion que representa e flujo a través de la vélvula de sdida, ecua
cion (3-29), se obtiene otra ecuacion:



102 SISTEMAS DINAMICOS DE PRIMER ORDEN

U) e AL
a0 = U (3:29)
)

3 ecuaciones, 3 incognitas
Con la substitucion de las ecuaciones (3-29) y (3-31) en la ecuacion (3-30) se tiene

_ e~ py0] _ VM dp) ’

Para obtener las varidbles de desviacion y la funcion de transferencia se sigue € mismo
desarrollo que en d eemplo precedente. La escritura del balance de masa de estado esta
cionario de la dguiente expresion:

p-‘il - pg, =0

pg; —

Se substrae la ecuacion (3-33) de la (3-32) para obtener

m -7 £ - - = YMdpw) - p)
plgt) = q) R [(ptry = p) = py(0) = p2)} = RT 0 (3-34)

Las vaiables de desviacion se definen como

on = g0 = g
Py = piy = p

Py(t) = pa(t) = p;

Al subdtituir estas variables de desviacion en la ecuacion (3-34) y reordenar la ecuacion
dgebraicamente, se tiene

04 P() = K0 + PO (335
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donde:

VM
T o

% minutos
RTp

K, = R, psia/scfm

Se obtiene la transformada de Laplace, |0 que da la relacion entre la respuesta o variable
de salida P(#) y las funciones forzadas Qy(?) y P»(?):

K,
75 + 1

P(s) = Q(s) + —l—Pz(s) (3-36)
; s + 1

A partir de edta ecuacion se obtiene la funcion de transferencia entre P(s) Y Qis)

P _ _K
o) T+l 330
y entre P(s) y Py(s):
) P 1 (3:39)
Pys) s+ |

Ambas funciones de transferencia son de primer arden.

A edas dturas se empieza a crear las condiciones para la respuesta completa de cua-
quier sstema de primer orden; por gemplo, mediante € anglisis de la ecuacion (3-37)
se sabe que s d flujo de entrada d tanque cambia en + 10 cfm, la presion en € tanque
cambiard en un totd de 10K; ps, lo cud es verdad s ninguna otra perturbacion afecta
d proceso; también se sabe que un cambio de 0.632 (10K;) en la presion tiene lugar en
una constante de tiempo, 7, como se ilustra gréficamente en la figura 3-5. Recuérdese

g;+10 10—
Qi(1),
g;(), scfm séfm _I

q; 0

P+10K 1~ 10K,

6.32K f

p(), P, t
psia psia :
|

PO I

I .
e ‘
Figura 3-5. Respuesta de la presion d cambio escadn del flujo de entrada del ges.
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oue K, es la ganancia que Q,(#) tiene sobre P(t) y que = proporciona la velocidad de res-
puesta de P(t) una vez que responde a camhio en Qo).

De manera similar, mediante la ohservacion de la ecuacion (3-38) se ve que, cuando
lapresién de salida de la vdvula cambiaen = 2 psi, € cambio total en la presion del
tanque es de — 2 pd, la ganancia de P,(r) sobre P(t) es de + 1 psi/psi. S la preson de
sdida decrece, entonces habra una mayor caida de presion en la seccion de la vdvula,
lo que da como resultado una sdida mayor del tanque y, en consecuencia, una reduccion
en la preson en d tanque. También se sabe que & 63.2% de cambio total de presion,
0 0.632(— 2) psi, tiene lugar en + minutos.

3-3. FUNCIONES DE TRANSFERENCIA Y DIAGRAMAS DE BLOQUES
Funciones de transferencia

El concepto funcion de transferencia es uno de los mas importantes en e estudio de la
dindmica de proceso y del control automéico de proceso, por lo que es recomendable
condderar agui agunas de sus propiedades y caracteridticas.
La funcion de transferencia ya se definié como la relacion de la transformada de La-
place de la variable de sdida sobre la transformada de Laplace de la variable de entrada
La funcién de transferencia se representa generamente por

_ X _ K"t g, ot ast 1)
TXGS) T bt b 4 s D)

G(s) (3-39)

donde:

G(s) = representacion generd de una funcion de transferencia

Y(s) = transformada de Laplace de |a variable de sdida

X(s) = trandformada de Laplace de la funcidn de forzamiento o variable de entrada
K, aes y bes = constantes.

En la ecuacion (3-39) se muestra la meor manera de escribir la funcion de transferencia;
cuando se escribe de esta manera, K representa la ganancia del sistema y tiene como uni-
dades las de Y(s) sobre las unidades de X(9). Las otras condantes, las a'y las b, tienen
como unidades (tiempo)’, donde i es la potencia de la variable de Laplace, s, que se asocia
con la constante patticular, 1o que da como resultado un término sin dimensiones dentro
del paréntesis, ya que la unidad de s es 1/tiempo.

Nota: En generd, la unidad de s es € reciproco de la unidad de la varigble indepen-
diente que s usa en la definicén de la transformada de Laplace, ecuacion (2-1). En la
dindmica y control del proceso la variable independiente es e tiempo y, en consecuencia,
launidad de 5 es 1/tiempo.

Nétese que € coeficiente de s° es 1.
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La funcion de transferencia define completamente las caracteridticas de estado edta
cionario y dinamico, es decir, la respuesta totd de un Sstema que se describe mediante
una ecuacion diferencial lineal. Esta es caracteristica del Sistema, y sus términos determi-
nan § & sstema es estable 0 inestable y § su respuesta a una entrada no oscilatoria €s
oscilatoria 0 no. Se dice que @ sstema 0 proceso es estable cuando su sdida se mantiene
limitada (finita) para una entrada limitada. En los capitulos 6 y 7 se trata con mas detdle
d tema de la edabilidad de los sistemas de proceso.

Las dguientes son agunas propiedades importantes de las funciones de transferencia

1. En las funciones de transferencia de los sistemas fisicos redes, la potencia més
dtada s en @ numerador nunca es mayor a la del denominador; en otras palabras,
nz=m

2. La funcién de transferencia relaciona las transformadas de las variables de entrada
con las de sdida, a partir de agin estado inicid estacionario; de lo contrario,
las condiciones inicides que no son cero originan términos adiciondes en la trans
formada de la vaidde de <dida

3. Paa los sisemas estables, la relacion de estado estacionario entre € cambio en
lavariable de entrada'y € cambio en la variable de salida se obtiene con

h’n(} G(s)
Lo cud s deriva ddl teorema del vaor find que se presentd en e capitulo 2

iim ) = lm sY(s)
% .

=0

= II'nO1 sG()X(s)
[ lim G(s)] [h’m sX(s)]
=0 0

[Lm(l) (ﬂi lim x(1)
3 =%

Eso dgnifica que € cambio en la vaiable de sdida, después de un tiempo muy largo,
S edta limitado, se obtiene d multiplicar la funcion de transferencia con s = 0 veces €
vaor find del cambio en la entrada

Diagramas de bloques

La representacion gréfica de las funciones de transferencia por medio de diagramas de
bloques es una herramienta muy til en e control de proceso. James Watt introdujo por
primera vez estos diagramas de bloques cuando aplicd € concepto de control por retroali-
mentacién a la maguina de vapor, como s menciond en € capitulo 1. La méguina de



106 SISTEMAS DINAMICOS DE PRIMER ORDEN

vapor constaba de varios acoplamientos y otros dispositivos mecanicos o suficientemente
complgos como que Watt decidiera ilustrar gréficamente en su esquema de control la in-
teraccion de todos esos dispositivos. En esta seccion se presenta una introduccion a los
diagrames y d 4lgebra de bloques

En generd, los diagramas de blogues constan de cuatro elementos bésicos: flechas,
puntos de sumaoria, puntos de derivacion y bloques, en la figura 3-6 se ilustran estos
gementos, de cuya combinacion se forman todos los diagramas de bloques. Las flechas
indican, en generd, € flujo de informacion; representan las variables del proceso o las
sefides de control; cada punta de flecha indica la direccion del flujo de informacion. Los
puntos de sumatoria representan la suma agebraica de las flechas que entran (E(s) = R(s)
= C(s)). El punto de bifurcacién es la posicion sobre una flecha, en la cual la informacion
sde y va de manera concurrente a otros puntos de sumatoria o bloques. Los blogues
representan la operacion matemética, en forma de funcion de transferencia, por ejemplo,
G.(s), que se redliza sobre la sefid de entrada (flecha) para producir la sefid de sdida Las
flechas y los bloques de la figura 3-6 representan la siguiente expresion matematica:

M(s) = Gc(OEE) = Ge(9R(s) = C(s))

Cudquier diagrama de blogues se puede tradar 0 mangar de manera agebraica en
la tabla 3-1 se muestran agunas reglas del dlgebra de los diagrames a bloques, las cuaes
on importantes Sempre que se requiere Smplificar los diagramas de  bloques.

A continuacion se verdn agunos gjemplos del 4lgebra de los diagramas de bloques

Ejemplo 3-1. Dibljese d diagrama a bloques para las ecuaciones (3-11) y (3-23).

La ecuacion (3-11) aparece en la figura 3-7; la ecuacion (3-23) se puede dibujar de
dos maneras diferentes, como se muedra en la figura 3-8.

En los diagramas a bloques de la ecuacion (3-23) e ilustra gréficamente que la res
puesta total del Sstema se obtiene mediante la adicién dgebraica de la repuesta a que
da origen € cambio en la temperaiura de entrada y la repuesta debida a cambio en la
temperatura ambiente. Esta propiedad de la suma algebraica de las respuestas debidas
a varias entradas para obtener la respuesta final es particular de los sistemas lineales
y se conoce como principio de superposicién. Este principio también sirve como base pa
ra definir los sstemas linedles, esto es, se dice que un Sstema es lined S obedece d prin-
cipio de superposicion.

Punto de suma>\ Bloque \
M
Ris) + E(s) Golo) (s) >

- “Punto de bifurcacion

C(s)

Mo |

Flechas —4————

Figura 3-6. Elementos de un diagrama de bloques.
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Tabla 31 Reglas del algebra de los diagramas de bloques

1. Y=A-B-C

4. Y = (G, + GyA
A G, % +? Y A G, +/\'(\ Y
@
5. Y = GA + GB
$ Gl y Y
B G,

Ejemplo 3-2. Determinese la funcion de transferencia que relaciona Y (s) con X;(s) y
X5(s), a partir del diagrama de bloques de |a figura 3-9a; es decir, obténgase

Y(s) Y(s)
X,(s) XH(s)

Tis) T(s)

Figura 3-7. Diagrama de bloques de la ecuacion (3-11).
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T(s T(s)
LU Y — x,
+ +
T
T(s) or 4] (s)
+ +
Ts(s) :(:1 TE(S) Kz

Figura 3-8. Diagrama de bloques para la ecuacion (3-23).

El diagrama de la figura 3-9a se puede reducir d de la figura 3-9b mediante la regla
4; después se puede reducir ain més, d diagrama de la figura 3-9¢, con la aplicacion
de la regla 2. Entonces

Y(s) = GiG) - GX\(5) + (G4 = DXyfs)

a partir de la cud se pueden determinar las dos funciones de transferencia que se desean:

-

Yis)
= G G - G‘)
X](S) 3( 1 _)
Y(s) _
—= =G, - |
Xos) ¢
Xi(s) > G, Y. =(G;-G;) X;(s) G, Y;
J Y(s)
Y, 7
.
+ Y,=(G4-1) Xa(s)
o (b
.
X0 Le b= ) ¥,=G,(G -G Xi(s)

Y,=(Gs—1)Xo(s)

(a) (c)

Figura 3-9. Algebra de los diagramas de bloques
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Con este giemplo seilustra el procedimiento para reducir un diagrama de bloques
a una funcion de trandferencig; td reduccion es necesyia en @ esudio dd control de pro-
ceso, como se vera en los capitulos 6, 7 y 8, en los cuales se desarrollaran numerosos
gdemplos de diagramas de bloques de ssemas de control por retrodimentacion, en caxa
da y por accién precdculada A continuacion se edtudia la reduccion de agunos de dichos

diagramas a funciones de transferencia.

Ejemplo 3-3. En lafigura 3-10 seilustra €l diagrama a blogues del sistema tipico de
control por retroalimentaciéon. A partir de este diagrama se debe determinar

C(s) _C(s)_

L(s) y C™(s)
Mediante la aplicacion de las reglas 2, 3y 5 se encuentra que
Cs) = GeGGiGE(S) + GsGuL(s) (3-40)

También, al aplicar la regla 5 se obtiene
E(s) = Gy C™(5) = G¢Cls) (3-4h
De la substitucion de la ecuacion (3-41) en la (3-40) resulta
C) = GiGeGGG4C™(S) = GG1G1G1GC(5) + GsGuL(s)

y, después de algin manejo algebraico, se tiene

GG GGGy GG, .
5) = — =2 _(Cfin(g) + ————e [ (s) 3-42
€6 = T 66606 C Ot TT 66000 - (3-42)
Lis)

C(s) E(s) Ms) J Cis)
( G, ) Ge G- G. %‘(é—% G
\T/ G G

Figura 3-10. Diagrama de blogues de un sigema de control por retrodimentacion.
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Ahora se obtiene las funciones individuales de transferencia a partir de la ecuacion
(3-42):

C@) G,GcGyG3G,
—— - (3-43)
ch (S) 1+ GCG2G3G4G6
y
€W __ Gl (3-44)

L) | + GcGyGiGyG

En d eemplo 3-3 se muestra cdmo reducir a funciones de transferencia € diagrama
de blogues smple de un circuito de retrodimentacion de control. Este tipo de diagramas de
bloques y de funciones de transferencia serén (Utiles en los capitulos 6 y 7, cuando se
aborde ¢ control por retroalimentacion.

Las funciones de transferencia de las ecuaciones (3-43) y (344) se conocen como
“funciones de transferencia de circuito cerrado’ * , la razon del uso de este término se tor-
na evidente en e capitulo 6. Al observar la ecuacion (3-43) es notorio que € numerador
es € producto de todas las funciones de transferencia en la trayectoria hacia adelante en-
tre las dos variables que relaciona la funcidn de transferencia C"(s) y C(s); d denomi-
nador de esta ecuacion es uno (1) més e producto de todas las funciones en € circuito
de control. En la figura 3-11 se muestra € mismo diagrama de blogues de la figura 3-10,
pero se indica cud es € ggnificado del circuito de control. Un andlisis de la ecuacion
(3-44) muestra que e numerador es nuevamente € producto de las funciones de transfe-
rencia en la trayectoria hacia adelante entre L(s) y C(9); € denominador es € mismo de
la ecuacion (3-43).

Con ¢ apoyo de las ecuaciones (3-43) y (3-44) se puede generdizar la forma de la
funcién de transferencia de circuito cerrado que se obtiene a partir de diagramas similares
d de la figura 3-10.

lL(s)

G:

C™(s) +~NE®) M £1s)

— G G G G. G.
¢ A
C.(s)
T G.

Fgura 311 Diagrama de blogues para iludrar € circuito de control.
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G(s) = 7= = _—k_[—]_‘ (3-45)

donde:

L = cantidad de trayectorias hacia adelante entre X(s) y ¥(s)
J = cantidad de funciones de transferencia en cada trayectoria hacia adelante en-
tre X(9 y ¥(s)
G; = funcion de transferencia en cada trayectoria hacia adelante
K = cantidad de circuitos combinados en e diagrama a blogues
I = cantidad de funciones de transferencia en cada circito
G; = funcion de transferencia en cada circuito

El término dd numerador de la ecuacién (3-45) indica que se multiplican juntas las J fun-
ciones de transferencia, G, en cada trayectoria hacia adelante, y entonces se suman las
L trayectorias hacia adelante. El denominador es 1 (uno) més la sumatoria de los produc-
tos de las I funciones de transferencia, G;, en cada circuito, para los K dcircuitos.

Ejemplo 3-4. Considérese otro diagrama a bloques tipico, como € de la figura 3-12
en @ capitulo 8 £ muestra que con este diagrama de hloques se describe un Sstema de
control en cascada. Determinense las siguientes funciones de transferencia:

C(s) C(s)
R(s) y L(s)
Lis)
G,
+
Ris) R\ (s) ' C.(s) C(s)
ﬁ G ! G, G, G .—-)é G,
+ ! + N +
Gs
G,

Figura 3-12. Diagrama de bloques de un sistema de control en cascada
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Se puede pensar que el diagrama a bloques de lafigura 3-12 esta compuesto de dos
sistema de circuito cerrado, uno dentro del otro (en la préctica esto es exactamente 10
que sucede). Por lo tanto, € primer paso es reducir €l circuito interno; en la figura 3-13
se muestra este circuito por separado. Mediante la ecuacion (3-45) se pueden determinar
las siguientes dos funciones de transferencia para este circuito interno:

Cl(S) _ GCZGIGZ _
R(s) 1 + Gc,G,G,Gs (&40

Cils) G,
= 3-47
L(S) l + GQGIGQG5 ( )
Al abgiituir en @ diagrama de bloques origind edas dos funciones de transferencia,
ecuaciones (3-46) y (3-47), se obtiene un nuevo diagrama de bloques reducido, como se
ilustra en la figura 3-14. Con dicho diagrama de blogues y la ecuacion (3-45) se pueden
determinar las funciones de transferencia que se desean. .

G Ge:GiG:Gs
C6 _ 1+ GG GG GeGe,G/ GG (348)

Rs) ~ ,  GoGeGiGGiGe = | + Go,GGiGs + GG G1G,0,4G;
I+ Ge,G1GyGs

GsG4
Cls) 1+ GG GGs GG,

L(s) | 4 GcGcGiG:GiGe "1+ Go,GiGiGs + Ge,Ge,GiGAGiGe

1 + GCIGIG_7_G5

lf(s)
G.

j‘{ Cits)
\_/

+

Figura 313 Diagrama de bloques del circuito interno.
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) lL(s)

G
G666 o

N +, N T
" s Gr GG A\Cy(&) G o E048)

B B 1+G G,G,6, . +U Ey '::

— e

Figura 3-14. Diagrama de blogues reducido.

o

Ejemplo 3-5. A partir del diagrama de bloquesdela figura 3-15, determlnenselasfun-
ciones de transferencia C(s)/R(s) y C(s)/L(s). A

La primera funcién de transferencia que se requiere, C(s)/R(s) se puede determinar
facilmente, ya que sblo existe una trayectoria hacia adelante entre las dos variables im-
plicadas.

ga(;\'_)h _ GcG)lazG‘g
R(s) 1% GG GGGy

Para obtener la‘segunda funcién de transferencia es necesario percatarse de que exis-
ten dos trayectorias hacia addante entre L(s)y C(s). Mediate d us de la ecuacion (3-45)
se obtiene

'

Ls) 1+ GeGiGyGyGy

Lts)

R(s)

(,:
. + c
(s}
G G, G ——)O G. =
+ + I + 3

Figura 3-15. Diagrana de bloques de*un sstema de control por accidn precdculada
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Una recomendacion (til es escribir cerca de cada flecha las unidades de la variable
de proceso 0 sefid de control a la que representa la flecha; s se hace esto, entonces es
bastante smple reconocer las unidades de la ganancia en un bloque, las cudes son las
unidades de la flecha de sdida sobre las unidades de la flecha de entrada. Con este proce-
dimiento tamhbién se evita la sumatoria agebraica de flechas con diferentes unidades.

Como s menciond d principio de esta seccidn, los diagramas de bloques son una
herramienta muy til en e control de proceso; se  aprenderd y practicad més acerca de
la l6gica y € trazado de los mismos conforme se avance en d estudio de la dindmica y

control de proceso. En los capitulos 6, 7 y 8 se utilizan mucho los diagramas de bloques
como auxiliares para @ andisis y disefio de los sistemas de control.

3-4. TIEMPO MUERTO

Considérese el proceso que se muestra en la figura 3-16, que es esencialmente
el mismo de la figura 3-1, la diferencia consiste en que, en este caso, lo que
interesa es conocer como responde Ty(r) a los cambios en la temperatura de entrada y
ambiente. TR

Se hacen las siguientes suposiciones acerca del conducto de salida entre € tanque y
e punto 1 Primera, € conducto estd hien aidado; segunda, € flujo del liquido a través
del conducto es dtamente turbulento (flujo de acoplamiento), de td manera que bésica
mente no hay mezcla de retorno en e liquido.

Bajo estas suposiciones, la respuesta de T1(?) a los disturbios Ty(f) serd la misma que
T, con la excepcion de que tiene un retardo de, cierto intervalo de tiempo, es decir,
existe un lapso finito entre la respuesta de i"(t) y la respuesta de Ty¢), Jo cud se ilustra
gréficamente en la figura 3-17, para un cambio en escaddn de la temperatura de entrada
Ty(®). El intervalo entre & momento en que e disturbio entra & proceso y e tiempo en
que la temperaiura Ti(r) empieza a responder s conoce como tiempo muerto, retardo de
tiempo o retardo de transporte y se representa mediante € término ),

m?

1ol - . T, C .

T.m. ¢

Figura 3-16. Proceso térmico.
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) L‘ to"’l 3 t

Figura 3-17. Respuesta del proceso térmico a un-cambio escalén en la temperatura de entrada.

En este gemplo en particulat; € tiempo muerto:puede cacularse de la siguiente manera:

dlstanC@ L - JI_, (349

° T Vdoddad 94, 4
donde:

1, = tiempo muerto, segundos
A = &reatransversal del conducto, m?
L = longitud del conducto, m

El tiempo muerto es parte integral del proceso y, consecuentemente, se debe tomar
en cuenta en las funciones de transferencia que relacionan Ty(#) con Ty () y Z'(t). La ecua
cion (219) expresa que la transformada de Laplace de una funcion con retardo es igud
al producto de la transformada de Laplace de |a funcién, sin retardo, por el término
e~ El término ¢~ s la transformada de Laplace del puro tiempo muerto y, por tanto,
s lo que interesa es la respuesta de T,(¢) a los cambios en Ti(f) y T'(t), se deben multipli-
car las funciones de transferencia, ecuaciones (3-24) y (3-25), por ¢~ o

8) _ Kje @

T
Tis) 15 + 1 o

(3-50)
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Ti(s) _ Kye™® i
Tis) 15 + | (3-51)

En este gemplo se desarrolla € tiempo muerto a causa del tiempo que toma que €
liquido se mueva desde la sdida del tanque hasta € punto 1. Sm embargo, en la mayoria
de los procesos € tiempo muerto no se define tan fécilmente, generdmente es inherente
y se digtribuye a lo largo del proceso, es decir, en € tanque, € reactor, la columna, efc,
en tales casos, € vaor numérico no se evaldatan f&cilmente como en e presente gemplo,
Sno que se requiere un modelo muy detdlado o una evauacion empirica En e capitulo
6 se ilustra la manera de efectuar la evaluacion empirica

En este punto se debe reconocer que e tiempo muerto es otro parametro que ayuda
en la definicion de la persondidad del proceso. En la ecuacion (3-49) se aprecia que o
depende de agunas propiedades fisicas y caracterfsticas operativas del proceso, como son
K y 7. S cambia cudquier condicion del proceso, esa variacion se puede refldar en un
canbio de .

Antes de concluir esa seccion es necesario mencionar que lapresencia de una canti-
dad significativa de tiempo muerto en un proceso, es la peor cosa que le puede ocurrir
a un sstema de control; como se verd en los capitulos 6 y 7, € tiempo muerto afecta
severamente e funcionamiento de un sistema de control.

3-5. NIVEL EN UN PROCESO
Considérese @ proceso que se muestra en la figura 3-18, en éde se tiene interés en cono-
cer como responde € nivel, h(t), de liquido en d tanque a los cambios en € flujo de

entrada, g1,y alos cambios en la apertura de la vdvula de sdida, vp().
Como se vera en d capitulo 5, € flujo de liquido a través de una vélvula esta dado por

AP .
4(t) = Cvp(0) /—59

a.0), gpm l P, ’atmésféras
i(E)

h(t),.

pies

Tl H
l

| \l

(0. gpm

>

vp(t) P psia

Figura 3-18. Nivel del proceso.
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donde:

q(® = flujo, gpm ,
C, = codficiente de la vélvula, gpm/(psi)'?
vp(f) = posicion de la v4lvula. Este término representa la fraccién de apertura
de la vdlvula; § su vaor es 0, e0 indica que la vdvula esa cerrada; s
-su valor es1, indica que la v4lvula -estd completamente abierta.
AP(f) = caida de presion a través de la wilvula, psi
G = gravedad especifica del liquido que fluye a través de la vdlvula, sin di-
Mmensiones .

Para este proceso, la caida de presion a través de la védlvula esta dada por

_ gh(t
AP(t) P+ 42g, P,

donde:
P = presion sobre € liquido, psia
p = densidad del liquido, Ibm/pies’ ¢
g = aceleracion debida a la gravedad, 32,2 pies/seg?
g. = factor’de conversion, 32.2 Ibm-pies/lbf-seg”
h(t) = nivel en d tanque, pies
P, = presion de sdida de la valvula hacia adelante, psia

En esta ecuacién se supone que las pérdidas por friccibna lo largo del conducto que va
dd tanque a la vélvula son despreciables. ’ :

La relacion que se desea es posible obtenerla a partir de un baance de masa de estado
dindmico drededor del tanque:

gD _ pg. (1) _ dm()
748 748 o dt

PaLD _ P _ Apdh(t)
748 748 T 77 ar

donde:

A = frea transversal del tanque; pies?
7.48 = factor de conversion de gal a pies®
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S % spone que la denddad de entrada es igud a la denddad de sdida, e tiene

4 = (1) = 7484 d’;(’)

1 ecuacion, 2 incognitas (g4(?), h(r))

(3-52)

Ahora se tiene una ecuacion con dos incdgnitas y, por tanto, se debe encontrar otra ecua
cion independiente para describir € proceso; la de Ia vélvula proporciona la otra ecuacion
Que s requiere g

4D = C,op1) (3-53)

2 ecuaciones, 2 incognitas

Con este sistema de ecuaciones, (3-52) y (3-53), se describe ad proceso. Para simplificar
esta descripcion se puede subgtituir la ecuacion (3-53) en la (3-52):

(P pgh(t) J .
14dg. 7/ .
gi(1) = CLp() - Gg = 7.48Aih‘=;(t2 (3-54)

No es posble resolver esta ecuacion de manera anditica, a causa de la naurdeza
no linedl del segundo termino en € lado izquierdo de la:misma. La dnica forma de resol-
verla analiticamente es linedizando € término no lined; la otra Gnica manera de resolverla
es mediante métodos numéricos (Solucion por computadora).

En d capitulo 2 se describié la manera de linedizar los términos no linedles mediante
la utilizacion de la expansion de series de Taylor. A continuacion se aplica esta técnica
para linealizar € término no lined de la ecuacion (3-54). Puesto que este término s debe
linealizar respecto a h y vp, la linealizacién se debe hacer drededor de los vaores h y
v, que son los valores nomindes de estado estacionario:

w7, 944 L= . %4, _
q,,(f) = 4, + 5;{35(\?([) vp) + ok (C(r) - h

P+—_2——p
144g, °

G

) pgh » -2
_|P+——-P _
aww[ 144¢, 2] k(D) — h)

288g.G G

9,0 =q, + C, (vp(r) - )
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Para smplificar la notacion, sea

py 28 p

co=c . 144g,. (3-55)

1 v G

n -12
, = = £ 3-56
G 288Gg, G , (3-36)
de manera que

g0 = G, + C,0p(0) = p) + C(h(n)  h) (3-57)

Al subdtituir esta Ultima ecuacion en la ecuacion (3-54), se obtiene una ecuacion dife-
rencid linedl:

q{0 = 4, = C,(wp() = p) - Cz(h(t) - h) = 7.484 d’;(’) (3-58)
No se debe perder de vista € hecho de que, como se explico en e capitulo 2, ésta es
una verson linedizada de la ecuacion (3-54). Como se explicd en la seccion 2-2, con
la ecuacion (3-58) se pueden obtener soluciones precisas arededor del punto de linealiza-
cién, Ay vp; fuera de un cierto rango drededor de este punto, termina la linealizacion,
lo cud da lugar a resultados errneos.
Ahora que se tiene una ecuacion diferencid lineal, se pueden obtener las funciones
de transferencia que se desean, para lo cuad se contindla con e proceso anterior. Al escri-
bir @ baance de mesa de edtado edtecionario drededor del tanque se ve que

Pg; = 04, = 0
G-g,=0

Al substraer esta ecuacion de la (3-58) Se obtiene

' d(h() = h)

(@) = 3) ~ ClopO = ) — Ch) = ) = 7.484
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Y s definen las dguientes variahles de desviacion:

0{) = qdn = 4,
VP(H) = vp(t) = p
H(t) = h(r) - &

Se aubdtituyen estas variables de desviacion en la ecuacion diferencid linedizada

QN = C\VP(t) = C,H(1) = 7,48,431? (3-59)
'

y, d reordenar esta ecuacion agebraicamente, se tiene

dH(1
= T HO = KQ(n = KVP0
donde:
7 = 7.48A4/C,, minutos
K, = 1/G,, pies/gpm
K, = C|/C,, pies/posicién de la vélvula

Findmente se obtiene la transformada de Laplace

2

75 + 1

K
Hs) = —— 04 = VP(s)

5 +

a partir de la cud se obtienen las dos funciones de transferencia

H) _ Ky
Q) s+ 1 (3-60)

Y , ;
VP(s) 15 + | (3-61)

El lector debe comprobar por i mismo que las unidades de la constante de tiempo
y las ganancias son las correctas; también debe recordar € significado de estos tres parg
metros; K; es la ganancia o senshilidad de Qy(#), en relacion a H(t), lo cud da la canti-
dad de cambio del nivel en € tanque por unidad de cambio de flujo de entrada al tanque. El
cambio tiene lugar mientras se mantiene una apertura constante en la vélvula de sdida
K5 proporciona la, cantidad de cambio de nivel en € tanque por unidad de cambio en la
posicion de la vélvula. Notese que € signo de la ganancia es negativo, lo cud indica que,



REACTOR QUIMICO

Q(s) %

H(s)

ves) [TF

Figura 3-19. Diagrama de bloques del nivel en un proceso.

conforme la posicion de la vélvula cambia positivamente y se abre la misma, € nivel cambia
negativamente o cag, lo cud tiene sentido fisicamente.

En la figura 3-19 se muestra € diagrama de bloques de edte proceso. En edte gemplo
% digié hacer la linealizacién del término no lineal arededor de los vaores &y p, los
cuales son los vaores nomindes de estado estacionario y forman parte de las expresiones
de las ganancias y la condante de tiempo, s se elige un valor diferente del estado estacio-
naio para la linealizacién, supdngase h; y vp,, los vaores numéricos de las ganancias
y la constante de tiempo son diferentes. Esto indica la no linedlidad del proceso, los para
metros que describen la ¢ ‘persondidad” del proceso son funciones del nivel de operacion
0 condiciones de operacion, lo cua difiere de lo que ocurre en los sistemas linedes, en
los cuaes estos parametros son congtantes, sobre todo € rango de operacion. El hecho
de que la mayorfa de los procesos sean no lineales por naturaleza es muy importante en
g control de proceso; mientras més dineal es un proceso, mds dificil es su control. Por
e momento es importante comprender € significado de las alinedlidades, de donde pro-
vienen y en qué forma afectan la personalided del proceso.

3-6. REACTOR QUIMICO

El reactor quimico es e gemplo tipico de un proceso atamente no linea. Considérese
eI resctor que se muestra en la figura 3-20, El resctor es un recipiente en e que ocurre la

“muy conocida’ y ‘atamente exotérmica reaccion 4 — B; para eliminar o calor de
la reaccion, se rodea a reactor con un forro en € que se obtiene vapor saturado a partir
de liquido saturado. Se puede suponer que la temperatura del forro, 7,, es constante, que
g forro estd hien adado, que los reactivos y los productos son liquidos y, sus densidades
y capacidades caorificas no varfan mucho con la temperatura o la composicion.

La tasa de reaccion esta dada por la siguiente expresion:

Ib mol producidos de A

3

rA(t) = koe-E/RT(r)CA(t)’ - -
pres -min

El factor de frecuencia? ko, y la energia de activacion, E; son constantes especificas para
cada reaccion; Se conddera que € calor'de reaccién es constante y se expresa por AHr
en Btw/lb mol de A, después de reaccionar.
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Vapor saturado

T, °R
Reactivos Productos

q.pies® g, ies®.
min min
€, 0 Ib mol 4 e, (), 1b mol 4
pies® Condensado pies®
Ty), °R Tit), °R

Figura 3-20. Reactor quimico.

e
e

Se tiene interés en'conocer € efecto de los cambios en la concentracion de entrada
de A, C4(r), y de latemperatura de entrada, T(¥), sobre |a conéentracién de salida de
A, C,0).

Al eribir @ balance molar de estado dindmico para € reactor, se tiene

de,| o
geald = Vi) = gey) = VD 38

1 ecuacion, 2 incégnitas (C4(f), 7))

donde V' = volumen del reactor, pies’.
De la tasa de reaccion'se obtiene otra relacion:

ra(t) = koeTFFMcy() (3-63)
2 ecuaciones, 3 incognitas (T1r))
Aln fdta una ecuacion independientepara describir completamente este proceso, la rela-

cién debe involucrar alatemperatura de reaccién, La' relacion que se requiere es un
bdance de energia para € reactor:

‘ , AT(n
gpC,TH1) = Vryt)(AH,) = UAT()) = T,) = qpC,T(1) = Vpcv—df.t—' (364)

3 ecuaciones, 3 incognitas

donde
= densidad de los productos y los reactivos, se supone constante, Ibm/pies’
C,, = capacitad caorifica a preson constante de los productos y los reactivos,
se supone congtante, Btu/lbm-°R
C, = capacidad calorifica a volumen constante, se supone constante, Btu/Ibm-°R
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U = coeficiente globa de transferencia de calor, se supone ¢ istante
Btu/°R-pies?-min
A = &rea de transferencia de calor, pies®
AH, = calor de reaccion, se supone constante, —Btu/lb mol de reaccion de A
T, = temperatura del vapor saturado, °R

Las ecuaciones (3-62), (3-63) y (3-64) describen e reactor quimico. Este sistema de
ecuaciones es completamente alineal, principamente la ecuacion (3-63) y, nuevamente,
la solucion de las mismas € puede obtener mediante métodos numéricos o mediante la
linealizacién dd término no lined, de manera que se pueda obtener una solucion anditica
aproximada. A continuacion se usa @ (ltimo método para determinar las funciones de
transferencia que se desean. B

Al linedizar la ecuacion (3-63) arededor de las condiciones de operacion T y €,
s tiene

raf) = 1y + T + G000 (3-65)

donde: A

rqy = koe—E/RTEA

¢ = Z’TL((:)) = %e—f/ﬁ
G = (%% = koe " ERT
Y
TW=T® T

Cil) = cal®d = ¢4

Al substituir la ecuacion (3-65) en las ecuaciones (3-62) y (3-64), se obtienen dos ecuacio-
nes diferencides linedes con dos incognitas.

de
gealt) = Vig = VO T() = VC,.Ci1) = qei(h = V dt(t') %)
Y
9pC,T0) = VAR, )y = VAH)CT() = VIAH,)C,CA0 o
AT(1)
= UA(T() ~ T)) = ¢pC,T(1) = V"C"%

Se usa € méodo descrito en los gemplos anteriores para obtener las dos ecuaciones
diferencides en térmhinos de las variables de desviacion:
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: . . dC (¢
qCult) — VCT(1)  VC,Ca(H) = qCu(t) = v_jti(-') (3-68)
Y

o : dT
qpC,Tt) V(AH,)C\T() ~ V(AH,)C,C(1) = UAT(r) ~ ¢pC,T(1) = VpC, % (3-69)

donde:

Cailt) = cat) = Cai
T = T - T,

Al reordenar las ecuaciones (3-68) y (3-69) agebraicamente, se tiene

dC(t
T %)’ + Calt) = Ki\Cyi(t) = K T(0) (3-70)
w0 LT = KTO KGO 67 1
donde:
V .

7, = ————  minutos

VG + o

4 o

K, = ——— dn dimensones

VC2 + q
K = VC, b mol de A4

2 — B
VC,+ ¢ pies’-°R
VoC .
T = O v , minutos
V(AH)C; + UA + goC,

K; = (L) , Sin dimensignes

V(AH,)C, + UA + q0C,
X - V(AH,)C, °R-pies>
Y =

V(AH)C, + UA+ gpC, ' 1b mol de A

De la obtencion de la transformada de Laplace de las ecuaciones (3-70) y (3-71), se tiene
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K : K, - R
Ca9) = s + lCAv"(s) B s + IT(S) (3-72)
Y
N Kj:‘ X _' K4‘ ) N R
Te) = s + lT"(b) TS ok lCA(s“)' : (3-73)

En la figua 321 = iludra la rgresatadon de blogues de ese proceso.

En ete procen de reecddn £ tie una nueva caadeaidica que no s vio ates
e traa dd primer gemplo en que exige interacddn entre dos variables; & dice queedss
dos vaiddes la concentraddn de sida Ca(), ¥y la temperatura:de <idg T(r), etén
“eooplades’ y adquie patubeddn que dede a ung efecta a la ora Por gemplo,
s cambia la tempardura de atrada de los readivos efo deda a la tampatura de sdida
a fravss de la fundon de radeenda

T K
T(9 128 *+ |

-

Pao s la tampaaura de <ida canbia edo deda tanbién a la concentraddn de sdidg,
a fravss de la fundon de radeenda

G _ _K
Ts) =5+ 1
Cuil® X
8+]
; Cals)
K,
s+l
K,
T.8+1
/ T(s)
N
Ty(s) K,
To8+]

Figura 3-21. Diagrama de bloques de un reactor quimico.
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Los procesos en que ocurre esto se conocen como interactivos, y e control de ambas va-
riables representa un desafio muy interesante para € ingeniero de proceso 0 control.

Como en ¢ eemplo anterior, en éste se debe notar que las ganancias y la congtante
de tiempo dependen del punto de linedlizacion y, en consecuencia, no son constantes so-
bre todo €l rango, debido ala caracteristica no lineal del proceso.

Antes de concluir este gemplo, € lector debe verificar las unidades y los signos de
las ganancias y las constantes de tiempo, ya que, como se mencioné en un gemplo ante-
rior, esto puede ayudar en la revison de desarrollo del modelo antes de llegar a la solucion.

3-7. RESPUESTA DEL PROCESO DE PRIMER ORDEN A DIFERENTES
TIPOS DE FUNCIONES DE FORZAM IENTO

Ya se vio que la funcién de transferencia de un proceso de primer orden sin tiempo muer-
to es de la forma

L Y K
G = ¥ " mr 1

donde:

Y () = transformada de la variable de sdida
X(9 = transformada de la funcion de forzamiento o variable de entrada

En esta seccidn se estudiard la respuesta de este tipo de proceso a diferentes tipos de fun-
ciones de forzamiento, que son las més comunes en e estudio del control automatico de
proceso.

Funciéon escaldn

Un cambio en escaldn de 4 unidades de magnitud en la funcion de forzamiento se expresa
en e dominio del tiempo como

X(t) = Au(r) (3-74)

y en &l dominio de Laplace como

Entonces




ante tegol o 1(5) - L/‘Cs’r‘ J -

RESPUESTA DEL PROCESO DE PRIMER ORDEN A FUNCIONES DE FORZAMIENTO

Aqui utilizan los métodos expuestos en e capitulo 2 para regresar de nuevo esta funcién
a dominio del tiempo: — &
. l/'r)

Y(r) = KA(l" ~— ¢

(3-75)

En la figura 3-22 se ilustran gdficamente la funcién de forzamiento y la varidble de res-
puesta; es notorio que la mayor pendiente de la curva dé respuesta se presenta en € co-

mienzo de la respuesta, que es la respuesta tipica de todos los procesos de primer orden
aun cambio escalon en la funcién de :forzamiento.

Funcibn r a m p a

En & dominio del tiempo, la funcion rampa se representa como

X(ty = An() (3-76)
y en & dominio de Laplace, como
A J\\)«:’\N \0
X(s) = e l,
vt/
N //\ . T
Entonoes o e 3 3&3// 1+ Xerp &
\ Y(s) = KA r
s¥ts + 1)

Una vez més < uilizan los métOd’oﬁué se déscribieron en d capitulo 2, para pongr de
nuevo efa fundén en d dominio dd tiempo:

A
Xt

KA

Yt

t

Figura 322 Respuesta de un prooeao de primer orden a un cambio escddn en la funcion de forza
miento. "
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Z Y() = KAt + 17" — 7) (377

L 7//\/\/V

En lafigura 3-23 se ilustran gréficamente la funcién de forzamiento y la variable de res-
puesta; conforme se incrementa el tiempo, los transitorios desaparecen, e se vuelve
despreciable y la respuesta se convierte también en una rampa, esto es
YO, = KAt - 1) 3-78)
Funcidén senoidal
Supdngase que la funcion de forzamiento del proceso es una funcion seno, tal que
X() = A sen wtu(t) - (3-79)

Esto, en el dominio de Laplace, es

Aw
P+

VT e+ D+ o

‘\ ! : ‘i’é[/ S
V———'——ﬂ.
Al regresar esta funcién al dominio del uempo “se obtiene

e
e

X(s) =

Entonces

o [ e

Yo = —5—/—‘—°-’Le-f” + —sen(ul + 0) (3-60)

T2w? + 1| \/72(,,-
ke YT A bve

X .

Y Funcién de retardo
KA

de entrada por 7

Figua 323 Respuesta de un proceo de primer orden a la funcidon forzada en rampa
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donde:
§ = tan”'(— o)., (3-81)

B axuo § = conoce como aguo de fae Cofome s inoamata d tiempo, d
término e—“" £ vielve despreciable Y la reyuesa dcava una oiladon edadionaia que
£ eqrea on

YO s ——a séh(wr + 6) (3-62)
= 2w + 1

Eda ogdladon etadoaia € oconoce como frecuenda de rejueta dd Sgema Es
interesante notar que la amplitud de esta funcion esigua ala amplitud de la funcion
de fozamiato, multiplicada por la ganenda dd procesn, pao aenueda por d fador
U242 + 1. La razén amplitud entre ¥()|;~ y la amplitud de X(f), K722 + 1,
% ddine como la razdn de amplitud; tanto la razén'.de anplitud como d aguo de fae
son fundones de la frecuenda de la funcién de ‘etrads, w, v d esudo de la manga en
e vaian confome w vaia es una pate impartante dd contrdl automdico de proceso
e £ abre en d cxituo 7.

En la figura 324 = ilidran la funddn de fozamiento y las vaiddes de regueda
aendo £ desvaneen los fendmanos  trangtarios

Exigen atras dos fundones de forzamieto importantes la puso y la impulso; d es
tudo de la repueda de los procesos de pimer arden a edas fundones £ plateas en los
problemes d find dd  capitulo.

3-8. RESUMEN

En ete cxoito = vio d desardlo de moddos matiamédicos smples de los proossos que
£ desriben medante ecuedones dferenddes de pimer aden. H punto de patida para

X 0

KA
N r’u/*l\

Y(t) Of——===—m==r

Fendmenos
Transitorios

Figura 3-24. Respuesta de un proceso de primer orden a una funcion forzada de onda senoidal.
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esos modelos es generdmente una ecuacion de baance de una cantidad de  conservacion
-masa 0 energia. El procedimiento consiste en desarrollar primeramente todas las ecua
ciones que describen d proceso, como se muestra en la seccion 3-6 para € reactor quimi-
co; en ese gemplo en particular, se usan tres ecuaciones para describir € proceso. En
dicho desarrollo s deben notar dos puntos importantes. Primero, para describir cuaquier
proceso se debe tener la misma cantidad de ecuaciones que de incdgnitas, razén por, la
que se resdtaban las incognitas en cada ecuacion, ya que esto ayuda a tener en mente
la cantidad de ecuaciones necesarias para describir € proceso y desarollar @ modelo;
td método de escribir las ecuaciones y las incognitas se denominard “método descripti-
vo™'*, Segundo, & méodo de solucion depende de la naturdeza lined o dineal de las
ecuaciones, de 1o que se requiere y del grado de precison necesario. S, @ Sstema de ecua
ciones es lined, la solucion se puede obtener anditicamente mediante transformada de
Laplace o cualquier otra técnica cldsica; S aguna de las ecuaciones no es linea, entonces
la mgor técnica para obtener una solucion bastante aproximada es la aplicacion de méto-
dos numéricos, lo cuad significa generamente & empleo de computadora, la otra técnica
de que s dispone es la linedizacion de la ecuacion no lined para obtener una solucion
anditica; generdmente la solucion que se obtiene de este modo Unicamente es precisa
sobre una pequefia region arededor del punto de linealizacién. La técnica de linealizacién
permite obtener una funcién de transferencia para € proceso.

En este capitulo se presentaron y explicaron otros conceptos. La funcion de transfe-
rencia Se definié como la relacion entre la transformada de Laplace de la variable de en-
traday la. transformada de Laplace de la variable de salida; asmismo’ se explicod’ €
sgnificado de la funcion de transferencia, que describe completamente las caracteristicas
de estado edtecionario y dindmico de las dos variables, las cudes se usan en forma de
desviacion.

Las funciones de transferencia que se desarrollaron y edtudiaron en este capitulo son
de la forma generd

Yi5) _ Ke ™™ i
m Ty + | (3-83)
y se conocen como funciones de transferencia de primer orden més tiempo muerto, retar-
dos de primer orden o capacitancias simples. Esta funcién de transferencia contiene tres
pardmetros; la ganancia K, la constante de tiempo 7 y € tiempo muerto f,. La compren-
S6n de estos pardmetros es fundamentd en e estudio del control de proceso. Con la ga
nancia, K, 0 senshilidad se especifica la cantidad de cambio de la variable de sdida por
unidad de cambio en la vaiable de entrada y, como Se vio anteriormente, K s puede
definir mateméticamente como  sigue:

K= AY _ Avqlaoledesdlda (3:84)
AX A varidlle de entrada

* Este término lo desarrollé e Dr. J. C. Busot durante sus cursos de termodinamica en la Universidad del Sur
de Florida
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La constante de tiempo, 7, eda en relacion con la velocidad de respuesta del proceso,

una vez que el proceso empieza a responder a la funcion de forzamiento. A partir de la

ecuacion (3-12) se demostré que la constante de tiempo es e tiempo requerido para acan-
za e 632 % de cambio tota, AY, cuanto més lenta Sea la respuesta del proceso a una
entrada, tanto mayor serd e valor de r. El tiempo muerto, #, es e intervalo de tiempo
entre la aparicion de la funcién de forzamiento y € momento en que € proceso o la varia
ble de respuesta comienza a responder; como se menciond, € tiempo muerto es lo peor
que puede suceder en cuadquier sSstema de control.

Es importante recordar que los pardmetros: K, 7y t; definen la *‘personalidad’’del
proceso y estan en funcion de los pardmetros fisicos del proceso. También se demostré
que en un sistema lined estos pardmetros son constantes; sobre todo € rango de operacion
del proceso, y que para los procesos no lineales estos parametros son funciones de la condi-
cion de operacion; en consecuencia, no son congtantes, sobre todo € rango de operacion
del proceso. En este capitulo se mostré como obtener dichos parametros a partir de las
ecuaciones de balance. En € capitulo 6 se muestra como se evalan a parttir de los datos
del  proceso.

Findmente, se concluye € capitulo con' € edudio de la respuesta de los procesos
de primer orden a diferentes tipos de funciones forzadas, 1o cua serd (til posteriormente
en d edtudio del control de proceso.

PROBLEMAS

3-1. Considérese @ proceso de mezclado que se ilustra en la figura 3-25, donde se supo-
ne que la densdad de la corriente de entrada y la de sdida son muy similares y
que las tasas de flujo F;y F, son constantes. Obténganse las funciones de transfe-
rencia que relacionan la concentracion a la sdida con cada concentracion a la en-
trada; se deben indicar las unidades de todas las ganancias y las congtantes de tiempo.

3-2. Consdérese e reactor isotérmico que Se ‘muedtra en la figura 3-26, donde la tasa
de reaccion s expresa mediante ,

rq(8) = kC,(t), mol de A/pies*-min

=¥ mol
[ S g Calt), —
T_._. . T

F, gpm T F,, gpm

mol mol
s c, (t),—
cAl(t)' cc 4,9 cc

Figura 3-25. Diagrama para €l problema 3-1.
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® _®

;

¢, @), moL ¢, (&), mol
Az pie3 Az —pi83
pies® .
» minuto Reaccién: A—» B.
mol -
cq,(®), P

Figura 3-26. Diagrama para € problema 3-2.

donde k es una constante.

Se supone que la densdad y todas las otras propiedades fisicas de los produc-
tos y los reactivos son semgantes, también se puede suponer que € régimen de
flujo entre los puntos 2 y 3 es muy turbulento (flujo de acoplamiento), con lo que
se minimiza la mezcda hacia arés.

Obténganse las funciones de transferencia que relacionan:

a Laconcentracionde A en 2 conlade den 1.
b. La concentracion de Aen 3 conlade Aen 2.
c. Laconcentracion de Aen 3 con lade Aen 1.

3-3. Conddéree e proceso mostrado en la figura 3-27, en € cud € tanque es esférico
con un radio de 4 pies; @ flujo nominad de ‘entrada y de sdida del tanque es de
30,000 1bm/hr; la densidad del liquido es de 70 Ibm/pies®; y € nivel de estado es-
tacionario es de 5 pies. El volumen de una esfera es 4#r°/3, y la relacion entre
volumen y dtura s expresa mediante

R 0G3r = h(t
Vo - VT[ ()¢ - h( ))1

P,=65 psig

&P3=45 ps_ig
@ -

Figura-3-27. Diagrama para € problema 3-3.
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El flujo através de las valvulas es

w(t) = 500C,vp() VGAp
donde:

r = radio de la esfera, pies
V(t) = volumen del liquido en € tanque, pies®
Vr = volumen total del tanque, pies’
h(t) = atura dd liquido en € tanque, pies
w(f) = tasa de flujo, tbm/hr
C, = coeficiente de la vélvula, gpm/psi'?
C, =22 y Cp = 28.0
Ap = caida de. presién a través de la valvula, psi,
Gy = gravedad especifica del. fluido
vp(f) = posicion de la y4lvula, fraccion de apertura de la vélvula

La presion sobre'd nivel del liquido se mantiene d valor constante de 50 psig. Ob-
ténganse’ las funciones de transferencia que relacionan € nivel del liquido en € tan-
que, con los cambios de posiciones de las vélvulas |y 2. También se deben graficar

las ganancias y las constantes de tiempo contra los diferentes niveles de operacion
cuando se mantiene constante la posicion dé las vdlvulas.

3-4. Conddéree d tanque de calentamiento que e muestra en la figura 3-28. El fluido
que s procesa e cdienta en € tanque mediante un agente caefactor que fluye a
través de los tubos, la tasa de transferencia de cdor, q(r), d fluido que se procesa
se relaciona con la sefid neumética, m(f), mediante la expresion:

gty = a + bim@) = 9)

3
Fo, 5

k
p,ﬁgj

T@®), C
' ‘Tanque‘ Cp,ﬁ
F(), %

b K
ol

Calefactor
m

T, C
mit), psig Co. 1z

Figura 3-28. Diagrama para elproblema 3-4.
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m (), psig m; (1), psig
Fue), & , A PURO
K N m
c, o, % Fy(t),
kg
kg P2
P — 'f_ R i
h(t),m S ) .
. Presion atmosférica
Fs(t) ml

L €y (t) pa(f)

Figura 3-29. Diagrama paraélﬁ problcma 3-5.

Se puede Sponer e d prooesd es adibdion, que d fluido s mezda bien en d
tanque y que la cgpedided cdarfficay 12 densidad dd fluido son’constantes. Obtén-
gane las fundones de tranderencia que relacionan la temperatura de sdida dd fluido
con la de entrada, Ti(#), |atasa de flujo del proceso, F(#), y 1a sefia neumdtica,
mp). Se ddbe dbua tarbién d dagam de blocpes compleo para ese prooeD.

Conddérexe d prooso de mezda:b Qe £ rmeslra e la figua 3-29. La fmdlided
de ede prooed es combixiar una corriente bega en-contenido dd  componente 4 con
otra comiente de 4 puo; la denddad de la comiete 1, py,- ® puete conddea
condante, ya que la catided d¢ 4 en eda corriente es pequeiia Naudmente la
dendded de la comente de ida es uma funddn delaoomerlra]my * eqrea
mediante ;

) = a3+ BCuld

El flujo através de la vdvula 1 esta ‘ dado por

[
Fi) = Covpi0) | 2
{

El flujo a través de la vélvula 2 estd dado por

Fz([) = C,,vpy(9) A&
V G

Frndmente, d flujo a través de la vélvula 3 eda dado ‘por

_ ¢, [0
F}(t) - Cvz 03(1)

La rdacién entre la posddn de la vélvula y |la s5d. peumética s exresa con
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3-6.

37.

3-8.

3-9.

vpllt) = ay + bi(m(t) — dy)

wit) = ay + by(my(t) = dy)

donde:

ay, by, di, @y, by, dy, a3, b3 = constantes conocidas.

C,1, Cy, C3 = coeficientes de las valvulas 1, 2 y 3 respectivamente,
m>/(s-psi'™
vp,(1), vpa(r) = posicion de las valvulas 1y 2 respectivamente, fraccion sin di-
mensiones
Ap;, Ap,= cafda de presién a través de las vélvulas 1 y 2, respectivamente,
la cud es constante, psi
Ap;(r) = caida de presion, a través de la vélvula 3, psi
Gy, G, = gravedad especifica de las corrientes 1 y 2, respectivamente, la
cud es constante y sSin dimensiones
G,() = gravedad especifica de la corriente 3, sin dimensiones

Se debe desarollar @ diagrama de bloques para este proceso; en @ deben aparecer
todas las funciones de transferencia y la forma en que las funciones de transferen-
ciam(r), my(t) y C,(#) afectan a las variables de respuesta h(t) y C(f).

Determinese la funcion de transferencia C(s)/R(s) para € ssema que £ muestra
en lafigura 3-30.

Determinese la funcion de transferencia C(s)/L(s) para € Sstema que se muestra
la figura 3-31.

Determinese la funcion de transferencia C(s)/R(s) paa € ssema que se muestra
en la figura 3-32.

Obténgase |a respuesta de un proceso que se describe mediante la funcion de trans-
ferencia de primer orden, mas tiempo muerto, a la funcién 0e forzamiento que se

ilusra en la figura 3-33.

G,

R
(s) + | Gc Gv ‘ G, + C(s)

H

Figura 3-30. Diagrama para € problema 3%.
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L(s)

G,

+

LUNER G, G fsf > 6 '(_J ce)

G,

v

Figura3-31. Diagramapara €l problema3-7.

‘” /l\ ul ‘
Ris) +/ N\ 6, +U J 6, G, C(s)

H

Piura 3-32. Diagrama para el problema 3-8.

» X(t) Al

% o b

N

t —

Figura 3-33. Gréficaparad problema 3-9.



PROBLEMAS 137

A
X

00 a : t

Figura 3-34. Gréfica para € problema 3-10.

3-10. Supbngase que con la Sguiente ecuacion se describe un cierto proceso:

_@ 3¢ 0.5
X(s) 55 + 0.2

a. Obténgase la ganancia de estado estacionario, la constante de tiempo y € tiem-
po muerto para este proceso.

h. La condicion inicid de la varidble y es y(0) = 2. (Cudl es e vaor find de y(t)
para la funcion de forzamiento que se muestra en la figura 3-34?

3-11. Considérese € reactor quimico:que Se muestra en la figura 3-35; en este tiene lugar
una reaccion endotérmica ddl tipo A + 2B—C. Latasa de incidencia de A, en
kmol/m>-s, se expresa mediante

ra) = = koe ERTOC () Cp(r)
donde:

r4f) = tasa de reaccién, kmol/m*-s
ko = factor de frecuencia, constante, m3/kmol-s
E = energia de activacién, constante, cal/gmol
R = constante de los gases, -1.987 cal/gmol-K

- T K

iy kmol kmol
- CA(t). y CB(“)'-'mT

m k,
] mi, _kg
Fui&om o

kmol
. . CA](”’ m3
. Ti(t),K

C il ma(t), psig
) B pura
(L), psig -

Fz(t):m—; ; p,-m‘—

m
T, KCp=_d
kmol-K

Figura 335. Diagramapara€l problema3-11.
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T(t) = temperatura en el reactor, K

C4(r) = concentracién de A en el reactor, kmol/m’

Cy(f) = concentracion de B en e reactor, kmol/m?
AH, = calor de reaccion, J/kmol

La entrada de caor d reactor se relaciona con la sefid neumdtica que llega d cde-
factor mediante

q(t) = r + stm(t) = 9)
donde:

q(f) = entrada de calor a reactor, J/s
§, r = constantes

El flujo de B puro através de la vélvula estd dado por,
B Lo ﬂ?_z - . = »
F2(’) - C\'zvpl(r) ' f-Gz o o )

C,, = coeficiente de la valvula, constante, m3/s-psi'?2

Ap, = caida de presion a través de la vélvula, constante, psi

G, = gravedad especifica de B, constante, sin dimensiones
vpy(f) = posicion de la valvula, es una fraccion

donde:

Se puede suponer que la operacion es adiabdica y que las propiedades fisicas de
los reactivos y los productos son similares. Se supone que la tasa de flujo F; es
constante.

Se debe desarollar € diagrama de blogues con todas las funciones de trans:
ferencia, para mostrar gréficamente las interacciones de las funciones de forza-
miento m(@), my(®), Cy(H) y Ty(f) con las variables de respuesta C4(r), Cp(t) y ().
Se deben anotar las unidades de todas las ganancias y congtantes de tiempo.

Obténgase la respuesta del proceso que se describe mediante una funcion de trans-
ferencia de primer orden a una funcion de forzamientci impulso.



CAPITULO

4

Sistemas dinamicos de
orden superior

-

En € capitulo anterior se presentaron varios éjemplos de procesos que pueden ser descri-
tos mediante ecuaciones diferenciales ordinarias de primer orden. Eneste capitulo & inte-
rés de la exposicion se centra en los procesos que se describen mediante ecuaciones
diferencides de orden superior; en generd, los objetivos que se persiguen en este capitu-
lo son bastante cercanos a los del anterior. Se presentan los modelos mateméticos para
sSstemas més complgios y se explica € dgnificado de los parametros que describen las
caracteristicab de esos  procesos.

4-1. TANQUES EN SERIE-SISTEMA NO INTERACTIVO
Los sistemas de orden superior pueden ser’interactivos 0 no; en este capitulo se presentan
gemplos de ambos tipos, mediante la deéscripcién de agunos procesos redes. También
% explica @ sgnificado de los términos interactivo y no interactivo.

El gemplo tipico de un sistema no interactivo es € sistema de tanques que se muestra
en la figura 4-1; se deben determinar las funciones de transferencia que relacionan € ni-
vel del segundo tanque con d flujo de entrada d primer tanque, g{#),y € flujo de la bom-
ba, qo(t)- ) )

En este gemplo todos los tanques estén abiertos a la aimésfera'y € proceso es isotér-
mico. La apertura de las vavulas permanece condtante y € flujo de liquido a través de
las vévulas se expresa mediante

AP(D) _ _pghlt)
qn = 7 48 \/ 7 48 V 144G = Gy VRO
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ies®
g, -
L ———
pies F———1  hi(®) )
9ot s L ‘ ® _pies®
€ §‘ 2 : 95 inute T
‘ hot) pies®
¢§—<}q"‘m' minuto

Figura 4-1. Tanques en serie-sistema no interactivo.

donde
gal/min

ps
7.48 = factor de conversion de gal a pies®

Al esxibir d bdance de mesa de etado dindmico ‘para d primer tanque < tiene

Cy = coeficiente de la vdvula,

h
PGLN) = pgi(D) = pgo() = pA, % (4-1

1 enedicn, 2 inodgnitas (¢(), ()
donde
p = densidad del liquido, lbm/pies®
A, = &eatransversal del tanque 1, pies?
De la eqredtn de la vilvula s obtiene ara ecuedon:
g = Cy, Vhy(d) (4-2)
2 auadones 2 incdgnitas
Con las ecuedones (4-1) y (4-2) = desaibe d pimer tanque ehora < prooede con d

s - tae :
B bdace de etado drdmioo paa el ssgudb taqEda

PaiD) = pgs(t) = pA; dﬂj,('—) 4-3)

3 equadones 4 incognitas (g2(), ha(®))
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Nuevamente se obtiene otra ecuacion a partir de la expresion de la vévula
9,(0 = Cy, V(D) (4-4)

4 ecuaciones, 4 incognitas

Con las ecuaciones (4-1) hasta (4-4) se describe e proceso. Debido a que las ecuaciones
(42) y (4-4) no son linedles, la solucion més exacta se obtiene mediante simulacion por
computadorg; sin embargo, puesto que se desea determinar las funciones de transferen-
Cia, se deben linedizar las ecuaciones antes de proceder de un modo smilar d que s
utilizé en e capitulo 3.

De las subdtituciones de la ecuacion (4-2) en la (4-1), de las ecuaciones (4-2) y (4-4)
enla(@-3), y ladivision de cada ecuacidn resultante entre la densidad, se obtiene

dh|(1)

g = Ciy V(D) = gy (1) = A, o (4-5)
Y .

- dh(t)

Cly Vh() — Cla V() = A, dr (4-6)

De la ecuacion (4-5), después de linedizar y definir las variables de desviacion, se tiene

dH (¢
0 - CH () = g = A T (@1
donde:
v aql(t) _l I -2
€= (|, 2 Cor ()
y las vaiables de desviacion
o =9 -4
040 = g0 = 4,
H.(f) = h(r) - h
De la ecuacion (4-6) se tiene
dH(1)
GH\(h = GHND = Ay —— (4-8)
dt
donde :
_ 9qa00) 1o, = s
€ dha(1) 7 G ()
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Y
HyD) = hy(t) = by
De reordenar las ecuaciones (4-7) y (4-8), se tiene
WO o= ko0 - k0O (@9)
Y
i ) = K0 (4-10)
donde
7= é—‘], minutos
T = '%f minutos .
K, = (,il‘ pies-min/pies’
K, - % $n  dmendones

De odotener la trandormeda de Laplace de las ecuedones (49) y (4-10) y reordener,
£ Odiee

K

K
Hs) = L— 0O(s) ~

|
3 4-
| 5 + lQ"m @1
K,
Hp_(S) = ;:ﬁ"l‘ HI(S) (4- 12)

Con la ecuaddn (4-11) e rdadona d nivd dd primer tanque con los flujos de etrada
y <lide medante la (412) = rdedona el nvd od ssoundo con d dd pime.

Paa ddemina las fundones de trandfaenda que £ dessen, £ Uditye la e
aoin (4-1) en la (412

i KK,
H) = G+ s + 1)

QL) = Q,(5) (4-13)
0 | que lss fudones de trandgenda indvidudes son:

Hy(s) _ KK,
Ods) (s + D{ms + 1)

(4-14)
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HZ(S) - "'"K]Kz
Os)  (ms + I)(ms + 1)

(4-15)

A edas dturas € lector ya se habrd dado cuenta de que las unidades de K; K, son pies-
min/pies>, y que las de 7, y , son minutos; la pregunta es: ;tienen sentido los signos
de las ecuaciones (4-14) y (4-15)?

Las funciones de transferencia que expresan las ecuaciones (4-14) y (4-15) se cono-
cen como funciones de transferencia de segundo orden o refardos de segundo orden, y
a patir de su desarollo es bastante smple ver que s “forman” con dos funciones de
transferencia de primer orden en serie.

Como s muestra en la figura 4-2, d diagrana de blogues de ete sstema se puede
representar de diferentes formas. El diagrama de blogues de la figura 4-2a se desarralld
mediante e “encadenamiento” de las ecuaciones (4-11) y (4-12); en @ diagrama se muestra
que e flujo de entrada y sdida afecta inicidmente € nivel en @ primer tanque, Hj(s);
por lo tanto, e cambio en este nivel afecta d nivel del segundo tanque, Ha(s). En las fi-
guas 4-2b y 4-2¢ s muedran otros diagramas mas compactos. A pesar de que en €
diagrama de bloques de la figura 4-2a se tiene la meor descripcion de cémo ocurren red-
mente las cosas, los tres diagramas se usan sin ninguna preferencia

En la figura 4-3 se muestra una forma de extender € proceso mostrado en la figura
4-1 mediante la adicion de otro tanque; para este nuevo proceso se determinaran las fun-
ciones de transferencia que relacionan e nivel del tercer tanque con e flujo de entrada
en € primer tanque y € flujo de la bomba.

Puesto que ya se obtuvieron los modelos para los dos primeros tanques, con las ecua
ciones (4-1) a (4-4), ahora e hard & modelo del tercer tanque. De escribir € baance
de masa de estado dindmico para € tercer tanque, resulta

dha(t)
PgAn) = pg(t) = pA; 4 (4-16)

5 ecuaciones, 6 incognitas (gs(2), As(£))

De la expreson de la vdvula se obtiene la otra ecuacion que se requiere y es la s-
guiente:

(0 = €, Vi) (4-17)
6 ecuaciones, 6 incdgnitas

Con las ecuaciones (4-1), (4-2), (4-3), (4-4), (4-16) y (4-17) se tiene & modelo para
e nuevo proceso (ver figura 4-3).

Al subdtituir las ecuaciones (4-4) y (4-17) en la ecuacion (4-16) y dividir la ecua
cion resultante entre la densidad, se obtiene
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o3
pies
Qs) minuto
+ -
K H,  (s)ples g H,(s),pies
rs+l t s+l
Qols), Pies_ (a)
minuto
I
Qs) pies
minuto
+
KK H,(s), pies
rs+D)(r.s+1)
pies®
Qofs), =2
minuto (b)
o3
pies
@;(s), minuto K.K,
(r.s+1)(r,8+1)
H,(s),pies R
pies3 .
Quls), minuto KX,

(rig+)(r,8+1)

(c)
Figura 4-2. Diagrama de blogues de dos tanques no interactivos en serie.

pies3

a,(8), minuto

L 1k .
— q:(t), o

Y -
_ples N minuto
). Hinuto D |

ha(t)

|
ies
2(t), b

l ) I Jq minuto

hi(t) pies®

758 minuto.
—>

Figura 4-3. Tanques en serie-sistema no interactivo.
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dhy(t)

2 Vhy(t) — Cla Vi(t) = Ay “a (4-18)
de la cual se tiene
CzHg(t) - C;H}(f) = A] d_l'f]M 4-19)
donde:
_ dqy0) L 7im
Y | T 2 Cia(hy)

y la variable de desviacion es Hy(r) = hs(t) = hs.
Al reordenar la ecuacion (4-19) y obtener la transformada de Laplace, se tiene

v K .
H%(A\) = 1 H (4-20)
donde:
n o minut
= ==, 08
3 C3
_ G L .
Ky = cr sn dimensiones
3

Finalmente, la substitucion de la ecuacion (4-13) en la (4-20) da

KKK
T8+ D1y + D1y + 1)

Hy(s) = ( (Q4s) = Q) @2n

de la cual se determinan las siguientes funciones de transferencia:

H.(s) _ K\KoK
Qs)  (ms+ I)ms+ D(ms+ 1)

(4-22)

H';(.\') - - K|K2K1
Qus) (ms+ Dims+ Dims+ 1

(4-23)

Estas dos funciones de transferencia se denominan funciones de transferencia de tercer
orden o retardos de tercer orden. En la figura 4-4 se ilustran tres diferentes maneras de
representar la ecuacion (4-21) mediante diagramas de bloques.

Lafigura 4-4a es particularmente interesante, porque ilustra la manera en que las
funciones de forzamiento Q,(s) y Qy(s) afectan a los diferentes niveles.
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pies3

Qils). minuto

X, Hi(s) X, H,(s) X, H,(s) Pies
- I
nstl | Pies 2stl Pies el

piess—

Qofs), minuto
(a)
P

pies

Q(s), minuto
KKK, H(s), Pies

(r18+1)(7,8+1) (ras+1)

pies®
Q°(s)'minuto
(b)
o3
pies
) inuto KKK,
(r15+1)(r;8+1)(r;8+1)
pies3
Qots), minuto J K K.K,

] (ns*D(rs*Dims+l) |

(©)
Figura 4-4. Diagrama de blogques de tres tanques no interactivos en sarie.

Notese que estas funciones de transferencia se obtienen mediante la multiplicacion
de funciones de transferencia de primer orden; es decir

Hils) _ H(s) H(s) H(s
04s) QL) H) Hys)

Este es el caso de |os sistemas no interactivos en serie, cuyo enunciado se puede generali-
Zar como sigue

Gis) = nI G(s) (4-24)
donde:
n = cantidad de sistemas no interactivos en serie
G(s) = funcion de transferencia que relaciona la salida del dltimo sistema, € siste-

ma 1, con la entrada del primer sistema
Gy(s) = funcién de transferencia individual para cada sistema
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pies3

g0,

minuto

3

pies ) o )
. pies® ot pies
minuto . — . a,@) gt

, 28, i
< 92} minutop—- ~—--— ¢ I mmutﬁ

3

Qolt),

Figura 45 Tanques en seriessema interactivo.

L os procesos que se muestran en las figuras 4-1 y 4-5 se conocen como sistemas no
interactivos, porque no hay interaccion completa entre las variables. El nivel del primer
tanque afecta a del segundo; pero € nivel de éste no afecta a del primero; lo mismo
es verdad para los niveles del segundo y tercer tangques. En las siguientes secciones se
presentan ejemplos de sistemas interactivos.

Finalmente, es importante reconocer otro punto més, el sistema de ecuaciones con
que se describen |os procesos vistos hasta ahora, en este capitulo, es mas complejo, yaque
implica més ecuaciones que los presentados en el capitulo 3. La forma en que se andiza-
ron los gjemplos anteriores fue: primero, escribir € modelo y € sistema de ecuaciones
con que se describe €l proceso; y, posteriormente, decidir la manera en que se resolvera
dicho modelo. El primer paso siempre es el desarrollo del modelo, a cual sigue la solu-
cion de mismo.

4-2. TANQUES EN SERIE-SISTEMA INTERACTIVO

Si se redistribuyen los tanques de la figura 4-1, €l resultado es un sistema interactivo co-
mo e mostrado en la figura 4-5.

La interaccidn entre |os tanques se demuestra claramente a partir de la ecuacién de
flujo de la vélvula, ¢,(?), es decir

(m = S AP(’ _ Cv [pethi(t) — i)
W s 748 144 ¢,G

= Gy, Vh(t) = Ryt

En esta ecuacion se aprecia que € flujo entre los dos tanques depende del nivel en ambos;
el uno afecta a otro.

Ahora se determinarén las mismas dos funciones de transferencia que en e caso del
sisterma no interactivo

Hy(s) Hz(s)
Qi(s) y Qa(s)
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Se comienza por escribir € balance de masa de estado dindmico para € primer tan-
que, mismo que s expresa mediante la siguiente ecuacion

dh
pa0) = Pai0) = 00 = pA) ThZ (@)

1 ecuacion, 2 incognitas (q1(®), hi(®)

De la expreséon paa la vdvula se obtiene la sSguiente ecuacion:
g = Ch, VRO = h(ty 4-25)
2 ecuaciones 3 incognitas (ka(2))

Aln se necesita otra ecuacion independiente; e baance de masa de estado dindmico
para € segundo tanque ayuda para obtenerla; ésta es la ecuacion (4-3).

dhyf .
pqi(t) = paylt) = pA, jf) (4-3)

3 ecuaciones, 4 incdgnitas (gy())
El flujo a través de la dltima vadvula se expresa mediante la ecuacion (4-4)
gt) = Cy, Vi) (4-4)
4 ecuaciones, 4 incdgnitas
Ahora se tiene la misma cantidad de ecuaciones independientes que de incdgnitas,
lo cud dexribe d proceso, es decir, se tiene € modelo; ahora sigue la solucion.

Se aubdituye la ecuacion (4-25) en la (4-1) y se divide la ecuacion resultante entre
la densidad, para obtener

- C\I \ l(’) - h2 qut) - AI d}ﬂdf_t)-

De la cud se obtiene

dH (1)

040 ~ GH\( + GH) = Q0 = A — (4-26)
donde:
- L LU0 I RS
G = ohy() |, - ahy(r) |“ ) Gy (hy — hy)
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Al reordenar la ecuacion (4-26) y obtener la transformada de Laplace

K,
T8 + 1

h(s) = T 0 (421

Qi(s) + Hy(s)— T +

T8 + |
donde:
_ 1. . .3
Ky = ~ pies-min/pies
4,A
- A :
T =g  minutos
4

Se sigue @ mismo procedimiento para € segundo tanque y se ohtiene

Hs) = —— Hy(s) (4-29)

TSS+1

donde:

C,
K = Rl
ST+ G

sn dimensiones

5 = _A minutos
C, + C,

Findmente, la subgtitucion de la ecuacion (4-27) en la (4-28) da por resultado

KK ;
= 4._( ) _
H46) (15 + D155 + 1) 0ds) = Qol9)

K;s

+ T+ Do = 1) 1)

Hys) = KoKs Q4) - 0s)

747552 + (74 + Ts)s + (1 — Ks)

1 —_

oK o) - 0,0) (4-29)
v >s2+<&>s+1

1 - Ks 1 - KS

A patr de la ad = diieen les fundones de randfeeda que £ dessen; es dedr

Hys) =
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KK
Hz(s) _ I - K5 (4-30)
Q,(s) T4Ts T4 + T
_4'5 2 4 S
<l ~ K, st + I~ K, + 1
KKy
Hz(s) _ I - K5 (4_31)

0,s) T4Ts T+ T
2 + 4 5 +
- k)’ P -k, !

Las funciones de transferencia mostradas aqui son de segundo orden. Los diagramas de
blogues para este proceso interactivo se muestran en la figura 4-6.

Son varias cosas las que se pueden aprender de la comparacion de las funciones de
transferencia para los sistemas interactivos y no interactivos. Al comparar las ecuaciones
(4-14) y (4-30) e obsarva que las ganancias, o sensihbilidades, son diferentes en los dos
casos; también las constantes de tiempo son diferentes; aln mas, para € caso interactivo,
la constante de tiempo mayor es mas grande que en € caso no interactivo, lo cua da como
resultado que e sSistema responda més lentamente.

Para probar edta dltima declaracion considérese € caso en que ambas constantes de
tiempo individudes son iguales, esto es

pies3
Q(9) minuto

Ty = Ts = 7T

pies®

Qo(8) minuto
—

K.,

K,

_ T B[ x H,(s) pies

res+1 Tss+]

ies

3

Qi(s) minyto

Qs(s)

pies® -
minuto

1 .
(58 | e

Figura 4-6. Diagrana de blogues de un sistema interactivo de dos tanques.
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y para que esto sea cierto
A, = 24
C,= C4

Entonces K5 = 0. 5.
Con edta informacion, la ecuacion (4-31) se convierte en

~KKs
Hfs) {15 + 1)? - KK
2,5 Ks =i+ 215+ (1 = Ky
T (s + 1)

Les rdoss dd denominedor son

Raices =

-1 +VK) - - VK
T

T

de lo aid = dbtienen dos codantes de tiempo “dedivas’ para efe d9ama intaradtivo

T T
=T VK, 0293

y la rdadén etre diches condantes de tiempo “dedives’ es

Tt _g5g
Thef

@ pest de qe 74 = 75! Ed0 damuedra daramate que la condarte de tiempo mayor
de un Sgema intgadivo es més gande que la de un Sgama no intaadtivo.

Otro hecho acaca de los Sgamies interadivos es que les condantes de tiempo “efec-
tives’ sn redes paa probar td dedaadon = iguda d denominedor de la ecueddn

(4-3) a oao:
T4 )2 _T4s =
(1_K5>s +(1_K5>s+l 0

Con base en la definicion de 7,4, 75y Ks, Setiene

Adr) .. _<A1(CZ+ Cy + A2C4>s . =0
C,C,4 CCy
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Las raices de esta ecuacion s obtienen mediante € uso de la expresion cuadrdtica y, para
gue éstas sean reales, debe ser cierto lo siguiente:

_ lAl(CZ + C4) + .42C4]2_ 4A|A2>

Y o dge
b* = dac ac C.C,

0

(A]C2 - A2C4)2 + A|C4 (A|C2 + A|C4 + 2A2C4) >0

y puesto que todas las condtates son postives, la desiguddad es sempre verdadera; por
lo tanto, s puede decir que las congtantes de tiempo de los sistemas interactivos son Siem-
pre redes Eso es importante cuando s estudia la respueta de tales Sstemas a diferentes
funciones forzadas.

Lagran mayoria de los procesos se describen mediante funciones de transferencia
de orden superior. En la industria s encuentran tanto procesos interactivos como no  interac-
tivos; de los dos d interactivo es @ mé comin. En las Sguientes secciones se presentan
mas €jemplos de procesos interactivos.

4-3. PROCESO TERMICO

Considérese launidad que se muestra en lafigura 4-7, cuyo objetivo es enfriar un fluido
caliente que se procesa; el medio de enfriamiento, agua, pasa a través de una camisa.
Para este proceso se supone que el agua, en la camisa de enfriamiento, y el fluido, en
el tanque, estan bien mezclados y que la densidad y capacidad calorifica de ambos no
cambia significativamente con latemperatura. Debido a que el fluido procesado sale del
tanque por desborde, @ nived y d &ea de trandferencia de cdor en d tanque son  condtan
tes. Finamente, se puede suponer también que el tangque esté bien aislado.

Se deben determinar las funciones de transferencia que relacionan latemperatura de
salidadel fluido que se procesa, Z’ (t), con latemperatura de entrada del agua de enfria-

qt, T o, K

To(t), K
T, K

Per s

Figura 4-7. Enfriamento de un fluido cdiente de proceso.
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miento, T¢(#), la tasa de flujo del agua de enfriamiento, g(f) y la temperatura de entra-
da dd fluido que se procesa, I;i(t).
Un baance de energia de estado dindmico para e fluido que se procesa es

apC,T(0) = UA[T(t) = Tc(d) = qpC,T(r) = VpCy ? (4-32)

1 ecuacion, 2 incognitas (T(t), Te()
donde:

U = codficiente globa de transferencia de calor, se supone congtante, J/m2-K-s
A = &rea de transferencia de calor, m?
Vv = volumen del tanque, m®

G,, Cy = capacidades calorificas del fluido que se procesa. J/kg-K

Aln s necesita otra ecuacion independiente, que se obtiene a partir del baance de
energia de estado dindmico en la camisa de enfriamiento:

acOpcCpcTc, (1) + UAIT(W) = Te®) = ge(t) pcCocTclt) (4-33)
= VCpCCVC? 2 ecuaciones, 2 incAgnitas

donde:

Cpo Cy = capacidades cdorificas del agua de enfriamiento, J/kg-K
V¢ = volumen de la camisa de enfriamiento, m?

Las funciones de trandferencia requeridas se pueden obtener a partir de las ecuaciones
(4-32) y (4-33); sn embargo, antes de hacerlo se debe linedizar 1a e¢ucién (4-33), cuyos
términos no linedles son especificamente e primero y dlitimo del miembro izquierdo; la

ecuacion (4-32) ya es lined.
Se sigue @ procedimiento expuesto anteriormente de las ecuaciones (4-32) y (4-33)

y se obtiene

gpC,T(t) - UA[T(®) - Tc(] = gpC,T(0) = VpC, %t(t) (4-34)

. dT(n)
CiQct) + CTelt) + VA[T(R) = Te()] = €0 = CTclt) = VepeCye —yy (4-39)
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donde:

¢

pcCy. Te,  Vim?
Cz = ‘_ICPCCpC’ Is - K

C3 pCCPc Tc, Jm3

]

y las variables de desviacion son

T =T
T = T() -
Te) = Te(®) = Te
Oc(t) = gel® — 4c
Te(® = Tc) ~ T,

T,
T

Al odenar la ecuadOn (4-34) y dotener la trandormeda de Laplace, s datiene

1

79 = — K10 + KLO) @3)
doree

™ = UTVEC_quF,,’ segundos

K, = UA—(TC;SF,,’ dn  dimesones

K, - WHAKC,,’ dén  dmedoes

De manga srgate de la euadon (435 = ddtiee

1
T = 5577 WTal) = K@) + KsT()] (431)

VepcCy

c—  segundos

=T, +UA

K, = m, {q dmadoness
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G-C

] 3.
K4 — C2 + UA K/m’-s
UA . .
Ks = m’ sn  dmadEones

Por la aubdituddn de la ecuaddn (4-37) en la (4-36), y desués de dgln mengo
dodrdoo, £ ddaminen lss dguiates fundones de tranderenda

_’1"_(52_=< K, )( 75 + 1 439)
i(s) 1 — KK _( T, )s2+<71+72)s+l

1 —K2K5 1 —K2K5

T(s) _ ( KK, ) 1 4-39
Tc,(9) 1 — K)Ks L(.L) s2 + (—T—‘—-‘ﬁ-) s+ 1 ] -

I —K,Ks 1 - K,Ks

T(s) _ ( —K.K; ) ! 440
Qc(s) 1 — KK l:( T2 ) e ( T+ T ) s+ l] 0
1 - KoK 1 - K4Ks

En la figwa 48 £ muedra d dagama de boques para ede 99amg d ad £ ddiee
madante d encadenamieto de les evedones (4-36) y (4-37)

S puede gradar que edss tres fundones de tranderenda, ecuedones (4-38), (4-39)
y (4-40), son de ssgundo orden. La enueddn (4-38) es un pooo diferante de les aires dos
especificamente, ésta tiene el término (r,s + 1) en el numerador. Td tipo de funcion
de randferencia & trata més addate en este capitulo, por d momento es impoartante com-
prender d dgnificado de les tres fundones de trandereda de ssgundo arden mendonedkes
aqui. Por gemplo, considérese la tampaaua de atrada dd agua de afriamiato. S
Te(9) canbig edo deda primeo a la tempadura de la camisa y después a la dd fluido

l’ra.(s), K l'r,.<s), K

K,

+
+ 1 T(s), K -
r6+1 K2 18+1

T Tels) K

Ks |

Figura 48 Diagrana de bloques dd proceso térmico de la figura 4-7.
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que se procesa; aqui hay dos sistemas de primer orden en serie. El mismo comportamien-
to dinamico también es valido paraun cambio en el flujo del agua de enfriamiento, como
se puede apreciar en las funciones de transferencia, ecuaciones (4-39) y (4-40), cuyos
términos dindmicos son exactamente los mismos. La primera funcion de transferen-
cia, ecuacion (4-38), indica que la dindmica del cambio en la temperatura de entrada del
fluido procesado, T(t), sobre T(t) es diferente de la de las otras dos perturbaciones y,
como se menciond anteriormente, dichas diferencias se explican mas adelante en este ca-
pitulo.

En ede gemplo s utilizd la expreson de tasa de trandferencia de cdor UA[T() — T0],
peo d hacelo s degredd la dindmica de las paredes dd tanque, ya que s SUpUsO que,
tan pronto como cambialatemperatura del agua de enfriamiento, el fluido procesado ex-
perimenta un cambio en la transferencia de calor, sin embargo, esto no es asi. Cuando
se modifica la temperatura del agua de enfriamiento, también cambia la transferencia de
cdor en las paedes dd tanque vy, consecuentemente, empieza a vaia la temperdura de las
paredes; es entonces cuando cambia la transferencia de calor de las paredes al liquido
gue se procesa. Por tanto, la pared del tanque representa otra capacitanciaen el sistema,
y la magnitud de éda depende entre otras cosss, ddl  espesor, denddad, capacidad cdori-
ficay otras propiedades fisicas del material con que se construye la pared.

Al tomar en cuenta la paed, s tiene un meor entendimiento de dicha capacitancia Se
puede suponer que ambas supeficies de la paed dd tanque la que eta cerca dd liquido
gue se procesay la que esta cerca del agua de enfriamiento, tienen lamisma temperatura;
td suposicion es buena cuando la pared no e muy gruesa y tiene una gran  conductividad
térmica.

Entonces, el balance de energia en el fluido que se procesa cambia a

apCoTi(1) = hA(T() = T,(1)  gpCT(1) = VpCy % (4-41)

1 ecuacion, 2 incognitas (T(0), Ty
donde:

h; = coeficiente de transferencia calorifica de la cara interna, se supone constan-
te, J/m2s-K

area interna de transferencia de calor, m
temperatura de la pared de metal, K

4 2

T

Al proceder con un balance de energfa de estado dindmico para la pared del tanque, se
puede escribir

dT,(1)

z (4-42)

h:An(T(t) - Tm(r)) - hnAo(Tm(t) = TC(I)) = mmeVm

2 ecuaciones, 3 incognitas (T(?))
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donde:

h, = coeficiente de transferencia de calor de la cara externa, se supone constante,
J/mi-s-K
A, = &rea externa de transferencia de calor, m?
V,, = volumen de la pared de metal, m3
Pm = densidad de la pared de metal, kg/m3
Cy capacidad calorifica del metal de la pared, J/kg-K

m

Finalmente, con un balance de energia de estado dindmico para el agua de enfriamiento
se obtiene la otra ecuacién que se necesita:

. . dT,
qC(f)pCCPCTC,(t) + hnAn(Ym(t) = TC(’)) - - qC(r)p("Cn(.T(‘(t) = VCP(‘CV(‘ '(jT(r)' (4'43)

3 ecuaciones, 3 incognitas

Aqui se requirieron tres ecuaciones diferenciales para describir completamente el sis-
tema. Para desarrollar la siguiente funcién de transferencia a partir de la ecuacion (4-41)
se utiliza el procedimiento que ya se aprendio:

_ K

6 e K, ‘ i
+ 1 Ti(s) + T, (s) (4-44)

T(s) =
T + 0

T3S

En la figura 4-9 se muestra el diagrama de bloques que representa esta ecuacion.
De la ecuacion (4-42) se obtiene

- Ky ) Ky v
Tl = T + 1 TG + Tys + 1 Tels) (4-49)

y, finalmente, a partir de la ecuacion (4-43), se tiene

K K K
- 10 | 1 R 12 )
Te(s) Tt Tels) + T 1 T, () —— Oc(s) (4-46)
Ty(s) K
K
.
1 T(s), K
PyyS)
:
T(s) K <

Figura 49 Representecion en forma de diagrama de bloques de la ecuacion (4-44).
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donde:
To)) = Tult) = T
C . ' .
) WG segundos K, = — %, §n dimensiones
"= gpCy + A gpC, + hiA;
h,'A, . . . vmpmcpm
- I - ———=2—,  segundos
K G, * A, dn dimensones T WA L hoA. g
hA . , . h,A . ' .
T ., = ——%— dn dimendones
Kq At hA sn dimensones K, WA+ hA
VepeCy, GcpcCy, - .
_ K, = ————— sin dimensiones
Ts _ hA, + GcpcCy. segundos 0= s GepcCry
C, (Tea— T¢)
h,A, . . . p(CpC( C & K
= — "M% . dn dimendones Ky - ————— =7
K, = P PCC,.( S dimensiones 12 h, A, + q(»p(-Cﬂ(_ ms

El encadenamiento de las ecuaciones (4-45) y (4-46) con
grama de bloques que s muestra en la figura 4-10.

Para determinar las funciones de trandferencia requeridas se subgtituye la ecuacion
(4-46) en la (4-45).

a (4-44) da por resultado € dia

K

T,(s) = —

T(s) + ———————— (K0T (s)
s + 1 ©) {18 + 1 Y158 + 1)
+ K Tus) = Ki2Qcls)
T(s), K
K, K
+ Tn{s).K +
Tri(s), . T (s, K 1) ik LT, K
K Km ros+] - K9 + 74-5.4-’—1- - 7 r38+1
- +
K, K,
QT

Figura 4-10. Diagrama de blogues del proceso térmico.
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Ky(rss + 1)
T8+ Dirss + 1) — KoKy

T.(s) = ( T(s)

' KoKoTe,
+ {15 + Drss + 1) = KgK”( oK 10T (s)

= KoK ,0c(s))

De la subdtitucion de esta Gltima ecuacion en la (4-44), se tiene

Ko 1 ()

T = .
) s+ 17

K7K3(Tss + l)
+ (135 + D (1 + Ditss + 1) = KoKy}
K7Kg
+ (T}S + 1) [(743 + l)(Tss + 1) - KgK”]

T(s)

(KIOTC, (s) - Klec(S))

y, después de trabgjar agebracamente, s tiene

) = (Holl = Koki) _T.F+_Tv+L1 |
i T(s) (] - KK, - K7Kx) [ 3 w15l T;(s)

13’ 55 TiotH

KK, | ‘
' <1 = KoKy - K7K8> [T§33 + st mes + 1 (KioTe, (4

= K;0c(5)
donde:

. T 112

= |t} .,  segundos
T (l - KQK“) 9

T4 — Tj

= ——2 segundos

ISRk, Y

13
T3T4Ts
= . segundos
k (l - K9Kn - K7K8) J

= 475 + T3y + T3iTs
7 = KoKy — KoKy
T]( | - K‘)Kl l) + Tyt 1y - K7K8K5)
l - KgK” - K7KK l

1:2
) . segundos

71" = segundos

(4-47)

A patir de la ecuacion (4-47) se obtienen las funciones de transferencia que se desean:
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TG6) _ Kol = KoKy) [ wds 4 mps + 1
,-(S) - 1 - KgK” - K7K8 I_T% S3 + 1'(2,3‘2 + TS + 1 (4_48)
N _ ( K7K9K|0 ) [ l
= - 33 72 (4-49)
’(S) 1 KgK” - K7Kg TRS™ + TS + Tio¥ + Il
T(s) — KKK 5 ) ! -
Qc(s)  \1 = KoKy ~ K7Ky/ [ 18’ + 1357 + 108 + ] )

Las funciones de transferencia que se expresan mediante las ecuaciones (4-49) y (4-50)
son de tercer orden; es decir, @ denominador es un polinomio de tercer orden en s En
e diagrama de blogues de la figura 4-10 se aprecia graficamente que, s la temperatura de
entrada del agua de enfriamiento cambia lo primero que se afecta es la temperatura del
agua en la camisa de enfriamiento, T(#); por lo tanto, esta temperatura afecta, a su vez,
a la de la pared de metd, T,(); vy, findmente, esta temperatura influye en la del fluido
que se procesa, T(f). Aqui hay tres sistemas de primer orden en serie Las funciones de
transferencia son andogas a las expresadas mediante las ecuaciones (4-39) y (4-40); la
funcion de transferencia de la ecuacion (4-48), también de tercer orden, es un poco dife-
rente a las ecuaciones (4-49) y (4-50) y semeante a la ecuacion (4-38).

Este proceso térmico es otro gemplo de un proceso interactivo; la interaccion se de-
sarolla mediante la expreson de la tasa de transferencia de cdor: UA[T(r) TH9] en las
ecuaciones (4-32) y (4-33); y AT — T,(0)] y hA [Tt — T()], en las ecuaciones
(4-41), (442) y (4-43). En d diagrama de bloques de las figuras 4-8 y 4-10 se muestra
esta interaccion  gréficamente.

4-4. RESPUESTA DE LOS SISTEMAS DE ORDEN SUPERIOR A
DIFERENTES TIPOS DE FUNCIONES DE FORZAMIENTO

Hasta agui se desarrollaron dos tipos de funciones de transferencia de orden superior:

(4-51)

G(s) = o= = ————— (4-52)

donde n>m.
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En esta seccion se presenta la respuesta de estos sistemas de orden superior a diferen-
tes tipos de funciones de forzamiento, especificamente a las funciones escadn y senoidal; a
patir de estos edudios se pueden hacer dgunas generdizaciones acerca de las respuedtas.

Funcién escalén
Primero se muestra la respuesta de los sistemas que se describen mediante la ecuacion

(4-5 1). Generamente, una funcion de transferencia de segundo orden se escribe de cud-
quiera de las dos formas siguientes.

RO K K _
Gls) = X6s) (s + D)ms + D= 1yms? 4+ (1 + Ty)s + | (4+53)
0
Gy = - T 4-54
5 = () 122 + 2rés + | (4-54)
donde: .
r = condante de tiempo caracteristica, tiempo
£ = tasa de amortiguamiento, sin dimensiones
las relaciones entre los parametros de las dos formas son
T = T (4—55)
Y
T + TZ
§E_ 3 —— (4-56)

La respuesta de una funcion de transferencia de segundo orden a un cambio escadn
de magnitud unitaria en la funcion de forzamiento, X(9 = 1/s, se obtiene como sigue.
A patir de la ecuacion (4-54)

Y(s) = K Kriry s
s+ 21Es + 1) = s(s = r)s = 1)
donde: - I
2 -1
" _é * gf ‘ (4-58)
2-1
| T f - % ' (4-59)
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De las dos Utimas ecueciones s infiere que la respueta de este sstema depende dd va
lor de la razon de amortiguamiento, .

Paraunvalor de c 1, lasraicesr, y ry, son complejas, y larespuesta que se obtie-
ne del sistema, mediante el procedimiento que se estudid en el capitulo 2, se expresa me-
diante la siguiente_ecuacign: ...

i §

2 1 VI - §2>] \

! YO) = K| 1 = ———=e¥" ( 1 - 2-+ _— | (4-60
| () [ — gle sen 3 tan” E / (4-60)

. e i, J
YAy ey e e 8 -

La respuesta de este tipo de sistema se |Iustra graflcamente enla f|gura 4-11 como se
puede ver, larespuesta es oscilatoriay, por tanto, se dice que losSistemas de este tipo
son subamortiguados (bajoamortiguados).

Paa un vaor de £ = 1, las raices son redes e igudes la respuesta e expresa mediante

%L&‘

L A G,) - K[l - (1 + é)ey (4-61)

o -

En lafigura 4-11 se ilustra la respuesta de este sistema, la cual es la aproximacion mas

A répidaal valor final, sin sobrepasarlo, y, en consecuencia, no hay oscilacion. Los siste-
W mas en que ¢ = 1 se denominan cn’ticamente amortiguados.

Paraun valor degc > 1 lasraices son realesy diferentes, larespuestadel sistemalada

e T L i} e i S N
Lpp VB £ -VE-i g \\
Y = [l - 0.5¢ [e T (l + ?) +e ° (l - 8—-—”1-):” (4-62)

La respuesta de este tipo de sistema también se muestra en la figura 4-11. La respuesta
jamés sobrepasa al valor final y su aproximacion es mas lenta que en los sistemas critica-
mente amortiguados. Se dice que este tipo de sistema esta sobreamortiguado.

Y(®

> 1

Figura 4-11. Respuesta de un sstema de segundo orden a un cambio eddn unitaio en la fun-
don de forzamiento.
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Lostres tipos de sistemas de segundo orden son muy importantes en el estudio del
control automatico de proceso. Las respuestas de los sistemas de control son semejantes
a alguna de las arriba indicadas. La respuesta de circuito abierto de la mayoria de los
procesos industriales es similar a la criticamente amortiguada o a la sobreamortiguada;
esto es, generalmente no oscilan, sin embargo, puede haber oscilacién cuando se cierra
el circuito. Larespuesta de |os sistemas con circuito cerrado se aborda en el capitulo 6.

Es importante reconocer las diferencias entre la respueda de los Sstemas de  segundo
orden y lade los de primer orden, cuando se les somete a cambios escalén en lafuncion
de forzamiento. La diferencia més notable es«gue, en los sistemas de segundo orden, la
pendiente mayor no s presnta d inicio de la respuesta, Sno tiempo después, en los Sister
mas de primer orden, como se demostré en el capitulo anterior, lamayor pendiente ocu-
rre al principio de la respuesta. Otra diferencia es que los sistemas de primer orden no
oscilan; mientras que en los de segundo orden si puede haber oscilacion.

Como se ve en lafigura 4-11, la cantidad de amortiguamiento en un sistema de se-
gundo orden se expresa mediante larazén de amortiguamiento, y ésta, asi como la cons-
tante de tiempo caracteristica, 7, depende de los parametros fisicos del proceso. Si cual-
quiera de los pardmetros fisicos cambia, el cambio se reflegja en una variaciéon en &, en
7, 0 en ambas.

El andlisis de larespuesta del sistema subamortiguado es de particular interés en el
esudio del control austomdico de process, eto s« debe d hecho de que como s mencio-
no anteriormente, la respuesta de la mayoria de los circuitos cerrados es semejante ala
respuesta subamortiguada. A causa de esta semejanza, se deben definir algunos términos
importantes  en  relacién con la respuedta  subamortiguada, tales téminos e definen a con
tinuacion, con referencia a la figura 4-12.

Sobrepaso. El “sobrepaso” “eslacantidad en que larespuesta excede el valor final
de estado estacionario; generalmente se expresa como la relacion de BIA

B = e—vrgl\/l_—éE
A

T Limite del tiempo
de asentamiento
N e
T K-~ _““l 'T“‘ - 7 C_TI'__"“'_._'__‘___'___
i |
o | |
oA ;
i
i
L +
ts ta t —>

Figura 4-12. Respueta de un proceso subamortiguado de segundo orden.
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Razdn de asentamiento. La razén de asentamiento se define como

Wl

= ¢ meV1-8 (4-64)

Este €s un término importante, ya que Sirve como criterio para establecer la respuesta
satisfactoria de los sistemas de control.

Tiempo de elevacion, tp. Es € tiempo que tarda la respuesta en acanzar por primera
vez d vaor fina.

Tiempo de asentamiento, fg. Es e tiempo que tarda la respuesta en llegar a ciertos
limites preestablecidos del valor final y permanecer dentro de ellos. Dichos limites son
arbitrarios; los valores tipicosson T 5% 6 £ 3 % .

Periodo de oscilacion, T. El peiodo de oscilacion se expresa mediante

27T . .
=—————, tiempolciclo . (4-65)
viee "
Otro término relacionado con e periodo de oscilacion es la frecuencia ciclica, f, que %
define como sigue

V1 - g
= —— ciclos/tiempo (4-66)

i
f= T 2wt

Otros dos términos son e periodo naturad de oscilacion y la frecuencia ciclica naturd,
cuando ¢ = 0; se definen como

T, = 2@t (4-67)

fn =5 (4-68)

Frecuentemente también se usa la siguiente expresion para una funcion de transferen-
cia de segundo orden:

Yl K
G(s) = )% = W (4-69)
-+ s+ 1
0w,

El término w, se conoce como frecuencia natura. Al comparar la ecuacion (4-69) con
la (4-54), se ve facilmente que
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0, = ! (4-70)
T
La frecuencia en radianes, w, Se relaciona con la frecuencia ciclica, f, mediante
w = AT (Y

y, por substitucion de la ecuacion (4-66) en la (4-719, se relaciona la frecuencia en radia-
nes con la frecuencia natura:

wVI-8 Vi-g _
= T -

2nt

w, V1 - & (4-72)

o= 2nf =

Toda la exposicion anterior se aplica a Sistemas de segundo orden. Para los sistemas
de tercer orden o de orden superior, cuyas constantes de tiempo son redes y digtintas,
la respuesta a un cambio escaldn de magnitud unitaria la da la ecuacion (4-73), como se
muestra en la figura 4-13.

n n=1,= 17
Y() = K[l -3 -L-] (4-73)
= (r; — Tj)

i=1

¥iall

En e capitulo 2 se presentd e método general para la solucion de otros tipos de constan-
tes de tiempo.

Probablemente la caracteristica més importante de las respuestas que se muestran en la
figura 4- 13 es que parecen muy smilares a la respuesta de un Sstema de segundo orden
sobreamortiguado con aguna cantidad de tiempo muerto. Conforme aumenta € orden del
sistema, también aumenta € tiempo muerto aparente, 1o cual es importante en e estudio
del control automético de proceso, porque la mayoria de los procesos industriales se com-
ponen de una cierta cantidad de sdtemas de primer orden en serie Ademéds a causa de

Y(2)

t

Figura 4-13. Respuesta de los sSistemas sobreamortiguados de orden superior a un cambio escadn
en la funcién de forzamiento.
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la dmilitud, la respueta de un sstema de tercer orden, o de cudquier ofro de orden supe
rio, s puede agoroximar mediante la respuesta de un Sstema de segundo orden més tiem-
po muerto. Lo anterior se representa matematicamente como sigue:

Y(s) K Ke 't

X8 - 474

X(S) ” (T,-S + l) (THS + l)("l'hhy + 1) ( )
1

j=

M atemati camente esta aproximacion es muy buena.

Hasta aqui se hatratado la respuesta de los procesos que se describen mediante la
ecuacion (4-51). Ahora se tratarala respuesta a un cambio escalén de magnitud unitaria
en la funciéon de forzamiento, X(s) = 1/s, de los procesos que se describen mediante
la ecuacion (4-52). En general, la respuesta para sistemas con raices reales y distintas
se representa mediante la siguiente ecuacion:

m
' — ~m=1
n _”] (T[g,. Tldj)'rﬂ(, "

Y =kK|1- 2 —

i=1

P 4-75)
“ (T[g. - Tldl) °

j=r

J#I

Para lograr una mejor comprension del término (7, s + 1), compérese |a respuesta
de los dos procesos siguientes:

l
Y.(s) = 4-76
) s("r,gls + 1)(T,xzs + Dlres+ D ¢ )

(s + 1
(T s + l)('r,gzs + ”“’sz + 1)

Yos) = @77

En lafigura 4-14 se comparan |as respuestas, |a respuesta para 7; = 0 corresponde a
la ecuacion (4-76). El efecto del término (s + 1) es “acelerar” la respuesta del proce-
s0, lo cual es opuesto al efecto del térmi no1/(rys + 1); encel capitulo 3 se hizo referen-
ciaa términol/(r,s + 1) como retardo de primer orden y, en consecuencia, a término
(74 § + 1) se le conoce como adelanto de primer orden; por tal motivo se utilizala nota-
cion Tl paraindicar un “retardo” en la constante de tiempo; y 7y, paraindicar un “ ade-
lanto”. Nétese que, cuando 7, se hace igua a Tigs la funcion de transferencia con que
se describe larelacion entre Y (s) y X(s) se vuelve inferior en un orden, cuando no tiene
el término de adelanto.

Un caso interesante e importante es el de la siguiente funcion de transferencia:

_Y_(Q_T,,,s+]

X(s) TS ¢ | “-78)
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10 ————————m e e —

£q.(4-77)

Y(t) Eq.(4-76)

t—>

Figura 4-14. Comparacion de las respuestas de las ecuaciones (4-76) y (4-77).

Eda funcion de transferencia se denomina adelantohetardo; la expresion con que se des
cribe la respuesta de Y(t) a un cambio con magnitud de un escadn unitario en la funcion
de forzamiento es, de la ecuacion (4-75):

Y(r) =1+ T_“_—_'nﬂe-x/w,K 4-79)

T[g

En la figura 4-15 se muestra graficamente la respuesta para e caso en que 7, = 1 con
diferentes relaciones 7,,/7,,. ES importante reconocer tres puntos acerca de la respuesta
de un adelantohetardo. El primero y més importante es la cantidad inicid de respuesta,
que depende de la rdacion 7i/7y,s la respuesta inicid es igud a TifTig veces la magnitud
del cambio escaddn. Segundo, la cantidad final de cambio en la sdida ded adglantohetardo
es igud a la magnitud del cambio escaldn en la entrada. Tercero, la razén exponencia
de asentamiento o incremento en la sdida es Unicamente funcién de la constante de tiem-
po de “retardo”, 7;,. Como se verd en ¢ capitulo 8, los sistemas de adelantohetardo son
importantes para la implementacién de las técnicas de control con accion precalculada

Funcion senoidal

La expreson de Laplace para una funcion de forzamiento de onda senoidd es

Aw
X®) =T

Entonces, la respuesta de un sistema de segundo orden a este tipo de funcion de forza
miento se expresa mediante
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20
TIg= 1 min
nd
1.6 ng
1.6
12 1.2
Y@ 10p———————————— e e g
®) 0B
0.8
0.4
0
0.4
| ] 1 ) ]
00 1 2 3 4 5
Tiempo, min

Figura 4-15. Respuedta de la unided adelanto/retardo a un cambio escddn unitaio en la funcion
de forzamiento.

KAw
= (52 + @)%+ 2965 + 1)

Y(s)

Al regresar a dominio del tiempo se tiene

Y = e-Em(c cos, \/1_(_{2 %) C se n(\/l - g2 1))

T
+ KA sen(wr + 6)
= (o + w1y’

(4-80)

donde :

§ = —tan”! (LEL) 481

1 — (wT)?

C,, C, = constantes a evaluar

Conforme el tiempo aumenta, e término 57 se vuelve despreciable y la respuesta
alcanza una oscilacién estacionaria que se expresa mediante
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K A :
Yo, = sen (wi + 6) (4-82)
[1 - (01)?)? + (2bw7)?

Como se vera en e capitulo 7, ta respuesta se vuelve importante en € estudio del control
automatico de proceso. La oscilacion estacionaria se conoce como respuesta en frecuen-
cia dd sdema, cuya amplitud es igud a la ganancia del sstema multiplicada por la ampli-
tud de la funcion forzada y la atenlia e factor

[1= ()] + (twry?
Como se definid en la seccion 3-7, la relacion de amplitud para este sistema es

K
VI = (07 + Qtwry?

Tanto la relacion de amplitud como € retardo de fase, 6, son funciones de w, frecuencia
de la funcion de forzada. En € capitulo 7'se examina también la respuesta en frecuencia de
ofros sdemas de orden superior.

4-5. RESUMEN

En este capitulo se presentd @ desarrollo de los modelos mateméticos con que se describe
el comportamiento de los procesos de orden superior. Los procesos que Se expusieron
son més complgjos que los del capitulo 3 y, en consecuencia, los modelos son también

més complgjos. En paticular, se desarrollaron funciones de transferencia de segundo y
tercer orden; los gemplos que se utilizaron representan casos de procesos interactivos
y no interactivos. También se presentaron las respuestas de estos sistemas de orden supe-

rior a un cambio escadn y senoidal en las funciones de forzamiento; asimismo se descri-

hieron e hicieron notar las diferencias entre estas respuestas y las de los sistemas de primer

orden; probablemente la diferencia mas importante sea la respuesta a un cambio escaldn
en la funcion de forzamiento; por € contrario para los sistemas de primer orden, la pen-
diente inicid de la respuesta es la més pronunciada de la curva completa, de respuesta;

para los Sstemas de orden superior éste no es € caso, ya que la pendiente més pronunciada

ocurre més tarde en la curva de respuedta.

Los sistemas de orden superior presentados en este capitulo se obtuvieron porque se
componen de sistemas de primer orden en serie, es decir, dichos sistemas no son intrinse-
camnente de orden superior. La mayoria de los procesos industriles son como los expues-
tos aqui; s existen agunos procesos intrinsecamente de orden superior, son pocos y bastante
adados. Los gemplos tipicos de sistemas intrinsecos de segundo orden que se presentan
en los textos de control son elementos de medicion tales como los sensores de presion
de tubo de Bourdon y los manémetros de mercurio, los cuaes son parte del circuito totd
de control y, sin embargo, las masde las veces su dinamica no es significativa, en compa-
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racion con e proceso mismo, por tal motivo no se consideran agui y se remite a lector
a las referencias bibliogréaficas 1 y 2 para consultas a respecto.

Puesto que la mayoria de los procesos industriales se compone de procesos de primer
orden en serie, su respuesta dinamica de circuito abierto es sobreamortiguada, pero una
vez que se ciera d circuito de control, mediante la instalacion de un controlador en la
refroalimentacion su respuesta se puede convertir en subamortiguada; este caso e edtudia
en e capitulo 6.
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PROBLEMAS

4-1. Considérese d proceso que se muestra en la figura 4- 16, la tasa de flujo de liquido,
w, a través de los tanques tiene un valor constante de 250 Ibm/min. Se puede supo-
ner que la densdad del liquido se mantiene condtante a 50 Ibm/pie?, d igud que
la capacidad calorifica, la cua posee un vaor de 1.3 Btu/lbm - °F; d volumen de
cada tanque es de 10 pies®. Las pédidas de cdor d ambiente son despreciables.

w=250 120

min

T(t), °F

Figura 4-16. Diagrama para € problema 4-1.
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Se debe dibujar el diagrama de bloques donde se muestre la maneraen que los
cambios de |la temperatura de entrada Ti(?) y ¢(f) afectan a T3(¢). Es necesario tam-
bién awotar los vaores numéicos y las unidedes de cada pardmetro en todas las fun
ciones de transferencia.

4-2. Considérese el proceso que se muestra en la figura 4-17, acerca del cual se sabe
lo siguiente:

a) La densidad de todas las corrientes es aproximadamente igual.
b) El flujo a través de la bomba, con velocidad constante, se expresa mediante

q(t) = AU+ B(p\(t) = p1)?), mYs

donde Ay B son constantes.

¢) El conducto entre los puntos 2 y 3 es mas bien largo, con longituddeL, m H
flujo através de este conducto es altamente turbulento (flujo de acoplamiento);
el diametro del mismo esde D, n1  |a caida de presion entre |os dos puntos es
bastante constante.y vale A, kPa.

d) S puede suponer que los efectos de energia que s asodian a la reaccion (A ~ B)
son despreciables; en consecuencia, lareaccion ocurre a unatemperatura cons-
tante. La tasa de reaccion se expresa mediante

kgm
ralt) = kCy(n), m?“l'g""_'_s

€) El flujo a través de la valvula de sdlida lo da

g = Cyvp(t) V ha(1)

[}y Pa, kPa
o & @, = )
pura P, kPa
A gm A
CAl(t)’sfch e s
1m0, m @ C,, 0,50 (3 il il
# L L [ ]
Tanque de é | Lm
mezclado ’ 3‘1,7; — ;;—
Reactor

Figura 4-17. Diagama paa d problema 42,
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qe(t)
X6(t)

~ 7 = a(t) @_ q:(t) @:

— o xs(t) .. — Xa(t) L. —_

x5(t) () x,(t)
qs(t) q»(t) q:(t)

Agua pura

Figura 4-18. Diagrama para € problema 4-3.

Obténgase e diagrama de bloques donde se muestre el efecto de las funciones
forzadas gx(8), vp() y Cq(r) sobre las variahles de respuesta Ay(f), hy(f) y Caa(®).

4-3. Considérese € proceso que se muestra en la figura 4-18, en & que se mezdan dife-
rentes corrientes. Las corrientes 5, 2 y 7 son soluciones de agua con € componente
A la coriente 1 es de agua pura En la tabla 8-4 aparecen los velores de estado
edacionario para cada corriente. Se deben determinar las Siguientes funciones de
transferencia  con valores numéricos.

Xy(s) Xe(s) Xe(5)
X' Xos) Y 0

4-4, Conddérese € proceso que se muestra en la figura 4-19; a uno de los tanques entra
una corriente de gas, g(#), donde se mezcla con otra corriente, g;(f), la cud es A
puro; de este tanque la mezcla gaseosa fluye a un separador en donde e componente

mt) qa(t}, scfh gs(t), scth
¢ (8), scth Tangue Ib molA " Separador Ib molA
A CAg(t)' pies® cq, (O Dios?
puro
Liguide pure
) ey
- —
au(t), Dios” qs(t), _Pies
minuto minuto
Ib mol Ib mol A

Pa,
pie3

Figura 4-19. Diagrama para el problema 4-4.

G4, 2) pies®
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A sedifunde, através de una membrana semipermeable, aun liquido puro. Se puede
suponer lo siguiente:

a) La caida de presion através de la vélvula es constante, y €l flujo de 4 puro a
través de esta valvula se expresa mediante

() = kovp(t)

donde q,(¢) esta en scth, es decir standard cubic feet per hour (o pies clibicos
por hora). La posicion de lavavula, vp(f), se relaciona con la sefial neumética,
m(#), mediante la siguiente expresion:

|
wplt) = E(M(t) )

b) El flujo volumétrico de salida, g5(f), del tanque es igual a la suma de los flujos
de entrada; el gas se comporta como un fluido incompresible.

¢) El gas en el interior del tanque esta bien mezclado.

d) Se supone que el gas en el separador esta bien mezclado, |0 mismo se supone
para €l liquido.

€) Latasa de transferencia de masa a través de la membrana semipermeable la da

NA@) = AxKylean) = c40)]

donde:

N,(#) = tasa de transferencia de masa, lb mold/h
Ay = &rea transversal de la membrana, pies’
K, = coeficientes de transferencia global de masa, pies/h

f) La cattidad de componente A que se difunde en @ liquido no decta significativa-
mente d flyo volumérico de gas y, por lo tanto, s¢ puede consderar que € flujo
que sale del separador esigual a que entra.

g) La catidad de componente A que s difunde en d liquido & dfecta d flujo volw
mérico; la densdad del flujo de liquido que sde dd separador e expresa mediante

ps(f) = py + kscadt).  |b moles/pies’
Se debe hacer 1o siguiente:

1. Escribir e modelo matemético del tanque.

2. Escribir e modelo matemético del separador.

3. Dibujar el diagrama de bloques donde se muestren las variables de salida
CA4(t) y CAS(t) con la manera en que las afectan m(t), g.(t) y Cay (1) También
se deben obtener las funciones de transferencia.
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ko X

" Bi
Fase rica en componente B\ X, (). fraccion de mol A

I",»"(t), mol/seg

(), fraccion de mol B

T
31201 ]

T T
[l [}
| 1
Il i
T f
H ) le—— e H,0 pura
i

* 7 F, (1), mol/seg
Fase rica en agua/

Figura 4-20. Diagrama para € problema 4-5.

4-5. Considerese la unidad de extraccion que se ilustra en la figura 4-20; € objeto de
la unidad es remover e componente A de un compuesto rico en B. La transferencia
de A a un medio acuon e rediza a través de una membrana semipermesble; en
este proceso la concentracion de A es una funcién de la posicion a lo largo de la
unidad y del tiempo y, por tanto, la ecuacion con que se describe la concentracion
€S una ecuacion diferencid parcid (EDP) de longitud y tiempo. Los sistemas que
s describen mediante EDP se conocen como “sistemas distribuidos’; en € capitu-
o0 9 s presentan més sistemas de este tipo. Una manera comln de proceder con
las EDP es dividir la unidad en secciones o0 “estanques’ y suponer que en cada “es
tanque’ la mezcla es bueng, mediante las lineas punteadas se muestra la division
en “estanques ' . Mediante dicho método se encuentra que las diferenciales de longi-
tud, dL, se pueden aproximar mediante AL; mientras més pequefios son los “estan-
ques’, meor es la aproximacion.

La transferencia de masa del componente A e

Ny = Skylxy ) (0 = x£,,(D]
donde:

N4(H) = moles de A gque se transfieren por segundo
§ = superficie de la membrana a través de la cud tiene lugar la trans
ferencia, m>.
k, = coeficiente de transferencia, constante, mol A/m?*-s
Xan 1) = fraccion de mol de A en la fase liquida 1 (fase rica en componente
. B); e subindice se refiere d nimero de “estanque’:.
X4n2(t) = fraccion de mol de A en la fase liquida 2 (fase rica en agua), la

cud debe edar en equilibrio con x4, (9.

Con la ley de Henry se puede relacionar xj, () con la concentracion real de A en
la fase liquida 2.

Xk, 1) = Hyxg, (D)
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donde:

H = congtante de la ley de Henry
X42.2(8) = fraccion de mol de 4 en lafase liquida 2

Ni el componente B ni d agua s transfieren a través de la membrana y € proceso s

rediza de manera isotérmica. Obténgase e diagrama de bloque donde s muestre co-
mo afectan las funciones de forzamiento x4; (), F; (1) Y F;,() a las vaigbles de sdida

X210 Y x422(8); €s decir, se deben elaborar los dos primeros “ estanques”.






CAPITULO

Componentes basicos de
los sistemas de control

-

En ¢ capitulo 1 se vio que los cuatro componentes bésicos de los sistemas de control son
los sensores, los transmisor&, 16s controladores y los elementos finales de control; tam-
hién se vio que tales componentes desempefian las tres operaciones basicas de todo siste-
ma de control: medicion (M), decison (D) y accion (A).

En este capitulo se hace una breve revision de los sensores y los transmisores, a la
cud sgue un estudio més detallad8 de las vdvulas de control y de los controladores de
proceso. En € apéndice C se presentan mas ampliamente los diferentes tipos de transmi-
sores, sénsores Yy Vavulas de control; én e mismo apéndicé ‘se’ muestran varios diagra-
mas, esquemas Y ofras figuras que Sirven de apoyo para explicar y familiarizar a lector
con tantos instrumentos como es posible.’

5-1. SENSORES Y TRANSMISORES
Con los sensores y transmisores €' redizan las operaciones de medicion en @ sisema
de control. En € sensor se produce un fenémeno mecénico, eléctrico o similar, € cud
s relaciona con la variable de proceso que se mide, @ transmisor, a Su vez, convierte
este fendmeno en una sefid que se puede transmitir y, por lo tanto, ésta tiene relacion
con la variable del proceso.

Existen tres términos importintes que se relacionan con la combinacion sensor/trans-
misor: la escala, € rango y € cero del instrumento. A la escala dedl insrumento la defi-
nen los valores superior e inferior de la variable a medir del proceso; esto es, § s consdera
que un sensor/transmisor S cdlibra para medir la presion entre 20 y 50 psig de un proce
20, s dice que la escda de la combinacion sensorhransmisor es de 20-50 psig. El rango
del instrumento es la diferencia entre e vaor superior y € inferior de la escaa, para
e instrumento citado aqui € rango es de 30 psig. En resumen, para definir la escaa de
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insdrumento se deben especificar un valor superior y otro inferior; es decir, es necesario
dar dos nimeros; mientras que € rango es la diferencia entre los dos vaores. Para termi-
nar, e valor inferior de la escala se conoce como cero del instrumento, este vaor no
necesariamente debe ser cero para llamarlo asi; en e egemplo dado més ariba e “cero”
del indrumento es de 20 psig.

En @ apéndice C se presentan agunos de los sensores industriales més comunes: de
presion, de flujo, de temperatura y de nivel. En e mismo apéndlce seestudiah 108 princi-
pios de funcionamiento tanto de un transmisor eléctrico como de uno neumético.

Como se veraen d capltulo 6, para e andlisis del sisterna algupas: Veces s 1mp0rtan-
te obtener los parhetros con que e ‘describe @ comportamiento del Sensor/transtnisor;
la ganancia es bastante f&cil de obtener una vez que se conoce € rango. Considérese
un sensor/transmisor electronico de presion cuya escada va de 0-200 psig; en € capitulo
3 se definid la ganancia como e cambio en la sdida o vaiable de respuesta entre € cam-
bio en la entrada o funcion de forzamiento; en e eemplo citado aqui, la sdida es la sefid
electronica, 4-20 mA; y la entrada es la presion en e proceso, 0-200 psig; por tanto

20mA = 4mA 16 mA mA
K" =200psig = Opsg — 200 p8 — - psi

S = conddara oMo airo §emplo un' sensor/transmisor neumdtico de ‘temperétura, oon
escala de 100-300°F, la ganancia es:

_15psig-3psg _ 12 006p51
'™ 00°F - 100°F ~ 200°F °F

Por tanto, se puede dedr e la ganancia o sensor/transm1sor esla relacmn H rango
Oe la etrada repeto d rango de la <ida

En los dos gempos « dosava gue la ganenda dd sensor/transmlsor €5 condante,
shre todo € rango de operadidn, lo cud es deto para la mayoria de los sensores/trans-
misores; SN anbago, edden dgunos casas en que 0 o €s dato, por gaemplo, en
d sx dfaedd de preidn que = usa paa madr flyo, medate d ad <= mide
dfgendd de predon, h, en la ssoddn trasvesd de un aifido, misTo que a U vez,
se relaciona con el cuadrado del indice de flujo volumétrico, F, es decir:

Flah
Cuando se usa e transmisor electrénico de diferencial de presion para rﬁegir un flujo

voumédrico ocon rango de 0-Fex gom, la ecueddn con que * desyibe la 5 de &
lidaes:

MF=4+ FZ

méx)
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donde:

M = sefid de sdida en mA
F = flujo volumétrico

¢

A patir de esta ecuacion se obtiene la ganancia del transmisor como Sigue

k. - M _ 206 -
4 dF (Fméx)
La génancia nomina es.
16
Kj = —
4 I:méx

En esta expresion se aprecia que la ganancia no es constante, antes hien, esta en funcion
del flujo; tanto mayor sea, € flujo cuanto mayor sera la ganancia Especificamente:

>

[ F
A,(F) 0 o1 0.5. 0.75 1.0

&

KK . 0 o2 10 150 2.0

De manera que la ganancia red varia de cero hasta dos veces la ganancia nominal.
De este hecho resulta la no linedidad de’los sistemas de control de flujo. Actual-
mente la mayoria de los fabricantes ofrecen transmisores de diferencid de presion en
los que se interconstruye un extractor de raiz cuadrada, con lo que se logra un trans
misor linea. En ¢ capitulo 8 se trata con mas detdle € uso de los extractores de raiz
cuadrada.
La respuesta dindmica de la mayoria de los sensores/transmisores es mucho mas r&
Wda que la dd proceso; en consecuencia, sus constantes de tiempo y tiempo muerto

se pueden considerar despreciablesy, por tanto, sy funcion de transferencialadala

lganancia pura; sin embargo, cuando se andliza la dinamica, a funci sferencia .-
del instrumento generalmente e representa mediante un Sstema de primer o segundo
orden:

Kr - - Ky
s+ 1 T ks + 1

G(s) =

Los parametros dinamicos se obtienen cas siempre de manera empirica, mediante méto-
dos smilares a los que se presentan en los capitulos 6 y 7.
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5-2. VALVULAS DE CONTROL

Las vélvulas de control son los elementos findes de control més usuales y se les encuentra
en las plantas de proceso, donde mangjan los flujos para mantener en los puntos de con-
trol las variables que se deben controlar. En esta seccion se hace una introduccion a los
aspectos més importantes de las vdvulas de control para su aplicacion a control de proceso.

La vdlvula de control actlla como una resigtencia variable en la linea de proceso; me-
diante e cambio de su apertura se modifica la resistencia d flujo y, en consecuencia, €
fluo mismo. Las vévulas de control no son més que reguladores de flujo.

En esta seccion se presenta la accion de la valvula de control (en condicion de fala),
su dimensionamiento y sus caracteristicas. En e apéndice C se presentan diferentes tipos
de vévulas de control y sus accesorios. Se recomienda encarecidamente a lector leer €
gpéndice C junto con esta seccion.

Funcionamiento de la valvula de control

La primera pregunta que debe contestar € ingeniero cuando eige una vélvula de control
es (Como % desxa que actle la védlvula cuando fdla la energiaque la acciona? La pre-
gunta se relaciona con la “posicion en fdld’ de la vdvula y € principa factor que se
debe tomar en cuenta para contestar edta pregunta es, o0 debe ser, la seguridad. S é
ingeniero decide que por razones de seguridad la vdvula se debe cerrar, entonces debe
especifica que se requiere una vélvula “cerada en fala (CF) (FC por sus siglas en
inglés); la otra posibilidad es lavélvula “abierta en fala’ (AF); es decir, cuando falle
e suminisro de energia, la vévula debe abrir paso d flujo. La mayoria de las vavulas
de control se operan de manera neumdtica y, consecuentemente, la energia que se les apli-
ca es are comprimido. Para abrir una vavula cerrada en fala se requiere energfa y, por
elo, también se les conoce corno'vévulas de “are para abrir" (AA) (AO por sus Sglas
en inglés). Las vévulas abiertas en falla, en las que se requiere energfa para cerrarlas,

| Vapor . ]
i 7 B e
Liguido que se procesa
T, C J (). C

Figura 51 Circuito de control para intercambiador de cdor.
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se conocen también como de “are para cerra” (AC). Enseguida se vera un gemplo para
ilugtrar la forma'de €elegir la accion de las, vélvulas de control; éste es e proceso que se
muestra en la figura 5-1, en ¢l la temperatura a la que sde d fluido bajo proceso se con-
trola mediante € mango del flujo de vapor a intercambiador de caor. La pregunta es.
(cémo se desea que opere la vélvula de vapor cuando falla € sministro de aire que le llega?

Como se explicd anteriormente, s& desea que la vévula de vapor se mueva a la posi-
cibn més segura; a parecer, édta puede ser agquella con la que se detiene d flujo de vapor,
es decir, no se desea flujo de vapor cuando se opera en condiciones inseguras, lo cua
dgnifica que s debe egecificauna vdlvula cerrada en fala Al tomar ta decision, no
se tomé en cuenta € efecto de no caentar € liquido en proceso d cerrar la vélvula; en
dgunas ocasones puede que no exista problema aguno, sn embargo, en otras e debe
tomar en cuenta Considérese, por eemplo, € caso en que se mantiene la temperatura
de un cierto polimero con e vapor; § se cierra la vdvula de vapor, la temperatura des-
ciende y e polimero se solidifica en eintercambiador; en este gemplo, la decision puede
s que con la vdlvula abieta en fala se logra la condicion més segura

Es importante notar que en e eemplo s6lo se tom6 en cuenta la condicién de seguri-
dad en d intercambiador, que no es necesariamente la més segura en la operacion com-
pleta; es decir, € ingeniero-debe consderar la planta completa en lugar de una sola pieza
del equipo; debe prever € efecto en e intercambiador de cdor, asi como en cudquier
otro equipo del que provienen o a cua van € vapor y d fluido que se procesa En resu-
men, e ingeniero debe tomaren cuenta la seguridad en g planta entera.

Dimensionamienté de la valvula de control

El dimensonamiento de la vélvula de control es e procedimiento mediante € cua se ca-
cula @ coeficiente de flujo de la vdlvula, Cy; e “metodo €y’ tiene bastante aceptacion
entre los fabricantes de vélvulas; 1o utilizd por primera vez la Masoneilan Internationd,
Inc. @, en 1944. Cuando ya e calculd el Cy requerido y se conoce  tipo de vélvula que
se va a utilizar, @ ingeniero puede obtener @ tamafio de la védlvula con base en € cataogo
del  fabricante’

El coeficiente € se define como “la cantidad de agua en gdones U.S. que fluye por
minuto a través de una vélvula completamente abierta, con una caida de presién de 1 ps
en la seccién transversal de la vélvula. * Por gemplo; a través de una vélyula con coefi-
ciente méximo de 25 deben pasar 25 gpm de agua, cuando se abre completamente y la
caida de presion es de 1 ps.

A pesar de que todos los fabricantes utilizan € método Cp pard dimensionamiento
de vévulas, las ecuaciones para celcular Cp presentan egunas diferencias de un  fabri-
cante a otro. La mejor manera de proceder es eegir € fabricante y utilizar las ecuaciones
que recomienda; en esta seccion se presentan las ecuaciones de dos fabricantes, Masonei-
1lan® y Fisher Controls®, para mostrar las diferencias entre sus ecuaciones y métodos.
Las mayores diferencias se presentan en las ecuaciones para dimensionar las v4lvulas
utilizadas con fluidos que se comprimen (gas, vapor o vapor de agua). Los dos fabrican-
tes mencionados no son, de ninguna manera, los Unicos, en la tabla 5-1 se dan los nom-
bres y direcciones de agunos otros, ésa no es exhaustiva, pero proporciona a lector los
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Tabla 5-1. Fabricantes de valvulas de control.

Jamesbhry Corporation
Jenkins Brothers
Jordan Valve

Crane Company
DeZurik

Fisher Controls Company
Masoneilan  International
Honeywell

Copes-Vulcan, Inc.

Valtek

The Duriron Company, Inc.

Cashco, Inc.

The Foxbcra Company

640 Lincoln Street
Worcester, MA 01605

101 Merritt Seven
Norwalk, CO 06851

407 Blade Street

Cincinnati, OH 45216

300 Park Avenue
New York, NY 10022

250 Riverside Avenue, ‘North
Sartell, MN 50377

P.O. Box 190
Marshalltown, 1A 50158

63 Nahatan Street
Norwood, MA 02062 '

Il OO Virginia Drive
Fort Washington, PA 18034

Martin and Rice Avenues
Lake City, PA 14623

P.O. Box 2200

Sprinville, UT 84663

1978 Foreman Drive
Cookeville, TN 38501

P.O. Box A
Ellsworth, KS 67439

Foxboro, MA 02035 '

nombres de cierta cantidad de compafiias que se dedican a la fabricacion de vélvulas de
control. Se eligi6 a Masoneilan y Fisher Controls porque sus ecuaciones y meétodos son
tipicos en -la industria

Utilizacion con liquidos. La ecuacion bésica para dimensonar una vélvula de control
que se utiliza con liquidos es la misma para todos los fabricantes:

AP
.qg=Cy \/fo -1)
o eall _
7Cv | :‘q AP ($-2)

o sedespgia Cy
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donde:

q = flujo de liquido en gpm U.S.
AP = caida de presion P; — P,, en ps en la seccion de lavavula
P, = presion de entrada a |a vélvula (corriente arriba), en psi
P, = presién de salida de la vélvula (corriente abajo), en psi
G; = gravedad especifica del liquido a la temperatura en que fluye, para agua
=1 a60°F.

Algunas veces las unidades de flujo se dan en Ibm/hr, en estos casos las ecuaciones (5-1)
y (52) s pueden escribir como sigue

W = 500C,\/GAP (5-3)
Y
" 0ONVGEP C-4

donde w = fluj6 dd liquido en 1bm/hr. La ecuacion (5-3) se desarrolla directamente a
patir de la ecuacion (5-1).

Existen otras consideraciones, tales‘como correcciones de viscosidad, de vaporiza
cion instantanea y de cavitacién, en la eleccion de as vélvulas de control que se utilizan
con liquidos, tales condderaciones se presentan en e apéndice C.

Utilizacién con gas vapor y vapor de agua. Las diferencias més importantes entre
fabricantes se encuentran en las ecuaciones de dimensionamiento para fluidos compres-
bles, y surgen a rafz del modo en que se éxpresa o considera el fenémeno de flujo critico
en las ecuaciones. El flujo critico es la condicion que se presenta cuando € flujo no es
funcion de la raiz cuadrada de la caida de presion en la seccion de la vélvula, sino Unica
mente de la presion de entrada a la vahwula. Este fendmeno ocurre después de que € flui-
do adcanza la velocidad del sonido en la vena contracta; cuando € fluido se encuentra
en la condicion del flujo critico, los decrementos o incrementos en la presion de sdida
de la vadvula no afectan d flujo, sno Unicamente a los cambios en la presion de entrada

Ahora s veran los métodos que utilizan los dos fabricantes que se mencionaron, para
definir la condicién de flujo critico y dimersionar las vdvulas de control que se usan con
fluidos compresibles.

Masoneilan® propone e siguiente sstema de  ecuaciones:

[P

Flujo velumétrico de gas

oVGT

= Becry - 0.148y?)

(5-5)
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Flujo de gas por peso

w
Cv = 2.8G;P\VG, (y = 0.148y%) (5-6)
Vapor (de agua)
C, = W(t + 0.0007T) (5-7)

183CfP| y — 0148}’})
donoe

Q = tzsa de fluo de ges en scth; las condidones edandar son de 14.7 psia Yy 60°F.
G = gavedd epadfica od ges a 147 psia y 60°F (dre = 10); paa los geses
pafedos es la rdaddn etre d peso moecular dd ges y d peso mdecua
ad are (29).
G; = gravedad especifica del gas a la temperatura del flujo, Gr = G (u-‘r’—?) )
T = temperatura en °R
C; = fadtor de flujo aitico, € valor numérico.de edte fadtor va de 06 a 09%5. En
la figa C4 £ muedra efe fadtor paa dfaates tipos de vawvdas
P = pr&elon de entrada a la vélvula en psia
P, = presion de sdida de la vélvula en psia
AP = Pl — P2
W = tasa de flujo, en Ib/hr
Tsy = grados de sobrecalentamiento,.en °F ‘

B término y < uiiliza para expresr la condiddn aftica o subcritica dd flujo y s ddine
oo :

(58

vdor m&imo dey = 15; con ete vdor y —-0148y =1,0; por tanto aadb y dcar
Za un vdor de 15, = tiene la condiddn de flyo qnt;co A patir de eta ecudon = ve
f4cilmente que, cuando € término Y = 0.148y* = 1.0, € flujo esta en funcién Gnica-
mente de la preson de erads, P,

Es importarte teng en cuata que cuando d flujo es mudho menor que d aitico

y = 0.148y% & 'y

® caoda d fador C; (o se neoests) y la ecuedon (55) e deiva fadlmente de la ecue
don (52). Lo interesate es que todss edas férmulas de dmeonamieto £ daivan



VALVULAS DE CONTROL 185

de la definicion origind de Cy, ecuacion (5-2), y la Unica particularidad de las férmulas
para gas es @ factor de correccion Cy y la funcion de compresibilided (v — 0.148y%) qe
se requieren para describir € fendmeno de flujo critico, De manera semeante, la ecua
cion (5-6) se deriva facilmente de la ecuacion (5-5).

Fisher Controls define dos nuevos coeficientes para € dimensionamiento de las vél-
vulas que se .utilizan con fluidos compresibles: € coeficiente Cg, que se relaciona con la
cgpacidad de flujo de la vavula y e coeficiente Cy, que se define como C,/Cy, € cud
proporciona una indicacion de las capacidades de recuperacion de la vdlvula. El dltimo
coeficiente, €y, depende en mucho del tipo de vavula y sus valores generamente estan
entre 33 y 38. La ecuacion de Fisher para diiensionar vévulas para fluidos compresibles

se conoce como Ecuacion Universd para dimensionamiento de gasss, y e expresa de
dos formas:

Cg - Qscﬂl __ (5_9)
. [520 59.64) AP ‘
N R PI sén — —_—
GT C, Pyl
(o]
Qxclh

Cp = —— (5-10)
52 cen <§ﬂz> AP
Gr'' C Pi ] graa

La condicién de flujo critico se indica mediante € término seno, cuyo argumento se debe
limitar a /2 en la ecuacion (5-9) o 90° en la ecuacion (FLO); con estos dos valores limite
s indica @ flujo critico. En la figura C-39¢ y en la C-39d se muestran los valores para
Gy C.

A patir de la ecuacion (5-2) se pueden obtener las ecuaciones (5-9) y (5-10) para
la condicion de flujo subcritico. La siguiente aproximacion es verdadera sélo bastante abgjo

del flujo eritico:
[59.64 AP] 59.64 AP
sen| =— [=—| =212 (=
c VA, ¢ \P

El término seno se utiliza paradescribir € fendmeno de flujo critico.

Es interesante notar la semejanza entre los dos fabricantes, ambos utilizan dos coefi-
cientes para dimensionar vélvulas de control para fluidos compresibles; uno de los coeficien-
tes se relaciona con la capacidad de flujo de la vavula, Cy para Masoneilan y C, para
Fisher Controls, € otro coeficiente, Cypara Masoneilan y C; para Fisher Controls, de-
pende del tipo de vélvula. Masoneilan utiliza el término (y = 0.148y%) para indicar el
flujo critico; mientras que Fisher utiliza € termino seno;, ambos términos son empiricos
y € hecho de que sean diferentes no es significante.
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Antes de concluir esta seccion sobre dimensionamiento de véavulas de control es ne-
cesario mencionar algunos otros puntos importantes. El dimensionamiento de la vévula
mediante € céculo de Cy se debe hacer de manera ta que, cuando la vdvula se abra com-
pletamente, € flujo que pase sea més del que se requiere en condiciones normaes de ope-
racion; es decir, debe haber adgo de sobredisefio en la vavula para @ caso en que se requiera
més flujo. Los individuos o las compafiias tienen diferentes formas de proceder acerca
dd sobredisefio en capacidad de la vélvula; en cudquier cao, S se decide sobredisefiar
la vdvula en un factor de 2 veces @ flujo que se requiere, @ flujo de sobredisefio se ex-
presa  mediante

Qaiseio = 2 ~0qrequerid0

S una vlvula se &bre drededor dd 3% cuando controla una variable bgo condiciones
normales de operacion, esa vdvula en paticular esta sobredisefiada; y, de manera Simi-
lar, s la vavula se abre cerca de un 97 % , entonces estd subdimensionada. En cuaquiera
de los dos casos, S la vévula se abre 0 se ciera cad completamente, es dificil obtener
menos 0 més flujo en cao de que s requiera
El ajuste de rango es un término que esta en relacion con la capacidad de la vévula

El guste de rango, R, de una vévula se define como la reacion del flujo mé&imo que
se puede controlar contra € flujo minimo que se puede controlar;

R= Gméximo que se PUEde controlar
Gminimo qe = PUede corola

(5-11)

La definicién de flujo méimo o minimo que se puede controlar es muy subjetiva, agunas
personas prefieren definir e flujo que se puede controlar entre € 10% y 90% de abertura
de la vdlvula; mientras que otras lo definen entre & 5y 95%; no existe reglafija o estdn-
dar para esta definicion. En la mayoria de las vélvulas de control € guste de rango es
limitado y, generalmente, varia entre 20 y 50. Es deseable tener un guste de rango gran-
de (dd orden de 10 o mayor), de manera que la vavula tenga un efecto significativo sobre
d flujo.

En los dos Ultimos parafos se presentaron los temas de sobredisefio y gjuste de rango
de las vélvulas de control; ambas caracteridticas tienen efectos definitivos sobre e desem-
pefio de la vavula de control en servicio, lo cud se abordard cuando se presenten las
“caracteridticas de la vdvula ingtaada * .

Seleccion de la caida de presion de disefio

Es importante reconocer que la vdvula de control Unicamente puede mangar las tasas
de flujo mediante la produccién o absorcién de una caida de presién en € sistema, la cud

es una perdida en la economia de operacion del sistema, ya que la presion la debe sumi-

nistrar generamente una bomba 0 un compresor y, en consecuencia, la economia impone
g dimensonamiento de védvulas de control con poca caida de presion. Sin embargo; la
poca caida de preson da como resultado mayores dimensiones de las vdvulas de control
y, por lo tanto, mayor costo inicial, asi como un decremento en e rango de control. Estas
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consideraciones opuestas requieren un compromiso por parte. del ingeniero, por lo que
toca ala eleccién de la caida de presion en € disefio; existen varias reglas practicas
que se usan cominmente como auxiliares en esta decision. En generd tales reglas especi-

fican que la caida de presion que se lee en la seccion transversd de la vdvula debe ser

de 20 a 50% de la caida dindmica de presion tota en todo € sistema de conductos. Otra
regla usua consste en especificar la caida de presion de disefio en la vdlvula d 25 % de
la caida dinamica totd de presion en todo € sistema de conductores, 0 a 10 ps, la que

sea mayor; pero € valor red depende de la situacion y del criterio establecido en la com-
pafiia. Como se supone, la caida de presion de disefio también tiene efecto sobre & de
sempefio de la vdvula, td como se verd en la siguiente seccion.

Ejemplo 5-1. Se debe dimensonar una vavula de control que serd utilizada con ges;
el glujo nominal es de 25,000 Ibm/hr; la-presién de entrada de 250 psia; Yy la caida de
presion de disefio de 100 psi. La gravedad especifica del gas es de 0.4 con una temperatu-
ra de flujo de 150°F y peso molecular de 12. Se debe utilizar una vdlvula de acoplamiento.

Para utilizar |a ecuacion (5-6) de Masoneilan, se debe obtener & factor C,. Dela
figura C-44 s tiene que, para la vévula de acoplamiento, C; = 0.92; entonces, aI usar
la ecuacion (5-8), se tiene-

Lo les Jap 163 jl00
: P, 0.92 25

El fluo de disefio es

Wdiseﬁo= 2Wn0mmd] = 50.000 M
hr
Y
Co = W
Y 28CP VG ~ 0. 148y
50000
= 2.8(0.92)(250)V/0.4( 112 0.148(1. 12)%)
C, = 134.6

S = uiliza la enuaddn de Fhe Controls para vVAvuas s debe ddeminar d  coefi-
ciente C; y calcular € indice de flujo en scfh; de la figura C-39d se tiene que, parala
vavula de acoplamiento €, = 35, € flujo volumétrico estandar es

Quem = (5000())(379 4) = 1580833.

Ib mol Scf 47p

"B mol ( 60°F



188 COMPONENTES BASICOS DE LOS SISTEMAS DE CONTROL

De la ecuacion (5-10) se tiene entonces

Quﬂr 5 .
O[ 3417) ]
‘ grad
_ 1580833
520 3417 100
04(610)(250) [( 35 ) 250]grad

C, = 4917.5

El coeficiente C, se puede convertir d equivlente Cy, para compararlo con e coeficiente
Cy de Masonafan con base en la definicién de C;, se obtiene.

C1=£&

Cy
entonces

4917.5°

—— = 140.5
35

CV=

Ly

Por lo tanto, es notorio que con ambos métodos se llega a resultados similares: para Ma-
soneilan Cy = 134.6 y para Fisher Controls C, = 140.5.

Torre de

separacion
23

£k P=2592 =D () 30 MM

pulg. de Hg

Tanque de crudo ¢

60] pies V

1 408 pulg.

i Referencia

Figura 52. Sistema de tuberia
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Ejemplo 5-2. Considérese el proceso que se muestra en lafigura5-2, en e cua se
transfiere un fluido de un tanque de crudo a una torre de-separacion. El tanque esta a
la presion amosférica; y la torre trabgja con un vacio ded pulg.JHg; las condiciones de
operacion son las siguientes: . SN 1333 AT

Flujo 900 gpm T
Temperaura 90°F

Gaved epaffia 094

Predén de vagoor -13.85 psia

Viscosdad 0.29 cp

B tbo es de a0 comadd vy la didenda de la bomba es de 75 % .

S desn dmendoner la vdvda que gparece oon inea  punteeds, entre la bomba y
la tore de sgparadon.

Paa dmendonar la vilvula pimao s debe deeminar la caida de presdn atre d
puto 1, ala sdida de la bombg, y d punto 2, a la entrada de la tare dicha caida dindmi-
ca de preddn = dee a las paddes por fricdon en d sgama de tubaia Como = ve
en d dagyarg d dgama de tbaia coga de 250 pies de tubo de 6 pulgedss dos codos
de 90°, una vdvda de blogueo y una expansdn repatina d etrar en la tare La cada
dinamica de presion en este sistema de tuberia, AP, se calcula mediante |os princi-
pics de fiuo de fluidos y e encuentra Qe es de6 psi) Cuando ya e conoce la ceida dinée
mica de presion, se puede. elegir la caida de presion en la vélvula, AP,.

9, por gemplo, la noma de una compefiia es tener una  cdida de presion en la vdwda
igud d 29% de la cdda dindmica de preson tod, entonoss Y

———s - A LS
\ . AP‘ _2 . (E’ +X
e =P Y I o sk

1 x=2)

Al dimensionar la vavula para dos veces € flujo nomina, setiene

S, por aro ledo, por la noma de la compefiia < requiere una cdda de preddn de
dsgo dd 25 % de la caida dnamica de preson taid 0 10 pd, g que sea mayar, atonoes

AP, =10 psi
Al dmesionar la vdvua para dos veosss d flyo nomind = tiene
C, = S - 55
10
0.94
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Caracteristicas.de flujo de la vélvula de control

Para ayudar a lograr un buen control, € circuito de control debe tener una “persondidad
constante’ *, esto significa que en e proceso completo, € cua se define como la combina
cion de sensor/transmisor/unidad de procesoivdvula la ganancia las constantes de tiem-
po; y e tiempo muerto deben ser tan constantes como sea posible. Otra manera de referirse
a que e proceso completo tiene una “persondidad constante” es decir que se trata de
un sstema lineal.

Como ya se vio en loscapitulos 3 y 4, la mayoria de los procesos son de naturaleza
no lined, lo que hace que € sensor/transmisor/unidad de proceso tampoco sea lineal. Puesto
que e “proceso completo” incluye la vavula, mediante la eleccion de la correcta “per-
sondidad de la vdvula de control” se puede lograr que se reduzcan las caracteristicas
no linesles de la combinacion sensor/transmisor/unidad de proceso; S esto se hace de ma-
nera correcta, se puede conseguir que la combinacion sensor/transmisor/unidad de proce-
so/vélvula tenga una ganancia constante. La persondidad de la vdlvula de control se conoce
cominmente como la “caracteristica de flujo de la vavula de control” y. por tanto, se
puede decir que e propésito de la caracterizacion del flujo-es obtener en e proceso com-
pleto una ganancia relativamente constante para la mayoria de las-condiciones de opera
cion del proceso.

La caracterigtica de flujo de la vdvula de control se define como la relacion entre
e flujo a través de la vavula y la posicion de la misma conforme:varfa la posicion de
0% a 100%. Se debe distinguir entre la “caracteristica de flujo inherente” y la “‘caracte-

00——T—7— T T 7T .
90
Apertura
80~ répida 4,
70— -
60— -—l
% Cy SOL Lineal -
40 De igualdatr
de porcentaje :
30 (@=50) .
20 -
10 -

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

Posicion de la valvula %

Figura 5-3. Curves de las caracterigticas de flujo inherente.
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ristica de flujo en instaacion’. La primera se refiere a la caracteritica que se observa
cuando existe una caida de presion constante a través de la vavula. La segunda se refiere
a la caracteristica que se observa cuando-la vdlvula esta en servicio y hay variaciones en
la caida de presion, asi como otros cambios en € Sstema. Primero se abordara la caracte-
rigica de flujo inherente.

En la figura 53 se muestran tres de las curves més comunes de caracteristica de
flujo inherente. La forma de la curva se logra mediante € contorno de la superficie de
émbolo cuando pasa cerca del asiento de la v8vula En la figura 54 se muestra e émbo-
lo tipico paralavavulalinea y la de porcentgje igual.

La caracteristica de flujo lineal produce un flujo directamente proporciond a des
plazamiento de la vévula, o posicion de la vélvula; con un 50% de desplazamiento, €
fljo es d 50% de flujo méaximo.

La caracteristica de flujo de porcentaje igual produce un cambio muy pequefio en
e fluo d inicio del desplazamiento de la vévula, pero conforme éste se abre hasta la
posicion de abertura méxima, € flujo-aumenta considerablemente. El término *porcenta-
je igua” proviene dd hecho de que, para incrementos igudes en € desplazamiento de
la vavula, & cambio de flujo respecto d desplazamiento de la vdvula es un porcentge
condante de la tasa de flujo en @ momento del cambio; es decir, cuando la posicion
de la vavula e incrementa en 1% , d pasar la posicion de la vévula del 20 d 2 1% , ©
flujo se debe incrementar en 1% respecto a vaor que tenia en la posicion de 20% ; S
la posicion de la valvula se incrementa en 1% , & pasar del 60 d 6 1% , € flujo se incre-
menta en 1% respecto d vaor en la posicion de 60%.

N

4-505-262 E S\
R
N 4-505-266 \\

Lineal De igualdad de porcentaje

Figura 5-4. Embolos para cada tipo de caracteristicas de vélvula
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La caracteritica de flujo répido de abertura produce un gran flujo con un pequefio
desplazamiento de la vélvula. Basicamente, la curva es lined en la primera pate dd des
plazamiento, con una pendiente pronunciada. Es conveniente mencionar que la vavula
de abertura rapida no es buena para la regulacion, ya que no afecta @ flujo en la mayor
pate de su desplazamiento.

La “conciliacion” de la caracteristica correcta de la vavula para cuaquier proce
0 requiere un andlisis detdlado de la dinamica en @ proceso completo; sin embargo,
paa tomar la decison se pueden usar como ayuda varias. reglas précticas que tienen
su fundamento en la experiencia? Brevemente, se puede. decir que las vélvulas con
caracterigtica de flujo linead se usan comlnmente en circuitos de nivel de liquido, y en
otros procesos en los que la caida de presion a través de la vélvula es bastante constante.
Las vdvulas con caracteristica de flujo de abertura rapida se usan principdmente en
savicios de abierto-cerrado, en los que se requiere un gran flujo tan -pronto como la
vélvula se comienza a abrir. Finalmente, las valvulas con caracteristica de flujo de
_borcentaje_ igual sonprobablemente las més comunes; generamente se Usan en servicios
donde se esperan grandes variaciones en la caida de preson 0 en agudlios en los que,
a través de la vavula, se toma un pequefio porcentge de la caida tota de presion en d
Sstema - ;

En la figura 5-3 se observan cosas importantes acerca del ajuste de.rango de estos
tres tipos de vévulas, notese que con la vavula de tipo de abertura rdpida se tiene la ma
yor parte del flujo d abrirla, cas un 40%, y a partir de ahi no hay mucho control sobre
e flujo, lo cua da por resultado un bajo guste de rango (menos de 5 a 1). Al mismo
tiempo en la figura 5-3 se ve que con las vévulas del tipo lined y de porcentge igual
se tiene control del flujo sobre la mayor parte del rango de operacion, de lo que resulta
un guste de rango mayor de 20 a 1. Sin embargo, € lector debe recordar que estos co-
mentarios se refieren Unicamente a los “gustes de rango inherentes’, ya que se basan
en las caracterigticas inherentes.

Cuando una vdvula edta instalada en un sistema de tuberfa, la caida de presion a tra-
vés de dla se modifica conforme varia d flujo; en este caso también varian las caracteris-
ticas de la vévula las cuales, como se menciond antes, se conocen como “caracteristicas
en instalacion ' . Para entender meor las caracteristicas en instalacion considérese @ sis
tema de tuberfa que se muestra en la figura 5-5.

Figura 5-5. Sistema de tuberia con valvula de control,
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Sea

AP, = caida dinamica de preson totd (se incluye vévula, linea, conexiones,
etc) en d sistema de tuberia, ps
g = tasa de flujo de dissfio, gpm
AP, = caida de preson a través de la vdlvula que depende dd flujo, ps
f = fraccién de caida dindmica de preson que toma la vavula de control

f = fraccién de caida dindmica de presién que toma la védvula con d flujo
nominal
p=1 = Coeficiente de la vavula cuando esta completamente abierta
F = factor con que s= sobredimensiona la vavula
AP, = caida de presion dindmica en d sislema de tuberia (se excluye la vavu-

18), ps

Por lo tanto, € flujo de disefio a través de la vévula se expresa por

- zi - CVl\'Q=| f APU (5_12)
F N G

La caida de preson a través de la vévula la da

Gl

AP, = AP,, - AP, (5-13)

Se supone que @ badance de la caida dindmica de presién que toma € sistema de tuberia
es consecuente con la relacion de la mecanica de fluidos

APP = (l - f) AP,, = KLG((IZ (5'14)

donde K; es una congtante que tiene € siguiente valor:

- (l - }) APU
KL - G[al
_a- /) AP, F G, (5-15)
G[ (C\'|\'p= l)zi AP{I
-
K £ !
- f(CI _—

La caida dindmica de presion para cudquier flujo se expresa mediante

AP,, = AP, + K,G,q" (5-16)
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APy
9=c, [
"V G

Cy = coeficiente de la vdvula en cualquier posicion diferenteavp = 1

donde:

Entonces

(iq\z 3
AP, = G \CH K.Gq* = G/l + K.CD (ﬂ_)
C, ‘ G

de lo cud se obtiene

I (5-17)
RV KCi\ G
Cuando la vlvula se abre completamente, la tasa de flujo es
Cilyp- AP,
40 = VI’—,\/& (5-18)
\/] + KL(CVI\'[::I)" G’

Después de dividir la ecuacion (5-17) entre la (5-18) y substituir la ecuacion (5-15) en
d resultado, se tiene

l+1‘"‘(1_—.1")
0 viv=1 1+ (— f)[ C‘. :|
f C\'|rp=l

Esta ecuacion es vaiosa porque da € flujo a través de la vélvula cuando se indaa
en d ssema de tuberia Se debe recordar que para derivar la ecuacion se mantuvo cons
tante la caida tota de presion, AP,, sn embargo; se permite que la caida de preson en
la vavula, APy, varie. En la vdvula lined se puede relacionar € coeficiente Cv con la
poscion de la vdvula, como s verd en la ecuacion (5-22), mediante la Sguiente rela
cion:

CV = CV|\'n=I (VP)
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Entonces, d subgtituir esta relacion en la ecuacion (5-19), se tiene

- R L 2]
4 _ (Cv|\-,,::|)vp 7
! Culp- [Fz(l — D[(Culy - .)\p]
1 + —
/ JL CV =1
0
I+ f_”;ﬁ
4 - vp il 520

Para la valvula de porcentgje igud, la rdacion entre Cp y la podcidn de la vlvula se ex-
presa por

/= (€,

Al subdtituir esta relacion en la ecuacion (5-19) se tiene

L P
_‘L — (C\’lll):l)(x\l,il 7

g, Colp- 1 . [F 0 = D[ €uly=n \,,1]'

f “ Culip-1

|+ F-(1 - f)
q

- = qr! f

q., FZ - f
f +[-—Ll_—g} (a\yv'l):
/

Con las ecuaciones (5-20) y (5-21) se pueden determinar las caracterigticas de indar
lacidn; se supone que se dimensionan las vdvulas para tomar un 25 % de la caida dinami-
ca de presion totd (f = 023, y que la vavula s sobredimensiona con un factor
2 (F = 2); en lafigura 5-6 se muestran las caracteristicas de ingtalacion con las condicio-
nes de disefio bgo esas condiciones. i

En la figura se ve que, paa € caso que se estudia (f =025, F =2y o= 50),
con la vdvula de porcentge iguad se obtienen las caracteristicas de ingtaacion mgs li-
nedes .
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100 —
9o}~

80|

q

De igualdad
9o

de porcentaje

Lineal

30

20
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| ! | 1 ] | |
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% de posicion de la valvula

0

.

Figura 5-6. Caracteridticas de vdvula instdlada

Con la vévula lined se tienen caracterigticas de ingtalacion de abertura rapida, con €
consecuente giuste de rango bgo.

Las caracterigticas de instdacion de cudquier vavula dependen de las caracteristicas
inherentes de la vavula, la fraccion de caida dindmica de presion totd a través de la va-
vula, f, y d factor con @ que se sobredimensiona la vavula, F.

Ganancia de la valvula de control

En la figura 5-3 se muestran las caracteristicas de flujo inherentes de los tres tipos mas
comunes de vdvulas. Se define como carecteridtica inherente d flujo caracteristico que
pasa a través de la vavula cuando se mantiene constante la caida de presién en la misma
S s obsarva la ecuacion (5-1), para €@ flujo ddl liquido a través de una vélvula

AP
=Cc, ==
q v\ G/

€s notorio que, para que g cambie con la posicion de la vavula 'y la caida de presion y

la gravedad especifica se mantengan constantes, Cp; también debe cambiar con la posi-
cion de la vvula; por lo tanto, se dice que d coeficiente €y es una funcién de la posicion

de la vdvula La rdacion funciond entre €y y la posicidn de la vdvula, vp, paa la va-
vula lined y la de porcentge igud, es la sguiente
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Vilvula lineal

Cy = (Cyl,_)vp (5-22)

w=1
Vélvula de porcentaje igual

Cy = (Gy],,_par™! (5-23)

wp=1
donde o = pardmetro de gjuste de la vavula.

A patir de estas relaciones se puede cdcular e cambio en la tasa de flujo a través
de la vévula, mientras se mantiene constante la caida de presion; es decir, édta es la ga

nancia, la cud relaciona @ flujo con la posicion de la vdvula. Considérese la ecuacion
de flujo para una vélvula de porcentge igud que se usa con liquidos:

ap
Gy

= Colpd in (@) B @rm (5-24)
AP Gy

La ecuacion de flujo para una vélvula lined que se usa con liquidos es

{ap
9 =(Cvl,_ )W |~
le t G[

3q
ovp

9= (Cvlv‘,:l)avP-l
La ganancia de la vdvula es

-9
K. = avp

y laganancia de lavévulaes

AP
= = -25
LP (Cvlvp=l) Gf (S )

K,

Como se ve en las ecuaciones (5-24) y (5-25), la ganancia inherente (con caida de presion
constante) varia con la posicion de la vélvula, para € caso de la vdlvula de porcentgje
igual; mientras que, para la vdlvula lined es constante; esto también se puede notar f&cil-
mente por observacion de las caracteristicas de flujo inherentes que se muestran en la fi-
gura 5-3; la ganancia es la pendiente de la curva de caracteristicas del flujo. Para la vélvula
lineal la pendiente de la curva es constante; mientras que, para la de porcentgje igua varfa.
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Es importante tener en cuenta que la ganancia de ingtalacion es diferente de la ganan-
cia inherente; en redidad, como se ve en la figura 5-6, la ganancia de instaacion de la
vévula de porcentge igual es mas constante que la de la vavula linedl.

A patir de la ecuacion (5-17) se puede obtener la expresidn para la ganancia de insta-
lacion:

=
(]
S5

vp

o]

AP, [ V1 + K,‘EE, - Ev(l + KLE\%’)—I/ZKLEV] @
(1 + K,C}) dvp (5-26)

_ 4, - _KGCi_ ) do
_C—V I + K[E‘z/ de
g dcy

Co( 1+ K,C3) dwp

El término dCy/dvp depende del tipo de vévula la bara sobre e témino indica que se
conocen las condiciones de evaluacion. Cuando Kz = 0, lo cual indica que la caida de
presion a través de la vavula es constante, como en € caso de la ecuacion (5-16), la ecua
cion (5-26) da por resultado la ecuacion (5-24) o (5-25), segln sea € tipo de vavula
(la demostracion queda por cuenta del lector).

Es importante tener en cuenta que, d dimensionar las vévulas de control, como se
vio anteriormente, € Cy que se caculaes el maximo 0 Cy/,,-.

Resumen de la vélvula de control

En esta seccion se hizo la introduccion a agunos de los aspectos més importantes acerca
de las vdvulas de control; sin embargo, exisen muchos otros aspectos que se deben to-
mar en cuenta a especificar una vévula de control, los cuades no se presentaron por
fdta de tiempo y espacio; agunos de esos aspectos son e dimensionamiento de los actua-

dores de las vévulas, la estimacion de nivel de ruido, & dimensonamiento de vévulas

para flujo de dos fasss y los casos en que la compresiilidad de un gas es importante, asi
como € efecto de los reductores de la tuberia Se espera que con la introduccion presentar

da en esta seccion y lo que se muestra en e apéndice C, d lector se Senta motivado a
leer la sdlecta bibliografia que aparece en esta seccion para entender como se deben tomar
en cuenta tales aspectos.

5-3. CONTROLADORES POR RETROALIMENTACION

En esta seccidn se presentan los tipos mas importantes de controladores industriadles y se
hace especia énfasis en € significado fisico de sus parametros, como apoyo para la com-
prension de su funcionamiento. Lo que se presenta agqui es vdido tanto para los controla-
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dores neuméticos, electronicos como para la mayoria de los que se basan en micropro-
cesadores.

En sintesis, @ controlador es & “cerebro” del circuito de control. Como se mencio-
no en ¢ capitulo 1, e controlador es e dispositivo que toma la decision (D) en e sistema
de control y, para hacerlo, e controlador:

1. Compara la sefid del proceso que llega del transmisor, la varisble que se contro-
la, contra €l punto de control y

2. Envia la sefid apropiada a la vévula de control, o cuaquier otro elemento final
de control, para mantener la variable que se controla en e punto de control.

En la figura 5-7 se muestran diferentes tipos de controladores, nétense las diferentes peri-
llas, selectores y botones con los que se hace € guste de punto de control, la lectura
de la variable que se controla, € cambio entre el.modo manual y automético y € guste
y lectura de la sefid de sdida del controlador; en la mayoria de los controladores estos
sdlectores se encuentran en e pand fronta, para facilitar la operacion.

Indicador de

la variable

de proceso

Escala de

la variablé
de proceso

Botén para el
Conmutador punto de control
auto/manual
Indicador del

Indicador punto de control
de salida

Botdn de ajuste pat
la salida manual

Figura §-7q. Controlador de proceso (cortesia de Taylor Instruments).
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Escala de
la variable o
de proceso

Indicador  de
la variable —
de proceso

" Conmutador ‘de

N\ accion g

\ controlador
M- Conmutador rempto/iocal

Conmutador

auto/manual Disco para el punto de contro!

Botén de ajuste manual para la-salida

Figura 5-76. Controlador de proceso (cortesia de Fisher Controls).

Un selector interesante es €  auto/manual, con éste se determina @ modo de opera
cion de controlador. Cuando € selector esta en la posicion auto (automético), € contro-
lador decide y emite la sefid apropiada hacia € elemento fina de control, para mantener
la variable que se controla en e punto de control; cuando € selector esta en la posicion
manual, € controlador cesa de decidir y “congela’ su sdida, entonces € operador o in-
geniero puede cambiar manuamente la sdida del controlador mediante € disco, rueda
0 boton de sdida manud; en esta moddidad € controlador séle proporciona un medio
conveniente (y caro) para gustar e elemento find de control. En la modalidad de auto-
matico la salida manua no tiene ningln efecto,, Unicamente € punto de control tiene in-
fluencia sobre la sdida En la moddidad manual € punto de control no tiene ninguna
influencia sobre la sdida del controlador, solamente la sdida manuad tiene influencia so-
bre la sdida S un controlador se pone en manua, no hay mucha necesidad de tenerlo;
solamente cuando e controlador esta en automético es cuando se obtienen los beneficios
del control automéico de proceso.

En las figuras 5-7b y 5-7d se muestra también € panel lateral del controlador; en
la mayoria de los controladores los paneles laterales son similares. Una de las opciones
en este paned s la eleccion entre la operacion remota o local del punto de control; s €
punto de control lo controla € personal de operacion desde e frente del panel, entonces
se dlige la opcidn local; esto se logra generamente mediante € accionamiento de una pe-
filla o &n interruptor. S e punto de fijacion lo controla otro dispositivo, controlador,
relevador, computadora 0 ago semgante, entonces se elige la opcion remota; cuando la
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{cubierto por el -

Andicador de ia
variable de procese indicador de fijaci(‘m)‘

variable de proceso

Indicador del
““punto de controt

Escalade la ..

paig la salida

Indicador de '§

ry
8
=¥
Y
Botn de ajuste 4

\

Sehaladores de
la memoria

Palanca de
conmutaciéon A

Botén pata fijar
el puntg de contro!

Figura 5-7c. Controlador de proceso (cortesfa de Foxboro CO.).

perilla 0 selector se posiciona en remoto, la perilla de punto de control ubicada en € fren-
te del panel no tiene ningtin efecto sobre € punto de control del controlador; en este caso
e controlador espera que @ punto de control le llegue en forma de una sefid desde otro
dispostivo, y dicha sefid generdmente se conecta a panel posterior del controlador. En
e capitulo 8 se presentan varios esquemas de control en los que Se requiere que € contro-
lador tenga € punto de fijacion remoto.

A continuacién se verdn agunas otras opciones de los controladores, se incluyen di-
ferentes tipos de controladores, a la vez que se hace énfasis en @ significado fisico de
SUS  parametros.

Funcionamiento de los controladores

Considérese ¢ circuito de control del intercambiador de cador que se muestra en la figura
58; 3§ la temperaiura del fluido sobrepasa e punto de control, e controlador debe cerrar
la valvula de vapor. Puesto que la vélvula es de aire para abrir (AA), e debe reducr la
sefid de sdlida del controlador (presion de are o corriente) (ver la flechas en la figura).

Para tomar esta decision € controlador debe estar en accion inversa. Algunos fabricantes
designan ta accion como decremento; es decir, cuando hay un incremento en la sefid que
entra a controlador, entonces se presentaun decremento en la sefid que sde dd mismo.
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Figura 5-7d. Controlador de proceso (cotefa de Fischer &  Porter).

Vapor L
AOX{) V7 ﬁ ’
77 L 15 X
Fluido que se procesa \
7. C -/ Tih, C

Figura 5-8. Circuito de control para intercambiador de cdor.
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g{t). gpm
S LT Tm
- W
L f

q,(t), gpm

AQ

Figura 5-9. Circuito para control de nivel de liquido.

Considérese ahora @ circuito de control de nivel que se muestra en la figura 5-9,
s d nivel del liquido rebasa € punto de fijacion, € controlador debe abrir la vévula para
que & nivel regrese d punto de control. Puesto que la valvula es de aire para abrir (AA),
e controlador debe incrementar su sefid de sdida (ver las flechas en la figura) y, para
tomar esta decision, € controlador se debe colocar en accidn directa. Algunos fabricantes
denominan a esta accién incremento; es decir, cuando hay un incremento en la sefid que
entra a controlador entonces existe un incremento en la sefid de sdida dd mismo.

En resumen, para determinar la accion del controlador, € ingeniero debe conocer:

1. Los requerimientos de cotrol del proceso y
2. La accion de la vavula de control u otro eemento fina de control.

Ambas cosas se deben tomar en cuenta Ta vez e lector se pregunte cua es la accion
correcta del controlador de nivel s se utiliza una vévula de are para cerrar (AC), 0 S
e nivel se controla con @ flujo de entrada en lugar del flujo de sdida. En € primer caso
cambia la accion de la vévula de control; mientras que, en @ segundo, cambian los re-
querimientos de control del  proceso.

La accion del controlador se determina generalmente mediante un interruptor en €
panel lateral de los controladores neuméticos o electronicos, como se muestra en la figura
5-7b, mediante un hit de configuracion en la mayoria de los controladores que tienen co-
mo base un microprocesador.

Tipos de controladores por retroalimentacibn

La manera en que los controladores por retroalimentacion toman una decision para mantener
¢l punto de control, es mediante € caculo de la sdida con base en la diferencia entre la varia-
ble que se controla y € punto de control. En esta seccidn se abordaran los tipos més comunes
de controladores, por medio del estudio de las ecuaciones con que se describe su operacion.

Controlador proporciona/ (P). El controlador proporciond es € tipo mas simple de
controlador, con excepcion del controlador de dos estados, € cud no se estudia agui; la
ecuacién COn que se describe su funcionamiento es la siguiente:



204 COMPONENTES BASICOS DE LOS SISTEMAS DE CONTROL

mt) = @ + KAr(f) = (1) (5-27)

mit) = m+ Ke(r) (5-28)
donde:

m(t) = salida del controlador, psig 0 mA

r(f) = punto de control, psig 0 mA

c(r) = variable que se controla, pig 0 mA; éta s la sefid que llega del transmisor.
e(r) = sefia de error, psi 0 mA; ésta es la diferencia entre €l punto de control y

la varigble que se controla

K, = ganancia del controlador, 2o ﬁ

- SI mA

m = vdor base, psig 0 mA. El s&niﬁcado de este vaor es la sdida del controla
dor cuando € error es cero; generdmente se tija durante la calibracion del
controlador, en el medio de laescala, 9 psig 0 12 mA.

Puesto que los rangos de entrada y sdida son los mismos (3-15 psig 0 4-20 mA),
agunas veces las sefides de entrada y sdida asf como e punto de control se expresan
en porcentgie o fraccion de rango.

Es interesante notar que la ecuacion (5-27) es para un controlador de accion inver-
sa g la variable que se controla, c(f), se incrementa en un vaor superior ad punto de
control, r(t), € error se vuelve negativo y, como se ve en la ecuacion, la salida del con-
trolador, m(t), decrece. La manera comln con que se designa matematicamente un con-
trolador de accidn directa es haciendo negativa la ganancia del controlador, K, Sn
embargo, se debe recordar que en los controladores industrides no hay ganancias negati-
vas, Sno Unicamente postivas, lo cud se resuelve con e sdector inverso/directo. La K,
negaiva se utiliza cuando se hace @ andlisis mateméico de un sistema de control en €
que se requiere un controlador de accion directa

En las ecuaciones (5-27) y (5-28) se ve que la sdida del controlador es proporcional
a error entre @ punto de control y la variable que se controla la proporciondidad la da
la ganancia del controlador, K.; con eda ganancia 0 senshilidad del controlador se de
termina cuanto se modifica la sdida del controlador con un cierto cambio de error. Esto
se ilustra gréficamente en la figura 5-10

Los controladores que son Unicamente proporciondes tienen la ventga de que soio
cuentan con un pardmetro de guste, K,, sn embargo, adolecen de una gran desventga,
operan con una DESVIACION, o “aror de edtado edtacionario” en la variable que se
controla A fin de apreciar dicha desviacion gré&ficamente, considérese e circuito de con-
trol de nivel que se muestra en la figura 5-9; supongase que las condiciones de operacion
de disefio son g; = g, = 150 gpmy k = 6 pies, supdngase también que, para que pasen
150 gpm por la vdvula de sdida la preson de are sobre ésta debe ser de 9 psg. S €
flo de entrada se incrementa, g;, la respuesta del sistema con un controlador propor-
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c(t) _Ji_ I_TE _____ Punto dec(t) r__[:___ﬂ’_“_a____ Punto de

control control

K.=2
U £
13
me), 1o Kes mit), 12 Kom1
mA mA Ilr» (&
10+
K.=2
(
t c

(@) (b)

Figura 5-10. Efecto de lagananciadel controlador sobre la salidadel controlador. (a) Controlador
de accion directa. (b) Controlador de accion inversa

a

170r

a,t), gom

150

[

KC2>KCl

h(t), ft

Desviacién = Error de
estado estacionario
Punto de control

1

Figura 5-11. Respuesta del sistemade nivel de liquido.

dod es como ¢ ve en la figua 5- 1. B ocontrdador lleva de nuevo a la vaidde a un

vaor esadondio peo ete vdor no es d punto de contrd requeido; la diferenda entre
d punto de contrdl y d vdor de edado edadonaio de la vaidde que s contrda es la
Oesviadtn. En la figwa 511 £ muesran dos cuvas e repueda que coresponden a
dos dfgates vdores dd paandro de gude K. En la figra £ greda que cuato ma
yor es d vdor de K, tato menor es la desviadon, pao la repueta dd proceso s hace
més oddlatarig 9n embargo, paa la mayaia de los processs edide un vdor m&imo
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de K., més dla dd cua @ proceso se hace inestable. En los capitulos 6 y 7 se presenta
la forma de cdcular d vdor maximo de la genancia d cud se conoce como la ganenda
ultima, K,

A continuacion e explica de manera smple por qué existe la desviacion, a resar-
va de una prueba mas rigurosa que se expone en d capitulo 6; considérese € mismo sste
ma de control de nivd de liquido que aparece en la figura 59, con las condiciones de
operacion que se dieron anteriormente. Se debe recordar que @ controlador proporciond,
con accidn directa (—K,), resudve la dguiente ecuacion:

m(t) = 9+ ( —K )e(t) (5-29)

Supdngase ahora que d flujo de entrada se incrementa a 170 gpm; cuando esto Sucede,
d nivd dd liquido aumenta y d controlador debe, a su vez, incrementar su sdida para
aborir la vdvula y bgar d nivd. Para dcanzar una operacion estecionaria d flujo de si-
da, ¢q,, debe ser ahora de 170 gpm vy, para que pase este nuevo flujo, se debe abrir la
vdvula de sdida méas que cuando pasaban 150 gpm; puesto que la vdvula es de are
para abrir, supdngase que la nueva presén sobre la vdvula debe ser de 10 psig; es
decir, la sdida dd controlador, m(t), debe ser de 10 psig. En la ecuacion (5-29) se obser-
va gue la Unica manera de que la sdida dd controlador sea de 10 psig, es que d segundo
término del miembro de la derecha tenga un vaor de + 1 psg Yy, para que esto se cumpla,
d témino de eror, €t), no puede ser cero en el estado estacionario; este error de estado
estacionario es la desviacién. Nétese que € error negativo significa que la varigble que
s controla es mayor que € punto de control. El nive red, en pies, se puede cdcular
a patir de la cdibracion dd trangmisor de nivd.

En este gemplo se debe hacer énfasis en dos puntos. Primero, la magnitud del térmi-
no de desviacion depende dd vaor de la ganancia dd controlador, puesto que € término
total debe tener un vaor de + 1, entonces

—K, —e(00) (desviacion)
1 1
2 0.5
4 0.25

Como s menciond anteriormente, cuanto mayor es la ganancia, tanto menor es la desviar
cion;  lector debe recordar que ariba de derta K., la mayoria de los procesos se vud-
ven inestables, sn embargo, esto no lo muestra la ecuacion dd controlador’y lo cud s
prueba en d capitulo 6.

Segundo, y como resumen de este gemplo, td parece que todo lo que los controlado-
res proporciondes logran es dcanzar una condicién de operacion de estado estacionario;
la catidad de dgamiento dd punto de operacion, o desviacion, depende de la ganancia
dd  controlador.
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Muchos fabricantes de controladores no utilizan € término ganancia para designar
la cantidad de sensihilidad del controlador, sino que utilizan € término Banda Proporcia-
nal, PB. La relacion entre la ganancia y la banda proporciond se expresa mediante

100

PB X, (5-30)

Yy, en consecuencia, la ecuacion con que se describe d controlador proporciona, se escri-
be ahora de la dguiente forma

- 100
m(t) = #i + pg (r(r) = (1) (5-31)
(o]
100
mi =m + ;Ee(t) (5-32)
25% PB
Punto de control 50% PB
15 .__]r 20
100% PB
200% PB
12 16
Salida el 9 : : 12
controlador mA
6 8
3 / 4
o 75 50 75 100
Porcentaje de la variable controlada
Salida del controlador
3 psig 9 psig 15 psig
4 mA 12 mA 20 mA
PB = 100% 100C 200 ¢ 300 ¢
PB =50% 150¢C 200 ¢ 250 C
PB = 25% 175¢c 200 ¢ 225 C
PB = 200% - 200 ¢ —

Figura 5-12. Definicion de la banda proporcional.
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Se utiliza d término ‘¢ 100" porque la PB s conoce generdmente como “porcentgie de
banda proporciona”.

En la ecuacion (5-30) se aprecia un hecho badante importante: una genancia, X,
grande es lo mismo que una banda proporciond bga o edrecha; y una ganancia bga es
lo mismo que una banda proporciona grande o ancha ESo quiere decir que, antes de
empezar a gudar la perilla dd controlador, se debe sdber § en d controlador se utiliza
ganancia 0 banda proporciond.

A continuacion se ofrece otra definicion de banda proporciond: la banda proporcio-
nd s refiere d eror (expresado en porcentge de rango de la variable que s controla)
que se requiere para llevar la salida del controlador del valor més bajo hasta el més alto.
Considérese d circuito de control dd  intercambiador de cdor que se muedra en la figura
5-8; la escda dd transmisor de temperatura va de 100°C a 300°C y € punto de control
ddl controlador estd en 200°C. En la figura 5-12 s explica gréificamente la definicion de
PB; en dla s= ve que una PB dd 100% dgnifica que, cuando la varigble que se controla
varia en rango un 100%, la sdida dd controlador varia 100% en rango; una PB de 50%
sgnifica que, cuando la vaiadble que s controla varia un 50% en rango, la sdida dd
controlador varia en rango 100%. También se debe notar que, en un controlador propor-
ciond con PB dd 200 % , la sdida dd controlador no se mueve sobre @ rango completo;
una PB dd 200% dgnifica muy poca ganancia o sengbilidad a los errores

Para obtener la funcién de trandferencia del controlador proporciond, la ecuacion
(5-27) = puede escribir como

m(r) = m= K.(e(®) - 0)

Se definen las dos dguientes variables de desviacion:

M(t) =m(r) —m (5-33)
E(t) = e() = O (5-34)
Entonces
M) = K, E()

Se obtiene la transformada de Laplace, y de ahi resulta la sguiente funcion de transferencia

ME) _ g
- K (5-35)

Para resumir brevemente, los controladores proporciondes son los més simples, con
la ventga de que sdlo tienen un parametro de guste, K, o PB; la desventga de los mis
mos €s gue operan con una desviacion en la variable que se controla, en dgunos procesos,
por gemplo, un tanque de mezclado, esto puede no tener mayor consecuencia En los
casos en que € proceso se controla dentro de una banda del punto de contral, los controla-
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dores proporcionales son suficientes; sin embargo, en los procesos en que € control debe
estar €n € punto de control, los controladores proporcionales no proporcionan un control
satisfactorio.

Controlador proporcional-integral (Pl). La mayoria de |os procesos no se pueden
controlar con una desviacion, es decir, se deben controlar en € punto de control, y en
edos casos se debe afiadir inteligencia a controlador proporciona, para eiminar la des
viacion. Esta nueva inteligencia o nuevo modo de control es la accién integral o de rea
juste y en consecuencia, € controlador se convierte en un controlador proporciona-integral
(Ph). La Siguiente es su ecuacion descriptiva

K ‘
m(t) = m+ KJ[r(t) = c(t)] + T‘J[r(t) — ()] dt (5-36)
1
_ K.
mt) =m + Ke(t) + —T"fe(t)dt (5-37)
I

donde 7, = tiempo de integracion o regjuste minutos/repeticion. Por lo tanto, € contro-
lador Pl tiene dos parémetros, K. y 75, que se deben gustar para obtener un control sa
tisfactorio.

Para entender € dgnificado fisico del tiempo de reguste, 7, considérese € gemplo
hipotético que se muestra en la figura 5-13, donde 7; es @ tiempo que toma a controla-
dor repetir la accion proporcional y, en consecuencia, las unidades son minutos/repeti-
cién. Tanto menor es e valor de 7, cuanto mas pronunciada es la curva de respuesta, lo
cud significa que la respuesta del controlador se hace més répida. Otra manera de explicar

c(h), mA 1 mA
e ————————————— Punto de controi

>

Respuesta del
controlador Pl

. Respuesta  del
[controlador proporciona!
m(t), mMA| —ff--——r—dm——————l——————

t—>

Figura 5-13. Respuesta del controlador proporciona integrd (Pl) (accion directa) a un ¢ambio &
cddn en d eror.
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esto es mediante la observacion de la ecuacion (5-37), tanto menor es e valor de 7, cuan-
to mayor es e término delante de la integra, K./7;, y, en consecuencia, se le da mayor
peso a la accion integra 0 de regjuste.

De la ecuacion (5-37) también se nota que, mientras esta presente € término de
error, @ controlador se mantiene cambiando su respuesta y, por lo tanto, integrando
e eror, parddiminarlo; recutrdese que integracion también quiere decir sumatoria.

Ahora se recurre nuevamente d sistema de control de nivel de liquido que se utilizé
para explicar por qué ocurre la desviacion. Como s dijo, cuando € flujo de entrada se
incrementa a 170 gpm, € flujo de sdida se debe incrementar a 170 gpm para acanzar
una condicion finad de operacion de estado estacionario; para que pasen 170 gpm por la
vévula de salida se necesita una sefid de aire de 10 psig, y la Unica manera de que
la sdida de un controlador proporcionad sea de 10 psig se logra mediante la conservacion
del término de error. En un controlador Pl, mientras el error esta presente, € controlador,
se mantiene integrandolo y, por lo tanto, afiadiéndolo a su sdida hasta que € error desa-
parece; cuando éste es e caso, la sdida del controlador se expresa mediante

m{f) = m + %(det)

El hecho de que @ eror sea cero no significa que  término con la integrd sea cero,
esto significa que € controlador integra una funcion de valor cero; o, meor aln, “afiade

cerd” a su sdida, con lo cua ésta se mantiene condtante. Para e proceso de nivel de li-
quido € término con la integra

K.
—‘J‘Odt
T

tiene un vaor de 1 psig y, por lo tanto, la sdida del controlador es de 10 psig, sin ninglin
error. Lo anterior es una explicacion breve de por qué con la accion de reguste se dimina
la desviacion; en e capitulo 6 esto se prueba nuevamente desde un punto de visa més
riguroso.

Algunos fabricantes no utilizan @ término de tiempo de reguste r para su parametro
de guste, Sino que utilizan lo que se conoce como rapidez de reguste 7% la relacion en-
tre estos dos parametros es

==
T

,  repeticiones/min (5-38)

Por lo tanto, antes de gustar e pardmetro de integracion se debe saber s en e controla
dor se utiliza tiempo de reguste o rapidez de reguste, que son reciprocos y, en conse-
cuencia, sus efectos son opuestos.
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A continuacion se muedtran las ecuaciones con que agunos fabricantes describen la
operacion de sus controladores Pl, lo cua refuerza € comentario de que “se debe saber
con quién s juega, antes de empezar a jugar’.

Foxboro Co.
_ -, 1o 100 ]
m(t) = m + prel) + == T e(t) dt (5-39)
Fishe Controls
_ —, loo 1008 j
m(t) = m + PB e(t) + =5 | e dt (5-40)

Taylor Co.,, Honeywel, Inc.

m(t) = m + K.et) + K.1f f e(t) dt (5-41)

Es interesante apuntar que, cuando Honeywell desarrolld su controlador con base en mi-
croprocesadores, € TDC2000, transformé € controlador Pl en € que se describe con
la ecuacion (5-37). Por otro lado, cuando Fisher Controls desarrolld su sistema de control
con base en microprocesadores, & PROVOX, cambi¢ su ecuacion para Pl, ecuacion (5-40),
por la ecuacion (5-41). La Instrument Society of America (ISA) propone como norma
la ecuacion (5-37), la cud se utilizard en este libro; 1o importante es recordar las relacio-
nes entre ganancia y banda proporciond, y tiempo de reguste y rapidez de regjuste.

Para obtener la funcion de transferencia del controlador P, la ecuacion (5-37) se es
cribe como sigue

m(t) = m = K.(e(t) = 0) + ?j(e(t) - 0)dt
1

Se utilizan las mismas definiciones de variables de desviacion que se dan en las ecuacio-
nes (5-33) y (5-34), s obtiene la transformada de Laplace y se reordena para obtener

M(s) 1
= =K. —_ 5-42
E(s)- k. (1 * 1',5‘) (5-42)

En resumen, los controladores proporcionaes-integracionales tienen dos parametros
de guste: la ganancia o banda proporciona y € tiempo de reguste o rapidez de reguste;
la ventgja de este controlador es que la accidn de integracion o de reguste dimina la des
viacion. En los capitulos 6 y 7 se prueba nuevamente que con este tipo de controlador
s dimina la desviacion y la manera en que dlo afecta la estahilidad de los circuitos de
control. Probablemente e 75% de los controladores en servicio son de este tipo.

Con trolador proporcional-integral-derivativo (PID). Algunas veces se afiade otro
modo de control a controlador PI, este nuevo modo de control es:la accion derivativa,
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que también se conoce como rapidez de derivacion o preactuacion; tiene como propsito
anticipar hacia dénde va € proceso, mediante la observacion de la rapidez para € cambio
del eror, su derivada La ecuacion descriptiva es la siguiente

- K. de(t
mt) =m+ K.e(t) + r fe(t) dt + K.1p —%—2 (5-43)

donde 75 = rapidez de derivacion en minutos.

Por lo tanto, e controlador PID tiene tres parametros, K. 0 PB, 7,0 78y 5, que = de
ben gustar para obtener un control satisfactorio. Nétese que sélo existe un pardmetro pa-
ra guse de derivacion, 7, € cud tiene las mismas unidades, minutos, para todos los

fabricantes.
Como se acaba de mencionar, con la accion derivativa se da a controlador la capaci-

dad de anticipar hacia donde se dirige @ proceso, es decir, “ver hacia addante”, median-
te @ cdculo de la derivada de error. La cantidad de “anticipacion” se decide mediante
el valor del parametro de gjuste, 7.

T(t), C

T, C

ety 0

Figura 5-14. Control de un intercambiador de caor.
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A continuacion se utiliza @ intercambiador de caor que s muestra en la figura 58
paa aclarar € significado de “anticipar hacia donde se dirige € proceso”. S se supone
que la temperatura de entrada a proceso disminuye Cierta cantidad y la temperatura de
sdida empieza a bgar de manera correspondiente, como se muestra en la figura 5-14, en
el tiempo ¢, la cantidad de error es postiva y puede ser peguefia; en consecuencia, la can-
tidad de correccion de control que suministra e modo proporciona e integrd es pequefia,
sn embargo, la derivada de dicho error, la pendiente de la curva de error, es grande y
positiva, lo que hace que la correccion proporcionada por € modo derivativo sea grande.
Mediante ad observacion de la derivada del error, e controlador sabe que la variable que
se controla se aeja con rapidez del punto de control y, en consecuencia, utiliza este hecho
para ayudar en el control. En e tiempo #, € eror aln es positivo y mayor que antes; la
cantidad de correccion de control que suministran los modos proporciond e integra tam-
hién es més grande que antes y se afiade aln a la sdida de controlador para abrir més
la vélvula de vapor; sn embargo, en ese momento la derivada del error es negativa, lo
cud sgnifica que e eror empieza a decrecer; es decir, la variable que se controla empie-
za a bgjar @ punto de control 'y, nuevamente, con la utilizacion de este hecho, en & modo
derivativo se comienza a substraer de los otros dos modos, ya que se reconoce que
e eror disminuye. Al hacer esto, se toma mas tiempo para que € proceso regree d
punto de control, pero disminuyen e sobrepaso y las oscilaciones arededor del punto de
control.

Los controladores PID se utilizan en procesos donde las constantes de tiempo son
largas. Ejemplos tipicos de ello son los circuitos de temperatura y los de concentracion.
Los procesos en que las constantes de tiempo son cortas (capacitancia pequefia) son répi-
dos y susceptibles a ruido del proceso, son caracteristicos de este tipo de proceso los
circuitos de control de flujo y los circuitos para controlar la presion en corrientes de liqui-
dos. Considéree d regisro de flujo que s ilusra en la figura 515, la aplicacion de
modo derivativo s6lo da como resultado la amplificacion del ruido, porque la derivada
de ruido, que cambia rapidamente, es un vaor grande. Los procesos donde la congtan-
te de tiempo es larga (capacitancia grande) son generalmente amortiguados y, en conse-
cuencia, menos susceptibles d ruido; Sn embargo, se debe edar derta, ya que s puede
tener un proceso con condante de tiempo larga, por eemplo, un circuito de temperatura,

en d que @ transmisor sea ruidoso, en cuyo caso € debe reparar @ transmisor antes de
utilizar e controlador PID.

Flujo

Figura 5-15. Registro de un circuito de flujo.
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La funcién de transferencia de un controlador PID “ided” se obtiene a patir de la
ecuacion (5-43), la cud s reordena como Sgue

mit) = W= Ke) - 0) + & f (e(r) ~0) dt
Tr .

+ K. ,a'(e(t)d'- 0)

Se usan las mismas definiciones de variables de desviacion que aparecen en las ecuacio-
nes (5-33) y (5-34), se obtiene la transformada de Laplace y se reordena para obtener:

M) ] ‘
E(s) K"(‘ + 78 * TDS) ‘ (5-44)

Esta funcion de transferencia se conoce como “ided” porque en la préctica es imposible
implantar € caculo de la derivada, por lo cud se hace una aproximacion mediante la
utilizacion de un adelanto/retardo, de lo que resulta la funcion de transferencia “red”:

M(V) _ __]__ TpS + 1
Es) K"(I * ‘r,s) <oers + l) (5-45)

Los valores tipicos de « estén entre 0.05 y 0.1.

En resumen, los controladores PID tienen tres parametros de guste: la ganancia o
banda proporciona, € tiempo de reguste o rapidez de reguste y la rapidez derivativa
La rapidez derivativa se da siempre en minutos. Los controladores PID se recomiendan
para circuitos con congtante de tiempo larga en los que no hay ruido. La ventga del modo
derivativo es que proporciona la capacidad de “ver hacia donde se dirige € proceso”.
En los capitulos 6 y 7 se edudia la manera en que € uso de este controlador mejora €
control y cdmo afecta la estabilidad de los circuitos de control.

Controlador proporciona/ derivativo (PD). Este controlador se utiliza en los proce-
sos donde es posble utilizar un controlador proporcional, pero se desea cierta cantidad
de “anticipacion’ * .

La ecuacion descriptiva es

mt) = m + Kelr)+ Kc’fnd—z(;t—) (5-46)
y lafuncién de transferencia “ided” es
2 = K1+ 1) 547

E(s)
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Una desventgja de controlador PD es que opera con una desviacion en la variable
que se controla; la desviacion solamente se puede eiminar con la accién de integracion,
Sn embargo, un controlador PD puede soportar mayor ganancia, de lo que resulta una
menor desviacion que cuando se utiliza un controlador Unicamente proporcional en & mismo
circuito.

Controladores digitales y otros comentarios. Como se menciond anteriormente,
la ecuacion (5-45) es la funcion de transferencia para los controladores industrides anald-
gicos, sin embargo, la ecuacion de los controladores digitdes es la forma discreta de la
ecuacion (5-43). Los métodos para gustar los controladores digitales no son muy diferen-
tes de los que s utilizan para gustar los controladores anddgicos, 1o cud se explica en
el sguiente capitulo. Se remite a lector a la referencia bibliografica™ para un estudio més
profundo acerca de los controladores digitales.

Antes de concluir esta seccién son pertinentes algunos otros comentarios. En la ecua
cion (543) se ve que, en cuaquier momento en que cambia € parametro K, esto afecta
las acciones de integracion y derivacion, ya que 7;y 7p se dividen o multiplican por di-
cho parametro; esto significa que, S Unicamente se desea cambiar la accion proporciona
pero no la cantidad de reguste o anticipacion, entonces también se deben cambiar los pa
rametros 7,y 7p para adaptarlos a cambio K. Todos los controladores analdgicos son de
este tipo, y agunas veces s les conoce como “controladores interactivos’; la mayoria
de los controladores con base en microprocesadores también son del mismo tipo; sin em-
bargo, existen algunos en los que se evita este problema mediante la subgtitucion del tér-
mino K./ 7; por @ termino Unico X; y e término X, 7p por Kp, lo cud quiere decir que
los tres parametros de gjuste son K;, K, y K...

El comentario final se relaciona con la accidn derivativa. La forma tipica para cam-
biar € punto de control del controlador es la introduccion de un cambio, e muestra
en la figura 5-16a; cuando esto ocurre, también se introduce un cambio del error en esca
|6n, como se ilustra en la figura 5-16b; y, puesto que e controlador toma la derivada
del error, ésta produce un cambio sibito en la sdida del controlador, como s ve en la
figura 5- 16¢; & cambio en la sdida del controlador es innecesario y , posiblemente, va en
detrimento de la operacion del’proceso. Para sortear este problema se ha propuesto™ |a
utilizacion de la derivada de la variable que se controla, pero con signo contrario.

_ detw
dt

en lugar de la derivada del eror; las dos derivadas son iguales cuando € punto de control
permanece constante, como se puede ver mediante 1o sSiguiente:

0
de(r) _ dir(t) — c(1)) _ dr( _ de(t)
dt dt t dt

En d momentoen que e introduce e cambio en @ punto de control la “nueva’ derivada
no ocasiona un cambio sthito, inmediatamente desputs e comportamiento vuelve a ser
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Nuevo punto de control

e i e e e 2222 w222~ RUNEO - de control  antiguo
At —
(a)
elt) o__E-__ [
-
(b)
m(t)
t —>

: Nuevo punto de control
r(t) / .

—Punte —-d@untpantrol antiguo

t—>

(d)

Figura 5-16. Efecto de los cambios en e punto de control.

d misno de ates Eda opddn = dfrece en dgunos contrdledores anddgioos y en los que
tienen como bese miaoproossadores y S8 conoce como  davada e la vaigdle que ¢
controla

Otrra poshilided paa evitar d prodema de daivaddn £ condgue fadlmete me
dante la uilizadon de conrdadores digitdes en eda gpddn < carbia d punto de oo+
trd en foma de rampg an cuando d opgadar lo carbia en exddn, como = dosava
en la figra 516, la pendate de la ranpa la predeemina d pasond de operaddn.

Reajuste  excesivo

Un prablema red e importante en d contrd de prooesd s d reguste exoesvo y puede
oounir en cudauier momato cuando d contrdlador tiene d modo integrd de contral.
Para explicar ete prablama e uiliza d drauito de contrd dd intercambiador de cdor
e £ muetra en la figura 58
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Supéngase que la temperatura de entrada a proceso desciende en una cantidad Signi-
ficativa, este disturbio provoca que bge la temperatura de sdida del proceso y, a su vez,
e controlador (Pl o PID) hace que la vévula de vapor se abra; puesto que la vévula
es de are para abrir, la sefid neumédica del controlador se incrementa hasta que, a causa
de la accion de reguste, la temperatura de sdida se iguaa con € punto de control que
% desea Supongase que en e esfuerzo por resstablecer la ubicacion de la variable que s
controla en e punto de control, se integra hasta 15 psig en e controlador, punto en el
cua la vavula de vapor esta completamente abierta y, por lo tanto, € circuito de control,
ya no puede hacer més;, esencidmente € proceso estd fuera de control, lo cud s ilustra
en lafigura 5- 17. En la figura se muestra que, cuando la vélvula esta completamente abierta,
la variable que se controla (temperatura de sdida) ain no llega d punto de control v,
puesto que todavia existe e error, € controlador trata de corregirlo mediante un mayor
incremento (integracion del error) en su presion de sdida, aun cuando la vévula no s
puede abrir més dla de 15 psig. En efecto, la sdida del controlador se puede integrar
hasta la presién de suministro, la cua es generalmente de cas 20 psig; en este punto ya
no se puede incrementar la sdida del controlador, debido a que la sdida esta saturada,
td estado dd sistema también se muestra en la figura 5-17. La saturacion se debe a la
accion de integracion (regjuste) del controlador; mientras €l error esté presente, € contro-
lador continuard cambiando susdida Dicho estado de saturacion se conoce como “rea
juste  excesivo’.

T,(t),. C —\
t—
_____________________ Punto de control
T, C _\, :
t—
10
up(t) _/r
|
|
I
20 : !
|
1I5F———————
m(t),
psig
t—

Figura 5-17. Reypuesta del circuito de control del intercambiador de caor.
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S ahora se supone que la temperatura de entrada sube nuevamente, la temperatura
de sdida del proceso, a su vez, empezara a incrementarse, como Se muestra también en
la figura 5-18, donde se aprecia que la temperatura de sdida dcanza y pasa € punto de
control y la vévula permanece completamente abierta, aunque, de hecho, deberia estar
cerrandose, la razon de que no se cierre es porque € controlador debe integrar hacia aba
jo; desde 20 a 15 psig, antes de que empiece a cerar la vdvula, pero en e momento
en que e sucede, la temperatura de sdida ha sobrepasado € punto de control en una
catidad  congderable.

Como se menciond anteriormente, este problema de regjuste excesivo puede ocurrir
en cualquier momento en que esté presente la integracion en e controlador, y se puede
evitar s @ controlador se pone en manua tan pronto como su sdida adcanza 15 psig, ya
que asi se detiene la integracion; e controlador puede volver a ponerse en automético
cuando la temperatura empieza a descender. La desventgja de esta operacion es que re
quiere la aencion del operador; sn embargo, la mayoria de los controladores que hay
a la venta tienen “proteccion contra regjuste excesivo”, con la cud se detiene la integra-
cion automaticamente cuando € controlador alcanza 15 psig (20 mA) 0 3 psig (4 mA). Pues
to que esta proteccion es una caracteristica especia del controlador, € ingeniero debe tomar
en cuenta s € reguste excesvo se puede presentar y en ese caso, especificar la protec-
cion. En @ capitulo 6 se describe la proteccion contra € regjuste excesivo.

T;(0), C _/
Punto de control
T(t), C
t
1.0 \
up(t)
t—3
22 - i
m(t), 154 ‘\
psig
t

Figura 5-18. Respuesta del circtito de control del intercambiador de cdor.
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El reguste excesivo se presenta tipicamente en los procesos por lotes, e control en
cascada y cuando a elemento find de control se le manga mediante varios controladores,
como es € caso de los controles por sobreposicion. En € capitulo 8 se abordan € control
en cascada y € control por sobreposicion.

Resumen del controlador por retroalimentacion

En esta seccion se abordd e tema de los controladores de proceso. Se menciond cud es
el objetivo de los controladores. tomar decisones acerca de la manera en que s manga
la varidble para mantener la variable que se controla en € punto de control. También
se vio € objetivo de los sdlectores auto/manua y remotoflocal, asi como la forma de ele-
gir la accion del controlador, inversaldirecta. También se estudiaron los diferentes tipos
de controladores y se puso especia énfasis en @ significado de los parametros de guste:
ganancia (K.) o banda proporciond (PB), tiempo de reguste (7)) 0 rapidez de reguste
(% y rapidez derivativa (rp). Findmente se abordd e tema reguste excesivo y se expli-
060 s Sgnificado.

Aln no se estudia e importante tema de la manera de obtener la afinacion dptima
de los pardmetros de guste; lo cua se conoce como “guste del controlador” y consiste
en gustar la persondidad del controlador de manera que concuerde con la personalidad
del proceso. Esto se presenta en e capitulo 6.

5-4. RESUMEN

En este extenso capitulo se presentd parte del equipo (hardware) que e requiere para cons
truir un sistema de control. El capitulo se inicid con una breve presentacion de agunos
términos que Se relacionan con |os sensores Y transmisores, aimismo se estudiaron los
pardmetros con que s describen tales dispositivos, se continud con la presentacion de
dgunas consideraciones importantes acerca de las vdlvulas de control, por egemplo, ac-
cion en caso de fala, dimensionamiento y caracteristicas. Para mayor informacion acerca
de sensores, transmisores y vilvulas e remite d lector @ apéndice C.

Después se estudiaron los controladores de proceso por retrodimentacion, se presen-
taron los cuatro tipos més comunes de controladores y se explicd € significado fisico de
us pardmetros, € guste de dichos parametros se trata en € capitulo 6.

Ahora s pueden utilizar los conocimientos adquiridos en los cinco primeros capitu-
los de este libro para @ disefio de sSstemas de control de proceso, que es € tema de los
cuaro capitulos  siguientes.
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PROBLEMAS

5- 1. Se utiliza un transmisor eectronico diferencia de presidon en combinacion con un
orificio para medir flujo, de manera que la sefid de 4-20 mA es proporcional &
cuadrado del flujo a través del orificio. El transmisor se cdlibra para una presion
diferencid méaxima de 100 pulg. de agua y € orificio s dimensona de manera
que ¢ maximo flujo correspondiente es de 750 gpm.

a. Se debe cacular la ganancia del transmisor cuando e flujo es de 500 gpm. Es
necesrio  especificar  las  unidades.

b. ¢Cudl es la sefid de sdida del transmisor en porcentaje del rango cuando € flu-
jo es de 500 gpm?

52. Se necesita dimensionar una vévula de control para regular @ flujo de 150 psig
de vapor saturado a un calefactor; e flujo normal en estado estacionario es de 1000
lbm/hr, con una presion de entrada de 150 psig y una presién de sdida de 50 psig.

- Se debe obtener la Cy que se reguiere para un factor de sobredisefio de 30%.

53. Se requiere dimensionar una vavula de control que se usarda con liquidos; las con-
‘\,  diciones de operacion son las siguientes:

Flujo = 52,500 ";—‘r" (normal), 210,000 %’l-“-‘ (Méx)
r

P, = 229 psia P, = 129 psia T = 104°F
P, = 124 psia Pc = 969 psia G, = 0.92
p=02cp i

— Se debe obtener la C, que se requiere
© 5-4.. Se necesta una vévula para operar con gas en las siguientes condiciones.

S i

Flujo = 55,000 scfh (normal)
G, = 154 T=40C P,= 110 psg
P, = Il pdg

Obténgase la dimension de la vévula para un factor de sobredisefio de 2.

55. Considérese @ proceso que se muestra en la figura 5-19; € benceno fluye a través
del conducto con una tasa de 700 gpm a 155°C; la caida-de presion entre los puntos
1y 2, para flujo de edtado estacionario, es de 15 ps, esto incluye la caida a través
del orificio. A las condiciones de flujo; la densidad del benceno es de 45.49
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6.

o1

— @ N 7

psig

Figura 5-19. Diagrama para € problema 5-5.

Ibm/pies®, y la viscoddad de 0.17 cp. Se debe obtener la dimenson que requiere
la vdvula para un factor de sobredisefio de 2.

Considérese € proceso que se muestra en la figura 5-20; se bombea etilbenceno
a una tasa de 1000 gpm a 445°F, la caida dindmica de presion entre los puntos
1y 2 esde 936 psi~y entre los puntos 3y 4 es de 3 ps. Con las condiciones de
flujo, la densided del’etilbenceno es de 42.05 Ibm/pies®. Obténgese la C, que =
requiere para un factor de sobredisefio de 25 % .

Se dimensiona una vdvula de control de manera que con las condiciones de disefio
d flujo de liquido (G, = 0.85) es de 420 gpm, la caida de presion a través de la
vadvula es de 3 ps; la vévula etd medio abierta. La caida dendmica total de pre-
§6n en la linea, incluida la caida a través de la vavula, es de 20 ps; la védlvula
tiene caracterigticas inherentemente linedles. Se puede suponer que la caida de pre-
§6n en la linea es proporciond & cuadrado del flujo, pero la caida dindmica de
presion total es constante.

a. Cdcllee d factor de capacidad de la vdvula Cp (completamente abierta).

®

68 psig 2£

ft

-®
X
&

¥
)

120 ft /P-,=152 psia

Figura §-20. Diagrama para € problema 5-6.
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b. Cdcllex la ganancia de la vévula para las condiciones de disefio, en gpm por
porcentaje de la posicion de la vdvula

¢. Se debe cdcular @ flujo cuando se abre la védvula completamente.

//\\\\
QS} Conddérese e sigtema de control de presion que s muedtra en la figura 5-21; d

5-10. conddérese @ circuito de nivel que aparece en la figura 5-9; las condiciones de

transmisor de presion PT25 tiene una escda de 0-100 psig; € controlador, PIC25,
es un controlador proporciona, cuyo valor de base se fija a mitad de la escda y
e punto de control es de 10 psig. Se debe obtener la accion correctiva del controla
dor y la banda proporciona (BP) que se requiere para que, cuando la presion dd
tanque es de 30 psg, la vdvula eté completamente abierta

59. Ahora se cambia € sSstema de control de presion anterior, € nuevo esquema de

control se ilustra en la figura 5-22, € cua se conoce como control en cascada y
sus beneficios y principios se edtudian en € capftulo 8. En dicho esquema e con-
trolador de presion establece e punto de control del controlador de flujo, por lo
tanto, € interruptor remoto/local del controlador de flujo debe estar en remoto.
El rango del transmisor de presion es de 0-100 psig; y € del transmisor de flujo,
de 0-3000 scfh; ambos controladores son proporcionales+ La tasa de flujo nominad
a través de la védvula es de 1000 scth y |, para que pase este flujo, se abre un 33 % ;

la vdvula de control tiene caracteristicas linedles.

a. Obténgase la accion de los controladores.

b. Elijanse los vaores de base de ambos controladores, de manera que no haya
desviacion en ninguno de los dos.

¢. Obténgase @ guse de la banda proporciond del controlador de presion, de
manera que, cuando la presion del tanque acance los 40 psig, € punto de con-
trol del controlador de flujo sea de 1700 scfh; e punto de control del controla-
dor de presion es de 10 psig.

operacion de estado estacionario son: ¢; = g, = 150 gpm y h = 6 pies. Para tal
estado estacionario la vavula AA requiere una sefid de 9 psig; € rango de trans
misor de nivel es de 0-20 pies; y en este proceso se utiliza un controlador propor-

Figura 521. Diagrama paa € problema 58.
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ciond, K, = 1. Se debe cacular la desviacion § € flujo de entrada se incrementa

a 170 gom y la védvula requiere 10 psg para que pase &dte; la desviacion se debe
expresar en psg y en pies.

E" &/ P
Y,

Figura 5-22. Diagrama para el problema 5-9.






CAPITULO

6

Disefio de sistemas
de Control por
retroalimentacion

con un. solo circuito

i)

En los capitulos anteriores se familiarizd d lector con las caracteristicas dindmicas de los
procesos, sensores, transmisores, vélvulas de control y controladores. También se expuso
la manera de escribir las funciones de transferencia en forma lined para ¢ada uno de'estos
componentes, asi como la forma de reconocer los pardmetros importantes para € disefio
de sistemas automdticos de control, a saber: la ganancia de estado estacionario, las cons
tantes de tiempo y e tiempo muerto (retardo de transportacion o retardo en tiempo). En
este capitulo se aborda la manera de reunir todos esos conceptos para € disefio y gjuste de
sstemas de control con un circuito de retroalimentacion; primero se andiza un circuito
de control por retrodimentacion simple y se expone € procedimiento para dibujar su diagra
ma de bloques y determinar su ecuacion carecteristica; a continuacion se examina € Sg-
nificado de la ecuacion caracteristica, en términos de su utilizacion para determinar la
estebilidad del circuito. Los dos méodos ‘que se emplean en la determinacion de la estabi-
lided del circuito son € de Routh y € de subgtitucion directa. Posteriormente se presentan
dos métodos para ajustar € controlador por retroalimentacion, es decir, gudtar los pard
metros del controlador a las caracteristicas (0 personaidad) de los otros componentes del
circuito. También se trata e método de sintesis del controlador, € cud, ademés de pro-
porcionar agunas relaciones sSmples del controlador, da cierta vision para la seleccion de
los modos proporciona, integracional y derivativo para varias funciones de transferencia
del proceso. Findmente, se vera la manera de evitar € importante problema de la reposi-
cion excesva, € cud se estudié en @ capitulo 5.

Los métodos que se estudian en este capitulo son los que tienen més aplicacion en
e disefio y aguste de los circuitos de control por retroalimentacion para procesos indus-
trides. Las técnicas de disefio més clasicas de lugar de raiz y € andlisis de la respuesta
en frecuencia, las cuales se aplican tradiciondmente a los sistemas inherentemente linea
les, se estudiardn en ¢ capitulo 7.
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6-1. CIRCUITO DE GONTROL’S’ POR‘RETROALIMENTACION

El concepto de control por retrodimentacion, a pesar de existir desde hace més de dos
mil anos, no tuvo aplicacion préctica en la industria hasta que James Watt lo aplicd en
e control de velocidad de su maguina de vapor, hace cas doscientos afios, a partir de
entonces proliferd la cantidad de aplicaciones industrides de dicho concepto, a tal punto
que actudmente en la gran mayorfa de los Sstemas de contfol automdticod se incluye d
menos un circuito de control por retroalimentacién. Ningunaide las técnicas avanzadas
de control desarrolladas en los dlitimos cincuenta afios para mejorar e desempefio de los
circuitos de control por retrodimentacion ha podldo reemiplazarlo; estas técnicas avanza
das se estudian en un capitulo posterior.

Para revisar e concepto de control por retroalimentacién se.utiliza € ejemplo del
intercambiador de cdar gque. se vio en @ capftulo 1; en la figura 6-1 aparece un diagrama
del intercambiador.

El objetivo es mantener la temperatura de salida del fluido que se procesa, T,(f), en
d vaor que s dessa o punto de control, TH° ¢z), en presenciade variaciones en d flujo
dd fluido que se procesa, F(t) y la temperaiura de entrada, 7:(?). La vaiable que se puede
gustar para controlar la temperatura de sdlida es € flujo de vapor; Fi(f), ya que determina
la cantidad de energia que se suminisra d proceso de fluido.

El plan. de control por retrodimentacion trabgja como sigue la temperatura de salida
0 variable controlada se mide con un sensor y transmisor (TT42) que genera una sefial
To(t) proporciona a k-temperatura; la sefid del transmisor © medicién s envia al contro-
lador (TIC42), donde, se compara contra € punto de control, entonces la funcion del
controlador es. generar una sefial de salida o variable manipulada, m(t), con base en
el error o diferenciaentre la medicion y € punto de control. La sefid de sdida del contro-
lador. se. conecta entonces a actuador de la vélvula de control de;vapor, mediante un

Vapor s I: R I
, NP m,mA STl ¢
e B
, AO /o &)
Fye), L i nmmA
kg/s : ) 9
Fluido que. se pracesa. - ‘
F(t), kg/s | /. T
T, C \
Trampa
de vapor

wadensado

Figura 6-1. Circuito de control por retroalimentacién para controlar |a temperatura en un inter-
cambiador de caor.
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transductor corriente a presién (I/P), esto se debe a que en € presente gemplo € transmisor
y ¢ controlador generan sefides de corriente eléctrica, pero e actuador de la vévula se
debe operar mediante presion de aire. La funcion del actuador de la vdlvula es stuar la
vavula en proporcion con la sefid de sdida del controlador (ver apéndice C); entonces,
d flujo de vapor es una funcién de la posicion de la vavula

El término “retroalimentacion’ * proviene ‘del hecho de que se mide la variable contro-
lada y dicha medicion es “dimentada hacia atrés’ para regustar la vdvula de vapor, lo
cud ocasona que las variaciones de la sefid se muevan drededor del circuito como sigue

Las variaciones en la temperatura de salida se captan en el sensor-transmisor y
se envian al controlador, donde varia la sefial de salida, lo cual, a su vez, ocasiona

que la posicion de la valvula de control y, consecuentemente, el flujo de vapor, varien;
las variaciones en el flujo de vapor ocasionan que varie la temperatura de salida, con lo
que se completa el circuito.

El desempefio del circuito de control se puede andizar meor 9 se dibuja € diagrama
de blogues ddl circuito completo; para esto se dibujan los blogques de cada componente
y se conecta la sefid de sdida de cada blogue con la entrada del Siguiente. A continuacion
se comienza con € intercambiador de caor, como se ve en la figura 6-2; € intercambia-
dor de cdor conda de tres blogues, uno para cada und de sus tres entradas.

Gy(s) es la funcion de transferencia del prdceso, la cua relaciona la temperatura de sdida con
la de entrada, C/C

Gis) & la funcién de transferencia del  proceso que relaciona la temperaiura de alida con @
flujo del procedo, C/(kg/s)

G(s) es la funcion de transferencia del proceso que relaciona la temperatura de sdida con @
fluio de vapor, C/(kg/s)

En la figua 63 © muetra d dagyama de bogues complelo dd diraito de conrd
por rerodimeantecion 'y la smbdogia es la sguiete

 E(s) es |a seiial de error, mA
G.(s) eslafuncion de transferenciadel controlador, mA/mA

Tis). C

G'['(Sr

Fls), kg/s™ I S
uF(S

Fy(s),kg/s [
G (s)

i

Figura 6-2. Diagrama de bloques para el intercambiador dela fi gura6-1.
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Intercambiador de calor

T,'(S). C
G (s)

Fis), kg/s

Controlador Vélvula
Tofu'o.(s)‘ o X . E(s)( Mis), - \Fs(s). . + T8, C
—> A, 7. (8) 1.(8)
P {mA mA ‘ - mA X kg/s U
T, (s), mA

H(s)

Sensor-transmisor

Figura 6-3. Diagrama de blogues del circuito de control de temperatura del intercambiador de ca-
lor. (Nota: EI  blogue del transductor I/P se combind con € bloque de la vélvala de control.)

G,(s) &s la funcion de transferencia de la vavula de control, (kg/s)/mA
H(s) es la funcion de transferencia del sensor-transmisor, mA/C
K,, es ¢ factor de escala para € punto de control de la temperatura, mA/C

En este punto es necesario notar la correspondencia entre los bloques, o grupos
de bloques, en e diagrama de blogues y las componentes del circuito de control; como se
eshozd antes, esta comparacion se facilita uniformando los simbolos que se. utilizan para
identificar las diferentes sefiales. También es importante recordar, segin se vio en € ca
pitulo 3, que los bloques en e diagrama representan relaciones linedes entre las sefides
de entrada y <dida, y que las sefides son desviaciones de los vaores inicides de estado
edable y no vaores absolutos de variables.

Con d fin de conservar la simpleza del diagrama, se incluye la ganancia constante del
transductor corriente a presion (I/P en la figura 6-1) en la funcién de transferencia de
la vélvula de control, Gy(s). La ganancia del transductor ‘es

AP (15-3)ps _ .
= =07
A (0-0 mA 0.75 psi/mA

Se nota que con esto e forman las unidades de G,(S) (kg/s)/mA; también s sSupone que
la caida de presion a través de la vélvula de vapor es constante.

En la sefid del punto de control se incluye € témino K, para indicar la conversion
de la esxcada de punto de control, generdmente se cdibra en las mismas unidades que
la variable controlada, contra la misma base que la sefid del transmisor; es decir, C a
mA. Cuando en e controlador se indica la medicion y e punto de control en la misma
exea, K, entonces es numéicamente igual a la ganancia de estado estacionario del
transmisor.
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Funcion de transferencia de circuito cerrado

Mediante la ingpeccion del diagrama de bloques del circuito. cerrado (figura 6-3) se ve
que en ¢ circuito hay una sefid de sdida, la variable controlada 7,(s), tres sefides de en-
trada, e punto de control T8(s) y dos perturbaciones, Ty(s) y F(S). Puesto que e flujo
de vapor se conecta con la temperatura de sdida mediante € circuito de control, se puede
eperar que la “respuesta de circuito cerrado’.’ del sstema a las diferentes entradas sea
diferente respecto de la respuesta que se tiene cuando € circuito esta “abierto”. La ma
yoria de los circuitos de control se pueden abrir mediante € accionamiento de un inte-
rruptor en el controlador, de “‘automdtico’” a “manual” (ver capitulo 5); cuando el
controlador esta en la posicion manua, su sdida no responde a la sefid de error y, por

tanto, es independiente del punto de control y de las sefides de medicion; por otro lado,

cuando esta en “automdtico’, la salida del controlador varia cuando varfa la sefid de me-
dicidn.

Mediante la aplicacion de las reglas del dlgebra de los diagramas de blooues que se
estudiaron en € capitulo 3, se puede determinar la funcidn de transferencia de circuito
carado dd circuito de sdida respecto acudquiera de sus entradas. Para repasar, se puede
suponer que se desea obtener la respuesta de la temperatura de sdida T,¢s) a la tempera
tura de entrada T(s); primero se escriben las ecuaciones para ca& bloque del diagrama,
como  sigue

Sefid de error: E(s) = KpT5O(s) = Tofs) (6-1)
Vaisble  manipulada M(s) = GAs)E(s) (6-2)
Flujo de vapor: F(s) = G s)M(s) : (6-3)
Temperatura de  sdlida: Ts) = G{s)F(s) + Ge(s)F(s) + GHs)TLs) (6-4)
Sefid del transmisor: T,(s) = H(siT,,(s) (6-5)

A continuacion se supone que € flujo del proceso y € punto de control no varfan, €s decir,
sus vaiables de desviacion son cero

Fis) =0
%) = O

Y todas las variables intermedias s eliminan mediénte la combinacion de las ecuaciones
anteriores, para obtener la relacion entre T(s) y Ts):

T, (8) = G5} GU5) GL(8) [ = H(S)T ()] + GHs)Ti(s) (6-6)
Eda ecuacion se puede rebfdm de la manera sguiente:

T Grls)
T() ~ 1+ Hs) Gs) GA)GAs)

(6-7)
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Esta es la funcion de transferencia de circuito cerado entre la temperatura de entrada
y lade salida; de manera semejante, si se hace T;(s) = 0 y Tf#°(s) = 0 y se combinan
de la ecuacion (6-1) a la (6-5), & obtiene la funcion de transferencia de circuito cerrado
entre e flujo del procexo’ y la temperatura de sdida )

To(“') GF(S)
F(s) 1 +Hs) G(5) GAs) GLs)

'(6-9)

Finalmente, a hacer Ti(s) = 0y F(s) = 0, y combinar de |la ecuacion (6-1) ala (6-5),
se obtiene la funcién de transferencia de cireuito‘cerrado entre € ‘punto de control y la
temperatura de sdida
Ts) _ GsIGUs)G (9K,
Ts) 1+ H(s) Gs) G(s) G(9)

(6-9)

Como se vio en @ capitulo 3, & denominador es € mismo para las tres entradas, mientras
que & numerador es diferente para cada entrada. Se recordara que € denominador es uno
mdas € producto de lasfunciones de transferencia de todos los blogues del circuito; mien-
tras que € numerador de cada funcion de transferencia es @ producto de los bloques que
estdn sobre |a trayectoria directa entre la entrada especifica y la sdida del circuito. Estos
resultados se aplican a cuaquier diagrama de bloques que contiene un solo circito.

A fin de hacerlo més daro, se verifican las unidades del producto de los blogues en
e circuito, como sgue

H(s) . G(9 . G.(9 . G.(9 = gn dimensones

mA) (C) (kgs) (mA

C kg/s mA mA
Con eso se demuedtra que, como debe ser, € producto de las funciones de transferencia
de los blogues en € circuito no tiene dimensiones. Tamhién se puede'comprobar que las

unidades del numerador de cada una de las funciones de transferencia de circuito cerrado
son las de la variable de sdida entre las unidades de la variable de entrada correspondiente.

Ecuacion caracteristica del circuito

Como se vio en la exposicion precedente,’el denominador de la funcién de transferencia
de circuito cerrado del circuito de control por retrodimentacion es independiente de
la ubicacion de la entrada en € circuito y, por lo tanto: caracterfstida del circuito. Se re-
cordard, del capitulo 2, que la respuesta sin forzamiento del circuito y su estabilidad
dependen de los eigenvalores o raices deda ecuacién queséibbtiene cuando e denomina:
dor de la funcion de transferencia del circuito se iguda a cero:

1 4 HE)GLs)G.(5)Gs) = 0 (6-10)
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Esta es la ecuacion caracterigtica del circuito; se observa que la funcién de transferencia
del controlador congtituye parte de la ecuacion caracteristica del circuito; a esto se debe

que se pueda dar forma a la respuesta del circuito mediante € guste del controlador.
Los otros dementos que forman parte dela ecuacion caracteristica son e sensor-transmisor,
la vévula de control y -aquella parte. del proceso que afecta la respuesta de la variable
controlada a la variable manipulada; es decir, G,(3): Por otro lado, las funciones de trans-
ferencia del proceso que. se relacionan con las perturbamones [ Gi(s) y GHs)] no son parte
de la.ecuacién caracteristica
Para demostrar quela ecuacién carecteristica determina la respuesta sin forzamiento
del circuito, se deriva la respuesta. de circuito cerrado a un cambio en la temperatura de
entrada, mediante la inverson de la transformada de Laplace de la sefid de <dida de la
manera en que se estudio en €. capitulo 2. Se. supone que la ecuacion caracteristica se
puede reducir a un polinomio de grado n en la variable’ de la transformada de Laplace, s
1 + H(s)Gs(s)Gv(s}Gc(s) a,,s" +a_ s+ g =0 (6-12)
dondea,, a,_,, . . ., a; sonlos coeﬁclentes dd pdinomio. Con un programa de oL
tedora adeouedo (ocmo el que = lida en el gpdrice D) = pueden econtrar las n - reices
de ete pdinomio y fadoriza como dgue
as"+ @Sttt L ey als - r)sor). .. =-1)=0 (6-12)
donde r, ry, . . ., 1, 0N los égavdores o races de la ecuadOn caadaidica las cudes
puedn s nlmercs redes 0 pares de complgos conjugedos dgunes de dlas pueden et
repeidess, como £ vio en d coitulo 2

De la ecuacion -7), se tiene

_ Gr(s)
79 = T HEG0GHeE ©-13)

A continuac¢ién < abditye el denominador por la.ecuacién (6-12), y = Sipore que-los
aros téminos goarecen a causa de la funddn de fozamieto de etrada Ti(s):

(tminos dd  numerador)
ay(s — r)(s = r) .., (s — ry)(términos de entrada)

Entonces £ puede expandr eda eqresdn en fraodones parddes

T(s) = 614

T(s) = b +",—EL oo tde (términos de entrada) (6-15)
§ =n s ry S =T,

donde by, by, . . . , b, s los coefidentes constantes cue s deteinen aon @ método

de expanddn de fraooones paddes (v cgoito 2). Al invetir eda expreson oon la

aua de la tabla de tranfomedes de Laplace {por gemplo, la tabla 2-1) s odtiene
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T,() = bie'! + b e? + . . . + be™ + (términos de entrada) (6-16)
Respuesta sin  forzamiento Respuesta  forzada

Por tanto, se demostré que cada uno de los términos de la respuesta sin forzamiento
contiene una raiz de la ecuacion caracteristica; se recordard que los coeficientes by
by, ... , b, dependen de la funcién de forzamiento de entrada red, deél mismo modo que
la respuesta exacta del circuito; sin embargo, la velocidad con que los términos de la res
puesta sin forzamiento desaparecen (r; < 0), divergen (r; >0) u oscilan (r; es compleja)
se determina completamente por las raices de la ecuacion caracteristica. Este concepto se
utilizad en la siguiente seccién para determinar la estabilidad del circuito. ~

Con los dos gemplos siguientes se ilustra € efecto de un controlador puramente pro-
porciond y de uno puramente integral sobre la respuesta de circuito cerrado de un proceso
de primer orden; se vera que con € controlador puramente proporcional se acelera la res-
puesta de primer orden, lo que da por resultado una desviacion o error de estado estacio-
nario, como se establecio en el capitulo 5. Por otro lado, con el controlador integral
% produce una respuesta de segundo orden que cambia de sobreamortiguada a subamorti-
guada conforme se incrementa la ganancia del controlador y, como se edtablecio en d
capitulo 4, la respuesta subamortiguada es oscilatoria.

t

. 1

Ejemplo 6-1. Control proporciond de un proceso de primer orden. En la figura 6-4a
s muestra € diagrama de blogues para un proceso smple; € proceso se puede representar
mediante un retardo de primer orden:

G(s) =

75 + 1

Se debe determinar la funcion de transferencia de circuito cerrado y la respuesta a un
cambio escalon unitario en € punto de control de un controlador proporciond:

G.(s) = K,

Solucién. La funcion de transferencia de circuito cerrado se obtiene del:4lgebra para
diagrames de blogues

Cs) _ Gls)GAs)

R(s) 1+ G()GLs)

R(s) 4 E(s) 6 M(s) o) Cls)
: X (d s) s >

Figura 6-4a. Diagrama de bI'bques para e demplo 6-1.
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Entonces se subgtituye la funcion de transferencia del proceso y se smplifica

K

Cis) _ 15+ lG"(s)
Ris) K ‘
Lo+ s + IG"("‘)
KGJs)
=1+ * KGJo)

Para un controlador proporciond G.(s) = K,; da subdttuir, se tiene

C _ KK KKJO + KK) K
R(s) I+ K. + s =[] + KK()ls + s + 1

Se ve f&ilmente que la ganancia de edtado estacionario
K = KK/l + KK,)
sempre es menor que la l]nidad; y que la condante de tiempo de circuito cerrado

, 7

dempre es menor que la constante de tiempo de circuito abierto 7; en otras paabras, €

circuito sempre responde més rdpido que € sistema origind, pero no coincide completa
mente con € punto de control, en estado estacionario; es decir, hay una desviacion. Para
un cambio escalén unitario en € punto de control, de la tabla 2-1, se tiene

R(s) = !

b

Se subgtituye ‘en la funcién de transfereneia y se expande por fracciones parcides para
obtener A

_ K Ic Kn -K'7.
) = 7Ts+ |s s T's + |

Al invertir, resulta i

oy = K'(l = e
KK,
0 TEkg

[1 =~ ¢~0 +KK<~)1/1’]

Aqui se ve que, conforme t — =, (1) - KK./(1 N WKK(‘).
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Puesto que € cambio en e punto de fijacion es 1 .0 (cambio en ‘escalén unitatio), d
error e expresa mediante

KK,
1 + KK,

e(f) = r(f) - C(t) =10 = “ - e"(l“’KK()l/T]

Conforme ¢ — x

KK. 1

1+KK 1+ KK,

Por lo tanto, mientras més dta sea la ganancia del controlador, K., més s aerca la va
riadble controlada d punto de control de estado edtacionario, es decir, la desviacion es
menor. Con esto se comprueba lo que se estudié en e capitulo 5 y < ilusra en la fi-
gura 6-4b.

ety » 1=

Ejemplo 6-2. Control puramente integrd de un proceso de primer orden. Se debe
determinar la funcion de transferencia de circuito cerrado y la respuesta a un cambio
escaldon unitario en € punto de control del proceso del gemplo 6-1, con un controlador
integral.

G(9 =

donde K, esla ganancia del controlador en min—". o

Punto de control

1 e SR -—-
KK, =5
3
2
C\t) 1 MY
0
0l

Figura 6-4b. Respuesta del circuito a un cambio escalén en € punto de control del controlador
proporcional del gemplo 6-1.
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Solucion. Se subgtituye la funcion de transferencia del controlador integraciona en la
funcion de transferencia de circuito cerrado del gemplo 6-1:

o) _ KK /s KK,
Ris) |+ 18+ KK.Js = 151 + 5 + KK,

Por extension del teorema del vaor find a las funciones de transferencia (ver seccion 3-3),
% gbdituye s = 0, para obtener la ganancia de estado estacionario:

m S0 KK, _

l [
=0 R(» KK, 0

Esto significa que, para @ controlador integral, ‘la-iwriable controlada, siempre coincide
con € punto de control de estado estacionario, es decir, no hay desviacion.
La ecuacion caracteristica del circuito es;

2+ 5+ KK, =

Las raices de esta ecuacion cuadrédtica son:

~1 = VT = 4KK.7
27

5=

Estas raices son reales para 0 < KK 1 < 174, y complejas conjugadas para KK,r >1/4.
A continuacion se determina la respuesta del circuito a un cambio escalén unitario en €
punto de fijacion para varios valores de KK,. De la tabla 2-1 se tiene que, para un camhio
escaldén unitario en @ punto de control, R(s) = 1/s.

Al subdtituir en la funcion de transferencia, se tiene

KK,
C(s) = 2—‘
s(ts* + § + KK,)
Caso A
Dos raices redes y diferentes.
Sea
-1 + VI-4KKx
no= 2T
’ N : : i
-t =1 - 4KK7
27 27



236 DISENO DE SISTEMAS DE CONTROL POR RETROALIMENTACION

Por expansion de fracciones  parciaes

i KK, | KK 1
=~ 4 + —
=3 i =r)s=rn  nnp-rn)s-n

Al invertir latransformada de Laplace, se tiene

cr) = 1 + KK, e+ KK,

T = r) rr; — 1)

erzl

Puesto que tanto r; como r, son negativas para K, positiva, en esta respuesta los
términos exponenciales tienden a cero conforme el tiempo se incrementa (¢ = ), y
entonces e valor de estado estacionario de ¢ es 1 .0, o igua d punto de control. Este tipo
de respuesta, que se conoce como “sobreamortiguada’, se ilustra enla figura 6-Sa. Con-
forme la ganancia K, del controlador se incrementa, la respuedta se vuelve mds répida,
hasta que se torna “criticamente amortiguada” en KK.r = 1/4; a continuacion se considera
este  Caso.

K

Caso B.

Raices redles repetidas. KK, =1/4
Entonces

n=n=s -'27
Se subdituye KK, = 1/(47) y se sigue @ procedimiento de expansion de fracciones par-
cides para rafces repetidas (capitulo 2):

T

1/(41*
Cs) = (41%) =l__1_ /T I

2 27
1 s 2 1 1
s<s + 21_) (s + 27) (s + 2_1)

Al invertir, con ayuda de una tabla de transformadas de Laplace (tabla 2-1), resulta

(i, )
c(t) =1~ <2'r+ l>e 2

Eda respuesta criticamente amortiguada se ilustra en la figura 6-5a. S la ganancia
del controlador se incrementa alin m4s, S obtiene una respuesta “subamortiguada’, que
es @ dguiente y Ultimo caso.
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40 50 ¢

Figura 6-S4. Respuesta del circuito a un cambio esddn dd punto de control en e controlador
integrd  del gemplo 6-2. Casos sobreamortiguado y  criticamente  amortiguado ( = ).

{
|

Caso C.

Raices complejas conjugadas: KK .1 > 1/4

Sea - ‘
w = E‘ljrv‘ 4KK.v - |
Entonces
I
ry 21- 1w
r, = L 0]
2 27

se sigue el procedimiento para raices complejas (ver capitulo 2) y, con la expansion de
fracciones parciales, se obtiene

KK, 1 s+ 17

s(rs? + 5§+ KK,) = -s-— [( 1>2 ’:l
s+ —} + w
27

Al invertir, con ayuda de una tabla de transformadas de Laplace (tabla 2-1), se tiene

C(s) =

) =1 ~¢ = (cos wt + L senwr)
20T

De ege Ultimo resutado s obsava que, conforme se incrementa la ganancia KK, dd cir-
cuito, la respuesta oscila alrededor del punto de control (1 .O) con frecuencia creciente
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(w); sin embargo, laamplitud de estas oscilaciones siempre decae a cero, a causa del tér-
mino exponencial e =77, lo cual seilustra en la figura 6-5b.

En los gemplos anteriores, el circuito de control que se muestra en lafigura6-4a es
un circuito por “retroalimentacién unitaria’, es decir, un ¢ircuito en el que no hay
dementos en la trayectoria de retrodimentacion; en eto se supone que las ganandias dd trans
misor se incluye en la funcién de transferencia del proceso G(s) (también se incluye la
gananciade lavélvula), de manera que se puede suponer que todas | as sefial es son por-
centajes o fracciones del rango.

En el ejemplo 6-2 seilustrael punto que setratd en el capitulo 4, referente al hecho
de que a pesxy de que la mayoria de los procesos son  inherentemente  sobreamortiguados,
U repuesta puede s subamortigueda cuando forma parte de un circuito cerado de  control
por retroalimentacion. '

Respuesta de circuito cerrado en estado estacionario

En el ejemplo precedente se vio que el valor final o estado estacionario (0 estético) es
un aspecto importante de la respuesta de circuito cerrado, lo cual se debe a que, en la
préctica del control de procesos indudrides, la preencia dd eror de edado edtacionario 0
desviacion es generdmente inecepteble  En eda seocion ®  edudiad la manera de  cdcular
la desviacion cuendo edd presente y, paa hacerlo, s refoma d intercambiador de la figu-
ra 6-1, con € correspondiente diagrama de blogues de la figura 6-3, que, como se vio
antes, es una representacion linealizada del intercambiador de calor. El objetivo es obte-
ner las relaciones de dircito en edado edacionaio entre la vaigble de sdida y cada una
de las entradas d direuito, mediante la aplicacion del teorema dd vaor find a la fundion de
transferencia de circuito cerrado. En la ecuacién (6-8) la funcion de transferencia de cir-
cuito carado entre la tempedura de sdida y d flujo dd fluido que s procesa ® expresa
mediante

T(s) Gr(s)
F(s) 1+ H(s) G(5)G(5)G(5)

(6-8)

Figura 6-5b. Respueta del circuito a un cambio escddn de punto. de control en d controlador
integrd  del gemplo 6-2. Caso subamortiguado (r = 1).
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Se recordard que, en edta expresion, se supone que las vaiables de desviacion para la
temperatura de entrada 7; y e punto de control Ti° son cero cuando estas entradas per-
manecen constantes. También, como se vio en la seccion 3-3, la relacion de estado esta
cionario entre la entrada y la sdida, con una funcién de transferencia, se obtiene a hacer
5 = 0 en lafuncién de transferencia, 1o cual se deduce del teorema del valor final de
las transformades de Laplace. Al. aplicar este método a la ecuacion (2-8), se obtiene:

AT, _ G#(0)
AF, ~ 1+ HO)G0)G,0G.0)

Clkefs) (6-17)

donde

AT, es d carhio de efado edadonaio en la tampadura ‘de <dida C
AF, es d carhio de edado edadonaio en d flyo dd fludo que £ process kg/s

S $ apoe como gadmate ocure que d procen es eddlle attonces

GH0) = Kr genanda de drauto ebieto paa un carbio en d fluo dd fludo qe =
procesa,  C/(kg/s)

G,(0) = K, gaanda dd procen a dralito abieto para un cambio en d flujo de veoor,
Cl(kg/s)

De menga dmila, paa la vdvda y d sensor-trangmisor:

G,(0) = K, ganancia de la vélvula, kg/s/mA
H(0) = K, ganancia del sensor-transmisor, mA/C

Fndmete 9 d ocontrdador no tiene aoddn integrativa
G,(O) = K, Ganancia proporcional, mA/mA.
Al sibditir edos minos en la ecueddn (6-17), s obtiene

AT K
AT, _ 19
AF, T T+ K,KKK, C'k&S) (&26)

Pueto que @ cambio en d punto dé contrd és oo, d aror de edado etacionaio o
desviacién £ exqresa medate

e= ATgO-’ATOZ - ATOC
y, de la combinedén de eda rdadén oon la ecuaddn (6-18), = tiene

£ —Kr : .
AF. =1 " KKKK Cl(kg/sy (6-19)




240 DISENO DE SISTEMAS DE CONTROL POR RETROALIMENTACION

Se observa que la desviacion se reduce conforme se incrementa la ganancia del controla-
dor, K...

Para un controlador  proporcional-integral-derivativo  (PID)

G.(0). = lim 1'<c<1 P Tos) =
=0 TS
En ede casn, mediante la subgtitucion en la ecuacion (6-17), s puede ver que la des
viacion para cudquier vaor de K. es cero; esto mismo es verdad para € controlador
Pl (T D — 0)
Con la ecuacion (6-7) se sigue un procedimiento idéntico para obtener la relacién de

estado estacionario de la temperatura de sdida con la temperatura de entrada, para flujo
congtante y punto de control:

AT, Kr
A 1+ K.KK.K.

CiC (6-20)

donde: -

AT; es e cambio de edtado edtacionario en la temperatura de entrada, C

Kr = G{0) es la ganancia de circuito abierto en edtado estacionario, para un cambio en
la temperatura de entrada, C/C.

Findmente, la relacion de estado estacionario con un cambio en € punto de control

a fluo condante del fluido que se procesa asf como temperatura de entrada constante,
se ohbtiene, a patir de la ecuacion (6-9):

ATy K. KKK,
I LT 21
ATS T+ KKRE CIC (6-21)
Lt vid

donde ATf# es e cambio de estado etacionario en € punto de control, C. En este caso
la desviecion se expresa mediante (figura 6-3)

e = ATH® — AT,C

Se recordara que, para que e punto de control y las mediciones estén en la misma escala,
K,, = K;. De la combinacion de estas relaciones con la ecuacion (6- 21), Se tiene

|
w— = 6-22
AT T+ KKK CC (6-22)

Nuevamente, mientras més grande es la ganancia del controlador, més pequefia es la
desviacion, y es cero para cuaquier ganancia del conmtrolador, S éste tiene accion inte-
grativa.
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Ejemplo 6-3. Para @ intercambiador de caor de la figura 6-1 se deben cacular, en for-
ma linedlizada, las relaciones del error en estado estacionario de la temperatura de sdida
contra

a) Un cambio en d flujo dd proceso
b) Un cambio en la temperatura de entrada
¢) Un cambio en € punto de control

Las condiciones de operacion y las especificaciones de los instrumentos son:

Caudd dd fluido en proceso F = 12 kg/s
Temperatura de  entrada T, =50C

Punto de control - T =90 C

Capacidad  cdorifica del fluido C,=3750Jkg C
Cdor latente del v;por A= 225 X 108 Jikg

Cepacidad de la vévula de vepor — Fys = 1.6 kgls

Rango del transmisor 50 to 150c

Solucion. S se supone que las pérdidas de cdor son despreciables, se puede escri-
bir € dguiente baance de energia de estado estacionario:

FCT, = T) = F\

s despga F,, € flujo de vapor que se requiere para mantener T, a 90°C con las condi-
ciones de disefio es

FCp(Tu - T,) _ “2)(3750)(90 - 50)_ =O. 80 kg/S

Fo= 1y =225 X 10

El siguiente paso es cdcular las ganancias de circuito abierto en edado estacionario
para cada uno de los elementos del circuito.

Intercambiador

Se depga 7, del baance de energia de edtado estable

FA
Tl! = TY + ;
FC,
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Se linediza, como se vio en € capitulo 2, para obtener v ;
T, F\
e F . FZCP . ,
_ _(0.802.25 x 106) _3’*33 B
- (12)(3750) = 3. C/(kgis)
K =Z2=1CC

T, A 2.25 x 100
Ks = a_F, = FCT[, = (12)(3750) =50 C/(kg/S)

Valvula de control ‘ P

o ’

S se supone que la vavula es lineal, con caida de presion condante y relacidn lineal entre
la posicién de vavula, vp, y la salida del controlador, m, se tiene

y i iik

it
m-4
Fx = Fsméxvp = F.s‘méx 20 _ 4 e
Al linealizar, se obtiene ‘ S
OF,  Fuge 16
= — = A - — = (.10 (kg/s)/mA
Ke=m ™16 ~ TI6 (kgss)
Sensor-transmisor ot Tuhl o Tann s otisiake o

El transmisor se puede representar mediante la sSiguiente relacion lined:

' 20-4 Tl AN i g s

= ——(T, = 50) + 4 o
TOI 150 - SO(T(’ ) AL S A FEE R

Se linedliza para obtener P
o7, 16

== —=0 Ic .

Ky aT., - 100 -OJQ mA Cu-ru oo
S S

a) Al subgtituir en la ecuacion (6-18), resulta

AT, Ke - =33
AF, 1+ K,KKK |+ (0.16)(50)0.10)K, |

~ 3.33 Ci{kgls)

I + 0.80K,
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b) De substituir en la ecuacion (6-20), resulta -

AT, K; Lo

AT : 1+ KKKK T+ 080KC
¢) Al substituir en la ecuacion (6-21), ‘resulta i

AT, KKKK, 0.80K,

ATZ‘]O_ |+ K,,K‘, KK~ |+ O.SOCI‘(K

3
Los resultados para diferentes valores de X, son:

« MA AT, C & , " ATC AT, C
°mA AF; kgis AT,C AT C
0.5 . -2.38 0.714 0.286
i) - 1.8 0.556 0.444
5.0 -0.67 0.200 0.800
10.0 -0.37 0.111 0.889
20.0 -0.20 0.059 0.941
100.0 -0.04 §0.01,2,4 0.988,

Se obsarva que @ cambio en la temperatura de entrada provocado por las perturbaciones se
acerca a cero conforme la ganancia se incrementa, y que € cambio en la temperatura
de sdida, debido a un cambio en, & punto de control, se gproxima a la unidad.

Con -Jos resitados del gemplo’ precedente se ilustra“ld‘obiservacién que se hizo en
e capitulo 5, respecto d hecho de que la desviacién decrece cuando se incrementa la gar
nancia ‘del controlador proporcitnal y , como se indico -ahi, 4 ‘la gananua del controlador
lalimitala estabmdad del C1rcu1to Esto se vcra en IaprOXI ma setcion.

Ejemplo 6-4. Control de temperatura‘para Un tanque de calentammnto con agitacion
continua.

El tanque con agnaaon que se ilustra en la figura 6-6 se ut|I|za para caentar und
corriente en proceso, de manera que se logre una composicion uniforme de los com-
ponentes premezclados. El control de temperatura es importante, porque con, una ata
temperatura se tiende a descomponer @ producto, mientras que, con una temperatura baja,
la mezcla resulta incompleta. El tanque se cdienta mediante e vapor que se condensa
en un serpentin; s utiliza un controlador proporcional-integral derivativo (PID) para con-
trolar latemperatura en el tanque, mediante e manejo de la posicion de la vdvula de

vapor. Se desea obtener ¢ diagrama de bloques completd Y 1a ecuacién'caractetistica dd
circuito para los siguientes datos de disefio.
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Tfio - of

%

e 4
™ p ) pies
‘ ; roducto; - £(t), minuto
Vapor _'—T?Z) T(e), °F
lﬂ(t) H_n— V >‘
Alineagiga (L) mlnuto
TA1), °F
v
| Trampa
.| de vapor

‘l’ Condensado

Hgura 66. Control de temperaura paa un tanque calentador con agitacion continua

Proceso

La desdad cela alimentacién. p es ck 68. 0 lb/ples yla capacxdad calonﬁca C de 0.80
Btu/Ib°F. En el reactor se mantiene constante € volumen V de liquido a 150 ples3 =
serpantin condta de 240 pies de fubo de acero de 4 pulgadas, calibre 40, con Un peso ¢k
108 Ib/pie, capedided cdlarifica de 012 Btu/IbF v digmetro externo de 7.500 pulg; €,
codfidente totd de tranferenda de cdor, U, ® edfima qe &s de 21 Btu/min pie?°F,
oon bee en @ 4rea extama dd sapetin. B vepor de que se digpone estd. saturado y a
una preson de 30 psia; e puede suponer que d celor patendid de condensedon A s cons:
tatte, con un vdor de 966 Btu/lb.

Condiciones de disefio ) o

En las condidones ck disefio, € fitjo de alimentaciénfes de 15 pies¥/min, a uma teampe
ratura T; de 100°F. El contenido del tanque se debe manteper a una temperatura T de
150°F. Las posibles parturbediones son cambios en la tasa de dimatadon y en la tem-
pardura L
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Sensor y transmisor de temperatura

El sensor de temperaiura se cdibra para un rango de 100 a 200°F y una constante de
tiempo 7, de 0.75 min.

Viélvula de control

La vélvula de control se disefia con una sobrecapacidad del 100%, y |as variaciones
en |la caida de presion se pueden despreciar. La vélyula es de igual porcentaje, con un
parametro de guste deliango ‘dé 50; la constante de t|empo 7, dd actuador es de 0.20
min.

Solucién, El método que e utiliza es obtener primeramente las ecuaciones con que se
describe @ comportamiento dindmico del tanque, la vavula de control, € sensor-transmisor
y @ controlador; entonces se linedlizan y se obtiene su transformada de Laplace, para
obtener € diagrama de bloques del tircuito.

4 '

Proceso

Del balance de-enétgfa para e liquido em ek tanque; i s ‘supone que las pérdidas de calor
sn despreciables; la mezcla es petfecta’y ¢ volumen y las propledades flSlcaS son cons:
tantes, resulta la siguiente ecuacién:

Voey T8 = fi0pC,T0) + UAITLH = T(O] = fOC,T0)

/

‘Irecuacién, 2 incognitas (T, T;)
donde:

A es € drea de transferencia de calor,: pies2 ;
T.(* es la temperatura de condensacion del vepor, °F

oS otros stmbolos se definieron en el planteamiento del problema. Para e liquido que
contiene el tanque, € Cy, en términos de acumulacion, se aproximo a C,.
El bdance de energfa €n el serpentin, § se supone que € metd del serpentfn estd
esencidmente a la misma temperatura que € vapor que se condensa, resulta
e e

L8 = wor ~ vamo - T

2 ecuaciones, 3 incognitas (w)
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donde:

w(t) es la tasa del vapor, 1b/min
Cy es la capacidad cdorificadel metd del serpentm Btu/°F

Puesto que la tasa de vapor es la sdida de la vdvula de control y una entrada a pro-
ceso, € modelo del proceso estd completo. ‘

Véawla de control

v i
1

La ecuacioti para una vélvula de porcentaJe igua con presu’)n de éntrada y caida de pre-
sion constantes, se puede escribir como’

W() = W0 3 ecuaciones, 4 incognitas (vp)

donde:

Wngx €5 el flujo méximo a través de la vélyula, Ib/min , . ,
a e d padmetro de guste en rango de porcentge igua
vp(t) es la posicion de la vdvula en una escda de 0 a 1

La variacion en la caida de presién a través de la vélvula, ala temperatura) de condensa
cion del vapor (y presion), se.desprecié en este ejempla Smple. El actuador de |a vdlvula
s puede modelar mediante un retardo de primer orden. Cwome

1/100
7.5+ 1

VP(s) = M(s) 4 echaciones, 5 incognitas (M)

donde M¢s) es la sefid de salida del controlador en porcentgje.
Sensor-transmisor ~ (7721)

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

3 ecugciones, 6 incégnitas (7,)

vk
donde: N "

1 vy

T,(s) es |la transformada de Laplace de |a sefia de sallda del transmisor, %.
Controlador con retroalimentacion  (TRC21)

La fundtn de trandaenda dd cordador PID es
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f
1e

G = kf1+ L in s> LMy
ds) = K TS b R(s) — T,(s)

6 ecuaciones, 6 incognitas

donde K. eslagananciadel controlador, 7j € tiempo de: mtegraclén y 7p € t|empo de
derivacion. T

Con esto se completa la obtencion de la ecuacion para € circuito de control de tempe-
raura. El siguiente paso es linealizar las ecuaciones del moddo y sus transformadas de
Laplace para obtener € diagrama de bloques dd circuito.

Linealizacion y transformadas de Luplace

Mediante los metodos que se aprendieron en la seccion 2-3, se obtienen las ecuaciones
del modelo del tanque en forma lineal y- en términos de |as variables de desviacion

+ UAT() = WA+ FoC)T®)

ary
>

 Cu = \W() — UAT,() + UAT()

donde T(), T«(t), F(t), T() y W() son las variables de desviacion.
Se obtiene la transformada de Laplace de estas ecuaciones y e reordena, como se
vio en d capitulo 2, para tener

s i ="—XEF) + SR+ L )
75 4o by,
A L i ::Av . _’_,V - \;"h" ~.:".«i ‘:a KW iy :
_ 2 sy '+ W(s
T (TeS +17(Y) GoTes ol (b-) AT
donde: '
vp€, - Cu
1, =5
T vA pr T = UA
e o
T =T L
I Al AL N K; = ~
((F © UA +fPCp N oy ot U,A +‘fPCp‘_ )

K _——— 3UA ’?{! :”‘ ’ . -—x
TTUA+SRG, vA
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De linedlizar la ecuacion de la vavula, resulta

W() = Wngy (IN )~ 1VP(1)
= W(ln o) VP(1)

donde VP(#) es la:variable de desviacion de la posicion de lavavula
De la transformada de Laplace de esta ecuacion, se tiene

, W(s) = Win 0) VP(s)

Al combinar esta ecuacion con la funcion de transferencia del  actuador, se puede diminar
VP(s): ) ‘

donde;

A patir de lo que s aorendié en e capitulo 5, se puede determinar que la ganancia
del transmisor es
¥ . i B
100 =0 = 1.0 %°F
K, = 200 100

I

En la figua 6-7a gparee el dagama de bloques compldo dd drauito; todss las fundo-
nes de tradaenda dd dagama s ddwigon ‘ariba

S uilizan lss regas paa mago de dagares de bogues que £ gradeon en
d capitulo 3 para dmplificar d diagrama a la foma que gparece en la figura 6-76. Las
fundones de trandgranda que goareen en d diagama sn

KF(T,-S + 1)
Gl = s+ ms + 1) = K,
K{rs + 1)
Gls) _ (ts + )15 + 1) = K,
KWK:

\_G’(s) = (s + Drs +1) - K,

Lasfuﬁawesdetraﬁere}dadedrajtooa'racbperawdauadelase’iraiasm

T(S) = KSDGC(S)GV(S)GS(S)
Fio(s) 1 + H()G5)Gs)Gs)
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Tiogs) R(s) E(s) Ms) W(s) T _ Ts), °F
+ K, . + 1 + 1
— > K, Ge(s) Ky L K, L
°F s 9 % o |78+ b 7, s+ of ] rs+}
b o i - d by o
pies®
. Fts). 1y
37 minuto KF
, - T(s) °F
KI
T()t(s)' % Kr
. r.8+1

Fgura 6-7a. Diagrama de bloques del circlito de control de temperatura

TG6) _ Gr(s)
F(s) | + HESGL)GL)G(s)
| Is) _ Gi(s)
© T(s) 1+ H)GL)G(9)GY)
donde
_Kk
Gv(s) - 1,5 + 1
'S
H(s) = :
© 15 + 1
La ecuacién caadteridica del drouito es
K 1 KyK
1+ ——K |1+ —+ - i
s + 1 ‘< 7S, TDS) s+l (r,+ s+ ~K = 0
Tics), R(s) E(s) M(s) W(f\ T(s), °F
—> Ky ‘—‘—;O——*a(s) G (G () —
°F % /% % L. lb S
F pies3
(8), minuto Gyls
Tih F > MGt(s’)
Tols), Hs)
- % s

Houa 6-7b. Digrama Oe bloques smplificado del circuito de control de temperatura
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A continuacion se obtienen los valores numéricos:

Al
K, = K, = 1.0%/°F T=0.75min T.= 0.20 min

De la descripéién del. serpentin, se tiene

A= (205 ff)‘ﬂ(%O ft> = 241.5 pies?

Cy = (205 ft)<108 E><0 12 bF ) = 265.7 BtwF
(120)(68.0)(0.80) ) .
. Taheils).  (Srenosn t 9 i
T, L = 0.524
© T @onears) S mn
(68)(0.80)( 100 — 150) o 3
K. Tanpars):  asxesnosp — 206 F/(pies’/min)
(15)(68)(0.80) oo
Ki. —ahoars) . asxesioso T
(2.1)(241.5) -
= 0.383°F/°F
K e D@a5)+  (15)68)0.80)
966 . L
Ky : m = 1.905°F/(Ib/min)

Para dimensionar la vélvula de control se aprovecha € hecho-de qué las condiciones de
disefio son, en estado estacionario;

prT + UAT. - T) - prT:O
WA — UAT, - T) = 0

= (15)68)0.80)(150 — ‘100) . o . .
.= T - =..23
7,5 TS ¢ 150 =.230°F

5(2.1)<z41.5);§630=1 59) - 422 W/min

=|

_ (42.2(n50) . . .
e 1.652 1bm/min-%

Waix = 2W7 = 84.4 Ib/min Ry
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con -estos nimeros la ecuacién caracteristica es

5(0.75s + D(0.20s + D{(4.93s + 1X0.524s + 1) = 0.383]
- “'O'V)K"(*"*% * TDSI)“"(’Q)(I.905)(0.383) S0

!
0.3875" . 3.272% + 7.859s" + (6.043 + 1.205K,7,)5% |
+(0.617 + 1.205K)s + 1:205K./1; = O

En este gemplo & muestra la manera en que se pueden utilizar los principios basicos de
la ingenieria de proceso para analizar‘eircuitos smples de control por retroalimentacion.
A patir de la ecuacion caracteristica se puede estudiar la estabilidad del circuito y, con
base en las funciones de transferencia de circuito cerrado es posible cacular la respuesta
del circuito cerrado a varias funciones de forzamiento'de entrada, para diferentes valores de
los parametros de gjuste del controlador K., 71y 7p.

6-2. ESTABILIDAD DEL CIRCUITO DE CONTROL !

Como se definid en @ capitulo 2, un Ssema es esable S su sdida permanece limitada
para unaentrada limitada La mayorfa de los procesos industriales son estables a circuito
abierto, es decir, son estables cuando no forman parte de un circuito de control por re-
troalimentacion; esto equivale. a decir que |a mayoria de los:procesos son autorregulables , o
s, la sdida se mueve deun estado estgbleqa otro, debido a los cambios en las sefides
de entrada..Un eemplo tipica de proceso inestable a circuito abierto es e tanque exotér-
‘mico de-reaecidn con .agitacién, en € cual.algunas.veces existe un ;punto de. operacion
inestable en e que, a incrementar la temperatura, se produce un incremento en la tasa
de reaccion, con € consecueate incremento en la tasa de liberacion de cdor, lo cud, a wu
Vez, ocasona un mayor incremento en la temperatura

Aun para los procesos estables a circuito abierto, la estabilidad vuelve a ser conside-
rable cuando € proceso forma parte de un circuito de control por retroalimentacion, debido
A que las variaciones, en lassefiales se refuerzan unas a otras conforme viajan sobre el
circuito, y ocasionan que lasdida —Y todas |as otras sefialep en @ circuito: se yuelvan
ilimitadas. Como se observé en el capltulo 1,.¢l comportamiento del circuito de control
por retroalimentacién es esencialmente oscﬂqtorm, es decir, de ensayo.y error. En, algunas
circunstancias, las oscilaciones se pueden incrementar en magnitud,.de lo cua resultan
proceso inestable: La ;lustracxén més sencilla de un circuito de retroalimentacion inesta-
ble es ¢l controlador cuya direccién de accién es opuesta a la, que deberfa ser; por ejemplo,
en d intercambiador de caor que ¢ eshozd en la seccion precedente. s la sdida del
controlador se incrementara a aumentar la temperatura (controlador de. acgi6n directa),
d dircuito es inesteble, porque a abrir la vélvula de vapor se provoca un mayor incre-
mento en Ja temperatura. En este ¢aso, lo que se necesita es un controlador de accion
inversa guya sdida se dccremente cuando la temperatura se incremente, de, maneza qe
% dare la vélvula de vapor y baje la temperatura. Sin embargo aun con.et controlador
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de accion adecuada, € sstema se puede volver inestable, debido a los retardos en d cir-
cuito, lo cua ocurre generdmente cuando se incrementa la ganancia del circuito. En
consecuencia, la ganancia‘del controlador a la que € circuito dcanza @ umbrd de inesta:
hilidad es de gran importancia en € disefio de un circuito de control con retroalimen-
tacién. Esta ganancia mé&xima se conoce como ganancia #lfima.

En eda seccion se determina € criterio de estabilidad para sistemas dinamicos y se
exponen dos métodos para cacular la ganancia Ultima la prueba de Routh y la subgti-
tucion directa; por lo tanto, aqui se estudiad e efecto de los diferentes pardmetros del
crcuito sobre su  edtabilidad.

Lk

Criterio de estabilidad y

Con anterioridad, se vio que la respuesta de un circuito de control a una cierta entrada
se puede representar [ecuacién (6-16)] mediante "

of) = b + bye + . .+ b + (términos de entrada)  (6-23)
donde:

c(t) eslasdidadd circuito 0 variable controlada
I, rz, ..., rsonlos agenval ores o rafces de la ecuacion caractensuca de circuito

S = supone que 16s térmmos de entrada permanecen limitados conforme % incrementa el
tiempo, |a estabilidad del circuito requiere’’que -también los términos de la respuesta
sin forzamiento permanezcan limitados conforme, se incrementa € tiempo; esto depende
Unicamente de ‘las rafces de la ecuacion caracteristica, y se puede expresar'como SQue
Pararaices redes; Si r < 0, entonces g~ 0 conforme ¢ « oo
Para raices complejas: r = g + jiw ™ = e™(cos @t + i §&n’ i)
S ¢ < 0, entonces e” (cos wt + i Sen wt) — 0 conforme ¢ <= o

En otras palabras, la parte real de las raices compleias, st como las rafces redes, deben

ser ‘negativas para que los términos correspondientes de la respuesta tiendan a cero. ‘A
edte resultado no lo afectan las raices repetidas, ya qué tnicimente € introduce un poli-
nomio de'tiempo en la solucién (ver capftdlo 2, -que no suprime € efecto’ del término
exponencidl de decaimiento. ‘Es de notar que, S cualqiier rafz dela ecuacién Cardcterfstica
es un nimero real y positivo ¢ un mimeéro complejo con parte feal positivd, en'la respues-
ta [ecuacion (6-23)] ese término no estara limitado y la respuesta completa serd ilimitada,

aun cuando los demés términos tiendan a cero; esto lleva a siguiente enunciado del criterio

de estabilidad para un circuito de ‘contral:

Para que el circuito de control con retroalimentacién séa estable, todas las raices de
su ecuacion caracteristica deben'ser nimeros reales negativos o0 nimeros eomplejos
‘con partes ‘realss negativas. : .
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S &hoa < define-el pano complgo s COMO una grifica de dos dmensones con @ ge
horizontd pera la pate red de las races y- d vaticd paa la pate imegnaia, s puede
heor d dgueate ewndado gdico dd citaio de edadlided (ver figwra 698):

Paa que € circuito de contro con retrodimentacion sea estable, todas las raices
de su ecuacién caracteristica deben caer en la mitad izquierda del plano s, que tam-
bién se conoce como ‘“plano izquierdo”.

Cebe heogr noiar que ambos ewundados dd aitaio de edabliced en d domrlodeLa-
place = gilican en generd a avdlquie, sstema fisco, y no sdlamente a drauitos de con
trol con retroalimentacién. En ceth a0 la ecuacién caracteristica se obiiene por igualadon
a og0 dd denominedor de la foma lined de la funddn de trandaeda dd ddema

Una vez que £ enundd d aiteio de edahlided s puede vdve la a@enddn a la de
teminedon de la edabilided de un drouto de contrd.

Prueba de Routh

La prugba de Routh es un procadmiento pera deeminar d nimearo de raices de un pdi-
nomio con pate red postiva Sh necesded de encontrar redmante las races por  métodos
iteretivos puesto que para que Un Sgema A etadle = requige que ninguma de las ra-
0ss de U auadion caadeidica tenga pate red postiva, la prueba de Routh es bedtante
Uil para dgemina la estahilided.

Con la dgponibilided que < tiene ‘actualmenté de progames de computedora y cd-
aulledora para encontrar les raices de los pdinomios la prugba de Routh no safa dil S
d problema fuera exdusvamette encontrr § un drauito de rerodimentaddn es edade
0 no, ua vez Qe expadifican todos los pardmetros dd drauito; Sn embargo, d proble
ma més impotate es deamina los limites de un parddmero especifico dd  drauto

Plano § Imagmarlo

! Inéstable L

Plano izquierdo Plano derecho, . | "

Figura 6-8. Plano s en.el QB ilustran |25 regiones de estabilidad-¢ inestebilided, seyin laubica:
don de las raices de la ecuacion caracterigica
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-generamente la ganancia del controlador— dentro'de los cuales € circuito es estable, y
la prueba de Routh es de ‘lo més (til paia tesolver dicho problema.

La mecinica de la pruéba de Routh se puede presentar como sigue‘dado un polino-
mio de grado n,

4t F oa,_ s+ D asta = 0 (6-24)
donde a,, a,_y, . . ., @1, d SON los coeficientes del pollnomlo, se debe determinar cuan-

tas raices ‘tienen parte red positiva:
Para realizar la prueba, primero se debe preparar € siguiente arreglo:

fila | a, dyy  Gug + . . O 0
fila2 a4, Qy_y  Gy-s - - . a O
fila 3 b, b, by . . . 0 0
fila4 € . 6 ... 00
fila n d, d, 0 R 0 0}
fila n +1 ¢ 0 0 . 0 0

en e cud, los datos de lafila3 ala n + | se galculan mediante
‘ _

Oy 1typcqa ™ Auly. .5 ;
! bz — =14 w5 ett.
Ay v o Gy e

‘1

o = bity 3 = a,1b; o = bia, s = a, b ete
1= b ) = p .
1 i

Ay Q-2 ™ 8yly3

b -

y asl, sucesivamente. El proceso se continlia hasta que todos los términos nuevos sean cero.
Una vez que se completa e areglo, se puede determinar € nimero de raices con parte
real positivade polinomio, mediante & contéo.de la cantidad de cambios de signo en
la columna extrema izquierda del areglo;, en otras paabras, para que todas las raices del
polinomio estén en & plano s izquierdo, todos los términos en la columna izquierda
del areglo deben tener e mismo signo. \

Al fin de ilustrar la utilizacion de la prueba de Routh, se agplica a continuacion para
determinar la ganancia Gltima del controlador de temperatura del intercambiador que s
presentd en la seccion precedente.

Ejemplo 6-5. Determinacién de la ganancia Ultima de un controlador de temperatura
mediante la prueba de Routh.

Se supone que las funciohes detransferencia de los diferentes elementos del cireuito.dé
control de temperaiura de la figura 6-3 son como sigue:



ESTABILIDAD DEL CIRCUITO DE CONTROL 255
Intercambiador

Larespuesta del intercambiador @ flujo de vapor tiene una ganancia de 50°C/(kg/s) y
una congtante de tiempo de 30 s

- 50
, Gf(s) — 05+ 1 C/(l\g/s)

Sensor -tr ansmisor

El sensor-transmisor tiene una escala cdibrada de 50 a 150°C y una congtante de tiempo
de 10s.

o 100%
ganancia = "o = 1.0 %(C
1.0
SHGS) = 5 %!C

Nota: en &te y otros giemplos se utiliza @ ““porcentaje de rango” (%) como unidades
de las sefiales del transmisor y € controlador. Para sefidles electrénicas 100% = 16 maA,
y para sefides neuméticas, 100% = 12 ps.

Vélvula de control

La vévula de control tiene una cepacidad méxima de 1.6 kg/s de vapor, caracteristicas
linesles y constantes de tiempo de 3 s.

. _ 1.6(kgis) _
anancia = ——=-> = (.016
g ’ | ‘100% (kg/s) %
0.016
Gls) = P (kg/s)/%

i ! ! -

(s s;[‘)owne‘ queA la cél’da de p‘\resién a través ‘de la vdvula es congante)
Controlador
El controlador es proporcional.
i !.Jt;‘.(‘s-) = K} %/%

Entonces, e problema es determinar la ganancia Ultima del controlador, es decir, € valor
de K. d cud d circlito se vuelve marginamente. estable.
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Sol uci 6n.  La ecuacion caracteristica se obtiene de la ecuacion (6-10):

) 1+ H(S)GS(S)GV(S)G(V(S) =0 ¢ v

o roste sy QU6

Ahora se debe reordenar la ecuacion en forma polindmica K v

(10s + 1305 + I)3s + 1) + 0.80K, = 0
900s3 + 420s% + 435 + | + 0.80K, = O

El siguiente paso es preparar € areglo de Routh:

fila 1 900 43 0
tila 2 420 | + 0.80K. . 0
tila 3 by 0 0
fila 4 | + 0.80K, 0 0

donde:

b= (420)(43) - 900(1 + 0.80K,)— 17160—=_720K
420 = 426

Para que € circuito de control sea estable, todos los:términos de la columna izquierda
deben tener & mismo signo, positivo en estecaso, y para esto Se requiere que

b, 20 0 17160 = 720K, = 0 K =238

I +0.80K.20 0 0.80K,. =z - K.z -1.25

v
A

En este caso, € limite inferior de K. es negativo, pero no tiene importancia, puesto que
una ganancia negativa indica que la accion del controlador no es la correcta (se abre la
vavula de vapor d incrementarse la temperaturd). EL limite superior de la ganancia del
controlador es la ganancia Ultima que se busca

K., = 2.8 %%

Esto indica que, ad gustar e controlador proporcional para este circuito, la ganancia no
debe exceder de 23.8 ni reducirse la banda proporciona por debgo de 100/23.8 =42 % .

En la seccion precedente se vio que la desviacion 0 error'de estade-estacionario inhe-
rente a los controladores proporcionales se puede reducir mediante € incremento de la
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ganancia del controlador; agui e ve que la estabilidad impone un limite a la magnitud
de la ganancia Es de interés estudiar la manera en que afectan a la ganancia los otros
pardmetros  del  circuito.

Efecto de los parametros del circuito sobre la ganancia dltima

S = supone que la escda de calibracion del sensor-transmisor de temperatura se reduce
a 75-125°C, entonces la nueva ganancia y funcion de transferencia del transmisor es

. 100%
ja= ——— =209
ganancia 05 - T5,C 0 %/C

H(s) %IC

S = repte la prueba de Routb con eda nueva gananda, & diene una ganenda Utima. de
K= 119 %% (PB = 8.4%)
Eda es exadamate la mitad de la genenda dtima arigind, con 1o que * demuesra que

la ganeanda Utima dd drauto pameanece igud. La gananda dd  drauito e define como
d produdo de las ganandas de todos los blogues dd  drauto:

K, = K.KK.K. (6-25)

donce

K, = gaanda dd dradto (9n dmeasons)

K, = ganancia del sensor transmisor, %/C !
K, = ganancia del proceso, C/(kg/s)

K, = ganancia de la vdvula de control, (kg/s)/ %

K. = gaenda dd oontrdador,. %/ %

Paa los dos casos conddarados hesta d momento, les ganendias Ultimes de drauito son

K L= (1.0)(50)(0.016)(23.8) = 19.04
K, = (2.0)(50)0.016)( I 1 9) = 19.04

De mangra samgate 9 < duplica d tamafio de la vdvda de contrd y, por tanto,
U gaada la ganenda dtima dd contrdedor < reduce a la mited de su vdor aigindl.

A ooinueddn £ 9pore e € indda un sensor-ranamisr més rdpido, con U
condate de tiempo de 5 s paa resmplezar d indrumato de 10 s la nueva funddn de
tranderenda £ exprea medante
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1.0 - |
H(s)‘— 5 1 1 %/ C

Se repite la prueba de Routh con esta nueva funcién de transferencia:

1.0 50 0.016

| + 58—} . 305+ . 5+ K, =

4505 + 25552 + 38s + 1 + 0.80K, = 0
fila 1 450 38 0
fila 2 255 1+ 080K 0
fila 3 b, 0 0
filad 1+ 0.80K, 0 0

donde:

b= (255)(38) - (425505)(14-_0.80Kr)_w 9-14-0_2-55_3'601(;

Y la ganancia Ultima del controlador es

9240

Km = ""3—6'0: 251 %/%

La reduccion en la condante de tiempo de sensor da como resultado un ligero incremento
en la ganancia Ultima, debido a que se reduce €l retardo de medicién en el circuito de
control. Si se reduce la constante de tiempo de la valvula de control, se obtiene un
resultado similar, sin embargo, €l incremento en la ganancia Ultima es aln menor; por-
gue lavéavulano es tan lenta como el sensor-transmisor; quedaal lector la verificacion
de esto. )

Finalmente, se considera el caso donde un cambio en el disefio del intercambiador
da como resultado una constante de tiempo del proceso més corta; a saber,. de30a20s.
La nueva funcién de transferencia es

Gs) = Ci(kg/s)

0
20s + 1
Nuevamente se repite el procedimiento de la prueba de Routh:

1.0 50 0.016
R (VG A S S R

600s* + 290s% + 33s + 1+ 0.80Kk. = 0
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fila 1 600 33 0
fila 2 290 I+ 0.80K, 0
fila 3 b, UNE 0
fila 4 i+ 0.80K, 0 0

donde:

_ (290)33) - 600(1 + 0.80K,) _ 8970 480K,

b 290 290

Entonces la ganancia ltima es:

8970
Ku= o = 187 %/%

Curiosamente, la ganancia Ultima se reduce con una disminucion en la constante
de tiempo del proceso, lo cud e contraio d efecto que s obtiene d reducir la condante de
tiempo del sensor-transmisor; eto s« debe a que cuando s reduce la condante de tiempo
mas larga o dominante, el efecto relativo de los otros retardos del circuito se vuelve més
pronunciado. En otras palabras, en términos de la ganancia Ultima, reducir la constante
de tiempo mé laga equivde a incrementar proporcionamente las ofras condtantes de tiem-
po del circuito. Lo que no se puede demostrar mediante la prueba de Routh es que el
circuito con la constante de tiempo mas corta responde mas rapido que el original, pero
se puede demostrar mediante el método de substitucién directa.

Método de substitucion directa

El método de substitucién directa se basa en el hecho de que las raices de la ecuacién
caracteristica varian continuamente con |los pardmetros del circuito; el punto en que el
crcuito s vueve inedtable d menos una y generdmente dos, de las raices s encuentra
en el gieimaginario del plano complejo, es decir, deben existir raices puramente imagina-
rias. Otramanera de ver esto es que, para que las raices se muevan del plano izquierdo
a derecho, deben cruzar el gjeimaginario; en este punto se dice que €l circuito es*‘mar-
ginalmente estable” y el término correspondiente de la salida del circuito en el dominio
de Laplace es

bis + b A
C(s) = T}ﬁz + (otros términos) (6-26)
B ]

0, a invertir este término con latabla 2-1, se ve que es una onda senoidal en el dominio
del tiempo:

ct) = by sin (w, T + 6) + (otros términos) (6-27)
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donde:

w, = frecuencia de la onda senoidd
§ = angulo de fase de la onda senoidal
b{ = amplitud de la onda senoida (constante)

Edo sgnifica que, en & punto de estabilidad marginad, la ecuacion caracteristica debe
tener un par de raices puramente imaginarias

ra = *iw,

La frecuencia w, con que osila € circuito es la frecuencia Ultima. Justo antes de acan-

zar e punto de inestabilidad margind, € sistema oscila con una amplitud que tiende a
decaer, mientras que después de ese punto la amplitud de la oscilacion se incrementa con
g tiempo. En d punto de estabilidad margina, la amplitud de la oscilacion permanece
constante en € tiempo. Esto se ilustra en la figura 6-9, donde la relacion entre € periodo

ultimo, T,, y lafrecuencia Ultima, w,, en rad/s se expresa mediante

-

Wy = (6 28)

El mé&odo de la substitucion directa consiste en substituir s = iw, en la ecuacion carac-

teristica, de donde resulta una ecuacion complegia que se puede convertir en dos ecuacio-
nes smultaness:

Parte real = 0
Parte imaginaria = 0

A patir de esto se pueden resolver dos incognitas. una es la frecuencia Ultima w,, la otra
es cudquier pardmetro del circuito, generamente la ganancia Ultima. A continuacion se
ilusra esto mediante € tratamiento del ejemplo de control de temperatura con e método
de subdtitucion directa

Ejemplo 6-6. Se debe determinar la ganancia y frecuencia Ultimas pard’ e controlador
de temperatura del egemplo 6-5, mediante & método de subgtitucion directa

Solucion. Del gemplo 6-5 se toma la ecuacion caracteristica para € caso haésico,
en forma de polinomio:

’

900s* + 42057 + 435 + 1 + 0.80K, = 0

Ahora se subdtituye s = jw, at K, = K, ,,:

900w + 420wl + 43w, + | + 0.80K, = O



ESTABILIDAD DEL CIRCUITO DE CONTROL

e(t)

c(t)

Figura 6-9a. Respuesta de un Ssema edeble

iy

Figura 6-9b. Respueta de un sSsema magindmente estable con periodo dltimo 7,.

c(t)

v

Figura 6-9c. Respuesa de un sistema inesteble

-

|

\

\
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Entonces se subdtituye i = -1y se separan la parte real e imaginaria:

(—420w; + 1+0.80K,)+ i(—900w)+ 43w,)=0 + 0
De eda ecuacion complga se obtienen las dos siguientes, puesto que tanto la parte real
como la imaginaria deben ser cero;

~42002 +1+ 080K, = ©

'900Wy + &ému =0

Se tienen las sguientes poshilidades de solucion para este sisema

Para w, = 0 Ko =1.25 %%
Para w,, = 9.2186 rad/s K, =238 %%

rrecta del controlador; en este caso € sistema no oscila, ssincque S8 mueve monoténica-
mente en una direccion u otra; € cruce con e ee imaginagtig ocurre en € origen (s = 0).

La ganancia Ultima que se obtiene para la segunda solucion es idéntica a la que se
obtiene mediante la prueba de Routh, pero en esta ocasidn se obtiene como informacion
adiciona que, con esta ganancia, € circuito oscila con una frecuencia de 0.2186 rad/s
(0.0348 hertz) o un periodo de

La primera solucion corresponde a la inestabilidad mono O‘Q;r{a que causa la accion inco-

2w

= mmme— ) 7s

0.2186

u

A continuacion se tabulan los resultados del método de substitucion directa para los otros
ca0s que e condderaron antes.

Keu wy, rad/s T, s
1. Caso basico 236 0.2186 28.7
2. H(s) = 20 ' 119 0.2186 28.7
' T 10s + 1 ' ‘ ’
3. H(s) 1.0 25.7 0.2906 216
. S) = . . .
58 + 1
50 '
4. G,(s) = 18.7 : 0.2345 26.8
() 20s + 1 ) .

Se ve que las ganancias Ultimas son las mismas que se ohtienen con la prueba de Routh,
sn embargo, en los resultados del método de substitucion directa se aprecia que € circuito
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puede oscilar significativamente mas rapido cuando la constante de tiempo del sensor-

transmisor se reduce de 10 a 5 s Esos resultados también indican que € circuito oscila
ligeramente mas répido cuando se reduce la constante de tiempo del intercambiador
de 30 a 20 s, a pesar de la reduccion significativa en la ganancia Ultima. También se puede

observar que € cambio de las ganancias de los bloques del circuito no tiene efecto sobre la
frecuencia de  oscilacion.

Efecto del tiempo muerto

Ya s vio la manera en que la prueba de Routh y la subdtitucion directa permiten estudiar
e efecto de los diferentes parametros del circuito sobre la estabilidad del circuito de con-
trol por retrodimentacion; desafortunadamente, estos métodos fallan cuando en cualquiera
de los blogues del circuito existe un término de tiempo muerto (retraso de transporte o
retardo en tiempo), debido a que @ tiempo muerto introduce una funcién exponenciad de
la varisble de la transformada de Laplace en la ecuacion caracteristica, lo cud significa
que la ecuacion ya no es un polinomio y que los métodos que se aprendieron en esta sec-
cion ya no se aplican. Un incremento en € tiempo muerto tiende a reducir rapidamente
la ganancia Ultima del circuito, este efecto es, smilar a que resulta de incrementar la cons-
tante de tiempo no dominante del circuito, puesto que esta en relacién con la magnitud
de la constante de tiempo dominante. Cuando se estudie € método de la respuesta en fre-
cuencia en e Sguiente capitulo, ¢ podrd estudiar @ efecto del tiempo muerto sobre la
estebilided  del  circuito.

Se debe hacer notar que e intercambiador que se tiliz6 como gemplo en este capitulo
€S un sstema de pardmetros distribuidos, es decir, la temperatura del fluido que se procesa
esta digtribuida a lo largo del intercambiador. Las funciones de transferencia de tales Siste-
mas generamente contienen a menos un término de tiempo muerto, € cua se desprecid
paa efectos de smplicidad.

Mediante una aproximacion a la funcion de transferencia de tiempo muerto, se puede
obtener una estimacion de la ganancia y frecuencia Cltimas de un circuito con tiempo muerto.
Una aproximacion usual es la aproximaci6n de Padé dé primer orden® que se expresa
mediante

el = (6-29)

donde f, es € tiempo muerto. También existen aproximaciones de orden superior mas
precisas, pero son muy compleas y no son préctices. Con e siguiente gemplo se ilustra
la utilizacion de la aproximacion de Padé con € método de subgtitucion directa

Ejemplo 6-7. Ganancia y frecuencia Ultimas de un proceso de primer orden con tiempo
muerto.
La funcién de transferencia de proceso del circuito en la figura 6-4a Se expresa mediante

Ke ™'

G =
) s + 1
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donce

K es la ganenda
t, €s d tiempo muerto
7 € la condate de tiempo

S d cordador es propordond, e deben deleminer la ganenda vy frecuenda Uitimes
dd draito en fundon de los pardmeros dd  prooeso;

G,.(s) = K.
Solucién: Dd gemplo 41, = tiene que la ecedon caradeidica dd draito es
1+G(9 G =0
0 paa lss fudones de tradeeda conddgadss aoui

,+ KKe™'¢
s+

HI substituir |a aproximacién de Padé de primer orden, ecuacion (6-29), se tiene

KK {1 = Yars)
+ (s + DA+ Yaps) =

Se dimina la fraodon
Vatgrs? + (1 + Yaty = AKK tg)s + | + KK,. = 0.
Por d méodo de subditudon direda, s = iw,
Yatgritwl + (1+ Yaty = KK 1) iw, + 1+ KK. = 0
(- Yatgrwl + 1+ KK} + i(t+ Yty = Y2KK tg)w, = 0

Después de reordena, la souddn es

(KK), =1+ 22
0fo

2 |t
w":t_ —0+1
0 7
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En estas férmulas se aprecia que la ganancia Ultima ddl circuito tiende a infinito -sin
limite de estabilidad- conforme € tiempo muerto se acerca a cero, lo cud concuerda
con € resultado del gemplo 6- 1, sin embargo, cualquier cantidad finita de tiempo muerto
impone un limite de estabilidad a la ganancia del circuito. La ganancia Ultima se in-
crementa cuando e tiempo muerto decrece, y Se vuelve muy pequefia conforme se incremen-
ta @ tiempo muerto; esto significa que e tiempo muerto hace que la respuesta del circuito
Sea lenta

A patir de los resultados del andisis de la substitucion directa, del gemplo prece-
dente s pueden resumir los sSguientes efectos generaes de los diversos parametros del
circuito:

1. La edtabilidad impone un limite a la ganancia totd del circuito, de manera que
un incremento en la ganancia de la vdlvula de control, € transmisor 0 € proceso
da como resultado un decremento en la ganancia Ultima del controlador.

2. Un incremento en € tiempo muerto, 0 en cuaquiera de las constantes de tiempo
no dominantes (las més pequefias) del circuito, da como resultado una reduccion
en la ganancia Ultima del circuito, asi como en la frecuencia Ultima.

3. Un incremento en {a constante de tiempo dominante (la mayor) del circuito da como
resultado un incremento en la ganancia Ultima del circuito y un decremento en
la frecuencia Ultima del circuito.

A continuacion se aborda la importante tarea del guste de los controladores por retroali-
mentacién.

6-3. AJUSTE DE LOS CONTROLADORES POR RETROALIMENTACION

El guste es € procedimiento mediante € cua se adeclan los pardmetros del controlador
por retrodimentacion para obtener una respuesta especifica de circuito cerrado. El guste de
un circuito de control por retroalimentacién es andogo ad del motor de un automovil o
de un televisor; en cada caso la dificultad del problema se incrementa con € nimero de

pardmetros que se deben gustar; por eemplo, € guste de un controlador proporciond
smple o de uno integra es similar a del volumen de un televisor, ya que sélo se necesita

gustar un parametro 0 “perilld’; € procedimiento consiste en moverlo en una direccion
u otra hasta que se obtiene la respuesta (0 volumen) que se desea El sSguiente grado

de dificultad es gustar € controlador de dos modos o proporciona-integra (PI), que se
asemgja ad proceso de gustar € brillo y € contraste de un televisor en blanco y negro,

puesto que se deben gustar dos pardmetros. la ganancia y € tiempo de reguste; e proce
dimiento de guste es significativamente mds complicado que cuando sélo se necesita gustar
un pardmetro. Findmente, € guste de los controladores de tres modos 0 proporcional-
integral-derivativo (PID) representa el siguiente grado de dificultad, debido a que se
requiere gustar tres pardmetros. la ganancia, € tiempo de reguste y € tiempo de deri-
vacion, lo cual es anélogo a gjuste de los haces verde, rojo y azul en un televisor a
color.
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A pesar de que se plante6 |a analogfa entre & gjuste de un televisor y un circuito
de control con retrodimentacion, no se trata de dar la impresion de que en ambas tareas
exise € mismo grado de dificultad. La diferencia principd edtriba en la velocidad de res-
puesta del televisor contra la del circuito del proceso; en € televisor se tiene una retroali-
mentacién cas inmediata sobre &’ efecto del guste. Por otro lado; a pesar de que en agunos
circuitos de proceso se tienen respuestas relativamente répidas, en la mayoria de los pro-
cesos e debe esperar varios minutos, 0 aun horas, para apreciar la respuesta que resulta
del'guste, lo cua hace que @ auste de los controladores con retrodimentacion sea una
tarea tediosa que lleva tiempo; a pesar de elo, éste es € método que més comlnmente
utilizan los ingenieros de control e instrumentacion en la industria. Para gustar los con-
troladores a varios criterios de respuesta se han introducido diversos procedimientos y
formulas de guste. En eda seccién s estudiadn agunos de ellos,’ya que ceda uno da
una vison acerca del procedimiento de guste; Sn embargo, se debe tener en mente que
ningln procedimiento da mejor resultado que los demés paratodas las Stuaciones de con-
trol de proceso.

Los valores de los pardmetros de guste dependen de la respuesta de circuito cerrado
que se desea, asl como de las caracterfsticas dindmicas o persondidad de los otros de-
mentos del circuito de control y, particularmente, del proceso. Se vio anteriormente que, S
e proceso no es lined, como generamente ocurre, edtas caracteristicas cambian de un
punto de operacion a siguiente, lo cud significa que un conjunto paticular de parametros
de guste puede producir la respuesta que se desea Unicamente en un punto de operacion,
debido a que los controladores con retroalimentacion estdndar son dispositivos basicamente
linesles. A fin de operar en un rango de condiciones de operacion, se debe establecer
un areglo para lograr un conjunto aceptable de pardmetros de guste, ya que la respuesta
puede ser lenta en un extremo del rango, y oscilatoria en €l otro. Con lo anterior en
mente, a continuacién se exponen algunos de los procedimientos propuestos para gjustar
los controladores  industriales.

Respuesta de razén de asentamiento de un cuarto
mediante el método de ganancia Ultima

Este método, uno de los primeros, que también se conoce como método de circuito cerrado
0 guste en linea, lo propusieron Ziegler y Nichols™”, en 1942, consta de dos pesos, d
igud que todos los otros méodos de guste

Paso 1. Determinacion de las caracterfdticas dindmicas o persondidad del circuito de
control.

Paso 2. Estimacion de los pardmetros de gjuste del controlador con los que se produce
la respuesta descada para las caracterfdticas dindmicas que se determinaron en e primer
paso -en otras paladras, hacer coincidir la personalidad del controlador con la de los
demés elementos ‘del circuito.

En este método, los parametros mediante los cuales se representan las caracteristicas di-
namicas del proceso son: la ganancia Ultima de un controlador proporciona, y € periodo
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Ultimo de oscilacion; estos parametros, que se introdujeron en la seccidn precedente, se
pueden determinar mediante & método de subgtitucion directa, S se conocen cuantitativa
mente las funciones de transferencia de todos los componentes del circuito, ya que gene-
ralmente éste no es el caso. La gananciay € periodo Ultimos se deben determinar
frecuentemente de manera experimerital, a patir del sistema real, mediante € sSiguiente
procedimiento: a

1. Se desconectan las acciones integral y derivativo del controlador por retroalimen-
tacién, de manera que se tiene un controlador proporciona. En agunos modelos
no e poshle desconectar la accion integral, pero se puede desgustar mediante
la smple igudacion del- tiempo de integracion a valor mé&imo —o de manera
equivalente, la tasa de integracion a vaor minimo.

2. Con e controlador en automético (esto es, € circuito cerrado), se incrementa la
ganancia proporciond (0 se reduce la banda proporciond), hasta que € circuito
oscila con amplitud constante; se registra el-valor de'la ganancia con que se pro-
duce la oscilacion sostenida como' K, ganancia Ultima; Este paso se debe efectuar
con incrementos discretos de la ganancia, dterando e sistema con la gplicacion
de peguefios cambios en & punto de'control a cada cambio en & establecimiento de
la ganancia. Los incrementos-de la ganancia deben ser menores conforme ésta

! se gproxime a la ganancia dltima. *

3! Dd registro ‘de tiempo de' la variable ‘controlada, se registra y mide e periodo
de oscilacion como 7,, periodo dltimo, segin se muestra en la figura 6-10.

Para la respuesta que se desea del circuito cerrado, Ziegler y Nichols™ especificaron
una razén de asentamiento de un cuarto. La razén de asentamiento (disminucion gradual)
s la razén de amplitud entre dos oscilaciones sucesvas, debe ser independiente de las
entradas d sistema, y depender Unicamente de 4as raices de la ecuacion caracteristica del
circuito. En la figura 6-11 se muedtran las respuestas tipicas de razén de asentamiento
de un cuarto para una perturbacion y un cambio en € punto de control.

c(t)

Figura 6-10. Respuesta del circuito cuando la ganancia del controlador se hace igua a la ganancia
dltima k,,; € periodo dltimo es T,
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o)y . Loc(t)

cfilo Acfio

Entrada de perturbacién Cambio del punto de control

Figura 6-11. Respueta de razon de disminucion gradud de un cuato d cambio en la entrada de
perturbacion y e punto de control.

Una vez gque se determinan la ganancia Ultimay € periodo Ultimo, se utilizan las
formulas de la tabla 6-1 para cacular los pardmetros de guste del controlador con los cua
les se producen respuestas de la razén de asentamiento de un cuarto.

Nétese que, cuando se introduce la accién integral, e fuerza una reduccion del 10%
en la ganancia del controlador Pl, en comparacion con la del controlador proporcional.
Por otro lado, la accion derivativa propicia un incremento, tanto en la ganancia pro-
porcional como en la tasa de integracion (un decremento en e tiempo de integracion) del
controlador PID, en comparacion con las del controlador Pl, debido a que la accion inte-
gral introduce un retardo en la operacion del controlador por retroalimentacion, mientras
que con la accion derivativa se introduce un avance 0 adelanto. Esto.se trata con més
detalle en & capitulo 7.

La respuesta con asentamiento de un cuarto no es deseable para cambios escaddn en
e punto de control, porque produce un sobrepaso del 50% (A/Acfiecien = QS), debido
a que la desviacion maxima del nuevo punto de control en cada direccion es un medio de
la desviacion méaxima precedente en la direccion opuesta (ver figura 6-11). Sn embargo, la
respuesta de la razén de asentamiento de un cuarto es muy desesble para las perturbacio-
nes, porque se evita una gran desviacion inicid del punto de control sn que se tenga de-
masiada oscilacion. La mayor dificultad de la respueta de razon de asentamiento de un
cuato es que d conjunto de pardmetros de guste requerido para obtenerla no es Unico,

gcon gananaa | V) 'LLI nq en L3
Tabla 6-1 Férmulag para ajuste de razon de asentamiento de un cuarto.

Ganancia Tiempo de Tiempo de

proporcional integracién derivacion
Tipo de controlador ¢ Kg ' 7 o
Proporcional P Ky l2 —_ —_
Proporcional-integral Pl K., 122 T, /1.2 —

Proporcional-integral-
derivativo PID Ko 11.7 T, /2 T,/8
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a excepcion del caso del controlador proporcional; en € caso de los controladores Pl se
puede verificar faciimente que, para cada valor del tiempo de integracion, es poshle en-
contrar un valor de ganancia con € cua se produce una respuesta de razon de asentamiento
de un cuato y viceverss lo mismo es véido para € controlador PID. Las puestas a
punto que proponen Ziegler y Nichols son vaores de campo que producen una respues-
ta rdpida en la mayoria de los circuitos industriaes.

Ejemplo 6-8. A partir de la ecuacion caracteristica del tanque de caentamiento con agi-
tacion continua que se obtuvo en & demplo 64, s deben determinar los pardmetros de
giuste de razén de asentamiento de un cuarto para € controlador PID, mediante € método
de la ganancia (ltima también se deben cacular las raices de la ecuacion caracteristica
cuando € controlador se gusta con esos pardmetros.

Solucién. En € demplo 64 se obtuvo la siguiente ecuacion caracteritica para €
calentador :

0.38755 + 3.2725% + 7.8595% + (6.043 + 1.205 K, 7p)s’
+50.617 +1.205K )s + 1. 205 K7, = 0

Primeramente se utiliza € método de substitucion directa para cacular la ganancia y €
periodo de oscilacion Ultimos de un controlador proporciona. Con 7p = 0 y lr = 0,
la ecuacion caracteridtica se reduce a

0.387s* + 3.2725% + 7.859s> + 6.043s + 0. 617 +1.205K.=0

A continuecion se substituye s = iw, Y K; = K, paa obtener, después de smplificar,
e dguiente sdema de ecuaciones.

|
o

~3.2720) + 6.0430, =
0.387w} = 7.859w] +0.617 + 1.205K,, =

|
o

A patir de éte, se pueden obtener la frecuencia y ganancia Ultimas;

6.0 ,
W, = \/ Wi [.359 rad/min

1

Ka = 703 (-0.387w} + 7.859w}  0617) = 1044 %/%.
P 2 . .
El periodo Ultimo esT, = 37;9 = 462 min: De acuerdo con la tabla 6-1, los para-

metros de guste para la reepuesia a un cuarto de la razén de asentamiento para un contro-
lador PID son
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K. = KJ1.7 = 6.14 %%
1 =T/2 =231 min.

W =T/8 =058 min.
Con edos paandros de guse la euaddn caadeidica es
0.387s% + 3.272s% + 7.858s + 10.34¢> + 8.017s + 3.20 = 0
G d progara del guéndice D, = encuatra que las racss de eda ecueddn caac-
teridica son "
-0.42 +00.99. . = 103 * i0.49, -5.55

La repueta de exddn unitaio dd drauto oarado tiee la sguete foma

T() = bu(t) + bie” "+ 'gen(0.99r + 0))
+ bye ™! 0 gen(0.491 + 8,)

+ b3€_5'55’

donce los parameres by, by, 0y, by, 0, ¥ by 2 ddben evduar mediate la eqanddn de
fraodones paddes paa la etrada paticlar (puto de régmen, flujo de etrada o tam-
paaura de etradd) conddaada La téica de expansdn de fracdones parddes s abordd
en d cgpitulo 2

Caracterizacion del proceso

B méodo de Zigga-Nidds paa gute en linea que & acsba de presrtar es d tnico
oon que £ caadaiza d proceso mediante la gananda y paiodo dtimos Con la mayaria
ok los damés méodos paa guse dd contrdador, e caradeiza d proceso mediate un
moddo smple de primer 0 ssgundo orden con tiempo Muato. Paa una mgor comprant
g6n de less supoddones que atran en td caadaizaodn, condddexe d dagama de

Uts)

G,(s) ]
Rs) EGs) M(s) Jﬂ
§ 8 § +
L)} —G, ()= Gt (O—1—
T Cis) His)

Figura 6-12a. Diagrama de bloques del cortocircuito tipico de control por retroalimentacion.
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bloques de un circuito de control por retroalimentacion que se muestra en la figura 6-12a:
los simbolos que aparecen en € diagrama son

R(s) transformada de Laplace de la sefid del punto de control

M(s) transformada, de Laplace de la sefid de sdida del controlador

C(s) transformada de Laplace de la sefid de salida del transmisor

E(s) transformada de Laplace de la sefid de error

U(s) transformada de Laplace de la sefid de perturbacion

G.(s) funcion de transferencia del  controlador

G(s) funcion de transferencia de la vélvula de control (0 elemento find de
control)

G(s) funcion de transferencia del proceso entre la variable controlada y la
vaidble  manipulada

G, (s) funcion de transferencia del proceso entre la variable controlada y e
disurbio

H(s) funcion de transferencia del  sensor-transmisor

Para dibujar € diagrama equivdlente. de blogues que se muedra en la figura 6-12b,
% utiliza € dgebra Smple de diagramas de bloques que se expuso en € capitulo 3; en
este diagrama sdlo hay dos bloques en € circuito de control, uno para € controlador y
oiro para € resto de los componentes del circuito. La ventgja de esta representacion
amplificada ediriba en que se destacan las dos sefides del circuito que generdmente se
observan y registran: la salida del controlador M(s) y la sefid del transmisor C(s). En
la mayoria de los circuitos no se puede observar dguna sefid o varisble, a excepcion de
esas dos; por lo tanto, la concentracion de las funciones de transferencia de la vdvula
de control, del proceso y del sensor-transmisor, no se hace sblo por conveniencia, Sino
por razones préacticas, S a esta combinacion de funciones de transferencia se le designa
como  G(s):

G() = Gus) G, (9)H(s) (6-30)

Es precisamente esta funcién de transferencia combinada la que se aproxima mediante
los moddlos de orden inferior con € objeto de caracterizar la respuesta dindmica del

Ve G, HS)

R(s) E(s) Mis) CGs)
T i P G, (6)G,(s)H(s) p—> —

ki -

Figura 6-12b. Diagrama de blogues equivalente y smplificado en € cud todos los instrumentos
de campo y € proceso se concentran en bloques individua?,
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proceso. Lo importante es que en e “proceso” caracterizado se incluye € comportamiento
dindmico de la vévula de control y del sensor/transmisor . Los modelos que comlnmente
s utilizan para carecterizar a proceso son los sguientes.

Modelo de primer orden mds tiempo muerto (POMTM)

Ke - l(}.\'
15 + 1

Gls) = (6-31)

Modelo de segundo orden mds tiempo muerto (SOMTM)

Ke™ .
Gls) = (s + 1 )(ms + 1) (&2

Ke™

_— 6-33
5+ 25 T8t | (&5

G(s) =

para procesos subamortiguados (¢ < 1), donde:

K = ganancia del proceso en estado edacionario
t, = tiempo muerto efectivo del proceso

7, 71, T2 = constantes de tiempo efectivas del proceso
£ = razén de amortiguamiento efectiva del proceso

De édos, @ moddo POMTM es en @ que se basan la mayoria de las formulas de-ajuste
de controladores. En este modelo € proceso se caracteriza mediante tres pardmetros:
la ganancia X, €l tiempo muerto ¢, y la constante de tiempo 7. De modo que € problema
consiste en la manera en que se pueden determinar dichos pardmetros para un circuito
paticular; la solucion consiste en redizar agunas pruebas dinamicas en € sstema red
0 la smulacién del circuito en una computadora; la prueba mas Smple que se puede redlizar
es la de escadn.

Prueba del proceso de escalén
El procedimiento de la prueba de escddn s lleva a cabo como sigue

1. Con € controlador en la posicion “manual” (es decir, € circuito abierto), se aplica
a proceso un cambio escalon en la sefid de sdlida del controlador m(r). La magni-
tud del cambio debe ser lo suficientemente grande como para que se pueda medir
el cambio consecuente en la sefid de sdida del transmisor, pero no tanto como
paa que las no linedidades del proceso ocasionen la distorsion de la respuesta

2. La respuedta de la sefid de sdida del transmisor c(t) se registra con un  graficador
de pape continuo o dgun dispostivo equivaente, se debe tener la seguridad de
que la resolucion es la adecuada, tanto en la escda de amplitud como en la dé tiem-
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po. La graficacién de c(t) contra € tiempo debe cubrir & periodo completo de la
prueba, desde la introduccion de la prueba de escaddn hasta que € Sistema adcanza
un nuevo edado estacionario. La prueba ‘generdmente dura entre unos cuantos
minutos y varias horas, segin la velocidad de respuesta del proceso.

Naturamente, es imperativo que no entren perturbaciones a sistema mientras se redliza
la prueba de escdlon. En la figura 6- 13 se muestra una gréfica tipica de la prueba, la cuad
se conoce también como curva de reaccion del proceso; como se vio en € capitulo 4,
la respuesta en forma de S es caracteristica de los procesos de segundo orden o superior, con
0 dn tiempo muerto. El siguiente paso es hacer coincidir la curva de reaccion del proce-
so con € modelo de un proceso simple para determinar |os pardmetros del modelo;
a continuacion se hace esto para un modelo de primer orden mas tiempo muerto
(POMTM) .

En ausencia de perturbaciones y para las condiciones de la prueba € diagrama de
blogues de la figura 6-12b se puede redibujar de la manera en que gparece en la figura
6-14. La respuesta de la sefid de sdida del transmisor se expresa mediante

C(9) = Gis) M(s)

Para un cambio escalén de magnitud Am en la sdida del controlador y un modelo POMTM,
ecuacion (6-31), se tiene

) = He 2A £ ,>/ (6:34)
s+ 1 s X\\

mit) t

Figura 6-13. Curva de reaccion del proceso o respuesta escalon de circuito abierto.
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Al expandir esta expresion en fracciones parciales, se obtiene

|l T :
C(s) = KAm e™'o* [s ﬁ‘ (6-3)

Seinvierte, con ayuda de la tabla de transformada de Laplace (tabla2-1), y se aplica el
teorema de la traslacion real (ver capitulo 2) para obtener

Ac(r) = KAm u(t = tp) [1 = ¢~ 0] (6-36)
se incluye la funcion escaldn unitario u(t = ¢,), para indicar explicitamente que
Acn =0 parat =t

El término Ac esla perturbacion o cambio de salida del transmisor respecto a su-valor
inicial:

Ac(r) = ¢(t) -~ ¢(0 (6-37)

En la figura 6-15 se muestra una gréfica de la ecuacion (6-36), en ésta €l término Ac;
es el cambio, en estado estacionario, de c(t). De la ecuacion (6-36) se tiene que

Ac, = limAc(f) = KAm (6-38)
%

A patir de eda ecuadion, y § s tiene en cuenta que la respueta dd moddlo debe coinci-
dir con la cuva de reaccion del proceso en edado edteble s puede cdcular la ganancia de
estado estacionario del proceso, la cual es uno de los pardmetros del modelo:

Ac,

K:
Am

(6:3)

Este resultado también se obtuvo en el capitulo 3.
El tiempo muerto ¢, y la constante de tiempo 7 se pueden determinar a menos me-
diante tres métodos, cada uno de los Cuales da diferentes val ores.

Método 1. En este método se utiliza la linea tangente a la curva de reaccién del pro-
ceso, en € punto de razon maxima de cambio; para e modelo POMTM esto ocurre en

R(@s) + M(s) C(s)
Gs)— & G(s) ’

{Abrir el punto)

Figura 6-14. Diagrama de blogues para la prueBa exddn con circuito abierto.
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c(t)

Acg

O SO S

Figura 6-15. Respuesta escdén de un proceso de primer orden més tiempo muerto en la que se
ilustra la definicion grafica de tiempo muerto, ¢, y constante de tiempo, 7.

t =t,, como resulta evidente al observar la respuesta del modelo en la figura 6-15. De
la ecuacion (6-36) se encuentra que esta razédn inicial (maxima) de cambio es

d(Ac)
dt

~ Kim [‘] _ A 640

T

]

En la figura 6-15 se aprecia que tal resultado indica que la linea de razon méxima de
cambio interseca la linea de valor inicial en ¢ = ¢, y a la linea de valor fina en
t =t, + 7. De este descubrimiento se deduce €l trazo para determinar ¢, y 7 que se ilus-
traen lafigura 6-16a; lalinea se traza tangente ala curva de reaccion del proceso real,
en el punto de reaccién maxima de cambio. Larespuesta del modelo en que se emplean
losvaloresder, y 7 seilustracon lalinea punteada en lafigura. Evidentemente, lares-

Real
/l T
/ el L
c(t) e
/ Modelo °
, : odelo Acg
/ .
/ |
4 |
’ |
|
1 ¥
o] 1] - :

Figura 6-16a. Parametros del modelo POMTM que se obtiene mediante el método 1.
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f Real

c(t) //

70N W

_____ / Modelo
| Ac,
0.632Ac; :

| l

ty I-‘—r—)l t

Figura 6-16b. Pardmgiros ddl moddo POMTM que se obtienen con & méodo 2

pueda dd moddo que s« ditiene con ete mMé&odo o caindde mMuy bien con la regpueda
real.

Método 2. En ete méodo ¢, £ ddamina de la misma menga que en d méodo 1,
peo con d vdor de 7 = fuaza a que la repueta dd moddo coindda con la repueta
rea ent =t, + 7. De acuerdo con la ecuacion (6-36) este punto es

Ac(ty + 1) = KAm [ | = e '] = 0632 Ac, 641

S dos|va que la comparaddn atre la repuesta dd moddo v la red es mudho més
cacaa que oon d método 1, figura 6-16b. H vdor de la condante de tiempo que =
oiene con d méodo 2 es genardmate menor d que s ddiene con d méodo 1

Método 3. Al ddamirer 7, y 7 con los dos méodos ataiores el ped de manor pre-
Ccision es € trazo de la tangente en € punto de razén maxima de cambio de la curva
de resodon od prooeso. Aun en @ méodo 2, donde @ vdor de (¢, + 1) s indgpendient
te de la tangente, los vdores que s esiman para f, y 7 dependen de la linea Para diminar

c(t)

0.632A¢,

e —

? S
0.283Ac¢,
L -

o -
o
)
-

0

Figura 6-16¢c. Patimetros de moddo POMTM que se obtienen por medio del método 3.
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esa dependencia, € doctor Cecil L. Smith' propone que los valores de f, y 7 se sdlec-

cionen de td manera que la respuesta del modelo y la red coincidan en la region de dta
tasa de cambio. Los dos puntos que se recomiendan son (¢, + 1/37) y (¢, + 1), y para
locdizar dichos puntos se utiliza la ecuacion (6-36):

Aclty + 7) = KAm [l = ¢71] = 0.632 Ac, (6-42)
Ac(to + %T) = KAm |1 = e713] = 0.283 Ac,
Estos dos puntos, en la figura 6-16¢, se denominan ¢, y ¢, respectivamente. Los va-

lores de t, y r se pueden obtener facilmente mediante la simple resolucion del siguiente
dgema de ecuaciones.

¥ 1 =h (6-43)

|

1 + ':;'T - t(

Lo cud = reduce a

3

T=Z (=t
5 (th =t) (6-44)

to tz -7

donde:

t; = tiempo en € cua Ac =0.283 Ac
t, = tiempo en el cual Ac = 0.632 Ac;

Con la experiencia se demostré que los resultados obtenidos con este método son
més féciles de reproducir que los que se obtienen mediante los otros dos vy, por lo tanto,
se recomienda este método para hacer la estimacion de ¢, y r a partir de la curva de
reaccion del proceso. Sin embargo, s debe tener en cuenta que agunas corrdaciones
paa los pardmetros de guste del controlador se basan en diferentes gustes de mode-
los POMTM.

En la hibliografia sobre € tema se proponen varios métodos para estimar los pard
metros de un modelo de segundo orden més tiempo muerto (SOMTM) para la curva de
reaccion del proceso, pero.por experiencia se sabe que tales métodos SON POCO Precisos,
debido a que la prueba con escaldn no proporciona suficiente informacién para obtener
e pardmetro adiciond -constante de tiempo o razon de amortiguamiento- que se requie-
re paa d SOMTM. En otras paabras, la mayor complgidad del modelo requiere una
prueba dindmica més eaborada La prueba con pulsos es un método adecuado para obte-
ner los pardmetros de modelos de segundo orden y superiores. Esta prueba se presenta en
la seccion 7.3.
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Puesto que las formulas de guste del controlador que se presentan a continuacion
e basan en pardmetros de moddlos POMTM, se pueden encontrar agunas Situaciones
donde existen pardmetros de un modelo de orden superior y se necesita esimar € equiva
lente a modelos de primer orden; a pesar de que no existe un procedimiento genera
para hacer esto, con la siguiente regla préctica se puede obtener una estimacion somera para
una primera  aproximacion:

Si una de las constantes de tiempo del modelo de orden superior es mucho mas
grande que las otras, es posible estimar que la constante de tiempo efectiva del mo-
delo de primer orden es igual a la constante de tiempo mayor. Entonces, se puede
aproximar el tiempo muerto efectivo del modelo de primer orden mediante la suma

de todas las constantes de tiempo menores mas el tiempo muerto del modelo de orden
superior.

Ejemplo 6-9. Se deben estimar los parametros POMTM para € circuito de control de
temperatura del intercambiador del gemplo 6-5. La funcion de transferencia combinada
parala vavula de control, el intercambiador y € sensor-transmisor de este giemplo
e expresa mediante
G(s) = 1 ] 50 + 0.016
10s + 1 30s + | 3s + |

Solucién. S e supone que la congtante de tiempo de 30 s es mucho mayor que las
otras dos, se puede aproximar en, M&s O mencs.

T = 30s
f()=10+3=l33

naturdmente, la ganancia es la misma; es decir, K = 0.80. La funcion de transferencia
de moddo POMTM que resulta es, entonces

0.80 e~ '
G(s) = 30551 (Moddo A)

Ahora se compara esta aproximacion con los pardmetros POMTM que se determinan
experimentalmente a partir de la curva de reaccién del proceso. En lafigura 6-17 se
ilustra la curva de reaccion de proceso para los tres retardos de primer orden en serie,
los cuaes se supone representan € intercambiador de cdor, la vdlvula de control y e
sensor-transmisor. La respuesta de la figura 6-17 se obtiene mediante la smulacion de los
tres retardos de primer orden en una microcomputadora anddgica; se aplicd un *cambio
escalon de 5 % a la sedial de sdida del controlador y se registré g sdlida del sensor trans-
misor contra el tiempo; a partir de este resultado es posible calcular los pardmetros
POMTM, paa lo cud se utilizan los tres métodos presentados anteriormente.
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AR BN

B ‘\
Ganancia del proceso =

Ac. 4C 100% %
K=—=—+«——mm—— = (). —_
Am 5% (150-50)C 080%

Méodo 1

h = 12 s 3

61.5 s (ver figura 6-17)

T =615 =12

543 s

_ 080 ¥

G(s) = m (moddo B)

Méodo 2
t() = 72 S
En Ac(f) = 0632 (4 C) = 253 C t, =450 s

1 =450=- 12 =378 s

0.80 ¢~ 7%

G) = 378,71 (moddo ©)

mt) Am=5%
Aclt)
A
2.53
Acs4 C
1.13
|
‘ I
u i1 111 ; | Y |

- !
50 |} 100 150 200 250
7.2 [22°5|[45.0061.5 ts

Figura 6-17. Curvade reaccion de proceso parael gjemplo 6-9.
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Método 3

En Ac()=0.283(4 C)=1.13¢c = 2253

T

3 3
3 (fy = 1)) = 5(45.0 ~ 22.5) = 338

45.0 =~ 33.8 = 1.2 §

080 e‘”.z.\'
00 = 338 5+ 1

fy
(modelo D)

Como se verd en las secciones siguientes, en términos de guste, un pardmetro importante
es la relacion del tiempo muerto con la constante de tiempo. Los valores para los cuatro
modelos de aproximacion POMTM son los siguientes:

Modelo A(aproximado)  B(método 1) C{método 2) D(método 3)
to,S 13.0 7.2 7.2 1.2

7,8 30.0 54,3 37.0 33.8

tol7 0.433 0.133 0.190 0.331

Se supone que la razon o/ es € parametro més sensible, y que varfa con un factor
ligeramente superior a 3: 1. A pesar de que con-los métodos 2 y 3 se obtienen las aproxi-
maciones mas cercanas a la respuesta escadn red, se debe tener en cuenta que agunas
correlaciones de guste e basan en métodos especificos.

Ejemplo 6-10. Para € siguiente proceso de segundo orden

G(A):&:# T|?Tﬂ
Ms  (mis + Di1ys + 1)

se deben determinar los pardmetros de un modelo de primer orden mas tiempo muerto
(POMTM)

Ke '

G'(s) =
() T's + 1

s debe utilizar & método tres en funcién de la relacion 71,

Solucién: Primeramente se obtiene la respuesta escalon unitario para € proceso red:

1%
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K ]
Cts) = (ms + D(Tas + 1) 5

Por expansion de fracciones parciales, para el caso 1, > r,:

>

KT] 1 + KT‘)_ |
s T — Ty8 + I/Tv] T =T s+ l/Tg

C(s) =

Se invierte, con ayuda de una tabla de transformada de Laplace (tabla 2-1), para obtener

T ]
A(-([) = K [l - ! e—!/'r] + T2 e“l/'r!]
T — T T — T
Como

[—x Ac(f) = K

y puesto que
Ac
Am = K = — =
! Am K

Para el método 3, ent; = £, + 7'/3

Ac=(—e I/])K =Kl - ] e~ T 4 __12_6,—11/1‘3
T — T T — T
yenth=t,+7
Ac=(1 ~e DK = K[l - e 4 e_’!”::I
Ty — T Ty — T
e 13 = . 1 - [e_’l”n - :—?e"r’h] (A)
- = LS N L STy
¢ T = T2 !:e o Tle o (B)
Paa € caso en que r; = 7,, mediante expansion de fracciones parciales
K KK [ 1
o) = ————= —=— - K

(rg +1)ys =35 1 (.\' +-l-)3 - L
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Se inviete, con ayuda de una tebla de trandormedas de Laplace (tabla 2-1), pera obtener

!
A('(f) =K |:l - — e — e_HTIl

T

de lo que resulta

e 13 =['_l ﬂl_e - (€)
T
- h -
el = | ] e (D)
T

A partir de las ecuaciones (A) y (B) o (C) y (D), se debe resolver, por ensayo y error,
para t; y t,. Entonces, de la ecuacion (6-44)

’

3
T ='2'(t2'f1)

!

h = h 7

Para resolver este problema, Martin® utilizé un programa de computadora; los resulta-
dos se grafican en lafigura 6-18. Como se puede ver en esta figura, € méximo tiempo
muerto efectivo tiene lugar cuando |las dos constantes de tiempo son iguales:

' -6.97
L -0828+0.812 2 +0.172¢ "
13 Ty |
| |
1.6 ‘ |
to__1li6n )
1 n+12087,
|
' | t’O
T | )
E 1.4 ; o
I
1.2 '/</ ! i 2
Lol | 0
0 2 4 6 8 1.0

2—
Ti
Figura 6-18. Moddo POMTM del tiempo muetto y la constante de tiempo paa la aproximacion

dd méodo 3 d sistema sobreamortiguado de segundo orden. (Se reproduce con la debida autoriza-
cion de la referencia bibliogréfica 3.)
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Para T = Tz té = OSOST] Tli‘: 1.641 T]

Para T, <<, fo-mn 1o

Esta es la base de la regla préctica que se presentd anteriormente. Se puede utilizar la

figura 6- 18 para meorar esta regla préactica, y asl aplicarla a sistemas que se representan

con tres 0 més retardos de primer orden en serig; por gemplo, para € intercambiador

de caor ded egemplo se puede perfeccionar € modedlo de aproximacion como Sigue
Se supone

T = 30§ T =10+ 3=133%

Entonces

De la figura 6-18

)= 0.337, = 9.9 3§

= 121=36s

Estos valores son mas cercanos a los que se obtienen con € método 3, en & gemplo 6-9,
en comparacion con los que se obtuvieron mediante la aproximacion (modelo A), debido
a que 7, N0 es mucho mas pequefia que 7.

Respuesta de razén de asentamiento de un cuarto

Ademés de sus formulas para guste en linea, Ziegler y Nichols'® proponen un conjunto
de formulas que se basan en los pardmetros de auste, para un modelo de primer orden, a
la curva de reaccion del proceso; dichas formulas se muéstran en la tabla 6-2. A pesar de
que los parametros que utilizaron no son precisamente la ganancia, la constante de tiempo
y d tiempo muertto, sus formulas se pueden modificar para expresarlas en términos de
esos parametros. Ziegler y Nichols utilizaron e método 1 para determinar los parmetros

dd  modeo.

Tabla 6-2. Formulas para ajuste para respuesta de razon de asentamiento de un cuarto.

Ganancia Tiempo de Tiempo de
proporcional integracidn derivacion
Tipo de controlador K, 7 )
-1
Proporcional P l( fo ) _ _
K 7
—1
Proporcional-integral Pl 2k9—<—t—°—-) 3.33 1 -
T
Proporcional-integral- _1
o 1.2/ ¢t !
derivativo PID ———( > 2.0 ty —tp
K T 2
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Como se puede ver en la tabla 6-2, las magnitudes relativas de la ganancia, € tiempo
de integracion y e de derivacion en los controladores P, Pl y PID, son las mismas que
las de las formulas de guste en linea, las cudes se basan en d perfodo y ganancia Ultimos
(tabla 6-1). En las formulas se observa que la ganancia del circuito, KK, €S inversamente
proporcional a la razon del tiempo muerto efectivo, a la constante de tiempo efectiva

Para utilizar estas formulas se debe tener en cuenta que son empirices y sélo se.apli-
can a un rango limitado de razones de tiempo muerto contra congtante de tiempo, lo cud
dgnifica que no se debe extrapolar fuera de un rango de ¢,/7 entre 0.10 y 1.0.

Como s sfid6 d edudiar € guste en lineg, la dificultad para especificar e desem-
pefio de los controladores Pl y PID con una razon de asentamiento de un cuarto, estriba
en que exise un numero infinito de conjuntos de valores de los pardmetros del controlador
que pueden producir ese desempefio. Las férmulas que se dan son justamente uno de tales
conjuntos.

Ejemplo 6-11. Se deben comparar los valores de los parémetros de guste para controlar
la temperatura del intercambiador del eemplo 6-5 mediante la utilizacion del guste en
linea para una razén de asentamiento de un cuarto y los pardmetros POMTM que se esti-
maron en e gemplo 6-8. En los gemplos anteriores se encontraron los siguientes resulta-
dos para e circuito de control de temperatura del intercambiador:

Por d método de substitucion directa K.. = 23.8 %/%.
(ver gemplo 6-6) T,=28.7s.
Por aproximacion con e método 1: K =0.80 %/%
(ver gemplo 6-9) Ip=7.2s
T=543s

Solucién. Los pardmetros de guste para una razén de asentamiento de un cuarto son
los dguientes:

Ajuste en linea (tabla 6-1) (Curva de reaccién del proceso (tabla 6-2)

Proporcional

=1
i 1 7.2
== - L= — — =94 ‘7/‘7
K. =5 (238) = 119 %/% K =55 <54.3) 1%

Proporcional-integral

-1
23.8 9 (72 :
K. = 32 10.8%/% K. = 0.80 (;{"3') = 8.5 %/%
T o= 1'7 = 239 s (0.40 min) T = 333 (7.2) = 24.0 5(0.40 min)
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Proporcional-integral-derivativo

238 12 {72\
K. = =2 = 14 %% = s =
. - o/ % K, 050 <54‘3> 11.3 %/%
. 28.7 ‘
287 . .
Tp = = =36 s (006 min) Ty = 0.5(7.2) = 3.6 s (0.06 min)

La concordancia-es evidete dn arbago, cdbe adaa que eda conocordanda dgpande
de la ullizdon de los pardmeros dd méodo 1, los audes fueron ulilizedos por Zieger
Y Nichols. g

Ajuste mediante los criterios de error de integracion minimo

Puesto que los paramercs de gude de la razon de asatamiento de un cuato no son (ni-
005 en la Univeddad del.Estado de Lousaa < redizd un proyedo sbdandd de in
vestigedon bgo la direcddn de los profesores Pad W. Munill y Cecil L. Smith, para

e(t) e : T

Entrada de perturbacién

e(t)

Cambio del punto de control

Figura 6-19. Definicion de lasintegrales de error para cambios en la perturbacion y a punto de
control.
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desarrollar relaciones de qjuste Unicas. A fin de caracterizar € proceso setilizaron para
metros de modelos de primer orden més tiempo muerto (POMTM), la especificacion de
la respuesta, en circuito cerrado es un error o desviacion minima de la variable controlada,
respecto ad punto de control. Debido a que € error esta en funcién del tiempo que dura
la respuesta, la suma del eror en cada indtante se debe minimizar; dicha suma es, por
definicion, la integra del eror en tiempo y se representa mediante € drea sombreada
en la figura 6-19. Puesto que la integra del error se trata de minimizar mediante la utili-
zacion de las relaciones de guste, éstas se conocen como ajuste del error de integracion
minimo; Sn embargo, la integrd de eror no se puede minimizar de manera directa, ya
que un eror negativo muy grande se volveria minimo. Para evitar los vaores negativos
en la funcion de desempefio, se propone € siguiente planteamiento de la integra:

Integral del valor absoluto del error (IAE)

IAE = [) le(nldt (6-45)

Integral del cuadrado del error (ICE)

%

ICE = L eXr) dt (6-46)
Las integrdes se extienden desde € momento en que ocurre la perturbacion o cambio
en € punto de control ¢+ = 0), hasta un tiempo posterior muy largo (¢ = o), debido a
que no e puede fijar de antemano la duracion de las respuestas. El Unico problema con
esta definicion de la integrd, es que se vueve indeterminada cuando no se fuerza € error
a cero, lo cua ocurre Unicamente cuando no hay accién de integracion en e controlador,
debido a la desviacion o @ eror de estado estacionario; en este caso, en la definicion
se reemplaza € eror por la diferencia entre la variable controlada y su vaor fina de
estado  egtacionario.

La diferencia entre € criterio IAE y € ICE, consiste en que con € ICE se tiene mas
ponderacion para errores grandes, los cudes se presentan generdmente a inicio de la
respuesta, y menor ponderacion para errores pequefios, los cuales ocurren hacia € find de
la respuesta. Para tratar de reducir € error inicial, € criterio de ICE minima da por resul-
tado una dta ganancia del controlador y respuestas muy oscilatorias (es decir, una razon
de asentamiento dta), en las cudes € eror oscila arededor del cero por un tiempo rela
tivamente largo. De este fendmeno se deduce que en tal criterio de desempefio debe
exigir una compensacion para € tiempo que transcurre desde € inicio de la respuesta
En las sguientes integrdes de eror se incluye dicha compensacion mediante la pondera
cion del tiempo transcurrido.

Integral del valor absoluto del error ponderado en tiempo (IAET)

IAET = L et di (647)
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Integral del cuadrado del error ponderado en tiempo (ICET)
ICET = fo 1 eX(r) dt (6-48)

Les euadones (645) a (648) conglityen les auero inteyrdes bedcas de erar que =
pusden minmizar paa un draito paticda, medate d gude de los padandros dd
controlador.  Dessfortunedamente d  conjunto Opimo de vdores  paamndricos no eda
Unicamate en funddn de aud de las auaro ddinidones de inleyd = dige S0 que
también depende dd tipo de atrads, edo es paturbeddon o puto de cotrd y de
fomg por gamplo, carbio excddn, rampa, €c. Repedto a la foma de la entrada, gane
rdmete = dige d carnbio exddn, porgque s d més mdeto ce los que & preatan en
la prédica por lo que toca d tipo de erada, para d gude = deodoma d puto de
cord o patubeddn, en funddn de aud = epaa que dete d draito con més fre
cueda Cuando d punto de contrd, como erada, es lo més impartante d  propdsito
0d oconrdedor es heoar que la vaigble contrdeda 9ga la sfd dd punto de contrd y
a didho contrdador e le conoce como ¢ ‘savarreguladar’ ' . Cuando d objeto dd contralador
e mateng a la vaidde contrdada en un punto de contrd condante, en presenda de
les entrades de patubedones = dce que d cordadar es un “reguledar”. En téminos
de la integd minma de arar, los pardnaras de guse gpimos son diferentes para cada
can. La mayaria de los contrdledores de proceso 2 conddaran como reguladores, a exogp-
don de los contrdadores edavos en las edruduras de contrd en cascada, los audes son
savoreguadores d cord en cascada £ esudiad en la ssoddn 83,
Cuando = guda d ocontrdador para la respuesta gpima a una. etrada de peartur-
beddn, = dde heoxr una dedsdn addond reppedo a la funddn de trandferenda od
procesd para e paturbedon en paticda. Eso es complicdo, debido a que la reouesta
dd ocontrdador no puede s Gplima para ceda paturbeddn, 9 es que exide mes de
una patubeddn que atre en d drauto. Puesto que la funddn de randerenda dd pro-
=0 6s dfaate paa cada patubeddn vy la ssid de slida dd contrdledor, los pardmeros
Gaimos de gute dgpanden de la vdodded rdativa de resueta de la vaicde conrdada
a la patubaddn, mietres més lenta A la respueta a la perturbeddn, con més rigor
£ puede gudar. d conrdador y SU gananda puede s Miés dtg en d airo extramo, §
la vaigble contrdada regponde indanténeamante a la perturbedon, d gude dd contrda
dor s@a lo menos riguraso posble o cud eivde d gude para carbios en d punto de

Uts)

R(Sh? Es) G Mis) G +% C(s)
1(.(8) (s) >

Figura 6-20a4. Diagrama de bloques para respuesta instanténea a la entrada de una perturbacion.
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Entrada de perturbacion

c(t)

()

Cambio del punto de control

Figura 6-205. La respuesta instantanea a una perturbacion es idéntica a la respuesta a un cambio
en e punto de control, con excepcidn del signo.

cord. Lo atgior es evidate cuando € examina d dagama de bloques paa d cao
en que la respueta a la etrada de la paturbaddn es indanténea. Lo ataior 2 muedra en
la figura 6-20a; como < puece Ve, la peaturbedon etra en d mismo punto dd dralito
e d puto de oontrdl, lo aud hece que las respuedas a camhios excddn en la patuba
dén y en d punto de control seen idénticas, exogato por d Sgno; edo = iludra en la
figura 6-20b.

Lépez y asodados®™ desarollaron férmulas de guste para d aitaio de integrd mi-
nma de aror con bese en la supodddn de que la funddn de randerada del proceso
paa las entradss de pearturbedones es idética a la funddn de randfarendia paa la s=5d
Oe <lida dd contrdedor. En la figra 62 1 & muedra d dagrama de bloques dd  drauito
paa ete can, y en la tda 63 £ dn les famulas de gute

Rs) ., Es) Cis)

Gis)

Figura 6-21. Diagrama de blogues para que la respuesta del proceso ala variable manipulada sea
idéntica a la respuesta a una perturbacién.
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En estas formulas se gprecia la misma tendencia que en las de razon de asentamien-
to de un cuarto, con la excepcion de que € tiempo de integracion, depende, hasta cierto
punio, de la constante de tiempo efectiva del proceso, y menos del tiempo muerto del pro-
ce0. Se debe tener en mente que estas férmulas SOn empiricas Y no Se deben hacer
extrapolaciones mas dla de un rango de (t,/7) entre 0.1 y 1 .0. (Dicho rango de valores es
e que utilizd Lépez en sus correlaciones) Como en e caso de las formulas de guste para

LEGULATOMO

Tabla 63. Férmulas de ajuste de integral minima de error para entrada de perturbationes.

Ke o
Modelo del proceso : G(S) Sl

Controlador proporcional (P): G,(s) = K.

Integral del error ICE 1AE , IAET
(-2 (t0>° a = 1.411 0.902 0.490
=12
K\t ]
b = -0.917 =0.985 -1.084
Controlador proporcional-integral {PlI} ¢ % '“)Q, e b RIN @,33‘, @
1
Gu(s) = K.[1 + —
s
Integral de error ICE IAE IAET
b
a‘<to> ! a, = 1.305 0.984 0.859
o= xl\n
¢ b, = -0.959 0.986 - 0.977
0
= i :)ﬁbg a, - 0.492 0.608 0.674
)=
a T
2 b, = 0739 0.707 0.680
Controlador proporcional-integral-derivativo (PID):
: 1
Gos) = K. |1+ — + 7p8
T8
Integral de error ICE IAE AET
b
:<to) tp ! a, = 1.495 1.435 1.357
K. pug
T by = -0.945 -0.921 = 0.947
b, -
2 . - . . .
7= ai Ol;\_ 4, 1.101 0.878 0.842
2 b, = 0.771 0.749 0.738
b
f) 2 a8, = 0.560 0.482 .381
to= agt (_g) 3 0.38

b; = 1.006 1.137 0.995
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la razén de asentamiento de un cuarto, con estas: formulas se predice que, tanto la accion
proporcional como la de integracion, tienden, a infinito conforme e proceso se acerca a
un proceso de primer orden sin tiempo muerto y este comportamiento es tipico de: las
formulas de gude para entrada de disturbios.
Rovira y asociados desarollaron’ las formulas de guste para cambios del  punto
de control de la tabla 6-4; ellos consideraron quie € criterio de.ICE minima era inaceptable
por su naturdleza atamente oscilatoria; también omitieron las relaciones para los contro-
ladores proporcionales, con base en la suposicion de que € criterio de integrd minima
de error no es gpropiado para las aplicaciones donde se recomienda € usode un ¢oritrolador
de nivel. Estas formulas también son empiricas y no se debén extrapolar més alld del ran-
go de (z,/7) entre 0.1 y 1 .0; con dlas se predice que, para un' proceso con una sola capa-
citancia, y sin tiempo muerto, € tiempo de integracion se aproxima a la constante de tiempo

SErvoco v Tle(
Tabla 6-4. Formulas de ajuste de integral minima de error para cambios.ep. el-punto de
control.

Ke o “
Modelo del proceso: G(S) =————

s+ 1
Controlador proporcional-integral (PI): ’

66 = K ( § L

LT ey TS
Integral  del error: IAE IAET
K, = 2 olorey a, = b.758 0.586

K
b, = -0.861 -0.918
. T a = 1.02 -1.03
T
= + |

3 *+ Dlty/r) by = -0.323 -0.165

Controlador proporcional-integral-derivativo {PID):

1
Gg(s) = KC<1 + s + Tﬂs;

Integral del error IAE . AAET
K, =20l a = 1.086 0.965
K 1
b, = -0.869 - 0.855
" = T a, = 0.740 0.796
T a, + bylty) }
2 7 R b, = -0.130 -0.147
‘ (ro)°3 8, = 0.348 0.308
Tp = d3T | — v
i by = 0.914 0.9292
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dd process; mientras que la ganancia proporciond del proceso tiende a infinito, y € tiem
po de deivacion a cero. Edas tendencias son tipicas de las formulas de guse dd punto de
control.

Ejemplo 612, Se deben comparar los padmeros de guste que e obtienen con los di-
ferentes criterios de integral de error para entrada de perturbaciones en el controlador

de temperatura de intercambiador de cdor, s debe utilizar la funcion de tranderencia de
modelo POMTM del ejemplo 6-9. Se considera g) un controlador P, b) un controlador
Pl y ¢) un controlador PID.

Solucion. Los pardmetros para el modelo POMTM del gjemplo 6-9 son, parael mé-
todo 3 '

b 1

K = 0.80 %/%; 1= 338 t, = 1125

L os parametros de ajuste de integral minima-de error para entrada de perturbaciones se
pueden calcular con las formulas de la tabla 6-3:

a) Controlador P -
-0.917
) _ LAall (g
ICE: K, = a (1)
-0917
1.2
= -!'6"“‘.81'31 (m) = 4.9 %%
0.902 —0.985
IAE: K, = —~K~— OT'—" = 3.3 %%

it

084
IAET: K, = 220 <@) = 2.0.%/%

b) Controlador PI

Al aplicar de manera semejante las férmulas de la tabla 6-3, se obtienen los siguientes
parametros:

Criterio ICE I A E IAET
K. %!/% 4.7 3.7 3.2
T S 30.3 25.5 23.7

(min) " (051) (0.42) (0.39)
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c) Controlador PID

Criterio ICE |AE IAET
K., %/ % 5.3 5.0 48
T, § 13.1: 16.8 178
(min) (0.22) (0.28) (0.30)
T, 6.2 46 43
(min) (0.104) (0.077) (0.072y

La pimga condusén que « odiee d compaa elfos paandros de gude es
que de todes edas férmulas, resultan vdores dd migmo oden de megnitud o “ecadlla
dos’. La sguch es que dd aitgio de desampefio ICE, resdtan pardmetros de control
més graximados a o red (ganenda més dta y tiempo de integraddn més cortg); miat
tras que con d |AET generdmeante e obtienen los resutados menos goroximedos a lo redl.

Ejemplo 6-13. S dden comparar les repuedas a los cambios de exddn unitaio en -
los digurbios y en d puiio de contrd, que £ ditienen cuando £ guda un contrdador
A a IAE minmg, paa les atradss de patubadones contra las respuetas que e ditie
nen con d miSMo qitgio, pero repecto a cambios en @ punto de cortrol. Bl dircuito
£ puete rgresata medate d dagama de blogues de la figwa 62 1, y d proceso me
date d dggiate moddo POMTM:

1.0 e—O.Sx

Gls) = s +1

Dol %
donde los pardmeros de tiempo etén en minutos
Solucién. Los padreros POMTM  sn
K=1.0%%; T = 1.0 min; tp, = 05 min

Ahoa s pueden cdadar los pardmetros de guste paa un contrdledor P oon les férmu-
las de |as tablas 6-3 y 6-4:

Criterio  IAE para perturbaciones (tabla 6-3)

—0.986

« = 0.984 &
[ K 10
0984

= ——— (0.5)709%¢ =1.95%/%

0.707
! 008()
1.

6
0

min 1.01 min

I

(0 5)0 707

0.60
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Criterio | AE para punto de control (tabla6-4)

. 0.758 (1 -0.861.
¢ K \r

@ (0.50)70%1 = 138 %/%

T

102 = 0323 (17)
10 min

= 102 - 0.323(0. 50)

T

Y. 16 min

Paa cdada les requedas * ddoe redve paa la vaidde de sida dd diagama de
blooues de la figua 62 1

Entrada de perturbacion

G __ G _ !
Us) . 1+G© Gl v = §

Entrada del punto de control

C) _ _Gis) Gl

1
R(s) ~ | + G(s) G,.(s) R(s) = 5

Sn embago, la presnda de tiampo muato en la funddn de tranderenda POMTM [G(s)]
hece imprético invetir la tranformeda de Laplace madate la expendon de fracdones
paddes Un méodo més pradioo es resdlver las ecuadones dd drauito con una: compu
tadora dgtd; les evuadones dfaddes paa efe drauto son las dguiates

proced  FOMTM

S04 = K It~ 1)+ UG = 1)

Conrdedor  PID

m(t) = m(0) + K, [e(t) + —fe(t) dt + de(’)l
ey = r(t) = c(t)
Enrada de ddutbio
/ Uo=u(t) (exath unitaio)
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Entrada del punto de control
) = u(n) (escalén unitario)
Condiciones  inicidles

0 =0
m(O) = 0

Para resolver estas ecuaciones, Rovira@) utilizd un programa de computadora, con €
cuad generd las gréficas de respuesta que se muestran en la figura 6-22. La grdfica de

lafigura 6-22a es para un cambio de escalén unitario en la perturbacién; se observa
que con los pardmetros de guste para perturbacion se obtiene una desviacion inicia lige-
ramente menor, y un retorno a punto de control m#As rapido .que con los parémetros
de guste para € punto de control. La figura 6-226 muestra un camhbio de escaldn unitario
en @ punto de control, y se observa que con los pardmetros de gjuste se obtiene un sobre-

paso significativamente menor para € punto de control, menos comportamiento oscilatorio
y un tiempo de asentamiento menor que con los pardmetros de gjuste para perturbacion.
Como se esperaba, € desempefio de cada conjunto de pardmetros de guste es mejor en
la entrada para la cud se disefian. Las respuestas que se obtuvieron son resultado directo
de la ata gananciay del tiempo de reposicién corto que se logran con €l guste para
perturbacion.

<~ Ajuste de controladores por muestreo de datos

La tendencia actual de la industria es hacia la implantacion de funciones de control me-
diante la utilizacion de microprocesadores (controladores distribuidos) ; -minicomputado-

2.00 T

1.00f t,/7=0.5
% ,~ Ajuste para cambios del punto de control
% .
?
i

0.00

Ajuste para perturbaciones
~1.00\— et
0.00 2.00 4.00 6.00 8.00 10.00

Tiempo

Figura 6-22a. Respuesta a un cambio en la perturbacion; perturbacién i;?{a ajuste del punto de
control. El controlador es Pl y se utiliza criterio de IAE minima. (Se repfoduce de la referencia
bibliogréfica 6 con la debida autorizacion).
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2.00 T T T T
Ajuste para perturbaciones

3
]
2 Ajuste para cambios del punto de control
3
o

0.00 to/7=0.5 N

-1 '
000.00 2.00 4.00 6.00 8.00 10.00

Tiempo

Figura 6-22b. Respuestade un cambio en e punto de control; perturbacion contra guste del punto
de control. El controlador es Pl y s utiliza criteio de IAE minima (Reproduccion autorizada de
la referenda hibliogréica  6).

B

ras y computadoras digitales regulares. La caracteristica comin de estos equipos
es gue los cdlculos de control se realizan aintervalos regulares de tiempo T, € tiempo
de muestres; ed0 contrada oon los indrumentos anddgicos  (dedtronicos Y neumédti-
09 doncke las fundones sg. redizan continuamente en d tiempo. H muetreo también
es caracteristico de algunos analizadores, por gjemplo, los cromatografos de gas en
||nea. y - ' N fie? I

El modo discreto es la caracteristica dé operacion de las computadoras y, por
tanto, se requiere que a cada instante de muestreo se muestre la sefia del transmisor,
% cdade d vdor de la vaidde manipdada y ® adudice la s5id de sdida dd  contro-
lador; entonces, las sefiales de salida se mantienen constantes durante un intervalo
completo de muestreo, hasta la siguiente actualizacion, lo cua seilustra en la figura
6-23. Como * podia epaa, eta opgadtn de muesren y thantenimiento tiene efec-
to sobre € desempefio del controlador y, en consecuencia,” sobre sus -pardmetros de
guse

B tiempo de muedtren de los contrdadores por computadora varia desde, goraxime
damente 1/3 sy heda vaios minutos, en fundon dela aplicadon; una buena regla. pradtica
condste en quié ¢l tiempo ‘de muestredsed de’ uit décimo aun vigésimo de la condante de
tiempo efectiva dd proceso. Cuandoel tiempo Oe muesred es de esté ordatde megnitud,
en las férimulas de gjuste su efecto se‘puede tonsiderar con la adicion de un medio del
tiempo de muedreo d tiempo muerto del proceso ¥, entonces, $¢ Utliza ede tiempo muerto
coregido en las fomules de guste pera confroladores continuos (tebles 6-2, 6-3 y 64).
En ege método, propuesto por Moore § dbbciados'?, = eqrena que d tiempo mue-
to uilizado en les fomuas de gude es
toe = tg + T ‘ : (6-49)

) .
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Salida del controlador

R

5

., _}”——-—_5-———1

I,

{
|
[
|

pas

|
{

[ |

1 |

| |

.

¥ F | !
! |
[ | !
|
1

Variable de salida {muestreada)

/

-'-_"__T_‘—‘_"_"" -——__—_‘_____T

J: | | : |
0 T 2T 3T “AT sy 6T 7T 8T -97 10T 11T ¢

F|gura 6-23. La respuesta de un oontrolador por muestreo de daos (computedora) s mantiene
condante durante cada periodo de muestreo T .o , :

doce

fo, € € tiempo mueto corecto
ty €s €l tiempo muerto del proceso
T es d tiempo de muetren

Cabe heoar notr que con d méodo degude en lineg se.incorpora: implicitamente d
efecto dd ‘muesrep cuando e deteminen la ganancia y d periodo dltimos del drcito
cond controlador por mMuesren de datos en posicign, de automético, ‘

Chiu y asodados™ desarrollaron las fomuias de ajuste espedificas pera los contro-
ladores por muestreo de datos y Corripio® |as reprodUJo

Resumen Coy .

2 ’ !

En esa seodén s presentaron dos métodos pera medr las caracterfsticas de un prooed
con control mediante un circuito de retroalimentacion: € de la ganancia Ulitimay €
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de prueba escadn o curva de reaccion, del proceso. Tamhbién se presentd un conjunto de
formulas de guste para € método de ganancia Ultima y tres conjuntos de formulas para
los parametros del modelo de primer orden més tiempo muerto. Se observé que, para un
proceso dado, con los cuatro conjuntos de férmulas de guste se obtienen pardmetros del
controlador que se encuentran en e mismo “encgonamiento”; estos parametros de guste
son Unicamente valores inicides que se deben gustar en @ campo, de manera que e con-
trolador coincida con la “persondidad” verdadera del proceso especifico. Se debe recordar
una observacién que se hizo d principio de esta seccion: seglin se expuso en los capitulos
anteriores, la mayoria de los procesos no son linedles, y sus caracteristices dinamices (i, e,

ganancia Ultima y frecuencia Ultima, pardmetros del modelo POMTM) varian de un punto
de operacion a otro, de agqui se concluye que, en € mejor de los casos, los paré
metros del controlador a los que se llega mediante el procedimiento de gjuste, son
un arreglo entre el comportamiento lento en un extremo del rango de operacién y €
comportamiento oscilatorio en € otro; en resumen, e guste no es una ciencia exacta

Sn embargo, también se debe tener en cuenta que con las formulas de guste s tiene

una vison de la manera en que los diferentes parametros del controlador dependen de
los pardmetros del proceso, tales como la ganancia, la constante de tiempo y € tiempo
muerto.

5

6-4. SINTESIS DE LOS CONTROLADORES POR RETROALIMENTACION

En la seccidn precedente la‘atencién se centré en e guste de un controlador por retroali-
mentacion mediante e ajuste de los pardmetros en la estmctura de control proporcional-
integral-derivativa (PID). En esta seccion s hard un enfoque diferente del disefio del
controlador, la sintesis del mismo:

Dadas las funciones dé transferencia de las componentes de un circuito de retroali-
mentacion, se debe sintetizar el controlador que se requiere para producir una res-
puesta especifica de circuito cerrado.

A pesr de que no s tiene la seguridad de que e controlador resultante del procedi-
miento de sintesis se pueda condruir en la practica, se espera obtener aguna vison que
goorte elementos para la sdeccion de los diferentes modos del controlador y su guste.

Desarrollo de la férmula de sintesis del controlador

A continuacion se consdera @ diagrama de bloques smplificado de la figura 6-24, en
e cud las funciones de transferencia de todas las componentes del circuito, diferentes del
controlador, se concentran en un solo bloque, G(s); dd dgebra de diagramas de bloques
s tiene que la funcion de transferencia}ara el circuito cerrado es

€W _ GG

Ris) ~ 1+ GA9)G(s) 620
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R(s) , Es) o) M(s) o C(s) CoL
—{ ) o(8) () o "

Figura 6-24. Diagrama de bloques smplificado para 1a sintesis de’ un controlador.

Entonces, a partir de esta expresion, para Ja funcion de transferencia del contro,lador ®
puede resolver:

_ 1 C(s)/R(s) v
SO 56 T= ICoRo) @b
Esta es la formula de sintesis del controlador, lacud da por resultado la funcion de trans-
ferencia del controlador G(s), a patir de la funcion de transferencia del proceso Gy(s)
y la respuesta de circuito cerado que se especifique, C(s)/R(s). Para ilustrar la forma
en que se utiliza esta formula, a continuacion se considera la especificacion del  control
perfecto, es decir, C(s) = R(s) 0 C(s)/R(s) = 1; €l controlador que resulta es ,

1 1 1.1

G =G i =T= G 0

(6-5‘2)

Esto indica que, para que la saida sea siempre igual a. punto de control, la ganancia
del controlador debe ser infinita; en otras palabras, e control perfecto no se puede lograr
con la retroalimentacidn, debido a que cuaquier correccion por retroahmentgcxén % hesa
en un eror. '

De la formula de sintess de controlador, ecuacion (6-51), resultan diferentes con-
troladores para diferentes  combinaciones de  especificaciones de respuesta de  circuito
carrado y funciones de transferenma de proceso. A continuacién se aborda cada uno e
edtos elementos a la vez.

Especificacion de la respuesta de circuito cerrado

La respueta de circuito cerado més. smple que se puede lograr es da de retado de
primer orden, en ausencia de tiempo muerto en € proceso; esta respuesta es la que se
muestra en la figura 6-25, y resulta de la funcién de' transferencia de circuito cerrado:

\
\

Cls) |

R(s T8 + 1

(6-53)

RETES s
donde 7, es la constante de tiempo de la respuesta de circuito cerrado y, S S guda, s
convierte en € Unico pardametro de guste del controlador sintetizado; mientras més pe-
quefia es 7, € guste del controlador es més estricto.
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R

Figura 6-25. Especificacion de retardo de primer orden para la respuesta de circuito cerrado de
un controlador  sintetizado. )

Nota:. Dahlin® fue quien propuso arigndmente eda resueda y ddfind d parame:
tro de guste como d reciproco de la condante de tiempo de drcuito carado, A = 1/7..
En este libro se utilizara 7,

Al abditur la ecueddn (653) en la ecusddn (6-51), = odtiene

1.
o rs 4+ | |
G“(s)“G(s)l._‘ R OR A I I
1.5+ 1
0 ‘. e v 3
| | "‘1 \
o2 6-54
G(Y) G(s) T.s ( )

Se oava que ede conrdador tiene aoddn inteyrd, la aud reslta de la epadfica
aon de ganenda unitatia en la funddn de transferencia de drauto oarado, ecuaddn (6-53),
y asgua la arsada de desiiadon

A psst de Qe ® pueden epadfica- reqpuedes de sgUNdo orden 0 Upariores para
d dralito carado, raa vez es necesaio hacerlo; Sn embargo, cuando d proceso contie
ne tiempo muerto, en la respuesta de :circuito -cerrado se debe incluir un término de
tiempo mueto igud d tiempo muato dd proceso. A continueddn ¢ ebordara eo bre
vamate pao ates £ vaa la manga en que la dntess dd contrdador puede savir
Oe guia d Hecdonar los modos dd oomdador pera dferentes fLmones de trandear
da dd proces. ; ‘

Modos del controlador y parametros de ajuste
La dntess dd contrdador permite esteblecer una rdadidn entre la funddn de tranderenda

0d proced y los modos de un contrdador PID, ddiido a que para fundones de trande
renda Smples dn tiempo muerto, d contrdador Snidizado s puede expresr en términos
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de los modos proporciona, integral y derivativo. De la sintesis del controlador también
s obtienen las relaciones para los pardmetros de guste del controlador en términos de
la constante de tiempo de circuito cerrado, 7., y los pardmetros de la funcion de trans
ferencia del proceso. A continuacion se derivan estas relaciones, mediante la substitu-
con de funciones de transferencia de proceso cada vez més complgas en la ecuacion
(6-54).

Respuesta instantdnea del proceso: G(s) =K

1 1
G(s) = — . - 6-55
© Kt., s (59

donde X es la ganancia de proceso.

Este es un controlador integral puro, e cuad es recomendable para procesos muy ré
pidos, porgemplo, controladores de flujo, gobernadores de turbinasde vapor y control
de la temperatura de salida de hornos de reformacion. -

Proceso de primer orden: G(s) = K/(ts + 1). -

=+

G,(s) = :
N R (6-56)

T K.\ s/

donde 7 es la congtante de tiempo del proceso.
Este es un controlador proporciona-integral (PI), con los siguientes pardmetros de
guste:

K o= T =T 6-57)

0, en otras palabras, € tiempo de integracion se .iguala con la constante de tiempo de pro-
ceso y la ganancia proporcional es ajustable. S¢ notara que, S se conoce Ja constante de
tiempo del proceso, 7, @ guste se reduce a gustar un solo pardmetro: Ja ganancia del
controlador, debido a que € pardmetro de gjuste 7, Unicamente afecta a la ganancia
del controlador.

Proceso de segundo orden: G(s) = K/[(t;s + 15(¢2s + D (

(s A Dms+ D1 ‘
K TS (6-58)

Gc (s)
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donde:

71 & la congtante de tiempo més larga o predominante del proceso
7, € la condante de tiempo més corta del proceso

La ecuacion (6-58) satisface la funcion de transferencia del controlador industrid PID
que se tratd en € capitulo 5, sempre y cuando se desprecie @ término de filtro de ruido
(o tps + 1):

- LY (fes t L i
Gls) = K‘(l * T/S) (aTDs + 1) (6-59)
Entonces los pardmetros de guste son

K =L
Kt .

TET =T (6-60)
Nuevamente, e procedimiento de guste se reduce a gustar la ganancia del proceso con
el tiempo de integracion, igud a la constante de tiempo més larga; y € tiempo de deri-
vacion, igua a la condante de tiempo més corta. Esta eeccion arbitraria resulta de la
experiencia que indica que € tiempo de detivacién debe ser siempre menor d de integra
cion. En la préctica industrial se utilizan generamente los controladores PID en circuitos
de control de temperatura, de manera que la accion derivativa compense € retardo del
sensor. Como se ve, s llega a este mismo resultado mediante la sintesis del controlador.
Se puede apreciar facilmente que para un proceso de tercer orden e requiere un Sse-
gundo término de derivacion, en serie con € primero y con su constante de tiempo igua
a la tercera condtante de tiempo del ‘proceso més larga, y asi, sucesivamente. Una razon
para no utilizar esta idea en la préctica es que € controlador seria muy complgjo y caro;
ademas, los valores de la tercera y subsecuentes constantes de tiempo de proceso son muy
dificiles de determinar en la préctica; € procedimiento comun es aproximar los procesos de
orden superior con modelos de primer'drden més tiempo muerto. A continuacion se sinte-
tiza € uontrolador para tal -aproximacién de la funcién de transferencia del proceso.

Proceso de primer orden mds tiempo muerto: G(s) = (Ke “*)/(ts + 1).

.+ 1 1
Ke 0~ 15 (6-61)

= 24 e
/ T K. 1) ¢

donde ¢, es e tiempo, muerto del proceso.

Se gprecia inmediatamente que este controlador es irrealizable, ya que S requiere
un conocimiento del futuro, es decir, un tiempo muerto negativo. Esto es ain mas obvio
cuando la respuesta que se especifica se compara gréficamente con |a mejor posible en

G.(9 =
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e e
| Respuesta que s -
| se especifica_-=" Mejor respuesta
' -~ posible -
| 4 :
| //
t rd
/
|
I

// - 0.632Ar
/ Sl

1y
'

ko] |

Figura 6-26. Especificacion de la respuesta de dircuito ceado de un sisema con tiempo muerto ¢,

circuito cerrado, como seilustra en lafigura 6-26; en esta comparacion es evidente que
la respuesta especificada se debe retardar mediante algln tiempo muerto en el proceso:

n 6-62
N Ris): T8 + | ( )

De esto resulta la siguiente funcion de transferencia para el controlador sintetizado:

s + 1 e o

G(‘(s‘)‘ o Ke @ TS+ 1 — enhs
OA
1§ +1 | (
G = - . -
,(8) X P R (6-63)

Aungue en principio este controlador se puede realizar actualmente, su implemen-
tacidn esta lejos de ser una préctica comdn, debido, sobre todo, a que originalmente
los controladores PID-se implementaron con componentes anal dgicos, y: el términoe ~¢*
no se puede implementar en la préctica con dispositivos anal 6gicos. Laimplementacion
moderna de los controladores PID con microprocesadores y computadoras digitales hace
posible laimplantacion del término del tiempo muerto; cuando se hace esto, €l término
se conoce como “predictor” o “compensacion de tiempo muerto”.

Para convertir el agoritmo de la ecuacion (6-63) ala forma Pl estandar, se hace la
aproximacion del término exponencial mediante la expansion de series de Taylor:

- | , 1
e ' =1 — s + =) — =

5 3’(105')J + ... (6-64)

s .

Si se eliminatodo, menos los dos primeros términos, se obtiene unaaproximacién de pri-
mer orden: ,
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e7ls &= 1 = tys : a (6-65)

Al subgtituir esta expresién en la ecuacion (6-63) y simplificar, se tiene

N s+ 1 1
Gl = = s
(6-66)
realr+ 3
R 18
Este es un controlad& Pl con @ siguiente guste:
K ! Y= (6-67)

o K(T(. + f())

La aproximacion de primer orden por expansion de Taylor sdlo es véida mientras €
tiempo muerto es pequefia en comparacion con velocidad de respuesta en circuito cerra
do; en otras paabras, un controlador Pl sin compensacion de tiempo muerto es una buena
goroximacion de un controlador sintetizado, Sempre y cuando € tiempo muerto del pro-
Ces0 sea pequefio en comparacion con la constante de tiempo. En generd, éste es @ caso
cuando e proceso No tiene un tiempo muerto verdadero; con el tiempo muerto del modelo se
toma en cuenta principdmente la pate de orden superior del proceso.

La concluson més importante que se tiene de las relaciones de guste de la ecua
cion (6-67) es que, d incrementar € tiempo muerto, resulta una reduccion en la ganancia
del controlador para una cierta especificacién de la constante de tiempo en circuito cerrado.
S s comparan las ecuaciones (6-57) y (6-67), se ohserva que con la presencia del tiempo
muerto se impone un limite-a la ganancia del controlador; en otras palabras, para e
proceso de primer orden sin tiempo muerto, ecuacion (6-57), la ganancia se puede aumentar
sn limite para obtener respuestas (7 , = 0) cada vez més rdpidas, Sn embargo, para pro-
cesos con tiempo muerto efectivo, ecuacion (6-67), se tiene € siguiente limite para la
ganancia del  controlador:

. T
K. = lip———= I (6-68)
T a0 Ko+l Ky

Conforme se incrementa la ganancia del controlador, la respuesta en lazo cerrado se des
via de la respuesta de primer orden especificada; esto es, del incremento de la ganancia
puede resultar a find un sobrepaso e incluso una inestabilidad de la respuesta de circuito
cerrado, debido a que € error de la aproximacion de primer orden por expansion de Tay-
lor se incrementa con la \elocidad de respuesta, ya que s e incrementa con la velocidad.

(Se recordard que s, variable de la transformada de Laplace, estd en unidades reciprocas
de tiempo o frecuencia y, par tanto, mientras més atas son las velocidades de respuesta o
frecuencias, mayor es la magnitud de s)
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Modo derivgtivo para procesos con tiempo muerto

S se utiliza un modelo de segundo orden més tiempo muerto para aproXimar un proceso
de orden superior, se sigue un proceso similar d que se utilizd para € modelo. de primer
orden més tiempo muerto con que se obtuvo € controlador sintetizado, € cud es equiva
lente a un controlador PID indudtrial, ecuacion (6-59); esta deduccién se dgja como der-
cicio paa € lector. Sin embargo a causa de que es dificil determinar los parémetros de
un modelo de segundo orden, es més aractivo derivar las férmulas de guste para un
controlador PID con base en los pardmetros de un modelo de primer orden mas tiempo
muerto, 10 cud se puede hacer mediante la utilizacion de una aproximacion diferente a
término en tiempo muerto de la ecuacion (6-63). La aproximacién de primer orden
de Padé a la exponencid, la cuad se presento anteriormente, Se expresa con

(6-69)

S s dfectlia la divison indicada en esta expresion, resulta la siguiente serie infinita

ly
1l — =5
2

i I
=1 =t 4 07 = Js) + (6-70)

1,
1+50s

Por comparacion con la ecuacion (6-64), se notard que esta expresion coincide en los tres
primeros términos con la expansién de la exponencial por series de Taylor y, por tanto,
€S Un poco Més precisa que la aproximacién que e da en la ecuacion (6-65). ESto significa
que la ecuacion (6-69) es mas cercana a la expresion exponencia verdadera para -procesos
con tiempo muerto superior y razén de tiempo constante.

Se substituye la ecuacion (6-69) en la (6-63) y se simplifica para obtener € siguiente
controlador  sintetizado:

ez
G.(s) T 1+ ;;) o (6-71)
donde:
b Tl

T T A+ 1)

Este es equivadente a un controlador PID industrid, ecuacién (6-59), con erémetfos e
guge:
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T f

K. = =7 T = 6-72)

T K@, + t)

Aungue en la funcion de transferencia del controlador industrial existe un término de re-
tardo para evitar la amplificacion de ruido de dta frecuencia, generamente la constante
de tiempo 7’ es fija y mucho més pequefia que 7p. Para interpretar e significado del tér-
mino (1 + #’s), primero se debe observar que para tiempos muertos pequefios (¢, < 7.)

o= (6-73)

De la subgtitucién de esta ecuacion en la (6-71), resulta exactamente € mismo controla-
dor Pl que expresa la ecuacion (6-66), con lo cud se confirma la conclusion anterior de
que € controlador Pl es e adecuado cuando € tiempo muerto es corto. Para tiempos muertos
largos y control estricto (7, = 0), €l valor de 7’ se convierte en

Por lo tanto, para tiempos muertos largos, mientras més. estncto es € control, mas cercano
€S, el algoritmo smtetlzado ecuacuSn (6: 71), a controlador industriad  PID' cuyos parame-
tros de guste son los de la ecuacion (6-72). .

Es interesante notar que € tiempo de derivacién de la ecuacion (6-72) es exactamente
e mismo que € obtenido mediante las formulas de Ziegler-Nichols para razén de asenta
miento de un cuarto (ver tabla 6-2). Sin embargo, la ganancia proporcionad para razon
de asentamiento de un cuarto es 20% :mds alta que la ganancia maxima por sintesis
(7. = 0), y d tiempo de integracion de la férmula de sintess se relaciona con la cons
tante de tiempo del modelo; por su parte, en la formula para la razén de asentamiento
de un cuarto se relaciona con € tiempo muerto del modelo.

En la tabla 6-5 se resume la seleccién de modos del controlador y pardmetros de
guste que resulta del procedimiento de sintesis para la respuesta de Dahlin. El hecho
de que la ganancia del controlador sea una funcion del pardmetro de gude 7, es tanto
una ventgia como una desventgja de las formulas de gjuste que se obtienen con € proce-
dimiento de sintesis. Es una ventga porque permite a ingeniero lograr una respuesta
especifica mediante € aguste de un solo pardmetro, la ganancia, Sin importar cuantos
modos existan del controlador; sin embargo, la ganancia gustable es una desventgja, por-
que con las férmulas no se obtiene un vaor “encgonado” para ésta. Para remediar td
Stuacion, se dan las Sguientes guias.

IAE minima. Para entrada de perturbaciones, con 7, = 0 se minimiza aproximadamente
la IAE cuando ¢,/7 esta entre 0.1 y 0.5 para los-controladores Pl (ro = 0), y entre 0.1
y 15 para los controladores PID. lﬁa camhbios en & punto de control, con las siguientes
formulas se obtiene una IAE apr: ¥ madamente minima cuando ¢,/r esta en € rango
de0.1al5: o
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Tabla 65. Modos de controlador y formulas de ajuste para sintesis Dahiin.

Pardmetros
Proceso Controlador de ajuste
1 .
= ) = — ajustable -
G(s) = K [ : K; Kr, J
K T .
= ' — ajustable :
Gls) 8+ 1 Pl Ko = Kz !
T =17
G(s) . S— PID K. = ul ajustable
= (ns+ (s + 1) © Ky
T > T2 " \ T =T
T = T2
Ke ~'o¢ T ‘
A a T il austable.
Gs) = =7 PID Al T
=1
_b
Tp = 2

8 Este (ltimo sistema de férmulas se aplica tanto a los controladores PID como a los Pl (rp = 0). El
controlador PID se recomienda cuando f, es mayor que 7/4.
Pracaucidn: Los pardmetros de ajuste PID en esta tabla son para controladores PID analéglcos [Ec.
(5-45)] Para su ufilizacién con controladores que se basan en microprocesadoré: [Ec. (5-44Y), Ios pa-
rémetros de ajuste de esta tabla se deben convertir mediante las siguiente5 férmulas: o T

Controlador PI (rp =

Controlador PID

Estas férmulas se usan con ¢ tltimo renglén de' la tabla 6-5. "

0) .

1

ST 5‘0 . ot

Lo

. . (675)
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Sobrepaso del 5%. -Para entradas del:punto de control es desesble tener una respuesta
con sobrepaso de 5 % del vaor del cambio ‘en € punto de control. Para este tipo de res

puesta, Martin y asociados@) recomiendan que 7, se iguale con € tiempo muerto efectivo
del modelo POMTM, de lo cud resulta la sSiguiente formula para la ganancia del controlador
con que s produce un sobrepaso de 5% de los cambios en € punto de control:

05 1
K.=

= - = 6-76
o X o (6-76)

Al comparar esta formula con la de la tabla 6-2, se observa que esto es aproximadamente
40% de la ganancia que se requiere en € PID para razén de asentamiento de un cuarto
(sobrepaso del 50 %) .

Un punto interesante acerca del método de sintesis de controladores es que, s los
controladores se  hubieran disefiado desde un principio de este modo, en la evolucion
de los modos de los controladores se habria sequido € patron 1, P, PID, d cud se deduce
a partir de la consideracion del modelo de proceso més smple hasta € mas complgo.
Esto contrasta con la evolucion red de los controladores industrides: P, Pl, PID, es de-
cir, del controlador més smple hasta @ méas complgo.

Una vision importante que se puede obtener con base en e procedimiento de sin-
tesis del controlador es que € efecto principd de afiadir € modo proporciona d modo
integrd bésico, es compensar e ratardo més largo o dominante del proceso; mientras
que & del modo derivativo es compensar € segundo retardo més largo o € tiempo muerto
efectivo del proceso. El procedimiento entero de sintesis se basa en la suposicion de
que la especificacion principd de la respuesta de circuito cerrado tiene como funcidn
eiminar la desviacion o € error de estado estacionario, lo cua hace que la accion integra
sa @ modo béasico dd controlador.

Ejemplo 6-14. Para € intercambiador de’ cador del gemplo 6-5 se deben determinar
los pardmetros de guste mediante la utilizacion de las formulas que se obtuvieron con
e método de sintesis de controlador. Se deben comparar estos resultados con los obtenidos
mediante las formulas de guste de IAE minima para entradas del punto de control.

Solucién. Los parametros POMTM que se obtuvieron para e intercambiador de calor
mediante & método 3 en & egemplo 6-9 son

K = 0.80 %/% T=338 5 ty = 11.2s
Mediante la subsitucion de estos valores en la ecedion (6-71) s obiere la fundén de
raderenda od oorirdajoysmetizajo:

i

- 33.8 l | + 5.6

e
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Puesto que en este caso € tiempo muerto es mayor que-un cuarto de la condtante de tiempo,
lo recomendable es utilizar un controlador PID. La ganancia de IAE minima para pertur-
bacion se obtiene con 7. = 0: .

G
4

_ 338 : -
“ 7T (0.80)( 1.2y 38 %%

Paa IAE minma de etreda dd punito de contrd, de la ecuaddn (6-57b), = tiene

|
T = =(11.2) = 2.24

Lh

33.8
K= s iiy > 7%

50
b

Paa un sorgpesd de 5% en la erada dd punto de contrdl, de-la ecuaddn (676),
tiene i

_ 05338 _ o, .
T 19 %%

Los tiempos de integraddn y  daivadon son

T=1=338% (0.56 min),

%l 565 (0093  min).

Ty =

Paa la comparaddn, los paamaros de IAE minima paa las etrades dd puto de
ocord e cdadan medante les férmulas. PID de la tabla 64

-0.869
1.086 {11.2
Ke = m(m) SR

, 33.8 . )
T 5740 = 0.30(11.0%8  85s (08l min)

I

1 2\094 ' w
Tp = 0.348(33. 8)( ) =43 s  (0.07 I min)

33.8
Ambos conjuntos de parametros estan en el mismo encajonamiento. y "

Ejemplo  6-15. En un proceso de ssgundo arden mids tiempo muerto sé tiene la Siguiente
fudén de tranderenda

1.0 0268
P+ 4s + 1

G(s) =
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Se deben comparar las respuestas de un controlador Pl a un cambio en € punto de control

tipo escaldn, con guste mediante @) la razon de asentamiento de un cuarto de Ziegler-
Nichols, b) IAE minima para cambios en € punto de control, c) sintesis de controlador

con guste de ganancia para un sobrepaso del 5%. Se utilizard.la figura 6-18 para obtener
los parédmetros del modelo de primer orden més tiempo muerto (POMTM).

Solucién.  El primer pasd es aproximar la funcion de transferencia de segundo orden
con un modelo POMTM; se empieza por factorizar € denoniidador en dos constantes de
tiempo:

(Ts+ Wms + 1) = oymps? + (1 + 1)s + 1

=+ 4s +]
T, = | T +'T =4
1
1-,-+;-4:0 or =41+ 1 =0
1
- 4+ V16 — 4 )
m =~ =3.73 min

9 =4=23.73=0.27 min
Entoncss la funddn de franderenda = puede exribir como

| Qe 0265
= (3.73s + 1)(0.27s +1)

G(s)

B ssgundo peso condde en groximar d rdado de ssgundo aden con un moddo
POMTM, 9§ £ u=a la figua 618

_- - T 0.27 "WTI = l.O'Tl = 3.73 min
== IH RN o0 2007 i

£ notara que la ssgunda condante dezltiémfpp e lo afidentemate peoueia como para
aplicar la simple regla préctica de la seccién 6-3, que es7’ = 7,t, = 7,. El tiempo
muato dedivo dd moddo POMTM s ddoe aiedr d tiempo muato dd proceo red,
paa obtener d tiempo muato totd;.
/
/to =0.26 + t; = 0.53 min
Entonces  los paandros POMTM son

K= 10 7 = 3.73 min o = 0.53 min
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B taoar pe0 e cdada los padneros de gude a patir de las férmulas qe £

especificaron. Para un controlador Pl:

a) Razén de asentamiento de un cuarto {de la tgbla 6-2)

=1
0.90 {0.53
= —— — = 0,
( <3_73> 6.3 %/% (16% P.B.)
‘1= 3334, = 3.33(0.53) = 1.76 min

b) IAE minima para cambios en el punto de control (de la tabla 6-4)

~0.861
0.758 (0.53
- _ )
K=o (3.73) 4.1 %/% (24.6% P.B.)

3.73 .
"= 102 - 03230535373 o0 min

) Sintesis del controlador con ajuste ‘bara un sobrepaso del 5% (de la ecuacion 6-67)

n=1=373 min

De la ecueddn (6-76) = tiene que para un SOrguesd dd 5%

1, = 15 = 0.53 min

3.73
= e 9
T 5053 3.57 %% (28.111‘A>’PB)

B dtimo pesd consiste en compaa les repuestss d excddn unitaio en d punto
de contrd, mediante la utilizadon de cada uno de edos tres juegosde parameros e gus
te Matin y asociados® publicaon la sdluddén a ete problema misma que cdvieron
medate la uilizadon de una computadora anddgica pera simular d Souate Sdema
de ecuedones (v figura 6-22, donde gaex d dagam a bloques correspondiente):

2
d dfz(” + 4% 4 o) = mit = 026 0) = 0

1 _
[e(t) + T—fe(t) dt] m0) =0 /

.

FI

m(t)

MW~ n0) =0
fort>0

e

) =1
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24

Ajuste para la razén de asentamiento de un cuarto

VIAE minima para cambiar el punto de control

BN

it

Sintesis (5% del sobrepaso)

Salida de la planta

J N S R £ | N A
] 4. 6. : B 10 12
Tiempo, min; ‘

F|gura 6-27. Respuesta de circuito cerrade’ de uma planta de segundo orden y controlador Pl a un
cambio en el punto de control. Los pardmetros del modelo son: 7 = 3.7 min, ¢, = 0.53 min,
K = 1. (Reproduccio6n autorizada de lareferenciabibliogréfica 8, ©, 1SA, 1976).

Se uilizd una groximedon eddnder de Padé paa smua d tiempo mueto.

En la figwa 627 <= iludran las repuedss que readtan. En la comparaddon de las
rejuetes € dosava que on les férrhhlas de dntess dd oontrlador pera un ooregpesd
0d 5 % = odiee una reqpuesta MUy cercana a la resouesta de IAE minima perad punto de
control. Edas repuetas son apeiores a la- de razon dé asmtamiento de un auato,
en teminos de edtebiliced y tiempo  de asentamiento para cambios en @ punto de contral.

_Resumen

En eda ssoddn = presato la téonica de sfntesxs De los controladores Sntetizados resul-
tantes s VO UMA nueva Visién e las funciones de los modos propordiond, integrd y
Oaivaivo; también se odofuvo un conjunito de rdadones de gude para los contrdledores PID.

/ i
6-5/ PREVENCION IjEL REAJUSTE EXCESIVO

En las ssodones precadantes £ vio que la aoddn de integradon o de reguste es necesaia
pera diminer la desviadon ¢ error ce éstado esticionario en los contrdladores por retroa-
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limentacién. Como se explico en € capitulo 5, uno de los perjuicios que se tienen con
eda ventga es e “regudte excesvo' 0 sobrepaso excesvo de la varigble controlada,
cuando la sefid de sdida del controlador regresa a su rango norma después de un periodo
de saturacion; a esto se debe que se requiera cambiar a “manud” los controladores du-
rante @ aranque o parada del proceso, ya que bgjo esas condiciones es cuando los contro-
ladores se saturan con més frecuencia. Se dice que-el controlador se saura cuando su
sefid de sdida esté en o fuera de los limites de operacion”de’la'valvula de control o ele-
mento fina de control; cuando esto ocurre, se interrumpe € circuitoide control y la variable
controlada se desvia del punto de control, como se podrfa esperar. Como consecuencia
de la accion de integracion, se puede reguerir una gran desviagién en la direccion contra-
ria para regresar la sdlida def controlador a su rarigo hormal 'de operacion. El regjuste
excesivo es edta incapacidad para que e controlador se pueda recuperar ramdamente de una
condicion de  saturacion.

A fin de repasar @ concepto de reguste excesivo, a contmuac16n se congdera d
aranque del tanque calentado por vapor que se esboza en la ﬁgura 6-28a. Se utiliza un
controlador proporcional-integral (PI) con retrodimentacion (TIC) para controlar la tem-
peraiura en e tanque, mediante € guste de la vélvula de control del vapor. Los ingtru-
mentos son neuméticos con un rango normal de 3 a 15 ps y una pres;én de aimentacion
de 20 psig. S e controlador se dgja en automdico durante € arranque, U Sdida s va
d vaor mé&imo, 20 psig de la presidn de dimentacion, a causa de la accion de integra
cion, debido a que la temperatura permanece debgio-del punto de régimen durante un largo
periodo. En la figura 6-28b e ilustra € registro de tiempo durante € arranque del proceso.
Al inicio la vélvula de vapor se abre totAmente, mientras la variable de salida dé contro-

. Alimentacion

Producto

Figra 6-28a.. Tanque calentado POr vapor,
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_ Sobrepaso dehido a
o I reajuste
T(n]o = — ]—-,-p—:—--.-—
| |
i |
L
l i
| ] t
. |~ Salida del controlador
20 !
15
Abi :
mt) bierto
psig Posicién de
la vélyula
8 Cerrado
0 t

“Fi gura 6-28b. Reajuste excesivo a inicializar el tanque calentado por vapor.

ledor eta d vdor de la preson de dimettaddn, que es de 20 pdg A pesr ce Qe €
controlador s sAurg, la vélvula de vagpor & matiene compleamante ahieta esta etra
tegia €s la corecta para cdentar en tiempo minimo € contenido dd tanque hedta @ punto
ce control. B prablema de exced enpieza a goarecs auado la tempardura dd tangue
dcaza d punto de contrd (punto de régimen, referencia o fijacién) y en exe indante la
slida dd contrdador es

mn) = 7+ Kelr) + _K-"Tefr) di
[}
=20 psig

Esto se debe a que, con la accion de integracion, la salida del controlador se lleva a
vdor de la predtn de dimataddn. (Se ndlaa que edo euivde a igudar con 20 pag
d vdor de desviadon y d término de integraddn a ogo) Puesto que la vdvua de contra
dd vgoor no £ ampieza a cara 9no heda que la sida dd contrdledor dcaza 15 pdg,
* reige N arar negdivo grande para provocar Un desoasd de 5 pag en la Hida
dd oontrdador. Por gemplo, cuando <e tiene tnicamante acddn propordond y e supone
una. benda de propordonelided de 25 % (K, = 4), € aror minimo requerido para empezar
a oara la vdwda es

m=20 + K,e psig

-20 15 -20
¢ = 2 = =.—1.25 psig (— 10.4% de rango)

K -4

(3

Ede es un aror dgificativo e indica que la temperaura continuard Subiendo por ariba
dd puto de conrd mientres la vAwvula de vgpor pamanezca compldamante ebieta pa-
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recerd que € controlador no responde a la devacion en la temperatura, entonces se dice
Que estd ‘ ‘excedido’ ' .

Con la accion de integracion se puede empezar a reducir la sdida del controlador
tan pronto como € eror se hace negativo, de manera que € error puede acanzar un pico
con vaor inferior d que se esimd con anterioridad (— 10.4%). Sn embargo, S no fuera
por la accion de integracion, en primer lugar, € vaor de desviacion m no hubiera llegado
a 20 psig. Como se vio en € capitulo 5, la formula para un controlador proporciona es

m(t) = 7 + K_e(r)

S se congdera un vaor de desviacion m de 9, con € controlador proporcional se empieza
a cerrar la vdvula de vapor antes de que la temperatura alcance e punto de control. Por
lo tanto, la accion de integracion es la causa de que exista un gran sobrepaso de tempera
tura, como se ilustra en la figura 6-28b y, puesto que ese efecto es altamente indesesble,
(como se puede evitar? )

Una forma de evitar € gran sobrepaso que ocasiona € regjuste excesivo es man-
tener e controlador en manual hasta que la temperatura llegue a punto de control, y
cambiarlo entonces a automéatico. En este caso la vélvula de vapor se mantiene comple-
tamente abierta mediante €l gjuste manual de la salida del controlador a 15 psig, con
lo cud se garantiza que la vdvula de control se comenzard a cerrar tan pronto como €
controlador se cambia a autdmético. Una segunda dternativa es instdar un limitador de
la sdida del controlador para evitar que llegue a valores més dla del rango de la vdlvula
de control, es decir, ariba de 15 psig o abgo de 3 psig, pero, jes que esto funciona? Para
responder esta pregunta se divide e diagrama de bloques del controlador en sus respectivas
pates. La funcién de transferencia del controlador Pl se expresa mediante

1
MGs) = Kc[ + *]E(.s)
" (677
= K.E(s) + M(s) TN MR
donde:

’

M) = 1k EGs)
TS

15— *
R(s)mE(s) K, T . _l Ms) -

- +
‘ | .
ﬁS) M (s) : /
1

s

+

Figura 6-29a. La implantadion directa:de un conrolador Pl es dificit ce limitar.
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R(S) E(s)- Pt N\ R Mys)
C
N * ST 3—J . Retroalimentacion
C(s) M;(s) - para reajuste
) r,stl

*Limitador de la sefial absoluta

Figura 6-296. “La implantacién dél feajusts por rétfoalimeéntacién de un controlador PI es fédil de
limitar.

&

En la figua 6.29a < iludra una, construccién dretta con bese en eda funcién de trans
ferencia, :en diagrama de bloques. En-¢l diagrama se muestra por qué. a instaar un
limitador ala salida del controlador no se evita e problema de exceso: la sdlida de la
acdén de interacdon, M(s), an < ird més allj de las limites de la sdida dd controlador
y casxa d excen. En dres pdadryas paa evita d exoso, € dée limitar de dguma
menga la sdida de la aodén de integraddn; en los contrdladores andGgioos NeUMAicos 'y
electrénicos se logra esta limitacién dé una-manera Mmuy ingeniosa: primero, a partir de
la definicion de M,(s), se tiene

T,JM,(S) = KE() o (6-78)

Al resolver para KcE(s), de la ‘ecuacion (6 I, se tiene NS

KE®) = “ M) M, (679

De combinar las ecuaciones (6-78) y ('6-7:9)} ¥ re,ordenar, resulta

Mys) = [m ‘+ 1] M(s) (6-0)

Eda condrucddn paa la aoddn de inteyraddn s rgresata en d dagrama de bloogues
de la figua 6298, en d oud = puede observar que s d limitador s coloca como
muestra, M((s) e limita autométicamente: Esto se:debe:a que.M(s) Sempre eda en re
tado respedto a M(s), con una.ganancia.de 1 .0.y una condante de tiempo gudadle 7
por 10 tanto, nunca esaré fuera dd rango a que e limita: M(s). Eniotras pelebres 9 M(s)
alcanza uno de sus:limites, M(s) Se acercaré 4 ese limite, es. decir, 15 psig; entonces,

en d momato en que d aror sevuelve negativo, la slida dd conrdador s heoe

m(t) = 5+Ke(r)<15p51gyaque e(t) <0
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Esto es, la sdida del controlador llega fuera del limite y cierra la vévula de control, jen
e ingtante en que la variable controlada pasa por el: punto de control!

Se obsava que en edtado estable @ error debe ser cero, ya que

M= M, .=M,+ K(.e e =

Y, por lo tanto, no debe existir desviacion.

El limitador que se muestra en la figura 6-2913 se conoce agunas veces como “con-
mutador por lotes’ (“‘batch switch’’) porque en los procesos por lotes se presentan Situa-
ciones de exceso con suficiente frecuencia como para judtificar € gasto extra por e
limitador. Actualmente, en los controladores que se condruyen con  microprocesadores,
e limitador es una caracteristica de control estindar.

La edructura de ‘‘retroalimentacién de reguste? de la figura 6-29b tiene la ventgja
que proporciona, de una manera muy limpia y directa, la eliminacidn del reguste exces-
vo en los sitemas de control por superposwlon y en cascada. En las secciones en que se
cubren tales tOpicos se hard mencion a edto.. )

6;6. RESUMEN

El control por retroalimentacion es la estrategia basica del control de procesos industria
les. En este capitulo se presentaron métodos para determinar la respuesta linedizada de
un circuito de control por retrodimentacion y sus limites de estabilidad; también se pre-
sentaron varias técnicas para gustar lps controladores con retroalimentacion y s gbordd
d prodema dd regude excedvo y la menga de prevenilo en drautos Smples

Heda d momato s expuseon dos métodos para adizar la edablided de un ar-
aito de contrd, la prueba de Routh y la subditudon diredta, &8 como un méodo para
medir la dnamica dd proceso; la prudba de excddn. En d capitulo Sguiete £ edudaan
dos méodos dédoos para andizar les reuedtas dd draito de cotrd: ‘d lugar de rafz
y la regueta en frecuencig tambitn se presatarda un méodo més dicaz para la ideniifi-
caddn od prooeso; la prugba de puso.
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PROBLEMAS

6-1. En d dagrana de blogues de la figura 6-4¢ Se representa un circuito de control
con retrodimentacion; en e proceso se puede representar con dos retardos en serie;

G(s) = +
L@ s + 1D

donde la ganancia del proceso es K = 0.50%/ % y las constantes de tiempo son

7, = 1 min

Ty = 0.5mln
El controlador es un controlador proporcional: G,(s) = K,

a) Se debe obtener la funcion de transferencia de circuito cerrado y la ecuacion
caracteristica del  circuito.

b) ;Para qué valores de la ganancia del controlador, la respuesta del circuito a un
cambio es‘c;gn en e, punto de control €s Sobreamortiguada, criticamente amor-
tiguada y subamortiguada? ;Se puede hacer que € circuito sea inestable?
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6-2.

6-3.

6-5.

DISENO DE SISTEMAS DE CONTROL POR RETROALIMENTACION

¢) Se debe determinar la respuesta del circuito cerrado a un cambio esxcddn en
el punto de control para K. = 0.16, 0.25 y 0.:50.

Resolver @ problema. 6-1 para una funcién de transferencia (

60 -5 %

Gis) = —————— &
O 0 + 0 %

Las funciones de transferencxa como esta, son tipicas en los procesos que constan

de dos retardos en paralelo con accion opuesta El controlador es un controlador

proporcional, como en € problema 6-1.

En d diagrama de bloques de la figura -4 Se representa un circuito de control
por ‘retroalimentacién; € proceso se ‘puedé representar mediante un retardo de pri-
mer orden y el controlador es proporcional-integral (Piy:"

LA ¢
¢ s 01

l + . . = .
G(.s) <1 +~—) R S
v [ T .
; . -

Sin detrimento de la generalldad la constante de tiempo del proceso 7 = 1y la
ganancia del proceso K =

a) Se debe exribir la funcién-de transferencia de circuito cerrado y la ecuacion
caracteristica del  circuito.

b) (Existe una ganancia Ultima para este circuito? -

C) Se debe determinar la respuesta de circuitor cerrado.a.un cambio de-escalén en
el punto de control para r, = 7, conforme la ganancia del controlador varia de
cero a infinito.

Se tiene @ circuito de control con retroalimentacion del problema 6-1 y un contro-
lador  puramente  integral

K,
N

GJs) =

a) Se debe determinar la ganancia Ultima del controlador por la prueba de Routh.

b) Se debe recdcular la gananma Ultima del controlador para 7, = 0.10 y 72 =2
¢Los resultados son los qﬁe s egperaban?

¢) Se deben verificar las ganancies Ultimas que se cdculaon en las pates a) y b),
mediante & méodd de substitucion directa, y determlnar Ia frecuenua Uitima
de osilacion del  circuito. ’ :

fi-

Para el circuito de. control con retroahmentaaén del probl ma61 y- un controlador
proporcional-integral u
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6-6.

6-7.

6-8.

Gs) = K‘.(l + i)
s

a) Se debe determinar la ganancia (ltima del circuito KK, y la frecuencia Ultima
de oscilacion como funciones del tiempo de integracion 7.

h) Se debe determinar la respuesta de circuito cerrado a un cambio excadn en d
punto de control; € controladér se gusta para IAE minima Se debe utilizar
la figura 6- 18 para determinar los parametros del modelo de primer orden més
tiempo muerto (POMTM) .

) Se repetira la parte b).comel controlador gustado para un sobrepaso del 5 %;
% Utilizaran las férmulas de sintesis del controlador,. ecuaciones (6-67) y 6-76).

Para € circuito de control con retroalimentacion que se representa en la figura 6-4a,
s debe determinar la ganancia Ultima para un controlador proporcional, mediante
la prueba de Routh, asi como cada una de las siguientes funciones.de transferencia
del proceso;

i

|

1.G6) = Gy

b. ds) = Z;':l“‘"{;g

¢ 00 = Gev has 1+_ Is + 1)

i. G0 = 53 (1?(;:: 11))(5 + 1)

e. G(s) = (3s + 1)0.2s }+ O.1s + 1)
LG6) = 32-131

Cabe anotar que la parte f) es una aproximacion de primer orden més tiempo muer-
to de la parte c), para lo cud se utiliza la regla préctica de la seccion 6-3.

Se debe resolver @ problema 6-6 por medio de la subditucion directa, para deter-

minar la ganancia Ultima del controlador y la frecuencia dltima:-de oscilacion del
circuito.

En d diagrama de bquUeé de la figura 621 = representa un circuito de control
por retrodimentacion; la funcion de transferencia del proceso se expresa por

K
(T8 + I)Tas + 1138 + 1)

Gis) =
/
donde la ganancfza del-proceso es K =25 %/% y las condantes. de tiempo son
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6-9.
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7 =5 min 7, = 0.8 min 73 = 0.2 min

S ddben ddemina los paaneros de gude para la repueda de asantamianto
de un cuarto, mediante e método de la ganancia' Ultima para

a Un oontrdedor proporcond  (P)

b . Un contrdador proporciond-integrd  (F1).

c. Un oontrdador  propordond-integrd-derivaivo  (PID).

% uilizardn los pardmetros de gute que € cdadaon paa elcircuito dd prode
ma 68, a fin de encontrar la respuesta de drauito carado 4 :un carhio exddn
en la perturbacion, U(s) = 1/s.

Nota B etudante puete redlve. ede prodlema medate la inversidn'de la trans
formeda de Laplace 0 la uilizaddn de uno de los programes de Smuladon por computa-
dora que = ligan en d cgpitulo 9. En la soluddn por randormeda de Laplace e requiere
la uilizaddn dd méodo que s expuso en d capitlo 2 peara resdlver raices de palinomics
0 N progama de computedora como d que < liga en d goddce D.

6-10.

6-11.

6- 12.

e tiene d drauito de contral con rerodimentacion de la figura 6-21 y la Sguiente
fundon de tranderenda dd prooeso

Ke™"
(‘Tls + l)(TzS + l)

G(s) =

donde la gananda 0d proceso, les condantes de tiempo y d tiempo muato son
K=1.25%% 7 =lmin 1,=06 min 4 ="0.20 min

* ddben cdada los paandros de gude de pimer oden més tiempo muato
(FOMTM) , peralo cud = uiliza la figura 6- 18, Después = uilizan edos parame-
tros para comparar los parandros de gude de un controlader proporcond-integrd
(A) oon la uilizadon de les sguietes férmulas:

a Repueta de razdn de asatamieio de un aaato
b. IAE minma paa etads de patubedones
¢ |AE minma para etrades dd punto de contrd
d. Sntess dd oorirdadorpaamahq:m)ddE%mmoaThomd purio
de oontrol.
i
Se debe resolver el problema 6-10 para un controlador proporcioenal-integral-
Oaivativo (PID) /’

S ddbe redver d prablema 6- 10 para un contrdlador por Muedtreo de datos (com-
putedord con un tiempo de muestreo T = 010 min. ;



PROBLEMAS 321

6-13.

6-14.

Para € lazo de control del programa 6-10 se deben obtener las formulas de guste
para un controlador industrid PID; e utilizard € procedimiento de sintesis de Dahlin
y se consderardn dos casos:

a No hay tiempo muerto, £, = O.
b. Hay tiempo muerto
Las respuestas se deben verificar con la tabla 6-5.

En este problema se utiliza € programa de computadora que se lista en e gemplo
9-5 para obtener las respuestas a los cambios escalén en e punto de control en la
perturbacion del circuito de control de los problemas 6-10 y 6-11; se deben utilizar
los pardmetros de aguste que se determinaron en los mismos. ;Se puede meorar
el desempefio del control mediante guste por ensayo y error de los pardmetros de
guste? Con ¢ programa se imprime la integrd del error absoluto (IAE), € cua
s puede utilizar para medir e desempefio del contral.

Nota: Ea los problemas sguientes s requiere que e edtudiante aplique los conoci-

mientos que aprendié en 10s capitulos 1 a 6 de este libro.

6- 15. Ahora se considera @ filtro de vacio que se muestra en la figura 6-30; este proceso

es pate de una planta de tratamiento de desperdicios. La mezcla de desechos entra
d filtro con cas 5 % de sdlidos; en @ filtro de vacio se eimina € agua de la mez-
cla, con 1o que queda cerca del 25 % de sdlidos. La capacidad para filtrar la mezcla
en d filtro rotatorio depende del pH de la mezcla que entra d filtro. Una forma
para controlar la humedad en la mezcla que entra d incinerador es afiadir com-
puestos quimicos (cloruro férrico) a la mezcla que entra a proceso, para mantener
e pH que se necesita En la figura 6-30 se iludtra la estructura de control que se
usa dgunas veces, @ rango del transmisor de humedad es de 60 a 95 % .

1

i
1
I
|
I
|
!
I
|
{
I
|

Bomba paré el ! )
cloturo férrico 5— -
Residuos )
N / K : - Filtraje

Figura 6-30. Filtro de vacio para d problema 6-15.
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Los sguientes datos se obtuvieron con una prueba de escadn sobre la sdida
del controlador (MIC70) de +2 mA: i

Tiempo, min Humedad, % Tiempo, min Humedad, %
0 75.0 10.5 70.9
I 75.0 11.5 70.3

15 75.0 13.5 69.3
2.5 75.0 15.5 68.6
3.5 74.9 175 68.0
4.5 74.6 19.5 67.6
5.5 74.3 21.5 67.4
6.5 73.6 25.5 67.1
7.5 73.0 29.5 67.0
8.5 72.3 335 67.0
9.5 71.6

Cuando la entrada de humedad & filtro se camhié en 2 % , se obtuvieron los
sguientes  datos. ,

Tiempo, min Humedad, % Tiempo, min Humedad, %
0 75 1 75.9
! 75 12 76.1
2 75 13 76.2
3 75 1 4 76.3
4 75.0 15 76.4
5 75.0 17 76.6
6 75.1 19 76.7
7 75.3 21 76.8
8 75.4 25 76.9
9 75.6 29 77.0
10 75.7 33 77.0

a) Se debe dibujar € diagrama de blogues del circuito de control para la humedad; se
incluiran  las  posibles  perturbaciones.

b) Se aproximaran las funciones de transferencia mediante model os de primer
orden mas tiempo muerto y se determinaran los pardmetros de los modelos; en-
tonces se redibujara € diagrama de bloques para mostrar la funcién de transfe-
rencia de cada blogue, para lo cud se utiliza é méodo de caculo 3. I

C) Se debe expresar una idea sobre la capacidad para controlar la humedad a#a
sdida; ademds, s debe indicar la accion del  controlador.

d) Se obtendrd la ganancia de un controlador proporciona para respuesta de IAE
minima. Se deberd cdcular la desviacion para un cambio del 1% en la humedad
de entrada
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€) Se debe obtener la ganancia Ultima y € periodo Ultimo para edte circuito de
control. El término de tiempo muerto se puede aproximar mediante una aproxi-
macion de Padé de primer orden, como se expresa en la ecuacion (6.29).

5 Se debe gustar un controlador Pl para una respuesta de razon de asentamiento de
un cuarto.

6-16. Ahora se conddera € ahsorbedor que aparece en la figura 6-3 1. Al absorbedor entra
un flujo de gas cuya composicion es de90 mol % de aire y 10 mol % de amoniaco
(NH;). Antes de arrojar este gas a la atmdsfera es necesario remover la mayor parte
de NH; dd mismo, lo cud se puede hacer mediante absorcion en agua. La con-
centracion de NH3 en e vapor que sale no debe sobrepasar los 200 ppm; e absor-
bedor se disefié de manera que € vapor de sdida tenga una concentracion de 50 ppm

de NH;. Durate @ disefio se hicieron varias smulaciones dindmicas, de dlas se ‘

obtuvieron los siguientes  datos. < = A y_ Nl o 5
Ax TN e D
' - [ N (:/y}
Respuesta a un cambio escaléon en el caudal de agua que llega al absorbedor. 2! 1
Fe
- Concentracion de NH; a
Tiempo, s. Caudal de agua, gpm la salida, ppm
0 250 ; \ 50 x [
0 250 v afr, )50 A
0 200 “r 2(6]’ /50 )
1 0 200 "‘bl \» 50 ‘ \,EZ
20 200 4 ~ = — (50 -
30 200 50.12 - \
40 200 " 50.30 _ ?7 tf\:.} —SO/
50 a0 £ 9o 6327 se0 = OO0
60 200 s, S0TT g ~0)
70 200 f . 778,747 056090 7 © f17N
80 2 00 -7 51.05 N
9 0 200 51.20 50,5
100 200 51.26 .
110 200 "51.35 475 sew
120 200 51.4%
130 200 51.55 ,
140 200 51.63 e -
160 200 51.70 OKS'): NE
180 200 51.76 - ”’C 4]
200 200 51.77 SRS
220 200 51.77

a) Se ha de diseflar e circuito de control para mantener la concentracion de NHj
a la sida en un riunto de control de 50 ppm y dibujar € diagrama de instru-
mentos para € circlito. En € mercado se cuenta con agunos instrumentos que
se pueden utilizar para tal proposito. Existe un sensor y transmisor de concentra-
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Aire, NH3
H;0

Aire, NH3

H,0
NH;

Figura 631. Absorbedor para € problema 6-16.

cién electrénico con calibracion de 0-200 ppm, € cual tiene un retardo de
tiempo despreciable. También se cuenta con una vévula accionada por are que,
abierta completamente y con la caida de presion de 10 psi de que dispone, per-

mite €l paso de 500 gpm; la congtante de tiempo del actuador de la vavula es

de 5 s Paa completar € disefio se pueden requerir més instrumentos, por lo
que e invita d estudiante a utilizar cualquier cosa que se necesite. Se debe es

pecificar la accion de la vélvula de control y del controlador.

Se debe dibujar € diagrama de bloques de circuito cerrado y obtener la funcidn
de tranferencia de cada blogue. La respuesta del absorbedor se aproxima con
un modelo de primer orden més tiempo muerto, con e método de cdculo 3.
Se debe obtener la ganancia y € perfodo Ultimos del circuito. El tiempo muerto
del sistema se puede aproximar con una aproximacion de Padé de primer or-
den, ecuacion (6-29).

¢) Se debe gustar un controlador proporcional para una respuesta de razon de asen-
tamiento de un cuarto y obtener la desviacion cuando se cambia € punto de
control a 60 ppm.
d) Repetir la pate ¢) para un controlador PID.
Tiempo, min. T, °F Tiempo, min. T{t), °F
0 425 55 436.6
0.5 425 6.0 4376
1.0 425 7.0 439.4
20 425 8.0 . 4407
2.5 426.4 9.0 441.7
3.0 4285 10.0 4425
3.5 430.6 11.0 443.0
4.0 4324 120 4435
4.5 434.0 14.0 4441
5.0 4353 16.0 4445
19.0 445.0
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T Gasas del horno

AN

Aire . ~—~ \
=g el o

23

MO

Combustible P

Figura 6-32. Horno para € problema 6-17.

6-17. En este problema se considera el horno mostrado en la figura 6-32, e cual se utiliza
para cdentar e aire que Se suministra @ un regenerador catalitico. El transmisor de
temperatura se caibra a 300-S00°F. Para un cambio escdon del 5 % en la sdida
del controlador se obtuvieron los siguientes datos de respuesta

a) Se debe especificar la accion del  controlador.

b) Dibujar & diagrana de bloques completo con la especificacion de unidades para
cada sfid desdehacia cada blogue Se tiene que identifica a cada bloque.

C) Se deben adecuar los datos del proceso mediante un modelo de primer orden
més tiempo muerto con e método de caculo 3; dibujar también € diagrama
de blogues donde s ilustre 1a funcidn de transferencia de cada bloque.

d) Ajustar € controlador proporciona, para una respuesta de razén de asenta
miento de un cuarto y obtener la desviacion para un cambio escaldén de + 5 °F
en e punto de control. o ,

e) Se debe gustar un controlador PI, con &l método de sintesis de un controlador,
paa un sobrepaso Fel 5% .

6-18. El tanque de amacenamiento de la figura 6-33 se utiliza para suministrar a dos
procesos un gas con peso molecular de 50. En e primer proceso e recibe un flujo
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6-19.

DISENO DE SISTEMAS DE CONTROL POR RETROALIMENTACION

(PIC Ly B
w ups(t)

Pty T / Poit) Pi(t)
vpi(t) k up(t)

Figura 6-33. Tanque de dmacenamiento paa € problema 6-18.

nome de 500 sfm y e opera con uma preson de 30 psig; mietres e en d =

gundo = opga con una presion de 15 psg B ges que llega d tanque de dmecea

mieto lo propordona un prooceso en d que £ opga a D pag, ¥y € avia d tangue
a una razon de 1500 sfim; la capedided ddl tanoue es de 550,000 pies® y opaa a
45 pdg y 350°F. Se puede syponer que d tranmisr de presion reponde indanta:
neemate con uma cdibraddn de 0100 psg.

a) S deben dmadiona les tres vAwdas con umna Sorecgpedded de 50%. Paa
todes las vivuas s puede uilizar d fador G = 09 (Masoneilan).

by S dde dbya corpeo d degam de Hogues dd 9¢ema S puaden cons-
Ogar como patuedones Pi(f), Pa(f), Py(1), vpa(t) Yy d punio de contrd dd
controlador. La condante de tiempo de la vélvula de cord de preddn es de
S x|

¢) ¢Se puede vaver inedeble d drauto de retrodimentadon? En ceso dirmetivo,
(cudl e u gaenda Utime?

d) 9 = utliza un contrdlador propordonal con una: ganendia de 50 % /% , geudl
6s la desviaddn que = tiene con n carbio de +5 ps en d punto de contral?

Ahora £ conddaa d Sgama de resoddn quimica que se muestra en la figura 6-34.
Dentro de los tubos de reaccion tiene lugar ‘la reaccion catalitica exotérmica
A + E- C+ D. H reector = atfria con una comeate de aodate que fluye a través
dd cauillo dd reector; en cuarto d aodte sde dd reectar, e le evia a un havidor,
donce = le enfria mediante la producdon de vepor a bga presién. La temperaura
en d reedtor s contrdla mediante @ mengo dd flujo que no pesa por el havidor.
S conooen les Sguientes condidones del  prooeso:

Tempaaua de dsso dd reector en d puto de meddan 275°F

Huo de adte que puece entregar la bomba 400 gom, (condarte) |
Vidlvula de conrd de tampadura cada de presdn en les conddones de dsso:
15 s

Huo a lss conddones de dssio 200 gom

Rango dd traamisx de tampaaua 100—400°F

Densidad del aceite: 55 Ibm/pies®
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AE Vapor de baja presién
) _ ———iti uc
AHAF , —/ \Jo 10
A KD T "
1 iU 4 !
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Ak O A
2120017
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Figura 6-34. Reactor quimico para € problema 6-19.

Prueba a circuito ahierto: a un decremento de 5% en la posicion de la vélvula co-
rresponde un cambio de temperatura de —3°F, después de un lgpso muy largo.

Prugba de circuito cerrado: con una ganancia del controlador de 7 mA/mA, d cir-
cuito de temperatura empieza a oscilar con una amplitud congtante y un periodo
de 15 min.

a) La vévula de control de temperatura se debe dimensionar con una sobrecapacidad
del 100%. ;Cudles son las acciones de la vélvula y € controlador que se reco-
miendan para € circuito de temperatura?

b) S la caida de preson a través de los tubos del hervidor varfa con € cuadrado
de flujo, y la vévula es de porcentge igud con un pardmetro de guste en ran-
go de 50, ¢cudl es d flujo a través de la vavula cuando se abre completamente?,
(cudl es laposicion de la vélvula en las condiciones de disefio?

¢) Se debe dibujar @ diagrama generd de bloques para @ circuito de temperatura

d) Se debe cdcular la ganancia del proceso, a las condiciones de disefio, incluyendo
la vdvula de control y € transmisor de temperatura

€) Cdcular los parametros de guste de un controlador PID para la respuesta de
asentamiento de un cuarto. Se deben escribir los pardmetros como banda pro-
porcional, repeticionesminuto 'y minutos.

H Se debe gustar un controlador proporcional para una respuesta de asentamiento

de un cuarto y calcular la desviacion para un cambio escadn en € punto de
control de —10%F.

6-20. Ahora se considerara € sistema de control tipico para € evaporador de doble efec-
to que se iludra en la figura 6-35, estos sistemas de evaporacion se caracterizan
por su dinamica lenta. La concentracion que resulta del efecto find se controla me-
diante € control del ascenso del punto de ebullicion (APE) (BPR por sus Sglas
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vapores

vapores

Alimentacion—

Solucién
concentrada

YCondensado |Condensado

Figura 635 Evaporador para @ problema 6-20.
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BPR°F 230 =
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Figura 6-36. Curva de respuesta del problema 620 paa un cambio exddn en la sdida del con
trolador.
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en inglés); es decir, a mantener el APE a un cierto valor, la concentracién ala
dida ® matime d vdor que £ dea Mientras més dta es la concentracion del
soluto mas alto es el APE. El APE se controla mediante el manejo del vapor que
entra a primer efecto.

Se dispone de datos de la prueba escalén. En la figura 6-36 se ilustra la res-
puesta de la APE a un cambio de 2.5 |bm/ pies3, en la densidad de la solucion
gue entraa primer efecto. En lafigura 6-37 se muestra la respuesta del APE para
un cambio de +2 psig en la salida del controlador.

El rango del transmisor de APE es de 150-250°F, y la constante de tiempo
de5s.

a) S debe dbuar d diagama de bloques completo, con la funcion de transferen-
cia de cada blogque.

b) Con base en los datos que se proporcionan, ;cud eslaaccion delavévulade
control en caso de falla?, ;cuél es la accion correcta del controlador?

¢) S debe gusar un controlador proporciond paa una respueta de razon de asen
tamento de un cuato y cdeular la desviacion cuando la denddad de la solucion
que entra cambia en +2 Ibm/pies>.

d) Mediante el método de sintesis del controlador, se debe gjustar un controlador
Pl para un sobrepaso del 5% .

250~
ad
245

240
235~
BPR,°F

230

225+

220~

215 | 1 i | | 1 1 { 3) J
0 100 200 300 400 500 600 700 800 * 1000
Tiempo, seg

Figura 6-37. Curva de respueta del problema 6-20 paa un cambio exdon en la sdida dd con-
trolador .
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Figura 6-38. Reactor para € problema 6-21.

P=15 psia

6-2 1. La temperatura en un tanque de reaccion quimica exotérmica con agitacién continua
se controla mediante la manipulacion de la cantidad de agua para enfriamiento que
pasa por € serpentin, tal como se ilustra en la figura 6-38.
Las condiciones de disefio del proceso son las siguientes:

Temperatura del reactor: 210°F

Razon de agua para enfriamiento: 350 gal/min

Caida de preson en d serpentini 10 ps

Rango de temperatura del transmisor: 180-230°F

Caracteridticas de la vévula de porcentge iguad, con un pardmetro de gude de
rangos de 50; se requiere are para cerra.

Se redizaron las dguientes pruebas en d sigema

Sensihilidad de circuito abierto: con un incremento de 10 gal/min en la razén de
entrada de agua se obtiene una caida de temperatura de 3 °F, después de un lgpso
largo.

Prueba de circuito cerrado: con una ganancia del controlador de 5, la temperatura
oscila con amplitud constante y periodo de 12 min.

a) Se debe determinar € coeficiente de la vavula, Cy, para un factor de sobreca-
pacidad de 2.

b) Dibujar € diagrama de blogues para € lazo de control y determinar la ganancia
totd del proceso; se deben incluir e controlador y la védlvula de control.
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6-22.

Combustible Hoarno de )
combustién Camara Transportador
/l de aire

Aire para g z .

c

) Se deben cdcular los pardmetros para gjustar un controlador PID a una respues
ta de razon de asentamiento de un cuarto; se deben expresar como banda pro-
porcional, repeticionesminuto y minutos de derivacion. ;Cudl es la accion que
% requiere del  controlador?

Ahora se conddera € proceso que se muestra en la figura 6-39, para sacar granu-
lado de fosfato. La mezcla de granulado y agua se dimenta a la cama del secador
mediante una banda aimentadora; en la cama se seca € granulado mediante & con-
tacto directo con gases en combustion. Del secador se lleva € granulado a un silo para
U amacenamiento; es muy importante e control de la humedad del granulado
que sde dd secador; S @ granulado esta muy seco se puede quebrar y pulverizar, de
lo cual resultarfa una perdida de materid; s estd muy himedo, se formarian terro-
nes en d slo.

Para controlar la humedad del granulado se propone regular la velocidad de
la banda de aimentacion, como se muestra en la figura 6-39. La velocidad del di-
mentador es directamente proporciond a su sefid de entrada La humedad del gra-
nulado que entra es generdlmente del 14%, y en € secador se reduce d 3 % . El
rango del transmisor es de 1-6 % de humedad. Una perturbacion importante en este
proceso es la humedad de granulado de entrada

a) Se debe dibujar @ diagrama de blogques completo del circuito de control, con
la iludrecion de todas las unidades. Se deben incluir las perturbaciones.

b) En lafigura 6-40 s ilustra la respuesta de la humedad de sdida a un incremento
de 1 mA en la sdida del controlador; en la figura 6-41 se muestra la respuesta de

‘ L.D.Fan  Lecho

Alimentador T
— (0 N

Escape

ombustion

Figura 6-39. Secador para € problema 622
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Figura 6-40. Curva de respuesta del problema 6-22 paa un cambio escalén en la sdida del con-
trolador.

la humedad de salida a un incremento del 2% en la humedad de entrada.
S dde heoxr una grodiimadon a cada auva de prooceso, mediate un moddo
de pimer aden més tiempo muato, y redbya d dagama a boques oon les
fundones de trandfaenda de estos moddos de graximedion. Se debe uilizar d
méodo de cdado 2

¢) Se debe dgeminar d guge de un contrdador PID para repueta de ICE minima
a la enrada de dduthios La gananda dd contrdador e debe expresr en barr
da propordond. ;Cuédl es la aodon edecueda dd  controledor?

d) Se daoe deaminar la ganenda Utima y d paiodo dtimo dd lazo, mediate la
uilizadon de una graximedon Padé de primer orden para d tiempo muato.

e) S lahumated dd gandado a la entrada desdee en in 2 %, jcudl es d nueo
vdor de edado edadonaio de la humeded a la ide? Se aypore que d contro-
ledor es propordond con gude para repuedta de razdn de esntamianto de
auato, con bee a la infomeddn que ¢ ddiene en la partg(d). 7

) (Cuél esla sdida dd conrdador que < requiere (En mA) paa evitar la desvia-
cién a casa ok la patubeddn de la pate (e)?

Nota: En los dguentes prodames £ ragige que d edudante dabore d moddo
0d prooso a patir de los prindpics béscos Edtos problames son més adecuados para
proyedos de fin de cud que paa taes regulaes

6-23. Ahoa = uiliza d cdentador dédrico que = ilusra en la figura 642 En uma “te’
se unen dos corrientes .de liquido con razén de masa variable, F (0 y Fg(®, Y
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Figura 6-41. Curva de respuesta del problema 6-22, para un cambio escadn en la humedad de
entrada.

que pasan a través del calentador en donde se mezclan completamente y se caientan
a la temperatura 7(r). La temperatura de sdida se controla mediante & mangjo de la
corriente que pasa por una bobina eléctrica. La fraccion de masa del componente
B en la sdida también se controla mediante € mango del flujo'de entrada de la
corriente B. Se conoce la siguiente informacion:

1. La caida de preson a través de las vévulas se puede suponer congante, de
manera que € flujo a través de las vévulas se expresa por

Fat) = Kqyvpit)  Fg(t) = Kia vpal)

Cada una de las dos corrientes es pura en componente 4 0 B, respectivamente.
2. La manera mas facil de controlar la composicion en la sdida, la fraccion de
masa de B, es medir la conductividad eléctrica de la corriente que sde. La con-

ductivided de la corriente es inversamente proporciona a la fraccion de masa,
xg, €s decir 7]

conductividad = —
XB
donde o es una constante, mho-fraccién & masa/m.
El rango del transmisor de conductividad es de C; a Cy mho/m.
3. El cdentador sempre esta lleno de liquido. En todo momento € caudd de sdida
es igud d de entrada
4. La capacidad cdorifica y la densidad son constantes.
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Caja de
conexibn  fmmmmm———— ﬁh
eléctrica w

Figura 6-42. Calentador eléctrico para € problema 6-23.

5. Se puede suponer que e cdor que s trandfiere, ¢, es directamente proporcional
a la salida del controlador. Para una salida de 4 mA, ¢ = 0; para 20 mA,
4 = Gmgx-

6. El cdentador esta bien adado.
7. Las perturbaciones de este sistema son wpi(®), Z'(f) y Tp(0).

Se debe hacer lo Sguiente:

a) Obtener la accion del controlador de conductivided, s se supone que la vavula
de control es de aire para abrir. También se debe obtener la accién del contro-
lador de temperatura

b) Deducir, a partir de los principios bdsicos, € sistema de ecuaciones con que
se describe a circuito de control de la composicion (conductividad);

) Linedizar las ecuaciones de la parte (6) y dibujar completo e diagrama de blo-
ques de lazo de conductividad; se debe anotar la funcion de transferencia de
cada blogue

d) Deducir, a partir de los principios basicos, € sstema de ecuaciones con que
s describe d circuito de control de temperatura.

€) Linedizar las ecuaciones de la pate (d) y dibujar el diagrama de blogues com-
pleto para € circuito de temperatura; se debe mostrar la funcién de transferencia
de cada blogue

) Escribir la ecuacion caracterigtica de cada lazo de control. ;Se puede hacer ines-
table d lazo mediante & incremento de la ganancia del controlador’> Se debe
hacer una exposicion breve a respecto.
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Figura 643 Reactores en saie paa € problema 6-24.

6-24. Ahora s debe consderar € Sdema que se muesira en la figura 6-43. En cada uno
de los dos tanques tiene lugar la reaccion A — E y la razon de reaccion se expresa con

donde

k es d ocodidente de la razon de reaodon, min—!
Ib mol

gal
En ege prooso las patubadones son ¢,(f) y Cy.(r). La concatraddn que e
sundo reectar € controla mediante d mango de la coriente de A pua e llega
a primer reactor. La densidad de esta corriente es p, en |b mol/gal.

En d pimer resctor d nivd es condante, ya que la cormiente de sdida s foma
por deshorde Se puede apone e d nivd en d ssgundo reedar tarhién es cons
tante (contrd pafecto de nivd) y, por tato, & ignora @ drclito de contral de
nivd. La tempadua en cada reedor £ puede Sponer condarte

C,® es la concentradion,

DATOS

Volumen de los reactores, gd: ¥; =500 ¥, = 500
Coeficientes de la tasa de reaccion, min~': k; = 0.25 &,
Propiedades de la corriente A p, = 2.0 1b mol/gal MW,i

0.50
25
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Condiciones de disefio: ¢,; = 0.8 Ib mol/gal; g; = 50 gal/min; g4 = 50 gal/min.
Vavula de control: AP = 10 psi (constante). Caracteristicas lineales.

El transmisor de concentracion tiene un rango de 0.05-0.5 1b mol/gal. Ladinamica
de ese transmisor e puede representar con un retardo de segundo orden cuyas cons
tantes son 0.5 min y 0.25 min.

a) Se debe dimensionar |a valvulade control para manejar un caudal del doble de
la raz6n nominal.

b) Se debe deducir, a partir de los principios basicos, el sistema de ecuaciones con
gue se describe €l circuito de control de composicion. Se deben exponer todas
las suposiciones que se hacen durante la deduccion.

¢) Se han delinealizar las ecuaciones de la parte (b) y dibujar completo el diagrama
de bloques del circuito de control de composicidn. Se deben anotar los valores
numéicos y las unidades de todes las ganancias y condantes de tiempo, excepto
los del controlador.

d) Se deben obtener las funciones de transferencia de circuito cerrado:

Cayo Caytn) Cays)
A a8 SAd

; ;
C:‘cgl(.\') Qi) CA,-L\)

€) Se debe determinar la ganancia y frecuencia Ultimas del circuito de control y
los parameros de un controlador PID que s gusta para una respueda de razon
de asentamiento de un cuarto.

6-25. Ahora se considera el proceso que se muestra en la figura 6-44. En el primer tan-
que se mezclan y calientan las corrientesq;(¥) y g,(f). El medio de calefaccion fluye
a unarazén tan alta que el cambio de temperatura entre la entrada y la salida no
es ggnifictivo y, por lo tato, la razon de tranferencia de cdor s puede describir
mediante UA[T.(¢) — T5(¢)]. También se puede suponer que el caudal de entrada
es igud d de «ida (totd) y que las densdades y capacidades cdorificas de todas
las corrientes son funciones que no dependen demasiado de la temperatura o de
lacomposicién. s

El caudd que sde dd primer tanque entra d segundo tanque, donde se cdienta
nuevamente, en esta ocasion mediante condensacion de vapor. La energia que gana
el liquido que se procesa esigual ala que pierde el vapor que se condensay, por
lo tanto, larazén de transferencia de calor se puede describir con wy(t)hy,, donde
w,(t) eslarazon de flujo de masa de vapor y hg, es el calor latente de la vaporiza-
cion. Si se supone que la caida de presion en lavélvula de vapor es constante, el
flujo através de esta valvula se puede describir como w,(t) = K,vp(?); la constan-
te de tiempo de dicha vévula es 7,

El rango del transmisor de temperatura esT; — Ty, con una constante de tiem-
p° T
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Figura 644, T'é'ﬁqu&s en sarie paa el problema 6-25.
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S se supone que Ias pérdldas de cdor en ambos tanques N degredadles y
que |as perturbaciones impertantes son 7y(#), Ty(1), T.() y Ta T{* (1), se debe obte-
ner d diagrama de blogues completo para @ dirauito de oontrd Oe temparaura ad
COMO Su ecuacion caracterfstica. En cada blogue se debe anotar la funcién de

ttansferenéia corréspondiente. -

Tl(t); °F
P, (), psig

Ty(t), °F
. Ps(t), psig

Figura 6-45. Cdentador dé-aceite'para € problema 6-26.
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6-26.

6-27.
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Ahora se consdera € proceso que se muedtra en la figura 6-45. El fluido en proce
0 que entra d tanque es un aceite con densidad de 53 Ibm/pie?, capacidad calori-
fica de 0.45 Bw/lbm-°F y temperatura de entrada de 70°F. El aceite s€'debe calentar
a 200°F, mediante vapor que se suministra a 115 psig. :En € tanque se mantiene
la presion a 40 psia, encima del nivel del aceite, mediante una capa de gas inerte,
N,.

Se puede suponer que e adamiento dd fanque es bueno.; que las propiedades
fiscas ddl aceite no son funciones que dependan demasiado de la temperatura; que
la mezcla del liquido es buena, v que € nivel esta por arriba del serpentin de cde-
faccion. También se conocen los siguientes datos.

= 45 psig; P = 15 psig
h del lado del vapor = 1500 Btu/h-pies>-°
h, en @ lado del aceite = 150 Btu/h-pies’- °F
Area de |a superficie calefactora = 127.5 pies?
Serpentin calefactor: % pulg DE, tubos 20 BWG, 974 pies linedes y con espe-
sor de pared 0.035 pulg.
Densidad del tubo = 500 lbm/pies®
C, del tubo = 0. 12 Btu/lbm—"F
Diametro del tanque: 3 pm ~
Transmisor de nivel: Rango - 10 pies

’

) Constante de tiempo: 0.01 min
Transmisor  de  temperatura: o v Rango: 100-300°F

_CénStante de tlempo 05 mm

o

a) Las vdlvulas 1y 2 e dimensionardn con un fagtor. de sobrecapaﬁidad_ del 50% ;
¢ flujo nomina de aceite es de 100 gpm. La vévula 3, de vapor, ¢ dimensio-
nara con un factor de sobrecapacidad del 50; se puede suponer que la caida de
preson a través de esta vdlvula es constante.

d) Se debe daborar € diagrama completo de blogues para € circuito de control
de nivel. Se debe utilizar un contrelador proporcional.

¢) Elaborar € diagrama completo de bloques y obtener la ecuacion caracteristica
del circuito de control de temperatura. Se'debe utilizar un controlador PID y
anotar los valores numéricos ‘de todas Ias gananaas y constantes de tiempo en
las funciones de transferencia. *

Para edte problema se considera € proc&o que & muestra en la flgura 6-46. Se
dispone de la siguiente informacion:

1 La densdad del liquido es constante.

2. Las dos vélvulas de sdida permanecen con una abertura constante, y la presion
de la corriente también es constante.

3. El caudal de la bomba se expresa por LN
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pies®/min

T pies/min

Figura 6-46. Controlador de nivel para el problema 6-27.

qolt) = Kplm () = 41

4. La bomba de vdoddad vaidde tiene una condante de tienpo en la que < rda
ciona € caudal con la sefid de entrada, m(r), de.7, S

5. La vdvda de cotrd es lined y medaite su condante de nerrpo * rdadoma
el caudal con la sefia neumética, de T, 8. La caida de preﬂon através dela
vdlvula-de control es constante.

6. Los didmetros de los tanquesskon D, y Dy v

‘7. Los codfidertes de las vélvulas‘eon Cy, ;'Cpy Y Cps

8. H rango del lransmsor derlvd es Ahy Iacmstatedeﬂerrm €s Oeredidde

q) Sedebecitener d dagarade ‘blogues ocon I&funonesdetrae‘eremaoo—
rrespondientes, para este sistema de control Las perturbaciones son g;()y
my(). b

b) Se dde eihir la ecuaci6ncaratierfstica del drauito a contral de nivel y deter-
mirer la ganenda y paiodo Utimos en funcién de los pardmetros 0d Sdama

6-28. Ahora 2 conddera @ proceso que aaaeoe en la figyra 6-47. En ede procen =
eviquece un ges de dessdho oon ges eturd para U utilizacién c0mo combustible en
N horno-pequefio..El ges eviqueddo debe tener. un deto valor de ceefaodon
a fin de poder uilizalo como combugible por tanto, para la edrategia de control
£ necesita medir d vdor de cdefecdon dd gas que sde dd proceso y mengar
d flyo. dd ges natural.fcon un vetiledor de veodded vaidhle) ocon la findided
de matene d vdor de cdefaodon en d punto de contrdl.
B gas dedesecho se compore de metano (CHy) y dgunos combustibles aon
bgo vdar cddico. La composddn dd ges nadud s puede consdaa condarte
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Gas de desecho
a(t), scfm

Figura 6-47. Esquema para e problema 6-28.

y lo condituyen principamente metano y pequefias cantidades de otros hidrocarbu-
ros. El valor calérico:del gas de desecho enriquecido esta en relacién con la frac-
cion molar del metano, lo cud se expresa mediante la relacion;

hv(t) = c + d x;3(t)
donde:

hv(t) es € vdor calérico
x3 s la fraccion molar de metano -
¢, d son constantes g

El ventilador de velocidad varisble es de naturdeza tal que, a toda velocidad,
fluo es de gamax- Se puede suponer que la relacion entre e flujo. 'y la sefid que
entra a conductor del ventilador es lineal; lﬂa:;constante de, tiempo del conductor
€S 7p.

La abertura de la vélvula de sdida es constante y se puede utilizar una ecuacion
de vélvulas Masoneilan para describir el flLjo através de:esta-vélvula. Para contro-
lar ¢ valor caldrico se utiliza un controlador proporcional-integral. La constante de
tiempo del sensor-transmisor es de 7y min.

La relacion entre la grayedad especxﬁc& del gas ennquecido y la fraccion molar
de metano se establece mediante v

Gh=a+b X3(t)
donde ay b son constantea

[

a) Se deve determinar € dlagrama de bloques oompleto para este sstemadecontrol
en @ mismo se anotaran todas las funciones de transferencia. Las perturbaciones

posibles son ¢1(8), xi(®y x(). RS »
b) Se debe exribir la ecuacién caractérfstica del circuito de retrodimentacion de
control. +

€) Se debe determinar |4 ganancia Ultima y € periodo de oscilacion del circuito
(9 es que existen).



CAPITULO
Disefno clasico-de un
sistema de control
por retroalimentacion

-
i

En ¢ capitulo anterior se inicid & edudio de la estabilidad y € disefio de los sistemas
de control mediante dos técnicas: la prueba de Routh y la subdtitucion directa En este
capitulo se continlla ese estudio y se presentan dos técnicas adiciondes. lugar de rafz y
respuesta en frecuencia El significado y utilizacion de estas técnicas se aborda desde un
punto de vista préctico; finamente, € capitulo se termina con una presentacién de la apli-
cacion de la técnica de respuesta en frecuencia para la identificacion del proceso.
Antes de abordar € estudio de las técnicas de lugar de rafz y respuesta en frecuencia, /

se deben definir agunos términos importan& para tal estudio; con este objeto se considera

e diayana de bloques generd de un ‘circuito cerado que se muestra en la figura 7-1.
Como se vio en € capitulo 6, las funciones de transferencia de circuito cerrado son

gf.). _ G ()G (8)Gp () 7.1
R(s) — 1+ H(E)GA5)G(5)G,,(5) (7-1)
Y
@ _ Gps(s) (72
L 1 + HEGEG(9)G,, ()
la ecuacion caracteristica es
1 + H(s)G(.(s)G,.(s)G,,I(s) =0 (7-3)

La funcién de transferencia de circuito abierto (FTCA) (OLTF por sus siglas en in-
glés) se define como e producto de todas las funciones de transferencia del circuito de
control.
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i s
A

et H(s)

Pl e

’ Figﬁi'af7f11f? Dmgramagencml de circuiio cetrado

FTCA = H(s)G,(5)G,(5)Gy (s) 74
Y, por tato, la ecuedon caadeidica s puede exxibir también como
FTCA = o ., a9
Amra$ pore que les finciones e tf;nsi;;:rencia mdlvxdu;les Se”conocen[l}; que
la FTCA tiene la foma * sgjerte “IW T . ,’ AN
'FTCA; (T,sK+K1)lZ:fTiI 1;(:,1:8)1& I)‘ ,,‘_‘X‘ L

FTCA = K (1 '}'TDS)\
s + I)1s + D + 1)

donde K = K.K,K,; Kr.
Se ddine aomo polos a las reices del denominendor de la FTCA; en ede cao los
polos son — 1/7g, — 1/7,y — 1/r,. Los caos s ddinen como les raices dd numaador

delaFTCA; en este caso - /7p.
Paa geadiza ddes ddindones la FTCA = exxibe como sigué:

FTCA".-" h m ) L%
(s + 1) y

m
K . (T,'s + l)
—-——'Ij} 'n>m
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. a>m (7-6)

donde:
K (4

De la ecuacion (7-6), se observa inmediatamente que |os polos son iguales a — 1/7;,
para j = 1 a n; de manera, semejante, 10s ceros se.expresan con,~ l/r, para. i =1 a
my as-= 0. Estas definiciones Se utilizan frecuentemente en e estudio de las técnicas
de lugar de raiz y respuesta en frecuencia

71: TECNICA DE LUGAR DE RAiZ

El lugar de rafz es una técnica grdfica que consste en graficar las raices de la ecuacion
caracteristica, esto es, los egenvalores, cuando una ganancia o cuaquier otro de los pard
metros del circuito de control cambia. En la gréfica que resulta se puede apreciar de un
vidazo § dguna rafz de la ecuacion caracterfdica cruza @ de imaginario del lado izquierdo
dd plano s d lado derecho, lo cud saria indicacion de dguna poshilidad de inestabilided
en € circuito de control.

A continuacion se presentan varios gemplos de la manera en que s puede dibujar
e lugar de raiz; posteriormente, con base en estos gemplos, se dardn las reglas generales
para la graficacion. Con estos gemplos se logra que se entiendan mejor los efectos de
los diferentes pardmetros del circuito de control sobre la estabilidad del mismo; dichos
efectos ya se presentaron en e capitulo 6 y, por lo tanto, lo que Sigue Sirve también como
repaso para € lector.
| _Ejemplos

Ejemplo 7-1. En € diagrana de bloques de un determinado circuito de control como
e que se muedtra en la figura 7-2, se tiene la siguiente ecuacion caracterfstica para € sistema

K

I+ Gy 06 + 1)=0

-7

K

FICA =+ s + D)

!
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C(s)

Kc

(3s+1)(s+1)

0.5

Figura 7-2. Diagrama de bloques del circuito de control -giemplo 7- 1

Se notard que en esta FTCA existen dos polos, = 1/3y = 1, y que no hay ceros. A partir

de la ecuacion (7-7) se obtiene € siguiente polinomio en §

3x+4s+(I+K)

s

(7-8)

Puesto qiie“este pollnomlo es de segundo orden, tiéne dos raices. S utjliza la férmula
-general para resolver ecuaciones cuadrdticas, obténer las raices, y s desarrolla Ia s1gﬂ1ente

expresion:;

Imaginario

"f‘:i'..'d o

c 1 ; xf‘ J
) o . .
Kc=1 in s
Ko=0 K=+

I \V 7'-',31? | Real

-2 -1 K-=0 2
: ; I R 3
k14 Fon o
K= -1F

Figura 7-3. Diagrama del lugar de raiz para € sistema de la figura 7-2.
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En la ecuacion 7-9 se observa que las raices de la ecuacion, caracteristica dependen del
vaor de K., lo cud equivde a decir que la edtabilidad del circuito de control depende
del guste del controlador por retroaimentacion. Naturamente, en e capitulo 6 se vio
que también éste era @ caso. Los lugares de las rafces se determinan mediante la asigna-
cion de vaores a K,; en la figura 7-3 se muestra la gréfica de las raices o lugar de raiz,

de la cud, d examinarla, se pueden aprender varias cosss

1 El punto més 1mportante es, que este circuito de control particular nunca se vuelve
inestable, no importa qué tan grande se haga e vaor de K. Conforme se incre-
menta & valor de’ KC, Ia respuesta del circuito se hace més osulatona 0 subamot-
t|guada pero  jamas inéstable. Larespuesta subamortiguada se  reconoce porque
las raices de la ecuacion caracteristica se dejan del ge real conforme se incre-
menta K. El hecho de que un circuito de control con una ecuacion ‘pura de se-
gundo orden (0 primer orden) no s Yuelva inestable; se demostr6 también en o
capitulo 6, mediante los métodos de prugba de Routh y de subdtitucion directa

2. Cuendo K, = 0, los lugares dé'rafz sé_ originan ‘en los polos de la FTCA: — 1/3

y —1
3. La cantidad'de lugares de raiz 0 ramas es iguai d nimero de polos de la FTCA,
n=2

4. Conforme se incrementa K., los lugares de raiz tienden a infinito.

Ejemplo 7-2. S ahora se $upone que la combinacion de sensor-transmisor en e gem-
plo anterior tiene una constante de tiempo de 0.5 unidades de tiempo, € diagrama de blo-
ques es € que ¢ muestra en la figura 7-4, y la nueva ecuacion caracterigtica y funcion
de transferencia de circuito abierto son

Ecuacién caracteristica

| K, _
+ (35 + D(s + OS5 +1)

1.55% + 5,g§+4,55+(1+ K,.) =0

. 2 ce,

(3u+1)(a+l)

0.5
1 0.5a+1

Figura 7-4. Diagrama de bloques. del circito de control -gemplo 7-2.
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K.
(Bs:+ DG +:1)0.5s + 1)

FTCA =

con polos: —% =1, -2 n=3 ST p)

ceros: ninguno; m = 0

En este caso la ecuacion caracteristica es un polinomio de tercer orden y, por lo tan-
to, e célculo de las raices no es directo, s debe utilizar d método de Newton que se
esudio en ¢ capftulo 2, 0 e programa de computadora del apéndice D; sin embargo, como
% verd, existe un método més f4cil para trazar e lugar de rafz sin necesidad de cacular

ninguna rafz .
En la figura 75 se muestra @ diagrama de lugar de rafz y,, nuevamente, ‘se pueden

aprender varias cosas de la simple observacion de éste.
) o

‘1. El aspecto més importante es que este sisema de control se puede volver inestar
ble. Con dgunos vaores de K,, en este caso K, = 14, los Iugares de rafz cruzan
e ge imaginario; para valores de K, mayores de 14, lasraices de la ecuacién ca-
racteristica estarén en @ lado derecho del plano s, o ‘que ocasiona que @ sistema

/
K= :
' S '+
2%0—'!20\ ik .
S, (.Gl ST

Kp=20 Kc=|10 Kc=2 K~0
&

4 K13 K12

) KC—-'IA‘ ‘
-2 ¥c=20
. . Kc=oo

Figura 7-5, Diagrama del lugar de raiz para e sistema de la figura 7-4.
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de control sea inestable. ‘El valor de K, con que d lugar de rafz: cruza e e ima
ginario se conoce como ganancia Ultima, K., 10 que da lugar a un: sistema condi-
cionalmente estable, tal como se vio en € capitulo 6. La frecuencia Ultima, e, s
expresa por la ordenada en que la rama cruza € de imaginario. Cuaquier circuito
Cuya ecuacion caractetistica Sea de tercer orden o superior sg¢ puede volver inesta-
ble; los Sstemas puros de primer 0 segundo orden no se vuelven inestables, como
e vio en eb'ejemplo 7-1. Cualquier sistema CON tiempo ‘muerto & puede-volver
inestable, como se verd en este capitulo.

. Con K, = 0, los lugares de raiz tienen su ongen nuevamente, en los polos de la

FTCA — 1/3, =idyi+ 2. '

. Nuevamente, la cantidad de Iugares de rafz es |gud d nlmero de polos de la FTCA,

no= 3. Iy ) ! |

. Finalmente, conforme se incrementa KC, nuevamente los lugares de rajz s apro-

ximan,& infinito. - ‘ "

u
)

Ejemplo 7-3. Ahora se supene que en d circuito.de:control origind, eemplo 7-1, se
utiliza un controlador proporciona-derivativo. En la figura 7-6 se muestra € diagrama
de blogques, la nueva ecuacion caracteristica y la funcion de transferencia de circuito abierto
son de la forma sguiente

Ecuacion caracteristica

K.(1+ 0.25)

1+(3s+1)(s+ 1) =

32 4 (4+ 02K)s+ (1+ K) =
K( + 0.2s)

’ FTCA = (B3s + (s + 1)
con polos: —%, -1 n =2
ceros. — 5; m = |

2 Cis)
Kr(1+0.25) FDOED =

-1 0.5

Figura 7-6. Diagamad: bloques del:circuito de control -gemplo 7-3.
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-Puesto que la ecuacion caracteritica esde segundo orden, sus rafces se determinan me
diante la férmula generd para resolver ecuaciones cuadraticas

Ve 3

-4+ 02K) NEF = 1041( T 0041(1 ’
Fy Ty, ¥ T 03 s — ;

Al darle vdlores a Ky es. posble, obtener el lugar de rafz para este sistema; COMO e mues
tra en la figura 7-7.
AI igud que en los otros gemplos, se pueden agorender varias cosas de este diagrama:
‘ LIS L
1. Este circuito de control nunca se hace inestable, alln mas, conforme se incrementa
K, los lugares de raiz: e dejan dedl ge imaginario y € cireuito.de control se.vuel-
ve mas estable. En efecto, con la accion derivativa se adiciona un término de “‘ade-
lanto” d circuito de control. Mediante la adicion de cudquier término de adelanto
(avance) se *‘afiade’’-estabilidad a los circuitos de control; coh la adicién deun

maginario

Kc=170

Real

Ko=170

Figura 7-7. Diagrama dd lugar de raiz paa el sistema:dé la .figura 7-6.
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término de retardo se “remueve’ Jla estabilidad de lossistemas de control, como
s vio en ¢} gemplo 7-2

2.. Los lugares de raiz tienen su origen en los polos de IaFTCA ~1/3y=11lo
cud es dmilar en los gemplos anteriores.

3. La cantidad de lugares de raiz es igud ad nimero de polos de la FTCA, n = 2.
Este es también e caso en los gemplos anteriores.

4. Conforme se incrementa K,, uno de los lugares de raiz se aproxima d cero de
laFTCA, — 5, y los otros se aproximan a menos infinito.

Reglas para graficar los diagramas de lugar de raiz

En los gemplos anteriores se mostré € desarrollo de los diagramas de lugar de raiz. Mien-
tras la ecuacion caracteristica sea de segundo orden, es bastante f4gil desarrollar € dia
grama, pero en sistemas de orden superior, la obtencidnde las raices de la ecuacion
caracteridtica se vuelve bastante tediosa

Se han desarollado varias reglas para ayudar d ingeniero a trezar los diagramas de
lugar de raiz; para utilizar tales reglas, la ecuacion caracteristica y la funcion de transfe-
rencia de circuito abierto se escriben en la siguiente forma:

Ecuacién  caracteristica

m

K’ 1l (s —.z)
L+ —=— = (7-10)
neG-p
i=1
Lid i .o
K-’ n (s _”.:i
FTCA = —F—, (7-11)
I 6 =p)
j=1
donde:
il I
z; = - I: ceros

p = —‘r—; pglos '.’

II(;l) Co
=\ pif C "

K = ganancia total del lazo; es € producto T
de todas las ganancias en d circuito.

K =
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Las reglas que se‘presentan adquise désarrellaron con base en e hecho de que‘el lugar
de rafz debe satisfacer lo que se conoce como condiciones de magnitud y dngulo. Con
la findidad de explicar en qié consisten dichas condiciones, Se conddera nuevamente la
ecuacion caracteristica que expresa la ecuacion (7<10), la cud también se puede escribir
como sigue: ' - o :

: Kne-n

. K S =

_ ,.=,.;H -

e, }lfL,;‘(‘S - pp)
R 1

Puesto que la echacion es de naurdeza complga, se puede separar en dos partes. maghi-
tud' y agulo de fase 3§ s fealiza |la multiplicacion y la divison  en forma polar, como
se' presentd en la seccidn 2-3, ‘se-obtieng’

;, K Fl l‘s;— z,l '

——=1 (7-12)
nls = nl :
=1

Y ; o
DA —7) - 2 & (3 -p)=—-m* Ink (7-13)
i=1 j=1

donde k es un entero positivo con valoresk=0, 1, 2,. . ., n-m-l.

La ecuacién (7- 12) se conoce como condicion de magnitud v la ecuacion (7- 13) como
condicion de angulo. Las raices o eigenvalores de la ecuacion caracteristica deben satisfar
cer amhos criterios.

La condicion de angulo se utiliza para ubicar los lugares de raiz en @ plano s; la de
magnitud se usa entonces para cacular € vaor de K’ , con € que s le adgna a la raiz
un punto especifico en @ diagrama de lugar de raiz.

Mediante un gemplo smple se muestra ahora cdmo s utilizan las condiciones de
magnitud y de angulo para locdizar una raiz, para ello s conddera la figura 7-8 en la
cud s ilugra un sistema donde hay dos polos de la FTCA, los cudes se marcan con X,
y un cero de laFTCA, € cual se marca comé 0. Se-elige un valor de s, por gemplo
51, Y e trata de determinar S es una raiz y, por tanto, es parte del lugar de raiz. El pri-
mer paso consiste en verificar la condicion de &ngulo, para eto se trazan segmentos de
linea que unen a punto s; con cada polo y cada cero, como se ve en la figura 7-8; enton-
ces s mide d angulo que forma cada uno de estos segmentos con € de red; s s satisface
la condicion de angulo, € punto s, forma parte del lugar de raiz; § no se sttisface la
condicién de dngulo, se debe eegir otro punto en € plano s y probar -éste es un procedi-
miento de ensayo y eror. Con‘esto se aumenta la importancia de la utilizacion de las
reglas que se presentan.- Una vez que.se identifica un punto en € plano s como parte del
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.| Imaginario
1

Real

~ 1

Figura 7-8. Detamminedon de ‘los rg’oes dela ecuacion caradteristica

. N
" '

lugr de ralz, etonoss = uiliza la condiddn de megnitud para cdadar d vdar de K
que coreponce a la raz Dido cdado € muesra pogaiomate en un gemplo.

En d'pardo precsdate = expiocd brevamate la manga en que las condidones de
megnitud y 4ngulo Srven como beee paa dbua d lugar de raz Las rejes que = dea
rrollaron a patir de tales conddones £ pueden uliizar para edbozar de manga auditar
tivad lugar de raiz; es posible determinar ciertos puntos tales como la gananciay la
frecuenda Utimes a8 como la ganenda que = requige paa dotlene una deta rezon
Oe anotiguamiato. Se debe teng presate que los lugares de raiz empre Son simétricos
reecio d ge red, 1o cud es consecuencia del hedho de que les reices de la eueddn
caataidica on redes 0 complges conjugedss A continuedon = dan las regas comes:
pondientes

Rega 1. Sore d ge red d lugar de raiz edse en d puto en que hay una cantided
impar de-polos Y ceros ala derecha del punto.

1
y

Regla 2. Para una ganancia total de lazo = 0, los lugares de raiz se originan siempre
e los pdos de la FTCA. Los pdos repetidos dan aigen a lugares de raz repdidos s
dedr, un pdo de aden g da aigen a ¢ lugaes o rames

Regla 3. La cantidad de lugares o ramas:es igual al numero de polos de la FFCA n.

Regla 4. Confome e incramanta la ganenda totd dd lazo, los Iugeres O rames £ epro-
ximen a los ogos de la FTCA o a infinito. La cantided de lugares que tienden a infinito
la expresa n-m. Los oaos repelidos draen lugares repelidos eo s un oo de orden
q dree g lugaes O rames
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Regla 5. Los lugares que tienden a infinito lo hacen sobre asintotas. Todas las asintotas
deben pasar por € “centro de gravedad”. de los polos y ceros de la FTCA. La ubicacion del
centro de gravedad (CG) s cdcula como sigue

Sp-2a
o= = (7-14)
n-m

Estas asintotas forman los siguientes angulos con € ee red postivo:

|¢+‘()
o = 280+ Gk Np - (7-19)

n - m

donde k=0,1,...,n=m—=1

RajaG.LospnosqueloslugaresseertmysaJerawmed ge red, o llgen
desde la regon complga dd plano s, s conooen como “puntos de rupturd’, los cudes
£ deaminen, frecuentemente, por enssyo y aror, ombesemlasnlwmdelaeammu

coefiis Al b

3
—

)+
En los puntos de ruplura los lugares sempre < alejan.o llegan d de real oon agucs
d e x90°
Quando un luger = dga de un polo aonjugedo Comple_]o i d éngulo de dgamieto
en rdaddn d ge red s encuantra con bess, en

angulo de alejamiento = 180° + Z. A A(pp ~ z) - Z % (pk Py
" [#A ! E i
[El simbolo 4 (p, — z;) indica e angulo, en relacion con € gje red, entre e polo py
y € cero z;.]

Quando in luger llega a un o0 conjugedo complgo, 2% d éngulo de: llegada res
pedo d ge red = ecuentra a patir de
s [T

angulo de llegada = = 180" + E‘ £ (zw p) =D & (2~ 2z)

= =

i#k

A ooninuedén s presanta la utilizaddn de edes -regas paa la graficacién ce los
degares ce lu e rdz

Ejemplo 7-4. Se corddera d dirito de control de tempardra def intercambiador d
cdor que s presto en d capitulo 6. El diagrama de blogues ce la figua 63 s dbya
nuevamate en la figwa 79, con cada uma de lss fundones de trandeada
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T (s), L Es) [ M) ool P[50 | T C
C > : % + 9% C % 3s+1 kg/s 30s+1
Top(s) 10
% 10s+1

Figura 7-9. Diagrama de bloques del circuito de control de temperaura paa e intercambiador
de cdor -controlador P.

Ecuacion caracteristica
0.8
(105 + DE0s + H3s + 1) =

0.8
(10s + 1)30s + 1)(3s + 1)

0

' FTCA =

Como s obsava en la eaddn (7-1 1), la FTCA s puede esyibir también como dgue

KI
FTCA = l | |
()l w)6 3
con polos: SRLI =3
P 10 3 3 "7
Ceros:  ninguno; m=20
donde:
' 08K__ - 9000888 K,

= (1030)(3)
En la figua 7-10 s muesra la ubicaddn de los polos (X) en d plao s.

. De largga 1 s tiene que la porddn negdiva dd ge red atre los poos — 1/30
y — 1/10, y del polo — 1/3 a — ® forma parte del lugar de raiz.

« Con bee en larega 2, s ssoe que los lugares de raiz tienen U arigen en los paos
delaFTCA: — MO, —1/30 y - 1/3.

« Ruego que hay tres pdos n = 3, de la rega 3, = tiee que edden tres lugaes
0 rames

« Rueso que mo hey caos m = 0, la rega 4 indca que confome < incramanta
K., todos los lugares tienden a infinito. :

. (InlarqjaSsepJajedieeroerﬁodega/mbdatra/esddaﬂdetmpasi
las adintotas, a8 como las dangulos que étas forman con d ge red podtivo. -Puesto
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Imaginario , K(':“
w,,=0.22
0.7
- 180°

Ke=e= | Py Real
N -0.4 -0.3 N

- -0.2

x K(,:ac

Figura 7-10. Diagrama de lugar de raiz para € circtito de control del intercambiador de cdor.

que hay tres ramas que tienden a infinito, también debe haber tres asintotas, de
la ecuacion (7-14) se tiene

1 | 1
CC = 10—330=—3 —0.155
y de la ecuacion (7-15) se tiene
180° + 360°(0) 180 + 360°(1) 180° + 360°%2)

¢ = 3 !
b = 60°, 180°, 300"

3 ’ 3

Los angulos y las asintotes & muestran en la figura 7-10. Una de las asintotas coin-
cide con € gje real, ¢ = 180°; y se mueve del centro de gravedad hacia menos
infinito; las otras dos asintotas se alejan del gje real haciala region compleja del
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plano s y cruzan @ de imaginario, lo cud indica que existe la poshilidad de inesta-
bilidad, ya que los lugares se acercan a infinito sobre estas asintotas.

. Laregla 6 s utiliza para cacular los puntos de ruptura; d aplicar la ecuacion (7-16),
se obtiene

de donde < tienen dos poshilidades — 0.247 y — 0.063. El Unico punto de ruptu-
ra vaido es — 0.063, ya que esta en la region del ee red donde los dos lugares
se acercan € uno & otro.

Antes de dibujar € diagrama finad del lugar de raiz es conveniente conocer € punto
en que los lugares cruzan € e imaginario, con € cuad se tiene un punto més para dibujar
los lugares de raiz, lo que aumenta la precision del diagrama. Dicho punto es la frecuencia
Gltima, w,, y se encuentra fécilmente mediante la aplicacion del método de substitucion
directa que se estudi6 en € capitulo 6. Al aplicar este méodo ad problema, se encuentra
que w, = ~022. El méodo de subsiitucion directa también se puede utilizar para en-
contrar la ganancia del controlador a la cud se produce este estado de estabilidad condi-
ciona; dicho vaor es K,, = 240. En la figura 7-10 se muestra e diagrama completo
dd lugar de raiz.

Con este gemplo se demostrd que € trazado del lugar de raiz es bastante smple y
gue no €S necesario encontrar ninguna raiz del sistema. Los lugares entre € punto de rup-
tura y la frecuencia de cruce se dibujaron a mano, lo cud, por lo regular, es suficiente
para la mayor parte del trabgo de control de proceso. Al graficar los lugares de raiz,
es conveniente utilizar un instrumento de dibujo que se conoce como curvigrafo, € cua es
utilizado principamente por los ingenieros eectricistas.

El diagrama que se muestra en la figura 7-10 sirve como ayuda para iludrar otro
U0 del lugar de raiz. Se puede suponer que se desea gjustar € controlador por retroali-
mentacién de modo que la respuesta de circuito cerrado del Sstema de control sea ostila
toria con una razén de amortiguamiento de 0.707, £ = 0.707.

En € capitulo 4 se definid la razon de amortiguamiento como pardmetro de un Siste-
ma de segundo orden. Al utilizar, ta especificacion de desempefio; &, se supone que €
proceso es de segundo orden o que hay dos condtantes de. tiempo considerablemente mas
largas que las otres. Estas dos constantes de tiempo pueden “domina” la dindmica del
proceso y son € origen de las raices que se encuentran mds hacia la derecha (las més
cercanas a €e imaginario) y que se conocen como raices dominantes. El gustar
un controlador por retroalimentacion para las especificaciones anteriores significa
que con las dos raices dominantes de la ecuacion caracteristica se debe saisfacer la
ecuacion

st + 25, +1=0
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Vi-g?

7

T Imaginario

Real

o

st %

Figura 7-11. Raices s,y s; de un sistema de segundo orden.

con ¢ = 0.707, estas raices son .

-3 lure

Spsf = - % %\/T’——gzl
En la figura 7-11 se muestran graficamente dichas raices. A patir de esta figura se'puede
determinar 1o siguiente;

6 = cos!' ¢
entonces, para

£ = 0.707
8,= cos”! 0.707 = 45

En la figura 7-12 se muestra cdmo encontrar lasrafces, gy s*, del Sistemacon este factor
de amortiguamiento. En tal caso las raices se localizan, de manera aproximada, en == 0.06
+ 0.6i. Ahora se-debe cdcular la ganancia del controlador con que se obtiene dicho com-
portamiento de lazo cerrado, para lo cua se utiliza € criterio de magnitud, ecuacion (7-12),
y, por tanto, se debe medir la distancia entre la raiz s, cada polo y cero; la medicion se
puede hacer smplemente con una regla (utilizando la misma escda de magnitud que en
e dg6) o mediante € teorema de Pitagoras, se prefiere este Ultimo, ya que se minimizan
los errores de medicion. Para tal sistema, € criterio de magnitud es

KI

=1
|5 - Pl“s - Pz”s - P3|
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Imaginario

// KC=°°
/f
w, =0.22

357

/ /102
/
/
/
/
/
/
/
//
/ 0.1
/
/
/ = o
\‘S’P‘-"\ / - Q} [~ &c48
180° o/ o
K=o 60°¢ /
< ] | /7\ \\ ?/ Real
-04 -0.3 -02 N\ -0
300°N,
\\ )
\ s*
\
\
AN -0.1—
\
\
\
- \
\
\
\
\
S\ |--0.2

Figura 7-12. Utilizacion del diagrama de lugar de rafz paa gusda un controlador.

Puesto que el primer polo se presenta en p; = — 0.033 + (j, se tiene que, a calcular
la distancia |s = p; mediante el teorema de Pitégoras, ésta es

[s = p;| = V(0.060 =0.033)* ¥ (006 — 0)* = 0.066

de manera semejante

Is = po| = \V(0.060 = 0.1 F (U6 =0y = 0072

ls = psl = V(0.060 = 0.337 F (0.06 — 0)* = 0.276
entonces
k ]
(0.066)(0.072)(0.276) =
K = 000131

y puesto que

K' = 0.000888K,
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la ganancia del controlador es

K. = 1415

(4

Eda ganancia del controlador da lugar a una respuesta oscilatoria del circuito de control,
con un factor de amortiguamiento de 0.707.
A continuacion se presenta un gemplo més detalado.

Ejemplo 7-5. Se desea utilizar un controlador Pl para controlar € intercambiador de
cdor ded gemplo 7-4. Grafiquese d diagrama de lugar de raiz para este nuevo sistema
de control, para lo cud se utiliza un tiempo de reguste de 1 min, ;Cudl es & efecto de
afadir la accion de reguste a controlador?

El diagrama de bloques se muestra en 1a figura 7-13; se notara que € tiempo de rea
juste estd dado en segundos (60), en lugar de minutos (1 min), a fin de mantener la consis
tencia en las unidades.

Ecuacion caracteristica

1
0.8K((1 + 6—6-;)
i (10s + D30s + 1)(3s +1)=

I
. . + —
OSK‘(I 60S)

FTCA = 06 T D305 = 1Gs 7 1)
0
" 1Y
K' o + j—
(’ 60)
FTCA =
+ L § + 1 s+ l
U T0/\0 T 30 3
T @ Ris) ~~ E PR Mis) rTore] £us) 0 Tots) €
C % % 608 % 35+l kg/s 30s+1
Tor(s). 1o
% 10s+1

Figura 7-13. Diagrama de bloques dd circuito de control de temperaiura para e  intercambiador
de cdor -controlador P
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donde;
0.8K.
"= ———C— = (,000888K,
(10)(30)(3)
1 1. 1
con polos; 0, ——, ——, —=: =
p 0’ "3 "3 n=4
!
Ceros: _?65; m=]

En la figura 7-14 £ muedra la ubicadén de los pdos (X) y los caos (0) en d pano s.

. Delaraz 1, = tiere que d ge red negdivo foma pate dd lugar de raiz, enre
d pdoen 0y d oo en — 1/60. Ede s también € cas0 entre los polos en = 1/30
y —1/10, y del polo en —1/3 a — .

. Delaregla 2, setiene que € origen del lugar de raiz estaen O, =1/ 10, = 1/30
y —1/3, que son los polos de la FTCA.

« Ruesto que hay auetro pdos 7 = 4, en la reja 3 = etadlece que exigen audro
lugares O ramas. -

. /
Imaginarj o ||, .
K(,_ec

5‘6‘2‘ w,; =0.202

Kc== Real

Figura 7-14. Disgama de luger de rafz parad drouito de, control od mtercamblador de cdor
-controlador  P1.
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« Puesto que existe un cero, m = 1, en la regla 4 s establece que una de las ramas

debe terminar en este cero; en tal caso, es la rama que se origina en € polo igud
a cero. Las otras ramas, n — m = 3, tenderdn a infinito conforme se incremente
K

« El centro de gravedad se determina mediante la regla 5, asi como los &igulos que

forman las asintotas con € eje red positivo. Puesto que hay tres ramas que se apro-
ximan a infinito, debe haber tres asintotas. De acuerdo con la ecuacion (7-14)

y, de la ecuacion (7-13), setiene

180" + 360°(0) 180" + 360°(1) . 180" + 360°(2)
3 ! 3 3

o

d) =
o = 60°, 180°, 300

En la figua 7-14 £ muedran edas adntoiss y los anguos una de les adntotas
coindde con d ge red y £ mueve dd caro de gavedad heda mencs infinito;

les dires dos adintotas € dgan dd ge red, awzan d dge imagnaio y etran en
laregion complejadel plano s, lo cud indica una posible inestabilidad.

Con la rega 6 s odtienen los puntos de rupturg d gplicar la ecueddn (7-16), €
ohtiene

De les auaro poshilidedes que s dawigon: — 00137 + 0.0149i, — 0.0609,
— 0245, d Unico purto de ruptura vdido et en = 00609, ya que es d (nico
Que coindde oon la regidn dd ge red donde = aacan dos lugares de raiz

Al glica d méodo de subdlitucion diredta a la euadon caadteidica de ete Sde

mg, € deamima que la freocuenda de auce o dtima es w, = 0202, y la ganenda dd
contrdlador con que & produce esa condidén es K, = 20.12. Enlafigua 7-14 & mues
trael diagramafina del lugar deraiz.

Al comparar la figura 7-10 con la 7-14, s dsava que d afiadr la acddn de reguge

d oontrdador propordond, no s deta Sgnifictivanate la foma dd lugar de raiz
B dedo més impartante es d decramanto en la gananda ditima y en la frecuenda Utima
S puete dadr que oon la aoddén de regude s hece que d drauto de conird s=A mMés
inedable ya que no tdea mucha ganenda dd  contrdador antes de que £ vudva ineda
ble ¢Cudl es d deto de heor r; més gavke o Més peoLEE?
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Resumen del lugar de raiz

En eda seccidn s presentd la técnica de lugar de raiz para d andiss y disefio dd control
de proceso. Se mostrd que el desarrollo del diagrama de lugar de raiz es simple y no se
requiere de mateméticas complicadas. Probablemente la mayor ventagja de este método
es su naturaleza gréafica; por otro lado, su mayor desventaja es que no se puede aplicar
a los procesos donde hay tiempo muerto. En este aspecto es similar a las técnicas que
yase estudiaron: prueba de Routh y substitucién directa. En los €jemplos que se utiliza-
ron se mostré tambitn el efecto de las acciones derivativay de regjuste sobre |a estabili-
dad del circuito de control.

7-2. TECNICAS DE RESPUESTA EN FRECUENCIA

Las de respuesta en frecuencia son algunas de las técnicas mas populares para el analisis
y disfio de sgemas de control de sstemas linedes. En esta seccidn s presenta € signifi-
cado de respuesta en frecuencia y la forma en que se utiliza tal técnica para analizar y
sintetizar los sistemas de control.

Paa empeza, % conddera d diagrama de bloques generd que s muestra en la figu
ra 7-15; €l circuito de control se abre antes de la védlvulay después del transmisor. La
sefial de entrada a la valvula se obtiene de un generador de frecuencia variable,
x(M) = X, s of; la <fid de sdida dd transmisor vy la de entrada a la vAvula se regisran en
un dispostivo de regiro; en la figura 7-16 s muestran ambos regisros. Después de  que
cesan los transitorios, la respuesta de la salida del transmisor se hace senoidal,
y(t) =¥, sen (wt + 13). Este experimento se conoce como “prueba senoidal”.

Generador de
frecuencia
variable

x ()= Xsenwt

R(s) +

| Ge —% 5 Vélvula Proceso

— ( Transmisor

Registro

Figura 7-15. Diagrama de bloques donde se apredan e generador de frecuendia vaicble y d dis
postivo de registro.

¥(t)= Yosentwt+6 )
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Sefial da entrada

Sefial de salida
Xy Yor_ TN

| A
L (]

Figura 7-16. Registros para la prueba senoidal.

Transitorios

Ahora s “rediza’ € mismo experimento, pero se utilizan las funciones de transfe-

rencia con que se describe a proceso. Se propone la siguiente funcion de transferencia
smple

Yo K
T X)) s+ 1 »

G(s) (7-17)

Con edta funcién de transferencia se describe la combinacién de vévula, proceso y trans
misor. La sefid de entrada a la vélvula es

x(H) = X,senwt

X(s) = Xz"m > (7-18)
s+ w

En consecuencia

_ KX, 0
YO e+ o

Para obtener la expresion en € dominio del tiempo se utilizan las técnicas que s edtudia
ron en e capitulo 2:

X
¥(0) = KX, o1 it KX

= +
| + w? 1 + w?r

5[ =71 cos wf + SeNn wi]

Finamente, se utiliza la identidad

A cos at + B senat = r sen(at + 0)
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donde;
r=vVAI+ B2
Y
A
8 =tan!' -
oB

para cambiar la expresion de y() a

KX, ot KX
0 —ur o + 7-1
y(t) = ) 22 e 1 53 sen(wt 6) ( 9)

con
f=tan '(~wr)= -tan-“(w) (1-20)

En la ecuacion (7-19) se observa que, conforme se incrementa e tiempo, € término
exponenciad se hace cero; éste es @ término transitorio que caduca. Cuando esto ocurre,
la expresdn de sdida se convierte en

KX,
Y@ ¢ muy grande = ﬁsen(wt + 6) (721)

la cud condituye e comportamiento senoidd de la sefid de sdida La amplitud de edta
sdida es

KX

Y = —=e
" I+ w7

En la ecuacion (7-20), con € signo negativo se indica que la sefid de sdida “se retar-
da’, respecto a la sefid de entrada, en una cantidad 8, que s cdcula a patir de la ecua
cion. En la figura 7-16 se muestra toda esta informacion en forma gréfica

Aqui se hace necesria una advertencia se debe tener cuidado cuando se cacula €
término Sseno en la ecuacion (7-21); € término w esta dado en radianes/tiempo, y € térmi-
no wt en radianes; por lo tanto, para que € resultado de la operacion (wt + 6) esté expre-
sado en las unidedes correctes, @ debe estar en radianes. Si se utilizan grados, € término
% debe escribir como

en breve, s debe edtar deta y ser cuidadoso con estas unidades.



~
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A continuacion se definen agunos términos utilizados en @ estudio de la respuesta
en frecuencia

Razén de amplitud (RA) se define como la razén de la amplitud de la sefid de sdida
respecto a la amplitud de la sefid de entrada Esto es

Razén de magnitud (RM) se define como la divisién de la razon de amplitud entre
la ganancia de estado estacionario

RM = R_A
K
Angulo de fase (f) es la cantidad, en grados o radianes, en que la sefid de sdida se
refarda 0 adelanta respecto a la sefid de entrada. Cuando 6 es pogtiva, se trata de un

angulo de addlanto; cuando § es negativa, se trata de un angulo de retardo.
De la funeién de transferencia de primer orden que se vio anteriormente:

— K _. RM = ____._____l . 0= tan ' (-
RA_my _ms an ( (JJ’T)

Cabe hacer notar que los tres términos estén en funcion de la frecuencia de entrada. Natu-
ramente, cuando los procesos son diferentes, la forma en que RA (RM) y & dependen
de w, también es diferente.

Lu respuesta en frecuencia es esencialmente el estudio de la manera en que se com-
portan la RA (RM) y 8 de diferentes componentes o sistemas cuando se cambia la frecuen-
cia de entrada. En los parafos siguientes se muestra que la respuesta en frecuencia es
una técnica eficaz para andizar y sintetizar los Sistemas de control. Primero se cubre €
desarrollo de la respuesta en cuanto a frecuencia de los sistemas de proceso y se continlia
con su utilizacion para @ andiss y la dintess.

En generd, existen dos forinas diferentes para generar la respuesta en frecuencia

1. Métodos experimentales. Esto consise esencidmente en e experimento que se
mostrd anteriormente, con € generador de frecuenciavariable y € dispostivo de regis
tro. La idea es redizar € experimento con diferentes frecuencias, para obtener una tabla
de RA vs w y de # vs w. Dichos méodos experimentales se cubren, posteriormente en
este capitulo; con los mismos se tiene también una forma para identificar el sistema de proceso.

2. Transformacion de la funcidon de transferencia de circuito abierto después
de una perturbacion senoldal. Este método consiste en utilizar la funcion de trans
ferencia de lazo abierto para obtener la respuesta del sistema a una entrada senocida. La
anplitud y @ dangulo de fase de la sdida se pueden determinar a partir de la respuesta
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Estas son esencidmente las manipulaciones mateméticas que se vieron anteriormente
de las que resultan las ecuaciones (7-20) y (7-21).

Afortunadamente, con las mateméticas operaciondles se tiene un método muy simple
para determinar RA (RM) y 6. Las matemé&icas que se necesitan se presentaron en € ca
pitulo 2. Ahora en esta seccion se desarrollard € método generd para determinar RA (RM)
y 8. Si se considera

para x(t) = X, sen wt, con base en la tabla 2-1, se tiene

X, 0

=

Entonces

X,®
Y(s) = G(s) R

0)2

De la expansion por fracciones parcides, resulta

Y(s) = + [términos paralos polos de G(s)] ~ (7-22)

. + .
st io s =iw

Para obtener 4, se utiliza

A = lim [s + l¥(,wG(3)1 - iw)X,w

s iw (Sw =2iw

Como = damosré en d cgpitllo 2, audauier ndmero compgo € puede rgresantar me
date ua magntud y un agumento, etonces

4 = XlGUweT™0™ v i) e
=

-2i

Paa obtener B <= uiiliza

¢ - ] N 1 iB
5 = Iim [(.s i (,wcml _ X,JGliw) ¢

= (s o) 2i

Entonces d  subtituir las expresones para A y B en la ecuedion (7-2) = ddtiene

20 s+iw s — i

v = XlGuw) [-e"" . | + feminos e G
w
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Al regresar a dominio del tiempo se tiene

XJGuwl, _,

5 “Bgiut + i8pi] + [términos transitorios]
|

o =

Después de un tiempo muy largo cesan los términos transitorios y entonces

i{wr+0)

Y() = X|Gtiw)]| “—

- e-i(w1+9)

2i (7-23)
Y() = X,|G(iw) sen (wr + )

Esta es la respuesta para G(s) después de que cesan |os transitorios.
La razén de amplitud es

RA = L = —-—X"l();((i‘”)| = |Gliw)| (7-24)
y €l angulo de fase es
b = XG(iw), (7-25)

De manera que para obtener la RA y §, se substituye iw por s en la funcion de transfe-
rencia y entonces se calcula la magnitud y el argumento del ndmero complejo que

resulta. La magnitud es igual a la razén de amplitud (RA) y el argumento al angulo
de fase (0).

Inclusive con esto se simplifican tremendamente los calculos que se requieren.
Ahora se aplican estos resultados a sistema de primer orden que se utilizé ante-
riormente:

Gis) = K
VT T
Ahora se substituye iw por §
Gliw) = K
o) = it + 1

de lo que resulta una expresién con nimeros complejos, la cual se compone de la ra-
z6n de los términos: €l numerador es un nimero real y el denominador un nimero com-
plejo. Las ecuaciones también se pueden escribir como sigue:

G .



TECNICAS DE RESPUESTA EN FRECUENCIA 367
Como se vio, laRA esigua alamagnitud de este nimero complejo:

G K
RA = [Gliw)| = H YRR (7-27)

la cud es la misma RA que s obtuvo anteriormente. *
Lag esigua a argumento del miimero compleo:

8 = 4G(iw) = 4G, = 4G, = 0 = tan"}(wr) = —tan”'(w7) (7-28)

la cud es también la misma 6 que se obtuvo anteriormente.
A continuacion se propondran varios eemplos.

Ejemplo 7-6. Se conddera e sguiente Sstema de segundo orden:

- K
G(S) - Tzsz + 2T§S + 1
Se deben determinar |as expresiones para AR y .

B pime peo es aubditur io por s

K K
—w? + rbe + 1= (1 - 0?) + i21fe

Gliw) =

Una vez més resdta una expreson con. nimaos complgas la aud es una razon atre
aros dos nimeos

- G K
G(I(D) - G2 - (1 — (1)272) + f21‘§(1)
La razn de anglitid es
RA = |Gliw)| = G| _ K (7-29)

1G] = V(I = w7+ 21wy
y d dguo e fae e
8 = 4Gliw) = %G, = 4G,

—tan"! <lﬂ‘*’_) (7-30)

=
il

13
w T
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Ejemplo 7-7. Se consdera la siguiente funcién de transferencia
G.s) = K(1+ 19) (7-31)

Eda funcion de transferencia es una ganancia que multiplica a un adelanto de primer or-
den. Se deben determinar las expresiones para RA y 8.
De la subditucion de iw por s resulta la siguiente expresion de ndmero compleo:

Gliw) = KU + iwT)
en la cud también se puede suponer que estd formada por otros dos nlmeros.
Gliw) = GG, = Kl +’.iun')
La razon de amplitud es
RA = |Gliw)| = |G|]|G)] = KVT + o1 (1-32)
y d angulo de fae es
6= XGliw)= XG, + %G, = 0 + tan-' (w7)

6 = tan~ (w7 (7-33)

Los dngulos de fase de los sistemas que se describen mediante las ecuaciones (7-17)
y (7-31) se pueden comparar. Los sisemas que se describen por medio de la ecuacion
(7-17), a los cuaes se hizo referencia en e capitulo 3 como retardos de primer orden,
tienen angulos de fase negativos, como se ve en la ecuacion (7-28); los sistemas que se
describen mediante la ecuacion (7-3 1), a los cuaes se hizo referencia en e capitulo 3 co-
mo adelantos de primer orden, tienen angulos de fase positivos, como se gorecia en la
ecuacion (7-33). Este hecho es importante en € estudio de la estabilidad del control de
proceso mediante técnicas de respuesta en  frecuencia

Ejemplo 7-8. Se deben determinar las expresiones para RA y 6§ cuando hay tiempo
muerto:

G(‘) - e—l().\
Al substituir iw por s, setiene
Gliw) = e™"¥

Puesto que la expresion ya edd en la forma polar, se utilizan los principios estudiados
en e capitulo 2, para obtener

G(iw) - IG(iw)|eiG'i“” = ¢ W
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lo que sgnifica que

RA = |Gliw)| = | (7-34)

8 = %Gliw) = -1w (7-35a)

Se deoe recordar, como £ adad attes repedo a les unidedes de 6, e en la enuedn
(7-359) las unidedes de § son radanes S £ e exrest § en gados entonoes

6 = ('?) (=) (7-35b)

Es interesante, y muy importante, cosavar que 6 = wvudve ca vez més negtiva
cofome s incrementa w. La razon en que cee 6, dgoace de ¢, miatres Més gade
€ 1, Mes rgpido cee 6. Ede hedho s wudve importante en @ adiss de los ssames
de contrd de procesn. H tiempo muato no deda la razdn de amplitud ni la rezon de
megnitud

Ejemplo 7-9. Se deben ddaminar las equredones de RA y 6 paa un integredor:

G(s) !
N
Al substituir iw por s, se tiene

1

w

od ad ® puede pasx que lo condittyen dos nimaos compgos

Gliw)

RN I
G(lw)—GZ—iw

La razon de arditd de

RA = [Glio)| = %i - i (36)

y d aglo ce fae e
b= 4Glw)= XG -~ %6,

=0 - tan’(%) = —tan"!(x) (7-37)
6 = -90”
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De modo que, para un integrador, la razén de amplitud decrece conforme se incrementa
la frecuencia; en cambio, & angulo de fase permanece congtante a — 90°; es decir, con
e integrador se obtiene un retardo de fase constante.

En ese punto se pueden generdizar las expresiones para RA y 8. Se conddera la
dguiente  FTCA  generd:

Ko+ 1) v
FTCA(s) =——— . (n+k>m (7-38)
Sk 'l:ll (Tjs + 1)

Entonces se subdtituye s por iw, para obtener

K [ (ime + 1) e 0
FTCA(iw) =—=—
(im)* i (imw + 1
q

y, finamente, se llega a

v KE[} limw + 1

|Giew)*] ﬁl litjw + 1
pl

Kﬁ [(rw)® + 11"
RA = =) (7-39)
ot 1 lme)? + 1]

1=1

8 =D tan (1) — fo ('?) - 2, tan- (Tj) = k(90°) (7-40)
i=1 j=1

Hasta ahora, las expresiones para RA y 6 se desarrollaron como funciones de w. Existen
varias formas para representar gréficamente estas expresiones, las més comunes son los
diagramas de Bode, los diagramas de Nyquist y la cata de Nichols. En la siguiente sec-
cibn s presentan los diagramas de Bode a detdle.

Diagramas de Bode

El diagrana de Bode es la representacion gréfica mas comin de las funciones RA (RM)
y 0. Este diagrama condta de dos gréficas. 1) logaritmo de RA (o logaritmo de RM) con-
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tra logaritmo de w,. y 2) # contra logaritmo de w. Algunas veces, en lugar de graficar

logaritmo de RA, se grafica 20 logaritmo de RA, lo cud se conoce como decibeles, este
término se utiliza extensamente en e campo de la ingenieria eléctrica y agunas veces tam-
hién en d de control de proceso; en este libro se grafica logaritmo de RA. A continuacion

% presenta e diagrana de Bode para las funciones de trandferencia de proceso més
COMUNES.

Elemento de ganancia. En un elemento con ganancia pura se tiene como funcion de
transferencia,

G(s) = K
Al substituir iw por s, se obtiene

G(iw)

se utiliza d mango matemético que se presentd anteriormente para obtener

K

. RA = |G(iw)| = K

8 = tan"! Giw) = 0~

En las figuras 7-17 y 7-18a s muesra € diagrama de Bode para este demento; en la
figura 7- 17 se grafica logaritmo de RA; por otra parte, en la figura 7- 184 <e grefica loga
ritmo de RM. Se notard que en ambos casos se utiliza papel logaritmico-logaritmico y
semilogaritmico.

Retardo de primer orden. Para un retardo de primer orden, la RA y § se representan
mediante las ecuaciones (7-27) y (7-28), respectivamente..

RA = —ff (7-27)
: Tt + .1
0
RM = I
y
§ = —ténv_'(w‘r) ' (7-28)

En la figura 7-18b se muedra € diagrama de Bode para este sisema

En d diagrama de la razon de magnitud de la figura 7-18b aparecen dos lineas puntea
das, que son las asintotas de la respuesta en frecuencia del *sistema, a bgja y dta frecuen-
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10.

AR

K=2

10

.01 0.1 ¢, radianesitiempo 10

-45°
-90°
-135°

Figura 7-17. Diagrama de Bode para un elemento con ganancia

cia. Estas asintotas son muy importantes en e estudio de la respuesta en frecuencia. Como
% puede apreciar en la figura, étas no se desvian mucho de la respuesta en frecuencia
red y, por lo tanto, e andlisis de respuesta en frecuencia cas Sempre se hace mediante
asintotas, ya que éstas son mas féciles de dibujar y su utilizacion no implica mucho error.
A continuacion se muestra € desarrollo de tales asintotas.

En la ecuacion de razon de magnitud se observa que, conforme w—0, RM = 1, de
lo cual resulta la asfntota horizontal.

Antes de desarrollar la asintota de dta frecuencia, se escribe la ecuacion de razon
de magnitud en forma logaritmica

log RM = ~ 172 log (7%? + 1)
ahora, conforme w~— 00

log RM = =112 log 1%? = ~log Tw
logRM — —log 7 —log w (7-41)
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10 10
10.. 1.0 & =
MR i MR o
1N
1.0 0.1 =
\‘
o _ . 0 1 1y 0.01 1o
001 0.} ragitiemool0 10 21 2., radtiempo’? 2
90° -0 TT
45° ‘ -45°
g . 0° 6 -90°
-45° -135°
-90° -+ -180°
(@) q (b)
10
1.0 e o
MR
0.1
0.01
%"‘L 'ng w, rad/tiem DOJt%
0° |
-45°
-90° D,
-138°
-180°

(c)

Figura 7-18. Diagramas de Bode para: @) elemento de ganancia, b) retardo de primer orden,
c) tiempo muerto, d) retardo de segundo orden, €) adelanto de primer orden, f) integrador.
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Figura 7-18. (Continuacién).
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la cud es la expresion de una linea recta en una gréfica logaritmo-logaritmo de RM vs
w, la pendiente de esta linea recta es — 1. Ahora se debe determinar |a ubicacion de dicha

linea en la gréfica; @ modo més simple de hacer esto es locdizar € lugar donde la asintota
de dlta frecuencia interseca a la de baa frecuencia; se sabe que, cuando @ — 0, RM = 1, de
mangra  que

log RM =0
Al igualar esta ecuacion con la (7-41), se tiene
©w=- (7-42)

En eda freouenda conodda como frecuencia de vértice (w,) o frecuencia de punto de
corte, e juntan ambes adniotes cOMo £ Muestra en la figura 7-18b. También es a esta
frecuenda donde ® presanta d aror méximo enfre la repuesa en frecuenda y les asin-
totas. La razdn de megnitudes vadedaa es

3 S Velr ¥ 1 V2

y o RM = 1 como £ greda en las asntdas
Antes de condur con d dagama de Bode de ete ddamg vde la paa dosava
qué e on § a bges y dies freeuedas A bges frecuendas

w—>0
6— -tan-*(w) = —tan"!(0)
8- 0

A dts frecuendas

0%
§ — —tan" ()
9 — -90"

Edos velores dd anguio de fesg 0° y — 90°, son les asintotes para @ diagrama de dngulo
de fae A la frecuenda de vatice

w, == § = -tan-*(l) = -45"

Paa reamir, las caadeaidices més importantes dd disgrama de Bode de un retado
e pimg odn on lss dgueates

1. Gréfica de RA (RM). La padete de la adnda de bga frecuenda es O, mietras
e la de la de dia frecveda es — 1 La frecuenda de vétice donde € juntan edas
dos adntolas es de 1/7.



376 DISENO CLASICO DE UN SISTEMA DE CONTROL POR RETROALIMENTACION

2. Gréfica del angulo de fase. A bgjas frecuencias el angulo de fase tiende a 0°;
en carhio; a dtes frecuendas tiede a — 90°. A la frecuenda de vétios d aguo de
fase es de — 45°,

Retardo de segundo orden. Como £ muedra en d gemplo 76, las equredones
e RA y 6 paa un reado de sspundo orden las den las ecusdones (7-29) y  (7-30), res
pectivamente

K
RA= 7-2
Vi = o¥)? + (2téw)? (+2)
Y
_ 21tw
- Ve 2 2
§ = —tan (] — szz) (7-30)

La exredon de RM = odiene a patir de la eqresdn de RA:

1
RM =
VI = o) + 2rEw)

Al dale vdores aw para uma deta 7y £, la reyueta en frecuenda < determina QOO
£ muedra en la figura 7-184. ‘

Les adntatas e adienen de mangra Smilar que en d cao dd rdado de pimer o-
dn A bgs frevedas

w—>0

RM -1

6 - On
A diss frecuendas
Ww— x

log RM = =12 log [{ | = w*1*) + (2 Téw)?]
log RM = =172 log (0™ = -2 log 7~ 2 log W

La ad es la expredon de una linea reda con pendiete ~— 2. El &guo de faxe a etss
dtes frevendas tiende a
o — —180°

Para encontrar la frecuendia de vétice w,, ala ad = ermerﬁm Ias“ adntotas, £ Sgue
d migno procedimieto que paa d rdado de pimer oden, y s odiene .
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W, = -
T

En la figura 7-18d s observa que la transicion de la respuesta en frecuencia de bga a
dta frecuencia depende de §.

A la frecuencia de vértice

w, = =

T
6 = —tan”!(x) = —90°

Para resumir, las caracteristicas importantes del diagrama de Bode para un retardo
de segundo orden son las sSguientes.

1. Gréafica de RA (RM). La pendiente de la asintota de bga frecuencia es O; en cambio,
la pendiente de la asintota de dta frecuencia es — 2. La frecuencia de vértice, w,, ocu-
rre al/r. Latransicion de RA de baja a alta frecuencia depende del valor de ¢,

2. Grafica del angulo de fase. A bgjas frecuencias, € angulo de fase tiende a 0°;
por e contrario, a atas frecuencias tiende a — 180". A la frecuencia de vértice, & angulo
de fase es de — 90°.

Tiempo muerto. Como se vio en e gemplo 7-8, las expresiones de RA y 19 para €
tiempo muerto se dan mediante las ecuaciones (7-34) y (7-35), respectivamente:

RA = RM = 1 (7-34)
Y
6 = - wly ’ (7'353)
(o]
b = (1800)(—(»;0) | (7-35b)
. m .

El diagrama de Bode s ilustra en la figura 7-18¢; se notard que, conforme aumenta la
frecuencia, € angulo de fase se vudve méas negaivo. Tanto més grande es e vaor ded
tiempo muerto cuanto mas rapido cae & angulo de fase (se vuelve cada vez mas negativo).

El diagrama dd angulo de fase no tiende de manera asintdtica a ningin valor final.

Adelanto de primer orden. Como se ve en & gjemplo 7-7, las expresiones de RA
y 8 para € adelanto de primer orden se tienen en las ecuaciones (7-32) y (7-33), respecti-
vamente:
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RA = KV + 0¥ (1-32)
0
RM = V1 + oX?
Y
§ = tan"Y(w7) (7-33)

El diagrana de Bode se muedsra en la figura 7-18e. Cabe hacer notar que la pendiente
de la asintota de bga frecuencia es 0; en cambio, la de la asintota de dta frecuencia es
+ 1. A bgas frecuencias, € angulo de fase tiende a 0°; por € contrario, a dtas frecuen-
Cias tiende a +90°; a la frecuencia de vértice € angulo de fase es de +45°y, por lo
tanto, en un adelanto de primer orden se tiene “adelanto de fase”.

Integrador. Como se ve en @ gemplo 7-9, las expresiones de RA y & para un’ integra-
dor se tienen en las ecuaciones (7-36) y (7-37), respectivamente:

RA = RM = %, (7-36)

§ = 90" (7-37)

El diagrama de Bode se ilustra en la figura 7-18f. Se notard que la gréfica de RM consta
de una linea recta cuya pendiente es =~ 1, lo cua se demuestra facilmente a obtener €
logaritmo de la ecuacion (7-36):

log RM = = log w
En esta ecuacion también se ve que RM = 1, con w = 1 radidn/tiempo.

Desarrollo del diagrama de Bode para sistemas complgos. La mayoria de las
funciones de transferencia complejas de sistemas de proceso se forman como producto
de componentes més simples. El diagrama de Bode para estas funciones de transferencia
complgias s puede obtener mediante la adicién de los diagramas de Bode de las compo-
nentes smples, las cuadles se presentaron, en su mayor parte, en las secciones preceden
tes. Ahora s considera la siguiente funcion:

Ks+1) e ™

G = (s + s + 1)

(7-43)

Se puede consderar que esta funcidn de transferencia se compone de las Sguientes cinco
funciones de transferencia Simples

G(5) = G(9)Gy(5)Gy(5)G4(5)Gs(s)
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donde;
G,(s) = K
Gys) = (15 + D
Gs(s) = e
G4(S) - T + I
GS(S) - T3S + 1

El desarrollo ddl diagrama de Bode para la ecuacién (7-43) es muy smple; para RA
y RM setiene

RA = [G(iw)|
= |G (i) |Gyiw)] |Gliw)| |Galiw)} |Gs(iw)] (7-44)

RM . Glio)|
- K
= [Gyliw)| |Gyliw)]| |Gatiw)] |Gsliw)] (7-45)
0, dado que freouatemate ¢ grafican los logaitmos = ve que

log RA = log [G\(iw)| + log |Gyiw)| + log |Gs(iw)|

+ log |Gatio)| + log |Gstiw)| (7-46)
log RM. = l0g |Gyiw)| + log|Gs(iw)|
+ log |Galiw)| + log |Gs(iw)| (7-47)

y, para el angulo de fase; setiene
% Gliw) = & Gilin) + % Gyliw) + % Gyliw) + % Gulio) + & Gs(iw) (7-48)

En les ecuedones (747) y (7-48) « dbsava que paa ddene d dagarma de Bode com-
pueto, & aumen los dagames de Bode indvidudes Paa daeng la asintota compuesta
£ aman las adnoss indvidudes

Ejemplo 7-10. Ahoa £ ocosdaa la dguiete funcién de trandaenda

K(s + De™s

°® &+ D+ D

S dilizan los pindpics que £ equuEaon y £ ve que

o + 1
T oVaw? ¥ 1V F 1

RM
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1
log RM = 5 log (w? + 1) = log(w) =~ % log (407 + 1) - % log (9% +° 1)

= tan"Hw) - (180
T

) w ~ 90" - tan"'2w) - tan"'(3w)

Como £ muedra en la figua 7-19, d diegrama de Bode £ desardla a patir de edss
dos Utimes ecuedones Cabe sda que la asfntota compueta = dbiene medate la
adicion de las asintotas individuales. A bajas frecuencias, » < 0.33, la pendiente es
— 1, a casa dd tédmino integredor; oon w = 033, uo de los retardos de primer orden
anpieza a contribur en la gdica y, etoncess la pendiente carbia a — 2 con dda fre-

v

AW
X
7
N
N h"""l //
M P (s+1)
X /
%
1.0 - - " T
~ .1
I \’23+1‘
\; 1\
MR S
\, 1
NSKTET,
NN N
N \[ H
0.1 y s NI
A Y
| L
I [T ll |||H
3 (8*1)
8(38+1)(28+1)
0.01 T
9'01 a_radhtiempe 10 10
90 ‘ T 1 P — . E
: - : S 1del 1 LM (s+]) L]
0 1 Saeelan Zamp e N
7. 8053
-90” ‘ 3841 =pe e -—}
C T - 1 SN e
1800 e g
a+l)e <
=-270" 8(28+1)(3a+1) - P C

Figura 7-19. Diagrama de Bode de G(s) = [K(s + 1)e)/[s(2s + 1)3s + 1)].
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cuencia; con w = 0.5, se agrega la contribucion del otro retardo de primer ordeny la
pendiente de la asintota cambia a — 3; findmente, con w = 1, entra & addanto de primer
orden con una pendiente de + 1, y la pendiente de la asfntota se hace de nuevo = 2. El
diagrama del angulo de fase compuesto se obtiene de manera similar, mediante la suma
dgebraca de los angulos individudes.

Acerca de la pendiente de las asintotas de dta y baga frecuencia (pendiente inicid
y find) y de los dngulos de los diagramas de Bode, se puede hacer un comentario find:
S s consdera una funcion de transferencia generd, por eemplo

Kast+ ap,s"~'+ . .+ 1)
SMbus" + b+ .+ 1)

G(s) = n+ k) >m (7-49)

La padete de la asintota de bga frevanda £ exrea medate
padate de RA (RM)‘ — (— 1k
w0

y d aguo on .

9 ‘ — (= 90%k

w—(}

La pendente de la asintota de dta frecuenda = exqrea mediante

padete e RA (RM) ‘ St ko= m)(=1)

y € angulo, por medio de

9 ‘ - (n+k ~ my-90")

W

La mayoria de los sgemes Sguen etas padates y aguos tales Ssfames 2 cono-
on como sistemas de fase minima. Sn embargo, exigen tres exogdones les ades
conooen como  sistemas de fase no minima; les exogpdones son:

1. Sistemas con tiempo muerto: Gs) = e~¢*

2. Sistemas con respuesta inversa (ceros positivos): G(s) = (1 — 715)/(1 + 7,5)

3. Sdames de draito adato inestdde (poos postivos), por gemplo, dgunos reec-
tores quimicos exotérmicos: G(s) = 1/(1 — 73)

En cada uo de efos caos la gdica de razon de megniitud no cambig pao la gdica
de anguo e fae §; d aguo de faee sampre = hece més negativo de lo que = predice

B tamino de tiempo muato « preatd antaiomente d diayama de Bode de los aros
dos sgames es d tema de uo de los prodames que £ prestan d find dd  cpitulo.
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Fluido ¢ue se' procesa ‘ ]
F(t) ( L.

Tty

Trampa
de vapor

LCondensado )

Figura 7-20. Circuito de control por refrodimentacion para e control de temperatura del inter-
cambiador de cdor.

En la expresién de la pendiente de la asintota de alta frecuencia también se observa
por qué en la funcién de transferencia debe haber més retardos que adelantos. Si (n +
k - m) < 0, entonces la pendiente final es positiva y d ruido de una frecuencia muy
alta se amplifica con ganancia infinita,

Criterio de estabilidad de [la respuesta en frecuencia. Ahora se desarrolla € cri-
terio de estabilidad de la respuesta en frecuencia, por medio de un gemplo, con € fin
de facilitar la comprension del significado del criterio. -

Se considera @ circuito de control de temperatura del intercambiador de calor que
se presentd en € capitulo 6 y que se utilizé en & gemplo 7-4. Por conveniencia se vuelve
a mostrar @ intercambiador de calor en la figura 7-20, y € diagrama de bloques en la
figura 7-2 1. La funcion de transferencia de circuito abierto es

0.8 K
FTCA = - 7-50
(105 + D@0s + D + 1) (7-30)
T,fiio(s) R(s) E(s) X M) [oorel s[5 | - T C
10 . > Bt - T
c %+ \ % C %‘331 ke/s 30s+1
TfI0(t)= sen(0.22¢) (. Torls) o
L —— T0s+1

T.7(t)=-sen(0 221)

Figura 7-21. Diagrama de bloques del circuito de control de températura paa € intercambiador
de calor -controlador P.
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Las expresones de RM y 8 son

RA
RM =
0.3K,
: 751
= V(00 F TV006) T T VO T 1 (~51)
8 = —tan~'(10w) = tan-*(300) = tan~!(3w) (7-52)

En la figura 7-22 se muedtra @ diagrama de Bode. En edta figura se ve que la frecuen-
ciaalaque § == 180° (0 — 7 radianes) es de 0.22 rad/s; a esta frecuencia

RA
0.8K,

= 0.052

La ganancia del controlador con la que se produce RA = 1 €S

RA 1
= 240
"= 0.8(0.052) = 0.8(0.052)

K,

Estos célculos son atamente significativos. El valor K. = 24.0 es la ganancia del
controlador con que se produce RA = 1; se recordard que RA se define como la razén
de la amplitud de la sefid de sdida respecto a la amplitud de la sefid de entrada, Y,/X,,
lo cua sgnifica que, s € punto de control de entrada a controlador de temperatura se
varfa como sigue

T (1) = sen(0.220)

entonces la sefid que sde del transmisor, después de que desaparecen los transitorios,
variad de la sguiente manera

T(0) = sen(0.22r — m = —sen(0.22r)

Se notard que la sefid de retrodimentacion se desconecta en e controlador, como se apre-
cia en d diagrama de bloques de la figura 7-2 1, y que la frecuencia de oscilacion del punto
de control es 0.22 rad/s, que esla frecuenciaalacud f = — 180° = — 7 radianes y
RA = 1

Siahora se supone que en agln tiempo t = O cesa la oscilacion del punto de contral,
Tf°G) = 0, y que la sefid del transmisor se conecta a controlador, entonces, la sefial
de error, E(s), dentro del controlador permanece sin alteraciones y las oscilaciones se
mantienen. Si en € circuito de control no se cambia nada las oscilaciones se mantienen
indefinidamente.
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384
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.
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Figura 7-22. Diagrama de Bode para € circuito de control de temperatura del intercambiador de
calor -controlador P.

S en dgin momento la ganancia del controlador s incrementa ligeramente a 25.0,
la razén de amplitud se hace de 1.04:

RA = 0052 (0.9) K,
RA = 0052 (0.8)25) = 104

Esto significa que la sefid se amplifica conforme pasa a través del circuito de control.
Depués de la primera vez, la «fid de <dida del transmisor es = 104 sn (0.220; des
pués de la segunda vez, es— (1.04)? sen (0.220, y asi, sucesivamente. En caso de que
ed0 no % defenga, la temperaura de salida.se incrementa continuamente, lo que produce un

circuito de control inestable.
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Por otro lado, s la ganancia del controlador se decrementa ligeramente a 23.0, en-
tonces la razon de amplitud se hace de 0.957:

RA = 0.052(0.8)23 = 0.957

Esto significa que la sefid decrece en amplitud conforme pasa a través del circuito de
control. Después de la primera vez, la sefid de sdida del transmisor es — 0.957 sen (0.224);
después de la segunda vez, es — (0.957)% sen (0.221), y asi, sucesivamente. El resultado de
esto es un circuito de control estable.

En resumen, con base en la respuesta en frecuencia, @ criterio de estabilidad se puede
enunciar  como  Sigue;

Para que un sistema de control sea estable, la razén de amplitud debe ser menor
a la unidad cuando el angulo de fase es == 180° (- x radianes).

Si RA <1, con § = « 180°, € sistema es estable. Sin embargo, s RA > 1 con
f = —180°, e sistema es inestable, 1o cual se demostr6 en e gemplo anterior.

La ganancia del controlador con la que se cumple la condicion de que RA = 1y
@ = — 180° s la ganancia-Ultima, K, en & eemplo anterior K, = 24. La frecuencia
a la que se presenta esta condicion es la frecuencia Ultima, w,, cOMo e vio en € capitu-
lo 6, € periodo dltimo se puede cacular a patir de dicha frecuencia

Antes de proceder con més ejemplos, es conveniente sefidar que la frecuencia Ulitima
y la ganancia Ultima se pueden obtener directamente de la ecuacion de RM y 8, ecuecio-
nes (7-51) y (7-52) para ede gemplo, sin que sea necesario e diagrama de Bode, € cud
se desarrall6 a partir de edtas ecuaciones; con la utilizacion de las mismas e evita € desa
rrollo del diagrama. Hace muchos afios, cuando no habfa caculadoras manudes (irecuerda
e lector la regla de cdculo?), probablemente era més f&dil dibujar € diagrama de Bode
mediante las asintotas de dta y bga frecuencia En la actuaidad, la utilizacion de las
cdculadoras hace que la determinacion de w, y K., sea un procedimiento mas facil. Para
determinar w, e requiere un poco de ensayo y eror en la ecuacion de 6; una vez que
se determina w,, se utiliza la ecuacion de RM para cdcular K. Este procedimiento com-
pleto generamente es més rapido y e tienen resultados més precisos que cuando se dibuja
y utiliza €l diagrama de Bode; sin embargo, la utilizacion de dicho diagrama es muy
(til, ya que se observa visuahnente la forma en que varian RA y @ cuando varfa la frecuencia.

A continuacion se presentan varios gemplos para que Se adquiera més practica en
la utilizacion de esta eficaz técnica

Ejemplo 7-11. Ahora se considera € mismo intercambiador de calor que se utilizé an-
teriormente para explicar e criterio de edtabilidad de la respuesta en frecuencia, figura
7-20. Se supone que por aguna razén no se puede mediar la temperaiura a la sdida del
intercambiador, sino méas addlante, en la tuberia, como s muestra en la figura 7-23;
e efecto de esta nueva ubicacion del sensor es que se afiade ago de tiempo muerto, cosa
de dos segundos, en € circuito de control. En la figura 7-24 se ilustra & diagrama de
blogues con la nueva funcion de transferencia
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T,
/ Ay
] \
\ /
. ~_
Fluido que se procesa I’
Fuy) ] /’ T, (1) anterior
Tt l
Trampa
de wapor
\LCondensado

Figura 7-23. Circuito de control por refrodimentacion para e control de temperatura del inter-
cambidor de cdor.

La FTCA neva e

0 . 8 Ke®

FTCA = (10s + 1)(305 + DBs+ 1
oon
RM = RA = - I
0.8K. ' V0w + T V(30w) + T V(3wy +1
Y

8 = —2w ~ tan '(10w) = tan-"(300) ~ tan"'(3w) .
Como = explicd antaiomente edes dos Utimeskxpresones = pueden ulilizar para de
temina la frecuenda Utima y la ganenda Utima. Al heoer los Cdoulos “s¢ encuentra
que para 0 = - 7 rad

w, = 0.16 rzid/s‘

Ty (s) R(s) E(s) M(s) Fys) T Tos), C
N 0016] " ¢ 50¢ -
1.0 ) K(' o 3s+1 ’ 30s+1
[ % » kg/s

Tor(s) ' _ 10
% 10s+1

Hgura 7-24. Diagrania de blogues ddl circuito de control de temperatura del intercambiador Oe
calor -controlador P.
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K, = 12.8

El diagrama de Bode se muestra en la figura 7-25.
En los resultados del jemplo 7-11 se observa €l efecto del tiempo muerto sobre la

estabilidad y, en consecuencia, también sobre la controlabilidad del circuito de control.
Con anterioridad se encontré que la gananciay €l periodo Ultimos del intercambiador

de calor sin tiempo muerto eran

K. = 24 y o, = 0.22 rad/s

cuando se afiadid el tiempo muerto en el ejemplo 7-11, los resultados fueron
K, = 128 y w, = 0.16 rad/s

10

0.1

b
LH

MR .
\

4

0.01 - 0.1 ul, rad/sea

;

Figura 7-25. Diagrama de Bode para @ circuito de control del intercambiador de cdor con tiempo
muerto -controlador P.
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Por lo tarto, es més féadl que d procesd = hega ineteble Con la w, diferate, también
< indica que un proceso oon tiempo muato es més leto que uno Sn tiempo Muato.

Como s mendond en los cpitulos anteriores, d tiempo muato es la peor cosa que
puede oonir en cudquier drauto de contrd, ed0 £ prudba con d gemplo 7-11. Con
d término de tiempomuato s “diede retardo de fesd’ d drauito de contrd y, en con+
souenda, @ dnguo de fee awza d veor de - 180° con una frecuenda més bga Cuanto
més gaxke e d tiempo muato, tato més bgas son la frecuenda y la genenda Ultimes

En d ganpo 75 = damodrd que d adr la aoddn de reguste a un controladar
propordond, s decremetan la frecuanda y la ganenda Utimes Edo < puede explicar
dexe d punto ce vida ce la reueda en frecuenda 9 < dedara que d afedr la aoddn de
requde = “diade rdado de fasg d dralto decontrd. En un contrdador Unicamente
proporcional, € angulo de fase esde 0°, como « muedra en la figua 7-17. Ahoa
£ oonddera un controlador  propordond  integrd:

G(s) = K, (1, + i) =K (l’f—‘>
s s

La fundén de trandfeaenda £ compone de un tdmino de addario, s + 1, y de un t&-
mino integredor, 1/7. A bges freouadas

|
<< —
T

d témino de avance no dedta d dgulo de fass pao d integrador contribuye con — 90°
y, en conssuenda, aede rdado de fae A dies frecuendas

|
W >> —
T

d témino integrador £ cancda con d término de addanto y resdta un dguo de fae
de 0°. En les figues 7-18fy 7-18e s muedra d diagama de Booe para un integredor
y un adaio de pima oden, repedivanate

Sn embago, d ledor debe recordar que la aoddn de regude es la Unica aoddn con
e £ puak diminar la desviadn enun contrdlador. Por atro lado, es més difidl gus
ta d contrdador, ya que = tienen dos términos e € ddben guda, K, y 74, y, Qamo
s explicd en d pérrafo anterior, es més fadl que @ procesd e hega inedteble: Td perece
oue la ssgunda ley de la tamodindmica e puede glicar también d contrd  dg prooceso: No
® puste oblener algo-de neca

Con d dguiete §amplo < muestra € €eto de la aoddn daivaiva sohre la estali-
dad de un draito de conird.

Ejemplo 7-12. Ahora ® conddara d mismo drauito de contrd para d  intercambiador
de cdor, pao sn tiempo muato y con un controlador propordiond-daivaivo. Se supone
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que la rapidez derivativa es 0.25 min (15 seg). Como se vio en el capitulo 5, la ecuacion
de un controlador PD “real” es

G _K I+TDS
8) = K. 1 + atps/

0 para este giemplo, con o = 0.1

1 + 15s
G.(s) = K‘(l ¥ 1‘5s)

Entonces la FTCA es

. 0.8K. (1 + 159)
FTCA = (10s + 1)(30s + 1@3s + (1 + L.5s)
con
~ RM = RA
0.8K,
V(15w + 1
= V(I0w)2 + 1 \/(30(1))2 + 1 V@w)z + 1\/(15“,)2 + 1
Y

§ = tan-’ (150) = tan-" (100) = tan~! (30w) — tan-" (3w) = tan-’ (1.5w)

B dagama de Bode paa ete sfama £ muedra en la figua 7-26. S £ compaa
ddo dagama on d de la figra 7-2, « dmava qe d dayama dd aguo de fae
£ “movid heda aribd’; la aoddn deivativa “afiede addato de fesd’. En ete dd¢ama £
axotrd quee la gaanda y d paiodo dtimos son

K., = 3305 ¥ w,=0.53 rad/s

Por tato, con estos resultados se demuesra que con la aodén daiveliva d dralito de
cord £ hace més edadble y més rgoido.

Con los gemplos que £ prestaon en efta soddn e iludrd la uilizaddn de la
repueta en frecuenda en paticdar de los dagames .de Bode paa d adids de los
dreuitos de contrd, a8 como d decto de los diferates tdminos tiempo muato y acddn
Oaivativa shre la etablided de los mismos draitos

Con bee en d qitaio de eddhlided de la repueta en frecuenda, cudquier drauto
de contrdl con una funddn de trandferenda pura (Sn tiempo muato) de drauito dhiato, de
pime 0 ssgundo aden, nunca £ hace inedable dehido a que d anguo de fae nunca
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10

10

MR : \k

0.1

0.01 0.1 w, rad/seg

Figura 7-26. Diagrama de Bode parad drcuito de contrd de tempaauradd intercambiador de
cdor --contrdador PD,

es inferior a = 180°. Una vez que < afiede tiempo muato, sn importar qué tan pequelo
g, @ d9ema = hece inetale, porgue d dngulo de fage dempre awza d vdor de ~ 180°.

Especificaciones de/ desempefio del controlador. End capitalo 6 == presta
ron vaiss fomes paa gusar un contrdledor y obtener d desempedio OH drauto que
% dexa Los méodos que s presantaron fueron el'de Ziegler-Nichols (razén de asnta
miento de un cuato), d aiterio de integrd de erar (IAE, ISE e IAET) y la dnteds dd
controlador. Con la técnica-de rejuesta en frecuenda  cueta aln con ‘oros méodos
(en bee a las dfaentes epadficadones de desampeo) para gudar los contrdadores
existen tres de tales métodos.

B pimeo es d mismo de Zigge-Nidds Como $ Vio en esta seccién, oon la res:
pueda en frecuenda s tiene un proosdimiento conveniente y predso para dotener la
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ganancia y la frecuencia Ultimas de un circuito de control; una vez que se determinan
estos términos, Se pueden utilizar las ecuaciones que se presentaron en e capitulo 6 para
gustar € controlador.

El margen de ganancia (MG) es una especificacion tipica del circuito de control que
se asocia con la técnica de respuesta en frecuencia El margen de ganancia representa €
factor en que se debe aumentar la ganancia total del lazo para hacer inestable d sistema.
La ganancia del controlador con que se produce € margen de ganancia que se desea e
cdcula como sgue

Ko

K. =
¢ MG

La especificacion tipicaes MG > 1.5.

El margen de fase (MF) es otra especificacion tipica que se asocia cominmente a
la técnica de respuesta en frecuencia, y s la diferencia entre -= 180° y & dangulo de fase
a la frecuencia con que la razén de amplitud (RA) & unitaria Esto es

MF =180° + 6 (7-54)
AR=1

El MF representa la cantidad adiciona de retardo de fase que se requiere para hacer ines
table al sistema. La especificacion tipica es MF > 45°.

En e demplo 7- 13 se ilustra la utilizacion de estas dos Ultimas especificaciones para
e guste de un controlador.

Ejemplo 7-13. Se conddera € intercambiador de calor del gemplo 7-11. Ahora se de
be gjustar un controlador proporciona para: 8) MG = 1.5y b) MF = 45°.

a) En e gemplo 7-11 se determind que la ganancia Ultima del controlador es
K, = 128
En este caso la ganancia totd del circuito es
Kpunto, = 0-8 K,, = 10.24

Para tener una especificacion de MG de 15, la ganancia del controlador se fija en-
tonces a

K. = Ku 553

fu
GM=1.5 15
Entonces la ganancia total del circuito es

Kpunto = 0.8 K, = 6.83
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b) En & gemplo 7-11 las expresiones paraRM y 8§ eran

RA !

M = 0.8 K, ?/(10‘0)2 + 1T V30w + T V@Bw)? +1

180°
™

0 = —Quw) ( ) = tan-' (10w) = tan-’ (30w) = tan-" (3w)

Con base en la definicion de margen de fase que se dio anteriormente, para un
MF= 45°, = —135°. S = uiliza la ecuedn para 8, 0 d dayama de Bode ce la figura
7-25, la freouenda para ede dguo de fese = puede ddaminar como

[

= 0.087 rad/s

PM = 45'

Ertonces s subditye en la ecueddn de la razon de magnitud pera obtener

RA
0.’81(6"02.6l
K RA 1
oy cas = 0.8(0.261) = 0.8(0.261)
K, = 4.78
PM = 45’

En d damplo 7- 13 = muedra cdmo ditener d gude de un controlador por retroali-
mentacién paa ‘datos MG y MF. En la pate 8 = gustd d contrdador pard lograr un
lazo de contrd con un MG de 1 .5, lo ad dgifica que la geranda tatd dd lazvo = debe
incemantar (@ casa de les dinedidedes dd procesd 0 por cudquier dra razdn) en un
fector de 1.5, ates de que s dcance la inestabilided. Para degr d vdor de MG, d inge
ngo debe entenda d proced para deddir auldnto puede cambiar la ganenda dd  prooeso
e d rango de opgaddn; atonces con bese en eda comprendon € puede uilizar
wun vdor rediga de MG. Miatras més gande es d vdar de MG que < uiliza més gar
de es d “fador de sguided ° ocon que < dissfia d drauito de contrd; sn embargo, tarto
més gacke e d fador de sguided (MG), cuato més pequea €s la gananda resutante
0d ocontrdador y, en consscuenda, @ contrdador es menos sakble a los eroes Por
lo ataior es importante la decddn de un MG redida

En la pate (b) dd gampo * gusd d conrdedor para lograr un MF de 45°. Edo
dgnfica que s puete aledr un rdado de fase de 45° d dralito de contrd antes de que
% haga ineseble Los carhios en d éngulo de faee dd drauito de conrd se deben prina-
pdmete a los carhios en a5 términos dindmicos (condantes de tiempo y tiempo mueto),
Qe son produdo de les dinedidedes dd  proceso.
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El margen de ganancia y & margen de fase son los criterios distintos de desempefio.
La eleccion de uno de ellos como criterio para un circuito en particular depende del pro-
ceso a controlar. S a causa de las dinedidades del proceso y sus caracteristicas se espera
que la ganancia cambie més que los términos dindmicos, entonces € criterio recomenda
ble es d de MG; s, por @ contrario, se espera que los términos dindmicos cambien méas
que la ganancia, entonces € criterio de MF es ¢ recomendable.

En e gemplo 7-13 se demostré la forma de calcular un controlador proporcional para
producir la especificacion de desempefio que se desea S se utiliza un controlador Pl
0 PID, se debe fijar primero € tiempo de reguste y la rapidez derivativa, antes de calcu-
lar K., lo cud dgnifica que e desempefio que se desea se produce con més de un con
junto de parametros de guste, y es responsabilidad del ingeniero decidir cud conddera
como € “mejor”.

En esta seccion s edtudié d sgnificado ded margen de ganancia y € del margen de
fase, asi como la forma de gustar los controladores por retroaimentacion con base en
estas especificaciones de desempefio. Sin embargo, en los procesos indudtrides se prefie-
ren las especificaciones de desempefio del capitulo 6.

. Diagramas polares

El diagrama polar es ofra forma de graficar la respuesta en frecuencia de los sistemas

de control; & contrario del caso de las dos grdficas de los diagramas de Bode, con este
método se tiene la ventga de que sélo e hace una gréfica El diagrama polar es @ de la
funcion complgja G(iw) conforme w vade 0 a oo; para todo valor de w existe un vector

en e plano complejo, con cuyo extremo e genera un lugar conforme cambia w; € princi-

pio del vector esta en € origen, y su longitud es igud a la razon de amplitud de la funcion
G(iw); € dangulo que forma con € ee postivo red es d de fase. En edta seccion se presen-
tan los fundamentos de los diagramas polares y la manera de graficarlos. Primeramen-
te se presentan los diagramas polares de agunas de las componentes de proceso mas co-

munes.

Retardo de primer orden. La razon de amplitud y & dangulo de fase de un retardo
de primer orden se expresan mediante las ecuaciones (7-27) y (7-28), respectivamente:

K

RA = V(e ¥ T (7-27)
§ = —tan™' (w7) (7-28)

Paraw =0, RA = Ky 6 = 0° Paraw = i,‘RA=O.707Ky‘0=-—45°. Paa
T

w=o0o, RA=0y 8=~ 90°

En la figura 7-27 £ muesra d diagrama pdar para ete sgema Con la linea continua
< represanta la razdn de amplitud y @ angulo de fase cuando la frecuendavade 0 a «. Con
cada puto de la auva = rgresta una w dferente La longitud dd vedor, deste
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6=90°
Imaginario
1
ws- 7
P it
. ~
~ ™~
/ \\
/ AR=K SN\
0 A \ =0 Real
w=t% 8=0° v
6=-45°
_1
W=
6=-90°

Figura 7-27. Diagrama polar para retardo de primer orden.

origen hasta un punto en la curva, es igua a la razon de amplitud con esa w, y € dngulo
que forma € vector con € eje positivo read es igud a 4ngulo de fase; en la figura 7-27
aparecen dos vectores, con € primero se representa la RA y 6 para w = 0; con & segundo
se representa RA y § paa w = 1/7. Se notara -que, conforme RA se aproxima a cero,
g tiende a — 90, y esto es lo que se sefida en las ecuaciones (7-27) y (7-28). Con la curva
punteada se representa el diagrama de RA y § cuando w vade — o a 0.

Retardo de segundo orden. Las ecuaciones de RA y @ paa un refardo de segundo
orden se representan con las ecuaciones (7-29) y (7-30), respectivamente;

K
RA= 7-29
V(I = i) + Q1éw) 029)
- 27éw .
b = —~tan '(m) (7-30)

Paaw=0 RA =K y#§=0°paaw =1/, RA = K/2¢ y § = — 90°; para
w=0 RA= 0y - — 180°.

En la figwa 7-28 s iludra d dagama pdar de ede 99amg en d ad RA tiende
a cero desde el ge real negativo, porque § tiende a — 180°.

Tiempo muerto. Las equresones de RA y ¢ para un Ssama con tiempo muato puro
* eqresn medate lss ecuedones (7-34) y (7-35).
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Imaginario

___L_ﬁ- Real

=1 (7-34)

b= - ,,,w(lgo") 73)

w
Con estas ecuaciones se indica que la magnitud del vector sempre serd unitaria y
que, conforme se incremente w, @ vector empezard a girar. En la figura 7-29 se muestra que
g diagrama polar resultante es un circulo unitario.
Mapeo de conformacion. Se han mostrado agunos eemplos de diagramas polares,

sin embargo, antes de continuar con este tema, es importante mencionar e mapeo de con-
formacion, ya que los diagramas polares se apoyan bastante en edta teoria Se presenta

Imaginario

N

8=270°

Figura 7-29. Diagrama polar para tiempo muerto puro.
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una breve introduccion a mapeo de conformacion para lograr un mejor entendimiento
de los diagramas polares.

Ahora se conddera la funcion de transferencia generd G(s); como ya se vio, la varia
ble s es la vaiable independiente, la cud puede ser red, imaginaria o complga, es decir,
en generd, s = ¢ + jw, Esta variable se puede graficar en € plano s de la forma que
s muestra en la figura 7-30g. Al subgtituir € vaor de s en la funcion de transferencia
G(s), es poshble obtener d vaor de dicha funcion para una ciertta s. Td vdor de G(9),
el cual puede ser real, imaginario o complejo, G(S) = 6 + iy, Se puede graficar en el
plano G(s), como se muestra en la figura 7-30b. Para todo punto en el plano s, existe
un punto correspondiente en e plano G(s); es decir, con la funcion G se puede llevar
a caho d mapeo dd plano s en @ plano G(s). Con la funcion G no Unicamente s logra
e mapeo de los puntos, sino también las trayectorias 0 regiones.

Se utiliza la palabra “conformacion” porque a redizar  mapeo, € plano Gis) s«
“conforma’ con e plano s. Para explicar € ggnificado de esto, se supone'que una tra
yectoria del plano s se debe mapear en e plano G(); ademés, s en @ plano s la trayecto-
ria tiene una vuelta marcada, d mapearla en d plano G(s), también tendra una vuelta
marcada; esto es, € plano G(s) se “conforma’ con el plano s.

Imaginario

plano s
W X
s=otwi

| Real

(a)

Imaginan0
plano Gis}

X Y
G(s)=6+7i

Real

(b

Figura 730. Mapeo de un punto del plano s d plano G(9).
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Para que sea mas especifico el concepto de mapeo de conformacion, a continuacion
se considera la siguiente funcién de transferencia:

10
Gls) _ @s+ s + 1)

En lafigura7-3 1 se muestra el mapeo de unaregion en el planos, lacual se expresa
con los puntos 1-2-3-4-1, y en el plano G¢(s) por los puntos1’-2’-3’-4’-1’. En latabla
7-1 se muestra el manejo matematico con que se produce.

Esta fue una explicacion breve del mapeo de conformacion y, como se menciono
antes, los diagramas polares se basan en dicha teoria. EI mapeo, de conformacion tam-
bién sera importante cuando se presente el uso de los diagramas polares, en €l estudio
de la estabilidad del control de proceso.

Criterio de estabilidad de Nyquist(". Los diagramas polares son muy dtiles para
andizar la edabilidad de los circuitos de control de procesn. En eda seccion s presenta d

Imaginario

1 plano s

Real

AN

B
2

(a)

Imaginario

plano G(s)

Real

!

2'Q"*'
£

® 3

Figura 7-31. Mapeo dd plano s d plano Gfs).
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criterio de estabilidad de Nyquist, en @ cud se utilizan tales diagramas. No se da ninguna
prueba del teorema, sin embargo, se recomienda que € lector consulte € documento ori-
gina. Puesto que € presente criterio se basa en la utilizacion de los diagramas polares, a
estos s les llama frecuentemente diagramas de Nyquist.

El criterio de Nyquist se puede enunciar como sSigue

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

El dguiente eemplo demuestra la aplicacion de este criterio.

Ejemplo 7-14. Se considera € circuito de control para € intercambiador de cdor que
se presentd en € capitulo 6 y que se utilizd en & gemplo 7-4. En la figura 7-9 se muestra
e diagrama de blogues de circuito cerrado para € circuito de control en cuedtion, y la
funcion de transferencia de circuito abierto es

08 X,
FTCA T(0s + D@E0s + DBs+ 1)

Con ¢ criterio de Nyquist es preciso mapear todo € plano derecho (PD) del plano s, como
e muestra en la figura 7-32, en @ plano G(s). Para una mejor apreciacion € mapeo se
divide en tres pasos.

Imaginario
\ plano §

Paso 14
/ Paso 2

Real

Region R
{semicirculo)

Figura 7-32. Region R del plano s.
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Paxo 1.

La frecuencia w vade 0 a o, sobre € e imaginario positivo, ¥, por tanto, § = iw. Al
subgtituir esta expresion de s en la expresion de G(s), se obtiene

0.8 K,
(i10w + 1)i30w + N(Bw + 1)

G(s) _

Entonces, € diagrama empieza con w = 0, sobre € e red postivo, en & vaor 0.8K,,
y termina con w— oo, en @ origen (RA = 0), con un dngulo de fase de = 270°, como
s muestra en la figura 7-33. La frecuencia a la que € lugar cruza € angulo de — 1 80° s
puede encontrar fécilmente mediante la solucion de la ecuacion (7-52). Una vez que se ob-
tiene e vaor de w, s puede cacular € vaor de RA con la ecuacion (7-51).

Paso 2.

En este paso la frecuencia se mueve de w = w aw = = %, alo largo de la trayectoria
gue se muestra en la figura 7-32; en dicha trayectoria s = re'?, g vade 90°a0°y a
- 90°, Al subgtituir tal expresion de s en la expresion de Gs), se tiene

08 K,

G = ored + D30k + 1) Gre® + 1)

Puesto que r- oo, atoncss £ puede degreda d témino +1 en cada paréntesis y

08K,
10re)(30re"")(3re') ¢

] Y
|ImH§ (Im)—}it![ﬁ,— 0

Imaginario

lim G(iw) = lim [(

r—

/71 --\\‘\ Paso 3
a \\/

L)
14 Paso 2
/ \
i =%+
| “ \ Real

W0~

Paso 1

Figura 7-33. Diagrama polar de G(s) = (0.8K,)/[(10s + 1)(30s + 1)(3s + 1)}.
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lo cud indica que e semicirculo con r—oo Se mapea en e plano G(s) como un punto
en e origen

Paso 3.

En este paso la frecuencia se mueve de — @ a 0, a lo largo del e imaginario negativo
Yy, por tanto, s = — iw. Nuevamente se subdtituye esta expresion de s en la expresion
de G(s), para obtener

0.8K,

Gliv) = (—il0w + 1)(—i30w + (-3w + 1)

El diagrama empieza en € origen, w = == 00, y termina con w = 0, sobre €l ge real
positivo, en e vaor 0.8K,, con un angulo de fase de 0°. La trayectoria se muestra en
lafigura 7-33.

Es interesante notar que € paso 3 es justamente la “imagen de espejo” del paso 1,
lo cua es comprenshle § se tiene en cuenta que G(S) es una funcion compleja conjugada, lo
que dgnifica que & mapeo es smétrico, respecto d e de las abscisas, en d plano G(9).

En e paso 1 se explicd como se obtiene e vaor de FU para un angulo de fase
de - 1 80°, e cud es la distancia d origen en que la trayectoria cruza € €je red negativo.
S d punto de cruce eda antes de — 1, entonces € sistema es estable [en la region que
se mapea no se incluye e punto (- 1 ,0)]; si @ punto de cruce esta més dla de = 1, enton-
ces e dstema es inestable [en la region que se mapea se incluye @ punto (- 1 ,0)]. Con-
forme se incrementa K., también RA se incrementa, de lo que resulta un sistema menos
estable. Esta afirmacion es la misma que para € criterio de estabilidad de respuesta en
frecuencia

En esta seccion se presentd una breve introduccion a los diagramas polares y al crite-
rio de estabilidad de Nyquist. Sin duda @ lector noté la equivalencia entre el criterio de
edtabilidad de Nyquist y € de respueda en frecuencia

Diagramas de Nichols

El diagrana de Nichols es otra manera de representar gréficamente la respuesta en fre-
cuencia de los Sstemas. Esenciamente es un diagrama de la razén de amplitud (0 de mag-
nitud) contra € &ngulo de fase. En la figura 7-34 se muestra este tipo de diagrama para
algunos sistemas tipicos, en los cuaes la frecuencia es € parametro a lo largo de la curva

Resumen ‘de la respuesta en frecuencia

Esta presentaciénde |a respuesta en frecuencia fue méas bien extensa y se esperaba mostrar
la eficacia-de la técnica. Las ecuaciones (7-39) y (7-40) son las ecuaciones generdes para
determinar RA y f; con €llas se: puede: realizar €l andlisis y disefio de los sistemas de
control. Se mostraron diferentes formas de graficar la respuesta en frecuencia de los
dgemas. ;
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Figura 7-34. Diagramas de Nichols. a) Retardo de pnmer orden. ) T'ieirx'pb}&uefié.i'c) Retardo
de segundo orden. .

T

73, PRUEBA'DE PULSO

Una de las aplicaciones més précticas ¢ interesantes de la respuesta en frecuencia es la
utilizacion de la prueba depulso para determmar la funcion de transferencia del proceso,
instrumentos y otros’ “dispositivos ‘de contiol. Hougen® Hice la destripcion de vaias
aplicaciones de la prueba de pulso en la industria; -en esta secgién.se-describe.la técnica
respectiva y se deducen las formulas bésicas que-se requieren para su aplicacion,.

En d capitulo 6 se estudid € méodo de la prueba, escalén :para determinar los: pard
metros del:modelo de primer orden més. tiempo muerto del proceso. Las ventgas de. la
prueba exadn son su smplicidad y los requerimientos minimos de cdculo; su mayor
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desventgja es que, por precision, se limita a los modelos de primer orden més tiempo
muerto.

Con la técnica de prueba senoidd que se describié en la seccion 7-2 es posble deter-
minar, en principio, la funcion de transferenciade un proceso de cuaquier orden. A pe-
sar de que la prueba senoidd se utiliza extensamente en la determinacion de las funciones
de transferencia de sensores, transmisores y actuadores de vévulas de control, rara vez
s utiliza para probar procesos redes, debido a que la mayoria de los procesos son muy
lentos para la prueba senoidd. S se considera un proceso donde la condante de tiempo
més larga es de un minuto, en e diagrama de Bode del proceso de frecuencia de ruptura
esta, con base en la ecuacion (7-42), en

| .
w, = 'T- = 1.0 rad: min

Para locdizar la asfntota de bga frecuencia del proceso se deben hacer a menos dos prue-
bas a frecuencias mas bgjas que la de ruptura; seen édtas 05 y 0.25 rad/min, e periodo
de la segunda de estas sefides senoidales es

21r . 6.28 rad

T = =025 rad min_

= 25.1 mii! "
No sélo es dificil encontrar un generador de onda senoidal capaz de generdr consistente-
mente una sefid tan lenta, Sino que la:prueba tomarfa d menos un paridehoras, ya que
s necesita completd un minimo de cuatro 8 cinco ciclos para la prueba Ademas, con
la prueba se obtendria s6lo un punto en e diagrama de Bode y, S la constante de tiempo
del proceso fuera de 10 minutos, se tendria que aplicar a pgoceso una onda senoida
con periodo superior a 4 horas.

Con la prueba del pulso se produce un diagrama de Bode completo del proceso a partir
de una sola prueba cuya duracion es considerablemente menor a la de la prueba que

se describe en € parrafo anterior. Puesto que no se puede obtener adgo de nada, € ahorro
de efuerzo en pruebas se compensa por e esfuerzo adiciond de céculo.

Realizacion de la prueba de pulso

El diagrama para la prueba de pulso es idéntico d que se da paa la prueba sencidd en
la figura 7-15, con la excepcion de que; en lugar de la_sefid y respuesta senoidd de la
figura 7-16, la sefid de entrada es un pulso como @ qie aparece en la figura 7-35. Se
notara que la duracion de la respuesta, T, €s mayor que la del pulso Tp. Los tres para
metros que se seleccionan’ para redizar la prueba de pulso son la forma del pulso, su
amplitud 'y su duracion.

A pesar de que € pulso rectangular de la figura 7-35 es & mas facil de generar y
andlizar, se utilizan otras formas-de pulso; como ias que aparecen en la figura 7-36; 16gi-
camente, €l pulso mas populates e rectangular, le sigue € pulsorectangular doble de
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x(t) |

-

X,

¥(®)

AN

~ |

0 5 T, o, Ty t

Figura 735. Entrada de pulso rectangular y respuesta a la sdida

la figura 7-36b. El (nico requisito para la forma del pulso es que debe regresar a vaor
inicial de estado estaciona&

Como en d cao de la prueba excadn y la senoidal, la amplitud del pulso, X,, debe
ser lo suficientemente grande como para que las mediciones de la respuesta sean exactas,
pero no tan grande que la respuesta quede fuera del rango dentro del cud la funcién de
transferencia linel es una aproximacion vélida de la respuesta del proceso. Para satisfa-

-+

1
X, X,
. 'w* i T .
0 I Tp f 0 L - |Tp
2 X, 2

(¢) @

Figura 7-36. Formas comunes de pulsos para la prueba dindmica del proceso. a) Pulso triangular.
b) Doble pulso rectangular. ¢) Rampa d) Dable pulso triangular.
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cer edte requisito generamente se necesita un dispostivo de registro muy senshle o una
computadora digitd en linea para regidrar la respuesta

La duracion Tp del pulso depende completamente de las constantes de tiempo del pro-
Ceso0 que se prueba, y no debe ser tan corta como para que no haya tiempo de que €
proceso reaccione 0 tan larga que haya tiempo para que la respuesta adcance d estado
edtacionario antes de que se complete @ pulso. Un pulso tan largo no sélo representa una
perdida de tiempo de prueba, sino que también da por resultado una reduccion en la
frecuencia més dta para la cud son (tiles los resultados de la prueba, como se verd en
breve.

Deduccién de la ecuacion de trabajo

La respuesta en frecuencia del proceso bgo prueba se determina mediante € calculo
de la funcion de transferencia complga G€iw), como una funcién de la frecuencia, de la
respuesta del proceso d impulso de entrada: Para esto = utiliza & definicion de la trans-
formada de Fourier de una sefial:

Fio) = [ e a 0

Al comparar la ecuacion (7-55) con la (2-1), se ve que, con exogpeion del limite inferior
en laintegra, d subtituir § = iw en la definicién de g transformada de Laplace, s puede
obtener la transformada de Fourier. Puesto que las sefisles que interesan en € control
de proceso son desviaciones del vaor inicid de estado estacionario y, en consecuencia,
SON Cero para un tiempo negativo, el limite inferior en la integral de la'ecuacién (7-55)
% puede cambiar a cero. La transformada de Fourier se desarollo antes que la trans
formada de Laplace, como una extenson de las series de Fourier para sefides no perid-
dicas
Por definicion, de la funcion de transferencia del proceso (ver capitulo 3)

(O]

G(s) = X6)

(7-56)

donde:

Y(§ es la transformada de Laplace de la respuesta del proceso (como desviacion de
su vaor inicid de estado estacionario)
X(9) es la transformada de Laplace dd pulso

Se subdituye s = iw para encontrar

Y(z(n)

Gliw) = X(iw)

(7-37)
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y se aplica la cuacién {7-55) a ambas sefiales para obtener

vy -
%

" . L y(n) et dt
Gliw) = 75— ——— (7-58)
N OJ'( X(I)e#imld’

g
Yo

f

La (758) es la euaddn de trabgo paa cdada la repueda en frecuenda dd prooeso
bgo pueta La inegd en d numaador y denominedor de la ecueddn (7-58) s puee
cdodar oon bexe en la repuedta y(t)a:un pusd indvidel  x{#),; pera ceda veor de interés
de la frecuenda w; @ resitedo dd  cdlculo es un Ndmao complgo G(iw); por lo tanto,
lamegritud de este NUMero es, dela ecuacidn (7-24),.1a razon de amplitud y, dela ecua-
cién (7-25), e tiene que 2 argumento es d dgulo de fae a la ‘frecuenda w. Se repiten
los cdlculos pera varios.valores ok w g fin de dbtener d diagrama deBode completo, con bese
e los reditados de una la prueba

La inegd de la randomeda de Fouie de la s5d desaldadd procen y(t) =
debe calcular numéricamente, como se verd en breve. A pesar de que laintegral del
pulso, x(f), tavbién = puee cdoda’numdicamate de la eweddn (7-55) £ puede
daiva una fomua anditica, lo cud < iludra en d sgueate gampo.

Ejemplo 7-15. Se deoe dtener, la tranformeda de Fouier de un puso rectangular de
amplitud X, y duracién Tp (ver figura 7-35),

Solucién. Con base en la_ecuacion (]-5}5),'1s:e,'»sabe que .
Xty = || x0r e
Fueto que d pulso es cero en todo momento, exoqto entre 0 y T, s pueck ceir que
T, .
X(iw) = f *Xoe i = — 0 [pmorymy
0 [{4]
= 59[1 - ¢ M)
[{0)]
— Xo o e '
— [senwTp ~ i(1 ~ cos 6Ty}
w
donde = uilizd la idaided

e T = ¢os @Iy = | SIN Wl
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y 1/i = —i. Lamagnitud y argumentos de X(iw) son

, X
[X(iw)| = :)Q Vsert oTp + (1 = cos wlp)?

X V2(1 = cos wTp)
w \“,

tan-! 1 — cos wTD
sen wTp

I

L X(iw)

Conw =0, X(O) = X,Tp.

La magnitud dd pulso es méxima en w =.0 y, .por:lo tanto,; cae a.cero conforme la fre-
cuencia e incrementa a infinito; la magnitud también es cero en los valores de la frecuencia
w, que son mltiplos de 2#/Tp radianes/tiempo. Cuanto més larga es la duracién del
puso, Tp, tanto més frecuentemente ocurren estos valores.

En @ gemplo precedente se observa que la magnitud méxima de la transformada de
Fourier de un pulso rectangular es proporcional d 4rea del pulso, X,Tp. Puesto que la
trandformada de Fourier del pulso aparece en e denominador de la ecuacion (7-57), es
deseeble evitar los valores de w donde la transformada es cero, cgn lo que se impone un
limite superior a rango de frecuencias para | las cuales ‘mediane la prueba de pulso, se
puede calcular 1a respuesta en frecuencia. Para d pulso rectangular la frecuencia es
27/Tp, la cual, como se mencioné ‘antes, decrece con |a duracién del pulso, Tp.

Evaluacion numérica de la integral de la transformada de Fourler

Normalmente, la evaluacion de la integrl del numerador de la ecuacion (7-58) se hace
de manera numérica, para dlo sé utiliza una computadora digita. Un técnica eficiente
y exacta para lograr la integracion numérica es la que tiene como base la regla trapezoidal.
Los cédlculos s deben realizar Con aritmética de nimeros complejos: (ver seccién 2-4), a
causa ddl término exponencial complgjo. Con la mayoria de los lenguajes de pro-
gramacion, como el FORTRAN, es posible realizar operaciones con nimeros com-
plejos.

Para redizar la integracion numérica de 1a funcion y(t), primero se debe dividir ésta
en N incrementos de tiempo de At, como se muestra en la figura 7-37. Se puede suponer
que los incrementos son de duracion uniformé de Ar,’sin embargo, esto no es necesario
en la préctica. La regla trapezoidd para integracion numérica consiste en aproximar la
funcion con una linea recta dentro de cada intervao:

o = [y d

Bl N_! ! b [ (4 kA
= f Vet 2O =) e kD gy (7-59)

k=0 JO



408 DISENO CLASICO DE UN SISTEMA DE CONTROL POR RETROALIMENTACION

y(t)

0 At 2At 3Af At NAt=Tp ¢

Figura 7-37. Discretizacion del pulso de respuesta para €l cédlculo numérico de la integra de la
transformada de Fourier.

donde:

¥ €s larespuesta en € tiempo kAt
N = To/At es la cantidad de incremento:

Al escribir la ecuacion (7-59) se supuso que la respuesta para tiempo negativo era cero
y que retornaba a cero después de N incrementos, esto es posible porque y es la desviar
cion dd valor inicid de estado estacionario. Al integrar por partes la ecuacion (7-59) y
smplificar, se obtiene

R
N-1 wkAr

Y(iw) = | m piwdr _
) = 3~ {nll = e iwAr) .
+ Yl + iwArye @Y ~ 17} (7-60)

Esta formula se puede simplifica mé s s toma en cuenta el hecho-de ue Yo ¥ YN SON
cero: o

(2 — eiwA: _ evimAr) N—1

D ye ik (7-61)

Y(iw) = A7 paal

De las identidades trigonométrices apropiadas, resulta la siguiente formula de trabgo:

5 [ WAL :
4 sin® <"'2—> Mol

P S ;g —ikAr 7-62
Yiw) w>At Azl'\‘e (62

Eda férmula se puede programar directamente en FORTRAN o en otro lenguge de
computadora de ato nivel. Se ve que la ecuacion (7-62) es muy eficiente, ya que para
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cada frecuencia de interés Unicamente se necesta redizar una vez la evduacion'de la
funcidén seno, la cual consume tiempo.

Cuando se cadcula numéricamente la transformada de Fourier tanto de la respuesta
de la sdida como dd pulso de entrada, se hace la subdtitucion en € numerador y denomi-
nador de la ecuacion (7-57), de lo que resulta la Sguiente férmula para la funcion de trans-
ferencia del proceso:

Gliw) = ;77— o (7-63)

donde M es la cantidad de incrementos que se utilizan para integrar € pulso (M = Tp/As).

En la ecuacion (7-63) se supone que se utiliza € mismo intérvalo de integracion para el

numerador y @ denominador. Cuando la transformada de Fourier de un pulso s puede
cdcular a partir de una formula anditica como la que se dedujo en & egemplo 7-15, gene

rdmente es mejor utilizar dicha formula en lugar de la ecuacion (7-63); en td caso, la
transformada de Fourier de la respuesta de la sdida se cdcula con base en la ecuacion
(7-62), y la funcién de transferencia, con base en la ecuacion (7-57). Taes célculos S
deben repetir para cierta cantidad de vaores de la frecuencia w, con € fin de generar
e diagrana de Bode del proceso. Puesto que se desea que la separacion de los puntos
en d diagrana de Bode sea igud sobre d ge logaritmico de frecuencia, cada frecuencia
que se dija debe ser un factor constante de la anterior':

W, = Bw,_, para = l,‘2‘, o Ny (7-64)

donde:

1/Nw
B = <(.0m§)'(>
" \@mf

Wnax € € limite superior del rango de frecuencia en € diagrama de Bode, rad/tiempo
Wpip € € limite inferior del rango de frecuencia en € diagrama de Bode, rad/tiempo
N, es la cattidad de incremento en que se divide @ rango de frecuencia

Mediante € procedimiento que se acaba de describir es poshle obtener € diagrama de
Bode completo a partir de una sola prueba’de pulso, siempre y cuando tanto e pulso
de entrada como la respuesta de la sdida regresen a sus vaores inicides. Puesto que las
variables y(t) y x(f) sor desviaciones de-las condiciones inicialesde estado estacionario,
a inicio valen cero y, para que y(t) vuelva a cero, las condiciones findes de estado estar
cionario deben ser las mismas que las inicides. Este dltimo requerimiento no se cumple
cuando en e proceso existe un elemento de integracion; este caso se verd préxima-
mente. :
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Procesos con integracion. En la figura 7-38 se muestra la respuesta a la entrada de
un pulso de un proceso con integracion. El valor find de estado estacionario de la varia
ble de desviacion ala salida es proporcional alaintegra del pulso de entrada:

[P
Y= = K; jo I-x(t) dt (7-65)

Luyben® propuso tratar a proceso como s consistiera en un integrador puro con ga
nancia K; en paralelo con un proceso ficticio con funcion de transferencia G4(s), de
manera que la funcion de transferencia del-proceso red es

Gls) = Gus) + Esl- (7-66)

La sdida de integrador se expresa por

cide

) = {K boa 0212, | (1-67)
Vo ". : : t = TD

Entonces, la sdida del proceso ficticio se expresa con

eyg) = ) - y;(t) ? oo (7-‘68)

Lasefid y,(f) es cero en e tiempo inicial | N final, tal como se jlustia en lafigura 7- 38;
y4() s puede cacular con base en las ecuaciones (7-67) y entonces se utiliza el resultado
en las ecuaciones (7-62) y (7-57) para cacular Gu(iw); por lo tanto, a partir de la ecua
cion (7-66), la funcion de transferencia del proceso es

K
Gliw) = G,liw) + ?uf (7-69)

La ganancia K; del integrador se calcula con la ecuacion (7-65).

En esta seccion se perfil6 @ método de prueba de pulso ;)ara determinar experimen-
talmente la funcidn de transferencia de un proceso. Luyben” expone un programa de
computadora para-generar los datos dd diagrama.deBode.a patir de los datos de respuesta
a un pulso, y Hougen® presenta varias aplicaciones industrides exitosas de la prueba de
pulso. o

. T4, RESUMEN
En este capltulo e pr@entaron dos técmcas para el anéhsxs y dlseno de sstemas de conr
trol por retroalimentacion: lugar de raiz, y respuesta en frecuencia Ambas son excelentes
para.representar graficamente la respuesta de 10s sistemas.de control; de los dos, la res-
puesta de frecuencia es con la que se puede mangar la presencia de tiempo muerto sin
hacer una aproximacion. La respuesta en frecuencia también Sirve como base para deter-
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x(t)

y(t)

Figura 7-38. Mangjo del pulso de respuesta del proceso de integracion.

mina cuantitaivamente los pardmetros dindmicos dd proceso que e uilizan en d méto-
do de puda de pu. Cono sevie en ede capitulo, a patir de los retados de ua
Lla puda de puo es podbe dedemina la repueda en frecuenda complea

Ya qe =« etud6 d dsgo y andiss de los Sgemes de conrd por retroalimenta-
cién, a continueddn s abordaran oiras técnicas importantes de contrdl, les cudes « usn
cominmete en la indusria Ede es d tema dd préximo capitulo.
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PROBLEMAS
7-1. S dde dhya d dagama e lua de ral’z‘par‘a cada una de les dguatss fudo-

nes de trandfarenda de drauto abiato (® utlizaa una groximaddn de Padé paa
d tdmino de tiempo mueato):



412 DISENO CLASICO DE UN SISTEMA DE CONTROL POR RETROALIMENTACION

K
8 GO = i hm + D(10s + 1)
_ K3s + 1)
b) G(S) - (S + 1)(23 + l)(lOA + 1)
Ke™
¢ G(s) = (s + D@2s + 1)10s + 1)
d Gs) = KGs * De

(s+ 2s + I)10s + 1)

7-2. Dibujar € diagrama de lugar de raiz para cada una de las siguientes funciones de
transferencia de lazo ahierto:

K
a) O = ¥ Nas + 1)
K3s + 1)
b GO = 5
oo = kl1+ L _+1_)
<) ) = T8/ \atps + 1

7-3. Ahora s considera la siguiente, funcion de transferencia para un cierto proceso:

1.5

GOHS) = T s + s + 1)

a) Se debe gustar un controlador proporcional para un margen de ganancia de 2.
b) Se debe determinar @ factor de amortiguamiento, £, para la respuesta oscilato-

ria del circuito de control mediante la utilizacion del pardmetro de guste que
se obtuvo en la pate (a).

7-4. Se debe dibujar d diagrama de lugar de raiz para Iés Sguientes dos funéionts de
transferencia de circuito  abierto:

a) Sisema con respuesta inversa

L — _K(l = 0.255)
GO a5+ 6 + )
b) Sistema inestable de circuito abierto:

_ K
(A) h (15 + |)(l - 'fz'.f’)
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paa los, casos.

T]:l, Tzzl

7-5. Ahora ®£ conddera d d99ema de contrd de procesd que £ muesra en la figura
7-39; la predtn en d tague £ exprea por

P 0.4
F(s) ~ (0.15s + '1)X0.8s

) psi/scfm

La deripddn e la vélvula = puede heoar mediante la Sguiate funddn de trans
fearenda

F(s) 5

= SEfm/psi
My O.ls + |

B rango dd tranamisor de preson es de 0 pdg a 0 pdg vy la dnamica dd tranami-
> e degraddle

a) Dibja d dagyama de bogues paa ete sgema e indur todss les fundones
de trandeenda

b) S e eborar d dagama e lug de rafz.

¢) Se dedbe ddamina la ganenda dd cordador en d puto de ruptura

©d) Se debe ddaminar la garenda Utima y @ paiodo Uditimo.

e) Cdalar d padmero de gude de un contrdedor P con d que s datega un
fador de amortiguamiento de 0.707,

Corriente 2

Corriente 1 Ft

Figura 7-39.. Croquis parad problema 7-5.
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7-6.

7-7.

7-8.

7-9.

7-10.

7-11.

7-12.

7-13.
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f) Explicar gréficamente la forma en que la adicién de la accion de reguste d con-
trolador &fecta a la edtabilidad del circuito de control.

8) Explicar gréficamente la forma en que afecta a la estabilidad del circuito de control
e afadir accion derivativa a controlador Pl del inciso ().

Se repite @ problema 7-3 con la siguiente funcion de transferencia

0.8¢7*
A T
Para € proceso que aparece en e problema 6-20, se debe elaborar € diagrama de
lugar de raiz, para dlo se utilizad una aproximacion de Padé de primer orden,
como se ve en la ecuacion (6-29), a fin de aproximar € término de tiempo muerto.

Para las funciones de transferencia del problema 7- 1, se deben dibujar las asintotas
dd diagrama de Bode de razon de magnitud (o0 de la razén de amplitud) y graficar
a grandes rasgos € diagrama del dngulo de fase

Se debe repetir € problema 7-8 para las funciones de transferencia del problema 7-2.

Para las siguientes funciones de transferencia

L 2s+ 1 145

CO=53T7 Y W o ma sy

a) Eshozar las asintotas de la parte de razon de magnitud. del dlagrama de Bode,
marcando las frecuencias de ruptura 5

b) Indicar € retardo de fase (0 adelanto) para frecuencias dtas (w—-oo)

Se debe greficar € diagrana de Bode para las funciones de transferencia que apa
recen en e problema 7-4.

En la figura 7-40 se muestra @ diagrama de Bode de un sistema de circuito abierto;
se debe obtener la funcién de transferencia de este sistema. ;Qué ganancia del con-
trolador se puede tolerar § se desea un ‘margen de ganancia de 2? ;Cudl es & margen
de fase con una ganancia de controlador de 0.6?

Ahora se considera e proceso de filtro de vacio que aparece en la figura 6-30. En
este proceso se Utilizan los datos del problema 6-15 y se aplican las técnicas de
respuesta en frecuencia paa:

a) Graficar las asintotas del diagrama de Bode y d diagrama dd angulo de fase
b) Obtener la ganancia Ultima, K., y € periodo Ultimo, T,.
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Figura 7-40, Gréficas para el problema 7-12.
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¢) Ajustar d tiempo de reguste de un contrdador P mediate @ método de dnte
ds dd contrdlador y deteminer la ganenda dd contrdlador con la cud < logra

i magn e gaanda de 2

7- 14. Paa ete prdbdema considera-el abeorbedior e € preatd en d prodlema 6- 16;
e la pate (@ de exe problema s dissfio un drauito de conrd por retroalimen-
tacion oon d fin de contrdar la conoantracion de amoniaco a la sdida Para didho

drouto de contrd = deoe

a) Dibja les adnioiss dd degama de Bode y dd dagama de dguo de fae

b} Obtener la ganancia Ultima, K,y € periodo dltimo, 7.

¢) Ajustar un controlador P para un margen de fase de 45°.
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7-15. Ahora s consdera @ diagrama de bloques que aparece en la figura 7-41a en €

cud la entrada N(s) representa € ruido con que se contamina a la sefid de sdidg;
S td ruido del proceso es sgnificativo, se puede dificultar € control de proceso.
Generalmente, paa meorar € control en procesos ruidosos se filtra la sefid que
se retrodimenta; una manera tipica de filtrar las sefides es mediante un dispositivo
de filtraje con una funcion de transferencia de primer orden. Este dispositivo, ya
sea neumatico, electrénico o digital, se instala entre e transmisor y € controlador,
como se muestra en la figura 7-41b; la ganancia del filtro es uno (1) y la constante
de tiempo, que se conoce como constante de tiempo del filtro, es 75 Se deben uti-
lizar las técnices de respuesta en frecuencia para explicar la forma en que 7 afec-
ta d filtraje de la sefid ruidosa y a desempefio del circuito de control. Se debe
graficar, especificamente, € margen de ganancia como una funcion de 7.

7-16. Ahora se considera un proceso térmico con la siguiente funcién de transferencia

paa la sdida del proceso contra la sefid que sde del controlador:

C(s) _ 0.65¢703%

M) ~ (5.ds + D(12s + 1)

Al proceso se le gplica una onda senoidd de amplitud unitaria y frecuencia 0.80
rad/min; las constantes de tiempo y € tiempo muerto est4n’ en minutos. Se debe
cdcular la amplitud y € retardo de fase de la onda sencidd que sde del proceso
después de que cesa la respuesta transitoria

C(s)

R(s) * m K Dg —0.755
? c |

2s+1

0.5

(a)

R(s) +/‘\ Ko 2075 ‘ +A . C@®
- 25+1

0.5

Tps+l

(b)

Figura 741. Croquis para € problema 7-15.
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q(t)

D q(t)=

Figura 7-42. Gréfica para € problema 7-

0 t<0

D
h 0<t<%H
-h 2<t<p
0 t=zD
17.
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7-17. Con @ pulso rectangular simétrico que se muestra en la figura 7-42 <e tiene la ven-
tga de poder promediar & efecto de las dinedidades sobre € resultado de la prueba

dindmica.

a) Se debe deducir la transformada de Fourier para € pulso, Q(iw).
b) Se deben escribir las férmulas para la magnitud, |[QGiw)| , y € angulo de fase,
4 Q(h), como funciones de la frecuencia

7-18. Para la prueba pulso de un proceso se utiliza un pulso rampa de duracion Tp y am-
plitud final x, Se debe determinar la integrdl de la transformada de Fourier del

7-19.

pulso.

En un proceso, @ diagrama de razén de amplitud contra frecuencia da por resultado
la gréfica que aparece en la figura 7-43. En e diagrama de &ngulo de fase no s
dcanza una asintota de dta frecuencia, pero se vuelve més negativo conforme
se incrementa la frecuencia. Con una frecuencia de 1 .0 rad/min, € angulo de fase es

1.3

1.0

Razén de amplitud

0.25

N

N\

0.05

0.1 0.2 04 0.

Figura 7-43. Gréfica para € problema 7-1

8

9.

w, rad/min
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de — 246 grados. Se debe postular una funcion de transferencia para € proceso
y edtimar la ganancia, las constantes de tiempo y € tiempo muerto, s lo hay.

7-20. El diagrama de Bode que aparece en la figura 7-44 se obtuvo para la funcion de
transferencia de temperatura contra razon de agua para enfriamiento en un reactor
tubular, mediante @ método de prueba de pulso. Se debe determinar

a) La ganancia de estado estacionario del proceso.
b) La constante de tiempo.
¢) Una edimacion del tiempo muerto en d sistema

7-21. Para los cuatro pulsos que aparecen en la figura 7-35, se debe obtener la transfor-
mada de Fourier, la razon de magnitud v d é&ngulo de fae.

10 T T

20log,oMR db

0.1 0.2 0.4 1.0 2.0 4.0 10.0 20 40 100
Frecuencia, radimin

0 T T T T
, -50F i
S
©
5
amf .
& -100 ~
[
el
o
3
o
[y
< -150F .
200 l | Lo | |

Figura 7-44. Gréficas para e problema 7-20.



CAPITULO

8

Técnicas adicionales de
control

En los capitulos anteriores se hizo énfasis principamente en e control de los procesos
mediante la técnica que se conoce como control por retroadimentacion. En e capitulo 1
se expusieron los principios de dicha técnica, junto con agunas de sus ventgas y desven
tajas, en e capitulo 5 se presentaron los componentes bésicos yel equipo (hardware) ne-
cesario para estructurar un sistema de control; finalmente, en los capitulos 6 y 7 se hizo
la presentacion, estudio y aplicacion préctica de las diferentes técnicas para disefiar y ana
lizar los sistemas de control con circuito sencillo de retroalimentacion. Como se mencio-
nd en e capitulo 1, el control por retroalimentacién es la tecnica que mas cominmente
s Uutiliza en las indugtrias de proceso.

En muchos procesos, mediante la aplicacion de otras técnicas de control, es posible
y ventgjoso mejorar € desempefio logrado con e control por retroaimentacion. En este
capitulo se tiene como objetivo presentar agunas de las técnicas que se han desarrollado,
y frecuentemente utilizado, con e fin de meorar & desempefio del control que se logra
por medio del control por retrodimentacion. Para estas técnicas se requiere una mayor
cantidad de ingenieria y equipo que en e control por retrodimentacion solo y, en conse-
cuencia, es de suponerse que, antes de aplicar tales técnicas, se requiera redizar un estu-
dio de factibilidad técnica econdmica

Las técnicas que se presentan en e presente capitulo son: control de razon, control
en cascada, control por accion precalculada, control por superposicion, control selectivo
y control multivariable. A lo largo del capitulo se muestran muchos ejemplos industriales
redes, a fin de ayudar a lector a comprender los principios y aplicacion de las técnicas.

Para la implementacion de las técnicas que se presentan en este capitulo se requiere
cierta capacidad de computo, que en € pasado se obtuvo mediante la utilizacion de relés
de computo, ya fuera neuméticos o eéctricos. En los Ultimos afios, con € advenimiento de
las micro, mini 0 computadoras de gran escda, se reemplazaron muchos de estos relés
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de computo analdgicos. El capitulo se inicia con € estudio de los relés de computo anaé-
gicos y de los blogues de computo con base en microprocesadores.

8-1. RELES DE COMPUTO

Como ya se menciond, para estructurar las técnicas que se presentan en este capitulo se
requiere cierta capacidad de computo, la cua generamente se obtiene mediante la utilizar
cion de relés de computo, ya sea neumaticos 0 eléctricos, 0 bloques de computo con base

en microprocesadores. Los relés son cgjas negras en las que se rediza dgln mango ma
temético de las sefides; en software, los bloques son € equivdente de los relés. Algunos
de los mangos tipicos que se pueden redizar con estos relés de computo anadgicos o

bloques de computo son los siguientes.

1. Adicién/substraccién. La sefid que se obtiene a la sdida es la adicion o substrac-
cion de las sefides de entrada

2. Multiplicacién/division. La =fid de sdida es d producto o € cociente de las se-
fides de entrada, o ambos.

3. Raiz cuadrada. La sefid de sdida es la extraccion de la raiz cuadrada de la sefid
de entrada

4. Selector de alto/bajo. La sefid de sdida es la mé&ima/minima de dos 0 més sefia
les de entrada

5. Limitador de alto/bajo. La sfid de sdida es la sefid de entrada que se limita a
un vaor maximo/minimo precaculado.

8. Generador de funcion. La sefid de sdida es una funcion de la sefid de entrada
Esta funcion generamente se aproxima mediante una serie de lineas rectas.

7. Integrador. La sefid de sdida es la integra, en tiempo, de la sefid de entrada Para
el integrador se usan otros términos, como €l de “totalizador”.

8. Retardo lineal. La sefid de sdida es la solucion de una ecuacion diferencid de pri-
mer orden cuya funcion de forzamiento es la sefid de entrada; dicho caculo se describe
en forma maemética como sigue:

Salida = ( ) Entrada

s + 1

Este cdculo se utiliza frecuentemente para filtrar una sefid ruidosa; la cantided de filtra-
cion depende de la constante de tiempo 7; mientras més grande es la constante de tiempo,
mayor es la filtracion que se hace.
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9. Adelanto/retardo. La sefia de salida es la siguiente funcion de transferencia:

TS + 1

) Entrada
+ 1

Salida = (

T,gs

Tabla 8-1. Relés de cémputo®

Las sefiales de esta tabla se dan en fracciones del intervalo.

Vo = sefial de salida
Vi, Vy, Vg = sefiales de entrada

Adicién/substraccion
Vo= afzaVi+ Vo = a3V = a, Vo) + B
donde

V, = entrada de referencia (0 a 1)
a,,a3,8, = 0.11 to 1.0

8,=02 to 85

B,=-051t0 1.0

Multiplicador
Vo= da(ViVo)+ By

Divisor

Multiplicador y divisor

donde (para los tres relés anteriores)

L] 0.1 a 8.0
By = 0a05

Estacién de rezon

Vo = =RV, - B) + B,

donde
R = 0.3a 30 .
B, = desviacion de entrada, 0 a 1

B0 = desviacién a la salida, 0 a 1

Adelantolretardo

1+ 7,8
Vo = & (1_+fj—s> (Vi - B)+ B,
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Tabla 8-1. Continuacién

donde
& = 01a2
Bi =0al
B,=o0a1
T, = constante de tiempo de retardo, segundos (0 a 3000)
T, = constante de tiempo de adelanto, segundos (0 a 3000)

Raiz cuadrada

V0=\/V1

2 Estos son ejemplos de los relés de cémputo electrénicos que tiene Fisher Controls en el mercado.

Tabla 8-2. Bloques de cémputo?

Las sefales en esta tabla se dan en porcentaje del intervalo.

OUT = seflal de salida
X Y Z = sefiales de entrada

Sumador

OUT = KX+ KY +KZ+ B,
donde

KoK, K, = 999 a + 9.999
B, = -100% a +100%

Multiplicador/divisor
KalK:X + B)(K,Y . B,).

Ul =—""kz+8)

B,

donde

Xy

= 0a2
Kx!Ky!Kz = 0.1 a 9.999
B..B,,B;,By = —100% a 100% .o

-

Suma de las raices cuadradas
OUT = KVX+ KNVY+ K,VZ + B,

Producto de las rafces cuadradas
OUT = K, VX-Y-Z+ B,
donde (para ambas raices cuadradas)
Ka KoK, K, = 9999 a + 9.999
By =-100% a 100%

Flujo de masa

K,Y + B
- Y y
OUT = K,. XSQRT K,Z + B,
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Tabla 8-2. (Continuacion).

donde

XSQRT = raiz cuadrada del diferencial de presion.

Se debe introducir en el algoritmo.
Ki=0a2
Ky’Kz =0.1 a 1.00

B,.B, = 0.0% a 100%

Sumador de adelanto/retardo
Ka(sT, |, 1)

OUT =T, + V6T + D

X =)+ K2+ B

Adelanto/retardo con multiplicador

ouT = —Kéfs—TL‘L(x - V)(K.2) + Bo

To(sTy, T 1)(sTy + 1)

donde (para ambos adelantos/retardos)

Ka= 0.1 a 99.99 *

K,=-9.999 a +9.999

By = -100% a 100%

T2 = constante de tiempo de retardo, min

0.02 a 99.99; 0 = desconectado

primera constante de tiempo de retardo, min

0 a 91.4; 0 = desconectado
T, = segunda constante de tiempo de retardo, min

Ty

= 0 a 91.02; 0 = desconectado

Razén externa y derivacion
OUT = Y(razén efectiva) + (derivacién efectiva)

razén efectiva = KXX + BX cuando se configura una entrada X
RAZON cuando no se configura una entrada X

derivacion efectiva = K,Z + B, cuando se configura una entrada Z

DERIVACION cuando no se configura una entrada Z

donde
KoK: = —9.999 a + 9.999
B,,B, = -100% a 100%
RAZON = -9.999 a +9.999

DERIVACION = -100% a +l00%
Selector

OUT = maximo de entradas que se utiliza X, ¥, Z M, A, C
OUT = minimo de entradas que se utiliza X, Y, Z, M, A

donde

X, Y,Z, M,A,C = sefales de entrada

& Estos son ejemplos de los bloques de cémputo del sistema de control con base en microprocesadores Honey-
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Esta ecuacion es la misma que la ecuacion (4-78), su comportamiento y e significado de 74 y
7jp e explicaron en €l capitulo 4. Este cdlculo se utiliza frecuentemente en los planes de con-
trol como e control con accion precalculada, en € cua se requiere compensacion dindmica.

Con d advenimiento de los sistemas de control con base en microprocesadores se
incrementd tremendamente la disponibilidad de mangos matemdticos més complejos, en
la tabla 81 se ilustran dgunas de las ecuaciones que se resuelven mediante los relés de
computo electronicos de un fabricante; en las tablas 8-2 y 8-3 se muestran dgunas de las

Tabla 8-3. Bloques de cémputo*

En esta tabla las sefiales se expresan en porcentajes del intervalo.

1. Sumador/substractor
OuT = K‘X1 + K2X2 + K3X3 + K4X4 + K5

2. Multiplicador

OUT = K[XiXoX3X,]) + K
3. Divisor’

ouT = H)’:‘ K2\ K,

4. Rafz cuadrada
OUT = K, VX, + K5 + K

o1

Célculo del flujo de masa

OUT =K, ‘/—szé‘xf ;4’(3 * K,

»

. Estacidon de razon
OUT = KX, + Ks

7. Selector de maximos
OUT = Méax de (X,, X2, X3, X4) + K5

©

Selector de minimos

OUT = Min de (X,, X2, X3, X4) + K5

donde (para todos los bloques)

Xy, X3, X5, X4 = entrada
~ 100 = Ky, Ky, Kq, Ka < 100
- 400% < Ko<+ 400%

a Estas son ejemplos de los bloques de cémputo de |gg sistemas con base en microprocesadores Beckman MV8000.
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ecuaciones que se resuglven mediante dos sistemas de control basados en microprocesa:
dores diferentes. Es interesante notar que en todos los casos las constantes se limitan den-
tro de agunos valores prefijados y, puesto que se limita a las constantes, éstas se deben
elegir de modo que & cdculo mateméico requerido se realice de manera correcta. En
esta seccion se muestra la manera de eegir los valores de las congtantes, 10 cua también
se conoce como “escalamiento” y que €S necesario para asegurar la compatibilidad entre
la sefid de entrada y la de sadlida.

El méodo que se utiliza para esclar se conoce como método de escala unitaria; su
utilizacion es muy simple y se aplica igudmente a los instrumentos ana6gicos, neuméti-
cos 0 eléctricos, asi como a los sistemas con base en microprocesadores. El método cons-
ta de los tres pasos siguientes:

1. La ecuacion a resolver se escribe junto con € rango de cada variable del proceso,
a caa una de las cudes s le adgna un nombre de sefid.

2. Cada variable dd proceso se relaciona con su nombre de sefid mediante una ecua
cion  normalizada.

3. El dstema de ecuaciones normaizadas se substituye en la ecuacion origind y se
resulve para la sefid de sdida

A continuacion se muestra la aplicacion de este método mediante un gemplo tipico.
Ejemplo 8-1. Se supone que se necesta cdcular la razon de flujo de masa de un cierto
gas que fluye a través de una tuberia de proceso, como se muestra en la figura 8- 1, donde

se aprecia un orificio en la tuberfa En e apéndice C se presenta una ecuacion simple
paa cdcular la masa que fluye a través de un orificio, éda es

m = Klhp]" (8-1)

donde:

m = flujo de masa, Ibm/h
h = presion diferencial a través del orificio, pulg HyO,

Relés de

! ;_A cémputo ) >
! ! Jl
i

Figura 8-1. Flujo de gas a través de una tuberfa de proceso.
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p = densidad del gas, Ibm/pies?
K = codficiente dd orificio

La densdad del gas proxima a las condiciones de operacion se expresa mediante la s-
guiente ecuacion linedizada (ver eemplo 2-13):

p = 0.13 + 0.003(P — 30) = 0.00013(T = 500) (8-2)
Entonces, la ecuacion con que se obtiene el flujo de masa es
m = K{h(0.13 + 0.003(P = 30) = 0.00013(F. = 500))]*2 (8-3)

El rango de las variables para este proceso es d Sguiente

Sefial Variable Rango - Estado estacionario
Ny h 0-100 pulg H,0 50 pulg H;0
52 T 300-700°F 500°F
s3 P 0- 50 psig ~ 30 psig
s4 o 0- 700 Ibnvhr 500 Ibmv/hr

El coeficiente del orificio es K = 196.1 Ibm/[h(pulg. -lbm/pies’) ].

La ecuacion (8-3) y los rangos anteriores constituyen e’paso 1 del método de escaa
unitaria. Esta informacion la debe conocer € ingeniero de proceso; se notard que a cada
varidble del proceso s le asigna un nombre de sefid.

En e paso 2 s necesta relacionar, mediante una ecuacion normdizada, cada varia
ble de proceso con su nombre de sefid, lo cud significa que, conforme la variable de
proceso varia entre los valores méimo y minimo del rango, la sefid debe variar entre
los vaores 0 y 1; una ecuacion smple para cumplir con esto es

Variable del proceso = Vaor inferior del rango

Sefia = 8-4
Rango @4
Al aplicar esta ecuacion, se obtiene

Sl——h— h =100 S1 (8-5)

100 ° i

s2 = 30 o T =300+ 40052 (8-6)

400
P
s3 = — o P=5083 (8-7)

50
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m

= o m = 70054 (8-8)

54

Findmente, de acuerdo con € paso 3, se subdituyen las ecuaciones anteriores, de
la (8-5) ala (8-8), en laecuacion (8-3) y se resuelve para la sefia de salida $4.

700 $4 = 196.1{100 $1(0.13 + 0.003(50 §3 - 30)
- 0.00013(300 + 400 s2 = 500))]'?

Mediante la utilizacion del dgebra se smplifica esta ecuacion a
S = 1.08(51(S3 = 0.35 & + 0.44)]2 (8-9)

Esta es la ecuacion normalizada que se debe componer con los relés o bloques de computo.

Ahora se utilizan los relés de computo de la tabla 8-1 para formar la ecuacion (8-9).
Puesto que esta ecuacion no se puede formar con un solo relé se hace por partes, en la
primera se cacula € término entre paréntess y para elo se utiliza una unidad de adi-
cién/substraccién, COMO sfgue:

VO = (I()(ia|V| + Vz * H]VJ + (14‘/4) + B()

V)= (53 =~ 0.35 s2) + 0.4

SeaV, = 83, V; = 82,y V¥,=0; entonces, a igualar las dos Ultimas ecuaciones, se
obtiene

@=L =1L Vv,=0  a-=03 By = 0.4

El sgno que se dige para a; debe ser positivo, y para a;, negativo. Ahora se multiplica
la salida de esta primera unidad por la sefid $1y por el factor (1.08)%

Vo = 4ay(V,Vy) + By

Vy = (1.08)X(S1HVy
Sea V) = Sly V; = V§; entonces, a igualar las dos Ultimas ecuaciones, se tiene

o= s0m  g= o0
Findmente se extrae la raiz cuadrada de la sefid que sde de este (ltimo relé. En la figura

82 s muetra @ diagrama de bloques de los insrumentos que se requiere emplear.
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Figura 8-2. Célculo del flujo de masa de gas.

La € que e de FYSC, d edrador de raiz, = rdadona linedmente con d flujo
de mesa de gas Confome d flyo de mesa vaie eire 0 y 700 Ibm/h, la sefid vaiaa
etre 4 y 20 mA; ahoa £ puete uiliza eta s5d paa rediza cdquie funddn de
contrd 0 de regigro.

S noaa que en la figura 81 les ssides £ represmtan oon liness continues para
heoxr éffass en la gilicadon dd méodo de exda unitatia, independetemente dd tipo
de s5d. Quando < hece d ecdlamianto, no es necesaio especificar § la e es déatri-
ca naumdica o dgtd, d méodo de exda wnitaia £ glica de la migma foma a les
fres y en edo etiiba la dficada dd mismo.

Para complear d gamplo, ahora 2 muestra la implamentaddn en d sstama con bese
en micoprocessdores que goaree en la tebla 82 La ecueddn que = deoe fomar tam-
bién es la (8-9), pao ates de heog la implametaddn s notad que en la tebla 82 s
egpadfica que las sHfides de atrada y sida deben edar expressdes en poroanige de ran
00, en la ecueddn (89) les sHdes S1, §2, 3y A 9n fraodones de rango que reslitan
dd méiodo Ok exela unitaria y, por tanto, primero £ deben convatir a porcantge de
rango les sdes lo ad * hece f&lmate d mutiplicar ambos lados de la ecueddn
(89 por 100%.

100(54) = 1.08(100)[S1(S3 ~ 0. 35 $2 + 0.44)]?
100(54) = 1.08[100 SI(100 $3 - 0.35(100)§2 + 44)]'2

S4' = .08]S1'(S3' = 0.35 52" + 44)]”2

Ahoratodss les sides S17, S27/,S3 'y §4', etén en poroatge de rango.
Al igid que ates pimao s impemeata d tdmino etre paréntesis. Se uiliza d
booge sumadr:

OUT:K\X + K\Y + K_-Z + Bl)
B tdmino e

OUT = §3' .. 035 S2 + 4
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S X =83'yY="';laenrada Z no s utiliza De igudar las dos ecuaciones ante-
riores se obtiene entonces

K =1 K =-03 K. .=0 B,=44%
El sguiente blogue se utiliza para completar la implementacion:
OUT=kK,VX-Y-Z + B,

La ecuacion que se debe implementar €s

$4' = 1.08vS1"OUT

SeaX=S8l"yY =0UT'. Puesto que la entrada Z no se necesita, e le fija manualmente
a un vaor de 1% vy, entonces, se igudan las dos Ultimas ecuaciones para obtener

Ky =108 B = 0%

De manera que, d utilizar este sitema con base en microprocesadores, se ahorra una
manipulacion, Unicamente se requieren dos hlogues. Como se menciond anteriormente,
los sstemas con base en microprocesadores generalmente cuentan con una capacidad de
computo mayor que la de los instrumentos anaGgicos, ademés, con estos sistemas la fija-
cién de las condtantes se hace mas rapido y con més precision.

Como se vio, @ método de escda unitaria es smple y eficaz. Es importante subrayar
nuevamente que, cuando se utiliza este método, no es necesario considerar S e trabga
con relés analdgicos, eéctricos 0 neumédicos, 0 con bloques de computo; € método se
golica de igud manera a todos elos como resultado de la normaizacion. Por e€emplo,
en @ caso que se presentd anteriormente, € flujo de estado estacionario es una fraccion
de 0.714 (500/700) del rango de la sefid; 9 se utiliza instrumentacion neumdtica, |a sdida de
estado estacionario del Ultimo relé serfa de Il .57 pdg, lo cud resulta de 3 + 0.714( 12); s
se utiliza instrumentacion electronica, la sdida de estado estacionario del Ultimo relé, FY5C
en la figura 8-2, sarfa de 1542 mA; s s utiliza un sistema con base en microprocesado-
res, la sdida de estado estacionario del Ultimo bloque seria una fraccion de 0.714 del ran-
go més € vaor ceo.

Antes de concluir esta seccion es conveniente un comentario final: siempre es impor-
tante revisar la ecuacion normalizada, ecuacion (8-9), antes de la implementacion, lo cual
se hace facilmente s se utilizan los valores de estado estacionario. Por gemplo, los vao-
res de estado estacionario de las sefides, con base en las ecuaciones normdizadas, son

51=05 $2=05  $3:=06 4 = 0714

Al substituir S1, §2 y S3 en la ecuacion (8-9), se obtiene

54

S4

1.08[0.5(0.6 = 0.35(0.5) + 0.44))"°
0.710
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La dfeenda atre ede vdor cdadado de §4 v d que s diiene de la ecuadn noma:
lizada es peugo (%0 y = ddbe pindpdmete a eror de truncamiento; detamente
en process de gan vdumen an efe etar € puete heox sgnificdivo, lo ad puede
s un incantivo para utilizar computadoras, ya que tienen mgor predson que los indrument
tos addgoos Sn embago, £ dde recordar que en d canpo de la indrumentaddn,
los sensores y frangmisres son an addgoos y oon limitadones de predsion.

En las seodones sguiates s prestan vaias téonicas de conrd oon les que & me
jora d dessmpeo de ocontrd logrado mediante d contrdl por retrodimentacion. En los
dagames oon e =« iludra la impemataddn s uilizan dmbdos de insrumentaddn
addgca Sn anbago, d ledor dee recordr e la implemantaddn £ puete heoer
mediate sgames con bese en micoprocesadores adamés con la ulilizaddn de edos nue
vos sisemas % simplifica en gran medida la implementaddn. Los prindpios de les téonices
qQue $ presian on los mismos no importa. qué tipo de Sdema @ uiilice pera imple-
metalas

8-2. CONTROL DE RAZON

Una témica de contrd muy comin en los proceos industriales €s d ocontrd de rezon.
En eta ssodon s presmtan dos casos industiides de contrd de razon paa iludrar d
sonificado y la impementaddn. B pimer cao es Smple paro con d = expica daa
mete la necedded dd contrd de razon.

Paa odenar las idess expuedas £ apore que € ddben mezdar dos comiantes de
liudos Ay B, en deta propordon o razon, R edo €5

R =

>

Bl proced £ muesra en la figura 83, En la figura 84 s expone una manga f&dl de
aumplir con didha taeg cada flyo s« contrda mediante un drauto de flyo en d ad
d puto de conrd de los contrdedores < fija de mengra td que los liquidos & mezdan

en la proporddn coredta Sn embargo, 9 ehora € ypore que o € puede contrdlar

Figura 8-3. Mezclade dos corrientes liquidas.



CONTROL DE RAZON 431

-
>

Figura 8-4. Control de la mezcla de dos corrientes liquidas.

uno de los flujos (la corriente A), sino wnicamente medirlo, flujo que se conoce como
“flujo salvg€e’, se manga generdmente para controlar alguna otra cosa, por eemplo,
el nivel o la temperatura corriente arriba, y, por lo tanto, ahora la tarea de control es
mas dificil. De dguna manera, la corriente B debe variar conforme varia la corriente
A, para mantener la mezcla en la razén correcta; en la figura 8-5 se muestran dos esque-
mas poshles de control de razon.

El primer esquema, e cud aparece en la figura 8-5a, consiste en medir @ flujo sdva
je y multiplicarlo por la razén que se desea (en FY 102B) para obtener € flujo que se re-
quiere de la corriente B. Esto se expresa matemdticamente como Sigue

B = R A

La sdida dd multiplicador o estacion de razén, FY102B, es d flujo que se requiere de
la corriente B y, por lo tanto, ésta se utiliza como punto de control para.el controlador
de la corriente B, FIC101; de manera que, conforme varia la corriente A, € punto de
control del controlador de la corriente B variara en concordancia con agquélla para mante-
ner ambas corrientes en la razén que se requiere. Se notara que, S Se requiere una nueva
razon entre las dos corrientes, la Rnueva se debe fijar en e multiplicador o estacion
de razon. También se notard que e punto de control del controlador de la corriente B
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A
Estacién de
razén
B
A
B

(a)

(b)

Figura 8-5, Control de razon del sstema de mezcla

s fija dexde otro dispositivo, y no desde e frente del panel del controlador; en conse-
cuencia, como se explicd en la seccién 5-3, € controlador debe tener e conmutador re-
moto/local en la posicion de remoto.
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El segundo esquema de control de razén, figura 8-5b, consiste en medir ambas co-
rrientes y dividirlas (en FY102B) para obtener |a razén de flujo real a través del sstema La
razon que se celcula se envia entonces a un controlador, RIC101, con € cud se manipula
e flujo de la corriente B para mantener e punto de control. El punto de control de este
controlador es la razn que se requiere, y e fija desde @ pand frontd.

En este gemplo se utilizaron sensores diferenciales de preson para medir los flujos.
Como se muestra en e apéndice C, la sdida del- Sensor-transmisor mencionado guarda
relacion con e cuadrado del flujo y, por tanto, se utilizaron extractores de raiz cuadrada
paa obtener e flujo; sin embargo, como se menciona en € gpéndice C, actudmente
la mayoria de los fabricantes incluyen un extractor de raiz cuadrada en sus transmisores
diferencides de presion, por lo cud la sefid que sde de dicho transmisor ya esta en rda
cion lineal con € flujo y no se necesita e extractor de rafz cuadrada separado. Ambos
esquemas de control se pueden implementar sin los extractores de raiz cuadrada, sn em-
bargo, se utilizan para hacer que € circuito de control se comporte de manera mas lined,
de lo cud reslta un ssema més edable

En la industria se utilizan ambos esquemas de control, sin embargo, se prefiere €
que aparece en la figura 8-5a, porque es més lined que e modrado en la figura 8-55.
Lo anterior se demuestra mediante € andlisis de los mangos mateméticos en ambos es-
quemas, en € primero se resuelve la siguiente ecuacion, con FY102B:

B=RA

La ganancia de edte dispostivo, es decir, la cantidad en que cambia la sdida por cada
modificacion en la corriente de entrada A se expresa con

e cud es un vaor constante. En e segundo esquema se.resuelve la siguiente ecuacion,
con FY 102B:

=
i
> |

La ganancia se expresa mediante

R __ B

0A Al

de manera que, d cambiar € flujo de la corriente A, ésta también cambia, lo cud da lugar
a una no linealidad.

Un hecho definitivo acerca de este proceso. de mezcla. es que, aun cuando se puedan
controlar ambos flujos, es méas conveniente implementar €l control de razén, en compara-
cion con € sisema de control que aparece en la figura 8-4; en la figura 8-6 s muestra
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Figura 8-6. Contral de razon del sistema de mezcla -se manipulan ambos circuitos.

un esguema de control de razén para este caso. Si se tuviera que incrementar € flujo totd, €
operador s9lo tiene que cambiar un flujo, & punto de control de FIC101 ; mientras que
en d ssema de control de la figura 8-4 @ operador necesita cambiar dos flujos, tanto
e punto de control de FIC101 como & de FIC102.

En las figuras 8-5 y 8-6 se empiezan a utilizar puntas de flecha para indicar la direc-
cion de transmision de las seriaes (flujo de la informacion); aun cuando esto no-estd nor-
malizado, se logra que sea més fé&dil seguir tales diagramas complgjos. También se utiliza
la abreviacion SP para indicar la sefid del punto de control de un controlador; se debe
recordar que es necesario colocar en remoto la opcion local/remoto del controlador.

El esquema que se iludra en la figura 8-5a es muy comdn en la industria de proceso.
Los fabricantes han desarrollado, principamente para los sisemas con base en micropro-
cesadores, un controlador en € que se recibe una sefia, se multiplica por un nimero (razén)
y d resultado se utiliza como punto de control, esto significa que la estacion de razon,
FY102B en lafigura 8-5a, se puede indluir en @ mismo controlador. De manera similar, en
la figura 8-6 FY 101C se puede incluir en FIC102.

Como s puede ver, a patir de este sstema de mezclado se inicié d desarrallo de
esquemas de control més complgos que € simple control por retrodimentacion. En €
desarrallo de estos planes es Util recordar que toda sefid debe tener un significado fisico,
en lasfiguras 8-5 y 8-6 se etiquetd cada sefid con su significado, por gemplo, en’ la figura
8-5a la sefid que sale de FT102 e relaciona con € cuadrado ddl flujo de la corriente A4,
A2, entonces la sdida dd extractor de raiz cuadrada FY 102A es d flujo de la corriente A.
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Si ahora se multiplica .esta sefid por larazén BA, la sefid que sde de FY102B es
e flujo que se requiere de la corriente B. A pesar de que esto no es un estandar, en lo
ucesivo e eiquetardn las sefides con su significado a lo largo del capitulo; se recomien-
da que € lector haga lo mismo.

Ejemplo 8-2. Otro gemplo comin de control de razén que se utiliza en la industria de
proceso es € control de la razén are/combustible que entra a una caldera 0 a un horno.
El are se introduce en una cantidad superior a la que se requiere estequeométricamente
para asegurar la combugtion completa del combustible, € exceso de are que se introduce
depende del tiempo de combugtible y del equipo que se utilicen; sin embargo, a una cantidad
mayor de are en exceso corresponde una mayor pérdida de energia, debido a los gases
de escape; por lo tanto, e control del are que entra es muy importante para una operacion
adecuadamente  econdmica.

Generdmente se utiliza @ flujo de los combusibles como variable manipulada para
mantener en € vaor que se desea la presion del vapor que se produce en la caldera En
la figura 8-7 se muestra una forma de controlar la presién de vapor, asi como € esquema
para controlar la razon de aire/combustible; este esquema se conoce como control por
colocacion en paralelo> 11 12 con guste manud de la razén arelcombugtible. La pre-
s6n devapor se transmite mediante PT101 a controlador de presion PIC101, con € cud

Vapor
[LIC, Nivel
@ B Oo 63533 Escapa
QO OO Ooo§ooooooo de gazes Presién
- :Combusnble
s |
i ———d—q
ANV NVVVYVVVY |-
|
X
Combustible
. Aire
. . \ & Combustible

Figura 8-7. *Control de posicionamiento paralelo con guste manual de |a razon aire/combustible.
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‘ Escapé ’

de gases

., Vapor
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% Aire

. ICombustible

o " Aire

Figura 8-8. Control de medicién completa con guste manual de |a razon aire/combustible.

* manga fa vélvula de combugible pera mentener la presion; simultdneamente, con €
controlador 2 manga tamhién d regulador de are a través de la estaddn de razén FY 101C;
aamiamo, con dda edaddn = fija la razon aire/combustible qe = regiae

Con d exuama de contrd que £ muedra en la figra 87 no & mantiene redmante
una razon de flyo aire/combustible, Sno més hien una razon de s5des paa los demant
tos findes de conrd. Bl flyo a través de dichos damatos degpade e edas sHdes y
de la cafda de presion a través de elos; en consecuencia, con cuaquier fluctuacion de
presion a través de la védlvula o dd regulador de aire, se cambia d flujo aunque no s
cambie la abatura y edo, a U vez, deda d proocesn. de combudion vy a la presdn
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de vapor. En la figura 8-8 s muestra un esquema de un mejor control, que se conoce
como control por medicion completa(') y con e cua se evita este tipo de perturbaciones,
la razon are/combugtible todavia se gusta manuamente. En e esquema mencionado, €
fluo de combustible se fija mediante € controlador de presion, y & de are se raciona
a patir de flujo de combustible. Cudquier perturbacion en e flujo se corrige por medio
de los circuitos de flujo.

Una extensdn interesante de estos esquemas de control es la siguiente: puesto que
el exceso de are es tan importante para la operacion econémica de las caderas, se propo-
ne andizar los gases de excape, a los cudes se les conoce también como gases de combus
tion 0 desecho, para € exceso de O,. Larazén aire/combustible se puede gustar o afinar
con base en ede andlisis; enla figura 89 se muestra este nuevo esquema de control,
donde se aprecia un andizador transmisor, AT101, y un controlador, AIC101, con €
cud se mantiene @ exceso que se requiere de O, en los gases de escape, mediante la
derivacion (en FY101D) de la sefid de la edtacion de razon, que es @ punto de contral,
d controlador de flujo de are. Otra forma posible de controlar € exceso de O, es per-
mitir que la razon requerida se fije con AIC101; en este caso la salida de FY101A se
multiplica por la sefid de sdida de AIC 101. En la figura 89 se ilustra tambitn la utiliza-
cion de los limitadores dé. méximo y minimo, FY101E y FY101F; estas dos unidades
se utilizan principamente por razones de seguridad, ya que con dlas se asegura que ©
punto de control del flujo de aire estard Siempre entre un cierto valor superior e inferior
prefijado.

En d esquema de control que aparece en la figura 8-8 € flujo de are Sempre sigue
d flujo de combudtible; esto es, con e controlador de presion se cambia primero € flujo
de combudtible y, entonces, € flujo de are sgue d de combustible. En las industrias de
proceso la forma més comdn para implementar € control de razon aire/combustible es
por medio del método que se conoce como “control por limitacion cruzada’; la imple-
mentacién mencionada es de forma td que,icuando la presion de vapor decrece y e re-
quiere més combustible, primero se incrementa e flujo de are y, posteriormente, le sigue
e fluo de combudtible’ cuando se incrementa la presion de vapor y se reguiere menos
combustible primero se decrementa € flujo de combudible y, enseguida @ flujo de are.
Con eda edrategia de control se asegura que, durante los trangitorios, la mezcla de com-
bustible sempre se enriquezca con are, con lo cud se logra la combustion completa y
s minimiza la probabilidad de “humeo” de los gases de escape y cudquier otra condi-
cion peigrosa que resulte de las porciones de combustible puro que entren en la camara
de combustion. La implementacién de eda esrategia es € tema de uno de los problemas de
gercicio d find de capitulo.

En esta seccion se ilustraron dos aplicaciones del control de razén. Como & mencio-
né a principio de esta seccion, € control de razén es una técnica que s Utiliza comin-
mente en las industrias de proceso; es smple y fécil de aplicar. Junto con los principios
del control de razon, también se ilustré en las aplicaciones la utilizacion de los relés de
computo tales como los extractores de rafz cuadrada y los limitadores de mé&ximo y mini-
mo. En € desarrollo y explicacion de estos esquemas de control agunas veces se Utiliza
ron mas bloques de los que se requieren en la préctica red; en la figura 8-9 s muestra
un g emplo de esto. Los c4lculos matemdticos que se hacen en FY101B y FY101D se
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Figura 8-9. Control de medicién completa con control fino ddl oxigeno.

1

pueden redlizar totdmente en FY101D, Todo lo que se hace en € primer relé, FY101B,
es multiplicar la sefid por una constante; posteriormente, la sefial resultante se suma a
otra s=fid en @ segundo rdé, FY 101D, y todo esto se puede gecutar facilmente con an
0lo sumador.
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8-3. CONTROL EN CASCADA

El control en cascada es una técnica de control muy comin, ventgosa y (til en las indus-

trias de proceso; en esta seccion se presentan. sus principios e implementacién mediante
dos casos précticos. En la mayoria de los procesos ‘se pueden encontrar gjemplos de siste-
mas de control en cascada

Ejemplo 8-3. Se consdera € proceso de regeneracion catditica@ que aparece en la ti-
gura 8-10. En este proceso, como su nombre lo indica, se regenera € catdizador de un
reactor quimico. El catdizador se utiliza en un reactor donde s deshidrogena uti hidro-
caburo; después de un cieto periodo, € carbon (C) se deposita sobre € catdizador y
lo contamina; cuando esto ocurre, € catdizador pierde su actividad y se debe regenerar.
La etapa de regeneracion consiste en gnemar e carbon que se deposita, para lo cud se
sopla aire caiente sobre la capa de catalizador; € oxigeno del aire reacciona con € car-
bén para formar CO,;

c+ 0,—C0O,1
Después de que se quema todo € carbon, € catdizador queda listo para ser utilizado nueva

mente. Este es un proceso por lotes, sin embargo, la quema del carbén puede tardar varias
horas.

Gases calientes

Aire

<7

_Vf_(# Calentador )
. % = Regenerador

Aire Combustible

Figura 810. Sistema de regeneracion de catalizador -control simple por retroaimentacion.
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Durante e proceso de regeneracion del catdizador una variable importante que se
debe controlar es la temperatura de la capa de cataizador, T Con una temperatura muy
dta se pueden destruir las propiedades del catalizador; por € contrario, con una tempera
tura baja € tiempo de combustion resulta largo. La temperatura de la capa se controla
mediante € flujo de combustible que llega d caentador de aire (un horno pequefio), como
se muestra en la figura 8-10; por razones de simplificacion no se muestran los controles
de la razén aire/combustible, y por 10 mismo sélo se muestra un sensor de temperaturg,
aunque en la préctica se utilice como variable controlada un promedio de temperatura o
la temperatura mas dta en la capa. En la seccion 8-5 aparece un gemplo donde se dige la
temperatura mas dta como variable controlada.

A pesy de que d exquema de control mostrado en la figura 8-10 funciona, se debe
reconocer que existen varios retardos de sistema en serie. En @ caentador mismo se pre-
sentan retardos tales como los de la cAmara de combustion y los de los tubos. En € rege-
nerador puede haber una cantidad significativa de retardos en funcion del volumen y las
propiedades del catalizador. Todos estos retardos del sistema dan lugar a un circuito de
control por retroalimentacion lento (constantes de tiempo grandes y tiempo muerto).

S se supone que d calentador entra una perturbacion tal como un cambio en la tem-
peratura del aire que entra 0 un cambio en la eficiencia de la combustién, la temperatura
con que sde d are de cdentador, Ty, Se afecta con cuaquiera de estas perturbaciones.-
Al haber un cambio en T, eventudmente se tiene como resultado un cambio en la tem-
peratura de la capa del catalizador. Con tantos retardos en e sistema, transcurre un tiempo
considerable para que en € circuito de control se detecte un cambio en T.. A caia de
dichos retardos, en € circuito smple de control de temperatura se tendera a sobrecom-
pensar, de lo cua resulta un control ineficiente, ciclico y en genera lento.

Un meor método o edtrategia de control es aplicar un sistema de control en cascada,
como € que se muestra en la figura 8- Il. En este esquema de control se mide la temperatu-
ra Ty y se utiliza como una varigble controlada intermedia; por lo tanto, € sistema consta
de dos sensores, dos transmisores, dos controladores y un elemento finad de control; de
esta instrumentacion resultan dos circuitos de control. Con uno de ellos se controla la tem-
peratura con que sde e are del calentador, Ty; con @ otro se controla la temperatura de
la capa de cadizador, T, De las dos variables controladas, la temperatura de la capa
de catdizador es la més importante; la temperatura de sdida del caentador sélo se utiliza
como una variable para satisfacer los requerimientos de temperatura de la capa de cata
lizador . )

La forma en que funciona este esquema es la siguiente: con € controlador TIC101
s supervisa la temperatura de la capa de catdizador, T¢; y e decide la forma de mangjar
la temperatura de sdida del caentador, Ty, para mantener T en e punto de control. Esta
decision se envia a controlador TIC 102 en forma de un punto de control; este controlador
manipula entonces € flujo de combustible para mantener Ty en el vaor requerido por
TIC101 . S en d cdentador se introduce aguna de las perturbaciones que se mencionaron
anteriormente, Ty Se desvia del punto de control y se inicia una accidn correctiva en €
controlador TIC102, antes de que cambie T,. L0 que se hace es dividir € retardo totd
del sistema en dos, para compensar las perturbaciones antes de que se dfecte a la variable
controlada  primaria
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Figura 8-11. Sistema para regenerar un catalizador -control en cascada.

En gaed, d oconrdador con que £ corda a la vaidde conrdleda prindpd,
TIC101 en ede cam, S conoce como controlador meedro, controlador externo o contro-
lador prindpd. Al contrdador con que £ conrda a la vaidde contrdada secundaia
gengdmente £ le conoce como  controlador esdavo, controladar inteno 0 - controlador
ssoundaio. Comiinmente se prefiere la temindogia de primario/secundario, porque para
ddames con més de dos dradtos en cascah la extaddn = hece de manga naurd.

La coddaadtn mds impotate d dsgir un d9ema de conrd en cascada es Qe
d draiito intemo 0 secundario debe s Miés rgoido que d exdtano o primaio, lo cud
6 un requisto légoo. Eda conddaradon £ pueddedada a adauiea catidad de ar-
aitos en catadg, en un d9dama oon tres dralitos en cascads, @ draito terdaio debe
T més rgpido que d soundaio, y éde debe s migs rdido que d primaio.

Ahora & edudaa la represantadn en dagrama de blogues de un 9sama de contrd
e caada, lo cud ayudad a entendar més eda esratega ten impartate En la figura
812 £ muetra la rgresatadon en disgrama de blooues paa d drauto de contrd por
rerodimentadon que ¢ iludra en la figura 810, = digeon fundones de tranderenda
dmpes paa rgresmta d sgema En la figua 813 goaece d dagama de bloques
d sgama en cascada e < ilugra en la figura 8-11; como = greda en efe dtimo
dagamg, en d draito soundaio £ empeza a companst cudquier patubeddn, o



442 TECNICAS ADICIONALES DE CONTROL

lTAire da entrada
C

K,
rig+l
Vélvula de [
* Controlador combustible Calentador Regenerador -
R(s) + G ’ Ky ’ K, TH(S) K, TC(S),C
% (5] 9% GOl Tys+tl (rs+1)(r8+1 c +U c (148+1)(r55-1)
. Flujo de
combustible #
gapm X
wro| T -

Figura 8-12. Diagrama de blogues dd sstema de la figura 8-10.

Fa, la tempaaura de etrada dd drg, T4, Que afeda a la vaisble conrdada seoun-
daria, Ty, antes de que su efecto se resienta en la variable controlada primaria, Tc.
S notard QuUe 00N la implementacién de un esuema de conrd en st = carbia
la ecuaddn caraderidica dd ssama de contrd de prooeso y, en consecuanda, £ modifi-
ca la etabilided. A continuaddn s da un gamplo paa euda d eedo de la implemen-
tadon de un dg¢ama de cord en cacada Tbre la edablided toid dd drauito. Seen

7y = 0.2 min Ky = 3 gpm/%CO K, = 1 C/gpm

T) = 3 min 72 = | min K, =08 C/C

7¢ = 4 min Ts = | min Ky, = 0.5 %TO/C
Ky, = 05 %TO/C

S Sypore Qe todos los conrdladores son propordondes

i TAire de entrada
[P G e

K
138+1

.

ok, | ke L A NTEG ]k, To(s)
! P Rt Y B S A
s

%TO| . 2

%To| A7

Figﬁfa 8-13. Diagrama de blogues dd dsema de la figura 8-11.
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Se aplica & método de substitucion directa que se expuso en € capitulo 6, o las técni-
cas de respuesta en frecuencia que se expusieron en e capitulo 7, a circuito de control
por retrodimentacion que aparece en la figura 8-12, para obtener

K, = 4.33 %CO/%TO y w, = 0507 ciclos/min

g

donde d pooaige de sida dd trasmisr £ desgna oon %10, v d de la ida o
contrdlador, con %C0.

Paa dgeamina la gananda y frecuenda Utimes dd  contrdledor primaio dd esgue
ma en cacadg, primao £ dde dbtene d gude dd conrdledor ssoundaio, lo aud =
puede heor medante la deeminedon de la gananda Utima dd dradto intemo de la
figura 813

K., = 17.06 %CO/%TO
y = uiliza la propodddn de Zigge-Nichds
* Keo= 05K, = 853 %COI%TO
S uiliza d dgra de dagares de bosues paa reduor d dradto ssoundaio a un
g0 bogug como £ muedra en la figua 814 (d ledar debe vaifica. la veraddad de
et0). Con bee en ete dagama &8 blogues £ ddamima lo Sguate
Koy =72 %% Y w, = 1.54 ciclos/min
Al compara los resdtedos £ dosava que en d euama e coird en cescaa la

gananda Utima o limite de etabilidad es més grade (7.2%C0O/%TO vs 4.33%C/%TO)
qQue en d drauito de conrd por retroalimentacién sendllo. También la frecuenda dtima

C

K- (rys+1)rs+1)(r8+1)
(st [(rys* Dins+ Dinas+ 1] +K¢ K KK,

l.TAire de entrada

+

R(s) 4 G ] Ke, KK, : 1 o+ N\Tu(s) K Te(s)

0% C1 [oscolTves Dinis* Drast 1w Ko, Ky KoK | 1" ¢ st D) o i
%10l X7

Figura 8-14. Reduccién del diagrama de bloques de lafigura 8-13.
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es més grande en € control en cascada (1.54 ciclodmin vs 0507 ciclosmin), lo cud indi-
ca que la respuesta del proceso es més répida

En generd, cuando se aplica correctamente € control en cascada, se logra que todo
e circuito de control sea més estable y de respuesta més rapida Los métodos de andisis
son los mismos que para los circuitos smples, primero, € circuito interno se reduce a
un solo blogue mediante € 4lgebra de diagrames de bloques y, a patir de ahi, se sigue
e procedimiento igua que antes.

AUn quedan dos preguntas. como poner e diagrama de cascada en operacion auto-
matica y cémo gustar los controladores. La respuesta a ambas es la misma de adentro
hacia afuera; es decir, primero se gjusta € circuito mas interno y se pone en automatico,
mientras que los otros quedan en manual; posteriormente se contindla hacia afuera de la
misma manera. Para € proceso que se muedtra en la figura 8-11, primero se gusta TIC102
y se pone en automédico, mientras TIC101 queda en manud. S se hace lo inverso, es
decir, se pone primero TIC101 en automédtico, no ocurre nada, porque TIC102 no es ca
paz de responder a los requerimientos (punto de control) de TIC101 ; lo que puede suce-
der es que, s TICIOL tiene accion de reguste, se pueda regustar en exceso, ya que su
sdida no tendra efecto sobre la variable que se controla; esto es, €. circuito esta abierto. Por
lo anterior, s en un esquema de cascada cualquier controlador tiene accidn de regjuste,
se debe agregar proteccion contra e regjuste excesivo para evitar este problema

Naturalmente, en los circuitos en cascada € auste de los controladores es mas com-
plgo que en los sencillos. En los pérafos anteriores se mostrd la forma de determinar
la ‘ganancia ultima y e perfodo Ultimo para cada circuito; una vez que se obtienen estos
términos es posible utilizar e méodo de Ziegler-Nichols para gustar los controladores.
Sin embargo, € lector debe recordar que se requiere un minimo de tres retardos o cierta
cantidad de tiempo muerto para que en un circuito de control por retroalimentacion exista
una ganancia Ultima. Los métodos de auste para circuito sencillo del capitulo 6 tamhién
S pueden aplicar a cada circuito, después de que se gusta @ o los circuitos internos. Se
puede obtener la curva de reaccion del proceso de cada circuito, pero sempre se debe
hacer después de gustar los circuitos internos, sin embargo, a causa de la interaccion en-
tre los circuitos, la curva del proceso puede oscilar, 1o cuad ocasiona que sea dificil deter-
minar la dindmica del laxo, 7y f, Yy, por 1o tanto, los resultados que se obtienen con las
formulas de guste del capitulo 6 pueden no ser satisfactorios en agunos sistemas de con-
trol en cascada La mejor recomendacion es tener cuidado y utilizar e sentido comin.
Un ssema en cascada bien gustado puede ser muy ventgjoso.

Ejemplo 8-4. Ahora s considera € sistema de control para € intercambiador de calor
que aparece en la figura 8-15. En este sistema la temperatura con que sde € liquido que
se procesa se controla mediante la manipulacion de la posicion de la véavula de vapor.
Se notara que no se manipula e flujo de vapor, éste depende de la posicion de la vévula
de vapor y de la caida de preson a través de la vlvula S se presenta una devacion de
presion en la tuberia de vapor, es decir, s la presion se incrementa antes de la vavula,

s cambia € flujo de vapor; esta perturbacionse puede compensar por medio del circuito
de control de temperatura que se ilustra, Unicamente después de que la temperatura del
proceso se desvia del punto de-gentrol.
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Vapor
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F(t) T(t)
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Figura 8-15. Circuito para controlar la temperatura en un intercambiador de calor.

En la figura 8-16 s muedtran dos esquemas en cascada con que se puede controlar
esta temperatura cuando los cambios en la presion de vapor son importantes. En la figura
8-16a s muestra un esquema de cascada en @ que se afledi un circlito de flujo; & punto
de control del controlador de flujo se regusta con e controlador de temperatura, ahora
cudquier cambio en @ flujo se compensa por medio del circuito de flujo. El sgnificado
fisco de la sefid que sde del controlador de temperatura es € flujo de vapor que e re-
quiere para mantener la temperatura en € punto de control. Con & esquema de cascada
que aparece en la figura 8-16b se logra @ mismo control, pero ahora la variable secunda-
fia es la presion de vapor en € casquillo del intercambiador; cualquier cambio en d flujo
de vapor afecta répidamente la presion en € casquillo, y cuaquier cambio de presion s
compensa entonces mediante € circuito de presion. Con € circuito de presion también
se compensa cuaquier perturbacion en € contenido caorifico del vapor (calor latente),
ya que la presion en € casquillo se relaciona con la temperatura de condensacion y, por
lo tanto, con la razon de transferencia de calor en € intercambiador. S se puede ingtalar
un sensor de presion en @ intercambiador, entonces la implementacién de este (ltimo es-
quema s hace menos costosa, ya que no se requiere un orificio con sus respectivas guar-
niciones, lo cud puede resultar caro. Ambos esquemas en cascada son comunes en las
industrias de proceso. ;Puede decir € lector con cud de los dos esquemas s logra la
meor respuesta inicid a los disturbios de la temperaiura de entrada a proceso, T«(#)?

Antes de concluir esta seccién es importante mencionar agunas palabras acerca de
la accién de los controladores de un sistema en cascada. En d esquema que e ilustra
en la figura 8-16a € controlador de flujo es de accion inversa, 1o cud se decide de la
misma manera que se estudié en d capitulo 5; es decir, por los requerimientos del proceso
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Vapor
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Figura 816. Aplicacion del esquema de control en cascada d control de temperatura de un inter-
cambiador de caor.
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y la accion de la vélvula de control. El controlador de femperatura también es de accion
inversa; esta decisién se toma con base en los requerimientos del proceso, esto es, S s
incrementa la temperatura de sdida, entonces se requiere que € flujo de vapor se decre-
mente y, por lo tanto, se debe disminuir la sdida del controlador de temperatura hacia
e controlador de flujo.

Findmente, otro gjemplo muy smple de un sisema de control en cascada es € del
posicionador de una vavula de control, € cud ‘actda como € controlador interno en el
esquema de cascada Los posicionadores se tratan en € agpéndice C:

8-4. CONTROL POR ACCION PRECALCULADA

En esta seccion se presentan los principios y aplicacion de uno de los esquemas de control
més ventgjosos. € control por accion precaculada. En los capitulos anteriores se exami-
naron las ventgas del control por retroaimentacion, técnica muy simple con la que se
compensa cuaquier perturbacion que afecte a la variable controlada. Cada vez que entran
al proceso diferentes perturbaciones(Dy, . . . , D,), la vaiable controlada se desvia del
punto de control; en € sistema de control por-retroalimentacién €sto e compensa me-
diante la manipulacion de otra entrada a proceso, la variable manipulada, como se mues-

traen la figura 8-17. En € capitulo 6 se estudi6 la forma de gustar los sistemas de control

por retroalimentacion y como se comportan éstos bajo condiciones dificiles.

Como se vio en los capitulos anteriores, la principa desventgja de los sistemas de
control por retroalimentacién €S que, para compensar la entrada de perturbaciones, la va
righle controlada se debe desviar del punto de control. En € control por retroalimentacion
se actlla sobre un error entre € punto de control y la variable controlada, lo cua significa
que, una vez que un disturbio entra a proceso, se debe propagar a lo largo de todo é
proceso y forzar a que la variable controlada se desvie del punto de control antes de que
se emprenda una accién correctiva para compensar la perturbacion. Entonces,, € control
perfecto, que se define como aguel donde no hay ninguna desviacion de la variable con-
trolada respecto a punto de control a pesar de que existan disturbios, no se puede lograr
con e control por retroalimentacion.

Sistema de
* “control por (D)
retroalimentacion

Mt (A)

Dt

. Cit)
. E - Proceso '
Dy M)

Figura 817. Control por retroalimentacion.
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En mudhos processs £ puate tolerar una desviaddn tampord de la vaiable ocontro-
leds, sn embargo, exiden dros en los que dida desviaddn s debe minmizar en td car
tided que con d o contrd por retrodimentadon N0 e puede obtener d desampeo de
contrdl requerido. Para edos casos puede s muy adtil € contrdl por acdidn precculada

En d contrd por aoddn precdadada las peturbediones & compansn antes e e
* dede a la vaidde contrdeda Egpedificamente, en ede tipo de contrd s miden los
ddurhios ates de que etren d proced ¥y € cdada d vdor que € requige de la vaia
be manipuada para mantener la vaidde contrdada en d vdor que s dessa 0 punto de
oconrd. 9 los cdados = redizen de mangra coredta, la vaiable contrdada debe pama
necsr Sn patubedones En la figwra 818 < ilustra d concgpto de contrdl por acddn
precalculada®.

Ahora medate d gamplo de un proced € aumaan los dferates pesos que ¢
necssta suir para dsgfir un Sdama de conrd por acdon precdadeda

Ejemplo de un proceso

Se conddaa la Smuadén dd procesd que € muetra en la figura 819, En ete prooeo
£ mezdan fluos dferetes en un 9gama de tres tanques en d tanque 1 & mezdan les
corrientes gs(r) vy ¢q,(¢); d deborde de ede tanque pem d tague 2, donde = mezda aon
la coriete g,(f), y d desborde dd tengue 2 fluye d tangue 3, donde = mezda oon la
coriente ¢;(s). En ede procen = requige contrda la fraodon de mesa (fm) dd come
ponatte A, xg(f), en la comete que e dd tanque 3. En ede prooed la vaigdle meni-
puada es d cau ¢4(r); d fluo y las frecdones de masa de todes las dres comientes
0N posibles paturbeciones En la tedhla 8-4 s presantan los datos dd proceso v los vdores
de edado estacionario de todss las vaiddes En la figura 8-20a s muetra la requesta de
la vaicble controlada a un cambio en la comiente g,(r) de 1000 gom a 1500 gom; e uli-
liza un contrdledor por rerodimentaddn P con gude éptimo. Se consdera que en ede
procesd la mayor perturbedon es ¢x(f). Ahora 2 vera cdmo uilizar las téoices de ec-
don precdadada paa mgorar ede contrd y minimizar la desviaddn de x4(r).

B pime peso paa dsgiar un Ssama de contrd por acddn precdoulada es desaro-
llar un moddo mataTéico de efado estedonaio dd proceso; dicho moddo es uma ecua-

Sistema
de control
por accion

precalculada

[i

M(t) (A)
D (t)
D, (1) ~ Proceso

4

C(t)

Ds(1

Figura 818 Control por accion precaculada
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qs(t)
xg(t)

PO FiEeak

x3(t) ]

iy A—

VP(t)

x2(t)
q2(t)

q:(t) H(3) -~ /= ]
x40 — /=]

Agua pura

Figura 8-19. Ejemplo de un proceso.

Tabla 84. |nformacién del proceso y valores de estado estable.

-J

Informacion
Volumen de los tanques: V, = V, = V5 = 7000 gal

Rango del transmisor de concentracién: 0.3 a 0.7 fracciones de masa
Las caracteristicas de la valvula de control son lineales, y se puede considerar que la caida de pre-
sion a través de la misma es constante.
El rango del transmisor de flujo, g,(f), es de 0 a 3800 gpm. La dindmica del transmisor y de la vélvu-
la se puede considerar despreciable.
También se puede suponer que la densidad de todas las corrientes es similar.

Valores de estado estacionario

Corriente " Flujo, gpm

Fraccion de masa (fm)

1900
1000
2400
"3400
500
.3900
500

R - I N

0.0000
0.9900
0.1667
0.4088
0.8000
0.4718
0.9000
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0.525
050}
xe(t) .
0.475 /L
0.45 L |
5 10 15 20 25 30
Tiempo, min
0.525 ta)
050}
x6(t) )
0475/~ T~ )
0 4 5 1 1
0 5 10 15 20 25 30
Tiempo, min
0.525 (b)
050~ -
xglt) -
0475 S
0.451 | o Ll
5 10 15 20 25 30
Tiempo,  min ,
(e)

Figura 8-20. Respuesta de xe(f) a un cambio en d ﬂujo,qzi}i de 1000 gpm a 1500 gom.

cién medate la cid < rdadoma la vaisble manipulada con la vaide contrdada y les
patubedones En ede gamplo, la vaidie menipudda es la comiate ¢,(), la vaidde
conrolada s x6(f), Yy © Upore qe gx(f) esd disturbio mayor. Es importante comprender
ede Utimo punto; d contrd por acdon precdauhda e utiliza para compensr los digur-
bios mayores es dedr, agudlos que oouren més frecuetemante y  ocasonen grandes
Oesviadones en la vaiable contrads; generdmenté, |a instrumentacién y los reoursos de
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ingenieria no jutifican 14 compensaéién de perturbaciones menores por'medio de’la accién
precalclada. Posteriormente se tratar4 la comipensacion de las perturbaciones menores.

El moddo que se requiere de este proceso se obtiene mediante la aplicacién dd ba
lance de masas d proceson. ‘Al escribir € baance de masa de estado estacionario en todo
e proceso, se tiene

gsp + P + P + Gp geltlp = 0

En esta ecuacion se utilizaron los valoresde estado estacionario de las corrientes gs(f)
y ¢7() porque se consideran perturbaciones menores. El término p es la densidad, ma-
sa/gal, de las corrientes, la cud se consdera que es la tnisma para todas las corrientes,
por lo tanto

@) = qe(t) ~ ¢ = g5 = @

0,(t) = 4¢(t) ~ gx(r) - 1000 (8-10)

Con d bdance de estado estacionario dd componete A en todo d procesd = odtiene
ora rdadon que s necesita

GsXs + g%y + GrX7 = Qe(tix(t) = 0 (8-11)

En eta ecuaddn = utilizaon los vdores de edado edacionaio de las fraodones de masa
X5, %; Y X, pogue tambén < consideran ddubios menores De eda ima ecuadon 2
tiene .

| - -
qgolt) = 0 [95%s + g:%; + Xq2(0)]

i
4 = 1 (850 + 0.99,(0) (8-12)

S abdituye la ecieddn (8-12) en la (8-10) y se odtiene

i

1
qi() = T [850 + 0.994,(1] = ¢o(t) = 1000 (8-13)
6

En eta eouedtn se ramplazd d mino x(z) por x{°; mediate eda subditudén £ cdar
lael valor de ¢,(r) que se requiere para forzar x«(#) a punto de control xfi°,

En la ecuaddn (8- 13) = rdadoma la vaidde manipdada con la peaturbadon mayor
y lavaigie controlada; la (8-13) esla ecuacién ¢ue se debeimplenetar para d control y
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congtituye lo que se denomina ‘ ‘controlador por accion precaculada ' . Mediante la solu-
cion de dicha ecuacion se determina en e controlador € flujo ¢,(s) que se requiere para
un cierto flujo de perturbacion gy(f) y un cierto punto de control, xlo,

Antes de implementar € controlador por accion precaculada es conveniente revisar
la ecuacion, esto es, se subdituye @ vaor de estado estacionario de la perturbacion,

g, = 1000 gpm, y la variable controlada, x = 0.4718 fm, con lo que se obtiene un
flujo de

g, = 1900 gpm

d aud es d fluyo coredto de estado edacionario y, por lo tanto, s puede tener corfianza
en d oontrolador.

En lafiguwa 82 1 2 muedra la implementacién dd Ssema de contral por aoddn pre-
cdadeds d ocontrdador por acddn precdodeda propiamente ddho s implementa con
FT1 1, HIC1 1, FY 11 A y FY 11B. La insrumentaddn que e uiliza es la que goarece en
la tebla 8-3, an acuendo s uilice la convencién de sid dédrica S dosavaa que d
puto de conrd que e requiere xf°, & gamaen HIC |l ; en eda unidd < genera ua
=d que d opgador fija menudmate y que £ rdadona con d punto de conrd; es
dedr, d vdor infeior dd rango de la S5 es igud d vdor infeior dd rango dd trans
misor de conogrtreddn, 03 fm. B vdor supaior ddl rango de la s5d esigud a 07 fmy,

as(t) qa(t)

as(t) q;(t).L®__, a0

a0 ‘ ! Ajuste manual

.;_@-ij

' "Agua pura

Figura 821. Espama de edado edtacionario del control por accién precdculada
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en consecuencia, € operador puede agjustar € punto de control. -Este esquema de control
se denomina “control por accion precaculada de estado estacionario”.

* En la figura 8-20b se muestra la respuesta de un proceso donde se utiliza control por
accion precalculada en estado estacionario a un cambio en la corriente go(f) de 1000 gpm
a 1500 gpm; eta figura se puede comparar con. la 8-20g para apreciar la mejoria que
se obtiene con la implementacion del control con accién precdculada En la curva de res
puesta se aprecia aun que la variable controlada no permanece constante (como se espera
ba) sno que més hien se observa un error transitorio, € cuad se presenta porque existe
un desbalance dinamico entre los efectos de la perturbacién, g,(7), y la varisble manipu-
lada, qy(z), sobre la variable controlada, xg(f); es decir;:da respuesta de la composicion
de sdida es més rdpida para un cambio en la corriente gx(f) que para un cambio en la
corriente g;(f). Uno de los objetivos del control por accion precaculada debe ser estar
blecer un baance de la variable manipulada contra la perturbacion, Es desesble hacer més
rdpida la respuesta de xg(f) a un camhio en ¢,(¥), ya que es mas lenta que la respuesta
a un cambio en gx(#), lo cud s puede lograr S se utiliza una “unidad de adelanto/retar-
do". Las unidades de adelanto/retardo Se presentan en la siguiente subseccién. En la figura
822 = muesra € esquema del control después de instdar la unidad de adelanto/retardo;
a dicho esquema se le conoce como “control por accidn precaculada con compensacion
dindmica’’. En la figura 8-20¢ aparece la respuesta del proceso a un camhbio en g(f) de
1000 gpm a 1500 gpm; se notara que € error transitorio se reduce significativamente;

. / PR
X0 (? =

qs(t)

gs(t) (1) | - q(t) m
L \1./
a0 :

—y i

—_———

Agua pura

Figura 8-22, Control por accién precalcutada CON compensacion dindmica
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no e logra € balance perfecto, sin embargo, Se acanza una meoria notable sobre la res-
puesta no compensada

La meoria de la accion precaculada con compensacion dindmica sobre la accion pre-
cdculada de estado estacionario se debe a los diferentes modos en que responde la variable
manipulada, g;(f), en cada caso. En la figura 8-23a s muedtra la forma en que responde
g,(®) aun cambio en g¢,(7), lo cual esta determinado por €l controlador por accion precalcu-
lada, ecuacion (8-13). En lafigura 8-23b se muestra como responde 4qi{#) a un cambio
en gy(f) cuando se indtdla la unidad de adelanto/retardo; iniciamente, g,(f) cambia en una
cantidad superior a la que se necesita para la compensacion de estado estacionario, y pos-
teriormente decae exponencidmente hasta € vaa find de estado estacionario. Debido
a que reacciona en esta forma,. se dice que g,(¢) tiene més * ‘fuerza*’para mover la varia
ble controlada més répido. Este tipo de respuesta de g, a un cambio -en g(r) se debe
ala unidad de adelanto/retarde.

3000 ~

2600+

q.(t), gpm

2200

T

1800
0 4 8 12 16 20 24 28
tiempo. min
(a)

3000
g K
(o8
% )
S

2200 [~

1800 | 1 |

0 4 8 12 16 20 24 28
tiempo, min

(h)

Figura 8-23. Respuedta de la variable manipulada Sin y con ¢ompensacién. dindmica.
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En este momento es importante mencionar que los “gustes’ de la unidad de adelan-
to/retardo son generamente empiricos, pero también se pueden obtener analiticamente
mediante un andisis mateméico en detale. Posteriormente, en esta seccién se dedica un
espacio a la explicacion de la operacion de la unidad de adelanto/retardo vy la forma de
obtener la informacion para € guste de la unidad.

Antes de proceder con este gemplo es importante mencionar que no Se requiere com-
pensacion dinamica en todos los esquemas con accidn precaculada y, por lo tanto, se re-
comienda que, a implementar inicidmente un control con accion precaculada, se pruebe
primero la porcion de estado estacionario; S se presentan errores transitorios, entonces
se necesita compensacion dindmica y € ingeniero tiene justificacion para implementarla
Ciertamente, con € juicio de ingenieria se puede tener una indicacion acerca de la posibi-
lidad de agin error transitorio o no. En & gemplo presente, la perturbacion entra més
cerca de la variable controlada que de la variable manipulada; esto es, existe una constan-
te de tiempo (tanque) menos entre la varigble controlada y la perturbacion que entre la
variable controlada y la manipulada, por lo tanto, no debe sorprender que exista un error
trangitorio, cuya magnitud depende de la diferencia entre los efectos dindmicos.

En e esquema de control por accion precdculada que s implement6 hasta ahora sélo
se compensan los cambiosen g,(f), ya que en € desarollo del controlador se supuso que
la Unica perturbacion mayor es ¢, y que las demés entradas a proceso son perturba
ciones menores, es decir, en estas entradas no hay mucho cambio, 0 no con la suficiente
frecuencia como para justificar e esfuerzo y e capitd que se necesitan para compensar-
las; en consecuencia, s aguno de estos disturbios entra ad proceso, no se compensara
mediante & esquema de control que aparece en la figura 8-22, y entonces resultard una
desviacion de la variable controlada. Como gemplo, en la figura 8-24a¢ e muestra la res-
puesta del esquema de control por accion precaculada que aparece en la figura 8-22 cuan-
do ¢;() cambia de 500 gpm a 600 gpm, la variable controlada alcanza un nuevo vaor
y permanece ahi; en € esquema de control no hay compensacion para esta perturbacion.
Una manera simple de corregir tal desviacion es cambiar manualmente la sdida de HIC Il ;
esto es, cuando el operador se da cuenta de que ala salida la composicién estd arriba
del punto de confrol, toma la decision de incrementar € cauda de agia‘pura, lo cud
hace facilmente disminuyendo la sdida de HIC11; a hacer esto, en e controlador por
accion precalculada se incrementa e punto de control para € controlador de flujo de agua
FIC 12 y dicha operacién contimia hasta que dessparece la desviacion’. Con base en lo an-
terior, e operador’ puede corregir cuaquier perturbacion que ‘no se compense mediante
el controlador por accién précalculada. =

Este procedimiento para compensar cudquier perturbacién menor es smple y fun-
ciona hien, sn embargo, la desventga es que requiere la intervencion del operador; serfa
mucho megor que la compensacién se hiciera automdticamente, Sn necesdad de que in-
tervenga € operador. ‘En la figura ‘825 s muestra un esquema con e que < logra lo
anterior, se'le denomina “‘control‘con accion précalculada con compensacion dindmica
y dfinacion por retrodimentacion”; en dicho esquema se subgtituye a operador con €
controlador por retroalimentacién CIC Il. Se observard ‘que ahora la composicion red
que s desea a la sdida es @ punto de control de CIC1 1; en este controlador se decide qué
sefid s debe-enviar ‘d controlador por accion precaculada “xf°* para mantener e punto



466 TECNICAS ADICIONALES DE CONTROL

0.5251
0.501— [ .
RN TS = S
0.475 = / S
0.45’ | 1 | | 1 i
0 5 10 15 20 25 30
Tiempo, min
tal
0. 525
0.50
X4, (1)
0.475) ./~ . A
0. 45 ! | | |
0 5 10 15 20 25 30

Tiempo, min
(b)

Figura 8-24, Réépuesta de los sistemas de control a las perturbeciones en g,(r), @) sin ‘,aﬁr‘nacién
por retrodimentacion, b) con dinacion por retroalimentacién.

de contral. En la figura 8-24b £ muetra la rejpueta de ete nuevo esuema de contrd
aab ¢;(f) carbia de 500 a 600 gom;, como * ve medate la compensddn peor re
troalimentacién £ reyexa la vaidble conrdada al punto de contrd.

Para resumir, con doontrlador por aoddn precdauleda 2 compensan los disurbios
mayores La dinadon con retrodimentadion se necesita por vaias rezones, enttre las cua+
les estdn d hecho de que no Sempre £ miden y compeansan todos los didurbios posihbles
de que la enuadion dd conrdador por acddn precdadada o es exada y la deriva e
las indrumentos, paraditar algunas; por estas razones el control por accién precalculada
se implementa con afinacién por retroalimentacion..

La ubicadon de la dinadon por rerodimentadon es lmportante y % ddoe condda en
d esquema de contral completo, En 1a. figura 8-25 s observa que la dinaddn por retroali-
mentacién e introduce después ok la unided de  adelanto/retardo; S la unidad de addato
rdardo < indda después de la afinacién por retrodimentaddn, esta compensadion pesa et
toncss a través de la unided, de lo que resdta un “rebate’ transtorio dd proceso, looud es
innecesario. Puesto que esta compensedion por rerodimentadon N0 8 necesita
s dindmicamente contra nada, no es Necesario que peee par Ja urided de adelanto/retardo .
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Figura 825. Control por accién precdculada con compensacion dindmica y dfinacion por retroali-
mentacion.

Unidad de adelanto/retardo

Artes de continur con d cord por aoddn precdadada, € haa una revison rgpida
de la unded de adelanto/retardo. En eda unidad < resdve la dguete fundon de trans
feenda como = ve en la ecuaddn (4-78):

e

Yy s +
X(S) - T[;‘,S + 1 (4'78)
donde
74 = ‘condate de tiempo de addato; min
7, = condate de tiempo de reado, min

Algunas veoss £ mutiplica esa funddn de tranferenda por un fador de gananda K,
om0 £ muedra en la tdbla 83 La expreson con que = desaibe la repueta Y() a
un carhio de exddn unitaio en la funddn de forzamiento, en d domrlo ad tiempo,
£ obtiene con la ecuaddn (4-79):
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Figura 8-26. Respuesta de la unidad adelanto/retardo & un cambio escalén en la funcién de forza:
miento.
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']'Ig

En la figura 8-26 se muestra graficamente la respuesta para e caso donde 7, = 1 con
diferentes razones de 7.4/7;,. Es conveniente repetir 10 que se menciond en € capitulo 4
acerca de esta unidad. Lo primero y mas importantees que la cantidad inicia de respuesta
depende de la razon 7,,/7),; edta respuesta inicid es igud a producto de 77y por la mag-
nitud de cambio escadn. En la figura 8-23b se muedtra la respuesta de  ¢;(#) a un cam-
hio en ¢,(f) cuando se utiliza control dindmico con accidn precdculada; en este gemplo
s utiliza una unidad de adelantohetardo ¢on razém 7,/7, mayos a 1, especificamente,
714/ Ty = 3.3/2.29 = 1.44. Segundo, la cantidad de cambio en la sdidadela umdad de
adelantohetardo es igual a la magnitud del cambio en la entrada Ultimo, la tasa exponen-
cd de disminucién o incremento. en la -salida Unicamente es funcion de la constante de
tiempo de retardo, 7. oo
Como s vio en la seccién anterior, las unidades de adelanto/retardo se utilizan para
compensar los deshdances dindmicos del proceso. Para implementar una unidad de ade-
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lanto/retardo se debe especificar,la constante de tiempo de adelanto, 74, y la constante
de tiempo de retardo, 7, las cuales son pate de la persondidad del proceso. En la s-

guiente seccion se muestra como obtener una estimacion inicid de 7 Y 7. Las unida
des de adelanto/retardo se pueden adquirir comercidmente en forma de unidades analdgicas
0 de sSstemas con hase en microprocesadores.

Disefio del control lineal por accién precalculada mediante
diagrama de bloques

El primer paso para implementar e control por accion precalculada es € desarollo de
un modelo 0 ecuacion del procesa, en el'cual se establece la relacion entre la variable
manipulada con la variable controlada y todas las perturbaciones mayores. En e gemplo
de proceso que se presentd a principio de esta seccién Se ilustré como hacer esto para
e proceso que aparece en la figura 8-19. Para este proceso e modelo se desarrolld andli-
ticamente; se empezd por la ecuacion basica de baance de masa, sin embargo, en caso de
que no sea poshle desarrollar analiticamente € modelo requerido porque € proceso es
muy dificl de describir 0 existen muchos pardmetros desconocidos, (qué se hace? Este
es d tema de la presente seccién. Para demostrar la téenica se utiliza € proceso que apa
rece en la figura 8-19; en la figura 8-27¢ s muedtra un diagrama a blogues parcid de
este proceso. Puesto que, una vez que se gusta, @ circuito de flujo es rpido vy estable,
lafigura 8-27a se puede simplificar en la forma que se muestra en la figura 8-27b.
Para implementar € control por accion precaculada se debe medir la perturbacion,
la cud se utiliza para cdcular la variable manipulada con que se mantiene congtante la
variable controlada. En la figura 8-28 se muedtra e diagrama de bloques de este esque-
ma de control por accion precaculada; despu&e de utilizar € 4lgebra de diagrames de

bloques, y

QQ(S)
gpm
G (s)
- . . )
G Q. (s) +/l\x.,<s>
|G ~(sH—1G, p(s G (s G.is)
¢ %colF psi v gpm U mf

%TO

Hp(s

Gi(s) = funcién de transferencia del proceso que relacionalafraccién de masa de la salida, con el flujode la corriente 1
Gy(s) = funcion de transferencia del proceso que relaciona la frageién de masa de ‘la satida con el flujo de la corriente 2
G.(s) = funcion de transferencia de la vélvula que relaciona el flujo de salida de la sefial neumdtica

Gipls) = funcion de transferencia del transductor I/P, FY 12

G(s) = funcién de transfetencia del controlador de flujo, FIC12

Hi(s) = fudién de transferencia del transmisor de flujo, .FT12

Figura 827a. Diagrama de bloques parcid; para @ proceso de la figura 8-19.
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le(s) gpm

G(s)

Qi(s)
B Gf—{Gi(s)
Sefial gpm '
! de
cicil
G ()G p(5)G8)

GrelS) = T G.5)G )G OHG)

Figura 8276. Smplificacion dd diagrama de bloques de la figura 8-27a.

N

X¢(s) = [Ga(s) + HyAs) Gp(s) Gecls) G(5)] Oa(s) (8-14)

Ahora € objeivo es dsfir d comrdador por aoddn precdodads Ge(s), de manga
e ando g«(f) varfe, x4(f) pamanezca condarte 9 xg(f) €s condante, entonces Xg(s)
= 0y d contrdador por acddn precdoulada s puede dotener a patir de la Ultima ecuadion

Gyls) -
Gels) = — 2 —— 8-15
) HS)Grc )G s) (519
Esta es la ecuedén dd. conrdador por aoddn precdlodada que = debe implementar.
Paa tene més visén aoaca dd méodo mendonedo, £ chsvaa ete ejemplo-con
més dddle S s ypore que en d proceo de la figura 819 s odloca d  controlador
de concatradon, CIC1 1, en manud y < inroduce un camhio excddn en d puto de

~ s) H(S\ i i )
%CO ‘ UF(’%TO A8 g;(:-l)

G>(s)

M(s)

+
—1€h(s) + N\ Xs(s)
UF.(‘(S’ gprﬁ G_T(S) U Comf , >

Hy(s) = funcién de transferencia del sensor-transmisor de flujo que detecta d flujo de la corsiente 2
Gr(s) = funcion del transferencia del controlador por accién precalculada

Figura 8-28. Diagrama de bloques dd’ esguema de control por accion precdculada
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control del controlador de flujo, FIC12, y ademés se lleva un registro del cambio de frac-
cion de masa, (1), a la sdida dd 1iltimo tanque, entonces, a partir de estos datos se de-

sarrolla el siguiente modelo, para lo- cud se utiliza & procedimiento que se presentd en
e capitulo 6;

Kpie™0*

Gpi(s) = Grc()Gys) = )

(8-16)

A la comiete 2 = le giica la prudha exddn de la misma manga y € regdra xg(t)
paa desmdla la Sguiente funddn de trandaenda

X & ~ms
'G‘)(S) = sze mf

. — 81
- s + 1 gpm (617

S = spoe qe la dndmica dd saor-ranamisr de flyo es degredddle = ddiene

His) = Kp, 2290 (8-18)
gpm

S sbdituyen les enuedones (8-16), (8-17) v (818) en la ecuacion (8-15) para obtener

Gels) = (i <_1:,s_+l o "ty tops
KrKp ) \T3s + |

H pimer término entre paréntesis € una ganenda pura con unidedes (%C0O/ %TO) y
rgresata audto debe cambiar la ida dd contrdador con accién precdadada para un
canbio en la <ida dd tranamisr de flyo. Naudmeate ocon efo carbia la coriete
1 cuando cambia la comiete 2, lo ad es la ddea dd conrd por aodon precdadada
H sgunb términoes d compensedor dindmico, la uiided de adelanto/retardo; los gus
tes estén dados por 7y = 71 Y 7jy = 7,. Finalmente, d tercer término, Qe &SN término
exponandd, es aro companssdor dindmico y e puede considerar.como.un “ocompensa:
dor de tiempo muetd’; Sn embargo, ediden dos problames poshles con efe t@mino.
B pimeao es que con indrumatos analégicos |la implementacién deeda compensadén
€ impradicas con la utilizadon de computadoras es més Snpe en la mayaria de los
Sdames con bese en micoprocesadores que e uiilizan actualmente exige unbloque ce
computo de tiempo muato. B segundo problema condde en que, S @ t€rminotp, — I,
es negativo -10 que da origen a un exponente positivo-, como este término ya no es
tiempo muato, & inapretaia como piedidor dd futuro, lo cud no es posible. Por lo
anterior, s dimina generdmante d dtimo témino y la ecuedion dd contrdador por ac-
don precdadeda queda de la dguiete foma

Co =K, [Tt 1-) )
GF(“) - <KT:KP|> <T:S +.1 (8 19)
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Con la actua instrumentacion mediante computadora se puede implementar el compensa
dor de tiempo muerto si € término fp, - #o, €S. positivo..

Generalmente, la compensacion por refrodimentacion se afiade al.esquema deaccién
precdculada. En la figura 8-29 s muestra € diagrama de blogues del esquema completo, y
en la figura 8-30 se muestra € diagrama de instrumentacion. En la figura 8-30 se multipli-
cala sefid de FT11 por — Kp/K7Kp ; €n e multiplicador FY 11 A'y en FY 11B se rea-
liza la compensacion de addlantolretardo. En la mayoria de los casos se pueden redlizar
ambos cdculos en un solo relé de computo, como se gprecia en la tabla 8-2; la compensa:
cion por retrodimentacion se aflade a controlador por accion precaculada en FY 11C.

En este esquema de control por accion precelculada € significado de la afinacion
por retrodimentacion es diferente del que se tiene cuando se desarrolla € controlador por
accion precaculada de manera anditica. En este caso se utiliza la afinacion por retroali-
mentacion para desviar (bias) (hacia arriba 0 hacia abgjo) la sdida del controlador por
accion precdculada y asi compensar las perturbaciones menores. Acerca del  escalamien
to dd sumador, FY Il C, cabe sefidar que € lugar donde se introduce la retroalimentacién
es importante. En este sumador, d que se denomina algunas veces “estacion de deriva
cion’, s resuglve la siguiente ecuacion:

Salida = sefia retroalimentada + sefial de accion precalculada + derivacion

[ |

Para més claridad y a fin de mostrar la forma de calcular la derivacion, ahora se considera
la utilizacion del sumador que aparece en la tabla 82

OUT = KX'+ K Y+ K.Z+ By

Sea la entrada X la sefial de retroaimentacion, y- la sefid de accion precaculada la entrada
Y la entrada Z no se utiliza En estado estacionario gx(r) es de 1000.gpm; S e supone
que la escala del sensor-transmisor con que se-mide este flujo es de 0-2500. gpm, entonces
e vdor del flujo de estado estacionario es @ 40% de este rango; bajo: tales condiciones,
la sdida de estadoestacionario del controlador con accion precalculada, la.cual esda.en-
trada del sumador, es de ( = Kp/K7.Kp) 40% ; lo que se hace en e sumador es utilizar
la derivacion (Bg) para canodar Ja sefidl precalculada y, por lo tanto, e término de deri-
vecion se fija a = ( = Kp/KrKp) 40%. Puesto.que en estado estacionario q;(#) es de 1900
gpm, vy la escdddd transmisor es de 0-3860 gpm, como se indica enla tabla 8-4, la sefid
que sde del. sumador debe ser del 50 % de este rango, con lo cud se fuerza a que 1a sefid de
sdida del controlador por retroalimentacion sea del 50 %. de su. rango en estado estacionario,

En este gemplo es.facil darse cuenta, mediante los principios de ingenieria, de que
d sgno de Kp, es postivo, mientras queOl signo de Kp es negativo, lo cud significa
que € término - Kp/K7Kp es Unacantidad positiva, lo que a su vez,. indica que S )
se incrementa, también se debe incrementar gy(®). :

En e sumador se pueden fijar los vaores de los factores de escalarmento K,r y K
a + 1, mientras que € vaor de la derivacion (Bp) s fijaa - - Kp/K1.Kp) 40%. E 9¢g-
no del factor de escalamiento de la sefal precalculada (K, en este caso) se puede conside-
rar como la “accién” del controlador por accion precalculada. El ingeniero debe cerciorarse
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Figura 829. Diagrama de blogues del control por. accuSn precalculada con dfinacion por retrodi-
mentacién.

t

o) -(2)—’—*':

G2(t)

Figura 8-30. Controlpor acci6n:précalculada‘con compensacrén dindmica Y afinacién por retrodi-
mentacién: Método de diagrama de blogues. :
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que todos los signos sean los correctos antes de poner € sistema completo de control en
automético.

Con los nuevos sistemas con base en microprocesadores algunas Veces no €S necesario
utilizar un sumador como derivacion. ‘Muchos de los controladores con base en micropro-
cesadores se implementan a manera de permitir que se haga la derivacion en € controla
dor por retroalimentacion; esto es, en tales controladores se acepta la sefid precaculada
como otra entrada y-dicha sefid se utiliza para derivar la decision del controlador por
refroalimentacion; e resultado de dicho mango se convierte en la sdida del controlador.
Esta sdida es d resultado del esquema de accion precalculada/retroalimentacién, con o
que se ahorra un bloque, 1o cud es otra de las ventgas de la nueva tecnologia.

Como s vio, € disefio de controladores por accion precaculada mediante diagramas
de bloques es smple y practico. Sin embargo, antes de concluir esta seccion es deseable
hacer énfass sobre los siguientes puntos:

1. La diferencia entre @ método de diagrama de bloques y € de ecuaciones, € cud
e presentd a principio de esta seccion en € gemplo de un proceso, es que del
primero resulta un controlador por accion precaculada lined, y en @ segundo
se obtienen generadmente c4lculos no linedes. Sempre que es poshle, se prefiere
e méodo de ecuaciones en lugar del de diagrama a blogues, debido a que en €
desempefio de los controladores linedes se reducen las condiciones de operacion
fuera del rango para € cuad se evalan y, cuando esto sucede, en € controlador
por retrodimentacion se debe compensar con mas frecuencia, ya que las no linea-
lidades del proceso actlan como perturbaciones. En los controladores que resul-
tan del método por ecuaciones se pueden compensar las no linedidades. En ambos
métodos la compensacion ‘dindmica, unidad de adelanto/retardo, es lineal y em-
pirica.

2. Las ganandias que-se utilizan en @ método de diagrama de blogues se obtienen
mediante prueba del proceso; también se pueden obtener mediante linealizacién
de las ecuaciones de balance. Por gemplo, Kp se puede obtener de reordenar la
ecuacion (8-11) como sigue:

1 - —
Xelt) = m {@5%s + g2y + goxd]
y entonces

x| _ %

g G-

Debido a que en d método de diagrama de bloques se trabga con variables de
desviacion, se aflade un término de derivacion, € cud no se prevé en € disefio.
La afinacion por retrodimentacion generamente se introduce en la unidad de la
gue se obtiene la derivacion (FY11C en la figura 8-30).

P2

En lafigura 8-29 se ilustra un hecho importante e interesante acerca del control por
accion precaculada, es notorio que la trayectoria-directa Hx(s)Ge(s) no forma parte de
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Figura 8-31. Caldera de tambor CON acCESOrios.

la ecuacién caracteristica, lo cua significa que, ad afiadir € control-por accién precalcula-
da, no s decta la edabilidad del circuito de control.

Dos ejemplos adicionales -

Ejemplo 85. Un proceso interesante en € que se utilizan las técnicas de control que
se aprendieron hasta aqui es € control de nivel de liquido en una caldera de tambor. En
la figura 8-31 se muestra esquemadticamente una caldera de tambor. El control de nivel
en e tambor es muy importante, ya que con un nivel ato puede entrar agua, y ta vez
impurezas, en € sistema de vapor; S d nivel es bgo puede haber falas en d recipiente
por sobrecalentamiento, a causa de la fdta de agua en las superficies de ebullicion.
En la figura 8-31 & muestran las burbujas de vapor que fluyen hacia arriba, a través
del agua, lo cua representa un efecto importante, ya que € volumen especifico (volu-
men/masa) de las burbujas es muy grande Y, por lo tanto, estas burbujas desplazan d agua;
de lo anterior resulta un nivel aparente mds.alto que € que se debe Unicamente d agua. La
presencia de edas burbujas también representa un problema bgo condiciones transitorias.
S s consddera la Situacion en que, a causa del incremento de demanda de vapor por parte
de los usuarios, cae la presion del vapor en la parte superior; como consecuencia de tal
condicion, una cierta cantidad de agua se convierte rapidamente en burbujas de vapor, con
las cudles se tiende a incrementar e nivel aparente en e tambor; con la caida de presion
también s produce una expansion en e volumen de las burbujas existentes y, debido a
esto, se incrementa aln méas € nivel aparente; dicha elevacion de nivel, que resulta de
una disminucion en la presion, se denomina expanmsidn. Con un incremento de presion
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Vapor > Hacia los usuarios

Entrada de agua

Figura 8-32. Esquema de “control de un solo elemento”.

en e vepor superficia, debido a una disminucion en 1a demanda por pate de los usuarios,
s tiene ¢ efecto opuesto sobre @ nivel aparente, a lo cua se le denomina contraccion.

Como se explico anteriormente, € fenémeno de contraccién/expansién, en combina
cion con la importancia de mantener un buen nivel, provoca que e control del nivel sea
ain més critico. En los siguientes parafos se desarollan dgunos de los esquemas que
se utilizan actudmente en la industria

El control de nivel en & tambor se:logra mediante la manipulacion ddl flujo en €
dimentador de agua En la figura 8-32 se muestra € tipo més simple-de control de nivel,,
g cud se conoce como “control de un solo elemento’, en € cua se utiliza un sensor-
transmisor de presion diferencial  estdndar. Este'esquema de control se basa en la medicion

Hacia los . .,
" usuarios

v

;.. Vapor

M

" 'Entrada’de 4gua

vFigui-a '8‘-33; Esquema de “control de dos dementos’.
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de nivel del tambor y, por lo tanto, ésta debe ser confiable. Bgjotransitorios prolongados, €
fendmeno de expansién/comtraccién provoca que no se pueda tener mediciones configbles
y, €N consecuencia, e requiere un esquema de control donde se compense tal fenémeno.

El nuevo esquema de control se denomina-‘‘control de dos elementos’, y e ilustra
en la figura 8-33; es esencidmente un sistema de  control por accion precalculadalretroali-
mentacién. La idea en que se funda este esquema es quela principa razon para qué cam-
bie @ nive son los cambios en € flujo de vapor, y que por cada libra de vapor que s
produzca entre una libra de agua d tambor, es decir, debe existir un bdance de masa
Con la sefid de salida de FY 101A s obtiene la parte de accion precalculada del esquema;
mientras que con LIC101 se obtiene la compensacion de cuaquier flujo no medido, ta
como € colapso. .

El esquema de “control de dos eementos’ funciona completamente bien en muchas
de las cdderas industrides de tambor, sn embargo; exisen agunos sistemas donde la
caida de presdn a través de la vavula de dimentacion de agua es variable; con € esque
ma de “control de dos elementos’ no se-compensa directamente tal perturbacion y, en
consecuencia, ésta trastorna e baance del control de nivel del tambor d modificar mo-
mentaneamente la masa. Con e-exquema de “control de tres elementos? que <e ilustra
en la figura 8-34 se logra la'compensacién requerida;.en este.esquema Se tiene un control
esricto del balance de masa durante los-transitorios. ES interesante notar que todo lo
que s afiadio d esquema de “control de dos dementos’ es un sistema de control en
cascada

. Vapor

Hacia los usuarios

I
1

Entradé de agua

Figura 8-34. Esquema de “control de tres elementos ?,
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Con la cddera de tambor s mostrd un gemplo redida de c¢6mo se utilizan los esque-
mas de control en cascada y por accion precelculada .para mejorar € desempefio que se
logra con e control por retrodimentacion. En este gemplo particular, la utilizacion de
tales exquemas es cas obligatoria para evitar lasfallas mecdnicas y de proceso; cada paso
que da para mejorar e control es judificado, de otra manera no habrfa necesdad de com-
plicar las cosas. Se remite a lector a las referencias Il y 12 para otra exposicion completa
de este tema

Ejemplo 6-6. Ahora se presenta otro gemplo redista, € cud es una aplicacion indus-
trid del control por accion precaculada :El gemplo se refiere a control de temperatura
en la seccidn de rectificacion de una columna de destilacion. En la figura 8-35 se muestra
¢ fondo de la columna y € esquema‘de control que originamente se propone e imple-
menta; en eda columna se utilizan dos rehervidores; en uno de los rehervidores, R-10B,
se utiliza la condensacion de una corriente en proceso como medio de calefaccion, y en
e otro rehervidor, R-10A, seutiliza la condensacion de vapor. Para una operacion ener-
géticamente eficiente, en e procedimiento de operacion se requiere utilizar, tanto como
sea poshle, la condensacion de la corriente en proceso, la cud se debe condensar de cud-
quier modo y, por. lo tanto, sirve como fuente “gratuita’ de energfa. La corriente de va
por se utiliza para controlar-la temperatura en la columna.

Vapor saturado puro

de la corriente
PT | de proceso
48
DPT
48
C-10

r__...__;-,—-.-——-I

R-10A R-10B

‘Liquido
saturado

Sedimentos

Figura 8-35. Control para una columna de destilacion.
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Después de inicidizar la columna, se observa que en la corriente en proceso, que
sirve como medio de caefaccion, se experimentan cambios de flujo y de presion, los cua
les actlan como perturbaciones en la columna y, en consecuencia, se necesita compensar
continuamente en e controlador de temperaiura estas perturbaciones. Con las constantes
de tiempo y e tiempo muerto en las éolumnis y los rehervidores se complica € control de
la temperatura. Después de estudiar € problema s¢ decidid utili;zar control por accion pre-
celculada; para lo cud se instala un transmisor de présion y un transmisor diferencid de
presion sobre la corriente en proceso, y con baseien los, datos que se obtienen con ellos,
® puede cdcular la cantidad de energfa-que libera la corriente cuando se condensa Con
esta informacion también se puede cacular la cantidad de vapor requerida para mantener
la temperatura en el punto de control y, por lo tanto, la acgién correctiva se puede em-
prender antes de que la temperatura se desvie del punto de control. La anterior es una
aplicecion perfecta del control por accion precalculada.

El procedimiento redizado fue especificamente d siguiente: puesto que la corriente
en proceso edta saturada, la densidad, p, inicamente es funcion de la presién. Por lo tan-
to, para obtener la densidad, p, de la corriente se utiliza una correlacion termodindmica:

p="£(P) : (8-20)

La densdad y € diferencid de presion, h, que se obtiene del transmisor DPT48, se utili-
zan para cdcular @ flujo de masa de la corriente a partir de la ecuacion de orificio:

m =KVhp, Ibm/hr (8-21)

También, 9 = conoce la presdn de la comiente y < utiliza ora rdadidn  termodindmica,
* puee cdada el:calor laente de condensaddn, A:

A= f(P), Btu/lbm (8-22)

Fndmate s multiplica la razién de ﬂujo ce masa por el,célor latente para obtener la
eagia gq;, qe = libra cuado s condensa la comiente en proceso:

g = mA,  Btwhr (6-23)

En 1a figua 8-36.s¢ muetra la implementacién de lasecusdones (8-20) a (8-23),
ad como d resto (d expaTa de acdon precalculada. BEn d biogue PY48A = rediza
la ecuacion (8-20); en €l PY48B, la(8-21); en'el. RY48C;rla (8-22); y en & PY48D, la
(8-23); por lo tanto, la dida dd rdt PY48D es.g;, O saa la energia que < libera cuan+
o = condensa la coriente en proce.. "

Para completar el esuaTg * consxderaque la sa.hda del controlador de temperara
6s la energfa totd que <erequige. ¢, paa mantener la tempardura en d punto de con-
trol. Se substrae ¢ de g, para determinar la energfa que se requiere del vapor, g;:

g =g (8-24)
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Vapor saturado puro
de la corriente -
de proceso

|r-10B

—
Liquido
saturado

YCondensado ‘ l

Figura 836. Esquema de control por accién precaculada para una columna de destilacion.

Findmente, se divide ¢, entre & calor latente en la condensacion del vapor, hfg, para ob-
tener el flujo de vapor que se requiere, m,:

(8-25)

m, =
' hfx
En d bloque TY51A s efectiian |as ecuaciones §8-24) y (8:25), y su sdida es € punto de con-
trol del controlador de flujo FICSO. En la ecuacion (8-25) se supone que hy, es constante.

En este esquema de control por accion precaculada se deben observar varias cosss.
Primera, d modelo del proceso no es una ecuacion, antes bien, son varias, para obtener
e modelo se utilizaron varios principios de la ingenieria de proceso, lo cua hace que €
control de proceso sea divertido; interesante y excitante. Segunda, la afihacién por re-
troalimentacion es parte integral de la estrategia decontrol; esta éompensacién es g, 0
la cantidad total de energia que se requiere para mantener € punto de control de TICS 1.
Ultima, en @ esquema de control de la figura 8-36 no se muestra la compensacion dindmica
0 unidad de adelanto/retardo, la cud se puede instalar posteriormente s se necesita
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a(®.|
gpm

Tiempo

h(®)

Tiempo

Figura $-37: Respuesta del nivel del tambor.

- Respuesta inversa

En la cadera de tambor del ejemiplo 8-5 se presenta un fendmeno que ‘se puede observar
en varios procesos diferentes. Como se explicd en € gemplo, € nivel que se puede regis
trar resulta de la mezcla de agua y burbujas y, por lo tanto, es mas dto que € nivel debido
Unicamente ad agua. Ahora se supone que se desea determinar la ganancia, la congdtante
de tiempo y el tiempo muerto en el circuito de mvel y que, para €lo se utilizarg el proce-

dimiento de prueba con escalén que se estudi6 en d capitulo 6. La vélvula de’ alimenta-
cién Oe agua e abre para permitir que entre més agua a tambor, y también ahf se toma
el registro de nivel dindmico, lo cud se ilustra en la figura 8-37; eh la figura se ohserva
que primero baja el nivel, en tamqu. y .posteriormente se mcrementa hasta alcanzar
una nueva condicién de operac15n este ‘tipo de respuesta se conoce como “respuesta inver-

. Ciertamente, este tipo de respuesta ng es magma, d contrario,, existe una explicacion
f|sca de la misma Lo que sucede es que, tan’ pronta como entra agua fﬁa a tambor,
cierta cantldad de, burbujas se condensa y e espacio que ocupaban queda vacio, con lo
od s reduce d nivel aparente; eventuamente e nivel se incrementa, ya que entra mas
agua y se forman nuevas burbujas. Clertamente esta respuesta es, otra de las razones por
las que son ‘tan necesarigs los esquemas de control de dos 0 tres dementos que se mues
tran en las figura 8-33 y 8-34.

En la literatura existen varios gemplos® de sistemas con respuesta inversa En @
capitulo 9 se presenta. la  elaboracion del modelo para un reactor quimico en € que se
tiene dicha respuesta

En la funcién de transferencia con que se describe este tipo de respuesta se requiere
un cero positivo:

Hs) — Kl(“"T]'S + 1)

00 T T + 1 €29
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q(t), —— T
gpm J Ag

Tiempo

0.632ah

Ak
h(t) K=Zq

S

Figura 8-38. Evaluacion de 10S pardmetros de nivel del tambor.

Tiempo

Puesto que la evaduacion de Ky, 71y r, no se hace facilmente, la respuesta se puede apro-
ximar mediante un retardo de primer orden mas tiempo muerto:

CH(s) _ Kemw
o) Tass+ |

En la figura 8-38 < ilustra la evauacion de los pardmetros. Generalmente este tipo de
sistema no es lineadl y, en consecuencia, 10s pardmetros Ky, 7Y f, son muy senshles a
las condiciones de operacion.

[}
al i

Resumen del control por accién precalculada

Como se menciond anteriormente y se demosiré en esta seccion, € control por accion
precaculada es una de las técnicas més eficaces de que se dispone; sSn embargo, no €s
la solucion para todos los problemas de control. Para su implementacién e requiere mas
ingenieria que en la retrodimentacion simple y, por lo tanto, Su costo monetario se debe
jugtificar antes de su implantacién. Cuando se aplica correctamente, las compeﬂsamones
econémicas y la autosatisfaccion de un trabgjé bien hecho son s;gmﬁcamas

8-5. CONTROL POR SOBREPOSICION Y CONTROL SELECTIVO

El control por sobreposicién se Utiliza generamente como un control de proteccion para
mantener las variables del proceso dentro de ciertos limites. Otro esquema de proteccién
es @ de control entrelazado, & cua se utiliza principamente como proteccion contra mal
funcionamiento del equipo; cuando se detecta mal funcionamiento, e proceso se detiene
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mediante € sistema entrelazado. La accion del control por sobreposicion noes tan drésti-
ca € proceso se mantiene en operacion, pero bgo condiciones mas seguras. En esta sec-
cion se presenta un egemplo de control por sobreposicion para ilustrar sus principios y
utilizacion; en este texto no se presentan los sistemas por control entrelazado, pero en
la bibliografia aparecen referencias (4 y 5) para su estudio.

Ahora s conddera e proceso que aparece en la figura 8-39, en € tanque entra un
liquido saturado y de ahi nuevamente se bombea, bgo control, d proceso. En operacion
norma, € nivel del. tanque esta a }a atura ky, como se muestra en la figura: s por cual-
quier circungancia @ -nivel del liquido baja a la dtura A,, no se tendrd suficiente volu-
men positivo neto de succidn (VPNS) (NPSH, por sus siglas en inglés), de lo que resulta
cavitacién (cabeceo) en la bomba. Por lo tanto, es necesario disefiar un sistema de control
con d que s evite esa condicion; este nuevo esquema de control se muestra en la figura
8-40.

Ahora se mide y controla € nivel en d tanque es importante observar la accion de
los controladores y del elemento final:de control. La bomba de velocidad variable funcio-
na de td manera que, cuando se incrementa la entrada de energia (electricidad en este
ca0), ¢ hombea méas liquido; de lo anterior s tiene que FIC50 es un controlador con
accion inversy; en cambio, LIC50 es un controlador con accion directa. La sdida de cada
controlador se conecta a un relé de sdeccion bgja, LS50, y de ahi la sdida pasa a la bomba

Bajo condiciones normales de operacion, € nivel esta en hy, € cud se encuentra por
ariba del punto de control del ‘controlador’ de nivel -y , por' 10" tanto’, desde el controlador
s tratard de acderar a la bomba tanto como sea posible, mediante € incremento de la
sdida 8 20 mA. La sdida dd controlador de flujo puede ser de 16 mA vy, en consecuen-
cia, d conmutador de seleccion bga elige esta sefial para mangar la velocidad de la bom-
ba la cud e la condicion de operacion que s desea.

S ahora se suponeque € -flujo de Ifquido'saturado celiente disminuye y € nivel del
tanque empieza a bajar, tan pronto como € nivel llega abgo del punto de control del con-
trolador de nivel, en este controlador se tratara de ‘hacer mas lento & bombeo, mediante

Liquido caliente
saturado

Al
proceso

Figura 8-39. Circuito de control Para € tanque y € flujo.
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Liquido caliente

saturado ﬁ
. Punto de
control
h, '
h,
f . N 7

Figura 8-40. Eéquema de control por superpo§iéi¢§;i.

la reduccion de la salida, Conforme continlia € descenso ddl nivel, la sdida del controla-
dor también sigue en descenso y, cuando llega por debajo de |a salida ddl controlador
de flujo, en @ relé de sdeccion bga e dlige la sdida del controlador de nivel para mane-
jar 1a bomba. Se puede decir que @ controlador de nivel “se superpone”  al controlador
de flujo.

Una consideracion importante d disefiar un Sstema de control por sobreposlcxén s
que, s en cudquiera de los controladores existe modo integral de control, también debe
existir proteccion contra reguste excesivo; la salida del controlador se debe detener en
20 mA y no a un vaor més dto. En la figura 8-40 se muestra una conexién de regjuste
por retrodimentacion (FB) para e controlador de flujo FIC50, € cud es un método para
implementar la proteccion contra regjuste excesivo, como se explicd en la seccién 6-5.
En la figura 629 se supone que la sdida del controlador va a la bomba, en la figura
840 la sdida que va a la bomba es la del relé de sdleccion baja, por lo tanto, esta sefid
se utiliza como regjuste por retrodimentacion. En e presente gemplo @ controlador de
nivel es Unicamente proporcional; s fuera un controlador Pl, entonces se requeriria tam-
bién proteccion contra regjuste excesivo, ya que de otra manera nunca Se superpone d
controlador de flujo antes de que se inicie la cavitacién.

Como se menciond & inicio de esta seccién y se vio en este gemplo, € control por
sobreposicion se utiliza como un esquema de proteccion; tan pronto como € proceso re-
gresa a sus condiciones normaes de operacion, € esquema de sobreposicion regresa auto-
méticamente a su estado de operacion normal.

El control seectivo es otro esquema de control interesante que se utiliza en las indus-
trias de proceso, su principio e implementacién Se exponen mediante dos eemplos. Pri-
mero se considera € reactor cataitico exotérmico de tubo que se muestra en la figura
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Figura 8-41. Control de temperatura paa un resctor de tubo.
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también gparece d  petfil tipico-de la temperatra a lo largo del- reactor.

Se dexa conrda la temperatura‘del reator en € punto de mayor tempaaurg como

* dosava en la figurg Sn embargo, conforme ewvgece d cadizador o cambian las con

ddones d punto de mayor temiperatura & Mueve En ede caso:se desa dssar un' e
Y

FE L 1]
NS {

Productos

' Reactivos

€

«£-—— | ongitud del reactor

Figura 8-42. Esquema de control sdectivo para un reactox:de tubo. |
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quema de control donde la variable que se mide se “muevd’ conforme se mueve & punto
de mayor temperatura, lo cud sgiludtra en la figura 8-42. Con ede esquema, en e selec-
tor de dtas Sempre se elige @ tansmisor con la sdida mas dta, y de esta manera la varia
ble de proceso del controlador siempre esta en la temperatura més ata.

Una consideracion importante a implementar este esquema de control es que € ran-
go de todos los transmisores de temperatura debe ser @ mismo para que las sefides de
sdida ¢ puedan comparar sobre una misma base; otra consideracion importante es insta
lar dguna clase de indicador parasaber en qué transmisor e tiene la sefid mas dta S
el punto de calor se mueve més alla del dltimo transmisor, TT1 1D, esto puede ser signo de
que es tiempo de regenerar 0 de cambiar € catdizador. La longitud del reactor que queda
para la reaccion probablemente no es suficiente para obtener ‘la conversion que se desea.

En la figura 8-43 se muestra otro proceso interesante en & que se puede mejorar la
operacion mediante e control selectivo. En este proceso se caienta aceite (Dowtherm)
en un horno, como una fuente de energia para proveer a varias unidades de proceso. En
cada unidad individud se manipula @ flujo de aceite para mantener la variable controlada
en € punto de control; ademés, la temperatura del aceite que sde dd horno también se
controla mediante la manipulacion del flujo de combustible, Con e fin de simplificar
diagrama, no se muestra e sistema de control de la razon aire/combustible, pero el lector
debe recordar que se debe implementar éste. Para asegurar € retorno del aceite d horno
s indda un circuito de control de reciclae, DPC101.

S s supone que se obsarva que la vélvala de control, de temperatura en cada unidad
no se abre mucho, es:decir, TV101 s aore un 20%, TV102 un 15% y TV103 un 30%,
esto indica que la temperatura del aceite que sdle del horno es bastante dta y, en conse
cuencia, no se necesita mucho flujo de aceite, por lo cuad la mayor pate de éste no pasa
por los usuarios. Esta situacion es muy ineficiente energéticamente, ya que para obtener
una temperaiura elevada del aceite se debe quemar una cantidad grande de combudtible,
y mucha de la energia que se obtiene del ‘combustible'se pierde también en e entorno
dd sstema de tuberfa y a través de los gasss de escape.

La operaciéh més eficiente es aguella donde la temperatura del aceite que sde del
horno es la justa para proporcionar la energia necesaria a los usuarios, con cas nada de
flujo a través de la vdlvula de reciclgje (libramiento); en este caso las vdvulas de control
de temperatura estarfén abiertas cas completamente. En Ja figura 844 s= muestra un es
quema de control selectivo con € que se logra este tipo de operacion; la estrategia consis-
te en controlar |a temperatura del aceite que sale del horno, de manera que sea justamente
la necesaria (es decir, @ aceite estard tan frio como sea posible) para mantener las vélvulas
de control de temperatura cas totamente abiertas. Para hacer esto primero se elige la
vdvula que tenga mayor abertura con un sdector de dta, TY101, y posteriormente se
controla esta mediante e controlador de posicién de la vélvula, VPC101, segin la abertu-
ra que s desee de la misma, por gemplo, 90%.de abertura En e controlador, este traba-
jo de control se rediza mediante la manipulacion del punto de control del controlador
de temperatura del horno.

La vévula con mayor abertura se sdecciona mediante la comparecion de las sefides
neumdicas que llegan a cada vavula, en consecuencia, para que esta comparacion sea
correcta, las caracteristicas de todas las vdlvylas deben s las mismas.
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Salida de
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Combustible "
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Figura 843, Sdema de acete cdiente

En el esquema de control se observa que, con un poco de lgica, se puede mejorar
significativamente la operacion de un proceso, en este caso mediante la minimizacion de
las pérdidas de energia. En el ejemplo también se demuestralafacilidad de laimplemen-
tacion de la estrategia de control.
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Figurg,sr“, Control sdlectivo para un sisteina de aceite cdiente
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8-8. CONTROL DE PROCESO MULTIVARIABLE

Hasta este punto, en € estudio del control automdtico de proceso Unicamente se conside-
raron procesos con unasola variable controlada y manipulada, dichos procesos se cono-
cen como de entrada smple y sdida smple (ESSS) (SISO por sus siglas en inglés). Sin
embargo, frecuentemente se tienen procesos en los que se debe controlar mas de una var
riable; éstos se denominan procesos multivariables 0 procesos de mlltiples entradas y mdl-
tiples sdidas (MEMS) (MIMO por sus sglas en inglés); en la figura 8-45 s muestran
dgunos gemplos de tales procesos.

En la figura 8-454¢ s describe un-sistema de mezcla donde es necesario controlar
d flujo de sdida y la fraccién de masa que sae de un componente 4; para lograr tal obje-
tivo se utilizan dos vélvulas: una para controlar- la corriente A, y otra para la corriente
S En la figura 8-45b se muestra un reactor quimico en el cual se necesita controlar la
temperatura de sdida y la composicién; en este’ proceso las variables manipuladas son
e flujo de agua para enfriamiento y € flujo de-salida-del proceso. En la figura 8-45¢ s
ilustra un evaporador en-el ‘que el'nivel y ‘la concentracion a la sdida son las variables
controladas, y © flujo de sdida del proceso y € flujo de vapor, las variables manipuladas.
En la figura 8-45d s muestra una méquina secadora de pape, las variables controladas son
la humedad y € peso del producto find (fibras/drea), las dos variables manipuladas son €
flujo del deposito a la méquina y e flujo de vapor que llega d Ultimo grupo de tambores
de secado. Por dltimo, en la figura 8-45e se descrlbe una columna tipica de dedtilacion
con las varigbles controladas necesarias; presion en la columna, composicién del destila-
do, nivel del acumulador, nivel bdsico 'y temperatura de la charola; para completar este
control se utilizan cinco variables manipuladas: flujo de agua para enfriamiento -la cua
llega d condensador-, flujo del destilado, reflujo, flujo de los sedimentos y flujo de va
por que llega a rehervidor,

En los gemplos anteriores se observa qle € control de estos procesos puede ser com-
pletamente complgjo y motivante para € ingeniero de proceso. Generamente, € ingeniero
Se debe hacer tres preguntas cuando se enfrenta con un problema de control de este tipo:

1. ;Cudl es la “mgor’ ' agrupacion por pares de variables controladas y manipuladas?

2. (Cudnta interaccion existe entre los diferentes circuitos de control y como afecta
a la edtabilidad de los circuitos?

3. (Se puede hacer dgo para reducir la interaccion entre los circuitos?

En esta seccion se muestra como responder tales preguntas mediante técnicas Smples y
probadas. Para empezar se presenta una breve explicacion sobre gréficas de flujo de sefid
(GFS (SFGpor sus Sglas eninglés); GFS es un método conveniente y facil para reducir
a funciones de transferencia los diagramas de blogues complicados, y serd (til para con-
testar la pregunta 2. A continuacion se anaizan las preguntas individuamente.

Gréficas de flujo de sefial (GFS)

Las gréicas de flujo de sefial (GFS) son representaciones gréficas de las funciones de
transferencia con que se describre a los sistemas de control. Para sistemas complgos es
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i Vapor

Destilado

{i} Sedimentos

(e)
Figura 8-45. (Continuacion).

mucho més fécil desarrollar la funcion de transferencia de circuito cerrado y la ecuacion
carecteristica mediante la utilizacion de técnicas GFS que mediante la utilizacion de los
méodos de diagramas de bloques que se estudiaron en @ capitulo 3. En esta seccion se
presenta la técnica GFS, pero para una presentacion més detdlada se remite a lector a
la referencia hibliogréfica 6.

En la figura 8-46a se muestra la representacion gréfica de una funcion de transferen-
cia en diagrama de bloques y en grdfica de flujo de sefid. La figura 8-46b es la represen-
tacion de un sistema de control por retrodimentacion en ambas formas.

Antes de pasar a las reglas de GFS es importante definir agunos términos.

« La variable se representa mediante un nodo.

« La funcion de transferencia se representa por medio de una rama, una linea con
una flecha, la cud relaciona los nodos que une

« Una trayectoria es una sucesion unidireccional y continua de ramas, a lo largo de
la cuad no se pasa por ningln nodo més de una vez.

« La funcién de transferencia de la trayectoria es € producto de las ramas de las
funciones de transferencia que se encuentran a recorrer la trayectoria.

« Un circuito es una trayectoria que se origina y termina en e mismo nodo.

En la GFS de lafigura 8-46b se encuentran |os siguientes valores:
Trayectoria:

R(s) = E(s5) — M(s), — F(s) = C(s) — C(s)
Funcion de transferencia de la trayectoria = GA(s)Gu(s)Gp ($)
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X\ (s) X,(s)
: X X
Xo(9=Gy(s) Xut®) LN I L Gu(s)
Rama
Nédulo
Ecuacion Diagrama de bloques Grafica de flujo de sefal
(@)
LL(S)
G,(s)
R(s) + E(s) . M(s) F(s) C(s)
{T) Go(s Gy(s Gi(s) ——
H(s)
Diagrama de bloques
Ls)
Gz(:?)
R(s) E(s) M(s) F(s) C(s)
1 Gols) O Gyls) C) G\(s) - 1 O
HE | \[/

{
Grafica da flujo de sefial

(b)
Hogua 8-46. Diagrama de bloques y representacion en graficas de flujo de sefid.

Circuito:

E(s) > M(s) = F(s) = C(s) — E(s)
Fudon de tranderenda dd drouto = — GH(s)Gy(8)Gp,($)H(s)

En la figura 847 = inuesran dgunes de les reglas que se necedten en d 4lgebra de las
gdicss de fluo de s

Con didhes regas y las ddfinidones antaiares £ puede dgamina la fundén de trans
faenda que = requige a patir de la grifica de flyo de s5id. Con ede propdsto
utilizala férmula de ganancia de Mason.
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X (s)

1. Regla de adici6n

Y(9) = G(5)X,(s) + GA8)Xy(s)
= Gi(5)Xy(s)

2. Reglade transmision

Yi(s) = Gi(5)X(s)
Yys) = Gy(s)X(s)
Yis) = = G(s)X(s)

X\ (s) Xo(s) Xi(s) X.(s)
G,(s) G,(s) Gi(s)

3. Regla de multiplicacion
X9 = Gy(9)Xyls) = Ga9)G)Xa(s) = Gy(5)GoA8)G (5)X(5)

Figura 8-47. Reglas del 4lgebra Ok las gréfices de flujo de sefid.
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EP iAl
T=-"7" (8-27)
donde:
T = factor de transmision (funcion de transferencia) entre € nodo de entrada y
d de «ida
P; = producto de la funcion de transferencia en la iava trayectoria hacia adelante
entre & nodo de entraday €l de salida
A = determinante de la grdfica de flujo de sefid o ecuacion caracteristica

=1~ (= I}ICC L,
k)
:l—ZL,1+EL,2~ELj3—t...
J J

L;; = producto de todas |as funciones de transferencia en € circuito individual j
Ly = producto de todas las funciones de transferencia en € grupo j de 2 circuitos
que no s tocan

Lz = producto de todes las funciones de transferencia en e grupo j de 3 circuitos
que no s tocan

Ly = producto de todas las funciones de transferencia en € grupo | de k circuitos
que no s tocan

A; = evauacion de A con circuitos que tocan P; eiminados

Los circuitos que se tocan son aguellos que a menos tienen un nodo en comdn.
Ahora se verdn varios gemplos acerca de la utilizacion de GFS para obtener las fun-
ciones de transferencia que se desean.

Ejemplo 87. Se conddera € diagrama de bloques que aparece en la figura 8-466 y se
utiliza la gréfica de flujo de sefid para determinar las funciones de transferencia de circui-
to cerrado.

Ce) C(s)
R(s) y L(s)

En la figura 8-466 se muedtra la gréfica de flujo de sefid para este diagrama de bloques.
Para la primera de las funciones de transferencia que se requieren

_ W
" R(s)
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sélo hay una trayectoria hacia adelante entre € nodo de entrada, R(s),y € nodo de sdida,
C(9. También existe un solo circuito, por lo tanto

Trayectoria
P, = Gc(5)Gy(s)G (s)

Circuito
Ly = = Ge(8)Gy(s)G (s)H(s)

A =1+ Gc(9)Gy()Gi(HH(s)

Puesto que s6lo con un circuito se toca la trayectoria hacia adelante, A; = 1; entonces,
% puede determinar que

ZP,‘A,' = G(5)Gy($)G(5)

Finamente, se encuentra -

Ck) _ __ Gcls)Gv(s)Gy(s)
Rs) 1+ G9Gu()GiSH()

g cud es d realtado que se esperaba
Para la otra funcion de transferencia que se requiere

C(s)
F L(s)

también en este caso sélo hay una trayectoria entre € nodo de entrada, L(s), y & nodo
de «dida, C(9), y sélo un laxo de este sistema toca a la trayectoria, de manera que

Trayectoria
Py = Gys)

Circuito
Ly, = = G(9)Gv(9)G, (s)H(s)

A =1+ GGG (HH(s)
A =1

Entonces, se encuentra que

2 PiAi = Gy(8)
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Y, finalmente, se obtiene

) _ Gos)
() 1+ GGG (9HH(s)

C(s)

el cual es nuevamente el resultado que se esperaba.

Ejemplo 8-8. Ahora s conddera d diagrama de bloques dd sigema de control en cas
cada que aparece en la figura 8-48a, y se debe obtener

Gys)
R(s)

Para determinar

Cys)

R(s)

el primer paso es dibujar la gréfica de flujo de sefial, como se muestra en lafigura 8-486.
Sélo existe una trayectoria entre R(s) y Cy(s) con la cual se tocan los dos circuitos del
sistema; ademas, ambos circuitos se tocan entre si.

Ge,(®) M"(sijlts) Ge,(s) i P G,() N G_‘('S)‘ Cits)
Hi(s)
H‘»(s)
(a)
- g B M @ Fis) Ciis) Cils) Cots)

Q VRN VAN

Figura 8-48, Diagrama de bloques y gréfica de flujo de sefid de un sstema de control en cascada



CONTROL DE PROCESO MULTIVARIABLE 487

Trayectoria
P = Gcz(S)GCI(S)GV(S)G1(5)02(3')

Circuitos
Ly = =G 5)Gy(5)G()H,(s)
Ly = = GG i(5)Gy(5)G ()G o(5)HAs)
A =1+ Gei(s)Gy(s)Gy(s)H (s)
+ GG ()G ()G (5)Go(s)H(s)

Puesto que se toca la trayectoria Unica con ambos circuitos, A; = 1, y se encuentra que
SPA; = Gels)Gen(Gy(s)G()GA(s)
[

Y, findmente, se obtiene

®) I+ GaG)Gy(s)GIH(5) + Gea)Ge)(9)Gy(9)G(5)Ga(s)Hx(s)

Cyfs) Gy()G | (5)Gy(5)G 1 (5)Ga(s)
s

Ejemplo 8-9. Se consideia e diagrama de blogques de la figura 8-49a, con el cua
% describe un sgema multivariable 2 x 2. Para smplificar € diagrama de blogues se
puede definir lo Sguiente

Gpy1(5) = Gul$)Gn()H (s)
Gpu(8) = Gy(9)G2(5)Hy(s)
Gpia(s) = Guals)G1a($)H ()
Gen(s) Gy($)Ga(s)H(5)

Por lo tanto, € diagrama de bloques es &l que se muestra en la figura 8-49b. Se debe
determinar

CI(S) Cz(S)
Ry 7 R

Como s hace generdmente, primero se dibuja € diagrama de bloques en forma de

grafica de flujo de sefid, como se muestra en la figura 8-50.
Primero se obtiene

En ede sstema existen varios circuitos y trayectorias posibles.
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C\(s) H(s)

Ri(s) ANEils) M, (s) Fi(s) + C'i(s)
Ge,(8) Gy, (s) ’ G \(s) | >
* +
G, (s)
G.(s)

N ,

Ry(s), E,(s) My(s) Cas)

il gy AP i P o= Guale) 1>
2

Cy(s) Hy(s)

(a)

R\(s) A

P + C] (8)
“_J GC](S) Gp,, 8] >
+
Gp,,(5)
_,CS_
+

Gp,,(0

Ris)  *+/™\

Y GCZ ® ' anz(s)

b

Cy(s)

Figura 849. Diagrama de blogues de un sitema multivarisble 2 x 2

Trayectorias

P, = Gai(5)Gp11(s)
Py = = Gei(9)Gpn(9)Gea($)Gpa(s)
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R, (s) E\(s)
Ge,(s)

489

OIQ u'\[/lo

Figura 8-50. Grdfica de flujo de sefid para un sstema multivariable 2 x 2.

Circuitos

* Ly = —Ge$)Gpils)
Ly = = Gl )Gpaals)
Ly = Gcil$)Gpa ()G ca5)Gpal$)
Ly = Ga(5)Gpy ()G aA8)Gpnls)

Los circuitos L;; Yy Ly, son los de retrodimentacion que ya se conocen. El circuito L
es mas complicado y pasa a través de ambos circuitos de retroadimentacion. El circuito

Ly, e d producto de multiplicar los circuitos Ly; ¥ Lpy, Ya que son circuitos que no se
tocan. Entonces, se obtiene

A=+ Ge\(9)Gpy(s) + Gea($)Gpals) = Gh(S)GPZI(S)G(‘z(s)cplz(s)
+ GCI( )GPl ](Y)GC" S)GPM .\)

S = utliza dgebra, la A = puede escribir como sigue
A= I+ GG+ GeA)Gp9] = Geil8)Gra ()G ol 8)Gp1as)

Este Ultimo paso no es necesario, sin embargo, se vera que es Util en € estudio de la estar

bilidad del control multivarible que se hara posteriormente en este capitulo. Se continla
para encontrar

Ay 1. Ged8)Gppls)
Ay - s
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De lo anterior, se ve que

ZPiAi = Gai9)Gp(s) [1 + Gea8)Gpa(s)] ~ Gei($)Gpa()Gea)Gpyas)
Y, findmente, se obtiene

Cils) _ Gei ()Gpi 1) [1+ Gea(8)Gpaa(s)] = Gei(5)Gpa(8)Ga(8)Gpials)
Ris) [ 14 Gei(9)Gp()] [T+ Gea5)Gpp($)] = Gei(8)Gra($)Ga5)Gp1fs)

Paa la dra fudén de randeeda que £ busa

Cy(s)
Ry(s)

los draitos son los mismos peo lss trayedaiss cambian
14
Trayectoria
Py = Gey9)Gpyls) .
Por lo tanto, Ay =1y

EP ibi = Ge8)Gpiofs)

Frdmete = ve que

G _ Gyl5)Gpya(s)
Rys) (1 + Gei(8)Gpi(9)] [T+ GeaGraa9)] = Gei(9)Gra(8)Gea(5)Gpra(s)

Como = vio en efos gemplos la téonica de grdica de flyo de s5d es uma haramiantd
smple y podaosa la ad rgresata una menga de obtener les fundones de trandfarant
da de draito caredo que sédn dfidles de ootener mediate € 4lgebra e deyares
de Hoges

Seleccion de pares de variables controladas y manipuladas

La pimaa pregunta que £ hizo d prindpio de eda ssoddn < rdedona con la foma
de agupa por paes (paea) las vaiddes conrdadss vy les maniplades La mayoria de
las veoes la dedson solre la agrupeddn por pares es sSimple paro dgunes veoss €s nés
difidl. Bemplos de casos difidles son d d9ama de mezda que gparece en la figura 8-45a
y d reetor quimioo que £ muesra en la figra 8456. Paa etos ganpos edige ua
ténica oon la que e tiene é&ito en numarosos procesos indudrides e utiliza un procedi-
mieto 2 x 2 paa preata los fundamentos de la ténica (ver figura 8-51); después de
hacer esto, se extiende el método a procesos n x n. En esta notacion la primera n
€ la catided de vaiddes conrdades vy la ssounda n es la catided de vaiddes meni-
puladas.
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M(s) : Gp (5) Q C(s)
E 1 :
sz)(sl
GPlz(s)
M,y(s) G (®) C.(s)
P \_/

Figura 8451, Diagrama de bloques parcid de un proceso multivaiadble 2 x 2

Para empezar, tiene sentido que cada variable controlada se controle mediante la va
ridble manipulada que eerce mayor “influencia’ sobre aguélla En este contexto, la in-
fluencia y la ganancia tienen & mismo sgnificado y, en consecuencia, para tomar una
decision se deben encontrar todas las ganancias del proceso (4 ganancias para un sistema
2 X 2). Especificamente, las ganancias de edtado estacionario de circuito abierto de inte-
rés son las dguientes

. A
K, = —A.L.L 11(2 = -——CI
Aml m Amz m
ACZ Ac
K= 22 Ky - 24
21 Am, " 2 Am? m

donde K; es la ganancia que relaciona la variable controlada i con la variable manipula-
daj.

‘Las cuaro ganancias se pueden ordenar en forma de mairiz, a fin de tener una des
cripcion gréfica de su relacion con las variables controlada y manipulada. La matriz se
conoce como matriz de ganancia de edtado edtacionario (MGEE) (SSGM por sus siglas
en inglés), y s muestra en la figura 8-52.

Con bae en eta MGCEE, parecerfa que debiera elegirse la combinacion de variable
controlada y manipulada con que se obtiene @ vaor absoluto més grande en cada lineg;
es decir, § | Ky, | es mayor que | Ky, |, entonces e debe elegir m, para controlar a c¢y; Sin

m m,
C K K,
C2 Kz] K27

Figura 8-52. Mariz de ganancia de edado estacionaio (MGEE).
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embargo, esta manera de elegir € par de variable controlada y manipulada no es comple-
tamente correcta, ya que las ganancias Kj; pueden tener diferentes unidades y, conse-
cuentemente, no es posible hacer la comparacion. Como se ve, la matriz depende de las
unidades y, por lo tanto, no es Util para este proposito.

Para normdizar la MGEE y hacerla independiente de las unidades, se propone una
técnica que desarolld Bristol”), cuyos resultados probaron ser buenos, dicha técnica se
denomina ganancia relativa de la matriz (GRM) o medida de interaccion.

En la forma en que la propuso Brigtol, los términos de la GRM se definen como sigue:

dc, Loy |
_ aml m2 . Aml m2 _ El_l
Hn 8(| A(] K{l
dml €2 Arnl €2
0, en generd
6(‘,~
am‘/ m
by = e (8-28)
am,

Para asegurar que se entienda @ significado e importancia de todos los términos de
la ecuacion (8-28), se andizan a continuacion. El numerador

ac;

6m,

m

es la ganancia de estado egtacionario, Ky, que se definio anteriormente; es decir, es la
ganancia de m; sobre ¢; cuando todas las demés variables manipuladas se mantienen cons-
tantes , El denominador

om;

¢

es otro tipo de ganancia, Kj ; éda es la ganancia de m; sobre ¢; cuando se cierran todos
los demés circuitos, y se supone que los demés controladores tienen accion integral; por lo
tanto, todas las demés variables controladas regresan a su punto de control. En conse-
cuencia, se puede escribir

ganancia cuando se adoren los demas circuitos — Kj
ganancia cuando se cierran los demés circuitos K;

b =
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m my
G B M2
G Wi M2

Figura 8-53, Matriz de ganancia relativa (MGR).

Como se aprecia en esta definicion, € término de ganancia relaiva es una cantidad sin
dimendones, la cud se puede utilizar para decidir la agrupacion por pares de las variables
controlada  y  manipulada.

Una vez que se evalan los términos de ganancia relativa, es posible formar la matriz
de ganancia relativa que se muestra en la figura 8-53; a partir de dicha matriz se puede
hacer la agrupacion por pares de variables controlada y manipulada. Antes de presentar
la regla de agrupacion por pares se tratara de lograr una meor comprension de los térmi-
nos de ganancia reaiva,

Una propiedad de la matriz de ganancia relativa es que la suma de todos los términos
en cada columna debe ser igud a uno, lo cud quiere decir que, para un Sstema 2 X 2,
Unicamente se requiere evaluar un término, y los otros se pueden obtener mediante esta
propiedad. En un sistema 3 x 3, en € cua existen nueve términos en la matriz, sélo
se necesta evauar cuatro términos independientes, y los otros se obtienen mediante arit-
mética smple. Esta propiedad se probard posteriormente en la presente seccion.

Antes de proceder a la evauacion de u; se debe comprender su significado. A partir
de la definicion de uy, se observa que es una medida del efecto de cerar todos los de-
més circuitos sobre la ganancia de proceso para un cieto par de variable controlada y
manipulada. Por lo tanto, & valor numerico de p; es una medida de la interaccion entre
los circuitos.

S p; = 1, edo sgnifica que, cuando se abren todos los demas circuitos, la ganan-
cia dd proceso es la misma que cuando se cierran; esto-indica que entre d circuito de
interés y los demas circuitos no hay- interaccion o posible interaccion que eimine la des
viacion. Cuanto més se'desvia Bij de 1, tanto mayor es la interaccion entre los circuitos.

3 p; = 0, esto puede deberse a dos posibilidades primera, la ganancia de circtito

abierto, da » puede ser cero, en este caso m; no afecta a c;, d menos en términos
J m

de lazos abiertos Segunda, la ganancia de circuito cerrado es tan grande que py = O,

esto sgnifica que los demas interactlan en gran medida con € circuito de interés para

mantener constantes las otras variables. En todo caso, cuaquiera de las dos posibilidades

indica que ¢; no se debe controlar con m;.

S u; = %, la ganancia de circuito cerrado es cero o muy pequefia, o cua significa
que, cuando los demés circuitos se Stlan en automético, € lazo de interés no se puede
controlar, porque m; afecta a ¢; muy poco 0 nada en absoluto. La Unica forma de contro-
lar este circuito es colocar los demés circuitos en manud, y jciertamente, esta Situacion
no es deseeblel
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En los tres Ultimos parafos se presentaron los casos extremos del problema de multi-
varidbles. En generd, los vaores de ganancias relativas cercanog a la unidad representan
combinaciones de variables controlada y manipulada que se pueden controlar; los vaores
de las ganancias relativas que tienden a cero representan combinaciones que no Se pueden
controlar.

Con edta base se puede presentar la regla para parear las variables controlada y mani-
pulada. Bristol” presentd primero esta regla de agrupacién por pares y, posteriormen-
te, Koppel® la modificd como sigue:

Siempre se agrupan por pares los elementos positivos de la MGR mas cercanos a
1 .0. La estabilidad de los pares se verifica mediante el teorema de Niederlinski; si
el par da origen a un sistema inestable, entonces se elige otro par positivo con valores

cercanos a 1 .0. Siempre que sea posible, se evitard la agrupacion por pares negativa.

El teorema de Niederlinski‘'” es una forma conveniente de verificar la estabilidad
del par que se propone. En la utilizacion de este teorema se supone que 10S pares propues-
tos son los elementos en diagonal, m; — ¢;, en la MGEE. Por lo tanto, € enunciado del
teorema es:

El sistema de circuito cerrado que resulta de agrupar por pares m, == ¢,, m, == C,, . . .
m, — ¢, es inestable siy sélo s

IMGEE| _
i=n1 K”‘

v

donde MGEE es el determinante de MGEE y K; son los elementos en diagonal de
la matriz.

La regla de agrupacion por pares que se propone es conveniente y fécil de utilizar,
se observard que Unicamente se necesita informacion de- estado edtacionario, lo cua es
ciertamente una ventga, ya que esta informacion se puede obtener durante la etapa de
disefio del proceso y, por tanto, no se requiere que la planta 0 € proceso estén en opera
cion. En la préxima seccion se abordardn diferentes formas para obtener las ganancias
de estado estacionario. Para una exposicion amplia de la regla de agrupacion por pares
(pareo) y € tema completo de control multivariable, se recomienda a lector leer la mono-
grdfia de McAvoy ™,

Para concluir esta presentacion, se estudiaran dos MGR posbles y se explicard que
indican los términos u; sobre el sistema de control. Primero se considera la siguiente
MGR:

| m m,

Cy 0.2 0.8
¢ 0.8 0.2



CONTROL DE PROCESO MULTIVARIABLE 495

Los términos py; = g3 = 0.2 = 1/5 indican que con este par la ganancia de cada circuito
se incrementa en un factor de 5 cuando se cierra € otro circuito. Los términos pyp =
By = 08 = 4/5 indican que con este par la ganancia se incrementa Gnicamente en un
factor de 1.25. Con esto se explica por qué la agrupacion por pares de ¢y — my y ¢ — my
es la correcta

Ahora s consdera otra MGR:

Cy 2 -1
Ca -1 2

Los términos g, | = py = 2 = 1/0.5 indican que la ganancia de cada circuito se
corta a la mitad cuando se cierra € otro circuito. Los términos g2 = pg; = -1 indican
que la ganancia de cada circuito cambia de signo cuando se cierra @ otro circuito; Cierta
mente, este (ltimo caso no es desesble, ya que significa que la accion del controlador
depende de que € otro lazo se abra o se cierre, con lo cud se explica por qué la agrupa
CiOn por pares correcta es-C, = m;y c; = M.

Obtencién de las ganancias del proceso y de las ganancias relativas. El pro-
ceso de mezcla que se muestra en la figura 8-45a se utiliza para revisar los métodos con
que se obtienen las ganancias de circuito abierto y para presentar la evauacion de las ga
nancias relatives.

Para obtener andliticamente las ganancias de estado estacionario con circuito abierto,
primero se escriben las ecuaciones con que se describe € proceso; a partir de estas ecua
ciones se evallian las ganancias, K. En ‘d sistema de mezclado™® se debe controlar
flujo de sdida, F, y la fraccion de masa que sde del componente A, X. La expresion para
e flujo de sdida se deriva de un baance de masa totd en estado estacionario:

F=A+S (8-29)

De un baance de masa de estado estacionario del componente A se obtiene la otra expre-
sS6n que s requiere

(8-30)
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En este sistema 2 x 2 hay cuatro ganancias de circuito abierto: Kgy, Kgs, K Y Kis.
A patir de la ecuacion (8-20) se pueden evauar las primeras dos

oF

Kra " 1
v _,

BT s,

Ko_u| 8 _1-x
MMl A+ ST OF

Y *
—a—x = A =—:r-
Ks= %, "W+ 57 F

En consecuencia, la matriz de ganancia de estado estacionario es

El desarrollo del sistema de ecuaciones descriptivo y la evauacion de las ganancias
fue bastante smple para este proceso de mezclado. En agunos procesos esto no se hace
fécilmente, por gemplo, en la columna de dedtilacion, en la mégquina de papel vy en d
reactor quimico que aparecen en la figura 8-45. Para estos procesos € sistema de ecuacio-
nes con que se les describe es complgio y, en consecuencia, la evauacion de las ganancias
se convierte en una tarea dificil; afortunadamente, € disefio de muchos procesos se hace
generalmente mediante simulaciones de estado etacionario por computadora™®, a partir
de las cudes es facil evduar las ganancias que se requieren; cuando se trata de un sistema
2 x 2, bastan tres corridas en la computadora para obtener las cuatro ganancias. En estos
caos no se puede utilizar € diferencid de las variables para obtener las ganancias, sino
que se utiliza la siguiente aproximacion:

AC,‘
4 Am,
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S por dguna razon es imposible utilizar € método anditico o € de simulacién por
computadora, existe otro metodo para obtener Kj cuando se requiere. Dicho método con-
sde en obtener los datos necesarios para evauar las ganancias;, la técnica para obtener
las ganancias de circuito abierto puede ser cudquiera de las técnicas de identificacion que
s estudiaron hasta ahora, por e€emplo, la prueba de escaldn (capitulo 6).

Una vez que se obtienen |as ganancias de circuito abierto, la evaluacion de las demés ganan-
‘cias Kj; y los términos de ganancia relativa es badtante directa Primero se presenta un
método para cualquier sistema 2 x 2 y luego se extiende para cuaquier sisema de orden
supexior.

El efecto de un cambio en las variables manipuladas sobre ¢; se puede expresar co-
mo sgue '

Aey = Kjybmy + Kiphmy (8-31)
De manera semeante, para ¢, Se tiene

Ac; = Kylmy + KpAm, (8-32)
Para obtener la ganancia

6(‘1
am,

2

L4
Am]

En la ecuacion (8-32) se iguda Acy a cero:
: Oa;—- K21~Aml + KzzAmZ
K,

AN :. =i
" Ky am

Esta expresion para Am, % subdituye en la ecuacion (8-31), con lo que se obtiene
K
ACl = K|1Aml - K_IZ—A Am,
K>

y, finamente, se tiene

K = = 122 717 (8-33)
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De manera semejante, para la ganancia

8m2 o

ACZ
Am2 ¢

En la ecuacion (8-31) s iguda Ac¢; a cero:
0 = K, &my + KjAmy
_Ku

A = A
m =7k, em

TECNICAS ADICIONALES DE CONTROL

Esta expresion para Am; se subgtituye en la ecuacion (8-32), con lo que se .obtiene

KKy

Amy, + KpAm
Ky, 2 nidm,

A('z =

y, findmente, se obtiene

Ky = Aﬁ;_*_ _ KoKy - KK
Amy 3] Ky .-

(8-34)

1

S sgue el mismo procedimiento para evauar las otras dos ganancias ). ¢/

K, = Bo KK - KKy
A 2 K2|
Y
. Aea KyKip = KK
° Aml ¢l KIZ

(83

(8-3)

Es interesante e importante observar que las ganancias K se pueden evaluar de ma
nera Smple mediante una combinacion de ganancias de circuito abierto. Una vez que se
obtienen dichas ganancias, la evauacion de las ganancias relaivas se hace como Sigue:

!
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da| Lo
_ am, m2 ~ Am, m2 - . K”
M= Ac, K Ky = KoKy
6ml o m o K22
KIIK22
—_— 8-37
it K\ 1Ky = KK (&)
Las otras ganancias relativas se obtienen de manerg Similar
K;.K
——iza (8-3)
T
? = KyKyy = KiKn
Ky K
. ¢iL.3 B (8-39)
2 T KoK — Knka
v KKy (8-40)

2 = KKy =~ KoK
Findmente, la- matriz de ganancia relaiva es

m ‘ m;

‘ K, K»n KKy
KKy = KK Ky Ky, = KKy,
. Ky K;, ‘ Ky Ky
2 . K3iKyp = Ky 1Ky KK, - KKy

it

}‘z

La combinacién correcta de variables controlada, y: manipulada se elige con base en esa
matriz, mediante la regla de agrupacion por pares que se presentd antes.
En la mariz se observa faeilmente que |os tétminosen cada fila.y encada columna
suman uno. También se observa féciimente la consistencia dimensond de cada término.
Al aplicar la matriz de ganancia relativa d eemplo del proceso de mezcla, se obtiene

W

A A
_— X . 1 -X
X I —x X

'

La agrupziciéﬁ por parés depende del valor de x; si x > 0.5, el par correcto esF —« A
y x—=S. S x <0.5, € par Correcto sera F -~ S:y'x — A. Con un valor de x = 0.5



500 TECNICAS ADICIONALES DE CONTROL

se logra que todas las u sean iguales a 0.5. En un sistema 2 x 2 esto indica e grado
mas dto de interaccion.

En los pasos que se siguieron para desarrollar la matriz de ganancia relativa para un
sisema 2 x 2 se requiere Unicamente dlgebra simple. Para un sistema de orden superior
% puede sequir € mismo procedimiento, Sn embargo, Se necesitan més pasos agebraicos
para llegar a la solucion fina. En estos sistemas de orden superior se puede utilizar € dge
bra de matrices para smplificar e desarrollo de la matriz de ganancia relativa. El proce-
dimiento que propuso Bristol® es @ siguiente

Se calcula la transpuesta de la inversa de la matriz de estado estacionario y se multi-

plica cada término de la nueva matriz por el término correspondiente en la matriz ori-
ginal. Los términos que se obtienen son los de la “(matriz de) medida de interaccion”
0 matriz de ganancia relativa.

A las personas que no estan familiarizades con € 4dlgebra de matrices este procedi-
miento puede parecerles fuera de lugar, pero ya que este método es bastante (itil, vale
la pena superar dicha dificultad; existen computadoras digitdes con las que se pueden
generar los nimeros necesarios. Con este procedimiento se obtiene la misma matriz de
ganancia relativa que se obtuvo con € mostrado anteriormente en la aplicacion a cua-
quier sistema 2 X 2.

Indice de interaccién. Nisnfeld y Schultz® definen e indice de interaccion para un
sstema multivariable en @ que se utiliza la vaiable manipulada m; para controlar la var
riable ¢; de la siguiente manera:

="—w
Kij

i

(8-41)

donde las baras indican & vaor absoluto de la cantidad que encierran. EStos autores es-
tablecieron que, con un indice de interaccion menor a uno, se evita lg inestabilidad que
se debe a la interaccién de los circuitos.

A fin de lograr una mejor comprension de este {ndice, se consdera € sistema de mez-
clado que se muestra en la figura 8-54. Con € controlador de flujo se ajusta'fa corriente
A, y con € contrdador de composicién se-ajusta |a corriente .

Un indice de interaccién propio de este proceso es

KFSK\’A
KFAK‘S

£

S hay un cambio en d punto de control de la razén de flujo, se detecta una desviacion

. . . ] AF
AF en @ controlador de flujo; la accion correctiva en este controlador seria A4 = ——
\ . FA

(en magnitud), para mover la razon de flujo a un nuevo punto de control: A causa de

T
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r =
| 7/ |
' 1
L B .
" ©
A .
), : I
s i Mezclador —-i

Figura 854. Sigema de mezclado.

la interaccion, con este cambio en la corriente A se provoca un cambio en la composicion
expresada por Ax = K,,AA = K. 4,AF/Kp,; este cambio en |a composicién s¢ detecta en
el controlador de composicidn, donde se toma una accién correctiva para regresar la com-
posicion ad punto de control; la magnitud de esta accion sobre la corriente § es AS =
Ax/K.s = K. AF/KgK,g. Findmente, y nuevamente a causa de la interaccion, este cam-
bio en la corriente § ocasiona una desviacién en larazon de flujo de magnitud AF’ =
KpsAS = KpsK AF/Kp K, = Ip AF. Conforme se continla, se observa que se comple-
ta un ciclo, € cud e repite hasta que todas las desviaciones se terminan. Se notara que,
para que esto ocurra, € fndice de interaccion, Zg,, debe ser menor a la unided, a fin de
que después de completar un ciclo las desviaciones de flujo, AF’ , sean menores que la
desviacion, AF, d inicio dd, ciclo. S € fndice de interaccion es mayor que la unidad,
las desviaciones se incrementaran después de cada ciclo, hasta que la sdida del controla
dor llegue a la saturacion, la cud es una Stuacion atamente indesegble.

En los sstemas’ de orden superjor, se pueden cacular los fndices de interaccion para
cada agrupacion por pares posible mediante la ecuacion

-y
M

—

u'v'

Aquellas combinadones con las que se obtengan vaores mayores a la unidad se deben
descartar.

Interaccién positiva y negativa. |a interaccion positiva es la-interaccién que existe
cuando todos los términos de ganancia relativa son positives. Esinteresante observar bau'o
qué condiciones ¢ da este tipo de mteracuon s puede aprender’mucho de la expresion
de pq; paraun sistema 2 X 2: ’
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H ()

R\(S)(l) N\ My(s)
Ge,(8) > Gy, (s) : Gu(s)

({)c:=Fe)

Gai(s)

G2(s)

Ra(s) Mo ) N AW corxe
/

GC (3) (s\r Gzz(s)

LT
W

Hy(s)

Se usa la siguiente notacion:

Ci(s) = transformada de Laplace de la variable controlada, ;
My(s) = transformaia de Laplace de la variable manipulada, i a cual esla sdida del controlador |
Hys) = funcién:de transferencia del sensor-transmisor i
Gi(s) = funcién de trandferencia de la vélvula i
Gy($) = funcnén de transferencia que describe la*forma en que et flujo de la corriente j afectaa la variable 1 controlada

Figura 8-55. Diagrama de blogues con notacién para € Sstema de mezclado "
KKy 1 o
pep— = : -(8-42
""»ll kKIlK22 - K12K21 1~ KIZKZI ) ) ( )
‘ KnKzz

S la cantidad de K’ positivas es impar, entonces el valor de py; sérd positivo'y, adémés,
U vaor numéfico estard entre 0y 1. La demostracién de ‘que tsta e$ unaregla general
es bastante simple, queda a lector hacerla !

La interaccion positiva es e tipo m4s comdn de interaccion en los sistemas de control
multivariable. En estos sistemas existe “ayuda’ de los circuitos de control entre si; con
e fin de explica lo que esto sgnifica, se considera € sistema de mezclado que aparece
en la figura .8-54. y su diagrama de bloques que se muestra en la figura 8-55. En este Siste-
ma las ganancias de las vélvulas Oe control SOn positivas, ya que ambas requieren aire
para aorirse. Las ganancias Ky, Ky ¥ Kjp también son postivas, en cambio, que la ga
nancia K, es negativa. El controlador de flujo, G (s), €8 de accidn inversa; en tanto
que el controlador analizador, Gex(s), es de accion directa. Ahora se:supone que € pun-
to de control del controlador de flujo decrece (1) y que, asu vez, la salida del controlador
de flujo desciende, G¢y(s), con lo cua la sdida de Gyi(s) y Gyy(s) decrece (1), Puesto
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que K;, s positiva, la sdida de Gy (s) también decrece (1) cuando la salida de Gy (s)
decrece, de lo que resulta un descenso en @ andlisis X(s) (1); cuando esto sucede, la sdida
del controlador de andlisis, Ge(s), decrece (1 ), lo cud ocasiona que la sdida de Gy,(s)
Y Gi(s) decrezca (1) y que la salida de Giy(s) se incremente (t). En la figura 8-55 se
muestran las flechas con que se indica la direccion en que se mueve la sdida de cada blo-
que. En la figura se aprecia claramente que tanto la sdlida de Gyy(s) como la de Giy(s)
decrecen; esto sSgnifica que “ambos circuitos se ayudan entre s

Cuando existe una cantidad par de vaores positivos de K o una cantidad igud de va
lores positivos y negativos de K, € vaor de up; €s mayor de 1 o menor que O; en cud-
quier caso, habra dgunas p; con valores negativos en la misma fila y columna En este
can se dice que la interaccion es negativa. ES importante tener en cuenta que, para que
un término de gananciardlativa sea negativo, los signos de las ganancias de circuito abier-
to y los'de las ganancias de circuito cerrado deben ser diferentes lo cud significa que
la ganancia-del controlador por retroaimentacidn debe ser inversa cuando se cierran-los
demés circuitos. En este tipo de interaccion los circuitos de control se “combaten” entre
si; se dga d lector la demostracion de esto.

Ajuste del controlador.en sistemas con interaccion. El guste de los controlado-
res en los sstemas con interaccion es una labor dificil. Shinskey® recomienda gjustar
cada controlador con los demds controladoresien manua, de modo que, cuando se colocan
en autorndtico, % dina € guste (se retoca € gudte); esta afinacion se puede hacer con
base en e termino de ganancia relativa de ese circuito; especificamente, se multiplica la
ganancia del controlador por € término de ganancia relativa (se multiplica la banda pro-
porcional por € reciproco del término de |la ganancia relativa). Esto se deriva del hecho
de que los términosde ganancia relativa son iguales a la razén de la ganancia de circuito
abierto respecto a la ganancia de circuito-cerrado.

S en d ssema dé mezdado que se estudié anteriormente se desea que la concentra
cion sea x = 0.6, los términos de ganancia relativa son ugy = ps = 0.6 y la agrupacion
por pares gpropiada. es F-A 'y x-S. S con ¢ controlador de composicion en manual resulta
una ganancia de 0.5 (200 % PB) del guste del controlador de flujo, ésa se debe regustar
a(0:6)(0.5) — 0.3 (333% PB). Para la ganancia del controlador’ de composicién que s
ohtiene mediante € guste con ‘e comro‘rador de qu10 en tianual Se debe hacer una &fina
cion  semejante. ! o

Es interesante observar quie los tétminos dé la matriz de ganancia relativa son (Utiles,
no sélo como ayuda para decidir sobre la agrupacion por pares de las variables controla
da y manipulada, Sno también para corregir los parametros-de ajuste'del controlador
que cuentan para la interaccion.

Interaccion  y-estabilidad
‘.,‘-1 iy
Ahora se utiliza € sistema de mezclado de la figura 8-54 para contestar la pregunta acerca
de la forma en que la interaccion entre los circuitos afecta a la estabilidad de los mismos.
La interaccion que existe en este proceso se muestra gréficamente en la figura 8-55. Se
notara que con cuaquier cambio en la salida del controlador 1 no sélo se afecta a Cy(s)
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sno también a Cy(s), lo cud también es verdad para cudquier cambio en la sdida de
controlador 2. ¢

Como s explicd en los capitulos 6 y 7, la edabilidad de los circuitos de control se
define con las raices de la ecuacion caracteristica. En € sistema dela figura 8-55 las ecua
ciones carecteristicas de cada circuito individud son .

L+ GeGn(®)GeH ) = 0 . @43)

L+ Gal)GnGaHs) = 0 | . (8-44)

Como ya s vio, cada circlito es estable § en las rajces de la ecuacion caracterigtica hay

partes resles negetivas. Para andlizar la edtabilidad del sistema de control completo que:
aparece en la figura 8-55, primero se debe determinar la ecuacidn caracteristica para €

sistema completo; como se ve en € ejemplo 8-9,. esta ecuacion caracteristica es

[1 + Ga GG HEOH DI + Gey8)Gys)Gls)Hys))]
= Gei(9)Gwi()Ger)Grals) G )G () Hy(s) = 0 (8-45)

Los términos entre corchetes son las ecuaciones caracterigticas de las circuitos individua
les. Mediante e andiss de edta ecuacién se puede llegar a las sgwent& conclusiones
para un sistema 2 X 2: ‘ i -

1. Las raices de la ecuacion caragteristica de cada circuito. individud no son las de
la ecuacion caracteristica para €l sistema completo y, por lo tanto, es posible que
el ssema completo sea inestable a.pesar de que cada circuito sea edtable indivi-.
duadmente. “Sistema completo” significa que ambos circuitos se ponen en auto-
mético simultdneamente.

2. Para que la interaccién afecte a la edtabilidad dd sstema completo debe de traba-
jar de los dos modos, es decir, cada variable manipulada debe afectar a ambas
variables controladas. S Gyp(s) = 0 0 Gyys) = 0, desaparece € :iltimo término
de la ecuacion caracteristica y, por lo tanto, s cada circuito es estable individual-
mente, € sistema completo también es estable. Cuando la interaceifn trabgja de,
los dos modos. se dice que € sistema es totalmente acoplado; cuando la interac-
cion, sélo trabgja de un modo se dice que e sistema estd parcialmente acoplado
0 acoplado a medias. La interaccion no causa problemas en-un sistema acoplado
a medias

3. El efecto de la interaccion sobre un circuito se puede ellmlnar medlante Ia inte-
rrupcion del otro circuito, 1o cual se hace ficilmente mediante e “cambic” de
un controlador a manua. S se supone que € controlador 2 se cambia a manud,
el efecto de esto es hacer Gy(s) = 0, de lo que resulta& sSiguiente ecuacion ca
racteristica

1+ Gei(9)Gvi()G($)H (5)..= 0 N ’
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que es la misma en caso de que. S0l0 existiera Un lazo. Esta es una de las razones
por las cudes en la indudria muchos controladores se ponen manua. Los cam-
bhios manuaes en la sdida del controlador 2 se convierten en simples perturbacio-
nes para e circuito 1.

Sin embargo, generamente no es necesario ser tan drastico para lograr un
gdema esable, se puede lograr € mismo efecto, es decir, la estabilidad del sigte-
ma completo, con ambos controladores en automético S se bga la ganancia y se
incrementa e tiempo de reguste de uno de los controladores. El efecto que resul-
ta d hacer esto es que todas las raices de la ecuacion caracteristica se mueven
al lado negativo del ge red:

En los parafos precedentes se describié como andizar € efecto de la interaccion so-
bre |aestabilidad de los circuitos de control. Esto se puéde smplificar bastante una vez
que se conoce la ecuacion caracterisica del sistema. El lector debe recordar que estos
comentarios se hicieron respecto a un Sistema 2 x 2, que es probablemente @ mas comun
de los sstemas de control multivariable; para los Sstemas de orden superior se debe se
guir e mismo procedimiento, sin embargo, tal vez no se puedan determinar tan facilmen-
te las conclusiones que se-obtienen a partir de la ecuacion caracteristica

Desacoplamiento

Todavia queda una pregunta por responder: ;Se puede hacer algo para reducir o eiminar
la interaccion entre los circuitos que interacttian? Es decir, ¢se puede congtruir un sisema
de control en que g& desacoplen los circlitos que interactian 0 acoplados? El desacopla
miento puede ser una posibilidad redista y ventgosa cuando se aplica con cuidado; en la
matriz de ganancia relativa se tiene una indicacion acerca de cuando es benéfico e desa
coplamiento. Mientras més cercano es el valor de los términos de la matriz entre si, ma-
yor es la interaccion de los circuitos. En cuanto a los sistemas que existen actualmente, por
lo generd es suficiente la experiencia operativa para tomar una decision.

Existen varios tipos de desacopladores y formas para disefiarlos, en esta seccion se
presentan los métodos mas faciles y précticos.

Ahora se considera € sistema general de control 2 x 2 con interaccion que s mues
tra en la figura 8-56; en este diagrama de bloques se ilustra gréficamente la interaccion
entre los dos circuitos; para evitar dicha interaccion se puede disefiar e instaar un desaco-
plador como € que se muestra en la figura 8-57. El desacoplador se debe disefiar de tal
manera que con la combinacion proceso-desacoplador se obtengan dos circuitos de con-
trol que parezcan independientes, en términos matemadticos

- ac,
— = = = 0
a0y,

Esto es, @ desacoplador se debe disefiar de td manera que con un cambio en la dida
del controlador 1; Mj{s), se produzca un cambio en Cy(s), pero no en Cy(s); de manera
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H(s)
“““““““ 1 i
M, C
Go,(s) E 1(3): Gy, (s) Gi(s) TR \(8)
! . : >
| |
|
{ : >4 Go(s)
|
|
|
{ Gx(s)
l
! X
My(s) " C,
) e e A Gato) ) >
|
_____________ | . —— . 1
Controlador Proceso
Hz(s) <

Figura 8-56. Sigema interactivo generd 2 x 2

semgante, con N cambio en la sdida dd  controlador 2, Ma(s), s debe produdr un cant
bio en Cy(s), pero no en Cy(s).

Otra foma de intepretar d desaooplador es condderarlo como parte de los controla-
dores de la combinecion ocontrdador-dessooplador <2 odiene un contrdledor  interactivo

‘Hi(s)
: : . : M (s) o : :
et Bl e e :
A7y W PSP L1 Py > 6y, @3] 60 PO HHES
- '8 11(8 VALY 1(8) =3 >
Dj\(s) - | Pl o o Gale)
Dyy(s) Gra(9)
Ri(s) | o . . i C;(s)
— Up,\8) I v L2\8) POy, 18) [T U22tS)
| .
[t . .| kl_ _____________ L e
Controlador My(s) Desacoplador J__ . Proceso
|! H,(s) |

Foua 857. Sdema interactivo general 2 x 2 con desacoplador.
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4 H,{(s),
Ml(S)
I g 7 [r """"""" i
! 6, o—tes] o (8 > L L oslG, (s
¢ ! : o l: 1A
b + |l
g B
I : i
I e il e
| '
- Ry
I ; ‘
! ! e BRI A
] |
Lo b
N
I L ST :
Ge,(9) E } Dyy(9) Y IA ™G p,.(5)
- ‘ 1
_______ ——d ) b
Controiadol Desaceplado Proceso
! M (s) l
Hp(s)f 'l Lo . L

Figura 8-58. Diagrama de bloques simplificado de un sistema interactivo 2 x 2 con desacoplador.

Y, por lo tato, la idea es dissfir un contrdador interactivo para produdr un Ssema
no interactivo. v "

El diagrama de bogues ce la figura 857 < puede Smplificar § %2 combinan las fin-
ciones de trandaenda dd proosn de la Squiente menga

Gp,'l(s) = GVj(s)Gij(s)

B-nuevo dagama de Hogues £ muedra en la figura 8-58¢ En la figura 859 = muesra
d dagama de bogues de draito abiato paa d dessooplador v @ prooeso; a patir de
ete 1dltimo dagama ®£ puadn dssa los dessoopladores para un Sgama 2 x 2

La <ida dd sgundo conrdador, M,(s), deda a 1a primaa vaidde ocontrolads,
Ci(s), de laforma en que se expresa en la siguiente ecuacidn:

) = (Dis)Grn(s) + Doals)Gorals)IMals) (8-46)

De manera semejante, con M(s) se afecta a C;(s), como se expresa en la siguiente
euaaon:

C(S) = 1Dy(5)Gpals) + Dy1(5)Gpy ()] M, (s) (8-47)

Como = ve ahoa * tienen dos ecuadones (846) y (8-47), ¥ cudro inodgnites

Dy(s), Dio(s), Dy(s) y Day(s); por condguiente, se. tienen dos grados de libarted, lo que
dgnfica que dos de las incdgnites = deben fijar antes de cdadar d redo; un procedi-
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- H\(s)

Dy, (s)]

Dy (s)

D,,(s)

Dy, (8)—

-M(s)

Hys)

Figura 8-59. Diagrama de blogues de circuito abierto para un Sistema interactivo 2 x 2 con desa-
coplador.

miento comun es fijarlas a la unidad. Generalmente |os elementos que se eigen son
Dy(s) y Dxn(s). De acuerdo con este procedimiento, las dos ecuaciones, se hacen

¢4 = [Dp()Gpyy(s)+ Gpa(s)] Myfs) (6-48)

Cx(s) = [Dn()Gpls) + Gpp($)IM\(s) (8-49)

Ahora €l objetivo es disefiar Dy,(s) de manera que, cuando la salida .del ‘segundo
contrdlador cambie, la primera vatisble controlada. permanezca constante, 3 lavariable con-
trada tiene que pemanecer condante, U vaidle de desviadon es cgo, Gy(s) = O, et
tonces a patir de la ecuadion (8-48), = tiene

0. DuGm():  Gpas)IMyls)
y, firdmente £ obiene ’

Dys) - = 22 (8-50)

De menga smilar, Dyy(s) = pusdedssir de modo que cendo M (s) cambie, C(s)
pamanezca en oo, de la ecuaddn (849) = tiene :
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l Vapor de agya
m,

I - ?Ef:—?ﬁ--
L 3 Vapor - , w

Alimentacién T - -

M
oo 1 @

Figura 8-60, Evaporador..

Gpy(5)

) Dz!(s') = _szz(s) ’.'

(8-51)

Las ecuaciones (8-50) y (8-51) son las ecuaciones de disefio del desacoplador para un
dstema 2 x 2. Se debe recordar que Diy(s) Y Da(s) < fijan a la unidad. Ahora se utili-
zara un gemplo para mostrar con més detdle los cdculos y las implementaciones.

Ejemplo 8-10. Ahora se considera € evaporador que aparece en la figura 8-60, en d
cud una solucion acuosa de NaOH se concentra de 0.2 a 0.5 fracciones de masa de NaOH;
existen dos varidbles controladas, € nivel del liquido y la sdida de fraccion de masa de
NaOH, y dos vaiables manipuladas, & caudd de entrada y & del producto. Los datos
que aparecen en la tabla 85 se obtuvieron por medio de prueba dindmica El rango del
transmisor de nivel es de 1-5 m, y e del transmisor de concentracion, de 0.2-0.8 fraccio-
nes de masa de NaOH. Se debe decidir la agrupacion por pares correcta de las variables
y disefir € dstema para desacoplamiento; asimismo, es necesario dibujar € diagrama
con la instrumentacion que se requiere para implementar e desacoplador; toda la instru-
mentacion, con excepcion de las vavulas, es electronica.

Lo primero que se debe hacer es dibujar € diagrama de bloques de circuito abierto
generd para este sistema, como semuestra en la figura 8-61a. Con base en los datos de
que se dispone, se ohserva que @ diagrama se puede smplificar d que se muestra en la
figura 8-61b. La informacion que aparece en la tabla 8-6 se utiliza en conjunto con €
método de célculo 3 que se estudio en e capitulo 6, para determinar las siguientes funcio-

nes de transferencia
0.072¢703 m

Gpi ) = o
Pt 275 + V' 9% de sdida del controlador 1
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Tabla 8-5. Datos dindmicos del evaporador

Tiempo, min m,, %CO* X, fraccidn de masa Lm
0 50 0.500 3.00
0 75 0.500 3.00
0.25 75 0.493 3.10
0.50 75 0.477 3.22
0.75 75 0.464
1 .00 75 0.453 3.48
1.25 75 0.447
1.50 75 0.439
2.00 75 0.427 3.72
2.50 75 0.419
3.00 75 0.416 3.14
4.00 75 0.416 4.48
5.00 75 0.416 4.50
6.00 75 0.416 4.62
7.00 75 0.416 4.70
8.00 75 0.416 4.76
9.00 75 0.416 4.79
10.00 75 0.416 . 4.80
11,00 75 0.416 4.80
Tiempo, min m,, %CO*° x, fraccidn de masa Lm
0 50 0.500 3.00
0 75 0500 3.00
05 75 . 0.497 3.12
1.0 75 0.488 3.25
15 75 0.483 3.35
20 75 0.479 3.42
30 75 ¥ 0470 3.57
4.0 75 0.466 3.70
5.0 75 0.465 3.80
6.0, iy .75 0.464 3.85
7.0 75 . 0.464 3.89
8.0 75 0.464 3.90

9.0 75 . 0.464 ' 3.90

& %CO significa porcentaje de la salida del controlador

i

G5 —0.00336¢~0 15 fraccidn de mase

a(s) = T - ,

ba 1055+ | % de salida del controlador 1",
o " 0.036¢00n m'

) = e T 1 % de sdida dd controlador 2 ’
- ~0,00144 ¢~ 0% fraccion de masa

P e + 1 % de dida ddl controlador 2
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Ly(s)
) % HL(S)
M (s) ) ] - L(s), m
% G% (s) osi \Jv_l(s; — U[A(s)_ —
GXI(S)
GLZ(S)
o y : X(s),
Ma(s) G N .. Fraccidn de masa
m o= \,V2<isv, ) G'Xz(s)——>O—-—-—ﬁ>
Xr(s)
T
9% le(S)

Figura 8-61a. Diagrama de bloques de¢ dirclito abieto para d evaporador.

X(s),
Fgaccién de masa

L(s) B
-(—-% Hy(s) “—
M) '
% GPLl(s)
- Gpyx, (5)
Gpy,(8) L.
My(s).]
o GPXZ(S)
¢ 10)
< %} Hy(s) 7

Figura 8-61b.:

Smplificacion del  diagrama de bloques de circuito ebieto del  evaporador.

Ahorg, con eda informedon e puede decidir sobre la agupadon por paes comeda
y d dsandelossste’nasdedesaooﬁaneto La matriz de gananda de edado estado-

nario es la siguiente:

)
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m m;
L ) 0072 . 0.036
x | —0.00336 —0.00144

Se aplican las ecuaciones (8-37) a (8-40) para obtener la matriz de ganancia relativa:

m m;
L ‘ —6 7
X 7 -6

de lo que resulta la agrupacion por pares: .L-m, y x-m,.

Paa disfiar d gsema de desacoplamiento s utilizan las ecuaciones (850) y (85 1)
con €l fin de evitar cualquier problema al seguir dichas ecuaciones, se desarrolla el dia-
grama de blogues de circuito cerrado que se muestra en la figura 8-62. A partir de la
ecuacion (8-51), se tiene

Dosy = — Ceals) _ _(0.00144) (1,055 + 1) o5,
T Gpals) \0.00336)\1.655 + 1

De la ecuacion (8-50) se tiene

Gl (0.072\(2.97s + 1\ _ ..
Dutr = =5 o~ (0.036 2+ 1)¢

% HL(S)
Ri(s) . My(s) o L(s)
W ,(® >Gpr, () ——>O—————-—>

Dy,

GP)Q (s)

D, (s) Gpy, 8

Ry(s) Mo X(s)

GC;(S)

Gpy,(8)

Hy(s)

%

Figura 862 Diagrama de bloques de dircuito carado con desacopiador paa d evaporador.
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 Ahora se tienen las ecuacienes de los dos desacopladores; se observa que ambas constan
de un término de ganancia, un.término de adelanto/retardo Y Una compensacién:de tiempo
muerto. Como se mencioné d estudiar 8} control por accién precalculada, la implementa-
cién de lacompensacién de tiempo muertii con instrumentacion anddgica es dificil; pero,
por otro lado, con los controladores actuades con base en microprocesadores, es bastante
facil. Las ecuaciones que generamente se implementan para desacopladores, son:

TN

1055 + 1
by | ‘(8-
D(s) = -0. 428(l rCIgn l) (8-52)
¥ »
(et 1y
Dy(s) = 2(2.% " 1—) | (8-53)

En la figura 8-63 se muestra la; implementacién de ese sstema de desacoplamiento.
Con e gemplo 8-10 se ilusiro la implementacién.de un sistema de desacoplamiento
para un proceso 2 X 2. Si @ proceso es completamente desacoplado, € circuito de nivel

3

G ;
Vapor de agua

Ahmentacuéni

B —————

éa

Figura 8-63. Sisema desacoplador para el:evaporador. "
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no debe afectar a de composicién, y viceverss, una forma de verificar esto es derivar
las funciones de transferencia del. sistema de: desacoplamiento mediante las gréficas ot
flujo de seiial; éste serd € tema de uno de los problemas al fina del capitulo.

Hasta aqui se vio cdmo disefiar sistemas de desacoplamiento para procesos 2. X. 2,
pero, ;qué pasa con los procesos 3 X 3, 0 més complgos? A continuacion se muestra
la forma de disedar tales sistemas. :

Se considera un proceso con n variables controlades y r vaiables manipuladss, la
relacion de desacoplamiento que s desea entre las variables controladas, C(s), y las sdli-
das dd contrglador, M(s), se puede escribir en forma de matriz, de la manera siguiente;

Ci(s) Ni(s) 0o ... 0 M(s)
Cz;(s) _ 0 \ h{zfs) . 9 Mzz(s) (8-54)
C.(s) 0 0 ...N6ll Mo

donde Ny(s), Ny(s), . . ., N,(s) son cudquiera de las funciones que se desean.

Con la primera matriz, a la derecha de2 signo igua, se representa la combinacion
procesodesacoplador; mds especificamente, -esta matriz es -

Nl(s) 0o ... 0 Gp”(s) R G,,,,,(S) D“(S) PN Dl,,(s)
(:) Nz:(s) P 0 — GPZ](.\") . sz:,,(s) DZI(S) e Dz,:,(S) (8-55)
0 0 ...Ns) Gon(®) -« + . G ILD(s) - . . D)
0 o
N = Gp D
S = multiplican anbos lados por Gg!, se obtiene la matriz del desacoplador:
D =G;' N (8-56)

En esta ecuacion hay n* + n pardmetros desconocidos, pero solamente #? ecuaciones,
por lo tanto, existen n grados de libertad que se deben fijar antes de cacular los otros
pardmetros. Como se dijo anteriormente, los grados de libertad que'generalmente s di-
gen son los elementos en diagona de la matriz de desacoplamiento, D(s), los cudes s
igudlan a uno.

Antes de concluir con este tema de desacoplamiento es importante subrayar que € di-
sefio del desacoplador es equivaente d disefio de un controlador por accion precalculada
en € que cada variable manipulada es la perturbacion mayor para los demés circuitos. En
e eemplo que se acaba de presentar, € término.Dy;(s) Sirve como controlador con accion
precalculada en @ circuito de composicién; Se observa que oS términos en D,(s) son exac-
tamente los términos que hay en muchos de los controladores con accién precaculada, una
ganancia y un adelanto/retardo; es decir, compensacion dindmica y de estado estacionario.
El termino Dy4(s) sirve como controlador por accion precaculada para € circuito de nivel.
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Findmente, también es importante tenel en cuenta que, a diferencia del control por
accion precaculada, los desacopladores forman ‘parte de la ecuacion caracteristica de los
circuitos de control Y, por lo tanto, afectan la estabilidad dej circuito de control.

87. 'RESUMEN

En ede capitulo’ se presentaron varias técnicas que sirven como auxiliares en e control
de procesos. Todas estas técnicas, con excepcion del control multivariable, son completa-
mente usuales en la industria actual. ‘Para ef control multivariable se requiere’un mayor
grado de elaboracion y comprensién, o cud ha refrasado su aplicacién: se remite d lec-
tor a la referencia bibliogrfica 15 parauna presentacion detdlada de este tema tan inte-
resante.

' Todas las técnicas se presentaron y explicaron Sin importar |2 instrumentacién que
se utiliza para implementarlas. Se Utilizen instramentds tanto analdgicos como digitales,
sin embargo, con la creciente utitizacién dé los sistemas con base en mlcroproce&dora
la implementacién se tormna més facil y, en consecuencia, 1a aplicacién de estas técnicas
s vuelvé cada vez mds popula‘r “También €s importante tener en cuenta que con ninguna
de |as técnicas se substituye ¢omplétamente ‘al contrdl POr retroalimentacién, Siempre
se requiere algln tipo de control por retroaimentacion para completar € control. Como se
menciond a principio del capitulo, para aplicar estas técnicas Se requiere una cantidad
mayor de ingenieria y equipo, en comparacién'con € control por retroalimentacion sim-
ple, y, en consecuencia, debe existir una justificacion de su empleo antes de aplicarlas.
Ademés, para aplicar estas técnicas se' requiere mayor entrenamiento del persond de
operacion; s € operatio no entiende las técnicas, habré-dificultad en ‘su aplicacion. Lo
més recomendable es desarrollar |4 técnica de control més smple con la que e logre
el desémpéfio de control que se reqwere

¢
i
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AT A T Y

PROBLEMAS

o Hoy . .
Se considera @ sistema de tuberfa que se muestra en la figura 8-64, en la cual fluye
ges natural hacia un proceso; se necesita medir. € flujo de ges y totalizarlo, de ma-
nera que cada 24 hores se sepa la cantidad total. Se propone sumar la dida de
ambos transmisores y entonces totalizar (integrar) € resultado. La razén de flu-
jo en cada medidor, como diferenciad de presion, e expresa de la siguiente ma
nera

Gas natural

Hada el proceso

Gas natural Hacia el procesa

'

Figura 864. Croguis para € problema 8-1.
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8-2.

DPT21: QUMSCFH) = 44. 73V
DPT22: Q(MSCFH) = 48.10 VA

donde h es e diferencial.de presion en-pulgadas de H,Q. El rango de ambos trans:
misores es de 0-100 pulg de H,O. Se debe especificar la instrumentacion que se
requiere para calcular la razén totd de flujo, para lo cua se utiliza la tabla 8-2.
Se deben determinar los factores de escalamiento.

Ahora s conddera e}-intercambiader de cdor de la figura 8-15, en'el cud s ca
lienta e fluido bajo proceso mediante condensacién de vepor. Para € esquema de
control se requiere cacular la energia que se transfiere d fluido bgjo proceso, me-
diante la siguiente ecuacion;

Q = FpCuT = T)

Se conoce la siguiente informaci6n:

Variable Rango Estado estacionario
F 0-50 gpm 30 gpm
T 50- 120°F 80°F
T; 25-60°F : SO°F
Q 0-300,000 % 182,070 2U
hr hr

Se supone que la densidad y la capacidad calorifica son condantes, y que se produ-
cen 202.3 Btu/gpm-°F-h. Se debe utilizar |a tabla 8-1, para especificar la instru-
mentacion que se requiere para cacular la enmergfa que, se trandfiere. Se deben
especificar los factores de escalamiento.

83. En la figura 8-65 s muestra d reflyjo hacia la parte superior de una columna de

destilacion. En la ““computadora’de reflujo inteno” se cacula e punto de con-
trol, Efi°, del controlador de reflujo externo, de modo que se mantenga € reflujo
interno, L,, en un valor fijo, L El reflujo interno es mayor que ¢ reflujo exter-
no, debido a la condensacion de los vapores en la charola superior, los cudes se
requieren para llevar hasta su punto de blrbujeo, Ty, d reflujo subenfriado con
temperatura 7;. La sguiente ecuacion se obtiene a patir del baance de energia
para la charola superior:

(L = Lph = LgCp(Ty = Tp)

Se debe dibujar la indrumentacion que se requiere para la computadora de re-
flujo interno vy, ademés; utilizar la tabla 8-3 para cacular los coeficientes de escda
miento. Las especificaciones de disefio son las siguientes.

Cp; =: 0.76:Btu/lbm-°F; A = 285 Btu/lbm
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__ Vapprgs:al .
K j condensador
TV R N A

Plato superior \ l

Ly Reflujo del
umulador
Figura 8-65. Croquis para el problema 8-3.
Transmisor Rango Valor normal
Ib
FT102(L,) 0-5000 —= 3000 O
hr hr
TT102(T,) 100-300°F 195°F
TT10K(Ty) 150—2§0°F 205°F

84. El sstema que aparece en la figura 8-66 se utiliza para diluir una solucién a 50%
en peso de NaOH y formar una solucion al 30% en peso. La vélvula ‘ de NaOH
se manipula mediante un controlador que no se muestra en € diagrama. Puesto que
e flujo de la solucidn al 50% puede variar frecuentemente, e desea disefiar un
esquema de control para manipular @ flujo de H,0, de modo que la solucién de

7
9 .

Figura 8-66. Croquis para € problema 8-4.

___30% NaOH
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8-5.

sdida se mantenga en € porcentgjeque se requiere. El flujo nomind de la solucidn
de NaOH & 50% es de 200 lbm/h, El elemento de flujo que se utiliza para ambas
corrientes funciona de tal manera que la sefial que sde de los transmisores se rela
ciona de manera linead con e flujo volumétrico. Ademds, se puede Suponer que
la densdad de cada corriente es muy constante y, por lo tanto, la sdida de cada
transmisor también se relaciona con @ flujo de masa. Se debe especificar € rango
de ca& transmisor en unidades de flujo-de masa, de. modo que e caudd nomind
esté a mitad de la escala. Se deben especificar los relés de computo, asi como las
constantes de tiempo correspondientes que-se requieren para implementar e esque-
ma de control de razan; se -utilizardn los bloques de computo que aparecen en la
tabla 8-2. :

En la fabricacion de papel se requiere mezclar algunos componentes en una cierta
proporcion para formar una pasta base con que se dimenta a una méquina de pa
pel, y de ahf se produce la hoja find con las caracteristicas que se desean; e proce-
0 se muestra en la figura 8-67. Para una férmula en especid, la mezcla find debe
contener 47 % en masa de pulpa de maderas duras, 50 % en masa de pulpa de pino,
2 % de masa de aglutinante y 1% en masa de colorante. El sistema nominal se debe
disefir para un méximo posble de produccion de 2000 lbm/h.

a) Se debe, especificar, el rango de cada medidor de flujo; los fluxémetros que
utilizan; en este caso son magnéticos y su sefid de sdida se relaciona de manera
lineal con la razén de flujo de masa.

b) Se debe disefiar un sistema de control para controlar € nivel en @ depdsito de
mezclado y, a la vez, mantener: la f6rmula en la proporcion correcta Al final
dd dfa también se requiere saber la cantidad totd de masa que se afiadié de cada
coriente a depdsito de mezclado. Se debe establecer la instrumentacion que se
necesita para implementar € esquema de control y con los bloques de computo
de la tahla 8-3, obtener la graduacion de la instrumentacion necesaria.

Pulpa Pulpa de
de pino  maderas duras Colorante Aglutinante

Fijacion de la sefal de

[ Depésito de ]
- | .. mezclado — | -

Figura 8-67. Croquis para el problema 8-5.
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8-6. En € gemplo 82 s muestra un esquema de control (figura 8-8) para controlar
larazon aire/combustible que entrda una cadera u horno. Como se explic en d
gemplo; en este esquema € flujo de are semprese retrasa respecto d flujo de
combustible.

a) Se debe disefiar un esquema de control en @ que @ flujo de combudible Sempre
% mueva primero, y que posteriormente lo siga € flujo ‘de are.
b) La mangra més comin de implementar este control es mediante € esguema que
se conoce como “control por limita¢ién cruzadd: Esta implementacion se hace
de manera td que, cuando la presidn del vapor desciende, por lo que se requie-
re mas combustible, primero se incrementa € flujo de aire y posteriormente le
dgue d flujo de combustible. Cuando la presion de vapor se incrementa, y, por
lo tanto, se requiere menos combustible, primero se disminuye @ flujo de com-
bugtible, y entonces le sigue € flujo de aire. Se debe disefiar € sistema de con-
trol para lograr este objetivo.

Nota; Ede problema es muy interesante; se sugiere Utilizar selectores de maximo
y minimo para elegir la sefid que se debe enviar a los ‘controladores de aire y combustible.
8-7. En la figura 8-68 s muestra un sistema de control en cascada Como se explico
en este capitulo, € guste del controlador primario no se hace de manera directy;
sn embargo, con las técnicas de respuesta en frecuencia se cuenta con un medio

de guste del controlador.

a) Se debe gustar e controlador secundario, P,  para ‘obtener un factor de amorti-
guamiento de 0.707. .

b) Se debe gjustar € controlador primari6, Pl, mediante el método de Ziegler-
Nichols. )

Nota: Mediante las técnicas de respuesta en frecuencia se puede determinar la ga
nancia y e periodo dltimos del circuito de control primario.

R(s) +

/N K¢ 20 1007

¥
L
Ke(l+ss T D@ D) FRESEITY)
0.5

0.08

Figura 8-68. Croquis para:el problema 8-7.
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8-8.

8-9.

N

-
\
SN
/

‘Figura 869, “Croquis paa d problema 8.

Ahora £ conddaa d reedtor exotérmico ue £ muedra en la figura 869. En d
dagama = iludra Bl conrd de la tempadura & reector mediate la manipula
aon de la vdwda de agua de etfriamiato.

a)

by

S ddoe dsge? d exuama paa ‘conrdar la entrada de reedtivos d *ador.
Tanto d flujo 4 como d B e pueden medir y contrdlar, la razon que e requiere
entre edos flujos es de 25 gom de Blgpm de A. B fluxémetro de A < cdibra e+
reOy 40 gim,y d de B etre 0 y 200 gom. Se debe uiilizar la tebla 8-1 para
indicar y sefialar la graduacién de la instrumentacién necesaria

De la expaienda de operacifn s sbe que la tanpaaura dé.entrada dd e
paa afriamiato tiene dgunes vaiadones Gengdmeate efa patubedon da
‘por resitado un ddge enla‘temperatura dd resctor, debdido a‘los retardos en
d d¢ama es dedr, d caillo de enfriamiento, la pared de metd y d volu-

‘men dd reedtor. Bl ingeni@o a cago de eta unidad £ prepunta 9 con dgln

otro esquema de conrd = puede mgorar d oconrd de te‘rperaua; * ddoe
disefiar u n ‘esjuema d e control para‘lograrlo.

Por la expaienca& operacién, tarbién = sbe que quaatas condidones
pooo frecuantes ab e logra fidente enfriamiento con d Sdema de efriamiento.
En ete can d Utnico medio para contrdar la temperaura es disminuir  caudd
Oe los reedives Se debe disgfir d espuama de conird para heoer lo anteior
auomédicamate d exuema ddee fundonar de menga td que cuando la ca
pedded de eafriamiato regex a la rmmlldaj * reddlezca d exuaMa de

la pate (b).

En d prooesd de sacado que apatece en la figura 870 s2 sxca el suminidro de pa
pd himedo para produdr d producto find. Bl secado sehace mediante are cdiet
te d ad pe=a por un cdatador en d que = quama combudible para prover
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Pépel himedo ; ) Pape! terminado
-~ Secador

v Aire caliente ' - ,
Gases |

Aire ambiente /4 | calientes

—————————>{ / Calsfactor |- L m

Aire Combustible

Figura 8-70. Croquis para € problema 8-9. -

b

la energfa. La variable controlada es la humedad del papel que sde de la secadora
En la figura 8-70 se muestra € esquema de control que se propuso e instad origi-
nalmente . .

a) Algunas semanas después de poner\ en servicio e proceso, € ingeniero observa
que, a pesar de que con € controlador de humedad ésta se mantiene dentro de
ciertos mites del punto de control, las oscilaciones eran més que las de su agrado.
Después de invedigar las poshles causas y asegurarse de que € guste del con-
trolador de humedad (MIC47) es eficaz, se encontrd que la temperatura del aire
caiente que sde de caentador varia més de lo que se pensd origindmente en
la etgpa de disefio; estas variaciones se aribuyen a los cambios diarios en la
temperatura ambiente y a posibles perturbaciones en la .¢dmara de combustion
del calentador. Se debe disefir un esquema de control para mantener la tempe-
ratura del aire cdiente en d vaor que se desea, a fin de ayudar a mantener e
punto de control de la humedad, |

b) Con d exquema de control que se acaba de describir se ayudd sgnificativamen
te a controlar la humedad, sin embargo, algunas semanas después los operarios
% quejan de que de vez en cuando la humeded difiere considerablemente del
punto de control, aunque findmente con e esquema de control se le regrese
de nuevo ad punto de control. A causa de esta perturbacion, se requiere volver
a procesar € papel que se produce durante este periodo, lo que representa pérdi-
das en laproduccién. Después de revisar los registros de produccion, € ingenie-
ro descubre que la perturbacion se debe a cambios en lahumedad de entrada Se
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Figura 871 Croquis paa € problema 8&10.
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debe disefiar: un esquema de control con accion precaculada para compensar
tales perturbaciones, se dispone de un transmisor, de humedad con rango de 5

a 20% de masa para medir la humedad de entrada

8-10. Ahora s considera € esquema de control para d'sistema de secado de Sdlidos que

s iludtra en la figura 8-7 1. La mayor petturbacién en este proceso es e contenido

de humedad de los Sdlidos que entran; debido a que e sistema de control responde
con bastante lentitud a tal perturbacion, se desea implementar un sistema con ac-
cion precalculada para mejorar dicho control. Después de agin trabgjo inicid, s

obtuvieron los dguientes datos.
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Cambio escalén en la humedad de entrada = +2%

Tiempo, min Humedad a la sdlida, %  Tiempo, min Humedad a la salida, %

0 5.0 |
05 5.0 5.0 6.6
1.0 5.5 6.7
15 5.2 - 66 6.8
20 5.4 65 6.9
25 - 57 7.0 7.0
30 59 73 7.0
35 6.1 8.0 6.9
4.0 6.3 85 7.0

Cambio escalén en la sefial de salida del controlador de humedad, MIC-10, =
+4mA.

Tiempo, min Humedad a la sdida, %  Tiempo, min Humedad a la salida, %

0 5.0 5.0 381
05 5.0 55 370
1.0 4.95 6.0 355
1.5 4,93 i 6.5 345
2.0 4.85 7.0 3.35
25 470 75 3.25
30 4.60 8.5 3.10
35 4.40 95 3.03
4.0 4.20 105 2.9

4.5 4.00 115 3.00

El rango del andizador de humedad por retrodimentacion es de 1 a 7% de hume-
dad; se tiene otro andizador con rango de 10 a 15 % de humeded, € cud se puede
utilizar para medir la humedad de entrada Estos andizadores se utilizaron ante-
riormente para este proceso en particular, y se demostré que son confiables. Los
dos sensores-transmisores son electrénicos, con una constante de tiempo de apro-
ximadamente 15  segundos.

a) Con base en los principios de ingenierfa de proceso (balances de masa, balances
Oe energia, €c), se debe desarollar un esquema de control con accién pre-
cdculada; En d planteamiento del problema no se suministré toda la informacion
necesaria; s debe suponer que dicha informacién s puede obtener del archivo
de la planta. Se debe indicar la implementacién de este esquema.

b) Se debe dibujar & diagrama de bloques completo para este proceso;, Se requiere
incluir todas las funciones de transferencia conocidas.
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€) Se debe desarollar un esquema de control con accion precaculada mediante
e método de diagramas de bloques e ilustrar la implementacion de este esquema

8-11. Después de poner en operacion e proceso que aparece en la figura 8-10, la expe
riencia indica que es dificil mantener constante la temperatura de sdida del calenta
dor, a causa de los cambios frecuentes en la razén de flujo de masa dd are paa
regeneracion; estos cambios se deben a las variaciones en la presion y temperatura
de entrada

a) Se debe diseflar un esquema de control para compensar los cambios en € flujo
de masa de are de regeneracion e indicar la indrumentacion necesaria, para
lo cud se utilizan los blogues de computo que aparecen ‘en la tabla 8-2.

b) El esquema de control con‘accién precaculada que s disefié en a) es un com-
pensador de estado estable; ‘se debe explicar qué clase de datos se requieren para
aolicar la compensacion dindmica y los pasos a seguir para obtener los datos.

- Datos de operacién

-

Flujo de aire = lOOOdb% Temperatura de entrada, = 70°F

Temperatura ‘ddl aire de sdida = 600°F Presién de entrada = 30 psig
Cp del aire = 7 Btu/lb mol-°F

Cosficiente de entrada de aire del orificio: K = 20&,&

in Ibm
" ¥

Vaor caorifico del combustible = 18,000 Btu/lbm

Las condiciones de entrada de aire se medl ran con los sgwent% sensores-
transmisores:

Temperaturas 25 a* 1259F
Presion: 0 a 45 ‘psig :
Transmisores de diferencial de preson 0 pulg a 150 pulg.

La temperatura de sdida del calentador S mide mediante un sensor-transmisor cuyo
rango es de 400 a 800°F. La razon de flujo de combustible se mide mediante un
sensor-transmisor con un rango de 0-200 Ibm/h.

8-12. Se debe disefiar un controlador con accidn precaculada para controlar la tempera
tura de sdida del horno que se eshoza en la figura 8-72. El controlador debe tener
compensacion para las variaciones en la razén de aimentacion y temperatura de
entrada mediante la manipulacion del punto de coritrol del controlador de flujo
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c o e . TSalida de gases

m? P

T,(1) /
_ Tolt)
|

"_ 'I
[ .
.Combustible j|'

Felt

Figura 8-72. Croquis para € problema 8-12.

de combugtible. Para indicar la instrumentacion que se reqwere ® ut|I|za la tabla
83. Se conoce la siguiente informacion:

Calor especifico de gas: C, = 0.24 Btu/lbm-°F

Calor de combustion del combustible: He = -22,000 Btu/Ibm
Temperatura de entrada del gas: T; = 85°F

Temperatura de sdida del gas: 7, = 930°F

Eficiencia del. horno = 0.80 '

Rango de FT42: 0 a 15000 lbm/h '
‘Rango de TT42: 0 a120°F

Rango de FT43: 0 a 200 Ibm/h

Rango de TT44: 700 a 1100°F

Con la intencion de simplificar no se indica @ are para combustién.

8-13. Ahora se supone que se ignoran agunos datos del proceso, tales como e caor que
genera la combustion del combustible o & cdor especifico dd gas, del:horno dd
problema 8-12; por lo tanto, para disefiar e gontrolador con accion precaculada
* debe utilizaa d méodo de diagrames de blogues. Después de hacer la prueba
escalon en el horno, se obtuvieron {os siguientes datos: :

Wt

. Cambio Cambio de Cohsfante Tiempo
Variable .
escaldn T de tiempo muerto
F 750 lbm/hr 14°F 358 i 5s
T 10°F 13°F 40's i 158

Ffio 5% del rango 20°F 66 s 6 s
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a) Se debe dibujar € diagrama a blogues completo con todas las funciones de trans
ferencia.

b) Se debe disefir un control con’ accion precdculada para compensar las varia
ciones en la razén de-alimentacién Yy en'la ‘temperatura de aimentacion mediante
la manipulacion del punto de control del controlador de flujo de combustible;
s debe incluir @ compensador dindmico. -

¢) S s decide compensar solamente una perturba016n, (,cual s dige y por qué?
¢En qué se modifica el dlseno'7 )

8-14. En la seccion de descortezamiento de una torre de destllacmn la cud se muestra
en la figura 8-73, se necesita mantener en U cierto valor la pureza de los sedimen-
tos, este objetivo se alcanza cominmente medijante € control de la temperatura en
“una de las bandgas (se supone que la presion en la torre es constante), paralo cud
se utiliza como varigble manipulada e flujo de vapor que llega d rehervidpr. Una
_ perturbacién “mayor” comin es €l flujo con que se alimenta alatorre.

a). Se debe eshozar, d esquema ¢ de ‘control por accion precalculada/retroalunenta-
«ién paa compensy esta perturbacusn mayor,, la cua se debedescribir bre-
vemente.

by Se describiran brevemente las pruebas dmémlcas que se deben redizar en la
- torre para gustar € controlador con accién precalculaja y el de retroalimentacion.

8-15. Ahora s consdera é filtro de vacio que se expone en eI problema 6-15. Se debe
utilizar la informacion que se da en ese problema, :a fin de disefiar un esquema de

Alimentacién <

o | Lo

o

-2
L

‘I condensado

Sedimentos

Figura 8-73. Croquis para e problema 8-14.
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control con.el que se compensen los cambios en la humedad de entrada Se pue-
de suponer que € rango del transmisor de humedad es de 60 a 95 % , la dindmica del

transmisor es desprecisble. Se debe. mostrar la implementacion completa con los
bloques de cémputo.de la tabla 8-2 y especificar € factor de escalamiento.

816. Se conddera € sistema de evaporacion del prbblema',6-2“0, paa d cud s« debe

disefiar un esquema de control por accion precalculada/retroalimentacién con € que
se compensen los cambios de densidad de la solucion que entra a primer efecto.
El rango ded medidor de densdad con que s mide la densdad de entrada es de

55 a 75 Ibm/pies3, y la dindmica es despreciable. Se utilizardn los relés de computo
de la tabla 8-1 para 1mplementar e esquema:

8- 17 . Ahora se considera & proceso del problema 6-22, en e cud se seca granulado de
fosfate.-Como'se menciond en este problema, una de las perturbacionés importan-
tes es la humedad con que ertra.el granulado: Con la informacion disponible se
debe disefiler un ¢squema de control! por accién precalculada/retroalimentacién para
compensar esta perturbacion. Se cuenta con un transmisor de humedad para medir
la humedad de enfrada; € rango del transmisor es de 12 a 16% y su dinamica es
desprecieble; Para implementarel esquema se deben utilizarlos bloques de compu-
to de la tabla 83 y especmcar los factores de escalannento

4
i

8-18. En d horno que s muestra en Ia f|gura 874 % debe controlar Ia temperatura de
sdida del hidrocarburo, mediante € control del combustible que entra d calenta-

Lo ;TSaIida’ de gases g

Hidrocarburos

/.

x

Gas de desecho

060 |
000

Figura 8-74. Croqws para e problema 8-18.
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dor. Se dispone de dos tipos de combustible gas de desecho que se produce en
otra unidad de proceso, y gas natural. El mejor procedimiento de operacion es uti-
lizar la mayor cantidad posible de gas de desecho, con lo cud se conserva € gas
naturel. El flujo del gas de desecho se utiliza para controlar la presién en la unidad
de proceso donde se produce.

« Se puede suponer que @ vaor calorificoneto del gas de desecho es cas la quinta
pate del vaor del gas naurd. Las razones de aire/combustible Que Se requieren,
con base en la masa, son:

are are _

— =R — =R
gas de desecho ey gas naturd 2

a) Se debe disefiar un sistema de control simple para controlar la presion en € pro-
‘ceso A.

b) Se debe disefiar un esquema para controlar la temperatura de sdida del hidro-
carburo. Puesto que todos los combustibles son gases’ se recomienda compen-
sar las variaciones d€' presdn y temperatura Se puede suponer que nunca hay
suficiente gas de desecho para caentar € flujo de hidrocarburo; es decir, sem-
pre se necesita dgo de gas naturd.

¢) Por razones de seguridad’, 'se necesita disefiar un esquema de contrél con € que
* suspenda €' flujo de gas naturd y aire, en cdso de que se gpague la flama
del quemador; @ flujo de gas dé desecho puede continuar. Para este trabago,
en e quemador se dispone de un interruptor con una sdida de 20 mA, mientras
exise flang, § la flama se apaga, la sdida bga a 4 mA. Este esquema de con-
trol se debe disefiar con base en € anterior.

8-19. Ahora s considera € reactor que se muestra en la figura 8-75, en € cud se rediza la
reaccion completa e irreversible de los liquidos A+ B = C. El producto C es
la materia prima para varias unidades de proceso que estan después del resctor. La

) Reactivo A Reactivo A Seital de demanda
Reactivo B Eupntes 1 del usurario

: Fuente | /
f - . : Al proceso
R-101

Figura 8-75. Croguis para € problemia 819
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producdon que = requiere dd resdor depende dela cantided de unidedes en ope
radién y de U razon de producci6n, y puede vaiar entre 4000 y 20,000 kmol/h. B
reectivo A £ obiene de dos fuetes gradas a un contreto a largo plazo, la fuente
1 es la menos cara Sn embago, en d oontrato existen dos limitantes una. razon
méxima indanténea de 16800 kmol/h y un consumo masd Mm&imo de 3456
X 108 kmd. 9 = excate adqiea de edas limitates se debe pegar uma muita
muy dta y, en ede ca, €s mencs cao otener d exoedate de la fuete 2 Se
puete spone oLe la desidad de cada reedtivo, A y B, y dd produdo C no vaia
mucho y, por tanto, & puede Lpone que € condante

S dede dsfir un 99ema de contrd con d aud e uilice prfarentamente
d rettivo A de la fuate 1y no s exosda ninguna de les limitantes contrectudes
Larazon de alimentacién de A contra B es de 2:1.

820. En la figura 8-76,se ilusra un sgema pera filtrar. aceite antes de procesalo. E
aodte etra a un ddribuidor ‘donde & controla la presion mediante la manipula-
ciénde la vilvula de etrada (admisidn); desdeese ddribuidor = repate el.aceite
alos filtros. Los filtros conssten en un casquillo,.gn d cud hey tubos de menga
smgante a la dd mtercamblador de cdor, los twhos son.el medo ce filtraje por
Que dete pesr @ aceite. El.aire entra al redpierte y, ﬂuye a través dd maedo e
filrge, pero, conforme pesa d tiempo? se acumulan resduos en d filtro y, en con-
$uenda, < inoementa Ja presidn necesaria para.que haya fluo; g, la preson
incrementa. demesiado, les. peredes se pueden rompe. Por Jo anteior, en dgin mo-
meto * sxa d filro de savido y se limpig bgo conddones nomaes d fluo
total de aceite se puede manejar con tres filtros,

Aceite filtrado I o D

Figura 8-76. Croquis para el problema 8-20,:
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+
>t : Cls)

Gs

A

Ge

C(s)

R(s) + :;

0]
Figura 8-77. Croquis para e Problema 8-21.

a) Se debe disefiar un sistema de control de flujo para fijar d flujo de aceite a tra-
vés de este sstema

b) Se debe disefir un sistema de control tal que, cuando la preson en cada filtro
Se incremente por arriba de un valor predetermmado d ﬂllJO de acdte hacia
ese filtro empiece a disminuir. El flujo total de aceite en el sistema s debe man-
“tener Constante

8-21. Para este’ problema se consideran 10s didgramas de bloques de las figuras 8-77a
y 8-77b; mediante la técnica de graflcas de'flujo de efid se debe obtener  C(s)/R(s)

para cada uno de ellos . e w0

8 22 Para el sistema de controt eh cascada con circuitos mteracﬂvoa cuyo d|agrama de

: bloques s muestra'en |a figura 8-78, se deben'déterminar las funciones de transfe-
rencia Cy(s)/R(s) y Co(sV/L(s): '

8-23. Como s vio en la seccion 8-6, las columnas de destilacion son e eemplo tipico
de los-sistemas multivarizble. En un interesante articulo de Wang™®, cuya'lectura
se recomienda, las ganancias de estado.estacionatio COn que se relacionan las va-



532 TECNICAS ADICIONALES DE CONTROL

L(s)
GL(S)
R(s) Ey(s) M(s)~E:(s) My(s) L AL G Cy(s)
—TQ_)GCZ(s) - G, () Gi(s) Go(s)
- - +
G(s)
Hy(s)
H,y(s)

Figura 878 Croquis paa € problema 822

risbles controladas (composicion del destilado, y, y composicion de los sedimen-
tos, x) y las variables manipuladas (razén de detilacion, B, y razon de ebullicion
0 razén de vapor que entra d rehervidor, ¥) para una columna en paticular, se
obtuvieron a partir de una hoja de programa de smulacion de flujo; estas ganancias
de estado estacionario son las siguientes:

D v
y -0.205991 x 10-2 0.912422 x 105
x 10272573 x 10 -0. 644203 X 10~

Con base en estos datos se debe decidir la agrupacion por pares correcta

8-24. En un aticulo de D. G. Hulbert y E. T. Woodburn® se presenta e control mul-
tivariable para un circuito de molido con agua, € cua se muestra de manera esque-
mética en la figura 8-79. Para este circuito particular, se decidi6 controlar las
dguates vaiddes d togue (pa) que = requige paa gra d mdino (TOR),
la dendded dd maeid que s dimata medante la tova (DCH vy la razon dd
flio que sde dd malino (AML). Como = explica en el aticulo, edas vaiadles
% digaon oon bee en las conddaradones de dbsavaddn, poshilided de contrdl
e importandia deste @ punto de vista meArgioo. TOR y 'FML < toman en cueta
para desibir les condidones en d mdino y DCF s rdadona con las condidones
e la todva TOR y DCF £ miden dredanate pao FML < cdada oon bee en
les medidiones de bdance de mesa en la ting n embargo, para anglificar d da
gama de la figua 87 = apoe que ML = ddiee medate un trangmisr,

En ete d¢amg las vaiddes manipdades son la razon de dimentaddon de
idos (SF), la razon de dimatadon de agua d maino (MW) y la razon de di-
mentaddn de agua a la tina (SW) . La razdn de dimatadéon de slidos s manipua
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Tolva

SW

SF .
>+ Molino
MW FML

A

Figura 8-79. Croquis para el problema 8-24.

par medo de la vdodded de la banda con que « acaren los idos d mdino
(e uiliza una s=id dédrica).

Les dguates fundones de transferencia.con que ® rdadonen les vaiddes
controledes y las manipulades s dowvieron mediante la prugba de dralito abierto:

SF (kg-s™") MW (kg-s- ") SW (kg-s™"),
119 153 -21
TOR (Nm) 217s + 1 337s + | 10s + 1
N 0.00037 0000767 ~ 0.00005
FML (ms =) 500s + | 33 + 1 10s + 1
930 = 667¢ "2 - 1033
_ 3
DCF (kgm ) 500s + 1 166s + | 47s + 1

Todss las condantes de tiempo y los tiempos muatos estdn en ssgundos Con bese
en efa infomeddn, = debe degr la agupeddn por pares coreda, dissier un
OJessooplador para ede ddama y exponer toda la indrumentaddn que 2 requigre

825. S debe damodrar e d ddgema de la figura 860 es dessooplado, 1o ad 2 puede
heor mediate la deducddn de la funddn de tranderenda de drauto oarado,
Ci(5)/Ry(s), vy la subdituddn de las fundones de trandaenda dd dsgo de los
Oessoopladores 9 € apore e es pasble logar un dessooplamiento  parfecto.

826. Ahora £ conddaa la cdumna de dediladon que goarece en la figura 880, Les
siguientes funciones Ot tranderenda s deteminaon mediate la gpliceddn de la

prugha de pUp a un moddo de compuiadora de la cdunra
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R ]E Destilado
XD
Alimentacién m
—> \10/

V_ vapor

(7]

£

Sedimentos

Figura 880. Croquis para € problema 8-26.

Xp(s) = Gp(R(s) + GppV(s)

composicion superficial, clave principal
Gp(s)R(s) + GppV(s)

= composicién de los sedimentos, clave principal

Xp(s)

T+ 0.25s) %

; 1 —0.225\ %
Gpusy = 1.5 (m) %
1 + 0.86s) %

1 + 0.25s/ %

I + 0.095) %
Grals) = 7.0 [ m—=2) 2
) =7 0(1 T 0.25s> %

Gpy(s) = —5-()(
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R(9) es la razon de reflujo y V(s) es la razon de vapor. Ambas razones estén en
porcentaje de rango.

a) Se debe cdcular la medida de interaccion de estado edtacionario de este siste-
ma ¢Los circuitos de control de composicion, se refuerzan o combaten entre
d? (Es correcta la agrupacion por pares de las variables controladas y mani-
puladas?

b) Se deben disefiar los desacopladores para este sistema y exponer  brevemente
cudquier problema que haya en la implementacion de dichos desacopladores.
(Cudles son las sugerencias del lector?

8-27. Para este problema se considera e proceso 2 X 2 que se ilustra en la figura 8-81.
Las sguientes funciones de transferencia se determinaron mediante la prueba de

pulso:
Ci(s) = Gpu(sIMi(s) +  Gpia()My(s) +  Gpi(s)L(s)
Cyfs) = Gpo ()M (s) + Gpp(5)My(s) + Gpy {s)L(s)
donde:
Gouils) = 0.81 %
) = 2 T 1063 + 1) %
1.2 %
G = e T s+ D) %
1 1 ¢ -0.3s %
Crls) = T3 +1%
0.6¢7° %
Grals) =50 4 1%
0.5 %
Grus) - 2.0s + 1%
15 %

Grul®) = TET7 5%

lL (8)
M(s) . Ci(a)
Mys) Proceso Cz ®
e S

Figura 8-81. Croquis para € problema 8-27.
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@) Se debe obtener la agrupacion por pares correcta para este Sistema.
b) Se debe dibujar d diagrama de bloques completo y la grdfica de flujo de sefid
dd  sstema

€) Se deben determinar las funciones de transferencia de circuito cerrado,

C\(s5) Cys):
L(s) Y L(s)

d) Se debe disefiar e desacoplador para este sistema y exponer su implementacion.



CAPITULO

9

Modelos y simulacion de
los sistemas de control
de ‘proceso

-

Los modelos matematicos y la simulacion por computadora son indispensables en & ana
liss y disefio de los sistemas de control para procesos complgos no linedles. Con élas
se complementan las herramientas para andisis de sistemas linedes que se estudiaron en
los capitulos anteriores de este libro.

Una pregunta que surge en este punto es ;Cudndo se debe utilizar la smulacion por
computadora en e disefio de un sitema de control? En la'toma de ta decision existen
varios factores que deben tomarse en cuenta. Primeramente se debe considerar qué tan
critico es @ desempefio del sistema de control para la operacion segura y rentable del
proceso; por gemplo, € sistema de control para un compresor centrifugo grande es lo
suficientemente critico como para hacer la smulacion; en cambio, € de un controlador
sencillo de nivel puede no serlo. La segunda consideracion es la confiabilidad del desem-
pefio del sistema de control, lo cua generamente depende de la experiencia y familiari-
dad que se tenga con una aplicacion particular del control; por gemplo, un ingeniero
con experiencia no se molestaria en simular € control de temperatura para un ataque de
reaccion con agitacion continua; en cambio, € mismo proyecto de Simulacion puede ser
bastante interesante e informativo para un estudiante de facultad en su primer curso de
control. La tercera consideracion es e tiempo y esfuerzo que se requiere para llevar
a cabo la smulacion, que puede ir desde agunas horas, para un proceso relativamente
smple, hasta varios meses-hombre, en un proceso complegjo que se smula por primera
vez. Entre otras condderaciones se incluyen la disponibilidad de los recursos de computo,
personal con experiencia y suficientes datos acerca del proceso para redizar la smulacion.

Los tres pasos principaes para redizar la smulacion dindmica de un proceso son:

1. Desarollo dd modelo matemédtico del proceso y de su sistema de control.

2. Resolucién de las ecuaciones ded modeo.
3. Andlisis de los resultados.

537
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Las primeras tres secciones de este capitulo se dedican d primero de estos pasos;
en dlas s incluye @ desarollo de los modelos mateméticos de dos procesos complgos:
una torre de destilacion de componentes mmuiltiples y un hormo de proceso. El resto del
capitulo e dedica a la resolucion de las ecuaciones dd modelo. A pesar de que € tercer
paso no se abordara de manera formal, no se exagera en la importancia de andlizar apro-
piadamente los resultados de la simulacion, sin lo cud se desperdicia todo € esfuerzo
que se hace d redizar la smulacion; en este andlisis e debe indluir la verificacion de
los resultados de la smulacion sempre que sea posible

9-1. DESARROLLO DE MODELOS DE PROCESO COMPLEJOS
En e capitulo 3 se presentaron los principios béasicos para escribir las ecuaciones con que

% describe la respueta de las variables del proceso. En resumen, la forma generd de
la ecuacion fundamental de conservacion es

Razén de Raz6n de Razén de
acumulacién de la cantidad que la cantidad que
la cantidad que = se conserva - se conserva (9'_1)
se conserva entrando , saliendo

La cantidad que se conserva puede ser masa total, masa de un componente, energia y
momento. Los términos de razén de entrada y sdida se deben tomar en cuenta para todos
los mecanismos debido a los cudes la cantidad que se conserva entra 0 sde del volumen
de controlo porcion del universo sobre la que se rediza @ “baance’; por ejemplo, todas
las cantidades que se conservan enunciadas pueden fluir hacia adentro o hacia afuera del
volumen de control (conveccion); la energia puede entrar y sdir mediante conduccion
de cdor y radiacion; los componentes se pueden transferir mediante difusion, y € mo-
mento se puede generar o destruir mediante fuerzas mecanicas. En € caso de las reaccio-
nes quimicas, la razon de reaccion se debe tomar en cuenta como término de entrada para
los productos de la reaccion, y como término de sdida para los reactivos.

La razon de acumulacion de la ecuacion (9-1) sempre tiene la forma

Razén de Cantidad total
acumulacién de 3 d que se conserva 9-2)
la cantidad que = & en el volumen
se conserva de control

donde ¢t es tiempo. Esto significa, que los modelos matematicos condsten en un sistema
de ecuaciones diferencides simultaneas de primer orden o, en su forma més smple, en
una sola ecuacion diferencial de primer orden cuya variable independiente es € tiempo.
Ademés, en d modelo puede haber ecuaciones agebraicas que resultan de las expresiones
para las propiedades fisicas y para las razones de entrada y sdida, asi como de las ecua
ciones de baance en las que s desprecia @ término de acumulacion.
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Para expresar la cantidad totd que se conserva y las razones de entrada y sdida en
términos de las variables del proceso (es decir, temperaturas, presiones, COMpOSiCiones),
estas variables deben ser relativamente uniformes en todo € volumen de control; cuando este
requerimiento se satisface en un modelo en que e proceso e divide en cierta cantidad
de volimenes de control de tamafio finito o “locaidades’, se dice que € modelo es un
“modelo de parametros localizados’. Por otro lado, los “modelos de parametros distri-
buidos’ se obtienen cuando las variables del proceso varian continuamente con la pos-
cion; en este caso las ecuaciones de balance se deben aplicar a cada punto del proceso y
e modeo matemédico condara de ecuaciones diferencides parcides cuyas variables in-
dependientes son € tiempo y la posicion; aun en este caso, cada ecuacion es Sempre de
primer orden respecto a la variable tiempo. La Unica forma en que las ecuaciones pueden
ser de orden superior @ primero es cuando se combinan las ecuaciones para diminar va
rigbles. Aqui se hace énfasis en e hecho de que las ecuaciones son de primer orden res
pecto d tiempo, porque éste Srve de guia para € disefio de los programas de computadora
con que s dmula €] proceso; esto se hace evidente en la seccion 9-5.

Para desarrollar € modelo matematico es importante tener en cuenta la cantidad méa
xima de ecuaciones de baance. independientes que se aplican a cada volumen de control
(0 punto) del proceso; en un sistema con N componentes, éstas Se expresan con:;

N bdances de masa
1 bdance de energia
1 balance de momentos en cada direccion de interés, que pueden ser hadta tres.

s N balances de masa independientes pueden ser N baances de componentes o un baance
totd de masa y N — 1 balances de componentes. Generamente, € balance de momentos
no se utiliza en la smulacién del proceso, porque con é entran como incognitas las fuer-
zas de reaccion sobre € equipo vy las paredes de la tuberia, las cudes rara vez son de
interés. Un baance mas (til es la ecuacion de Bernoulli extendida para incluir la friccion,
g trabgo dd véstago y la acumulacion de energia cindtica.

Ademéds de las ecuaciones de baance se escriben -otras ecuaciones de manera separa
da para expresr las propiedades fisicas (por gemplo, densidad, entalpia coeficientes de
equilibrio) y las razones (por eemplo, de reaccion, de transferencia de caor, de transfe-
rencia de masa) en términos de las variables del proceso (por ejemplo, temperatura, pre-
sién,  composicion).

A continuacion se ilustran los conceptos que se resumieron arriba con e desarrallo
de dos modelos; uno es @ de una torre de destilacion con miiltiples componentes y € otro
e de un horno de proceso. El primero es un gemplo del modelo complgjo con pardmetros
locdizados, y € segundo es un gemplo déd modelo de parametros distribuidos. Para que
la notacion se conserve smple, no se indica explicitamente que las variables son funcio-
nes del tiempo, por ejemplo, para 1y se escribe ssimplemente T.

El méodo que se utiliza para desarrollar los modelos mateméticos es € que se pre-
sentd en e capitulo 3, esto es:

1. Se esriben las ecuaciones de bdance.
2. Se contabilizan las nueves variables (incognitas) que aparecen en cada ecuacion,
de manera que se tengan los antecedentes de la cantidad de variables y ecuaciones.
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3. Se introducen relaciones hasta que se tiene la misma cantidad de ecuaciones y
variables y s toman en cuenta todas las variables de interés.

El orden en que s exriben las ecuaciones de baance es € gSguiente

Balance tota de masa

Balance de componentes (0 elementos)

Bdance de enegia

Baance de energia mecénica (8 acaso es importante)

9-2. MODELO DINAMICO DE UNA COLUMNA DE DESTILACION

Los modelos dindmicos de columnas de dedtilacion se encuentran entre los Sistemas de
control més complejos que hay para una sola unidad de operacion. La complgidad del
modelo edfriba en la gran cantidad de ecuaciones diferencides no linedes que se deben
resolver para estudiar la respuesta dindmica de la temperatura, de la composicion en cada
bandeja de la columna y la composicion de los productos. Por ejemplo, para una columna
con 100 bandejas y cinco componentes de alimentacién se requiere resolver drededor de
600 ecuaciones diferencidles -cinco de baance de componentes y una de badance de ep-
talpia para cada una de las 100 bandgas- Sin contar las ecuaciones que Se requieren para
smular € condensador, € rehervidor y e sistema de control. Ademés, para cada compo-
nente de cada bandga se debe establecer una relacion de equilibrio de fase y las relaciones
hidraulicas en la bandgja, entdpia, densdad y otras propiedades fisicas. En la mayoria
de los casos estas relaciones son funciondes no linedles de la temperatura, la presion y
la composicion.

A continuacion se conddera la columna de dedtilacion que se eshoza en la figura 9-1,
con N componentes de aimentacion, un condensador totd y un rehervidor de termosi-
fon; se tiene interés en la respuesta de la composicion de los productos xp v xp alo
largo del tiempo. Las dos variables manipuladas son € flujo de vapor que llega d reher-
vidor y la razén de destilacion de producto. La razén de reflujo s manga en & con-
trolador del nivel del acumulador, y la de produccion de sedimentos, con € controlador
de nivel de sedimentos; éste es un arreglo usual de controladores. Se supone que la
presion en la columna no se controla, y que es esenciamente constante desde la parte
baga hesta la parte ata, es decir, la caida de presén de una bandga a otra es despre-
ciable.

A pesr de que tdnicamene e tiene interés en la composicion y las razones de las
corrientes del producto, éstas dependen de las condiciones en las bandgas, € rehervidor
y € condensador, lo cua provoca que se divida la columna en ciertta cantidad de vollme
nes de control, uno por cada bandga, uno para € rehervidor y uno para € condensador.
Para cada uno de estos volimenes de control se deben escribir los N baances de masa
y las ecuaciones de balance de entalpia; todas estas ecuaciones se deben resolver
smultdneamente, junto con las ecuaciones adicionades con que se describe @ Sstema
de control.
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Figura 91 Esguema de uma columna de dedtilacion

Ecuaciones de bandeja

En la figura 9-2 se eshoza una bandeja tipica, la bandeja j, contando de arriba a abajo.
La primera ecuacion que se escribe es el balance total de masa, el cual, cuando no hay
rescciones quimicas, s puede esoribir en unidades molaes S s supone que a caisa de
U bga denddad la acumulacion de masa en la fae de vapor e deoreciable en compaa
cion con la de lafase liquida, el balance total de masa es:

a,
dt

=LtV —L—V, (9-3)
donde:
M; es el liquido residual en la bandeja j, kgmol

Liesla razon de liquido que sale de la bandegja j en kgmol/s
V; es larazon de vapor que sale de la bandeja j en kgmol/s
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L.

Figura 9-2. Bandgja tipica de una columna de destilacion.

Para escribir @ baance de masa de componente en cada bandeja, se supone que €
liguido en la misma esta perfectamente mezclado, de manera que las propiedades del Ii-
quido que sde de la bandga son igudes a las de liquido que resta en la misma Sin eda
gproximacion de pardmetro |ocalizado, seria necesario escribir los balances en cada punto
de cada bandeja; y las ecuaciones resultantes serian diferencides parcides. Una cuestion
importante es saber qué hacer con @ liquido que Sgue hacia abgo; se puede suponer que
se mezcla perfectamente con € que estd en la bandeja y tratar ésta como un tanque con
mezclado perfecto (retardo en las propiedades del liquido), como una tuberia en la que
no hay mezclado (tiempo muerto) o despreciar los dos tipos de tratamiento. Se notard
que la Unica diferencia entre la primera posicion y la Ultima consiste en que los moles
del liquido que va hacia abgo forman pate o no del que queda en la bandga (M)).

Entonces, e baance del componente i en la bandga | es

d
E(M,’X,'\,') = Lo+ Viewija — Lixgj = Vi, (9-4)

donde:

x;; €s la fraccion molar del componente i en ¢ liquido de la bandga j
y;; € la fraccion molar del componente i en-el vapor que sde de la bandga j

La ecuacion (9-4) se aplica a N = 1 componentes, ya que la suma de las fracciones mola
res debe ser uno:

N
9-5
; Xij = 1 ( )
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En este punto se tienen N + 1 ecuaciones para cada bandga, se incluye la ecuacion
(9-5), la cud no es una ecuacion de baance, y 2N + 3 variables es decir, 2N compos-
ciones de liquido y vapor, las razones de liquido y vapor y los moles de liquido en la
bandga. S se desprecian las pérdidas de cdor, € bdance de energia en la bandda j s
expresa  mediante

d 9-6
E(M,h,) = Lk + VinHiw = Lh, = ViH; -6)

donde:

h; es la entalpia molar del liquido en la bandga j, Jkgmol
H; eslaentalpia molar del vapor que sale de la bandeja j, Jkgmol

En la ecuacion (9-6), ad como en los baances de energia que siguen, se supone que la
entelpia del liquido, A;, es esenciamente igud a su energia interna. En rigor, en € té-
mino de acumulacion se debe utilizar la energia interna en lugar de la entdpia

Ahora se tienen (N + 2) ecuaciones por bandda y (2N + 5) variables, las dos nuevas
varibles son la entelpiadel liquido (A;) y del vapor (H)). Puesto que se utilizaron ya to-
das las ecuaciones de conservecion de interés, ahora se debe recurrir a la termodinamica
y a otras relaciones para cacular las variables que restan; la composicion del vapor s
puede obtener a partir de la relacion de Murphree para la dficiencia en una bandga

. - T
= Yig = Yij+ 9-7)
.V?.U Nij+i

donde:

7y € la dficiencia de Murphree para la bandeja (se supone constante)
¥ es la fraccion molar del componente i en & vapor, en equilibrio con e liquido

que sde de la bandga j

Al aplicar la ecuacion (9-7) a cada componente de cada bandeja, se obtienen N ecuaciones
adiciondes por bandga, a la vez que se introducen N variables nuevas, las fracciones mo-
lares en equilibrio y%. Entonces, de las N relaciones de equilibrio vapor-liquido, se ob-
tiene: '

y,*, = K;(Tj. P, Xpjo X2jo v ooy X NAj)xiJ (9-8)
donde:

K; es d coeficiente de equilibrio para € componente i
T; es latemperatura en la bandeja j, K
P eslapresion en la columna, N/m?
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La ecuacion (9-8) se puede escribir para cada componente en cada bandeja, con lo que

s obtienen N ecuaciones adiciondes por bandga y s0lo uma nueva vaiable, la temperau-
raT;, debido a que la presion es comin a todas las bandejas. Con base en el hecho de
gue la suma de las fracciones molares de vapor debe ser igual a la unidad, se obtiene
unaecuacion adicional:

(9-9)

=

Yij= 1

it

i=1

En este punto se tienen 3N + 6 variablesy (3N + 3) ecuaciones para cada bandeja.
A partir de la hidraulica de la bandeja se puede obtener unarelacién entre |los moles del
liguido que estén en labandejay larazon de liquido que sale de la misma; una ecuacion
popular es la formula de Francis para presas.

M, — Mo\ :
Lj:kp,( .’Ap_ 0) (9-10)
]

donde:

M, es € liquido que se retiene con flujo cero, kgmol
p; es la densidad molar del liquido, kgmol/m’

A esel dreatransversal de la bandeja, m?

k  esun coeficiente dimensional, m'%/s

Las rdaciones findes s obtienen a patir de las corrdaciones de las propiedades fisicas:

b= (T P, Xijs Xajs ., Xyj) 9-11)
H, = HT, P,y Y20, .. W) (0-12)
pj = p(T/’ P‘ X]{,. XZ.,', ' XNJ) (9‘13)

De esto se obtiene un total de 3N + 7 ecuaciones con 3N + 7 variables por bandegja
y, por lo tanto, se tiene una ecuacion para calcular cada variable. De las ecuaciones,
N + 1 son ecuaciones diferencial es ordinarias de primer orden, y €l resto son ecuaciones

algebraicas.
Bandeja de alimentacion y superior

A pesr de que las ecuaciones de bandda s eplican a todes las banddas, las ecuaciones
paralade alimentacion y la superior son ligeramente diferentes. En labandeja de alimen-
tacion s tiene un término adiciond de entrada, la dimentacion, lo cud dgnifica que en d
miembro derecho de las ecuaciones de bdance s deben affadir los Siguientes términos de razon:
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Masa total F kgmol/s, en la ecuacién (9-3)

Masa del componente F z; kgmol/s, en la ecuacion (9-4)

Energia F A I/s, en la ecuacion (9-6)
donde :

z; es la fraccién molar del componente i en la alimentacion
hr es la entalpia molar de la alimentacién, Jkgmol

Parala bandeja superior, las ecuaciones son las mismas que paralas demas, con ex-
cepcion de que el caudal de liquido que entra a la bandeja es €l reflujo. En la notacién
esto significa que el término Ly eslarazon de reflujo, x;  eslafraccion de mol del com-
ponente i en € reflujo, y Ag es la entalpia molar del reflujo.

Rehervidor

En la figua 93 s muedra @ diagrama de un rehervidor, s supone que la razén de recir-
culacién a través del rehervidor de termosifén es alta, en comparacion con la razén de
sedimentacion, de manera que en la parte baja de la torre el liquido esta bien mezclado
y tiene la misma composicién que el liquido en los tubos del rehervidor. Por lo tanto,
el balance de masa total es

d 9.
;j,Mg: Lyr = B = Vyry ©-14)

donde :

Mg esd liguido que se retiene en el fondo de la torre, incluyendo el liquido en
los tubos del rehervidor, kgmol

Lyr eslarazon de liquido de la bandeja NT, la tltima bandegja, kgmol/s

B es la razon de produccion de sedimentos, kgmol/s

Vnr+1 €S larazén de vapor que entra a la Gltima bandeja, kgmol/s

Los balances de masa del componente paraN = 1 de los componentes se pueden
escribir como sigue:

d
ot X; = . -B iB = i
7 (Mgx; g) = Lyrx;nr Xis = Vren Yinrs (9-15)

donde:
X B es la fraccion molar del componente i en el fondo de la torre

YintT+1 €S lafraccion molar del componente i en la corriente de vapor que entra a
la Ultima bandeja
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Figura 9-3. Fondo de una columna de destilacion con termosifén rehervidor.

Paa d componente N s gorovecha @ hecho de que la suma de las
debe ser igual ala unidad:

N
EI xig =1
o

fracciones de mol

(9- 16)

En el balance de energia se debe considerar la capacidad de transferencia de calor
del rehervidor; para ello se expresa larazén de calor como una funcién de la diferencia

de temperatura:

d
2; (MBhB) = LNThNT - BhB - VNT+IHNT+I + URAR(TS - TB)

donde:

9-17)

hg es la entalpia molar del liquido en el fondo de la torre, J/kgmol
Hyriy s la entalpia molar del vapor que entra a la Ultima bandeja, Jkgmol
Ur es €l coeficiente total de transferencia de calor del rehervidor, J/s-m’K

Ag es €l area de transferencia de calor del rehervidor, m?
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T es la temperatura del vapor fuera de los tubos del rehervidor, K
Tp es la temperatura en el rehervidor y en el fondo de la columna, K

Se supone que €l vapor que sale del rehervidor esta en equilibrio con el liquido en
el fondo delatorrey, por lo tanto, las fracciones molares de vapor se expresan con las
N relaciones de equilibrio:

vinrs1= KiTg, Pyxip Xop. . . Xyp) Xip (%-18)

También se puede utilizar el hecho de que la sumade las fracciones de mol de vapor es
igual ala unidad

iz

Yinrer = 1 (9-19)

i

En este punto, para el rehervidor se tienen 2N + 3 ecuacionesy 2N + 7 variables:
Mg, B, Vars1s X g, Yinre1, hss Hyr.,, Tyy Ts. Delarelacion entre larazén de produc-
cion de sedimentos y laretencién de los mismos resulta una ecuacion adicional, la cual
se establece en el controlador proporcional de nivel (LIC202); se supone que lavéavula
de control es lineal:

Mg — MBO) Brax

9-20
ApPs Ry 2

BzKBC(

donde:

Kpc es la ganancia del controlador, sin dimensiones

Mp, es la retencion con flujo cero, kgmol

pp | densidad molar del liquido, kgmol/m*

Ap esel dreade la seccidn transversal de la columna, m?

B4« €slarazon de sedimentos cuando la salidadel controlador de nivel es maxima,
kgmol/s

R; es el rango del transmisor de nivel, m

L as propiedades fisicas se obtienen con relaciones termodindmicas:

hg = h(Tg, P, X1 8, X238, . . Xnp) (921
Hyre1t = H(Tg, P, Yinre1rs Yanretr o+ Yvn+1) (9-22)
Pg = pTg, P, X1 5, X238, . ' Xn.8) (9-23)

Con esto queda una variable més por calcular, latemperaturadel vapor, Ts, paralo cual
es necesrio definir un nuevo volumen de control, la cdmaa de vapor externa a los tubos
del rehervidor; paralos balances de la camara de vapor se supone que la condensacién
no se acumula, es decir, con latrampa de vapor se remueve todo el vapor condensado
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en lamismarazon en que se produce. También se supone que €l vapor en lacamara esta
saturado y gque los tubos del rehervidor estan casi ala mismatemperatura que el vapor
Que * condenss es decr, £ deyrecia la resgencia a la tranderencia de cdor en d lado
de condensacion de los tubos del rehervidor. Por o tanto, la acumulacién de energia se
concentra en los tubos del rehervidor, debido a que la masa del vapor es pequefia en com-
paracion con lamasa de metal de los tubos. Con base en esta suposicion, el balance de
energia en la cAmara de vapor se expresa mediante

d
Cur 7 T = Fg [Hyg  hs(T5)] = UpAg (Ts  Tp) (9-24;

donde:

Cyr  eslacapacitancia caorifica de los tubos del rehervidor, J/K

Fg es la razon de flujo del vapor, kg/s

Hgs  eslaentalpia con que entra el vapor, J/kg

hg(Ts) eslaentalpiadel vapor condensado cuando sale através de la trampade va-
por, J/kg

Se notad que en la ecuacion (924) la acumulacion de vgpor en la cAmaa s hace despre
ciable mediante la suposicién de que larazén de flujo del vapor condensado que sale es
igual ala del que entra en la camara.

La razon de flujo del vapor se calcula a partir del modelo de la vavula de control:

Fs = Cys(VPg) VPgs — Ps (9-25)

donde:

Cys es el factor de capacidad de la vélvula de vapor, kg/s (N/m?)'?
VPg es la posicion de la valvula de vapor en fraccion de desplazamiento
P es la presién con que se suministra el vapor, N/m?

P eslapresion en la camara de vapor, N/m?

La poscion de la vdvula puede ser una varisle de entrada a la columna o la variadle
manipulada que se utiliza para controlar lafraccion molar de uno de los componentes en
la produccion de sedimentos. En este Ultimo caso, se calcula con base en el modelo del
controlador de composicion (ARC202):

VP, = facOup — 545) (9-26)
donde:
fic eslafuncion del controlador analizador

x;, g €s la fraccion molar del componente clave en la produccion de sedimentos.
X p €s € punto de control para la fraccion molar del componente clave.
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En la ecuacion (9-26) no se muestra € modelo a detdle del sensor y transmisor de compo-
sicién, € cud debe formar parte de ésta. Estos detalles se dan més adelante, en € modeo
del controlador de la composicion del dedtilado, € cua forma parte del modelo del acumula
dor de condensacion.

La presion en la camara de vapor es una funcion de la temperatura, S Se supone que
e vapor estd saurado cuando se condensa

Py = Ps(Ty) (9-27)

Con esto se completa € modelo de la camara de vapor, en € cua se introducen tres varia
bles adiciondes Fg, VPgy Pg; una ecuacion de baance de entapia y tres ecuaciones d-
gebraicas para cdcular la vaiable de estado, 7.

Modelo de condensador

En la figura 94 se muestra un diagrama de todo e condensador; la corriente de vapor
que entra d condensador es € vapor que sde de la bandga superior de la columna (ban-
dga nimero 1) y @ liquido que sde del tambor acumulador se reparte entre e producto
degtilado (D) y @ reflujo a la columna (Lg), & cud es la entrada de liquido a la bandga
superior. La razon del producto destilado se manipula mediante e controlador de compo-
scién dd producto superficiad (ARC201) y la razon de reflujo se manipula mediante un
controlador  proporcional de nivel en e tambor del acumulador (LIC201).

En una columna con un condensador total, la presion se determina Unicamente me-
diante e balance de cdor; es decir, § d rehervidor se le suminisra cdor a una razon
superior a la razén con que se eimina en € condensador, la presion en la columna aumen-
ta conforme transcurre € tiempo. Lo anterior tiene el efecto de incrementar la temperatu-
ra en todas las bandgas y en e condensador, con lo cua se ocasiona un incremento en
la razén de cdor que se eimina en @ condensador; dicho incremento continla hasta que
% sttisface nuevamente € balance de caor con una presion (més dta) de estado estacio-
nario. Este mecanismo de autorregulacion se presenta aun cuando se controle la presion
y, por tanto, la presion de la columna se puede controlar mediante la manipulacion de
larazdn de transferencia de caor en e condensador o en €l rehervidor. Con €l fin
de smplificar, se supondra que no se controla la presion en la columna y que € conden-
sador esta a su maxima capacidad, con 1o cua se logra mantener la presion de la columna
en € punto més bao que permite la capacidad del condensador, de lo cud generamente
resulta una mayor separacion de los componentes.

Al daborar d moddo dd condensador se desprecio la acumulacion de masa en la
fase de vapor, lo cua significa que € liquido que entra d tambor acumulador tiene la misma
composicion y razén de flujo que € vapor que entra ad condensador y, por tanto, no se
requieren balances de materid drededor del volumen de control del condensador. Sin
embargo, como la entapia y la temperatura cambian a haber condensacion, se requiere
un badance de energia
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Figua 94. Condensador totd enfriado por are paa una columna de destilacion.

d
Cuc 7 Te = Vil = he) = UAA(Te = Ty) (9-28)

donde:

T: eslatemperatura en el condensador, K

Ty e la temperaura dd are de enfriamiento en € exteior de los tubos del conden-
sador, K

hc esla entalpia molar del liquido que sale del condensador, Jkgmol

Cuc ©s la capacidad calorifica de los tubos del condensador, J/K

Uc esd coeficiente de transferencia de calor del condensador, J/s-m%-K

Ac esel 4rea de transferencia de calor del condensador, m?

Al escribir la ecuacion (9-28) se hicieron varias consideraciones para simplificar: prime-
ra, £ puo que la acumulacion de energia Unicamente tiene lugar en las paredes de los
tubos del condensador como e medio de enfriamiento exteno, estdh a temperaturas unifor-
mes T y Ty regpectivaments la tercera suposicion es que la reigdencdia a la trandferencia
de cdor en d lado de condensacion de los tubos de condensacion es desprecisble, en com-
paracion con laresistencia alatransferencia de calor del lado que esta en contacto con
g are La suposicion de que € liquido que sde de condensador tiene la misma compos-
con que @ vapor que aandona la columna se utiliza para cdcular la entdpia de liquido
que sale del condensador

he = h(Te, Pyoyigy yann oY) (9-29)
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y la presion en la columna, asi como la presion de punto de burbuja de este liquido a
la temperatura del condensador, se cdcula mediante

P = Pgp(Te, yias Yaae. . o yN0) (9-30)

donde:

Pgp €5 la presion de punto de burbuja en funcion de la temperaiura y la composi-
cién, N/m?

Se notard que con la combinacion de las ecuaciones (9-28) y (9-30) se elabora € modelo
del efecto de regulacion de presion del baance de cdor que se tratd anteriormente. En
el modelo, a incrementar la razon de vapor que sale de la columna, V3, se provoca
un aumento en la temperatura 7¢, lo cud, a Su vez, causa un incremento en la razon de
gliminacion de cdor, ecuacion (9-28), y en la presion de la columna, ecuacion (9-30).

S la preson se controlara mediante la manipulacion del flujo de aire de enfriamiento a
través del condensador, entonces Ue y T¢ se convertirian en variables en la ecuacion
(9-28), por lo que serfan necesarios los balances para € lado del condensador en contacto
con €l aire. El cadculo de?*, queda como gjercicio para € estudiante.

Tambor acumulador del condensador

Ahora la aencion se vuelve a tambor acumulador del condensador de la figura 9-4. En
estado estacionario, la razén, composicion y entalpia de las corrientes de liquido que sa
len dd acumulador -€l refiujo y d producto dedtilado- son las mismas que las del liquido
que sde dd condensador; sin embargo, € liquido en @ acumulador congituye un retardo
de tiempo para los cambios en razon, composicion y entapia; a eso se debe que en €
modelo dindmico sea necesario incluir los balances referentes d acumulador. El retar-
do paralos cambios en la razén de vapor se obtiene con base en € balance total de
masa

—Mp =V —L-D 931

donde:

Mp es 6l liquido que se retiene en el acumulador, kgmol
Lo eslarazon de reflujo, kgmol/s
D es la razon dd producto destilado, kgmol/s

En la ecuacion (9-31) larazon de liquido en el acumulador es la misma que la razén

de vapor en e condensador, ya que se desprecia la acumulacion de masa en e conden-
sador



552 MODELOS Y SIMULACION DE LOS SISTEMAS DE CONTROL DE PROCESO

El retardo paralos cambios en la composicion del vapor se obtiene con base en los
N = 1 balances de masa de los componentes:

d
a (Mpx;p) = Viviy = Lyx;p — Dxip (9-32)

donde:
X; p es la fraccion molar del componente i en el liquido del acumulador

Lafraccién molar del componente N se obtiene a partir del hecho de que lasumade las
fracciones molares debe ser igual a la unidad:

.
S ho =1 -39

El moddo paa @ reado de los cambios de entdpia s hace con € bdance de energia

d .
E‘ (MDhD) = Vlh(' - L()h[) — Dh[) (9‘34)

donde:
hp es la entalpia molar del liquido en el acumulador, J/kgmol

Hasta ahora se tienen N + 2 ecuaciones y N + 4 variables: Mp, x;p, hp, Lo y D. La
ecuacion para la razon de reflujo se obtiene del controlador proporcional del nivel del
acumulador (LIC201); en su forma més simple, si se supone que el control del cau-
dal del reflujo es perfecto (FRC201B)

Mp —M
LO = KLG)LOmzix <M> (9-35)

donde:

Lomix € la razon de reflyjo cuando la sdida del controlador eta d méimo, kgmol/s

Kicv eslagananciadel controlador de nivel (sin dimensiones)

Mpy  esd liquido que se retiene en el acumulador cuando la razén de reflujo es
cero, kgmol

Mpmsx € € liouido que se reiene en e acumulador cuando € nivel es maimo, kgmol

En la ecuacion (935 s desprecian las variaciones en la densdad del liquido, en cambio,
con la ecuacion (9-20) se tiene un modelo alternativo para el controlador de nivel, en el
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cud s condderan las variaciones de densded. Cudouiera de los moddos s puede utili-
zar para cualquier controlador de nivel.

La ecuacion final que se necesita para completar el modelo del tambor acumulador
es la ecuacion paa la razon de dedilacion D, en la cud se requiere un moddo dd circuito
de control de la composicion del dedilado. Con ¢ fin de smplificar, e andizador (AT201)
se simula con un retardo de primer orden:

£h=i{ﬂL;&— (9-36)
dt = Tar | Ymax— Yo
donde:

b, eslasefid normaizada que sale del analizador

iy eslafraccion molar del componente clave en el vapor que sale de la bandeja
superior

yo ©s € limite inferior del rango a que se caibra el analizador (fraccion molar)

Ymax €S € limite superior del rango a que se calibra el analizador

747 €S |la constante de tiempo del retardo de primer orden, s

Se notara que, conforme la fraccion molar varia de yp & ymsx, 1a sefid b, del analizador
varia de cero a la unidad.

El controlador analizador (ARC201) se modela como un controlador PID
(proporcional-integracional -derivativo) (ver giemplo 9-4):

D = fyc (by WX\ Kuc: TiacsTpac) 9-37)

donde:

Dfie eslasalidadel controlador y el punto de control del controlador del caudal del
~ producto destilado (FRC201A), kgmol/s

¥ es el punto de control del controlador analizador (ARC201).

K4c es la ganancia del controlador analizador.

Ti4c €S €l tiempo de integracion del analizador controlador, s

Tpac €S € tiempo de derivacion del controlador analizador, s

Finalmente, se puede suponer que el controlador de flujo es lo suficientemente rapido
como para mantener el destilado igual a punto de control en todo momento:

D = pfie (9-38)

Sin embargo, se deben fijar limites al destilado para asegurar que siempre seapositivo
y menor al caudal maximo que puede controlar € controlador de flujo:

0 < D= Dyyx (9-39)
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donde:

Dy € @ caudd méximo de destilado que se puede medir con € transmisor de flu-
jo (FT201A), kgmol/s

Con esto s completa @ modelo de la columna Para hacer € modeo se dividié la
columna en NT volimenes de control, uno por cada bandga; para € rehervidor y su c&
mara de vapor, € condensador y su tambor acumulador se utilizaron volUmenes adiciona
les. Las diversas ecuaciones diferencides y agebraicas que se escribieron, incluidas las
de fisica basica y principios de quimica, son necesarias para cacular las variables dd pro-
ceso: razones de flujo, composiciones y temperaturas.

Condiciones iniciales

Paa dmular la columna se necestan las condiciones inicides de todas las variables de
estado. Las variables de estado son aquellas que aparecen en las derivadas de las ecuacio-
nes diferencides; @ nombre se origina en @ hecho de que con edtas variables se define
un estado Unico del modelo en cuaquier instante. Puesto que todas las ecuaciones diferen-
cides son de primer orden, Unicamente se requiere una condicion inicia por ecuacion
diferencid. Las variables de estado dd modeo son las Sguientes.

Los moles de liquido en cada bandga M, j=12...,NT
en € fondo de la columna Mp
en d tambor de acumulador: Mp
Fracciones molares de liquido por bandga x; i=1,2...,N =1
j=12,..., NT
en € fondo de la columna xg i=12.. ,N-=1
en d tambor del acumulador: %p i=12.,,N=1
Entdpia molar del liquido en cada bandga H;, j =1, 2. .. NT
en ¢ fondo de la columna hg
y en € tambor del acumulador: hp
Temperatura en la camara de vapor: T
y en ¢ condensador: Te
Sdida del transmisor - andizador
(AT201): b,

Sdides de los controladores de composicion VP y DI

Las condiciones inicides de estas variables se determinan por € tipo de corrida que
se trate de smular; € comportamiento més comin que se andiza en los estudios de con-
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trol de sstemas continuos es € de la respuesta del sstema a los cambios en las variables
de entrada (por gemplo, perturbaciones y puntos de control), a patir de ciertas condicio-

nes de disefio de estado estacionario. Para este tipo de comportamiento, con los valores
inicides de las variables de edado se deben sttisfacer las ecuaciones del modelo en estado

estacionario, es decir, todos los términos derivativos se fijan en cero. Para un modelo
tan complgjo como € que se acaba de presentar, Se necesita un programa de computadora
para resolver sistemas de ecuaciones agebraicas no linedes y cdcular los vaores inicides
de estado estacionario de las variables de estado, debido a que, cuando los términos derivati-

vos e fijan en cero, las ecuaciones diferencidles se convierten en ecuaciones agebraices,
en los programas comunes para resolver Sstemas de ecuaciones no linedes e incluyen
los métodos de Newton-Raphson” y cuas Newton®®.

Otro tipo de corrida de smulacion es € de puesta en operacion de la columna En
ede can s puede suponer que las condiciones inicides son aguellas en que las bande
jas, @ fondo de la columna y e acumulador estan llenos de liquido con la composicion
y la entdpia de aimentacion. Para la retencidn en la bandegja se suponen razones iniciaes
de flujo de liquido iguales a cero, es decir, retencion minima. Se puede suponer que la
temperatura a lo largo de la columna, rehervidor y condensador es la de dimentacion,
y que la presdn es igud a la presion de punto de burbujeo de la dimentacion a esa tempe-
ratura; se pueden suponer muchas variaciones de tales condiciones. La mayor dificultad
d smular la puesta en operacion estriba en decidir e implementar la secuencia en que
las diferentes entradas de la columna se llevan a sus vaores de disefio; esto puede consumir
tiempo s la simulacién no se hace de un modo interactivo; es decir, con interaccion completa
entre el trabajo del ingeniero y la solucidn de las ecuaciones obtenida mediante la computadora.

Variables de entrada

Las varigbles de entrada para € modeo son las siguientes:

Razon de flujo de aimentacion: F,
fraccion molar: z, i=1,2..,N=1,
y entalpia he
Razon de flujo de vapor: Fg
presén de suministro; Py
y entapia Hgg

Temperatura del are para enfriar e condensador: T,

Puntos de control del controlador de composicion: xfia yfia

En la corrida de smulacion de perturbacion se cambia € vaor de disefio de cada
una de edtas variables, generamente con una funcion rampa, y se andiza € tiempo de
respuesta de la sdida y de las vaiables internas. En dgunas corridas se puede cambiar
e vdor de més de una vaiable a la vez. En la smulacion de la puesta en operacion, las
variables ¢ llevan a su vaor de disefio en una secuencia que e disefia con ayuda de
la smulacion tendiente a lograr un tiempo de puesta en operacion minimo, consumo
de energia minimo o pérdida minima de producto fuera de especificacion.
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Resumen

En eda secddn s desardlld @ moddo matemético de una columna de dedilacion de mdl-
tiples componentes. Entre las caracteristicas del modelo se incluye la presion variable de
la columna, un modelo hidraulico simple de la bandejay model os dinamicos simples del
rehervidor y e condensador. En e desardllo paso a paso dd moddo s grecia la utiliza
cion de los balances de material y energia, €l equilibrio de fase, los modelos hidraulicos,
las relaciones termodindmicas y los modelos del sistema de control parallegar al modelo
completo de la columna.

9-3. MODELO DINAMICO DE UN HORNO

En el gemplo procedente se dividio la columna de destilacion en un cierto nimero de
volUmenes de control, y se supuso que |os compuestos, temperaturas y otras variables
son uniformes a lo largo de cada volumen de control; esto significa que las propieda-
des estén “concentradas’ en cada volumen de control. En este gjemplo se estudiara el
modelo de un hormo donde las propiedades se didtribuyen y d sdema no se puede dividir
de manera conveniente en volumenes de control con propiedades uniformes, y, por tanto,
el presente es un gjemplo de un modelo de parametro distribuido.

El sistema que se vaamodelar es un horno, el cual se muestraen lafigura 9-5, que
se utiliza para calentar un gas en proceso mediante la combustion en el fogon externo
a tubo. Se supondra que latemperatura en el fogon es uniforme, pero que latemperatura
dd gas en @ tubo y las paedes dd mismo son funciones de la podcion que se mide como
ladistanciaZ desde laentrada al tubo. Latemperatura de salida del proceso se controla
mediante un controlador por retroalimentacion(TRC42), con el cual se manipulad flujo
de combustible alos quemadores, Fy. Las perturbaciones posibles son el flujo, F, y la
temperatura de entrada del fluido que se procesa, T, asi como el contenido calorifico
del combustible, Hp.

Puesto que en el tubo latemperatura del gas varia continuamente con ladistanciaZ,
la cual se mide desde la entrada al tubo, se debe seleccionar como volumen de control
una seccion de tubo lo suficientemente corta AZ, de manera que las propiedades se pue-
dan suponer congtantes dentro de sus limites, td volumen de control se muesra en la figu-
ra 9-6. En los balances de masa de este volumen de control se aprecia que €l flujo del
fludo oque s procesa, F, e constante, de acuerdo con la posicion, § s desprecia la acu-
mulacion de masa en el volumen de control; esto se puede hacer con toda seguridad, ya
que el interés principal consiste en hacer el modelo de los efectos de transferencia de ca-
lor. También s debe despreciar la conduccion de cdor a lo lago de las paedes dd tubo,
en la direccion del flujo. Bajo estas restricciones, en € volumen de control de la figura
9-6 el balance de energia del gas se expresa mediante

wh; T .
—2'. PAZ CVE = F Cp T|Z -~ F Cp Tl[;_\[ + h, ﬁD,AZ (TW - T) (9'4())
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Figura 95 Homo paa cdentar un liquido en proceso.

donde:

T eslatemperatura del fluido que se procesa, K

Ty es la temperatura de la pared del tubo, K

F esel flujo del fluido que se procesa, kgmol/s

D; es el didmetro interno del tubo, m

h; esel coeficiente de transferencia de calor de la capa interna, J/s-m?-K
p esladensidad molar del fluido y se supone constante, kgmol‘/m3
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Figura 96. Seccion de un tubo de horno.
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C, es la capacidad calorifica molar del fluido a volumen constante; se supone cons-
tante, Jkgmol-K

C, eslacapacidad calorifica molar del fluido a presion constante; se supone cons-
tante, Jkgmol-K

AZ eslalongitud del volumen de control, m

En la ecuacion (9-40) se debe diferenciar el término de la temperatura que entra al
volumen de control, T| z, del de latemperatura que sale del volumen de control, T| 7, 47,
en los términos de ental pia, debido a que se toma la diferencia entre estos dos términos;
sin embargo, esta diferenciacidn no se necesita paralos términos de las razones de acu-
mulacién y transferencia de calor, pues se supone que el elemento es | o suficientemente
pequefio como para representar la temperatura del mismo mediante un valor promedio
con bastante aproximacion; lo mismo se aplica para la temperatura de la pared, Ty. La
capacidad calorifica a presion constante, C,, se utiliza en los términos de entalpia del flu-
jo, debido aque en ellos seincluye €l trabajo del flujo; en cambio, la capacidad calorifica
avolumen constante, C,, se utilizaen €l término de acumulacién, porque no hay trabajo
dd flyo que s asocie con aguéd. Por razones de smplificacion, se supone que las propie
dades fiscas son condantes, pero también se puede suponer que son funciones de la tem
peraturay evaluarlas mediante T.

Con laecuacion (9-40) serepresenta el balance de energia en un volumen de control
delongitud AZ, que se ubicaa cualquier distancia de la entrada del tubo. Esta se puede
reducr a un bdance de energia en cudquier punto del tubo, § s divide entre @ volumen

de volumen de control y se toman limites cuando AZ -~ 0. A continuacion s puede hacer
lo siguiente:

i _ 4 Ty~ Tlzraz 4hy
= —=FC, ————% - -
PCe o = o 27 tp MWD (9-41)

donde la derivada en tiempo se cambia por una parcial, ya que se toma en un puntofijo
del tubo y latemperatura es funcion tanto de la posicion como del tiempo. Si se toman
l[imites para la ecuacion (9-41) cuando AZ — 0, se obtiene:

T 4 T
_— - —— —_t - T _
e i Gzt p w=D (9-42)

en esta ecuacion se substituyé laidentidad:

aT = lim T|Z+AZ - TIZ

L a0 AZ 543

La (942 e una ecuxion diferencid pacid con que s« represnta @ bdance de ener-
giapor unidad de volumen en cualquier punto del tubo y en cualquier instante. Puesto
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que se trata de una sola ecuacion con dos variables, T y Ty, se necesita otra ecuacion,
la cual se debe obtener a partir del balance de energia de la pared metdica del tubo

en el volumen de control de lafigura 9-6. Si se desprecia la conduccién de calor a
lo largo del tubo, se obtiene

pME (D; - Df) AZ Cy ‘%ﬂ = 0 TDAZ (T4 — T) = b wD; AZ(Ty ~ T)  (9-44)
donde:

py €S ladensidad del metal del tubo; se supone constante, kg/m3
Cy es d cdor especifico del metd; se supone constante, J/kg-K
D, es € didametro externo del tubo, m

Ty es la temperatura que radia del fogdn; se supone uniforme, K
e 6 la emisvidad de la superficie del tubo;, se supone constante
¢ e la condante de Stefan-Boltzman, I/s-m2-K*

Al modelar la transferencia de calor mediante radiacion en la ecuacion (9-44), s SupusD
que € &ea de fogon es mucho mayor que la del tubo, y que en € fogon se abarca com-
pletamente a tubo. Para convertir la ecuacion (9-44) en una ecuacion diferencia parcia
que se pueda aplicar a un punto del tubo, todo lo que se necesita es dividirla entre & volu-
men del eemento:

Ty 4ecD,

Cu 5 = D2~ D

: 4hiDi
(T} - Th) - s (Tw = T) (949

DI-D
Para obtener la ecuacion (9-45) se introdujo una nueva variable, 7%, para la cud se pue-
de obtener una ecuacion a patir del badance de energia en € fogdn:

/n" L
MeCBTf = FyHenr - L ® D(T4-Tidz (9-46)
donde:

My e la masa efectiva dd fogon, kg

Ca es @ calor especifico del fogon; se supone constante, J/kg-K
Fy es larazon de flujo del combustible, kg/s

Hr es €l valor caorifico del combustible, J/kg

nr €S laeficiencia del horno; se supone constante

L es la longitud constante del tubo del horno, m

Se notara que en la ecuacion (9-46) se requirid integrar la razon de transferencia de calor
a las paredes del tubo, sobre la longitud del tubo. Con la eficiencia del horno, ng, Se to-
man en cuenta las pérdidas de cdor a través de las paredes del tubo y de los gases de
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escape: con esta simplificacion se evita el desarrollo de un modelo mas detallado del
fogoén.

Larazdn del combustible, Fy, se calcula a partir de un modelo del sistema de con-
trol de temperatura, de la siguiente manera:

Vélvula de control; se desprecia e retardo del actuador

FH = CVva(m) \/AP (9‘47)
Controlador de temperatura (TRC42), como en & gemplo 9-4

m = Fre (T™, Tro K. 1), Tp) (9-48)

Transmisor de temperatura (TT42); se supone un retardo de primer orden

dT;

1
i T, - Tp (9-49)

donde:

Cyy eseél factor de capacidad de la valvula, kg/s-Pa'?
Si{m) es la funcion caracteristica de la vdvula

AP eslacaidade presion através de la valvula, Pa
7o es el punto de control de la temperatura, K

Tr eslasefia del transmisor, K

K. eslagananciaproporcional

7] es el tiempo de integracion, §

7p  €s el tiempo de derivacion, §

7r  eslaconstante de tiempo del sensor, §

Con edo s completa e desarolo dd moddo déd hormo, e cud conta de dos ecua
ciones diferenciales parciales, ecuaciones (9-42) y (9-45), una ecuacion integro-diferencial,
ecuacion (9-46), y el modelo del circuito de control de temperatura, ecuaciones (9-47)
a (9-49). En funcién de las condiciones inicia y limite se necesita

To(n)  temperatura de entrada como funcién del tiempo
7(0,Z) perfil de la temperatura inicial en € horno

TyA0,2Z) perfil de la temperatura inicial de la pared del tubo
TR(0) temperatura inicial del fogdn

TH{0) sefia inicial del transmisor

Las variables de entrada al modelo son, ademas de Ty(z):

F(t) flujo del fluido que se procesa
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Hp(t) contenido calorifico del combustible
T'(7) punto de control del controlador de temperatura

Ahora se estudiaran |os métodos pararesolver |as ecuaciones del modelo, debido a
gue se trata de ecuaciones diferenciales parciales.

9-4. SOLUCION DE ECUACIONES DIFERENCIALES
PARCIALES

A pear de que existen paguetes de programas con los que s« pueden mandar las  ecuacio-
nes diferenciales parciales directamente (ver seccidn 9-6), una manera comun de trabajar
con dlas e disretizar las vaidles de posicidn, de manera que cada ecuadion  diferencid
parcial se convierte en varias ecuaciones diferenciales ordinarias. La ventaja de este pro-
cedimento es que da por resutado un moddo que s puede resolver con programes estan-
dar para ecuaciones diferenciales ordinarias. El procedimiento se demostrard mediante
la discretizacion de las ecuaciones del modelo del horno.

El primer paso consste en dividir la longitud del tubo, L, en N incrementos de longi-
tud AZ, donde:

AZ = (9-50)

L
N.
Para simplificar esta presentacion, se supondrd que los incrementos son de longitud uni-
forme, aunque no es forzoso que lo sean.

En la figura 97 eparece uma seccion del tubo en la gque s muesran dos incrementos
en ete moddo dd homo la Onica derivada respecto a Z que s debe discretizar aparece en
la ecuacion (9-42). Se tienen tres opciones para hacer la aproximacion de la diferencia
finita de la derivada en el punto j:

. _ _ ] T =T,
Diferencia hacia adelante 7 - Az (9-51)
!
if ia hacia atfas - 9.5
Diferencia hacia at ‘as 7 A7 (9-52)
Diferencia centrad! |- =t L—T" 9-53)
iferencia centra AT

De éstas, la diferencia central eslamas exacta en términos de error de truncamiento de
la expansion de la serie de Taylor de la funcion T(Z), por lo tanto, primero se probara
ésta y se substituira en la ecuacién (9-42):

. dT, 4 T, — T,y 4h,
TS EFC”< YA ) *p, e = 1) o9
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Figura 9-7. Discretizacion de un tubo en secciones de longitud AZ,

donde:
T; eslatemperatura del fluido en lainterfaz entre el incremento jy é (i + 1), K

En la ecuacion (9-54) se tiene una dificultad basica con su capacidad para modelar €

fendmeno fisico de la transferencia dé calor en e horno. Para comprender esta dificul-
tad se debe tener en cuenta que, con e primer término del lado derecho de la ecuacion

(9-54), se representa la transferencia de calor por conveccion dentro del incremento de
tubo del horno; sin embargo, en & horno read la propagacion de la variacion de tempe-

ratura por conveccion puede ocurrir Unicamente de izquierda a derecha, es decir, en la
direccion del flujo. Este no es @ caso en la ecuacion (9-54), ya que la temperatura hacia
adelante T;, tiene un efecto sobre la temperatura anterior (upstream) 7; a través del tér-
mino de conveccion. Es fécil demostrar que la aproximacion de diferencia hacia adelante,
ecuacion (9-51), tambien da por resultado un modelo irred, con lo cud solo queda la
goroximacion de diferencia hacia atrds como la Unica con que se obtiene un modelo fisica-
mente correcto. De substituir la ecuacion (9-52) en la (9-42), se obtiene:

dT

¢ = wDiaz

FC, (o = 1) + 22 Ty = T) 9:55)

La ecuacion (9-55) no sélo €S uUna representacion mas correcta de la propagacion de las
variaciones de temperatura por conveccion, SN0 que también €S M estable numérica
mente, debido a que € término de conveccidn se suma a la autorregulacion de temperatu-
ra en e témino de transferencia de calor; en otras paabras, con un incremento de T,
Se provoca un decremento en la tasa de cambio, dT/dt, € cud es mayor cuando e calcula
con la ecuacion (9-55) que cuando se'calcula con la ecuacion (9-54). Al comparar la ecuacion
(9-55) con la (9-41), s puede observar que la primera se obtiene directamente a redizar
el baance de energfa en @ incremento j de la longitud del tubo, s se supone que la tempe-
ratura es uniforme a lo largo del incremento.

La discretizacién ded modelo del horno se completa d escribir las ecuaciones (9-45)
y (946) de la manera siguiente:

dl'y; 4e0D(, 4’1 D;
dtl pr—pr T8 Ty = 5

o (T = T) (956)
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dTy S 4 4

—R = FyHmp = ’Zl eowD,AZ (Th — Ty (9-57)
doce Ty; es la temperdura de la pared dd tubo en la intefaz entre @ incemento j y
d (j + 1). En la ecuedtn (9-57), la suma de los t&minos de rediedon de cor se goroxi-
ma a la ineyd de la ecueddn (946).

S £ codaa la randfaeda de cdor mediante la conducddn a lo lago dd tubo,
£ odienen t&minos con sgundes daivedss parddes repedo a Z en las ecuadiones (942)
y (945); en ete cap, la groximaddn de difeenda cantrd es fiscamante corecta para
edss daivadss ya que les vaiadones de tampadura s propegen en ambes direcdiones
mediante |os términes de conducci6n.

En reumen, un moddo de padrero didribuido £ puede convatir en un Ssama
de ecuadones dfaenddes odinaiss de pimer orden medate la discretizaciéon adkoe
da de les daivadks espaciales. Cada uma de las ecuadones dfeenddes parddes aigndes
£ onviate medate ete procedmiato en vaias ecuedones difeenddes ardnaiss
e les ades la nica vaisdle indgoendiente es d tiampo.

9-5. SIMULACION POR COMPUTADORA DE LOS MODELOS DE
PROCESOS DINAMICOS

Una vez que € diienen las ecuedones dd moddo, d dquiete peo en la smdaddn
Ode un ddama fidwo es la uddn de las ecuedones Cuando < uiliza una computadora
dgtd paa redve lss eciedones £ puaden glicar tres méodos gengdes paa pro-
gana lss evedonss dd moddo

1. Se uiliza dgln mé&odo smple de integraddn nUMéiica para redlver las ecledones
2 = uiliza un paquete de subrutinas Oe propddto genad para redlver ecusdones
dferenddes

3 & uiliza un leguge de smuadon paa Smuar sgemes continuos

Con d fin de propordonar d edudiante una haramienta para resolver moddos S
ples sn necesided de gorender un nuevo pequete 0 lenguge de programeddn, aqui € pre
sota d pimeo de los méodos mendonedos Los atros dos métodos Son recomencebles
paa la sdudon de moddos més complgos por pate de edudates de cuss avawa
dos y de profedondes adivas en la indudria La uiilizadon de computadoras anddgices
pera Smular procesos o e dordg, ya que para un ratamiento adecuedo e requige mes
egpedo dd que = le puede dedicar en ede libro, Sn embargo, 2 recomiencl a los indrudto-
res utilizar Imuladiones analdgicas preprogramedes en les demodradiones de dese y tarees

Como = vio en las secdones preosdates d moddo dindmico de procesn, an agud
de los ddames ddribudos £ puede randfomar en un ddama de euadones dferada
les odnaias de pimg aden y ecadones dodrdcss axiliaes En ganad, les e
dones dfaeddes £ pueden exxibir en la dguete foma
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(Z—:’i fiey, X x, t) parai =1,2,...,n (9-58)

donde:

x; son las variables de estado dd modelo, por eemplo, temperaturas, composiciones

f son las funciones derivadas que resultan de la solucion de las ecuaciones del mode-
lo por medio de derivadas.

n & la cantidad de ecuaciones diferencides

En todos los métodos generdes para resolver modelos dindmicos, se supone que las
ecuaciones deél modelo son de la forma de la ecuacion (9-58). Para resolver estas ecuacio-
nes ¢ deben conocer los vaores inicides de todas las variables de estado, es deciri x;(tp);
donde ¢, es ¢ tiempo inicid; a pesar de que no se indica explicitamente-en la ecuacion
(9-58), tamhién se necesitan las entradas 0 funciones de forzamiento que provocan cam-
bios en las varidbles def modelo. Cuando las funciones derivedas, f, som muy comple-
jas, frecuentemente es conveniente expresarlas como varias ecuaciones agebraicas mas
simples, en cuyo caso se genera una variable auxiliar por cada ecuacion.

Ejemplo: Simulacién de un tanque de reaccion con agitacion continua

Para redfirmar los conceptos, se estudiad € modelo relativamente simple de un tanque
de reaccion con agitacion continua (TRAC). En la figura 9-8 se presenta un croquis del
reactor con casquillo. S se supone que € reactor y e casquillo estén combinados perfec-
tamente, que los volumenes y las propiedades fisicas son constantes y que las pédidas
de cdor s desprecian, las ecuaciones del modelo son:

Balance de masa del reactivo A

iy
dt

< |

(Cy = Cy) = kC} (9-59)

Balance de energia en el contenido del reactor

&[5

CF_ AHp, ., UA _ ]
= V(T.' ) oC, kCx VpC,,(T Te) (9-60)

Balance de energia en el casquillo

ﬂ -
dt VC pCC,,C

T =To) - £ere = 1) (96 1)
Ve
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F
Ai

Alimentacion

FC
TC

Refrigerante

Producto

\
40N

Figura 9-8. Esquema de un tanque de reaccion con agitacion continua.

Codficente de razon de reaccion

E
k = kye RT+7R16)

Retardo en d snsr de temperatura (TT21)

Limites de la sefial de salida dd controlador

0=m=1

(9-62)

(9-63)

(9-66)
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donde:

Cy

K,

MODELOS Y SIMULACION DE LOS SISTEMAS DE CONTROL DE PROCESO

Viélvula de control de porcentaje igual (aire para cerrar)

Fc= Fengo™™ (9-67)

es la concentracion de reactivo en € reactor, kgmol/m3
es la concentracion del reactivo en la aimentacion, kgmol/m®
es la temperaiura en e reactor, C

es |la temperatura de alimentacién, C

es la temperaiura de casquillo, C

temperatura de entrada del enfriador, C

es la sefid del transmisor en una escda de 0 a 1

es larazon de alimentacion, m%/s

es @ volumen del reactor, m3

es d coeficiente de razon de reaccion, m3/kgmol-s

es @ cdor de la reaccion; se supone constante, Jkgmol
s la densdad del contenido del reactor, kgmol/m>

es la capacidad cdorifica de los reactivos, Jkgmol-C

es e coeficiente de transferencia total de cdor, J/s-m2-C
es d &ea de trandferencia de cdor, m?

es el volumen del casquillo, m?

es la densidad del enfriador, kg/m3

es e cdor especifico del enfriador, J/kg-C

es d rango cdibrado dd transmisor, C

es larazon de flujo del enfriador, m®/s

es @ limite inferior dd rango del transmisor, C

€S la condante de tiempo del sensor de temperatura, s

es € tiempo de integracion del controlador, s

es la variable de retrodimentacion de regjuste del controlador
s la sefid de sdida del controlador en una escda de 0 a 1
es la ganancia del controlador; sin dimensiones

Fmax €S € flujo méximo a través de la vdlvula de control, m3/s

o

ko
E
R

es @ padmetro de guste en rango de la vdlvula

es @ paametro de frecuencia de Arrhenius, m?/s-kgmol

es la energia de activacion de la reaccion, Jkgmol

es la condante de la ley de los gases idedes, 8314.39 Jkgmol-K

En este modelo del reactor y de su controlador de temperatura, las variables de esta-
doson Cy, T, T, b e y; las vaiables auxiliares ry m y Fq se pueden cacular junto con
las funciones de derivacion, a partir de los vaores de las variables de estado en cudquier
punto del tiempo. Las variables de entrada d modelo son F, C;, T, T ¥ T™°. Un punto
que vae la pena hacer notar es que, para € andlisis del comportamiento del controlador,
dgunas de las variadbles auxiliares son més importantes que dgunas de las vaiables de
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estado; por giemplo, la sdida del controlador, m, 0 razén de enfriador, F, son de mayor in-
terés que la temperatura del casquillo, 7, y la variable de reatroalimentacién de reajuste, y.

El modelo del controlador proporciona-integral (Pl) es la implementacion *‘retroali-
mentacién de reguste’ de la accion de integracion; para un estudio mas detdlado se debe
consultar la seccion 6.5 y & gemplo 9-4. La sefid b del transmisor y la sefid m de dida
del controlador son normalizadas, es decir, se expresan como fracciones de rango, lo cud
hace que & moddo sea vaido para instrumentacion electrénica, digitd y neumdica. Se
notard que en la ecuacion (9-65) se debe normalizar € punto de control del controlador
mediante la misma férmula que se utilizd para normaizar la temperatura en la ecuacion
del transmisor, ecuacion (9-63).

Para hacer la sSmulacion del reactor se deben determinar los pardmetros del modelo
y las condiciones inicidles. En la préctica, los parametros del modelo se obtienen a partir
de las especificaciones del equipo y de los diagramas de tuberia e instrumentacion. A con-
tinuacion se trabgja con los siguientes pardmetros del reactor:,

V = 7.08 m? AHR =-9.86 x 10 J/kgmol
p = 19.2 kgmol/m? V = 3550 J/s-m?*-C

C, = 1.815 X 10° Jkgmol-C Ve= 182 md

A =540 m Cpc = 4184 Jkg-C

pc = 1000 kg/m? E = 1.182 x 10' Jkgmol
ky = 0.0744 m3/s-kgmol Fomax = 0.020 m¥/s

Tr = 208 T, = 80C

a = 50 AT, = 20C

S d propésito de la smulacion es gustar € controlador a las condiciones de opera
cion de disefio, las condiciones inicides se toman en € punto de operacion de disefio.
Un requisito importante es que con las condiciones iniciales se deben satisfacer las ecua-
ciones del modelo en estado estacionario; esto es, todas las derivades que se calculan con
base en las ecuaciones dd modelo deben ser exactamente cero en los vaores inicides
de las variables de estado. Puesto que e tiene una ecuacion de modelo para cada variable
de estado y auxiliar, @ nimero de especificaciones de disefio no debe exceder @ de varia
bles de entrada. En este gemplo, las variables de entrada y las condiciones de disefio son
las  dguientes

F=75x 1073 m¥s The = 88.0C
C4 = 2.88 kgmol/m> T, = 66.0C
Tc,‘ = 27.0C

Ahora s pueden utilizar las ecuaciones del modelo para cacular los demés valores inicia
les y varigbles auxiliares. El orden de los cdlculos es @ que se muestra en € cuadro de
la pégina sguiente.

Se observara que la Unica forma de satisfacer las ecuaciones (9-63), (9-64) y (9-65)
en estado estacionario es que la temperatura del reactor se mantenga en e punto de con-
trol, debido a que e controlador tiene accion de integracion.
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De la ecuacién nlmero Célculos
Tfio __ TM
(9-65) b = —ar - 0.40
(9-63) T= bAT; + Ty=88.0C
(9-62) k= 1.451 x 10°2 m3kg mol-s
(9-59) C, = 1 .133 kgmol/m3
(9-60) Tc = 50.5C
(9-61) Fo=7.392 x 1073 m¥s
(9-67) m = 0.2544 (sin dimensiones)
(9-64) y = 0.2544 (sin dimensiones)

Una vez que se tienen las ecuaciones del modelo, €l valor de los parametros y las
condiciones iniciales, se pueden programar las ecuaciones en la computadora.

Integracion numérica mediante el método de Euler

El método numérico més simple para resolver ecuaciones diferenciales ordinarias es el
método de Euler, el cual consiste en suponer que las funciones derivadas son constantes

alolargo detodo el intervalo de integracion At. El planteamiento de un programa para
resolver el sistema de ecuaciones de la forma de |la ecuacion (9-58) mediante el método

de Euler es el siguiente:

1. Inicidizacion: sehace t =ty x; = xftppaai= 1,2...,n
2. Con las ecuaciones del modelo se calculan todas las funciones derivadas, f:

fi = flxy, %, x ) fori=1,2,...,n (9-68)

3. Los valores de las variables de estado se cal culan después de un incremento de
tiempo At (férmula de Euler). Parai =1, 2,. .., n se calcula

Xiloa = x|+ filde (9-69)

Let t = + At (9-70)

4.3 t esmenor que t,.. . se repite a partir del paso 2; de otro modo, se termina
la corrida.

Una caracteristica esencial de este programa es que todas las funciones derivadas se
calculan en el paso 2, antes de incrementar cualquiera de las variables de estado en €l
pa0 3, con lo cud s gaatiza que todes las funciones derivades corresponden A estado
del sistema en el tiempo ¢, como debe ser.
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Antes de correr el programa que se planted arriba, se debe elegir un tiempo inicial
tg, un tiempo final 7, y unintervalo de integracion At. También se debe decidir con
gué frecuencia se imprimirén las variables que son de interés en la simulacién.

Duracion de las corridas de simulacion

La duracién en “tiempo de problemas’ de cada corrida de simulacion es 1,4, — f; las
unidades de esta cantidad las determinan las unidades de la razon y las condantes de tiem-
po de las ecuaciones del modelo; por ejemplo, en las ecuaciones del modelo del reactor
todes las razones son por segundo y todes las condantes de tiempo edtén dadas en segun
dos, por |o tanto, las unidades de tiempo son segundos.

En la mayoria de las simulaciones € tiempo inicia ¢, se puede fijar a cero, con ex-
cepcion de los casos muy raos donde los parametros dd moddo son funciones dd  tiem-
po; por gemplo, a caisa de viciamiento de las supeficies de trandferencia de cdor y otres
circunstancias  parecidas.

Una vez que se fija el valor de #,, la duracion de cada corrida de simulacién se
determina con tn,; dicha duracidn debe ser lo suficientemente larga como para que
se complete larespuesta del sistema, pero no tanto como para que la respuesta se com-
prima en una fraccion muy pequefia de la duracion total de la corrida. Por tanto, el valor
correcto de z,,, depende de, lavelocidad de respuesta del proceso que se simula; para
procesos rapidos se necesita que fyg S8 de unos cuantos segundos, en  cambio, para  pro-
cesos lentos puede ser del orden de horas. En la figura 9-9 se muestran los tiempos
de respuesta para corridas muy largas (comprimido), muy cortas (incompleto) y el apro-
piado.

Con qué se determina la velocidad de respuesta del proceso? Estrictamente hablan-
do, con €l eigenvalor dominante, es decir, €l reciproco de la constante de tiempo mas
largadel proceso, se controlael tiempo que se requiere para completar larespuesta. Des-
dortunadamente, @  eigenvdor es  dificl de determinar en  modelos de procesos  complejos
no lineales como los que se desarrollaron anteriormente en este capitulo. Por otro lado,
algunas veces es posible estimar |a constante de tiempo més larga, ya sea con base en
la familiaridad con procesos similares o en laintuicion ingenieril; por g emplo, para el
reector que s consdera aqui, la condante de tiempo mds-larga es probablemente dd  or-
den de magnitud del tiempo de residencia del reactor, V/F, o alrededor de 1000 segun-
dos. Una vez que se tiene la estimulacion de la constante més larga, la duracion de la
comida s« puede fija en goroximedamente cinco veces la condante de tiempo. Eda regla
prictica s basa en € hecho de que en un proceso de primer orden, la respuesta s com-
pleta en cinco constantes de tiempo; en procesos de orden superior se puede esperar que
se tome mas tiempo, y para los de circuito cerrado, un tiempo mas corto. En muchos
casos no se dispone de un método conveniente para estimar la duracién de la corrida,
lacual se debe elegir mediante ensayo y error; al seleccionar £, Se debe recordar que:

Sin importar el método utiizado para estimar la duracion de las corridas de simula-
cion, ésta se debe ajustar siempre con base en la observacion de las respuestas que
se obtienen en las primeras corridas.
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Figura 9-9¢. Respuesta del reactor a una elevacion de 2C en € punto de control. Ejemplo de una
corrida con la duracién correcta.

Rara vez es una buena idea hacer la duracion de la corrida mucho mds larga de lo que
S necesita, ya que de esto resulta un desperdicio de tiempo de computadora.

Eleccion del intervalo de integracion

Con d intervlo de integracion, At, se afecta la precison de la integracion numérica
de las ecuaciones diferenciales y € tiempo de méguina que se requiere para redizar
los célculos. El efecto sobre e tiempo de maquina es smplemente que la cantidad de
cdculos es inversamente proporciona a intervllo de integracion; esto es, proporciona
al nimero de “pasos’ de integracion, N:

N max — o (9-71)

= At
Respecto a la precision de la integracion numérica, un concepto erréneo es que, mien-
tras més corto es € intervalo de integracion At, més precisa es la solucién; aunque, como
se verd a continuacion, tedricamente es verdad que € error por truncamiento es mayor
para un intervalo de integracion mayor, en la préctica, debido a la precision limitada de
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los célculos en la computadora, existe un limite respecto alo pequefio que puede ser €l
intervalo de integracion; abajo de este limite, conforme decrece €l intervalo de integra-
cion, aumenta el error de redondeo. El error de redondeo es aquel en el cual se incurre
en los cdculos por computadora, debido a que s acarea un nimero finito de digitos sSgr
nificativos. A pesar de que el tamafio minimo del intervalo de integracién se puede redu-
cir mediante la especificacion de que los calculos se realicen con “doble precision”, es
decir, de que s« dupligue la cantidad de digitos sgnificativos que acarea la  computadora,
pocas veces vale la pena desperdiciar €l tiempo de maquina para hacer corridas con un
interval o de integracién mucho mas pequefio de lo que se requiere para el error por trun-
camiento. En otras palabras, se debe seleccionar un intervalo de integracion cercano
al maximo permitido por la precision que se requiera en los célculos de la integracion
numeérica.

En un procedimiento de integracién numérica, el error por truncamiento es aquel en
gue se incurre cuando las derivadas continuas se aproximan avalores discretos de lava-
riable independiente. Por ejemplo, en el método de Euler se supone que los valores de
las deivadss en @ tiempo t son una huena aroximacion de las derivadas continuas desde
t hasta (t + At), de donde resulta la ecuacién (9-69), de la cual se puede pensar que es
una expansion por series de Taylor de lafunciénx(?) “truncada’ después del primer tér-
mino de derivacion. Puesto que laférmulade Euler es mas simple, de ellaresulta un error
por fruncamiento més grande para un dceto intevdo de integracion At. Como s mencio-
no anteriormente, €l error por truncamiento se incrementa con €l intervalo de integracion
At s d intevdo de integracion es suficientemente grande, la solucion numéica se  puede
volver inesteble, es decir, s producira una respueta inestable an paa un  procen  esta
ble Un riesgo que s rdadiona con eto e que d cdcular uma respueta para un  proceso
inetable, € efecto acumulativo de eror por truncamiento puede hacer que los resultados
sean indtiles después de unos cuantos pasos de integracion.

Cuando se elige laduracion de las corridas de simulacion, €l intervalo de integracion
se debe gjustar con base en |a precision que se observaen las primeras corridas. Un pro-
cedimiento smple es correr @ mismo cao con diferentes intervdos de integracion y  revi-
s que los restados etén dentro de un eror tolerable, es decir, con una cantidad aceptable
de digitos significativos, por ejemplo, cuatro o cinco. El intervalo mas largo con el cual
se obtengan resultados aceptables es el que se debe elegir.

Paa d méodo de Euler y un modedo de proceso con buen comportamiento, una edti-
macion de interval o de integracién correcta es aquella donde se requieren de 1000 a 5000
pasos para completar una corrida de simulacién. Un modelo con buen comportamiento
es aquel donde todos los eigenvalores (constantes de tiempo) tienen casi el mismo orden
de magnitud; en cambio, un modelo rigido es aquel donde larazén del eigenvalor mayor
al menor (o constantes de tiempo) es grande. Larigidez se tratara en una seccion a final
del capitulo.

Despliegue de los resultados de la simulacion

Los resultados de una simulacién dindmica son generalmente |as respuestas en tiempo
de las vaidbles dd moddo. En una olucidn numérica edes respuestas se cdculan  como
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los vdores de las variables de edado y awxiliaes de cada paso de procedimiento de inte-
gracion numérica; dichos resultados se pueden desplegar en formatabular o gréfica. La
forma grafica es mas informativa para el estudio de larespuesta de |os sistemas de con-
trol; se puede tener |a presentacion de gréficas de baja, media o altaresolucién. Paralas
gréficas de baja resolucion se requiere Unicamente una impresora regular de caracte-
res con resolucion de 6 a 10 puntos por pulgada; en las gréficas de resolucion media se
requiere una impresora de mariz de puntos o pantdla con una resolucion de cas 80 pun-
tos por pugeds; paa les gréfices de dta resolucion se requiere un graficador digitd espe-
cdd o una temind grdfica, con lo cud s obtiene una cdidad comparable a la de los dibujos
deingenieria. Paralageneracién de gréficas por computadora, generalmente se requiere
un paquete de subprogramas de trazado. En lafigura 9-9 se presentan ejemplos de grafi-
cas de altaresolucion, mientras que en lafigura 9-10 se muestra un jemplo de una gra-
fica de baja resolucioén.

Cuando los resultados de la simulacién se imprimen en formatabular, no tiene senti-
do imprimir las variables a cada paso de integracion, ya que asi no solo se desperdicia
pape y los &holes que se utilizan para producirlo, sno que también se dificulta la lectura
e interpretacién de los resultados. La solucién que se recomienda es imprimir las varia-

SIMULACION DE UN TANQUE! DE REACCION CON AGITACION CONTINUA
PARAMETROS DEL CONTROLADOR, KC = 2.00 TAUI= 600. S

CAMBIOS EN LA ENTRADA, TASA DE ALIMENTACION =.0 M3/8 PUNTO DE CONTROL 2.00 C

(111
9.03E+014....00vuun S LTINS 1 ] 1 R TS I
N »* W . . .
. 06006 0206 D0 20E 300 206 30 000 J0C D6 J0E 06 I 0 20K 06 20E D06 306 0 206 K 0E ¢
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TIEMPO,  SEGUNDOS

Figura 9-10. Respuesta del reactor a una elevacion de 2C en e punto de control. Ejemplo de una
gréafica con baja resolucién cuando se utiliza una impresora.
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bles del modelo con intervalos de tiempo At,, intervalo de impresion; este intervalo
debe s un miitipo dd intavado de integraddn At. B intavdo de imprestn s deoe
degr de td mangra que = imprima  un totld de cad 50 entredes para uma coida de SImu-
ladon complda en dres pdabres

Aty = t‘“—é’;g——'g (9-72)

S dige d numao 50 porgue uma hga tipica de computadora cortiene goroximedamente
50 liness eta Heoddn es abitraia y s puede carbiad a 25 6 100, ssgn s d gab
e reduddn que * requiga paa la repuesta en tiempo.

Cuando = busen aroes en d progama de la compuiedors, generdmante & hece
necesaio imprimir les variebles en cada pesd de interadon, en ede caso, Az, = e
heoer tempordmente igud a At, d intavdo de integaddn, £ puede economizar papd
9 * hae ty igd a 50 At paa les corides de ddecdon de aror.

Muestra de resultados para el método de Euler

En la figura 911 <= presnta d lidedo paa d programa en FORTRAN con que s smula
d taque de rescddn oon agitadon cotinua mediate d méodo de Eule. H intavdo

PROGRAM FOR SIMULATION OF CONTINUOUS STIRRED TANK REACTOR
METHOD: EULER INTEGRATION
VARIABLEZ IN INPUT DATA
FIRST LINE
TC INITIAL T I M E OF T H E RUN,S
THAX FINAL TIME QF THE RUN,3
DTIMEINTECP™™ON INTERV AL .S
DPRNT PRIN. WG INTERVAL, 5
SECONDLINE
KC CONTROLLER PROPORTIONAL GAIN, DTMENSIONLESS
TAUI CONTROLLER INTEGRAL TIME. S
DF CHANGE! N FEECRATE,M3/5
DTSET CHANGE! N s E T POINT,C
NOTE"' A ZERQ O R NEGATIVEV AL UE QFTMAXSTOPSEXECUTION.

IMPLICIT REAL#8 (A-H,0-2)
REAL.8 MK KO,KC

lsisiainlishisiaslslsisisinisialalalatfalalatatel

¢
C DATA STATEMENTS FORPARAMETER VALUES
C
DATA V, U, A ~ 7.08, 3550., 5.40 /
DATA KO, E, DHR, RHO ~ 0.0744, 1.182D7, -9.86D7, 19.2/
DATA CP, VC, RHOC, CPC ~ 1.818D%, 1.82, 1000., 4184, /
DATA R 7/ €214.32 /
DATA TA-T. ALPHA, FCMAX,T M . DTT/ZO.'50.,0.020,80.’20,/
DATAT O TMAX,DTIME,DPRNT/0.,2503.,0 . 5 . 0./
C
< D AT A STATEMENTSFORDESIGNCONDITIONS
) DATAFO. CA., Ti. TCI,TSETO/7.550-3,2 8 8 ., 6h.,77.,88./

Figura 911. Listado de un programa en FORTRAN paa smular un tanque de reaccion con agita
don continua Méodo de integracion de Euler.
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100

o

~ oo

110

120

onc

oo o

ocoo

READ AND PRINT |NPUT DATA

WRITE(6,200)

FORMAT (' ENTER TO.  TMAX, DTIME, DPRNT')
READ ( § ) 70, TMAX, DTIME. DPRNT
IFt T"AX LT, 0. : sTOP

WRITE ( 4, 300! TO. TMAX, DTIME
FORMAT(/10X, 'RUN PARANETERS. TO=',1PG10.3,5X, 'TMAX=',G10.3,5%
F "DTIME=",G10.3)

WRITE(6,210)
FORMAT(' ENTER KC. TAUI, DF. DTSET")
READ ( 5, « ) KC. TAUI, DF. DTSET

VWRITE ¢ 6, 100 } KC. TAUI DF. DTSET
VWRITE ¢ 4, 100 , KC, TAU TSET
FORMAT (//10X, ' CONTINUOUS STI RRED TANK REACTOR  SIMULATION'/
| / 10X, 'CONTROLLER PARAMETERS. Kkc=',610.3,

2 5X, ' TAUI=",G10.3," §'/

3 / 10X,’INPUT CHANGES, FEED RATE=’,G10.3,' M3/S',

4 SX, SET POINT=',G10.3,' C')

CALCULATE  STEADY-STATE [INITIAL CONDITIQNS AND CONSTANTS

TIME = TO

B = { T3ET0 ~ TM ) / DTT

T = TSETO

K = « DEXP_ ¢ E/(RI(T+27316)])

(- FOr DSQRT: FQ. . - FO w CAL)) 7 ( 2, %KnV
'FO!RHO*CPI(TI-T)'V-DHRnl(. cA TR
(U * A

¥  As (T =TC), (RHOC » CPC » ( TC =~ TCI )}
M LOG ( FC , FCMAX ) , DLOG | ALPHA
Y
EOR=E s R
DHRC = DHR ~ ( RHO = CP )
"AIC =y Avs (v RHO » CP

MOC w Ve A "C TRACC 1 CPC

PRINT HEADER FOR OUTPUT TABLE AND [NITIAL CONDI TI ONS

WRI TE ( 6. 110 )

WRITE ( 4. 110

FORMAT(//IO 'IME S',8X, T C',11X,"M',9X,'FC, M3/S’
| ca, 'KMOL/M3"

URITE ( 6. lZ)TNETHF CA

VWRITE (4, 120 } TIME, T. M, FC, CA
FORMAT(10X,5G12.4)

INITIALI ZATION  FOR  EULER | NTECRATI ON

F=FO+DF
TSET = TSETO 4 DISEL
NSTEPS = [TNAX = TO | / DTINE + 0.99
NoTPS = DPRNT ™ DITME 7+ 00 &
KP = NPSTPS
DO 90 I=1,NSTEPS

CALCULATE ~ AUXILIARY  VARI ABLES

@ e e DEXP( = EOR , ¢ T + 273.16 )

X
M = DMAXIC 0.D0, DMINIC 1:DO

F 74 KC « { ( TSET-TM »/DIT = B ) })
FC = FOMX . ALPHA . . ( §)

EVALUATE DERIVATIVE  FUNCTI ONS

DCA=FI(CA1-CA)/V-K CA. .

DF = F & (Tl =T /V-DHRC-]( CAxx2 = UAIC . (T-TC)
DTC a <pe o (T o TC) » FC . (TC-TCI),VC

DB = ( (T-TM)/DTT_= B} / TAUT

DY = (x4 Y, TA"1l

INCREMENT STATE VARIABLES BY EULER | NTEGRAIIION
CA = CA + DCA « DTIME

Figura 911 (Continuacion)
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PRINT INTERMEDIATE RESULTS

non

KP = KP -
IF ¢ KP .GT. 0 ) GOTO 90
KP = NPSTPS
WRITE ¢ &, 120 ) TIME, T, M, FC, CA
WRITE ¢ 4, 120 > TIME, T, M, FC, CA
90 CONTINUE
GOTO 1
END

Figura 9-11. (Continuacion)

de integracion es de 025 segundos, la duracion de la corida de 2500 segundos y € inter-
vdo de impresén de 50 segundos. En la figura 912 se presenta una tabla con los resultados
de larespuesta del reactor a una subida de 2 C en el punto de control. Las gréficas de
lafigura 9-9 son parala misma corrida. Una ventaja obvia de la tabla sobre las gréficas
es que se pueden desplegar mas variables. Como se aprecia en lafigura 9-9, cuando se
analiza el desempefio del sistemade control, las variables importantes para lagraficacion
son la controlada y la manipulada.

El disefio del programa que se lista en la figura 9-11 es para utilizarlo a través de
unaterminal de tiempo compartido; a esto se debe que se impriman mensgjes en latermi-
nal (unidad 6) paraalertar al usuario. Los datos se introducen através de laterminal (uni-
dad 5) y los resultados s despliegan en la termind y se imprimen en la impresora (unidad
4). El disefio de los demas programas que se listan en este capitulo es similar.

Método de Euler modificado

El método mas simple para programar en una computadora es el de Euler, pero también
es el menos eficiente. Con el método de Euler modificado, el cual se basa en la regla
trapezoidd  de la integracion numéica, s tiene una representacion mé&s precisa de s de
rivadas, es decir, un error por truncamiento menor para un cierto intervalo de integra-
cién. El planteamiento para el método de Euler modificado es el siguiente:

1 Inicializacion: se hace t =ty x,= xftg)paai=1,2.. ., n

2. Evaluacion de las funciones derivadas:

a)Para i =1, 2.. ., n, se cadcula
f = il v Lo 1) (9-73)
byPara i =1 2. ., n, se cacula
0= g 4 AL v+ (AL 4+ AD (9-74)
3. Se calculan las variables de estado en ¢t + Pt:

Parai =1, 2.. .,n, secdcula

| I -
=yl 4+ SO+ A (9-75)

.X‘,"‘ AV



RUN PARAMETERS. TO= . 0 TMAX= 2,50D+03 DTIME= .250

CONTI NUOUS STI RRED TANK REACTOR  SIMULATION

CONTROLLER PARAMETERS, KC= 2.00 TAUI= 600. S

I NPUT CHANCES. FEED RATE= .0 M3/5 SET PO NT= 2.00 C

TIME, S T, C M FC, M3/s CA KMOL/M3
.0 88.00 .2544 .7392D-02 1.133
50.00 88.05 .4687 .3197D-02 1.133
100.0 88.17 .4753 .3116D-02 1.133
150.0 88.36 L4741 .3131D-02 1.132
200.0 88.59 L4662 .3228D~02 1.132
250.0 88.85 L4531 .3398D-02 1.131
300.0 89. 12 4359 .3634D-02 1.131
350.0 89.38 L4161 .3928D-02 1.130
400.0 89.64 .3948 .4269D-02 1.129
450.0 89.88 .3733 .4643D-02 1.128
500.0 90.08 . 3527 .5033D-02 1.127
550.0 90.24 .3339 .5417D-02 1.126
600.0 90.37 3177 .5771D-02 1.126
650.0 90.45 . 3045 .6076D-02 1.125
700.0 90.50 . 2946 16317D-02 1.124
750.0 90.51 . 2879 .6485D~02 1.123
800.0 90.49 . 2841 .6581D-02 1.123
850.0 90.46 . 2830 .6611D-02 1.123
900.0 90.40 . 2839 .6587D-02 1.122
950.0 90.34 . 2864 .6522D-02 1.122
1000. 90.28 . 2901 .6430D-02 1.122
1050. 90.21 . 2944 .6322D-02 1.122
1100. 90.15 . 2990 .6210D-02 1.122
1150. 90.10 .3035 .6101D-02 1.122
1200. 90.05 .3077 .6001D~02 1.123
1250. 90.01 .3115 .5912D-02 1.123
1300. 89.98 .3147 .5839D-02 1.123
1350. 89.96 .3173 .5780D-02 1.123
1400. 89.95 .3192 .5737D-02 1.123
1450, 89.94 .3205 .5707D-02 1.123
1500. 89.94 .3213 .5691D-02 1.123
1550. 89.95 .3216 .5685D-02 1.123
1600. 89.95 .3214 .5688D-02 1.123
1650. 89.96 .3209 .5698D-02 1.123
1700. 89.97 .3203 .5714D-02 1.124
1750. 89.98 .3194 .5733D-02 1.124
1800. 89.99 .3185 .5753D~02 1.124
1850. 90.00 3176 .5773D-02 1.124
1900. 90.01 .3167 .5793D-02 1.123
1950. 90.02 .3160 ~5811D-02  1.123
2000. 90.02 .3153 .5826D-02 1.123
2050. 90.02 .3147 .5838D-02 1.123
2100. 90.03 .3143 .5848D-02 1.123
2150. 90.03 .3140 .5854D-02 1.123
2200. 90.02 .3139 .5858D-02 1.123
2250. 90.02 .3138 ,5859D-02 1.123
2300. 90.02 .3138 .5859D~-02 1.123
2350. 90.02 .3139 .5857D~02 1.123
2400 90.01 3141 .5854D-02 1.123
2450. 90.01 3142 .5850D-02 1.123
2500. 90.01 .3144 .5845D~02 1.123

Figura 9-12, Respuesta del reactor a una elevacion de 2C en d punto de control. Tabla de resulta
dos impresos.
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SUBROUTINE INT( TO. X, TF. DT, DPRNT, N XTI, RK F )

C

8 PURPOSE - TO INTEGRATE A SET OF ORDINARY DI FFERENTI AL EQUATI ONS
C METHOD MDI FIED EULER (TRAPEZO DAL RULE, OR RUNGE- KUTTA

C ORDER 2)

C

E VARI ABLES | N ARCUMENT LI ST

8 VARI ABLE TYPE 1,0 DI MENSI ON DESCRI PTI ON

C TO R%8 1,0 | NDEPENDENT  VARI ABLE

C INPUT  « INITIAL VALUE

C QUTPUT - FINAL VALUE

C X Rx8 1,0 N VECTOR OF STATE VARl ABLES

C | NPUT INITIAL  VALUES

C QUTPUT = FINAL VALUES

C TF Rxg8 1 FINAL VALUE OF INDT. VAR ABLE
C DT k«8 1 I NTEGRATI ON | NTERVAL

C DPRNT Rxg8 1 PRINTING | NTERVAL

C N | | NUMBER OF DI FFTL. EQUATI ONS

C XT Rx8 w N WORKING STATE VECTOR

C RK Rx8 W N WORKING STEP  VECTOR

C F R*8 W N WORKINC  DERI VATIVE  VECTOR

C

C SUBROUTINES CALLED =~ DERIV = TO CALCULATE DERI VATIVE FUNCTI ONS
C QUTPUT- TO PRINT | NTERMEDI ATE RESULTS

C

IMPLICIT REAL®8 (A-H,0-2)
DIMENSION  X(1), XTC1), RK(1), F(1)

INITIALI ZATION FOR STEP | NTEGRATI ON
NSTEPS = ( TF « TO ) » DI + 0.99

NPSTPS = DPRNT ,/ DT + 0.5
KP =0

OO0

DO 90 I=l.NSTEPS
FIRST DERIVATIVE EVALUATI ON
CALL DERIV( N, TO, X, F. 1)
PRINT | NTERVEDI ATE RESULTS EVERY NPSTPS

KP = KP = 1
IF { KP .GT. 0 » COTO 10
KP = NPSTPS
CALL OUTPUT
10 CONTI NUE

SECOND  DERI VATI VE  EVALUATI ON

T=T0+ DT
DO 20 J=1,N
RK(J) = F(I) « DT
XT(J) = X(J) + RK(D)
20 CONTI NUE
CALL DERIVC N, 1, XT, F, 2)

C
E MODI FIED EULER STEP ON STATE VAR ABLES

TO = TO + DT
DO 30 J=1,N
X3 = XtJ) + 0.5 x ( RK(I) + F(J) » DT
30 CONTI NUE
90 CONTI NUE

C
g PRINT FINAL VALUES

oo 000 o

OO0

CALL DERIVC N, TO X, F. 0)
CALL OUTPUT

RETURN

END

Figura 9-13. Listado de una subrutina FORTRAN para € método de integracion de Euler modifi-
cado (RungeKutta de orden 2).
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Sear =1+ At (9:76)

4.S t esmenor 0 igud que fn,, Se repite desde @ paso 2; de otro modo, se termi-
na la corrida

En este procedimiento las funciones derivadas se deben evauar dos veces para cada paso
de integracion: una en € tiempo ¢ y otra en el tiempo (¢ + At). En la segunda evauacion

las varidbles de estado s incrementan con los vaores de las funciones derivadas de la

primera evaluacion. Findmente, e incremento en la varidble de estado se cacula a partir

del promedio aritmético de las dos evauaciones de las funciones derivadas. Puesto que
la evauacion de las funciones derivadas es € paso de los cdculos que consume tiempo,
con & metodo de Euler modificado se tienen dos veces més cdlculos por paso de integracion

que con € méodo de Euler; la ventga es que se reduce € error por truncamiento, 1o
cua permite incrementar € intervalo de integracion a mas de dos veces € vaor que s
requiere con & método de Euler y mantener la misma precision. De agqui resultan menos

evaluaciones totdes de las funciones derivadas, ya que € nimero de pasos que resulta
es menor de la mitad de los que se requieren con € méodo de Euler.

Ya que las mismas funciones derivadas se deben evauar dos veces, es conveniente
ubicar los cdculos de las funciones derivadas en una subruting la cua es invocada por
e méodo de integracion. Una vez que se hace edto, las ecuaciones dedl modelo se separan
de la rutina de evaluacion numérica, de manera que edta Ultima se pueda cambiar sin afec-
tar d subprograma que contiene las ecuaciones del modelo; de manera similar, los mis
mos subprogramas de integracion numérica se pueden utilizar con diferentes subprogramas
de ecuaciones de agin modelo.

La subrutina para la integracion de Euler modificada se muestra en la figura 9-13,
con dla se llama a la subrutina DERIV dos veces por paso de integracion, una vez por
cada evaluacion de las funciones derivadas. En la figura 9-14 se lista € programa princi-
pd, y la subrutina MODEL < liga en la figura 9-15. La subrutina MODEL congta de
tres secciones diferentes, cada una con su propio punto de entrada y retorno; la primera
seccion se invoca desde e programa principal con € nombre de “MODEL”; en edta sec-
cion se leen los parametros ded modelo y se cdculan y fijan las condiciones inicides y
e nimero de ecuaciones diferencides que se integraran, asmismo se caculan 10S términos
congtantes de las ecuaciones del modelo. Las condiciones inicides se pasan d programa prin-
cipd como argumentos. En e programa principd se fija € resto de los parametros de
la corrida y se llama a la subrutina INT para integrar numéricamente las ecuaciones diferenciales.

Dexde la subrutina INT se llama a la segunda seccion de la subrutina MODEL, bgo
e nombre de “DERIV”; d propésito de ésta es evauar las funciones derivadas a partir
de las ecuaciones del modelo cada vez que e le llama desde la subrutina de integracion
con un nuevo grupo de valores de varisble de estado. Este es e planteamiento para
segundo paso del procedimiento de Euler modificado. Se observara que, a pesr de que
Unicamente se llama a la subrutina MODEL una vez por corrida en € primer punto de
entrada, a DERIV se le llama dos veces por paso de integracion durante la corrida; en
otras paabras, cuando s llama a DERIV, la gecucién comienza en € enunciado “ENTRY
DERIV...,”” y no d principio de la subrutina MODEL.
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PROGRAM FCR GENERAL PURPCSE SI MULATION CF DYNAM C  SYSTEMS
BY ARVMANDO B. CORRIPIO ON MAY |1, 1983
VAR ABLES | N INPUT DATA
VARI ABLE TYPE DESCRI PTI ON

TO R»8 INNTIAL TIME oF THE RUN

TMVAX R*8 FINAL TIME CF THE RWN

DTI ME Rx8  |NTEGRATION | NTERVAL

DPRNT Erx8  PRINTING |NTERVAL FCR | NTERMVEDI ATE RESULTS -
TO sToP, ENTER A ZERO CR NECATIVE VALUE FOR TMAX
SUBROUTINES CALLED

MODEL - TO ACCEPT INPUT DATA AND SET UP INITIAL CONDI TI ONS
INT - FOR NUMERI CAL | NTECRATION OF THE DI FFERNTIAL EQNS.

IMPLICOT REAL*8 (A-H,0-Z)
DI MENSI ON X(100), XT(100), RK(100Q), F(100)

DATA TO, TMAX, DTIME. DPRNT / 0., 10., 7.8125E-3, .25 /
READ AND PRINT RUN PARAVETERS

OO0 ONNOOO0O0O0O0O0

OO0 O

| WRITE(6,200)

200 FORMAT(' ENTER TO, TMAX, DTIME, DPRNT. (TMAX = 0 TO STOP).' )
READ ( 5, « ) TO, TMAX, DTIMg, DPRNT
IFC TMAX . LE. 0DO ) STOP

WRI TE ( 6, 300 ) To, TMAX. DTI ME
WRITE ( 4, 300 ) TO TMAX. DIIME
300 FORMAT(/7X,'RUN PARAMETERS, TO=',1PG10.3,2X, 'TMAX=',G10.3,2X,
F "DTIME=',G11.5)
ACCEPT MODEL |NPUT DATA AND INTIALIZE

TIME = TO
CALL MODELC( N, TIME, X, F, DTIME )

CALL | NTEGRATI ON  SUBROUTI NE
CALL INTC TIMg X TMAX, DTIME, DPRNT, N, XT, RK F )

COro 1
END

OO0

O OO0

Figura 9-14. Listado del programa FORTRAN que s utiliza con una rutina de integracion de pro-
pésto generd (INT) paa sSstemas de ecuaciones diferencides  ordinarias.

A latercera seccion de lasubrutina MODEL se lellama desde la subrutina INT con
el nombrede “OUTPUT”; €l objetivo de esta seccién esimprimir las entradas en latabla
de tiempo de respuesta. Desde la subrutina de integracion INT sellamaa OUTPUT con
intervalos de tiempo At, (DPRNT), después de que se llama por primera vez a DERIV
durante el paso de integracion apropiado, porque Unicamente en este punto de cada paso



SUBRQUTINE  MODEL( NODE, TIME Xs, DXS DIIME )
CONTINUQUS STIRRED TANK  REACTGR  SIMLATION
THIS SWBRAUTINE HAS THREE ENTRY PANTIS, THE PURPCSE OF EACH IS

MODEL & TO ACCEPT [INPUT DATA AND COWUTE  QONSTANT — CCEFFNTS.
AD INTIAL  CONDITICNS

DERIV =« TO CIE]\S/PUTE THE DERVATIVE FUNCTICNS FROM THE STATE
QUTPUT = TO PRINT  INTERMEDATE VALUES (CF SELECTED VAR ABLES.

VAR ABLES IN ARGUMENT LIST
VARIABLE TYPE 1,0 DIMENSION DESCRIPTION

NODE 1 0 NMBER  CF  DIFFRNTL.  EQUATIONS
TI'ME Rx8 1 | NDEPENDENT  VARI ABLE
Xs R¥8 O/1 NODE STATE VAR ABLE  VECT
DXS R O NODE VECT(R CF  DER\VATIVE  FUNCTIONS
DTIME Rxg | I NTEGRATI ON | NTERVAL

VARIABLES IN INPUT  DATA

KC QONTROLLER PROPCRTI ONAL AN DI MENSI CNLESS
TAUI QONTRALLER ~ INTERRAL  TIME, S

DF CHANCE IN FEED RATE, M3/5

DISET CHANCE IN SET PONT, C

OO0 OO0 OO0

| WPLIa T REAL*8 (A-H,0-2)
REAL-8 K K3 KC
DI MENSI ON XS€1), DXSc1)

C
c DATA  STATEMENTS ~FOR  PARAMETER  VALUES
C
DATA v, U, A , 7.08. 3550.. 5.40 /
DATA KO E, DR RHMO ~ 0.0744. 1.182D7, -9.86D7, 19.2,
DATA CF. VC, RHOC CPC / 1.815DS, 1.82‘ 1000. . 4184‘ /
DATA R , 8314.39 /
¢ DATA TAUT, APPHA FOWX TM DIT , 20.. &p., 0.020, 8p,, 20. ¢
C DATA  STATEMENTS FCR DESIGN  CONDITIONS
C
) DATA FQ CAI, TI. TQ, TSETO / 7.55D-3, 2.88, 66.. 27.. 88 /
g READ IN OONTROLLER PARAMETERS AND INPUT  CHANCES

WRI TE( 6..210)
210  FORMAT(' ENTER KC TAUI, DF, DISET)
READ ( s, » ) KG TAUT, DF. DISET
WTE ( 6 100 ) KC TA0I, DF. DISET
WITE ( 4 100 } KC TAUI, DF, DISET
100 FORMAT(//10%, CONTINUOUS STIRRED TANK REACT(R SIMULATION'/
/ 10X, CONTROLLER PARMETERS ~KC=',G10.3,
5x 'TAUI="',G10.3," S'/

oo o

7/ 10 | NPUT O-W\CE FEED RATE=',G10.3," M3/5',
¢ SX SET POINT=', .G10. 3,"CH
C CALOLATE  STEADY~STATE INTIAL  CONDITIONS  AND  OONSTANTS
C
B = ( TSETO ™ ) , DIT
T = TSETO
K = KO x DEXP { E 7 (R »x (T+273.16) )
CA = ( -FO+ DSQRT(FO“Z“‘4'K‘V"FO'CA1))/(2!KIV)
=T (FO » RHO . @ a (TI = 1) =V « DR % K % Cren2 ) /
CU»A)
FC=Uw%A* (T =TC)/(RHOC . CPCw ( TC = TCI } |
QA:-(IS{FC/FO\AXJ/D.(IB(ALPI—A)
=¥
C
Xs(1) = CA
Xs(z2) = T
X5(3) = TC
XS(4) = B
XS(5) = Y
NODE = 5

Figura 9-15. Listado de una subrutina en FORTRAN para la smulacion dindmica de un tanque
de reaccion con agitacion continua. La rutina es independiente del méodo de integracion numérica.
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WTE (4 110)
110 rORMAT(//10X "TIME, S' SX T C',11%,"'M" ,9X,"FC, M3/5',

‘CA, KHOL/M3

WRTE ( 6 120 ) TIME T, H. FC CA

120 ) TIME, T, M, FC CA

WTE | 4.
120 FORMAT(10X,5G12.4)

INITIALIZATION COF INPUT VAR ABLES

FzFO+[F
TSET = TSETO + DTSET
RETURN

ENTRY  TO  CALCULATE  DERIVATIVE  FUNCTI ONS
ENTRY DERIV( NODE, TIME XS DXS NEVAL
STCRE STATE VARABLE INTO LOCAL VAR ABLES

~og-Q
LNTRTRTRT

CALCULATE ~ AUXILIARY  VARI ABLES

= KO w DEXP( = ERR, (T + 273,16 })
= DMAX1( 0.DO, DMINi(¢ 1.DO,
Y + KC . ( (TSET~TM)/DIT = B ) )

FC = FCMAX . ALPHA . . (=N,

EVALUATE DERVATIVE FUNCTIONS
Dxsc1) = F n(CAI-CA)/V-K.cnz
DX$(2) = Fa( T - T /V « DRC. o CAxx2 - UAICe(T-TC)
DX5(3) = UAXC . T-TC) FC. (TC -1/ \WC
DXS(4) = ( (T~ TM)/DTT =B ), TAT
DXS(5) = (M =Y )} / TAUL
RETURN

ENTRY TO OUTPUT SELECTED VARIABLES
ENTRY  QUTPUT

WTE (6, 120 TIME T, M FG CA
WITE (4 120 ) TIME, T, %, FC QA

RETURN

END

Figura 9-15. (Continuacion)

de integracion es donde las variables de edtado y las auxiliares tienen los vaores que
corresponden @ estado red del Sstema, ya que a las vaiadbles de estado se les asignan
vaores goroximados para la segunda evaluacion; ésta es también la razén por la cud se
debe llamar a DERIV antes que a OUTPUT d completar la corrida (en la subrutina INT)

para imprimir

las condiciones finaes.

En eda edtructura de programa es de notar que € programa principad y las subrutinas
de integracion se pueden utilizar con cuaquier subrutina de modelo. Todos los enun-
ciados que se especifican para @ modelo estdn adados en la subrutina MODEL. Al utili-
zar puntos de entrada mdltiples en la subruting, se pueden transferir los valores de los
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pardmetros y las variables de una seccion de la subrutina a otra Sin necesidad de utilizar
enunciados COMMON o0 argumentos adicionaes.

Para € gemplo dd tanque de reaccidn con agitacion continua se requiere un interva
lo de integracion de 2.5 segundos para cubrir la precision de cuatro digitos significativos
en los resultados de método de Euler. Este valor, comparado con los 0.25 segundos que
se requieren para @ método de Euler, significa que € nimero totd de evauaciones de la
funcion que se requiere para & método de Euler modificado es la quinta parte del que
s requiere paa € méodo de Euler smple

Método  Runge-Kutta-Simpson
Para la Runge-Kutta de cuarto orden se requieren cuatro evaluaciones de las funciones
derivadas por paso de integracion. El planteamiento de un programa donde se utiliza €

méodo Runge-KuttaSmpson es d dguiente

1. Inicializacién: sefijat =ty x = x(¢)paai=1,2,.. , n
2. Se evdlan las funciones derivadas.

ayPaai=1 2, ..n secdcula
kl,i - Atﬁ(xh woe sy Xy t) (9'77)

bPaai=1,2,...n secdcula

k2.i = Atﬁ(xl + l/Zk ILis =« Xn + l/Zk 1,ns t + l/ZAI‘) (9-78)
c)Parai=1,2,...n secdcula
ki = ALfn + Yok, oo L, X+ Vaka to+ YV2AN) (9-79)

dPaai=12,...n secdcula

kei = Atfi + ka0 X+ kg, 4+ An (9-80)
3. Se incrementan las varisbles de estado:
Parai= 1, 2,..:n, sea
1
Kilpae = 5+ g+ 2oy + 2k + k) (9-81)

seat =1+ At (9-82)

4.S t esmenor 0 igua a #y,,, e repite a partir del paso 2; de otra manera, se fina-
lizala corrida
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Se notara que d incremento find de las varisbles de estado. es un promedio de las
cuatro evauaciones de las funciones derivadas, una en ¢, dos en (¢ + 1/2 At) y una en
(¢t + At). En la figura 9-16 se lista una subrutina para @ método Runge-KuttaSimpson,
la cud se puede subdtituir por la subrutina para Euler modificada de la figura 9-13 sin
afectar € programa principd o la subrutina MODEL de las figuras 9-14 y 9-15. Esta mo-
dalidad es bastante (itil, ya que se ahorra considerable tiempo de reprogramacion y € es
fuerzo asociado para encontrar y corregir errores de  programacion.

En d Runge Kutta de cuarto orden se requiere d doble de evauaciones de derivadas
por paso de integracion, en comparacion con e de Euler modificado, y, en consecuencia,
para economizar tiempo de madquina debe ser posible hacer € intervalo de integracion Az
ago més del doble del que se necesita para € Euler modificado, a fin de lograr la misma
precision en los resultados. En € caso del tanque de reaccion con agitacion continua, para
e método de Runge-KuttaSimpson se requiere un intervalo de integracion de 25 segun
dos del cua resulta un ahorro de 80% en e totd de evauaciones de derivadas respecto
a la solucion mediante Euler modificado.

Resumen

Los edudiantes pueden utilizar los métodos numéricos que se presentaron en esta seccion
para esudiar los Sstemas de control de procesos sencillos. Cuando se simulan procesos
més complgos probablemente es conveniente utilizar subrutinas més elaboradas, de las
cudes se dispone generamente en la hiblioteca de software de la mayoria de las instda
ciones de cdmputo grandes, en la Siguiente seccion se describen dgunas de édtas.

9-6. LENGUAJES Y SUBRUTINAS ESPECIALES PARA SIMULACION

Se dispone de varios lengugies de smulacion y subrutines de integracion numérica de pro-
pésito generd, los cuales se pueden utilizar para Smular @ comportamiento dindmico de
los sistemas de control de proceso. Con estas subrutinas se subgtituyen las de Euler modi-
ficado y Runge-KuttaSimpson que se presentaron en la seccion precedente. Las principa
les ventgjas que se tienen con édas son las siguientes:

1. Ajuste automédtico del intervalo de integracion para cumplir con una tolerancia es-
pecifica del error por truncamiento.

2. Méodos numéricos més eficientes que € Runge-Kutta-Simpson de cuarto orden
que se presentd en la seccién precedente.

3. En dgunos casos se dispone de métodos para mangar eficientemente sistemas ri-
gidos de ecuaciones diferencides (ver la seccion 9-8 para una exposicion acerca
de la rigidez).

El disefio de estas subrutines de propdsito generd es similar d de las subritinas para Euler
modificado y Runge-Kutta-Simpson que se presentaron en la seccion anterior; en un pro-
grama principal se fijan los parametros de la corrida y las condiciones inicides y se llama



SUBROUTI NE INT( TO, %, TF, DI, DPRNT, N, XT, RK, F»

C
8 PURPOSE ~ TO INTEGRATE A SET OF ORDINARY DI FFERENTIAL EQUATI ONS
8 METHOD -~ RUNCE-KUTTA ORDER 4, SIMPSON' S RULE
C VAR ABLES | N ARGUMENT LIST
C
8 VARIABLE TYPE 1,0 DI MENSI ON DESCRI PTI ON
C TO Rx*8 70 - | NDEPENDENT VAR ABLE
C INPUT - INTIAL VALUE
C QUTPUT -~ FINAL VALUE
C X R*8 1,0 N VECTOR OF STATE VAR ABLES
C INPUT - INTIAL VALUES
C QUTPUT - FINAL VALUES
C TF Rx8 1 FINAL VALUE OF INDT. VAR ABLE
C DT Rxg8 1 | NTECRATI ON | NTERVAL
C DPRNT R« 1 PRI NTI NG | NTERVAL
C N 1 1 NUMBER OF DI FFTL. EQUATI ONS
C XT R*8 W N WORKING STATE VECTOR
C RK R*8 W N WORKI NG STEP VECTCR
C F Rx8 w N WORKI NG DERI VATIVE VECTOR
C
C SUBRQUTINES CALLED - DERIV = TO CALCULATE DERI VATIVE FUNCTI ONS
8 QUTPUT- TO PRINT | NTERMVEDI ATE RESULTS
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-2Z) .
DI MENSI ON X(1), XT(1), RKC1), FCD)
C
8 INITIALIZATION FOR STEP | NTECRATI ON
NSTEPS = ( TF -~ TO) » DT + 0.99
NPSTPS = DPRNT ~ DT + 0.5
KP =0
C
DO 90 I=1,NSTEPS
C
C FIRST DER VATIVE EVALUATI ON
C
CALL DERIV( N TQ X F, 1)
C
8 PRINT | NTERVEDI ATE RESULTS EVERY NPSTPS
KP = KP = |
IF ¢ KP.cT. 0 ) GOTO 10
KP = NPSTPS
CALL QUTPUT
10 CONTI NUE
c
C SECOND DERI VATIVE EVALUATI ON
C
T =TO +o05 » DT
DO 20 J =1.N
RK(J) = F(IJ) » DT
XT(J) = X(I + 0.5 x F(I) ¥ DT
20 CONTI NUE

CALL DERIVC N T, XT, F, 2 )

Figura 9-16. Listado de una subrutina en FORTRAN para la integracion Runge-K utta-Simpson
de ecuaciones diferenciales ordinarias.
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C
8 TH RD DERI VATI VE EVALUATI ON
DO 30 J = 1IN
RK(J) = RK(J) + 2. x F¢J) x DT
XT(J) = X)) + 0.5 » F<» = DT
30 CONTI NUE
CALL DERIV(N, T, XT, F 3)
c
c FOURTH DERI VATIVE EVALUATI ON
c
T=T0+ DT
DO 40 J = 1,N
RK(J) = RK(J) + 2. w» F(J) % DT
XT(I) = X(I) + F« ¢ DT
40 CONTI NUE
¢ CALL DERIV( N. T. XT, F, 4
(é HUNCE- KUTTA- S| MPSON | NTEGRATION  STEP
TO = TO + DT
DO 50 J = 1,N
RK(J) = RK(J) + F(J) » DT
X(J) = X + ( RK(D / 6. )
50 CONTI NUE
90 CONTI NUE
c
c PRINT FINAL VALUES
c
CALL DERIV(N. TO X, F, 0)
CALL QUTPUT
RETURN

END

Figura 9-16. (Continuacion)

a la subrutina de integracion, la cual a su vez llama a una subrutina de modelo para evar
luar las funciones derivadas. Generamente, € usuario debe ordenar una impresion inter-
media de los resuitados desde € programa principal -mediante retornos iterativos  desde
la rutina de integracion- o desde la subrutina de modelo.

En la tabla 9-1 se presenta una lista de las subrutinas de integracion numérica de las
que s dispone cominmente; para utilizarlos se debe consultar @ manua de usuaio de
cala paguete particular del que forman parte.

También s desarollaron varios lenguajes de simulacion de propésito generd para
Ssemas cuyos modelos se expresan con ecuaciones diferencides. Algunos de edtos pro-
zramas Se disefiaron para smular |a respuesta dindmica Oe procesos quimicos y sus sistemas
de control. Ademés de las ventgas que se enlistaron para las subrutinas de integracion,
con los lenguaes de smulacion se tienen las siguientes:

1. Un conjunto de subprogramas modulares para hacer & modelo de instrumentos
especificos y elementos de respuesta dindmica; por gemplo, interruptores, selec-
tores, tiempo muerto y retardos de primer orden.
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Tabla 9-1. Subruthas para resolver ecuaciones diferenciales ordinarias
Nombre Caracteristicas

DVERK® Ajuste automatico del intervalo de integracion
método Runge Kutta-Verner

LSODE® Ajuste automatico del intervalo de integracion,
Algoritmo implicito para sistemas  rigidos,
Se utliza el método de Gear

LSODI® Similar al LSODE, con capacidad adicional para manejar ecuaciones
algebraicas implicitas y, @ la vez, las ecuaciones diferenciales.

PDECOL® Igual al LSODE, pero para ecuaciones diferenciales parciales con dos
variables  independientes.

& [MSL, Inc., Edificio de la NBC 6° piso, 7500 Bellair Boulevard, Houston, Tex.
b Hindmarsh, Alan C. Mathematics and Stafistics Section, L-300 Lawrence Livermore Laboratories, Livermore, Calif.

2. Subprogramas para resolver de manera iterativa las ecuaciones agebraicas de
modelo.

3. Caracteristicas para facilitar € control de la corrida y para la impresion y grafica-
cién de los resultados de la smulacion.

En la tabla 9-2 aparece una lita de los lenguges de smulacion de que se dispone
cominmente. Como se puede apreciar en las caracteristicas, € DSS/2 se disefié para ma
ngar sstemas de ecuaciones diferencidles parcides, varios programas se orientan a pro-

cesos. En los manudes de estos programas aparecen las instrucciones especificas para
su utilizacion.

9-7. EJEMPLOS DE SIMULACION DE CONTROL

Normamente, d sSmular sistemas de control de proceso se encuentran varios elemen
tos dinamicos 0 modulos que son comunes a muchos sstemas, gemplos de estos médu-
los son los retardos de primer y segundo orden, e tiempo muerto, los controladores
proporcional-integralderivativo, compensadores dinamicos de adelanto/retardo, entre otros.
En esta seccion se presentardn varios gemplos de tales modelos y después se conjuntardn
para smular un circuito de control por retroalimentacion.

Ejemplo 9-1(a). Simulacion de los retardos de primer y segundo orden.
Retardo de primer orden:

Yis) K
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Tabla 9-2. Lenguajes de simulacién
Lenguaje Caracteristicas

Ccsmp? Precompilador FORTRAN
Médulos para bloques dindmicos y légicos
Capacidad interconstruida para graficacion

ACSL? Mismas que el CSMP
D§S/2¢ Se pueden resolver ecuaciones diferenciales parciales y ordinarios
DYNSYLY Orientado al proceso con mddulos de control y proceso

Operacién interactiva en tiempo real
Salida gréfica
Algoritmo de integracién implicito para sistemas rigidos

DYFLO2° Orientado al proceso con médulos de proceso y control

EPRI-MMS’ Orientado al proceso con médulos de planta de fuerza y control.

a“Continuous System Modeling Program,” IBM Corporation, Il 33 Westchester Avenue, White Plains,
N.Y.

b“Advanced Continuous Simulation Language,” Mitchell and Gauthier, Associates, 1337 Old Marlboro
Road, Concord, Mass.

¢“Distributed System Simulator-Version 2,” W.E. Schiesser, Lehigh University, Bethlehem, Pa.
9“DYNSYL: A General Purpose Dynamic Simulator for Chemical Processes,” Chemical Engineering
Division, Lawrence Livermore Laboratory, Livermore, Calif.

°“DYFLO2,” R.G.E. Franks, E. |. duPont de Nemours and Company, Wilmington, Del.

f “EPRI-Modular Modeling System,” Electric Power Research Institute, P.O. Box. 10412, Palo Alto,
Calif.

donde:

Y(s) es lasdida
X(9) es la entrada
K es la ganancia
7 €5 la constante de tiempo

Solucién. Para smular la funcion de transferencia, primero se despgian las fracciones.
75 Y(S) + Y(s) = KX(s5)

Se supone que las condiciones iniciales son cero y se utiliza € teorema de la diferencia
cion real de la transformada de Laplace, ecuacion (2-3), para escribir las ecuaciones en
ttrminos de las variables de tiempo:

dy(t)
dt

+y(n) = K x(©)
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Finalmente, se resuelve para la derivada més ata:

0 _ 1 -
= (K X(t) =y

La forma en que queda la ecuacion es la apropiada para incorporala a un programa de
smulacion. La varidble x(t) es la entrada ad retardo de primer orden.

Ejemplo 9-1(b). Retardo de segundo orden.

Ye) _ K
X(s) 1% + 2815 + ]

donde:

7 €S la constante de tiempo caracteristica
£ es la razon de amortiguamiento

Solucién. Se despdan las fracciones.
T252¥(s) + 281sY(s) + Y(s) = KX(s)
Se suponen condiciones inicides cero y se inviete d dominio del tiempo:

2dzy(t) M 3
T R + 2t o + v() = Kx(n)

Se resudve paa ladeivada més dta

VO T D
= [K.\(r) Hr=2— ~ 0

Ahora se debe transformar esta ecuacion en dos ecuaciones diferencides de primer or-
den, mediante € siguiente procedimiento;

Sea

Entonces

dva(t) t_/ iy d2v(n
dt - dt\ dr ] T ar
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De la combinacidn de estas tres Ultimas ecuaciones resultan las siguientes ecuaciones di-
ferencides de primer orden, las cudes ya s pueden introducir a un programa de sSmulecion:

b0

el yaAD)

|
L0 . S0 = 2ernld) = 5t0)

La variable x(t) es la variable de entrada, y,(f) es una variable intermedia, y y(¢) es la
salida del retardo de segundo orden.

Ejemplo 9-1(c). Dos retardos de segundo orden en serie.

Y(s) K

s
X(9 (15 + D15 + 1)
donde 71y 12 Son las constantes de tiempo.

Esta funcién de transferencia es equivalente ala de la parte (b), cuando la razén de
amortiguamiento £ es igud 0 mayor a uno. Las relaciones entre estos dos grupos de pad
metros son

T T
"TE-vee-1 “TErve- 1

Solucién.  Una forma conveniente para simular esta funcion de transferencia es divi-
dir el diagrama de blogues en dos bloques en serie, como se muestra en la figura 9-17.
Cada uno de los dos bloques es ahora un retardo de primer orden que se puede simular
como en la parte (a) del eiemplo 9-1(a).

X(s) K Y(s)

(r15+1)(7;8+1)

(a)

X(s) K Yi(s) 1 Y(s)

ro8+1

i)
@
+
-

(b)

Figura 9-17. Separacion de un retardo de segundo orden en dos retardos de primer orden en serie.
(a) Diagrama de bloques de la funcion de transferencia origina. (b) Diagrama de bloques equivalente.
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dy(9) _
dt

10)
dt

.
—[Kx(t) — yi(5)]
T

1
= T_Z[yl(t) - ¥(0]

En este sistema x(f) es la varigble de entrada, y;(f) es una variable intermedia, y y(t) es
la varidble de sdida La ganancia K se puede asignar a cudquiera de los dos bloques sin
dectar la respuesta de la variable de sdida y(t).

La programacion de las ecuaciones en € dominio del tiempo para los retardos de pri-
mer orden se ilustra en & gemplo 9-5.

Ejemplo 9-2. Simulacion del tiempo muerto, retardo de transportacion o tiempo de
retardo.

0, en & dominio del tiempo
¥ = x(t — 10)
donde t, es e tiempo muerto.

Solucién., Una manera de smular € tiempo muerto es amacenar la respuesta de en-
trada x(t) y reproducirla £, unidades de tiempo més tarde para generar la sdida y(#). Puesto
que la respuesta amacenada no se necesita después de que se reproduce, s6lo se necesi-
ta dmacenar los vaores de la respuesta durante & unidades de tiempo; las locdidades
de amacenamiento se deben refrescar constantemente con valores de entrada La forma
en que funciona e programa para Smular € tiempo muerto es la siguente.

Se supone que € vaor de la entrada se debe amacenar en cada intervalo de integra
cion At y, por lo tanto, € nimero de vaores que se deben dmacenar €s

o
At

Para dmacenar los valores se utiliza un areglo dimensiond Z con dimension k o mayor;
los pasos del programa son los siguientes.

Paso 1. Se inicidizan todas las k locdidades de Z con d vaor inicia de x, xo (genera-
mente cero) :

Parai=1,2,. ..,k sea Z; = xg
Paso 2. Seinicidizad indice i de la tabla de vaores:

Seai=1
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Paso 3. En cada paso de integracion

a) De latabla se toma el valor Z; como la salida, y se aimacena el valor de la entra-
da en esa localidad

Sea

i
N

y
7 =

t
X

b) Se incrementa € indice:
Semai=i+ 1

c) Cuando €l fndice excede a k, se regresa a uno para volver a utilizar las mismas
localidades de almacenamiento:

S i es mayor que k, seai = 1

Se observad que la segunda vez, y las poderiores, que e programa pasa por las locdida
des de almacenamiento, se toma el valor que se almacend ahi k pasos antes; puesto que
cada paso representa At unidades de tiempo, el valor que se utilizacomo salidaesel de
entrada kAt o t, unidades de tiempo antes. El proceso de almacenamiento y extraccion
se ilustra graficamente en la figura 9-18.

Laldgicadel programa de simulacion de tiempo muerto se complica algo cuando se
utiliza con una subrutina de integracion numérica para Euler modificado o Runge-K utta,
debido a que los enunciados de smulacion de tiempo mueto se deben gecutar junto con

—_———w
S
-— — o

F——————7%

N

F————— @

e —
—_———r

x(t)
y(t)

_———w
S

y(t)=x(t-ty)

1 5

| [

| |

!

| |

|

| |

|

|

| |

| |
t

2
{
|
|
|
|
|
|
{
t
!
|

e N —

|
t
|
i
|
|

|

]
0 —JAtL— ty t

Figura 9-18. Simulacion del tiempo muerto mediante el almacenamiento de valores muestra de
la funcion y la aplicacion de los mismos #; unidades de tiempo después. En este caso se utilizan
cinco localidades de almacenamiento (k = 5).
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la evaluacion de las funciones derivadas;, esta gecucion e rediza dos 0 cuatro veces por
paso de integracion; en cambio, la operacion de almacenamiento del programa de tiempo
muerto se debe efectuar Unicamente una vez por paso de integracion. Para diminar esta
dificultad es necesario que en la subrutina de integracion se ponga una bandera para indi-
ca d programa de tiempo muerto que se debe dmacenar € vaor de entrada; la bandera
de amacenamiento se debe poner Unicamente para la evauacion de la primera derivada,
ya que en e momento las varisbles de estado tienen € vaor mas exacto después del
paso de integracion precedente.

El procedimiento de simulacién de tiempo muerto que se describid en @ gemplo
precedente se utiliza en € eemplo 9-5 en la smulacién por computador de un circuito
de control por retroaimentacion.

Ejemplo 9-3. Smulacién de una unidad de compensacion dindmica de adelantolretardo.

@_Tls+]
X(s)_72s+1

donde 7,y r, son las constantes de tiempo del adelanto y del retardo, respectivamente.

Solucién. Se despgan las fracciones.

T8 Y(S) T Y(s) = TS5 X(5) + X(s)

Se invierte la transformada de Laplace y se suponen condiciones inicides cero:

dx
-rzdid(ttl + ¥y =7 % + x(f)

Como es evidente, en esta ecuacion se requiere la derivada de la variable de entrada
x(t) y, debido a que la diferenciacion numérica generdmente es una operacion muy im-
precisa, se debe evitar Sempre que sea poshble.

Ahora se regresa a la ecuacion en € dominio de Laplace y se agrupan los términos
en s después de dividir entre 7,:

l
S[Y(s) - :—;X(S)] = T—Z[X(S) - Y]

Se ddfine
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y se subgtituye:
1
§Y,(s) = —1X(s) = Y(s)]
T2
Se suponen condiciones inicides cero y se invierte

dy,(1) _

1
! - (x(1) = ¥yl

Y, apartir de la definicion de Yy(s), la variable de salida se expresa mediante
ORI TR

En d demplo 95 esta ecuacion de una unidad de adelanto retardo se programa en la
smulacion de un controlador  PID.

Ejemplo 9-4. Smulacion de un controlador industriad proporciona-integral-derivativo
(PID) .

E(s) = R(s) = Cls)

M(s) _]__ Tps + 1
EGs) K"<l * -r,s)(tx'rDs + 1)

donde:

K. eslaganancia del controlador

7; €S el tiempo de integracién

7p €s el tiempo de derivacion
E(s) es |la sefid de error
R(s) es la sefid del punto de control

a es e padmetro del filtro para ruido (generamente 0.05 a 0.10)
M(s) es la salida del controlador
C(s) es lavariable controlada

Esta funcion de transferencia se gusta a la mayoria de los controladores analdgicos “fue-
rade repisa’ (off-the-shelf) que se utilizan en la industria.

Solucion. En la figura 9-19a s muestra un diagrama de bloques del  controlador.
Como en e caso de los retardos de primer orden en serie [gemplo 9-(c)], es conveniente
separar las funciones de transferencia en dos bloques, como < ilustra en la figura 9-195b;
en la figura es evidente que la seccion de derivacion es una unidad de adelanto/retardo
donde la constante de tiempo de adelanto es € tiempo de derivacion, y € retardo es una
fraccion fija, «, del adelanto.
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Generamente s conddera indeseshle que existan dos acciones de derivacion sobre
la sefid de punto de control, porque ocasionan grandes golpes (kicks) derivativos so-
bre los cambios que hace & operador en e punto de control. Para evitar estos golpes se
ingda la unidad de derivacion sobre la varisble que se mide, antes de que se cdcule €
error, como se muestra en la figura 9- 19¢. En este diagrama de bloques también se ilustra
la utilizacion del esquema de retroalimentacion de resjuste para redizar la accion de inte-
gracion. Como se expuso en la seccion 6-5, cuando se utiliza la retrodimentacion de rea
juste es més facil imponer limites sobre la sdida del controlador. Las ecuaciones con que
% representa @ diagrama de blogues de la figura 9-19¢ son

Unidad derivativa (adelanto/retardo)

Cs) _ s + |
C(s) - aTps + | (A)

el | M
Ke(l4 ) (L) >

arps+l

(@)

E\(s)

s+l 1
arpeeT K (L+s)f—>
(b)
R(s) + /N Eul9) X N Ms)
N i
- +
Ci(s)
Y(S) 1 FB
s+l T+l o
arys+l (Reinicia retroalimentacion)
C(s)

(o)

Figura 9-19. Diagrama de blogues de un controlador proporciona-integraciona-derivativo ~(PID).
(a) Diagrama de blogues del controlador (PID) industrial. (b) Diagrama de bloques después de se-
parar € bloque derivativo y € bloque proporcional més integral. (c) Diagrama de bloques en
cua € bloque derivativo esti sobre la variable de proceso y la accidn integracional se redliza a
través de la retroalimentacion de reajusté.
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Cilculo de error

E\(s) = R(s) = Cy(s) (B)
Accion  proporcional

M(9) = K.E(s) + Y(9 ©

Retroalimentacién de reajuste

M(s) (D)

Y(s) =

s + 1

La ecuacion (A) es para una unidad de adelanto/retardo y se puede smular como se expli-
¢6 en d gemplo 9-3;

Ll = 1) - o)
ATy

1
¢, (t) = o) ;(‘(I)

Las ecuaciones (B) y (C) se pueden invertir de una manera directa

() = 1) = ()
m(n) = K.e(6) + y()

La ecuacion (D) es un retardo de primer orden con ganancia unitaria y se puede smular
de la forma que s expuso en @ gemplo 9-(a):

d 1
AL = Ztmo -y

En este modelo del controlador, r() es la sefid del punto de control (entrada), c(t) es la
sefid de la variable controlada (entrada), m(r) es la variable manipulada (sdida), ey(f)
es d eror y ¢;(n, ¢y y(t) son variables intermedias. Se notard que c,(?) y y(t) son

las dos varidbles de edado dd moddo.
La programacion de las ecuaciones para e controlador PID se ilustra en e siguiente

gemplo.

Ejemplo 9-5. Simulacién del circuito de control por retrodimentacion de la figura 9-20a
con las sguientes funciones de transferencia

Proceso

Ke™ ¢

G(Y) = (—Tls n 1)(1’2s T
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Controlador PID

_xl1+ BRY R 1 )
Gds) = K. 785/ \atps + 1
donde los simbolos tienen e mismo sgnificado que en los gemplos 9-(c), 92 y 9-4,
L(s) es una entrada de perturbacion.

Solucién. En la figura 9-20 se separan en componentes de primer orden los blogues
del circuito de control por retroalimentacién; también se movié € eemento derivativo del
controlador, de manera que no actie sobre la sefid del punto de control, y se utiliza la
retrodimentacion de reguste para la accion integraciond (ver egemplo 9-4).

El controlador PID se puede smular como en € egemplo 9-4; debido a que los nom-
bres de las variables son los mismos que en € gemplo, no se necesita repetir aqui las ecua
ciones en e dominio del tiempo. Las ecuaciones para € resto del circuito son las siguientes:

x(t) = L) + m()

S = l[K x(0) — xi(n]
T

dt
doty 1
j = oln® - x)
L(s)
R+ ~E(s) Mis) A X(s) C(s)
—»9—»@@) G(s)
+
(@
L(s)
+ Mo+ AN X [ 1RO X[ @
T8+l el €
by
YGs) N FB
- rIs*'l
1Ds+l
arDs‘rl

®

Figura 9-20. Diagrama de blogues de un circuito de control por retrodimentacion. (g) Diagrama
de blogues dd circuito de control por retrodimentacion. (b) Diagrama de bloques modificado para
procesos proporciond-integral-derivetivo (PID) y de segundo orden.
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El tiempo muerto se Smula mediante @ amacenamiento de los vaores de x,(f) y su re-
produccion ¢, unidades de tiempo més tarde, como se explicd en d gemplo 9-2, ya que

o) = Xt ~ o)

Edtas ecuaciones, junto con las dd controlador que se dan en € gemplo 9-4, condituyen
ed moddo de circuito de control por retrodimentacion. En la figura 921 e liga una
subrutina FORTRAN para hacer d modelo dd circuito; esta subrutina se denomina MO-
DEL y s utiliza con @ programa principd de la figura 9-14 y las subrutines de integra:
cion numérica de las figuras 9-13 6 9-16. Se observara que e utiliza d argumento IEVAL
en la smulacion de tiempo muerto; dicho argumento e fija en la subrutina de integracion
con d nimero de secuencia de cada evaluacion de derivada, durante cada paso de inte-

SUBROUTINE MODEL( NODE, TIME. XS, DX, DTIME )

C
[+ PURPOSE = TO ACCEPT INPUT DATA, CALCULATE THE DERIVATIVES
c (ENTRY DERIV), AND PRINT THE RESULTS (ENTRY OUTPUT)
[« FOR A PID FEEDBACK LOOP WITH A SECOND-ORDER PLUS
¢ DEAD TIME PLANT.
c
C NOTES: 1. SECOND TIME CONSTANT CAN BE SET TO ZERO.
C
C 2. DERIVATIVE TIME can Be seT To ZERO.
C
C 3. IF INTEGRAL TIME IS SeT To ZERO, A PURE INTECRAL
¢ CONTROLLER WITH GAIN KC RESULTS.
[+
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-2)
REAL*8 M, K KC, L
c DIMENSION Xsc¢1), DX(1), Z(104)
DATA IDIST /D' /
C
[ ACCEPT ~ PROCESS ~ PARAMETERS
C

WRITE(6 . 200 }
200 FQRMAT(' ENTER K, TAU!, TAUZ, AND TQ., TAU! DEFAULTS TO 1,0')
REAL( 5 v ) K, TAU1, TAUZ2, T O
IF t TAUl LE, 0 ) TAU, = 1,
WRITEC( 6, 210 ) K, TAU,, TAU2, TO
WRITE( 4. 210 } K. TAU,. TAU2, TO
210 FORMAT(/10X, 'PROCESS GAIN =',1PG%.1,5X, TIME CONSTANTS',2G12.5/
F /38X, 'DEAD TIME',5X,G12.5 )

c ACCEPT CONTROLLER PARAMETERS

WRITE(6. 220 )
220 FORMAT(' ENTER KC. TAUI, AND TAUD. INTEGRAL CONTR. IF TAUI=0')
READ( 5. *)kc, TAUI, TAuD
ALPHA = N 1n
WRITE( 6, 230 ) KC. TAUI, TAUD. ALPHA
WRITE( 4. 230 }KC, TAUI, TAUD. ALPHA
230 FORMAT(/10X, 'CONTROLLER GAIN =",1PG12.5/
F /10X, "INTEGRAL TIME  =',G12.5/
0 /10X, 'DERIVATIVE T IME =',612.5,2X,  (ALPHA ='.G12.5,")")

ACCEPT TYPE OF INPUT. SET POINT OR DISTURBANCE

zlniel

WRITE( 6. 240 )
240 FORMAT(' SET POINT (SP) OR DISTURBANCE (D) CHANCE?' )
READ ( 5 250 ] INP
250 FORMAT(A1)
IF ( INP ,NE. IDIST ) GOTO 10
R =0
L = 1.
WRITEC 6 .
WRITEC 4 .

)

260
260 )

Figura 9-21. Lisado de la subrutina FORTRAN para smular dinmicamente € circuito de control
por retrodimentacion de lafigura 9-20b.
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= Talnl

oo

260
10

270
20

30

40

onr

280 FORMAT(/10X,4X,"TIME',11%,'C’, 11X, "M’ 7%, "INPUT', 10X, 'X2",
F 7X, 'DERIV'/)

nnn

[eleXe]

[eXelgl

50

80

[a N ek

70

FORMAT(/12X, 'RESPONSE TO DI STURBANCE STEP')
Qoo 20

L=0
R=1,
WRITE( 6

. 270 )
FORMAT (/12X, 'RESPONSE TO SET PA NT STEP )
QONTI NUE

INITIALIZE DEAD-TIME VECTQR 2z AND INDEX ITQ

KTO = TO / + 0.5
LT K6

|F { KTO,¢
DO 30 I=1,KTO
z2(1) = 0
ITO ="
SET INTIAL CONDITIONS TO ZERO (DEVIATION VAR ABLES).
I
40 I=1,NODE
XS(I) = 0.
DX2 =
D2 =

0.
0.
PRINT "EADER FOR RESPONSE TABLE

WRITE( 6. 280 )
WRITE( 4. 280 1

RETURN

EVALUATI ON CF DER VATI VE FUNCTI ONS.
ENTRY DERIV( NODE, TIME, XS, DX

Xl = XSt
X2 = XS(2)
c2 = X5(3)

Y = XS4
IF ( TAZ ,LE, 0. ) X2 = X

DEAD TIME SI MULATION STCRE ONLY ON FI RST EVALUATI ON

c_ =X2
IF { TO.LE 0. ) QOro 50
c = Z(ITO)
IF ( IEVAL . NE ) COTO 50
Z(ITO)Y = X2
1 TO = 1TO +
IF (170 .GT, KTO ) ITO = |
1 NUE
DERI VATI VE ACTI ON oN MEASUREMENT CNLY.
d = C
IF ( TAUDD L. 0. ) QOTO 60
€l = cz+C/APHA
D2 = (¢ =l ¢ APHA » TAWD
CONTI NUE
PROPCORTI CNAL- | NTEGRAL BY RESET FEEDBACK OR PURE | NTEGRAL.
E =R-C
B =R=+Cl
IF ¢ TAUL . LE 0. ) GOTO 70
M =KCxH +Y
DY = (M =Y )/ TAL
Qoro 80
M =Y
DY = KC « E
CONTI NUE
FI RST- CRDER LAGS.
X

M+ L
DX (KX - %1/ TAY,
IF{TAR .Gl. 0. ) DX2 =1(X%

Figura 9-21. (Continuacién)

= KTO / ( (XTO + ¢9) / 100 )

- X2 )/ TAU. 2

599
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C
C SET VECTCR CF DERIVATIVES. INCLUDING | AE. ISE, ITAE 8 ITSE
c
DX(1) = DXt
DX(2) = DX2
DX (3) = D22
¢ DX(4) = DY
DX(5) = DABS¢ E )
DX(6) = Ew2
DX(7) = TIME » DABS( E )
DX(8) = TIME « Evx2
C
c RETURN
8 PRINT ENTR ES ON RESPONE TABLE.
ENTRY QUTPUT
WRITE( 6. 350 ) TIME C M X X2, C!
WRITE¢ 4, 350 ) TIME, ¢, M X X2, CI
C350 FORMAT (10X, 1P6G12.4)
g PRINT ERRCR I NTEGRALS. | AE. ISE, ITAE AND I TSE

IF ( ievaL .NE. 0 ) GOro 99
WRITE( 6. 120 ) ( XS<I»,I=5,8 )
WRITE( 4. 120 ) ( XS(I»,I=5,8 )
120 FORMAT(/10X, 'ERROR INTEGRALS - |AE = 2
c F 28X, 'ITAE =',612.5,4X,"ITSE =' ,G12.5)

99 RETURN
END

5,4%, ' ISE =',G12.5/

Figura 9-21. (Continuacion)

gracién. En los enunciados de smulacion del tiempo muerto, € valor de IEVAL se utiliza
de manera que los vaores se dmacenen Unicamente durante la primera evaluacion de
la derivada (IEVAL = 1) de cada paso de integracion. Para que € modelo del tiempo
muerto funcione de forma apropiada, € intervalo de integracion, DTIME (At), debe ser
un submditiplo entero del tiempo muerto, TO(#); ademés, en la subrutina (como la que
s lista en la figura 9-2 1) ¢ tiempo muerto se limita @ un méximo de 100 veces € interva-
lo de integracion.

Con la subrutina de la figura 9-21 se puede lograr que la segunda condante de tiem-
po, TAU2 (7,), y € tiempo de derivacion, TD (rp), se hagan igudes a cero. El parame-
tro de derivacion del filtro de ruido, ALPHA (a), s hace igud a 0.10; ¢ retardo de la
unided derivativa, arp, generdmente es la condante de tiempo més pequefia del mode
lo; a causa de esto es importante que € intervalo de integracion, DTIME (At), sea menor
que ar,, ya que Oe otra manera la integracion numérica seria inestable.

La subrutina de la figura 9-21 es muy til para verificar los resultados de lugar
de raiz y € andlisis de respuesta en frecuencia (capitulo 7), y para probar la respuesta del
circuito a varias combinaciones de pardmetros de circuito y férmulas de guste (capitulo
6). Se pueden simular las respuestas a entradas del punto de control y de perturbaciones;
en esa subrutina particular sélo e condderan cambios de escaldn  unitario.

La respuesta a la entrada de una perturbacion se muestra en la figura 9-22; d guste
es para una perturbacion IAE minima (tabla 6-3).

Para facilitar & guste del controlador, con la subrutina de la figura 9-21 se caculan
e imprimen los cuatro errores de integracion que se definieron en e cepitulo 6: IAE, ICE,
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0.300
r
0.200—

0.100

Salida de la planta

0.000

1.00—

0.00

Salida del controlador

-1.00 1 [P | )
0.00 1.00 2.00 3.00 4.00 5.00

Tiempo, seg

Figura 9-22. Respuestadd circuito de control Por retrodimentacion de lafigura9-20b aun cam-
bio escadn unitario en la perturbacion. Proceso: K= 1, 7, =1 s8g, 7, = 050 sy, 1, = 0.25
seg. Controlador: K, = 2.82, 7, = 0.822 seg, 7p = 0.261 seg.

IAET e ICET. Para eda estructura se requiere la adicién de cuatro variables de estado -una
por cada error de integracion- a las cuaro variables de estado con que se smula d circuito.

En este demplo s ilustré la smulacion de los moddos dinamicos que se describie-
ron en los gemplos precedentes; dichos modelos son (tiles en la smulacion de sensores,
controladores y vavules de control que = asocian generamente con @ moddo dinamico
del propio proceso.

9-8. RIGIDEZ

Como s Vvio en la seccion 95, s dice que un Sstema de ecuaciones diferencides es rigi-
do s la razdén de su egenvaor mayor respecto d menor es grande. En € capitulo 2, los
ggenvaores de un ssema dindmico e definen como las raices de la ecuacion caracteris:
tica de la funcion de trandferencia dd sitema. Mientras mas grande es la rigidez de un
modelo, mayor es la cantidad de pasos de integracidn y, en consecuencia, @ tiempo de
computadora que e requiere para Smular € sistema en una computadora digita. En edta
seccion se estudiaran las fuentes de rigidez que se pueden diminar cuando se hace é mo-
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delo de un sstema. También se abordaran brevemente agunos de los métodos de integra-
cion numérica que e han disefiado para mangar eficientemente los Sistemas rigidos de
ecuaciones  diferencides.

Fuentes de rigidez en un modelo

De un modelo que consta de n ecuaciones diferencides ordinarias de primer orden, se
dice que es de orden n, debido a que, en ausencia de los eementos de tiempo muerto,
las ecuaciones linealizadas se pueden reducir a una sola funcion de transferencia to-
tal, cuyo denominador es un polinomio de grado n en la variable s de la transformada
de Laplace. De agui se tiene que la ecuacion caracteristica de ta sistema tiene n raices,
las cuales son los n eigenvalores del sistema y, por lo tanto, por cada ecuacion diferencial
ordinaria de primer orden que se escribe para @ modelo del sistema, se afiade un eigenva-
lor a la respuesta del modelo.

Debido a la interaccién entre las ecuaciones diferencides que congtituyen € modelo
de un sistema, en principio la respuesta de cada variable de estado se puede afectar con
cada eigenvaor de las ecuaciones del modelo. La respuesta del sistema linedizado se puede
representar  mediante la  siguiente  ecuacion:

x() = be + b + .+ pe + (términos de entrada) (9-83)
donde:

x(t) eslarespuesta de la variable de estado i

by, by,. . ., b, son los coeficientes que dependen del sistema y de su funcién de for-
zamiento de entrada

ry, r,. . ., I, SON los eigenvalores del sistema, 1/tiempo

y los “términos de entrada’ dependen de la funcion de forzamiento de entrada especifica
que s alica d sistema

Notaw La ecuacion (9-83) se puede obtener mediante la transformacion de Laplace
de las ecuaciones linedizadas del sistema, la eiminacion agebraica de todas las varia
bles de estado, excepto Xi(s), y la inversion mediante expansion de fracciones parciales,
como se estudio en e capitulo 2.

S d sstema es edtable, las partes redes de todos los eigenvalores son negativas (ver
seccion 6-2), lo cuad sgnifica que, con € tiempo, cada término de la ecuacion (9-83) tiende
exponencidmente a cero. Cuando més grande es la magnitud de la partte red negativa
del eigenvaor, tanto més rapido decae a cero € término correspondiente de la ecuacion
(9-83); en cambio, & término con e egenvaor cuya pate red es la mas pequefia (en
magnitud) es € que tiene € tiempo més largo para tender a cero y, en consecuencia, éste
es e egenvalor “dominante’ con € que se controla € tiempo ad cua € modelo acanza
e estado estacionario. Como se vera en breve, en las formulas de integracion explicitas,
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con e eigenvdor més grande se impone un limite de estabilidad superior para € intervao
de integracion; de agui que € nimero de pasos de integracion (cdculos) necesarios para
resolver las ecuaciones diferenciales se incremente con la razén del eigenvalor mayor a menor.

En un dstema rigido de ecuaciones diferencides, la magnitud de agunos de los eigen-
vaores es mucho mayor que la del dominante; sin embargo, se observa que los términos
de la ecuacion (9-83) correspondientes a esos eigenvaores grandes deben tender necesa
riamente a cero mucho mas rdpidamente que el eigenvalor dominante y, por lo tanto, su
efecto dindmico sobre la respuesta totd es de corta duracion; de hecho, su duracion es
una fraccion muy pequefia de la durecion de la respuesta, y generdmente se puede des
preciar. Con efo s sugiere que la rigidez de un moddo e reduce s se diminan de las
ecuaciones de modelo los eigenvaores que en magnitud son mucho mayores que € eigen
valor dominante.

Una suposicion mediante la cud se pueden diminar los eigenvalores del sistema de
ecuaciones de un moddo es la suposicion de estado cuad-estacionario, la cud conss
te en despreciar € término de acumulacion de una ecuacion de badance, de manera que
ésta & convieta en una ecuacion agebraica dd modelo, en lugar de una de las ecuacio-
nes diferencides de primer orden, con lo cua se reduce € orden del sistema en uno; por
lo tanto, se elimina uno de los eigenvalores. Sea x; la variable de edtado que se asocia
con la ecuacion diferencial que se eimina, entonces la suposicion de estado cuasiestacio-
nario coniste en la sguiente aproximacion de la ecuacion del modelo.

dx
El - fj(xl, X o X ) =0 (9-84)

donde:

f; s la funcion derivada
Xi, X5+ .+ X, 0N las variables de edtado

Se notard que la aproximacion que se indica en la ecuacion (9-84) no afecta a la solu-
cion de estado estacionario de las ecueaciones del modelo, sino que Unicamente se desprecia
el efecto trangitorio. También se observa que la variable x; deja de ser una variable
de edado y s conviete en una variable auxiliar ded modelo. La Stuacion ided es aquella
donde la vaiable x; se puede cacular explicitamente a partir de la ecuacion (9-84); sin
embargo, aun cuando la ecuacion (9-84) se deba resolver iterdtivamente para x;, s ob
tiene una ventgja computaciond s con la reduccion en la rigidez del sstema se logra un
incremento significativo en e intervalo de integracion. La razén de lo anterior es que,
a pesar de que en d méodo de solucion iterativa se requieren unas cuantas evaluaciones
de la ecuacion (9-84) en cada paso de integracion, en € sistema rigido e requiere la eva
luacion de todas las ecuaciones dél modelo, tantas veces como pasos e requieren en €
modelo  rigido.

Ahora que s sabe que es poshle reducir la rigidez mediante la aplicacion de la suposi-
cion de estado cuasestacionario a dgunas de las ecuaciones diferencides deél modelo, se
tiene € problema de reconocer las ecuaciones con que se introducen los eigenvalores grandes
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que ocasionan la rigidez. La solucion de este problema es parte del arte de la smulacion;
pero antes de proceder a la explicacion se debe enfatizar e hecho de que no sempre
es poshle adar las ecuaciones con que se produce la rigidez.

En la préactica se encuentra que muchas de las ecuaciones diferencides de primer
orden que congtituyen e modelo actlan como retardos de primer orden; es decir, la varia
ble de estado que aparece en @ término derivativo retarda a las demas variables del mode-
lo. S éste es @ caso, exidtird un eigenvalor que se asocia con la ecuacion diferencid bgjo
consideracion, cuya magnitud es del orden del reciproco de la condante de tiempo de
retardo; una manera sencilla para estimar tal eigenvalor es derivar parciamente la fun-
Cion derivada respecto de la variable de estado en @ término derivativo. Respecto a la
ecuacion (9-84), d egenvalor se estima mediante

rj= ffi (9-85)

6xj

donde r; es e eigenvalor que se asocia con la ecuacion en cuestion. El problema de esta
estimacion es que puede ser lgjana cuando e acoplamiento entre las ecuaciones del mode-
lo es dto, como en d caso de las ecuaciones de balance de un equipo de flujo a contraco-
rriente, por eemplo, las columnas de destilacion (ver seccion 9-2).

Los sguientes son agunos eemplos de ecuaciones con las que se pueden introducir
eigenvaores grandes en la solucion de las ecuaciones del modelo; se ohserva que en cada
ca0 % sogpecha que € efecto dindmico considerado es mucho mas rdpido que los eigen-
valores dominantes del Sistema

1. El retardo de vavula o de transmisor cuya constante de tiempo es de unos cuantos
segundos cuando las ofras constantes de tiempo son del orden de minutos u horas.

2. La acumulacion en la fase de vapor cuando la acumulacion en la fase liquida tam-
hién se considera. La masa de la fase de vapor generdmente es mucho mas pequefia
que la masa en la fase liquida

3. La aceleracion de un fluido en un conducto corto, en relacion con la acumulacion
de fluido en los tanques. Esto es andlogo a efecto de la aceleracion sobre un auto
subcompacto cuando choca contra un camion de 18 ruedas completamente carga
do: se puede suponer que € subcompacto acanza instantaneamente la velocidad
del camion en & momento del impacto.

Con d dguiente gemplo se ilustra e efecto de la suposicion de estado cuasiestacio-
nario Sobre la respuesta dindmica de un Sistema.

Ejemplo 9-6. Smulacion del drenado de un tanque mediante gravedad, a través de un
tubo de descarga vertical.

Se tiene un tanque cilindrico (ver figura 9-23) de didmetro D, y dtura H, € cud ini-
cidmente esta lleno de agua y se descarga a través de un tubo verticd de longitud L y
diametro D,. Tanto € tanque como € tubo de descarga estdn abiertos a la amosfera
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_

Figura 923, Esquema de un tanque con drenge por gravedad.

y la friccién de la caida en d tubo, incluyendo pérdidas por contraccidon y expansion, se
expresa mediante

pv?
Apy = k& (A)

donde:

ke €s un coeficiente de fricdion = LZL + ko + k,

P
Ap; es la caida de presion por friccion, N/m?
p 6 la denddad dd agua, kg/m3
v es la vdocidad promedio en d tubo, m/s
J es d factor de friccién de Fanning y se supone congtante
k. es d codficiente de pédida por contraccion
k., es d codicente de pédida por expansén (= 1.0)

Se debe determinar € tiempo que toma vecdiar d tangue.

Solucién. Dd bdance de masa drededor del tenque resulta la Sguiente ecuacion:

wD} d{ D} » o
rRldii Cleradl 1 ecuacion, 2 incognites (v, y) (B)

0-p
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donde:

D, esd didmetro dd tubo, m
D, es d didmetro dd tanque, m
y es d nivel en d tanque, m
Puesto que la densdad es congtante, la ecuacion (B) s smplifica a
dy D, ?
i) ©

La sguiente ecuacion se obtiene dd bdance de fuerzas en d tubo:

suma de fuerzas = 4 (momento)
nD} wD; w7 _d wD}
P mp) tes L A= e Ly (D)

2 ecuaciones, 3 incognitas (p)

donde:

P s la preson en d fondo dd tanque, N/m?
Pa €S lapreson atmosférica, N/m?

g es la adeadon de la gravedad, 98 m/s?
L es la longitud dd tubo, m

La preson en d fondo dd tanque se rdaciona con d nivel dd tanque en cudquier
ingante, mediante la formula

P =Pa+ P8 3 ecuaciones, 3 incognites (E)

Ahora se subgtituyen las ecuaciones (A) y (E) en (D), para obtener

4 _g L
- ——L<y + L 2g‘ (F)

Las ecuaciones (C) y (F) son sUficientes para determinar la respuesta dinamica del nivel

dd agua en d tanque y la velocidad en d tubo. Las condiciones inicides son tanque lleno
y veocidad cero en € tubo:



RIGIDEZ 607

Se resuelven las ecuaciones (C) y (F) para determinar € tiempo # que se requiere
para vaciar € tanque

ey = 0

Un poshle problema es que & sisema de ecuaciones (C) y (F) sea rigido, lo cud
ocurriria s € tiempo requerido para que € liquido en € tubo se acdere hasta un vaor
de equilibrio, a un cierto nivel en € tanque fuera significativamente menor que € tiempo
necesario para vaciar dede e nivel.

S d término de aceleracion en e miembro derecho de la ecuacion (D) es desprecia
ble, entonces

k L dv

+L-Lv===—=0 G
Y 2gv g dr ©
v= V2 + Lk (H)

Por tanto, § € sistema de ecuaciones (C) y (F) resulta ser severamente rigido, la ecuacion
(F) s puede subdituir por.su aproximacion, ecuacion (H). Fisicamente, esto equivde a
despreciar la acderacion del fluido en € tubo en la ecuacion de baance de fuerzas, ecua
cion (D); esto es la suposicion de estado cuasiestacionario.

Los pardmetros son los siguientes.

Altura del tanque: H =0.762 m (30 pulg)

Didmetro del tanque: D, = 0.1397 m (5.5 pulg)
Diametro del  tubo: D, = 6.83 x 107> m(0.269 pulg)
Longitud del tubo: L = 0.4572 m (18 pulg)
Acderacion de la gravedad: g = 9.8 m/s® (32.2 pies/s?)
Codficiente de friccion: ke = 42 (sn dimensones)
Densidad del agua p = 1000 kg/m? (62.3 Ib/pies?)

En la figura 9-24 s muestra un lisado de la subrutina MODEL en FORTRAN para
reolver este problema Con esta subrutina se simulan los dos modelos del tanque simul-
taneamente, con la findidad de comparar las respuestas dinamicas. Las primeras dos va
riables de estado corresponden a 'y y v de las ecuaciones (C) y (F); mientras que la tercera
corresponde a nivel y (YP) de la ecuacion (C) cuando se utiliza la ecuacion (H) para calcular
la velocided v (VI').

La subrutina de la figura 9-24 se combina con la subrutina Runge-Kutta-Simpson
de la figura 9-16 y d programa principd de la figura 9-24 para producir las respuestas
que s tabulan en la figura 9-25. Se tabulan los resultados de dos corridas, en la primera
% presenta en detdle la respuesta durante los primeros 0.5 segundos de operacion y se
observa cdmo la velocidad v que se cacula mediante @ modelo exacto se inicia en cero,
se acdera hasta la velocidad de estado cuasiestacionaria VP y entonces la retarda; en esto
edriba la diferencia entre los dos modelos. En la segunda corrida se observa como, a
la larga, de los dos modelos se obtienen esencidmente los mismos tiempos de vaciado



SUBRQUTI NE MODEL¢ NODE, TIME XS, DXS, DTIME )

c
c CRAVITY DRAINAGE TANK SI MULATI ON
c
c TH'S SUBROUTINE SI MILATES AN EXACT MXDEL THAT |NCLUDES THE
c INERTTA OF THE LIQUD IN THE DI SCHARGE PIPE. AND A
c QUASI - STEADY- STATE MCDEL THAT NEGLECTS THE | NERTIA
c
c VAR ABLES N INPUT DATA
c
c DP DIAMETER OF PIPE, M
c DT DI AVMETER OF TANK M
c L LENGTH OF PI PE,
c KF DI SCHARGE CTIO\I CCEFFICIENT IN VELOOTY HEADS
c YO I NITIAL HEIGHT OF LIQUD IN TANK, M
c
IMPLICT REAL*8 (A-H,0-2)
REAL*8 L. KF
REAL*4 XY
COMMON/ PLOTD ~» MP, XY(205,3)
DIMENSION Xs(1), DXSC1)
c
DATAG » 9.8 /, VO /0. /
c
c ACCEPT | NPUT DATA
c

MW =0
WRITE(6,210)
210 FORMAT(' ENTER DP, DI, L, KF, YO)
READ ¢ 5, =) DP. DT, L, KF YO
WRITE (¢ 6, 100 ) pp, D, , KF
WITE ¢ 4, 100 » DP, DT
100 FORMAT(//10X,'GRAVITY DRAII\IAGE TANK SIMULATION'/

/ 10%,'PIPE DIAMETER =',1PG12.5,' M,
2 5X . 'TANK DI AVETER ="’ ,G12.5, "M
3 / OX '"PIPE LENCTH =" (312 5,' M,
c 4 5%, 'PIPE FRI CTI ON = [G12.5)
8 CALCULATE CONSTANTS ap SET INTIAL COND TI ONS
d =(DP /DT ) xx 2
C2=KF/ (2. xG)
C
Xs(1) = YO
Xs¢2> = VO
Xs(3) = YO
NODE = 3
C
E PRINT HEADER FOR ouTPUT TABLE

WRITE ¢ 6, 110)
WRITE ( 4. 10)

110 FORMAT (//10X,'TIME, S’,8X,'Y, M',7X,'V, M/S',7X,'YP, M,
! 6X,'VP, M/S'/)

120 FORMAT(10X,5G12.5)

RETURN
ENTRY TO CALCULATE DERI VATIVE FUNCTI ONS
ENTRY DERIVC NODE, TIME XS, DXS, NEVAL )
STORE staTE VARIABLE INTO LOCAL VAR ABLES

TOO OO0 O

Figura 9-24. Listado de la subrutina en FORTRAN con la que se simula € tanque con drengje
por gravedad.
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Xs(1)
XS(2)

XS(3)
CALCULATE DERIVATIVES FOR EXACT (STIFF)> MODEL

DXS(1) -d xV
DXS(2) (G /L)yw (Y+L-C2x%xVxx 2)

CALCULATE DER VATIVE FOR QUASI- STEADY- STATE MIDEL

<<=

leXsXe]

[eNeNe]

VP = DSQRT( ( YP + L ) ~ C2 )
DXs(3) = -d x VWP

RETURN
ENTRY TO QUTPUT SELECTED VARI ABLES
ENTRY QUTPUT

WITE ¢ 6. 120 » TIME Y, V, YP, VP
WITE ¢ 4, 120 ) TIMg Y, V, YP, WP

MP = I\/P + 1
XY (MP, = TIME
XYMp,2)n =Y
XY( MP. ) =V

RETURN

[eNeNe]

END

Figura 9-24. (Continuacién)

y nivdles, aqui la diferencia consiste en que con € modelo exacto, que es ago rigido,
s requiere un intervao de integracion (DTIME) mucho m4s pequefio que con @ modelo
de estado cuasiestacionario. En las condiciones inicides, los eigenvalores para € modelo exacto
% cdculan mediante la linealizacién de las ecuaciones (C) y (F); éstos son, respectiva
mente, -0.0023 y -21.9 seg~!, y representan un grado de rigidez cercano a 10,000.
En e gemplo precedente e ilustra que mediante la suposicion de estado cuasiesta-
cionario se obtienen esenciamente los mismos resultados dindmicos que con € modelo
origind; la ventgja de este hecho es que, tanto mayor es € grado de rigidez del sistema,
cuanto menor es e eror que ocasona la suposicion de estado cuasiestacionario.

Integracion numérica de los sistemas rigidos

Se dice que los tres métodos de integracion numérica que se consideraron en la seccion
95, Euler, Euler modificado y Runge-Kutta-Simpson, son métodos explicitos; esto se
debe a que las variables de estado se cdculan de manera explicita en cada paso de integra
cion, con base en los vaores que resultan en el paso precedente. En esa misma seccion
S menciond que, para un paso de integracion bastante grande, la solucién numérica se
puede hacer inestable aun cuando la respuesta de las ecuaciones dd modelo es dindmica-



RUN PARAMETERS. TO= .0 TMAX= .500 DTIME= 1.5625D-02

GRAVITY DRAINAGE TANK SIMULATION

PIPE DIAMETER = 6.8300D-03 M TANK DIAMETER = .13790 M
PIPE LENGTH = ,45720 M PIPE FRICTION = 4.2000
TIME, S Y, M v, M/S YP, M VP. M/S

.0 .76200 .0 . 76200 2.3853
.62500D-01 .76188 1.4182 .76163 2.3849
. 12500 . 76126 2.0954 76127 2.3846

. 76090 2.3842
C B0 18R . 7609 1 2.3076 2.3646 . 76054 2.3839
.31250 .76054 2.3790 .76017 2.3835
. 37500 76018 2.3825 . 75981 2.3831

75944 2.3828
LB 50 . 75945y bk X< : 75908 2.3824

RUN PARAMETERS, TO= .0 TMAX= 165. DTIME=1.56250-02

GRAVITY DRAINAGE TANK SIMULATION

PIPE DIAMETER = 6.8300D-03 M TANK DIAMETER = , 13790 M

PIPE LENCTH = ,45720 M PIPE FRICTION = 4.2000

TIME, S Y, M v, M/S YP. M QP, M/S
.0 . 76200 .0 . 76200 2.3853
5.0000 . 73328 2.3573 . 73292 2.3567
10.000 70454 2.3287 .70419 2.3280
15.000 .67616 2.3001 .67581 2.2994
20.000 64812 2.2714 .64778 2.2708
25.000 1 62044 2.2428 62010 2.2422
30.000 LEG210 2.2142 .59278 2.2136
35.000 56612 2.1856 .56580 2.1850
40.000 \52049 2.1570 .53918 2.1563
45.000 51321 2. 1283 51291 2.12717
50.000 . 48728 2.0997 . 48699 2.0991
55.000 L46170 2.071 | 46141 2.0705
60.000 L 43647 2.0425 L42819 2.0419
65.000 41160 2.0139 L41133 2.0132
70.000 38707 1.9852 .38681 1,9846
75.000 1 36290 1.9566 36264 1.9560
80.000 .33907 1.9280 : 33883 .9274
85.000 .31560 1.8994 ,31536 1.8988
90.000 .29248 1.8708 .29225 1.8701
95.000 12697 1 1.8421 . 26949 1.8418
100.00 . 24729 1.813% .24707 1.8129
105.00 22522 1.7849 . 22501 1.7843
110.00 . 20351 1,7563 . 20330 1.7557
115.00 . 1821, 1.7277 18195 1.7270
120.00 16112 1.6990 16094 1.6984
125.00 . 14046 1.6704 14028 1.6698
130.00 12015 1.6418 11998 1.6412
135.00 ;10019 1.6132 ;10002 1.6126
140.00 .80575D-01 1.5846 .80419D-01 1.5839
145.00 .61315D-01 1.5560 .61166D-01 1.5553
150.00 .42406D~-01 1.5273 .42265D-01 1.5267
155.00 .23848D-0 1,4987 .23715D-01 1.,4981
160.00 .56413D-02  1.4701 .55157D-02 1.4695
165.00 ~.12214D-01 1.4415 -.12332D-01 1.4408

Figura 9-25. Resultados de dos corridas dd programa con que se Smula @ tanque con drenge
por gravedad.
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mente estable. En esta seccidon se presentard brevemente un tipo de métodos implicitos
de integracion numérica en los que no hay limitaciones de estabilidad.

Para dfirmar las idess acerca de la edtabilidad numérica, a continuacion se considera
la sguiente ecuacion diferencial lined de primer orden:

& (9-86)

donde:

x eslavariable de estado
r es e eigenvalor, 1/tiempo

La solucion anditica de esta ecuacion, que esta sujeta a adguna condicion inicid xg, €S
X() = xge” (9-87)

Evidentemente, esta respuesta es estable s la parte red de r es negativa, 0 es un ni-
mero negativo. Ahora se consdera la solucion numérica de la ecuacion (9-86) mediante
e método de Euler; de la ecuacion (9-69) se obtiene

dioar= do+ral At = (1 + rana, (9-88)

donde At es e intervalo de integracion, sempre red y postivo. En la ecuacion (9-88)
es evidente que, S la magnitud de cada valor de x debe ser menor que € precedente, s
debe cumplir la sguiente condicion:

N+ rAf < 1 (9-89 j
0 9 r es un nimero redl
2 <rAt <0 (9-90)

La ecuacion (9-89) es la condicion de estabilidad numérica para @ méodo de Euler,

y la ecuacion (9-90) representa los limites de estabilidad de rAtr cuando éste es un nimero

red. Para € caso en que r es un nimero real negativo, los vaores de At para los cudes
la solucion numérica de Euler es estable son:

A<t (9-91)
Irl

Se debe notar que € valor maximo de At es inversamente proporcional a la magnitud
dd egenvdor r; Sn embargo, se debe tener en cuenta que € vaor de At para @ cud
la solucién numérica es precisa, es decir, coincide con la solucién red, ecuacion (9-87),
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con una cierta tolerancia, es generamente mucho més pequefio que € limite de estahili-
dad que se obtiene con la ecuacion (9-91).

En la seccion 9-5 e vio cdmo con las formulas de Euler modificada y Runge-Kutta-
Simpson se obtiene la misma exactitud que con & méodo de Euler, pero con intervalos
de integracion cuyo orden de magnitud es mayor. Sin embargo, en términos de los limi-
tes de estabilidad de At, los de los métodos explicitos Euler y Runge-Kutta son cas los
mismos que los dedl método de Euler y se expresan con la ecuacion (9-91). Esto es signifi-
cativo porque, para un sistema de ecuaciones diferenciaes rigido, € limite de estabilidad
del intervalo de integracion es menor que € limite total de exactitud, debido a que, como
s vio anteriormente, los eigenvalores grandes, los cudes hacen que la solucion se vudva
inestable, tienen poco efecto sobre la exactitud totd de la respuesta que se cacula En
otras palabras, en términos de los eigenvaores grandes que ocasionan la rigidez, Unica
mente & necesita que haya estabilidad, no precision.

Los métodos implicitos de integracion numérica se desarrollaron para sistemas rigi-
dos de ecuaciones diferenciales; una propiedad de estos méodos es que no existe limita
cion de edtabilidad en € tamafio del intervalo de integracion, lo cua significa que la Unica
consideracion para elegir € intervalo de integracion es la exactitud de la respuesta total.
Para ilustrar uno de los métodos mds simples, a continuacion se considera la solucion
numérica de la ecuacion (9-86) mediante e método de Euler modificado implicito; la f6érmula
de la integracion numérica es

Mivae = A+ lrd, Ar 4 rxlgn AY (9-92)

La diferencia entre esta formula y la explicita, ecuacion (9-75), consste en que ésta se
encuentra implicita en la variable de estado x | , + 4 €s decir,’ la gproximacion d  término
X|;+a €0 € miembro derecho no se hace con una formula diferente. En este caso simple
de una sola ecuacion lined de primer grado, la solucién implicita es directa Al resolver
la ecuacion (9-92) para x|; . 4, Se obtiene

1
1 + ErAt
Xp+ar = ——l— xlr (9-93)
I - -2-rAt

La condicion de estabilidad para esta formula es

1 + %rAt

—_—< 1 (9-94)

1 — ert
2

Se puede demostrar facilmente que con todos los valores postivos de At se satisface esta
condicion, siempre y cuando. la parte red del egenvalor, r, sea negaiva, en otras paa
bras, la solucin numérica es estable en tanto que e sistema origind es estable.
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La forma generd de la ecuacion de Euler modificada implicita, contraparte red de
la ecuacion (9-75), es la siguiente:
Parai=1, 2,. .., n, secacula

xilu& = xil, + alfixn xpo00y Xnn t)lz (9-95)

+j}(xl’x2’ ceey X t),l+Ar]

donde £, son las funciones derivedas. Es de notar que, para resolver de manera implicita
este Sstema de n ecuaciones agebraicas no linedes correspondientes a los vaores de las
varigbles de estado, x;|,4ap i = 1 2. . ., n, s requiere una solucion reiterativa, es de-
cir, la evaluacion repetida de todas las ecuaciones del modeio en cada paso de inte-
gracion. La ventga de este método estriba en la reduccion de la cantidad total de pasos

de integracion en un factor mayor que € numero de evaluaciones de la funcién por paso;
obviamente esta ventgja es mayor conforme més rigido es € sistema, y nula cuando € Siste-
ma no es rigido. En la subrutina LSODE, una de la tabla 9-1, se utiliza & méodo implicito
de Gear® para sstemas rigidos, éste es un méodo de orden y tamafio de pasos variables.

9-9. RESUMEN

En ese capitulo s presentd e desarrollo de los modelos dindmicos de los sistemas de
control de proceso y los métodos para Smular dichos sistemas en computadoras digitales.
También se presentaron los modelos de una columna de degtilacion de componentes mul-
tiples, de un hormo de proceso, de un tanque de reaccion quimica con agitacion continua
y varios elementos dindmicos que se encuentran cominmente en los Sistemas de control
de proceso. En € capitulo se incluye @ estudio de la rigidez, su fuente y los métodos
paa mangala cuando s resudven Sstemas de ecuaciones diferencides.
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PROBLEMAS

9-1. Se debe verificar s @ circuito de control de concentracion del problema 6-24 se
puede poner en marcha en automético; esto se puede hacer mediante la programa-
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cién de las ecuaciones no linedes del modelo en una computadora y la simulacion
del procedimiento de aranque. Se supone que inicialmente ambos reactores estén lle-
nos de la solucién de aimentacion, a una concentracion de 0.80 Ibmol/gal, y que
la reaccion empieza tan pronto como la solucion acanza la temperatura de opera
cion. También se debe gudtar @ controlador de concentracién; primero s debe
smular la operacion de los reactores con sus condiciones de disefio. Con esto
se tiene la oportunidad de gustar € controlador y verificar s la simulacion cumple
con las condiciones de operacion de edtado estacionario.

a) Se deben escribir las ecuaciones del modelo y programarlas para su resolucion
en una computadora Es necesario fijar las condiciones inicides a las condicio-
nes de operacion de disefio, y verificar que con elas se logre un estado esta
cionario .

b) El controlador de composicion se debe gustar para IAE mfnimo con un cambio
escaon dd 10% en d flujo de los reactivos.

¢) Ahora, con las condiciones de aranque como inicides, se debe smular puesta
en marcha

Nota: Para evitar € regjuste excesivo y limitar la salida del controlador
a un rango entre 0 y 100%, es necesario Utilizar la retrodimentacion de regjuste
en ¢ controlador por retroalimentacion (ver ejemplo 9-4).

d) Se debe observar € efecto del reguste excesivo cuando la sdida del controlador
se limita a -25 y 125%.

Precaucién. Los limites de la vavula de control se deben fijar de manera
que d flujo varfe de cero d maximo, es decir, no debe haber flujo negativo.
Los limites del controlador corresponden a 0 y 24 mA, respectivamente, en €
rango de 4 a20 mA.

Los resultados se debgn comentar brevemente.

Se necesta que € cdentador de aceite del problema 6-26 funcione a la mitad de
la razon de produccion de disefio, y se debe verificar S es necesario 0 no regustar
los parametros de guste de los controladores de nivel y temperatura. Se decide ha
cer esto mediante la simulacién de las ecuaciones no lineales dd modelo en compu-
tadora y € guste de los controladores tanto del flujo de disefio como a la mitad
del flujo de disefio. Los controladores se gustaran para IAE mfnimo cuando entran
perturbaciones.

d Se deben escribir y programar las ecuaciones del modelo para resolverlas en
una computadora, asi como verificar que con las condiciones de disefio e lo-
gre un estado estacionario.

b) Los controladores se deben gustar para cambios escaldon de 5% en la posicion
de la vdvula de sdida con flujo de disefio completo.
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9-3.

¢) Se debe reducir d flujo a la mitad, mediante € cierre de la vélvula de dida,
y obsarvar la respuesta

d) Ahora = fijardn las condiciones inicides a las condiciones findes de estado es-
tacionario de la parte (), 0 sea, a las condiciones de medio flujo, y se gudtaran
los controladores a estas condiciones, ;existe aguna diferencia? Los resultados
Se comentar&n brevemente.

Un tanque que contiene 20,000 litros de solucion se utiliza para neutrdizar una
corriente de acido clorhidrico (HCI) con un reactivo, que consiste en una solucion
de 0.1 N de hidroxido de sodio. El flujo y la concentracion de disefio del HCI son
500 litrog/min y 0.01 N.

En la figura 9-26 se presenta un esquema del tanque con e controlador de pH.
La sefid del transmisor de pH es linead respecto d pH de la solucion en € tanque,
e cud s define mediante

pH = —log), [H*]

donde [H*] es la concentracion de iones de hidrégeno, gmol/litro. El electrodo
pH se puede simular mediante un retardo linedl de primer orden de 15 seg; & con-
trolador es proporciona-integral (PI) y & punto de control de disefio del pH es 7.
El transmisor se calibra para un rango de pH de 1 a 13. En la vélvula de control
s tiene una caida constante de presion de 10 ps y un dimensionamiento para una
Sobrecapacidad del 100% ; se tienen caracterfsticas de porcentge igua con un pa
rametro de guste en rango de 50. Para Smular € actuador de la vélvula * puede
utilizar un retardo de primer orden con una constante de tiempo de 5 seg.

Se puede suponer que la reaccion de neutraizacion acanza € equilibrio inme-
digtamente y, por tanto, las concentraciones de iones de hidrogeno e hidroxido se
relacionan mediante la constante de disociacion del  agua

of

Solucién
neutralizada

Figura 9-26. Esquema para € neutrdizador de agua de desecho del problema 9-3.
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[HTIIOH™] = 10~" (gmol/litro)?

El tanque se encuentra inicidmente en las condiciones de disefio de edtado esta
cionario .

a) Se deben escribir las ecuaciones necesarias para expresar € modelo del tanque
S se supone que en @ la mezcla de la solucion es perfecta y € volumen constan-
te Tamhién s deben cecular las condiciones inicides.

b) Se deben programar las ecuaciones para resolverlas en una computadora y gus
tar e controlador a IAE minimo (integral del valor absoluto del error) para un
camhio escaldn en la concentracion de HCl de 0.005 gmol/litro.

C) Se deben obtener las respuestas cuando e controlador se gusta para cambios
en e punto de control de £0.5 unidades de pH y de 10% en d flujo de la solu-
cion de HClL.

94. El evaporador que se ilustra en la figura 9-27 se utiliza para concentrar una solu-

cion de azlcar desde una fraccion de masa de dimentacion Xy hasta una fraccion
de masa de producto X,. Como medio de caefaccion se dispone de vapor saturado
a 20 psia; e agua de enfriamiento entra a condensador barométrico con una tem-
peratura Ty. Se puede suponer que la presion en € evaporador es la presion
de vapor ded agua a la temperatura de sdida del condensador, T¢, que la mezda
del contenido del evaporador es perfecta y que la temperatura de los tubos de ca
landria es igud a la dd vapor,que s condensa, Ts. Las pédidas de cdor s pue-
den  despreciar.

El &ea de transferencia del evaporador es de 309.5 pies?, y su capacidad es
de 42 pies® de solucién por pie de nivel. La capacidad caérica de los tubos de

Agua para enfriamiento

Ty
Condensador
Vapor barométrico
Te
P X, fila
T ARC P
Vapores i 20
_ AT
20
Xp X,
Siolucion diluida, Ts P=0 Solucion
alimentacion a B= 20 pyia Condansaco roneentrada

Figura 9-27. Evaporador de efecto Unico para € problema 9-4.
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calandria es 154 Btu/°F, €l coeficiente de transferencia de calor es 150 Btu/h-
pie?—°F. El volumen de la solucion abagjo de los tubos de transferencia de calor
es de 4.68 pies’.

Las vdlvulas de control tienen caracteristicas linedles, constantes de tiempo de
5 sy y s dimensionan paa una sobrecapacidad del 100%. La caida de presion
a través de la védvula de control de alimentacion es constante a 16 ps, y a través
de la vdvula de producto es igud a la presién en  evaporador, debido a que con
un soporte barométrico se hace que la presion, en e lado “corriente abgo” ue
la vdlvula de producto, sea cero absoluto. El sensor de nivel es un flotador con
rango de 0 a 2 pies por ariba del fondo de los tubos. El rango del transmisor de
concentracion (AT20) es de 0.3 a 0.8 unidades de fraccion de masa, y la constan-
te de tiempo, de 25 seg. El controlador de nivel (L.C20) es proporciona, con un
punto de control de 25% del rango, y se gusta para un control estricto de nivel
(banda proporcional entre 1 y 10%). El controlador de concentracion (ARC20) es
proporciona-integra  (PI).

Las condiciones de disefio son:

Fraccion de masa de dimentacion: 0.10

Temperatura de adimentacion: 90°F

Fraccion de masa del producto (punto de control): 0.70
Temperatura de sdida del  condensador: 105°F
Temperatura de entrada del agua de enfriamiento: 90°F

Las dguientes correlaciones se pueden utilizar para cacular las propiedades
fiscas de la solucion y del vapor:

Entalpia de la soluciéon: H = (1 — 0.7x)(T — Tg) Btw/lb
Densidad de la solucién: p = 62.384 + 23.14x + 11.27x? Ib/pies’
Elevacion del punto de ebullicién: BPR = 1.13 — 6.59x + 26.9x* °F

donde x es la fraccion de masa de azlcar
T es la temperatura, °F
T es latemperatura de referencia, °F

La cepacidad cddrica del agua liquida es 1.0 Btu/Ib-°F, y la dd vepor de agua
es 046 Btu-Ib-°F; edas capacidades se pueden suponer congdtantes y e utilizan
para corregir € caor de vaporizacion latente del agua por cambios en la temperatura.

La ecuacion de Antoine se puede utilizar para calcular la presion de vapor del
agua en funcion de la temperatura, y viceversa

3816.44
T + 227

donde P° estaen mm de mercurioy Ten C.

para agua: InP° = 18.3036 -
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El evaporador se encuentra inicidmente a las condiciones de disefio de estado
estacionario. Las posibles perturbaciones son la razon del vapor, la fraccion de masa
de dimentacion, la razén de agua para enfriamiento que entra al condensador, la
temperatura del agua para enfriamiento y e punto de control de la composicion
del  producto.

a) Se deben estribir las ecuaciones dd moddo y cdcular las condiciones de disefio
de edado estacionario. Se deben programar las ecuaciones para resolverlas en
una computadora y verificar que las condiciones inicides condituyen un estado

estacionario.

b) El controlador de nivel se debe gustar para una respuesta de razon de asenta-
miento de un cuato mediante ensayo y error. El controlador de composicion
se debe gudar con & méodo de ganancia ditima de Ziegler-Nichols.

€) Se deben obtener las respuestas a entradas escadn’ en e punto de control de
la composicion y en cada una de las perturbaciones que se listan en @ enunciado
del problema. Los resultados se deben comentar brevemente.

9-5. En la figura 9-28 se muestra e diagrana de un evaporador de efecto triple con
dimentacion hacia addlante. Las condiciones de entrada y sdida y cada uno de los
efectos son iguales a los del problema 9-4; los coeficientes de transferencia de ca
lor para cada uno de los efectos son 400, 300 y 130 Btu/h-pie-°F, respectivamen-
te. En las condiciones de disefio, existe una caida de presion de 1 ps en las lineas
de vapor entre los efectos 1y 2 y entre los efectos 2 y 3. Se puede suponer que
esta caida de presion varia proporcionamente respecto a cuadrado del flujo de va
por en la linea

P,

Alimentacién

P,

Agua

Figura 928 Evaporador de triple efecto paa € problema 95.
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Ademéas de los tres controladores de nivel y € controlador de la fraccion de
masa de producto, se instala un controlador con accion precaculada, con un com-
pensador dindmico de adelanto/retardo para compensar los cambios en la compos-
cién de entrada

a) Se deben escribir las ecuaciones del moddo y programarlas para su resolucion
en una computadora digital.

b) Se debe smular € aranque suponiendo que las concentraciones y temperaturas
iniciales en los efectos son las de la dimentacion, para ello se utilizarén los mis-
mos pardmetros de guste del controlador que se determinaron en € problema 9-4.

Nota: Para evitar € reguste excesvo se necesta utilizar & reguste por
retrodimentacion en e controlador Pl (ver giemplo 9-4) y limitar la sdida del
controlador a un rango entre 0 y 100%.

) Se debe redlizar la pate (c) del problema 9-4 para € evaporador de efecto mdl-
tiple, con las condiciones findes de estado estacionario de la parte (b) como
condiciones inicides, también se debe gustar € controlador con accion pre-
cdculada Los resultados se deben comentar brevemente.

9-6. Se debe vaporizar parcimente una mezcla de benceno y tolueno mediante un tam-
bor de evaporacion caentado por vapor, como € que se ilustra en la figura 9-29.

(ARCY
./

@ e r . » Vapor
\_/

Alimentacion

————— -
Vapor S 0 A ®

=

Figura 9-29. Tambor de vaporizacion parcial calentado por vapor para € problema 9-6.

—3 Liquido




9-7.

MODELOS Y SIMULACION DE LOS SISTEMAS DE CONTROL DE PROCESO

En ¢ tambor se deben procesar 20,000 Ib/h de liquido saturado que contiene 40
mol% de benceno. El diametro del tambor es de 5 pies; y la dtura de 5 pies, normal-
mente se llena de liquido hasta la mitad; se dispone de vapor a 30 psia, saturado. Se
debe disefiar un serpentin de calefaccion con un coeficiente totd de transferen-
cia de caor de 200 Btu/h-pie®-°F, de manera que se tenga capacidad para evapo-
rar la dimentacion totad a las condiciones de disefio; € serpentin se hard con tubo
de acero de 2 pulgadas, catalogo 40.

a) Se debe disefiar un Sstema de control para controlar la presion y e nivel del
liquido en ¢ tambor, asi como la composicidn de la corriente de vapor. La inter-
accion entre estos objetivos de control se debe minimizar.

b) .Se deben exribir las ecuaciones ded modelo, calcular las condiciones inicides
de estado estecionario, smular e tambor, gustar los controladores y andizar
e desempefio del sistema de control cuando hay variaciones en la razon de di-
mentacion, de composicion y de temperatura. Se puede suponer que la solucion
serige por la Ley de Raoult.

La columna de dedtilacion que se esquematiza en la figura 9-1 se dimenta con una
mezcla de benceno y tolueno; en las condiciones de disefio, la razon de aimenta-
cion es de 3500 Ibmol/h, la composicion es de 44 mol% de benceno y es liquida
en d punto de burbujeo. La columna se compone de sdis bandgas de criba, cada
una de las cuaes contiene 450 Ibmol de liquido y tiene una eficiencia de Murphree
de 70%. La dimentacion entra por la cuata bandeja.

Se puede suponer que € rehervidor es una etapa de separacion de equilibrio;
éste tiene un coeficiente total de transferencia de calor de 350 Btu/h-pie®-°F y un
&ea de transferencia de cdor de 2000 pies*. Se dispone de vapor saturado a 75
psia. El controlador del nivel de sedimentos (LIC202) es un controlador proporcio-
nad con banda proporciond del 100%. El transmisor de nivel (LT202) se cdibra
de manera que d liquido que se retiene en d rehervidor y e fondo de la columna
es de 600 Ibmol en e limite inferior y 1000 Ibmol en e limite superior. El punto
de control esta en & 50% de este rango; la vévula de control para la produccion de
sedimentos es lined y se dimensiona para una sobrecapacidad del 100 % con retar-
do despreciable.

Se puede suponer que con € condensador la presidn en la columna se mantiene
constante a 1 amosfera y € reflujo a su punto de burbujeo. La capacidad del tam-
bor acumulador del condensador varia de 500 a 1500 Ibmol de liquido entre los
limites superior e inferior del transmisor de nivel (L'T201). El controlador de nivel
es proporcional con una banda proporcional de 100% y punto de control de 50%
del rango. La v4lvula de control para € reflujo es lined y se dimensiona para una
sobrecapacidad de 1 OO % con retardo despreciable.

A las condiciones de disefio, la composicion del producto debe ser de 82 mol %
de benceno y los sedimentos que se producen no deben contener més del 15 % de
benceno. La composicion de los sedimentos se debe controlar mediante la ma
nipulacion del flujo de vapor d rehervidor, y la composicion del destilado median-
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te
£

a)

b)

la manipulacion del flujo del mismo. Para dimensionar las vdvulas de control
debe utilizar una razén de reflujo de 20.

Se deben disefiar dos circuitos de control de composicion e incluir € rango de
los transmisores, las dimensiones de las vélvulas de control y los modos de los
controladores. Se puede suponer que ambas composiciones se pueden medir con-
tinuamente con un retardo (de primer orden) de un minuto en los transmisores
de composicion, AT201 y AT202.

Se deben escribir las ecuaciones déd modelo con la suposicion de que € sobre-
flujo es equimolar; esto es, las razones de liquido y vapor no cambian de bandeja
a bandga. También se puede suponer que en cada bandga la mezcla es perfec-
ta, d igud que en e rehervidor y € tambor acumulador, y que las propiedades
fisicas son condtantes. Para e benceno-tolueno se puede suponer que a la pre-
S6n amosférica la volatilidad relativa es constante a 2.43, es decir,

rU=D g,
x (1 — y¥% .

donde y* es la fraccion molar del benceno en € vapor, lo que esta en equilibrio
con ¢ liquido de la fraccion molar x.

Se debe smular @ aranque de la columna con todas las bandejas, con € fondo
y € tambor acumulador llenos iniciamente con un liquido de la misma compo-
§cion y a la misma temperatura que € de aimentacion.

Las condiciones findes de estado estacionario de la parte (¢) se utilizan como
condiciones inicides para estudiar € desempefio del sistema de control con cam-
hios en la razén de dimentacion y fraccion de mol y en los puntos de control
de la composicion. Los controladores de composicion se deben gustar median-
te d méodo de sintesis de controladores.

Nota: Puede ser necesario hacer reiteraciones entre las partes (¢) y (d) de este
problema, ya que la simulacién del arranque es una forma conveniente de calcular
las condiciones de estado estacionario con € programa, mientras que los con-
troladores se deben gustar a las condiciones de operacion de estado estacionario.

9-8. Se debe smular  horno dd moddlo que se hizo en la seccion 9-3. El tubo del
horno es de acero, de 4 pulgadas, catdlogo 40, con una longitud de 120 pies. El
fluido que s cdienta es are con una capacidad cadrica de 6.96 Btu/Ibmol-°F a
presion constante, y de 4.98 Btu/lbmol-°F a volumen congtante. El combustible
es gas natural con un valor caldrico de 990 Btu/pies® (a 60 °F, 30 pulg de Hg),
y la eficiencia del horno es de 78 % .

En las condiciones de disefio, la temperatura de entrada del are es de 80 °F,

y su razén de flujo es 85 lbmol/h. El punto de control para la temperatura de sdida
es 1000 °F. El codficiente interno de transferencia de calor se puede suponer constan-
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te a 100 Btu/h-pie’-°F, y la emisividad de la superficie del tubo como constante a
0.75. La densidad del acero es 480 Ib/pie®, y su calor especifico 0.12 Btu/Ib-°F. La
masa efectiva del fogén es de 1750 Ib, y su cdor especifico de 0.32 Btu/lb-°F.

Para € transmisor de temperatura (TT42 en la figura 9-5) se tiene un rango
caibrado entre 500 y 1500 °F y una constante de tiempo de 50 seg. En la védvula
de control se tiene una caida de presion de disefio de 15 ps con caracteristicas de
porcentaje igua y parametro de guste en rango de 50; se dimensiona para una so-
brecapacidad del 100 % con base en las condiciones de disefio. El tiempo de retardo
del actuador de la vélvula es despreciable.

Se debe dividir e tubo en 5, 10 y 20 secciones iguales en longitud y comparar
los resultados de una respuesta sin control (K¢ = 0) a un incremento del 10% en
e flujo de are, a patir de las condiciones inicides de estado estacionario; enton-
ces s utiliza  nimero de secciones con que se obtiene una precision aceptable
para gustar € controlador de temperatura (TRC42 en la figura 9-5) y estudiar la
respuesta del controlador a cambios escddn en e flujo de aimentacion, la tem-
peratura de entrada y e punto de control de la temperatura. La smulacién del arran-
que se puede utilizar para obtener los perfiles de estado estacionario de temperatura
de gas y dd tubo, es decir, las condiciones inicides. .

99. Para d problema 9-8 se debe estudiar € desempefio de un controlador con accion
precdculada bien gustado, € cuad consta de un compensador dindmico de ganan-
cia y adelantolretardo. Con € controlador de accion precaculada se mide e flujo

de aire que entra d horno, y su sdida se afiade a la sdida del controlador por re-
troalimentacion.

0-10. El cdentador de vapor de la figura 9-30 se utiliza para calentar una corriente en
proceso que tiene una capacidad caldrica de 4200 J/kg-C y una densidad de 850

Tfija Vapor

./

Corriente T, I ’

1
en proceso T

Figura 9-30. Control en cascada del calentador de vapor para el problema 9-10.
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kg/m3. El caentador consta de 86 tubos dispuestos en dos pasos (43 tubos por pa
s0). Los tubos son de cobre de 1 pulg (0.0254 m), cdibre 18 (densidad = 8920
kg/m>, caor especifico = 394 Jkg-C), de 48 m de largo. El coeficiente de conden-
sacion del vapor se puede suponer lo suficientemente grande como para considerar
que los tubos estén a la misma temperatura del vapor que se condensa; la acumula-
cion por condensacion se puede despreciar. Se dispone de vapor saturado a 350
kN/m2. El coeficiente interno de transferencia de caor es de 1400 J/s-m2-C.

A las condiciones de disefio, se deben calentar 25 kg/seg del fluido que se pro-
cesa, de 60° a 80°C.

El sstema de control es un circuito en cascada en € cud € controlador de
temperatura manipula e punto de control del controlador de presion en € casqui-
llo. La presion en d casquillo es la presion de vapor del agua a la temperatura de
condensacion del vapor; se puede cacular mediante la ecuacion de Antoine para
agua (ver problema 9-4).

El rango de calibracion del transmisor de temperatura (TT100) es de 50 a 150°C
y @ de transmisor de presion (PT100) es de 0 a 500 kN/m>. El controlador de tem-
peratura (TRC100) es proporciona-integral-derivativo (PID) y el de presion
(PIC 1 00) es proporcional-integral (P). La vdlvula de control es de porcentaje igua,
con un pardmetro de guste en rango de 50 y se dimensiona para una sobrecapaci-
dad dd 100%, con base en las condiciones de disefio; la constante de tiempo del
actuador es de 5 seg. La constante de tiempo del sensor de temperatura es de 35
g y € retado dd sensor de presion es despreciable.

a) Se deben exribir las ecuaciones dd modelo, para lo cud se divide € tubo de
intercambio de calor en 10 secciones de longitud igual. Las ecuaciones se deben
programar para su resolucion en una computadora y, ademéds, se debe smular
e arranque para obtener los perfiles de disefio correspondientes a la temperatu-
ra de estado estacionario.

b) El controlador de presidn se debe gustar para un sobrepaso del 5 % , mediante
e método de sintesis del controlador; entonces se debe agustar e controlador
de temperatura para un IAE minimo cuando entren perturbaciones. Se debe ob-
sarvar la respuesta a cambios ded £40% en d flujo dd liquido que se procesa

c) Se debe remover  controlador de presion; por lo tanto, la vavula se opera
directamente con la sdida del controlador de temperatura; en tales condiciones,
se debe gjustar e controlador de temperatura como en la parte (b) y comparar
los resultados.

En la recuperacion de DMF (dimetil-formamida) de una solucion acuosa mediante
degtilacion, se utiliza un vaporizador para separar los componentes pesados que
pueden obstruir la columna de detilacion. El vaporizador se eshoza en la figura
9-31. La dimentacion consiste en 5-16 % en peso de DMF, 1% de componentes
pesados y € hbaance se completa con agua, la cua es € componente més voldil.
En d liquido de purga quedan todos los componentes pesados, ya que no son vola
tiles; 4% del peso de la dimentacion se purga en las condiciones de disefio. Para
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i PC=1 atm
Vapor
DMF + agua
fija
XPH

—pl ‘
60 psia
Recalentador )
2 Xpu
Alimentacién Purgado
———————————]
DMF + agua + componentes pesados

DMF + agua + componentes
pesados

Figura 931 Termosfon veporizador para e problema 9-11.

calentar € termosifon rehervidor se dispone de vapor saturado a 60 psia, y la razon
de recirculacion es lo suficientemente ata como para suponer que e contenido del
vaporizador se mezcla perfectamente. A las condiciones de disefio, la razén de flu-
jo de la solucién que entra a vaporizador es de 2000 Ib/h a 25°C y 10% en peso
de DMF. A continuacion se dan las caracteristicas del equipo y las propiedades
fiscas, se puede consderar que € vapor esta en equilibrio con d liquido.
Volumen del vaporizador: se disefia para un tiempo de retencion de 1 min,
con hase en la razén de aimentacion.
Area transversd: se disefia para una velocidad de vapor de 2.0 pies/seg
Rehervidor; € coeficiente de ebullicion de transferencia de caor (limitante) es de
240 Btu/h-pie*-°F; e &ea es de 150 pies?; los tubos son de acero de una
pulgada, 16 BWG, y se puede consderar que edtdn a la misma temperatura
que € vapor que s condensa.
Caida de presion del vaporizador a la columna: 0.5 psi, a fas condiciones de
disefio; proporcional a cuadrado del flujo del vapor. La columna se opera
a la presion amosférica
Controlador de nivel: proporcional con una banda proporciona del  100%.
Transmisor de nivel: rango de 10 pulg con nivel de disefio a 50% del rango;
el retardo es despreciable.
Transmisor de ‘la composicion de purga rango de O a 100 de porcentge en
peso; constante de tiempo de 45 seg.
Controlador de la composicion de la purga proporciond-integra (Pl) con un
punto de control de 25 % en peso de componentes pesados.
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Vélvulas de control: se dimensionan para un 100 % de sobrecapacidad; carac-
teridticas linedes;, € retardo del actuador es despreciable.

Propiedades  fisicas:

Agua DMF Componentes
pesados

Peso  molecular 18 73 200 (prom)
Calor latente de vaporizacion

a 25 °C, Btu/lb 1050 261 -
Volatilidad ~ relativa 54.0 1.0 0
Calor especifico, Btu/lb-°F

Liquido 1.0 0.53 0.45

Vapor 0.46 0.36 —
Gravedad especifica del liquido 1.0 0.94 0.90

Se puede hacer el modelo del equilibrio vapor-iquido mediante la suposicion de que la volatiidad relativa es cons-
tante y que la presion parcial del agua obedece la ley de Raoult. La presion de vapor del agua se puede determinar

a partr de la ecuacion de Antoine que se da en el problema 9-4.

a) Se deben escribir las ecuaciones ded modelo, cacular las condiciones de disefio
de estado edtacionario y dimensionar € vaporizador. Las ecuaciones se progra
maran para su resolucion en computadora y se verificard que con las condicio-

nes inicides se logra un estado estacionario.

b) Cada uno de los controladores se debe gustar para una respuesta de razon de
decaimiento de un cuarto, mientras se mantiene & otro en control manual.
Se debe determinar la medida de interaccion entre los dos circuitos (ver capitulo

8) y corregir los parametros de guste, en caso de que sea necesario.

¢) Se debe obtener la respuesta para cambios escadn en la razén de aimentacion

y composicion (de los componentes pesados).
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Simbolos vy
nomenclatura para
los Instrumentos

-

En este apéndice se presentan los simbolos y nomenclatura que se utilizan en los diagra-
mas de instrumentacion de este libro. La mayoria de las compafiias tienen sus propios
métodos y, aun cuando son muy semejantes entre s, no son exactamente iguales. Los
simbolos y nomenclatura que se utilizan agui se apegan a la norma publicada por la Ins-
trument Society of America (ISA): en este apéndice se presenta Unicamente la informa
cion necesaria para este libro, pero s se desea profundizar mas, se remite d lector a la
norma de la ISA.

En generd, la identificacion de los instrumentos se conoce también como ndmero
de placa, y es de la forma

L RC — 101 A
Primera Letras NUumero Sufijo
letra sucesivas de circuito (no se requiere)
Identificacién funcional Identificacién del circuito

En latabla A-l se da € significado de algunas de las letras.

Los simbolos que se utilizan para designar la funcion de los relevadores se escribe
generdmente cerca de la placa del instrumento. Algunos de los simbolos més comunes
se presentan en la tabla A-2, y en la tabla A-3 se ilustra un resumen de otras abreviaturas
especides, para terminar, en la tabla A-4 se presentan los simbolos de los instrumentos.

En la figura A- se ilustra @ eemplo de un circuito de flujo; & eemento de flujo,
FE-10, es una placa perforada con espitas en € borde. El elemento se conecta a un trans-
misor electrénico de flujo, FT-10; la sdida del transmisor se envia a un extractor de raiz

627
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Tabla A-l. Significado de la8 letras de identificacion.

Primera letra Letras sucesivas
A Andlisis Alarma
B Flama del quemador
C Conductividad Control
D Densidad o gravedad especifica
E Voltaje Elemento  primario
F Razén de flujo
H Mano (arranque manual) Alto
I Corriente Indicador
J Potencia,
K Tiempo o tabla de tiempos Estacion de control
L Nivel Ligero o bajo
M Humedad Medio o intermedio
0 Orificio
P Presion 0 vacio Punto
Q Cantidad o evento
R Radiactividad o razon Registro 0 impresion
S Velocidad o frecuencia Interruptor
T Temperatura Transmision
v Viscosidad Vélvula, amortiguador o respiradero
W Peso 0 fuerza Depésito
Y Relevador o computador
z Posicion Manejo

I
7 H

Figura A-l. Circuito de flujo.
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Tabla A-2. Designacién de funciones para relevadores.

Simbolo Funcion
1. 1-0 o ENCENDIDO-APAGADO Dispositivo con dos posiciones
2. L 0 SUMA Adicién y/o  substraccién
3. A o DIFF Substraccion  exclusiva de sefiales
4. & s Derivacion
5. AVG Promedio
6. % 6 1:36 2:1 (tipico) Ganancia 0 atenuacion (entrada-salida)
7. X Multiplicacion
8. =+ Divisién
9. v 0 SQ. RT. Raiz cuadrada
10. X" 0 X™ Elevacion a una potencia
11, f(x) Caracterizacion o generador de funcion
12. 1:1 Multiplicador  (Boost)
13. > Seleccion alta
14, < Seleccion baja
15. » Limite superior
16. « Limite inferior
17. REV Reversa
18. § Integracion (integral de tiempo)
19. D o d/dt Derivacién o razon
20. L/ Unidad de adelanto/retardo
21. E/P o P/l (tipico) Para secuencias de entrada/salida:
Designacion Sefial
E Voltaje
H Hidraulico
| Corriente
P Neumatico
R Resistencia
0 Electromagnético o
soénico
22. AID o D/A A Analdgico
D Digital
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Tabla A-3. Resumen de abreviaturas especiales.

Abreviatura Significado
A Analégico
AS Suministro de aire
D Control  derivativo
Sefial digital
DIR Accién directa
DEC Decremento
ES Suministro de electricidad
FC Cerrado en falla
Fi Indeterminado en falla
FL Bloqueado en falla
FO Abierto en falla
GS Suministro de gas
l Sefal de corriente
Interbloqueo
INC Incremento
M Actuador de motor
NS Suministro de nitrogeno "
P Sefial neumética
Control  proporcional
Purga o dispositivo de desaglie
R Control de reajuste
Resistencia
REV Accién inversa
RTD Detector de temperatura de resistencia
S Actuador de solenoide
S.P. Punto de control
SS Suministro de vapor
T Trampa
ws Suministro de agua
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Tabla A-4. Simbolos generales de los instrumentos-significado.

0%}

0

Montaje local o
en campo

(5)

—N

Valvula de mariposa,
amortiguador 0
respiradero  con

operacion  neumatica
©)]

2]
Solenoide
a®
!_

X
Regulador reductor de
presiéon inversa,
independiente

an

Vélvula de tres vias,
FO a trayectoria A-C

2

S

Montaie en tablero o en

el cuarto de control

(6)

N

Vélvula de control
de accién manual

P

Cilindro  de
accion  simple

Vélvula de alivio de
presion o de segu-
ridad, patron angular

10)

(18)

s

Placa de orificio con
dispersores en el
borde o en las
esquinas

3
Montaje detras

del tablero

0
AS

Vélvula de control
con  posicionador

1)

i

Cilindro de
accion  doble

(15)

<

o

Vélvula de alivio de
presion o seguridad,
patron  directo

19

2

Placa de orificio con
dispersores de vena
contracta, radiales o
de tubo

@

Vélvula de globo
de operacion
neumatica

Regulador  reductor
de presion,

independiente

3

>

Regulador  de
temperatura  del
tipo sistema lleno

®

Placa de orificio
con dispersores de
vena contracta,
radiales o tubula-
res, conectada a
un transmisor dife-
rencial de presién

(2Q,
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Tabla A-4. (continuacion). .

21) (22) 23) (24)
g aOn (&)

Tubo de venturi o Medidor de turbina Medidor magnético Transmisor de

tobera de flujo de flujo nivel con flotador
externo 0 elemento
de desplazamiento
de tipo externo

[ ]

(25) 2 (26) (27)
) P
TANK
O ® &
Transmisor de nivel con Elemento de tempe- Elemento de temperaturé
elemento del tipo dife- ratura sin depdsito con depdsito ’

‘rencial de presion

cuadrada, FY-10A, y de ahi la sefid pasa a un controlador indicador de flujo, FIC-10.
La sefid de FY-10A también se envia a una darma de flujo bajo, FLA-10. La sdida del
controlador se manda & un transductor I/P, FY-10B, para convertir la sefil electronica
en neumatica, entonces, la sdida del transductor se envia a la valvula de control de flujo,

FCV-10. El controlador y la darma se montan en ¢ tablero de instrumentos, mientras
que € extractor de raiz cuadrada se monta defras del panel; los deméds indrumenos se
montan en € campo de operacion.

Nota Con la findidad de simplificar, en la mayoria de los diagramas de instrumen-
tos del libro se omite la placa de identificacion de la valvula de control; por la misma
razén, también se omite la del elemento, y Unicamente se muestra la del transmisor. El
lector puede suponer que con la placa del transmisor se representa también e eemento.

BIBLIOGRAFiIA

1. “Instrumentation Symbols and Identification,” Instrument Societv. of America,
Standard  1SA-SS|, Enero 31, 1975, Research Triangle Park, N.C.
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Casos para estudio

En este apéndice se presenta una serie de casos de disefio para su estudio, con los cuaes
s da d lector la oportunidad de disefiar Sstemas de control de proceso a partir del borra-
dor. Cabe aclarar que € primer paso en € disefio de sstemas de control para plantas de
proceso es decidir cudes de las variables del proceso se deben controlar; ta decision la
deben de tomar, conjuntamente, e ingeniero de proceso que disefia € proceso y @ inge-
niero de control o de instrumentacion que disefia € sistema de control y especifica la ins
trumentacion. Esto implica un verdadero desafio y requiere un trabgjo de equipo. El segundo
paso es e disefio del sistema de control propiamente dicho; en los casos para estudio que
sguen va s redizd @ primer paso, y € segundo es e tema de los presentes casos de
estudio. El lector debe recordar que puede existir méas de una forma para disefiar un siste-
ma de control.

Caso 1. Sistema de control para una planta de granulacion
de nitrato de amonio("

El nitrato de amonio es uno de los principdes fertilizantes, en la figura B-l se aprecia
e proceso para su manufactura Dexde un tanque de dimentacion se bombea'una solucion
débil de nitrato de amonio (NH,NO;) a un evaporador; en la parte superior del evapora:
dor hay un sistema de expulsion por vacio; € vacio se controla con € are que entra d
sstema. La solucion concentrada se bombea a un tanque de agitacion, y de ahf se dimenta

a la parte superior de una torre de granulacion (pulverizacion). El desarrollo de esta torre
es uno de los mas importantes en la industria de fertilizantes de la postguerra. En esta
torre, la solucion concentrada de NH4NO; se lanza desde la parte superior contra una

corriente de are @ are es suministrado mediante un ventilador Stuado en € fondo de
la torre. Con @ aire se enfrian las gotas de forma esférica y se dimina parte de la hume-

833
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Sistema de
eyeccion por vacio

W.S.

anque d
agitacion /\

Torre:

de
granulacién

=

i

Evaporado,

Tanque de
alimentacion.
Solucion
débil de
NHiNO3

Aireg ;E
Y Aire

Vapor Enfriamiento Secador

y empaque
Aire |
Precalientador
de aire

Figura B-. Planta para granulacion de nitrato de amonio.

dad, con lo cud quedan granulos himedos. Después, los granulos se llevan a un secador
rotatorio, donde se secan; entonces se enfrfan y se llevan a un mezclador, donde se les
aflade un agente antiadherente (arcilla o tierra diatomacea) y se empacan para € embarque.

A. Se debe dibujar la indrumentacion necesaria para

1. Controlar € flujo de la solucion débil de NH,NO, a evaporador.

2. Controlar el nivel en el evaporador.

3. Controlar la presion en e evaporador, 10 cua se puede lograr mediante € control
del flujo de aire que va al tubo de salida del evaporador.

4., Controlar € nivel en € tanque de agitacion.

5. Controlar la temperatura de los grénulos secos que sden del secador.

6. Controlar la densdad de la solucion fuerte que sde del evaporador.

Se debe tener la seguridad de que e ilustran todas las darmas necesarias y que
% especifica la accion de todas las vavulas y controladores.

B. (Cémo se puede controlar la razon de produccion de esta unidad?
C. S la produccién de esta unidad varia frecuentemente, tal vez también sea conveniente
variar € flujo de aire que pasa por la torre de granulacion ;Cémo se puede lograr esto?
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D. Uno de los circuitos de dificil guste es € de la temperatura de los granulos secos,
por elo se obtuvieron los siguientes datos mediante cambios de + 10% en la sdida
del controlador de temperatura

Tiempo (min) Temperatura (°F)
0 200
1 200
3 202
5 208
6.5 214
8.5 218
110 220
13.0 222
15.0 2218
17.0 223.0

El transmisor de temperatura de este circuito tiene un rango de 100 a 300 °F. Se debe
gustar un controlador Pl mediante € método de sintesis de un controlador, y un con-
trolador PID mediante & méodo de IAE minimo.

Bibliografia

1. The Foxboro Co. Aplication engineering data AEC 288-3, Enero, 1972.
Caso |Il. Sistema de control para la deshidratacion de gas natural

Ahora se considera e proceso que aparece en la figura B-2. El objetivo de este proceso
es deshidratar € gas naturd que entra a absorbedor, lo cua se logra mediante € empleo

de un deshidratante liquido (glicol). El glicol se introduce por la parte superior del absor-

bedor y fluye hacia abgjo, en sentido contrario d gas, a la vez que recoge la humedad
dd gas El glicol pasa dd absorbedor a un intercambiador de caor y & separador; en
e rehevidor, que se encuentra en la base del separador, se extrae la humedad del glical,

la cua se dimina en forma de vapor (de agua). Este vapor sde por la parte superior del
separador, se condensa y se utiliza como agua de reflujo, la cua se utiliza para condensar
los vapores de glicol que de otra manera sddrian junto con e vapor de agua.

El ingeniero que diseio € proceso decidio que se debe controlar lo siguiente.

1. El nivel del liquido en el fondo del absorbedor.

2. El reflujo de agua en €l separador.

3. La presion en € separador.

4. La temperatura en € tercio superior del separador.
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Salida de
gas seco /—\

T é_?——
' Dep6sito

Absorbedor de glicol

Entrada de

gas hamedo
—_—

Agua

Separador

Vapor

A 4

Figura B-Z. Sistema para deshidratacion de gas naturd.
5. El nivel de liquido en el fondo del separador.
6. La operacion eficiente del absorbedor con diferentes cargas de produccion.

Dibujar & diagrama de ingtrumentacion completo donde aparezca la instrumentacion ne-
cesaria para lograr @ control que se desea La ingrumentacion que se debe emplear es
electronica (4-20 mA), con excepcion de las vélvulas.

Caso Hl, Sistema de control para la fabricacién de blanqueador de
hipoclorito de sodio’

El hipoclorito de sodio (NaOCl) se forma por

2NzOH + Cl, — NaOCL + H,0 + NaCl

En d diagrama de flujo de la figura B-3 se ilustra e proceso para una manufactura, la
cud es de la forma sguiente.
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Agua : Ci;
g Gas

Serpentin de mezclado

Depésito | Depésito
de la solu- del blan-

¢ién causti- queador
: ?‘_' ca al 50% {lejia)

Figura B-3. Proceso para blanqueador de hipoclorito de sodio.

Reactor

Recepcién
‘del custi-
co diluido
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Se prepara constantemente sosa diluida (NaOH), a una concentracion fija, mediante
dilucion en agua La <olucion de sosa diluida se dmacena en un tanque intermedio, de
éste se bombea a reactor de hipoclorito; para la reaccion se inyecta cloro en forma

de gas en d reactor.

A. Se debe preparar un diagrama detdlado de instrumentos para lograr lo Sguiente:

1. Controlar e nivel en e tanque de dilucién.

2. Controlar e proceso de dilucion de la solucion cugtica, la concentracion de esta
corriente se puede medir mediante una celda de conductividad, cuando disminuye
la dilucion en la solucion, aumenta la sdida de la celda

w

. Controlar € nivel en € tanque de depdsito del blanqueador.

4. Controlar la razon de exceso de NaOH/Cl, disponible en la corriente que sde del
reactor. Esta razén se mide mediante una técnica de POR (potencid de éxido-
reduccion), cuando la razén se incrementa, también se incrementa la sefid POR.

Se debe tener la seguridad de que se muestran todas las darmas, registros e indicadores
necesarios. Toda la instrumentacion (con excepcion de las vélvulas) es electrénica (4-20
mA). Se debe especificar la accion de las védlvulas y los controladores y comentar breve-

mente € diseffo.

B. ;Cémo se puede fijar larazon de produccion de esta unidad?
C. Por razones de seguridad, cuando no hay flujo de solucion de sosa diluida del tanque
a reactor, también se debe detener € flujo del cloro; se debe disefiar € control para

ta fin y explicarlo.
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D. Se debe explicar detalladamente, con un gemplo numérico, como se gustaria & con-
trolador POR mediante € procedimiento de prueba escadn, y de qué manera e gus
taria un controlador Pl por medio del méodo de IAE minimo.

BIBLIOGRAFIA

1. The Foxboro Co. Application engineering data, Enero de 1972
Caso IV. Sistema de control en el proceso de refinacion del azlcar

Las unidades de proceso que se muestran en la figura B-4 forman parte del proceso para
refinar azlicar. El azicar cruda se dimenta a proceso a través de un transportador de

tornillo y se rocfa agua sobre éta para formar un jarabe, e cud se cdienta en d tanque
de disolucion, de donde fluye a tanque de preparacion, en e cud s rediza un mayor
caentamiento y la mezcla. Del tanque de preparacion € jarabe se envia a tanque de mez-

clado; conforme € jarabe fluye hacia @ tanque de mezclado, se le afiade &cido fosfo-
rico y, ya en d tanque, ca. Este tratamiento con &cido, cal y caor tiene dos objetivos:

g primero es la clarificacion, es decir, con €, tratamiento se coagulan y precipitan €

cdor de azlcar cruda Después del tanque de mezclado se continla € proceso dd ja
rabe.

Se piensa que es importante controlar las siguientes variables.

Temperatura en € tanque de disolucion.

Temperatura en € tanque de preparacion.

Densdad del jarabe que sde dd tanque de preparacion.

Nived en @ tanque de preparacion.

Nive en @ tanque de &cido a 50% ;  nivd en @ tanque de &ido d 75 % s
puede suponer constante.
. Lafuerza del &cido a 50 % ; la fuerza del &cido d 75 % se puede suponer constante.
. El flujo de jarabe y &cido a 50% que entran a tanque de mezclado.
. El pH de la solucién en € tanque de mezclado.

La temperatura en € tanque de mezclado.

En d tanque de mezclado se requiere Unicamente una darma de nivel dto.

A WN b

SO~

Los medidores de flujo que se utilizan en € proceso son magnéticos. La unidad de dens-
dad que s utiliza en la industria azucarera es € °Brix, la cud equivale aproximadamente
d porcentgje, por peso, de Sdlidos de azlcar en la solucion.

Se deben disefiar los sistemas de control necesarios para controlar todas las variables
anteriores. ;Cémo se controlaria la razén de produccion? El disefio se debe comentar bre-
vemente y se debe ilustrar la accion de las vavulas de control y de los controladores,
as como las damas necesarias.
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Figura B-4. Proceso para refinacion de azlicar.

Caso V. Eliminacion de €O, de gas de sintesis

Ahora se consdera € proceso que se muestra en la figura B-5 para diminar € CO, dd
ges de sintess. En la planta se tratan 1646.12 MSCFH de gas que se dimenta. El gas
de dimentacion se suministra a 1526°F y 223 psig, con la siguiente composicion:

Hidrdgeno

Nitrégeno

Dioxido de carbono
Monéxido de carbono
Metano

Vapor de agua

Volumen (%)

50.29
0.16
5.60
9.94
2.62

31.39
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Vapor suplementario

€-13 Economizador

E- 15 Sobrecalentador

£-3 Bomba de alimentacién de agua a la caidera
E-14 Caidera

£-8 Eliminador de aire

€1 Tambor de expuision para el gas reformado
&mu‘mna de absorcion

C-6 Enfriador de Ja solucion de MEA
Lﬂ'amba- de expulsion para e) gas punficado

£-7A88 Enfriador de gas de sint

i Al retorno de agua desmin.

E-1, £-2, E-3. E-4. Intercambiador de calor de MEA
B-1A88 Compresor de gas sint

M1 Jurbina

P-1 Bomba para recircuiacion de MEA

C-7 Regenerador de MEA

E-10 Recalentador de MEA

E-11 Recalentador de MEA

£-8 Enfriador de gas Acido

E-9A&B Enfriador de CO2

F-2 Bomba de amina

Figura B-5. Proceso para eliminar el CO, de gas de sintesis.

C-4 Tambor de expuision para gas 4cido
C-1248B Tambor Ge expulsion para gas de sint
8-2A&B compresor de COp
€9 Tanque de inyeccién de amina
B-3A&B Compresar de GOy de raserva

C-13ARB Tambor de expulsion para COZ
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Los productos de esta planta deben ser:

1. Gas de sintess a 115°F y 600 psig con una composicion volumétrica méxima de
50 ppm de CO.
2. CO, a 115°F y 325 psig.

El proceso es d dguiente: € gas de aimentacion se introduce en la planta a 1526 °F y
223 psig; para iminar € CO, @ gas se debe enfriar a 105 °F antes de entrar d absor-
bedor. El enfriamiento se hace en cuatro etapas. primera, € gas de aimentacion se pasa
a través de un supercalentador (E-15) y una cadera (E-14), y con € cdor que se le extrae
se produce una presion media de vapor de 27,320 1b/h. Segunda, € gas de dimentacion se
pasa a través de un economizador (E-24) y s cdienta € agua desminerdizada antes de
la areacion. Tercera, € gas de dimentacion se pasa a través de un rehervidor (E-Il),
en e cua € gas proporciona € 84 % del rendimiento del rehervidor en operacion comple-
ta. Findmente, en € intercambiador de caor (E-12), € gas de aimentacion se enfria con
e aua de enfriamiento de la planta. Mediante estas cuaro etapas se recupera 75% de
los Btu extraidos del gas para las necesdades de caentamiento del proceso.

Los gases ya frios entran a contracorriente a absorbedor (C-6), donde se separa €
CO, dd gas con etanolamina (MEA). Los gases restantes se comprimen en una compre-
s6n centrifuga de dos etapas (B-1A y B); € compresor se acciona mediante una turbina
de vapor (M-l). Después del enfriamiento de los gases entre etapas, y a la sdida (E-7A
y B) se utilizan tambores de expulsion (C-12A y B) para separar cualquier condensacion.

El compresor opera con vapor a presion media, del cud € 68 % se obtiene de la cd-
dera dimentada por € gas. Noventa y tres por ciento del vapor de bga presion queda
disponible para su utilizacion en la planta, y € 7 % restante se utiliza para cadentar uno
de los rehervidores (E-10) de la columna de regeneracion (C-7).

El CO, = lleva junto con la MEA d regenerador (C-7), donde se separa de la MEA.
El regenerador se opera a bga presion y dta temperatura, con lo cua se provoca que
g CO, = libere junto con € agua en forma de vapor y sdga por la pate superior de
la torre, mientras que la MEA recircula (P-) nuevamente a absorbedor. Antes de que la
MEA entre a la pate superior del absorbedor, se pasa por cuatro intercambiadores de
cdor (El, E-2, E-3 y E-4) donde se intercambia en forma cruzada con los sedimentos
del absorbedor, mediante lo cuad se recuperan 88 MM Btw/h; de los intercambiadores,
la MEA pasa a través de otro enfriador (E-5) v, finamente, se introduce a absorbedor.

Los gases de CO, que sden del regenerador se comprimen en un compresor de dos
etapas (B-2 y 3) accionado mediante motores eléctricos. Los enfriadores entre cada etapa
y € de sdida (E-9A y B) se proveen con tambores de expulson (C-13A y B).

En la tabla B-l se tienen las condiciones de las corrientes que aparecen con nlimero
en d diagrama de flujo.

El ingeniero de proceso piensa que se deben controlar las siguientes variables:

1. Temperatura del vapor sobrecdentado’ que sde de E-15.
2. Presion del vapor sobrecdentado que se produce en E-14/E-15.
3. Nived en la caldera



Tabla El

Corriente 1 2 3 4 5 6 7 6
Gas del
Gas de Alimentacidon  tambor de Gas de sint. Sedimentos Retorno Parte superior CO, al

Componente alimentacion al absorbedor  expulsion al compresor del absorbedor de MEA del separador  compresor
H,, MSCFH 676.91 676.91 676.34 0.57 0.57 0.57
N,, MSCFH 2.22 2.22 2.22
CO,, MSCFH 75.36 75.36 0.04 118.36 43.02 75.32 75.32
CO, MSCFH 133.80 133.80 133.74 0.06 0.06 0.06
CH,, MSCFH 35.33 35.33 35.30 0.03 0.03 0.03
H,0, gpm 31.19
H,0 vaplvapagua
MSCFH 422.50 4.61 3.68
Solucién MEA, MSCFH 274.50 274.50 129.93 4.64
Masa total del flujo, Iblh 43809.05 24041 .00 15593.00 15261 .00 147034.00 138254.00 13594.00 6919.00
Temperatura, °F 1526 105 105 100 160 100 217 106
Presi6n, psig. 223 207 207 205 207 206 I 5
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Tabla B-l (Continuacion)

Corriente 9 10 11 12 13 14 15 16

Sedimentos Vapor a Vapora !

de/ tambor de presion presién media

expulsién del Vapor a media de la hacia la Vapor a baja Vapor a Agua de Agua
Componente separador presion media caldera turbina pres. baja pres. enfriamiento desmin.
H,, MSCFH
Ny, MSCFH
CO,, MSCFH
CO, MSCFH
CH,, MSCFH
H:0, gpm 9.35 4513.00 55.74
H0 vaplvapagua,

MSCFH

Solucién MEA, MSCFH
Masa total del flujo, Iblh 4675.00 12719.00 27320.00 40039.00 32747.00 7292.00 22565.00 27868.00
Temperatura, °F 106 600 600 600 3780 370 86 60
Presién, psig 5 400 400 400 75 75 28 100
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. Presién en € eliminador de aire.

. Nivel en & eiminador de aire.

. Flujo de vapor de gjuste a baja presion para e eliminador de aire.

. Temperatura del gas de dimentacion que sde de E-13 y pasa d rehervidor E-l 1.

. Temperatura del gas de dimentacion en e absorbedor C-6.
. Flujo de MEA al absorbedor C-6.

. Temperatura en ¢ tercio inferior de C-6.

Nivel en € regenerador C-7.

. Temperatura en e fondo del regenerador C-7.

. Temperatura de los gases de CO, que sden de E-8.

14. Presion en e drea del regenerador.

15. Temperatura del gas de sintesis entre las dos etapas del compresor y la tempera
tura de sdida

16. Preson dd gas de sintess que sde del compresor B-l.

17. Temperatura entre las etapas y a la sdida de los gases de CO, cuando pasan a
través del compresor B-2.

18. Nivel en todos los tambores de expulsion.

SR=Bwo~wou s

Probablemente éstos no son todos los circuitos de control que se necesitan para una opera
cion uniforme, sin embargo, son los primeros que propone € ingeniero de proceso; €
lector puede proponer ademas los suyos.

(@ El lector debe disefiar los circuitos de control anteriores y ademé&s los que crea nece-
sarios. Se debe especificar la accion de las vévulas y los controladores.

(b) Se deben especificar las védlvulas de retencion y de bloqueo necesarias, asi como las
damas e indicadores de proceso que se estimen necesarios.

Caso VI. Proceso del Acido sulfdrico

En la figura B-6 < ilustra @ diagrama de flujo smplificado para la manufactura de
&ido aulflrico (H,SOy).
El azufre se carga en un tanque de fundicion donde se mantiene en estado liquido;

de ahi pasa a un quemador, donde reacciona con € oxigeno del are y se produce SO,
mediante la siguiente reaccion:

Say + Oy — SOy,

Del quemador, los gases pasan a través de una cddera de vaor resdua, donde se produ-
ce vapor mediante la recuperacion del caor de la reaccion anterior. De la caldera, los
gases pasan a través de un convertidor catalitico de cuatro etapas (reactor), en € cua
tiene lugar la siguiente reaccion:

SOy + 1/2 Oz & SOy
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Azufre

Corriente a baja presion
Caldera de 2ok pres

calor residual

Tangue. de
fusién
T Quemador
Y Aire

Corriente a
baja presién

7 mz:eW
'R

pe—— Ajre

‘ Z ? —~<—> Producto final,
Janque dé_g 93% de HZSQ4
dilucién

Figura B-6. Proceso paa producir &cido  sulfdrico.

Del convertidor, los gases se envian a una columna de absorcion, donde los gases de SO;
se absorben con H,S0, diluido (93%); € agua del H,SO, reacciona con € S0z y se pro-
duce H,SO,:

H0g + SOsq — HaSO4

El liquido que sde dd absorbedor, H,S0, concentrado (98%), pasa a un tanque de cir-
culacion, donde se diluye de nuevo d 93% con H,O. Pate dd liquido de ede tanque
s utiliza entonces como medio de absorcion en e absorbedor.

A. Se piensa que es importante controlar las siguientes variables.

1. Nivel en € tanque de fundicién.
2. Temperatura del azufre en e tanque de fundicion.
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3. Aire que entra a quemador.

4. Nivel de agua en la caldera de calor residual.

5. Concentracion de SO; en d gas que sde de absorbedor.

6. Concentracion de H,SO, en d tanque de disolucion.

7. Nivd en d tanque de disolucion.

8. Temperatura de los gases que entran a la primera etapa del convertidor.

Se deben disefiar los sistemas de control necesarios para lograr lo anterior y tener
la seguridad de que se muestra toda la instrumentacion con la especificacion de la ac-

cion de las vlvulas y los controladores. El disefio se debe comentar brevemente.
B. ;Cémo se podriafijar la razon de produccion en esta planta?
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C

Sensores, transmisores
y valvulas de control

En este apéndice se presenta parte del equipo fisico necesario en la congtruccion de siste-
mas de control, y se relaciona estrechamente con e capitulo 5. Se examinan agunos de
los sensores mas comunes -de presion, de flujo, de nivel y de temperatura, asi como
dos tipos diferentes de transmisores; uno neumdtico y otro electronico. Al find del apén-
dice se presentan los diferentes tipos de vélvulas de control y consideraciones adicionales
paa € dimensonamiento de las mismas.

SENSORES DE PRESION 234

El sensor de presion més comln es e tubo de Bourdon, desarrollado por e ingeniero
francés Eugene Bourdon, y € cud se ilustra en la figura C-; consste bésicamente en
un tramo de tubo en forma de herradura, con un extremo sdllado y € otro conectado a
la fuente de presion. Debido a que la seccion transversd del tubo es diptica o plana, a
aplicar una presion € tubo tiende a enderezarse, y d quitarla, € tubo retorna a su forma
origind, sempre y cuando no se rebase e limite de easticidad del materid del tubo. La
cantidad de enderezamiento que sufre e tubo es proporciond a la presion que se aplica,
y como € extremo abierto del tubo esta fijo, entonces €l extremo cerrado se puede conec-
tar a un indicador, para sefidar la presion; o0 a un transmisor, para generar una sefid neu-
matica 0 eléctrica

El rango de preson que se puede medir con € tubo de Bourdon depende del espesor
de las paredes y del materid con que se fabrica @ tubo. Posteriormente se desarroll6 una
version extendida del tubo de Bourdon en forma de helicoide para dar més movimiento
ad extremo sdlado; este elemento se denomina hélice y s ilusra en la figura C-2. Con
la hélice s pueden mangjar rangos de presion de aproximadamente 10: 1, con una exacti-

647
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- Indicador

Resorte del tubo

/ de Bourdon

Figura C-l. Tubo de Bourdon sencillo (cortesfa de |a Instrument Society of America).

tud de = 1% de la exda cdibrady("). Otro tipo comin de tubo de Bourdon es d deamanto
espiral que € muedra en lss figuas C-2d y G3.

Oro tipo de sasxr de preddn es d de fiuelle, d cual < ilugra en las figuras C-2¢
y C4, d ad samga una cgada comugeda hedha de dgln materid déglioo, por gem
plo, a0 inoxideble o laton, d aumantar la preson, d fudle 2 expande (0 = contree),

Figura C-2
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Figura C-2. Tipos de tubo de Bourdon. (Cortesia de la Foxboro Co.) a) Helicoidd, b) de diafrag-
ma, ¢) defuelle, d) espiral.
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¢ @

®

p o | e

Capilar \

Tubo de Bourdon

Bulbo

C

Figura C-3. Tubo de Bourdon en espird. (Cortesfa de Taylor Insrument Co.).

PRESION

PRESION

FUELLE

FUELLE

RESORTE

|©)] [OLY >

PIVOTE
@] <, 1 m\ PROTECCION
PIVOTE PROTECCION DE SUBRANGO
@ E SOBRERRANGO @

Figura C-4. Sensor de preson con fudle (Cortesia de la Instrument Society of America)
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Contacto —\

Boquilla

BT

N\ €800-825-1

Ceja

i (CUREREUERRNICS
AT SISV SIS IS

Tornillo de
ajuste a cero
Unidad sensora

Suministro  Salida
Contratuerca — Purga de
aire

Figura C-5. Sensor de presion con diafragma. (Cortesla de Taylor Ingrument Co.).

y cuando disminuye, se contrae (0 expande). La cantidad de expansion o contraccion es
proporciona a la presdn que se aplica Un sensor semgante d de fuelle es d de diafrag-
ma que s muestra en las figuras C-2b y C-5; cuando se incrementa la presion en e proce-
50, d centro del diagrama se comprime; la cantidad de movimiento es proporciond a la
presion que se aplica

SENSORES DE FLUJO?%#567

El flujo es una de las dos variables de proceso que se miden mas frecuentemente, la otra
€S la temperaura; en consecuencia, se han desarrollado muchos tipos de sensores de flu-
jo. En esta seccion se tratan los més utilizados y se mencionan’algunos otros, en la tabla
C-1©® gparecen varias caracterigticas de agunos de los sensores comunes.

Probablemente @ sensor de flujo mas popular es @ medidor de orificio, que es un
disco plano con un agujero, como se muestra en la figura C-6. El disco se insata en la
linea de proceso, perpendicular @ movimiento del fluido, con objeto de producir una cai-
da de presidn, AP, la cud es proporciond a la razon de flujo volumétrico a través dd
orificio. Las ecuaciones para los medidores de flujo de orificio de precisién son comple-
jas, y se presentan en diversas referencias bibliograficas®*!9; sin embargo, probable-
mete en la mayaia de las inddadones < uiiliza la dguete ecuedon smple

g = c\/E (e8)
P



Tabla C-l. Caracteristicas de los sensores de flujo tipicos.

Ajuste en Tuberia

Elemento Tipo de Pérdida de rango del corriente Efecto de la Tipo de

primario fluido presién® flujo Error arriba viscosidad costo lectura

Orificio Liquido, gas 50-90% 3:1 %% 10-30D Alto Bajo Raiz

concéntrico y vapor cuadrada

Orificio de Liquido con 60-100% 3:1 2v2% 10-30D Alto Bajo Raiz

segmento solidos cuadrada

(suspensiones)

Orificio Combinacién de 60-100% 3:1 2% 10-30D Alto Bajo Raiz

excéntrico liquido-gas cuadrada

Orificio con filo Liquidos 45-85% 3:1 1% 20-500 Bajo Medio Raiz

de cuadrante viscosos cuadrada

Segmento Suspensiones y 30-80% 3N 1% ' 10-30% Bajo Alto Raiz

de cufia liquidos viscosos cuadrada

Tubo de Liquido y 1 0-20% 31 1% 5-10D Muy alto Muy alto Raiz

Venturi gas cuadrada

Tubo Dall Liquidos 5-10% 31 1% 5-10D Alto Alto Raiz
cuadrada

Boquilla de Liquido, gas 30-70% 3:1 1%2% 10-30D Alto Medio Raiz

flujo y vapor cuadrada

Medidor de Liquido Ninguna 31 1% 30D Despreciable Medio Raiz

codo cuadrada

259
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Rotametro
Barrera con
muesca V
Barrera
trapezoidal
Garganta de
Parshal

Medidor magné-
tico de flujo

Medidor de
turbina
Tubo Pitot

Venturi de Pitot

Desplazamiento
positivo
Medidor de
remolino
Medidor de
vortice

Ultrasénico

Todos los fluidos
Liquidos

Liquidos

Liquido con
solidos
(suspensiones)
Liquido con
sélidos
(suspensiones)
Liquidos puros’
Liquidos
Liquidos y gases
Liquidos

Gases

Liquidos y gases

Liquidos

1-200”"WG
Ninguna

Ninguna

Ninguna

Ninguna

0-7 psi
Ninguna
Ninguna
0-15 psi
0-2 psi

0-5""WF

Ninguna

10:1
30:1

10:1

10:1

30:1

14:1
31
3:1
10:1
10:10 100:1

30:10 100:1

2% Ninguna
4% Ninguna
4% Ninguna
3% Ninguna
1% Ninguna
Y2 % 5-10D
1% 20-30D
1% 20-30D
12-2% Ninguna
1% 10D
Ya % 15-30D
Ninguna

Medio
Despreciable

Despreciable

Despreciable

Ninguna

Alto

Bajo

Alto

Ninguna
Ninguna
Reynolds
No. 10,000,

minimo
Ninguna

Medio
Medio

Medio

Alto

Alto

Alto
Bajo
Bajo
Alto
Alto

Alto

Alto

Lineal
5/2

3/2

3/2

Lineal

Lineal

Raiz
cuadrada
Raiz
cuadrada
Totalizacion
lineal
Lineal

Lineal

Lineal

& Los porcentajes de pérdida de presidén se establecen como un porcentaje del diferencial de preéién que se produce.
b La tuberia corriente arriba se establece con base en la cantidad de diametro de la tuberia recta que se requiere antes del elemento primario.

TOHLNOD 3A SYINATYA A SFHOSIWSNVHL ‘SIHOSNIS
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(a) b)
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(c) (d)

Figura C-6. Esquemas del medidor de orificio: @) Filo agudo, ) filo de cuadrante (cortesia de
Taylor Instrument Co.); c) de segmento, c) excéntrico (cortesia de Foxboro Co.).

donde:

q = razon de flujo

AP = caida de presion a través del orificio
C = coeficiente del orificio
p = densidad del fluido

En las referencias bibliogréficas también se indica cdmo cacular € diametro del orificio

que se requiere, €l cual generalmente variaentre el 10 y e 75% del diametro del tubo.
Generalmente, la caida de presion a través del orificio se mide con:

1. Espitas laterales, figura C-7, las cuales son las més comunes. La técnica consiste
en medir la caida de presién en las cejas con que se sostiene a orificio enlalinea
de proceso.
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072

LIS

(a) {b)

Figura C-7. Espitas laterdes g) unidn de rosca, b) union dedizeble, ¢) union soldada (Cortesia
de laFoxboro Co.)

T

D

Rl

Dimension M: se toma entre 4 y 2 digmetros de |a tuberfa de corriente ascendente, frente a la placa de orificio.

Razon entre o o _ ) ‘
didmetro del ori- Ubicacion de la espita de presién corriente
ficioy e de la abagjo (V) (Didmetros de la tuberfa)

tuberia Minimo Medio Maximo

02 031 0.85 1.30

03 0.44 0.80 115

04 047 0.73 100

05 0.47 0.66 0.84

0.6 042 057 0.70

07 035 0.45 0.55

08 0.25 0.33 041

Figura C-8 Egpitas de vena contracta (Cortesia de Foxboro Co.)
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2. Espitas de vena contracta, figura C-8; se indica la caida de presidon més grande.
3. Otros tipos en los que e incluyen espitas radides, angulares y de lines; éstos no
son tan populares como los dos anteriores.

La que s coloca antes del orificio se conoce como espita de adta presion, y la que
s coloca después del orificio se denomina espita de baja presion. En la mayor parte de
las espitas € diametro varia entre % y % de pulg. La caida de preson que s mide es
funcion de la ubicacion de la espita y de la razon de flujo.

Se deben enfatizar varios puntos acerca de la utilizacion de los medidores de arificio
para medir flujos, & primero es que la sefid que sde de la combinacion orificio/transmi-
Sor es la caida de presion a través del orificio, no € flujo. Para medir la caida de presion
a través de orificio se utiliza un sensor diferencid de presion, figura C-9. En la ecuacion
Cl s obsava que la caida de presion se relaciona con € cuadrado del flujo, o

AP :(%) ¢ (C2)

En consecuencia, § se desea @ flujo, entonces se debe obtener la raiz cuadrada de la caida
de presion; en e capitulo 8 se presenta la insrumentacion necesaria para hacer lo ante-
rior, Sin embargo, varios fabricantes ofrecen la opcién de instalar una unidad de extrac-
cién de raiz cuadrada junto con € transmisor y, en este caso, la sefid que sde del transmisor
se relaciona de manera lineal con € flujo volumétrico. Un punto en e que se debe hacer
énfasis es que no toda la caida de presion que se mide es perdida por € fluido en proceso,
sno que una cierta cantidad la recupera @ fluido en los siguientes tramos de la tuberia,

PIVOTE

0 ( [e) >
J ALTA

% PRESION

DIAFRAGMA

BAJA
PRESION

(a)

Figura C-9. Sensor y transmisor de diferencid de presion. a) (Cortesia de la Instnunent Society
of America)
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Figura C-9. ‘(Continuacion) b) (Cortesfa de Fisher & Porter.)

Figura C-9. (Continuacién) ¢) (Cortesia de Rosemount, Inc)
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conforme se restablece € régimen del flujo. Por dltimo, € acance en rango del medidor
de orificio, la razén del flujo mé4ximo y minimo que se puede medir, es de cas 3: 1, como
se indica en la tabla C-l. Es importante saber esto, ya que asi se conoce la exactitud que se
puede esperar cuando € proceso se decuta con cagas dtas o baes.

Existen varias causas posibles para evitar la utilizacion de los sensores de orificio,
dgunas de dlas es que no exista suficiente presidn para crear una caida de presion, como
en d caso dd flujo por gravedad y € flujo de fluidos corrosivos, con solidos en suspen-
S6n que puedan bloquear € orificio, o fluidos cercanos a la preson de vapor saturado
que puedan sufrir un cambio rdpido cuando se sujetan a una caida de presidn, en estos
casos se requiere otro tipo de sensor para medir € flujo.

Otro tipo comin de sensor es & medidor magnético de flujo que s ilustra en la figura
C-10. El principio de operacion de este elemento es la ley de Faraday; es decir, cuando
un materia conductor (un fluido) se mueve en dngulo recto a través de un campo magnéti-
o, e induce un voltge, e cua es proporciond a la intensidad del campo magnético y
a la veocidad del fluido. S la intensidad del campo magnético es condtante, entonces €
voltaje Unicamente es proporciond a la velocidad del fluido;, ademés, la velocidad que
se mide es la velocidad promedio y, por lo tanto, este sensor se puede utilizar para los

Figura C-10. Medidor magnético de flujo. (Cortesia de Fisher & Porter)
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dos regimenes: laminar y turbulento. Para la cdibracion de este medidor de flujo se debe
tomar en cuenta e &ea de la seccion transversal del tubo, de manera que con la electroni-

ca que s acia d medidor sea posible cdcular @ flujo volumétrico; por tanto, la sdida
s asocia linedmente con la razon de flujo volumétrico.

Puesto que con é] no se restringe @ flujo, @ medidor magnético de flujo es un dispo-
sStivo con caida de presion cero que se puede utilizar para medir flujo por gravedad, flujos
con variaciones répidas y flujo de fluidos proximos a su presion de vapor. Sin embargo,
en ¢ fluido se debe tener un minimo de conductivided de aproximadamente 10 uohm/cm?,
por lo cud e medidor no es agpropiado para medir ni gases ni hidrocarburos liquidos.

En la tabla C-| s observa que @ auste en rango del medidor magnético del flujo
es de 30: 1,  cud es sgnificativamente mayor que € de los medidores de orificio, pero
su costo también es mayor. La diferencia en costo aumenta conforme se incrementa €
tamafio de la tuberia que se utiliza en e proceso.

Finamente, una consideracion importante en la aplicacion y mantenimiento de los
medidores magnéticos de flujo es @ recubrimiento de los eectrodos, € cua representa
otra resistencia eléctrica, de lo que resultan lecturas erréneas; los fabricantes ofrecen téc-
nicas tales como los limitadores ultrasdnicos para mantener los electrodos limpios.

Otro medidor de flujo importante es @ medidor de turbina que se ilustra en la figura
C-l 1 Es uno de los més precisos de que se dipone comercidmente. Su principio de fun-
cionamiento se basa en un rotor que se hace girar con e flujo de liquido; la rotacion
de las agpas se detecta mediante una bobina de coleccion magnética, la cua emite pulsos
a una frecuencia que es proporciona a la razon de flujo volumétrico; este pulso se con-
vierte en una sefid equivalente de 4-20 mA, de manera que se pueda utilizar con instru-
mentacion electronica estndar, € convertidor o transductor es generamente parte integral
del medidor. Uno de los problemas que mas cominmente se asocia con los medidores de
turbina es @ de los cojinetes (rodamientos), por lo que se requiere que los Ifquidos sean
limpios y con dagunas propiedades lubricantes.

Hasta aqui se estudiaron tres de los medidores de flujo que se utilizan més comun-
mente en la industria de proceso, aunque existen muchos otros tipos, que van desde €
rotémetro, toberas de flujo, tubos de venturi, tubos pitot y anubares, los cudes se han
utilizado durante muchos afios, hasta los desarrollados més recientemente, como son los
medidores de vortice, los ultrasdnicos y los medidores de remolino. Por fata de espacio
no se tratan estos medidores, pero s desea estudiarlos, se remite a lector a las abundantes
referencias bibliogréficas que aparecen d principio de esta seccidn.

SENSORES DE NIVEL2%6:11

Los tres medidores de nivedl mas importantes son e de diferencial de presion, € de flotador
y € de burbujeo. EIl méodo de diferencial de presion consiste en detectar la diferencia
de presion entre la presidn en € fondo del liquido y en la parte superior del liquido, la
cua es ocasionada por € peso que origina € nivel del liquido. Este sensor se ilustra en
la figura C-12. El extremo con que e detecta la presion en e fondo del liquido se conoce
como extremo de ata presion, y € que se utiliza para detectar la presion en la parte supe-
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DETECTOR
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(a)

Figura C-11. Medidor de flujo de turbina a) (Cortesfa de la Instrument Society of America) b)
(Cortesia de Fisher & Porter.)

rior del liquido, como extremo de bga presion. Una vez que se conoce e diferencid de
presion y la densdad del liquido, se puede obtener e nivel. En la figura C-12 se muestra

la instalacion del sensor de diferencial de presidn en recipientes abiertos y cerrados, S
los vapores en la parte superior del liquido no son condensables, entonces la tuberia de
baa presion, que también se conoce como derivacion himeda, puede estar vacia, sn em-
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Figura C-12. Indtdlacion de transmisores de diferencial de presion en recipientes abiertos y cerrar
dos. (Cortesfa de Taylor Instrument Co.)

bargo, s los vapores se condensan, entonces la derivacion himeda se debe llenar con un
liquido sdlador epropiado. S la denddad del liquido varia, entonces se debe utilizar agu-
na técnica de compensacion.

Con € sensor de flotador % Oetecta € cambio en la fuerza de empuje sobre un cuerpo
sumergido en ¢ liquido. Este sensor se indtda generdmente en un ensamble que se monta
de manera externa & recipiente, como se muestra en la figura C-13. La fuerza que s
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Fiotador

(b)

Figura C-13. Sensor de nivel con flotador. (Cortesfa de Taylor Instrument Co.) 4) Vista superior,
b) vista laterd.

requiere para mantener a flotador en su lugar es proporciona a nivel del liquido y se con-
vierte en una sefid en @ transmisor. Este tipo de sensor es menos caro que la mayoria
de los otros sensores de nivel; sn embargo, su mayor desventga edtriba en la incapacidad
paa canbiar € cero y la exda, paa cambiar € cero se requiere la reubicacion de la
cdpsula  completa.

El sensor de burbujeo es otro tipo de sensor de presion hidrostética, y consiste, como
se muestra en la figura C-14, en un tubo con ges inerte que se sumerje en @ liquido;
are 0 gas inerte que fluye a través del tubo se regula para producir una corriente continua
de burbujas, y la presion que se requiere para producir esta corriente continua es una me-
dida de la presion hidrostdtica o nivel de liquido.
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Figura C-14. Sensor de nivel de burbujas de aire. (Cortesfa de Taylor Instrument Co.)

Existen otros métodos nuevos para medir € nivel en los tanques, algunos de éstos
son patrones de capacitancia, Sistemas ultrasdnicos y sistemas de radiacion nuclear; los
dos Ultimos sensores también se utilizan para medir € nivel en materides solidos. Para
ampliar este estudio se recomiendan las referencias bibliogréficas que se citan d principio
de esta seccion.

SENSORES DE TEMPERATURA* 238

La temperatura, junto con € flujo, es la varighle que con mayor frecuencia se mide en
la indugtria de proceso; una razén simple es que cas todos los fenémenos fisicos se ven
afectados por ésta. La temperaiura se utiliza frecuentemente para inferir otras variables
del proceso; dos de los gemplos més comunes son las columnas de destilacion y los reac-

* Esta seccion se escribié parcialmente con base en las notas que desarroll6 € Dr. L! A. Scott para sus cursos
de instrumentacion dedicados a no graduados en la Universidad del Sur de Florida.
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tores quimicos. Comlnmente, en las columnas de detilacion se utiliza la temperatura pa
rainferir la pureza de una de las corrientes existentes; en los reactores quimicos la
temperatura se utiliza como un indicador de la extensién de la conversion o reaccion.

A causa de los mlltiples efectos que se producen con la temperatura, se han desarro-
llado numerosos dispositivos para medirla; con muy pocas excepciones, los dispositivos
caen en cuatro clasificaciones generdes, como se observa en la tabla C-2. Termémetros
de cuarzo, conos pirométricos y pintures especiaizadas son agunos de los sensores que
no entran en la clasificacion de la tabla C-2. En la tabla C-3 se muestran agunas ca-
racteristicas de los sensores tipicos.

Con los termémetros de vidrio con liquido < indica € cambio de temperatura que
causa la diferencia entre € coeficiente de temperatura de expansion del vidrio y del liqui-
do que se utiliza; los liquidos que se utilizan mas ampliamente son mercurio y acohal.
Los termometros de mercurio que se fabrican con vidrio ordinario son (tiles entre —35°F
y 600°F, d limite inferior se debe d punto de congelacion del mercurio y € superior
a U punto de ebullicion. S @ espacio que queda ariba del mercurio se llena con un gas
inerte, generamente nitrégeno, para evitar la ebullicion, € rango (til se puede extender
hasta los 950°F; tales termOmetros llevan generamente la inscripcion de “llenado con
nitrégeno” (“nitrogen filled”). Para temperaturas por debgo del punto de congelacion
ded mercurio (—38°F) se debe emplear otro liquido; para temperaturas abajo de —80°F
se utiliza ampliamente e acohol; para temperaturas hasta de —200°F se utiliza pentano,
y tolueno para temperaturas abgo de —200°F.

Los termémetros de tira himetdiica trabgjan con base en @ principio de que los meta-
les e expanden con la temperatura y que los coeficientes de expansién no son los mismos
para todos los metades, en la figura C-15 e ilustra un termdémetro de tira bimetdlica tipi-
co. El demento sendtivo a la temperaiura se compone de dos metdes diferentes que se

Tabla C-2. Sensores comunes para mediciones de temperatura.

I. Termémetro de expansion
A. Termémetro de liquido en vidrio
B. Termdmetro de expansién de sdlidos (tira bimetdlica)
C. Termdémetros de sistema lleno (termometros a presion)
1. Llenos de gas
2. Llenos de liquido
3. Llenos de vapor

Il. Dispositivos con sensor de resistencia
A. Termdmetros de resistencia
B. Termistores

. Termopares

IV. Métodos sin contacto
A. Pirémetros  pticos
B. Pirdmetros por radiacion
C. Técnicas infrarrojas




Tabla C-3. cCaracteristicas de

los sensores de temperatura tipicos.

Rango, °F

Precisién, ° F

Ventajas

Desventajas

Termdémetros de
tubo de vidrio

Termdmetros
bimetalicos

Elementos de
relleno térmico

Termémetro de
resistencia

Termopares

Pirémetro de
radiacion

Termistores

Préctico: -200 a 600
Extremo: -321 a 1100

Practico: -60 a 600
Extremo: -100 a 1000

Practico: -300 a 1000
Extremo: -450 a 1400

-430 a 1600

-440 a 5000

0 a 7000

-150 a 600

0.1-2.0

1 020

+0.5-2.0%
de toda la
escala

0.1 (mejor de)

0.2 (mejor de)

+0.5-1.0%
de toda la
escala

0.1 (mejor de)

Bajo costo
Simplicidad
Larga vida

Menos sujetos a ruptura

Lectura en cuadrante

Menor costo que el térmico o

el eléctrico J

Simplicidad

No se necesita energia auxiliar
Tiempos de respuesta suficientes

Precision del sistema

Se dispone de rangos bajos
(10°F)

Respuesta rapida, tamafio
pequefio

Tamarfo pequefio, bajo costo
Montaje practico
Rango amplio

No hay contacto fisico

Rango amplio, respuesta rapida
Medicién en areas pequefias, o
promedio en un &area grande
Tamafio pequefio, respuesta
rapida

Bueno para rangos estrechos
Bajo costo, estable

No hay unién fria

Dificil de leer

Unicamente para medicion local;
no existe capacidad para control
automatico O registro

Menor precision que con los de
tubo de vidrio

La calibracion cambia con el
manejo rudo

Tamafio del bulbo mayor que en
los sistemas eléctricos, los
rangos minimos son mayores
La distancia maxima entre el bul-
bo y el punto de lectura es de
50-200 pies

El autocalentamiento puede ser
un problema

La desviacién a largo plazo
excede a la del termopar
Algunos modelos son caros;
dificil de montar

No tan simple como los termé-
metros de lectura directa

El trabajo con alambres frios
puede afectar la calibracion;
rango minimo nominal: 70°F
Mas fragil que otros dispositivos
eléctricos

Escala no lineal; se requiere un
rango relativamente amplio

Amplia respuesta no lineal

La estabilidad por arriba de
600°F es problematica; no son
adecuados para rangos amplios
La alta resistencia hace que el
sistema sea susceptible a la
induccién de ruido de las lineas
de energia

TOHLNOD 30 SYINATYA A SIHOSINSNVHL ‘S3HOSNIS
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Figura C-15. Termémetro de tira bimetdlica. (Cortesla de la Indrument Society of America)

unen en unatira, € coeficiente de expansion de uno de los metales es alto, y el del otro
es bgjo; una combinacion corriente es € invar (64% Fe, 36% Ni), cuyo coeficiente es
bajo, y la aeacién de niquel-hierro, cuyo coeficiente es alto. Generalmente la expansion
con la temperatura es bgja, y por esta razon la tira bimetdlica se enrolla en forma de
espiral; conforme latemperatura se incrementa, la espiral tiende a combarse hacia el lado
del metal con bajo coeficiente térmico.

En la figwa C-16 s muestran los dementos de un termdmetre de sistema lleno tipico;
el liquido del sistema se expande o se contrae con las variaciones de temperatura, |o cual
se detecta mediante el resorte de Bourdon y se transmite a un indicador o transmisor. A
causa de lasimplicidad de su disefio, confiabilidad, bajo costo relativo y seguridad inhe-

Liouioo
VOLATIL

VAPOR

Figura C-16. Termémetro tipico de sistema lleno. (Cortesla de la Insrument Society of America)
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Tabla C-4. Clasificacion de la Scientific Apparatus Manufacturers’ Association para los
termometros  de  sistema  lleno.

Clase Relleno Caracteristicas

I Llquido distinto al mercurio Sin compensacién

IA Liquido distinto al mercurio Contenedor y capilar con compensacion

IB Liquido distinto al mercurio Contenedor con  compensacion

A Vapor Para aplicaciones del bulbo en condiciones por
arriba de la temperatura ambiente

B Vapor Para aplicaciones del bulbo en condiciones por
abajo de la temperatura ambiente

Ic Vapor Para aplicaciones del bulbo en condiciones por

armba o por abajo de la temperatura ambiente
Se utiiza tubo grande

Iib Vapor Para aplicaciones del bulbo en condiciones por
armba o por abajo de la temperatura ambiente
Se utiliza liquido no volatil para la transmision

A Gas Contenedor y capilar con compensacién
mB  Gas Contenedor con compensacién
VA Mercurio Contenedor y capilar con compensacion
VB Mercurio Contenedor con  compensacion

Note: Para IV no existe clasificacién SAMA.

rente, estos elementos son populares en la industria de proceso. La Scientific Apparatus
Manufacturers  Association (SAMA) edtablecio cuatro clases principdes de sstemas lle-
nos, con subclasificaciones, las cudes se listan en la tabla C-4. Las diferencias mas signi-
ficativas entre las clasificaciones son e liquido que se utiliza y la compensacion de las
diferencias de temperatura entre e bulbo, la capilaridad y € resorte de Bourdon; en la
figura C-17 se muedtran varios de estos sistemas llenos. Para una descripcion més extensa
de dichos sistemas se remite d lector a las referencias bibliogréficas 2 y 3.

POSICION DEL LjQUIDQ VOLATIL
CUANDO LA TEMPERATURA DEL BULBD
ES SUPERIOR A LA DEL RESTO DEL
SISTEMA

Liauibo NO

VOLATR, POSICION DEL LiQuIDO

VOLATIL CUANDO LA VAPO|
TEMPERATURA DEL
BULBO ES INFERIOR
A LA DEL RESTO

DEL SISTEMA, C

VAPOR
VAPOR

tiouioo

tiauibo
VOLATIL

VOLATIL

Lauioo NO
VOLATIL

Figura C-17. Otros tipos de termémetros de sistema lleno. (Cortesfa de la Instrument Society of
America)
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. pd
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/ ARROLLAMIENTO

AAAAANB C

(a) ®)

Figura C-M. Esgquema de un termémefro de redstencia g) Ensamblge, b) componentes. (Corte-
da de la Ingdrument Society of America)

Los termdmetros de dispositivos resistivos (TDR) son elementos que se basan en el
principio de que laresistencia el éctrica de |os metales puros se incrementa con la tempe-
raturay, ya que la resistencia eléctrica se puede medir con bastante precision, esto pro-
porciona un medio para medir la temperatura con mucha exactitud. Los metales que se
utilizan més cominmente son platino, niquel, tunggeno y cobre En la figura C-18 s muestra
el esquema de un TDR tipico.

Para la lectura de la resistencia y, en consecuencia, también para la de temperatura
generalmente se utiliza un puente de Wheatstone. En la figura C-19 se ilustra €l sistema
de los puentes de dos y tres hilos que se utilizan.

Con los elementos termistores se detectan cambios muy leves de temperatura. Los
termistores se fabrican con la combinacion sinterizada de material ceramico y alguna
clase de 6xido metdlico semiconductor, como niquel, manganeso, cobre, titanio o hierro.

Figura C-19. g) Puente de Wheaistone de dos hilos, b) de tres hilos.
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PUNTAS

S~ PUNTAS-II

MATERIAL SEMICONDUCTOR MATERIAL SEMICONDUCTOR

FiguraC-20. Congtruccion de un termistor tipico. (Cortesia de la Instrument Society of America.)

En los termistores se tiene un coeficiente de resistividad térmica muy negativo, o agunas
veces positivo. En la figura C-20 se ilustran agunos termistores tipicos. Los puentes de
Wheatstone de la figura C-19 se utilizan generamente para medir la resistencia y, por
lo tanto, también |a temperatura. Algunas de las ventgjas son @ tamafio pequefio y € bajo
costo; sus principales desventgjas edtriban en que la relacion de la temperatura contra la
ressdencia no es lined, ad como € hecho de que generdmente se requieren lineas de
fuerza  blindedas.

El dtimo demento detemperatura que se estudiard es € termopar, € cud e d sn-
sor de temperatura industridl més conocido. El principio de funcionamiento del termopar
lo descubrid T. J. Secbeck, en 1821, en € efecto de Seebeck, o principio de Seebeck,
s establece que hay un flujo de corriente eléctrica en un circuito de dos metdes diferen-
tes s las dos uniones estan a temperaturas diferentes. En la figura C-21 se muestra €
equema de un circuito Smple; M;y M, son los dos metdes, T es la temperatura a me-
dir, y T, es la temperatura que generdmente se conoce como de union fria o de referen-
cia. El voltge que se produce con este efecto termoeléctrico depende de la diferencia de
temperatura entre las dos uniones y los metdes que se utilicen; en la figura C-22 se mues-
tran los voltgies que se generan como metaes tipicos. En la figura C-33 e ilustra un es
quema més redista de un circuito de medicion. El tipo mas comin de termopares son
platino-platino/rodio, cobre-constantan, hierro-constantan, cromel-alumel y cromel-
congantan. En la figura C-24 se muestra € ensamblgie de un termopar indudtria; € tubo
de proteccion, que también se conoce como depdsito térmico, no €S necesario en todas
las instalaciones; con € deposito térmico se tiende a hacer mas lenta la respuesta del Siste-
ma sensor. Para un estudio més detalado de los termopares se recomiendan ampliamente
las referencias bibliogréficas 2 y 3.

SENSORES DE COMPOSICION?%25:26,27,28

Otra clase importante de sensores son los de composicion, los cudes se utilizan en las
mediciones y control de caidad de producto. Existen muchos tipos diferentes de sensores
de medicién, por egemplo, los de densidad, viscosidad, cromatografia, pH y POR. Dehi-
do a la falta de espacio no se presentan estos sensores, sin erdbargo, e desea que € lector
esté consciente de sw importancia, se proporcionan referencias hibliograficas para lectura
y aprendizge.



670 APENDICE C

M,

GRADF 0 2 4 6 8 10
-100 -2.699 -2.136 -2.773 -2.810 -2.867 -2.883
10 -0.478 -0.435 -0.392 -0.349 -0.305 -0.262
100 1.520 1.566 1.611 1.657 1.703 1.748
(@)
GRAD F 0 2 4 6 8 10
= 100 -2.581 -2.616 -2.650 -2.665 ~ -2.119 -2.753
10 -0.467 -0.425 -0.383 -0.341 -0.299 -0.256
100 1.518 1.565 1.611 1.450 1.705 1.152
(b)
GRAD F 0 2 4 6 8 10
100 -3.492 -3.541 -3.590 -3.639 -3.688 -3.131
10 -0.611 -0.556 -0.501 -0.445 -0.390 -0.334
100 1.942 2.000 2.058 2.117 2.175 2.233
(©

Figura C-22. Voltges que s generan con diferentes tipos de termopares (milivolts). (Union de
régenda a 32°F.) a) Tipo K: Nique-cromo con niquel-duminio (cromel-alumel). b) Tipo T: Co-
bre con cobreniquel (cobre-congantan) . ¢) Tipo  Hiero con cobre-niquel  (hierro-constantan)

Rebstato de
calibracion

Resistencia

Al medidor
o]

J,__> al paralelo

Figura C-23. Circuito para medicion con termopar.

Resistencia
en paraleio

Temporal
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UNIDAD DERIVATIVA
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8OQUILLA AQUI SE MONTA LA UNIDAD
DERIVATIVA, CUANDO St USA

RESORTE DE

AUMENTO DE PASO™
TUBO DE

REDUCCION

BARRA DE FUERZAS .

FUELLES DE
COMPENSACION

FUELLES DE
RETROALIMENTACION

=~ SALIDA

CAPILAR DEL

CAPSULA DEL BULBO

SISTEMA TERMICO =

(a) —
Figura C-24. Ensamblgje de los sistemas de termopar. a) (Cortefa de la Foxboro C0.)

TRANSMISORES

En esta seccion se presentan los gemplos de un transmisor neumético y de uno eéctrico.
El objetivo es presentar a lector los principios de funcionamiento de estos transmisores
tipicos. Como se menciond anteriormente en este apéndice, e propdsito del transmisor
es convertir la sdida de un sensor en una sefid lo suficientemente intensa como para que
se pueda transmitir a un controlador o cuaquier otro dispositivo receptor. En generd,
la mayoria de los transmisores se pueden dividir en dos tipos. de baance de fuerzas y
de movimiento-balance, los cudes son los més comunes y se utilizan extensamente en
la industria

Transmisor neuméatico

En todos los transmisores neuméticos se utiliza un arreglo de mariposa y boquilla para
producir una sefid de sdida proporciona a la sdida del sensor. Para ilustrar los princi-
pios de funcionamiento se utilizard un transmisor de diferencid de presién‘'?, @ cud es
de bdance de fuerza y < ilustra en la figura C-25.
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Figura C-24. (Continuacion) b) (Cortesia de Rosemount, Inc)
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TUBO DE REDUCCION

RETEN DE FLEXION SALIDA
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RODAJA DE
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BARRA DE RANGO
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DIAFRAGMA  SELLADOR
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PLACA DE SOPORTE
%— DE LA CAPSULA

ALTA PRESION BAJA PRESION

CAPSULA DE
BARRA DE FUERZA DIAFRAGMA

FLEXION GEMELO

Figura C-25. Transmisor neumético de diferencid de presion. (Cortesfa de la Foxbore Co.)

La cdpsula de diafragma gemelo es € sensor con que se detecta la diferencia de presion
entre € lado de dta y € lado de bga presion. Ya anteriormente se vio que este tipo de
sensor se utiliza para medir € nivel de un liquido y € flujo. El diafragma se une a una
bara de fuerza mediante una conexion flexible, la barra de fuerza se conecta a cuerpo
de transmisor mediante un diafragma de acero inoxidable, € cud sirve como sdlo de
la cavidad de medicion y también como un apoyo firme para la barra de fuerza. La parte
superior de la barra de fuerza se conecta a la barra de rango mediante una tira de flexién;
la barra de rango se apoya en la rodgja de rango. En la parte inferior de la barra de rango
s encuentra un diafragma de retrodimentacion y un guste a cero. Arriba de la bara
de rango se encuentra un areglo de mariposa-boquilla y un relevador neumatico y, como
s obsarva, la mariposa se conecta a la combinacion de barra de fuerza y barra de rango.

Cuando en la cdpsula del diafragma se detecta una diferencia de presion, se crea una
tenddn o fuerza en la parte inferior de la bara de fuerza; més especificamente, se puede
suponer que la presion en la parte superior se incrementa, con o que s crea una fuerza
que tira de la barra de fuerza, de lo cua resulta un movimiento en e extremo externo
de la bara, con lo que la mariposa se acerca a la boquilla, en cuyo caso se incrementa
la sdida del relevador y con elo se incrementa la fuerza que se gerce sobre la bara de
rango mediante € diafragma de retrodimentacion. Con esta fuerza se bdancea la fuerza
del diferenciadl de presion presente en la capsula de diafragma; del balance de estas fuer-



674 APENDICE €

zas resulta la sefid de sdida del transmisor, la cuad es proporciond a la diferencia de
presion.

El suministro de presidn que se recomienda para la mayoria de los instrumentos neu-
méticos es entre 20 y 25 psig, ya que con éde se asegura € funcionamiento adecuado
con un nivel de sdida de 15 pdg. Para cdibrar estos instrumentos se requiere gustar el
cero y la escala (0 rango); en € instrumento de la figura C-25 esto se hace mediante un
tornillo externo de guste a cero y con la rodga de rango.

En los pérrafos precedentes se describio € principio de trabgo de un instrumento
neumatico tipico. Como se menciond a principio, en todos los instrumentos neuméticos
s utiliza dguna clase de areglo de boquilla mariposa para producir una sefid de sdida,
la cual es una técnica confiable y smple con la que se ha tenido éxito durante muchos afios.

Transmisor electrénico

En la figura C-26 s muestra d diagrama simplificado de un transmisor eectrénico de
diferencid de presién® del tipo movimiento-balance y se utilizara para ilustrar los prin-
cipios de trabgo de la instrumentacion electronica tipica.

Con un incremento en € diferencid de presidn se accionan los diafragmas del de-
mento de medicion y se desarrolla una fuerza con la que se mueve la pate inferior de
la barra de fuerza hacia la izquierda Este movimiento se trandfiere a la unidad de medi-
cién'de la fuerza de deformacion a través de un dambre de conexion; en la unidad de
medicion de la fuerza de deformacion se tienen cuatro medidores de fuerza que se conec-
tan en configuracion puente; con e movimiento de la barra de fuerza se causa un cambio
de resgtencia en los medidores de fuerza, mediante € cud se produce una sefid diferen-
cia proporcional a diferencid de presidén que entra, misma que se aplica a las entradas
del amplificador de entrada; un lado de la sefid se glica directamente a la entrada del
amplificador con inversion, y e otro a la entrada sin inversion, a través de una red de
cero, con la cud se obtiene € guste a cero del transmisor.

Con la sefid que sde dd amplificador de entrada se mangia a regulador de corriente
de sdida, por medio del cud se controla la corriente de salida del transmisor a través de
la red de escda y € circuito sensor de corriente de sdida. Con la red de escala se obtiene
€l guste de escda dd transmisor; la sefid de esta red se retrodimenta a circuito de entra
da mediante un amplificador con amacenamiento (buffer) y se utiliza para controlar la
ganancia del circuito de entrada S la corriente de sdida del transmisor se incrementa
més dla de 20 mA CD., € voltge que pasa a través de la ressencia de deteccion de
corriente activa e limitador de corriente de sdida, con €. cud se limita la sdida

TIPOS DE VALVULAS DE CONTROL 1415,16i17,18,19,20

Exisen muchos tipos diferentes de vélvulas de control en € mercado, cas ca& mes se
ofrece una “nuevd vélvula de control “mejorada’ y, en consecuencia, es dificil clagifi-
calas, sn embargo, aqui se clasficaran en dos categorias principades. de véstago reci-
proco y de véstago rotatorio.
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Figura C-26. Transmisor electronico de diferencid de presion. (Cortesfa de Taylor Instrument Co.)

Vastago reciproco

En la figura C-27 s muesra una vdvula de control de véstago reciproco tipica, que en
particular se conoce como valvula de globo con asiento sencillo y véstago deslizable. Las
vdlvulas de globo son una familia de vavulas que se caracteriza por una parte de cierre
que vigia en linea perpendicular & asiento de la vévula, y se utilizan principdmente para
propésitos de estrangulamiento y control de flujo en generd. En la figura C-27 también
se muestran en detdle los diferentes componentes de la vélvula; s observa que la valvula
se divide en dos éreas generales: € actuador y € cuerpo. El actuador es la parte de la
vélvula con que se convierte en movimiento mecanico la energfa que entra a la vélvula
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Figura C-27. Vélvula ce globo de asiento sencillo y véstago dedlizable. (Cortesia de Fisher Controls)

para aumentar o disminuir la restriccion de flujo. En la figura C-28 se muestra una vdivu-
la de globo con asento doble y vastago dedlizable, con las cudes s pueden mangar pre-
sones de proceso dtas, Sin embargo, S Se requiere un cierre extremo, generdmente se
utilizan vélvulas de asento sencillo, ya que con las de doble asento ceradas se tiende
a tener mayor escurrimiento que con las de asento sencillo.
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Indicador de
desplazamiento

Escala de indicador
de desplazamiento

FiguraC-28. Vdlvula de globo con asento doble y véstago dedizable (Cortesia de Fisher Controls)

Otro tipo de vdlvula que se utiliza cominmente es la de cuerpo separado que e muestra
en lafigura C-29. Se utiliza frecuentemente en lineas de proceso donde se requiere cam-
biar con frecuencia el oclusor y €l asiento para evitar la corrosion.

Vdlvulas de jaula, se ilustra en la figura C-30, €l oclusor tiene pasajes internos.



676 APENDICE C

Cuerpo superior

, Tornillo del cuerpo

Eo

Cuerpo inferior

Figura C-29. Vélvula de cuerpo separable. (Cortesfa de Masoneilan division, McGraw-Edison Co.)

Vdlvulas de tres vias; éstas e ilustran en la figura C-31 y son también de tipo reci-
proco. Las vdlvulas de tres vias pueden ser convergentes o divergentes y, en consecuen-
cia, con elas s puede separar una corriente en dos 0 se pueden mezclar dos corrientes
en una sola Comdnmente Se utilizan para propdsito de control.

Existen agunos otros tipos de valvulas de control con véstago reciproco, la mayoria
de dlas s utilizan en servicios especidizados. Algunas de édas son la vdlvula edilo Y,
la cud se utiliza cominmente en servicio de fundicion de metdes o criogénico; la vavula
de aprite o diafragma, que posee aguna parte flexible, por egemplo, un diafragma que
Se puede mover junto con, o abrir, o cerrar € 4rea de flujo y cominmente se utiliza con
fluidos atamente corrosivos, suspensiones y liquidos de dta viscosidad, asi como en ope
raciones de procesamiento de aimentos tales como la elaboracion de cerveza y vino. La
valwla de compuerta s otro tipo de valvula de véstago reciproco que se utiliza principal-
mente en savicios donde se necesite una abertura 0 un cierre completo, sin embargo,
por lo regular no se emplea en servicios de estrangulamiento.

Véstago rotatorio

Existen varios tipos usudes de valvulag de vastago rotatorio; uno de los més comunes
es la vdvula de mariposa que e ilustra en la figura C-32. Estas vélvulas constan de un
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Figura C30. Vélvula de jaula (Cortesfa de Masoneilan division, McGraw-Edison Co.)

disco que gira drededor de un €e se requiere minimo espacio para su ingtaacion, y se
tiene dta capacidad de flujo con cafda de presidn minima; se utilizan en sarvicios de baga
presion. Con los discos covencionales se logra controlar e estrangulamiento hasta en 60
grados de giro, pero con discos de nueva patente se puede controlar e estrangulamiento
paa un giro completo de 90 grados.

Otra vdlvula comin de vé&stago rotatorio es la vdivula de esfera que = ilustra en la
figura C-33. Con estas vévulas también se logra una dta capacidad de flujo con caida
minima de presion; se utilizan cominmente para mangjar suspensiones 0 materides fibro-
s, la tendencia a escurrimiento es bga y su tamafio es pequefio.

Hasta aqui se presentd una breve introduccion a varios tipos de vévulas de control,
sin embargo, éstas no son las tdnicas; en & mercado existe un gran ndmero de vélvulas
para cubrir los requerimientos de servicios especidizados, asf como de segurided y de
otros tipos de regulaciones.
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Figura C31. Vidlvula de tres vfas. (Cortesia de Fisher Controls)

ACCIONADOR DE LA VALVULA DE CONTROL

Como s difini6 previamente, el accionador (0 actuador) €s la parte de la v4lvula de con-
trol con que se convierte la energia de entrada, ya sea neumdtica o eléctrica, en movi-
miento mecanico para abrir 0 cerar la vélvula.

Accionador de diafragma con operacién neumatica

Estos son los accionadores més usudes en la industria de proceso. En la figura C-34 se
muesira un accionador de diafragma tipico; etos accionadores congsten en un diafragma
flexible que se coloca entre dos compartimientos, una de las camaras resultantes de este
areglo debe ser hermética. A la fuerza que se genera con € accionador se opone un re-
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Figura C-32. Vidlvula de mariposa. (Cortesia de Fisher Consgtrals)

sorte de “rango’. La sefid neumdica del controlador entra a la camara hermética, y con

e incremento o decremento de presidn se produce una fuerza que se utiliza para vencer
la fuerza del resorte de rango del accionador y las ddl interior del cuerpo de la val-

vula

La accion de la vdvula, CF o AF, se determina mediante e accionador. En la figura
C-34a s muesra una vélvula cerrada en fdla o are para abrir, y en la figura C-34b se
muestra una vélvula abierta en fdla o de are para cerrar.

El tamafio del accionador depende de la presion del proceso contra la cud se de
be mover @ véstago y de la presidon de are de que se dispone; € rango de presion de
aire méas comin es de 3 a 15 psig, pero también se utilizan rangosde 6 a30y de 3
a 27 psg. Esos accionadores de diafragma son de condruccion simple, confiables y
econdmicos. El fabricante proporciona las ecuaciones para dimensionar 10S acciona-
dores
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Fgura G-33. vétvula de efera con posicionador. (Cortesfa de Masoneilan diviSon, McGraw-Edison
Co)

Accionador de piston

Nomdmate, los acdonedores de pigon = uilizan cuando == requiere madma corfigi-
lided junto con una regoueda rduidg lo cud generdmante oocure cuando es dta la pre-
§0n de procesd cotra la que <e trabaja. Edos aodionedores operan con un uminisro
de dre a dta prestn, de més de 150 pdg Los mgares dissios son de acddn doble oon
d fin de binde m&ima ocofidilided en ambos satidos

Accionadores electrohidraulicos y electromecéanicos

Aungue no s ten usudes como los dos tipos ateioes en d fuwro d usO de acciona-
does dedrohidadiooss y dedromecaniooss & hada més comin debido a la uilizadén
aedate de sSdes dédricas de contrd. Dichos acdonedores 2 muesran en les figuras
C3H y G, requigen anggia eléctrica para d motor y una sefid dédrica desde d con
trolador .

Datro de eda familia de acdonedores probeblemate d més comln es d de e
noide Se puace uilizar una vélvula de sdenoide pera acdonar un accionador de pigdn
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Figura C-34a. Accionador de diafragma: cerrado en falla, aire para abrir. (Cortesfa de Fisher
Contrals.)

de doble accion; mediante la formacion o ruptura de una sefiad de corriente eéctrica se
conmuta con € solencide la sdida de una bomba hidrdulica para que se conecte a la parte
superior 0 inferior del accionador de pistdn. Con esta unidad se obtiene un control preciso
sobre la posicion de la vélvula.

Accionadoi manual con volante

Estos accionadores se utilizan cuando no se requiere control automdtico; en e mercado
existen modelos tanto para vastago reciproco como para véstago rotatorio. En la figura
C-37 s& muestra un accionador de volante tipico.
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Conexion a la
sefial neumatica

b)

Figura C-34b. Accionador de diafragma: abierto en falla, aire paracerrar. (Cortesia de Fisher
Controls.)

ACCESORIOS DE LA VALVULA DE CONTROL

Exigen vaios digodtivos que £ conooen como aooesnics Y que gengdmate e aso-
dan oon las vdvuies de contrd, en eda ssoddn s presanta una breve introducdon a d-
QoS de edos aooesnios los més  comunes.

Posicionadores

Un poddonedar es un digoodtivo cuya aodin es muy samgante a la de un contrdlador,
2 fundén es comparar la s5fd dd contrdlador con la posiddn dd védago de la vélvula.
S d véap no eda en la podddn que indica d controledar, con @ posidonedor = aiede
0 dimina are de la vélvula heda que = logra la posidén coreda es dedr, cuando es
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Figura C35. Accionador electrohidrdulico montado en una vélvula rotatoria. (Cortesia de Fisher
Controls.)

mportante posicionar € véstago de la vélvula con precision, normamente se utiliza un
posicionador. En la figura C-38 se muestra una vélvula con un posicionador donde se
aprecia € areglo de barra de acoplamiento mediante € cual se detecta la posicion del
vastago en € posicionador. En la figura C-33 se muestra otro posicionador.

Con la utilizacion de los posicionadores se tiende a minimizar los efectos de

1. Retardo en los accionadores de gran capacidad.

2. Friccion dd vadago debida a cgas de empague justas.
3. Friccion debida a fluidos viscosos O pegejosos.

4. Cambios de presion en la linea de proceso.

Se recomienda un posicionador cuando la respuesta de la combinacion vélvula-
posicionador es mucho més rdpida que e proceso mismo; agunos circuitos de control



Figua C-36. Accionador electromecdnico montado en una vélvula de maiposa (Cortesfa de Fis-
her Controls.)

Figura C-37. Accionador manud. (Cortesia de Fisher Controls)

686
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Arreglo de
eslabonamierito

Figura C-38. Posicionador instalado en una valvula. (Cortesfa de Taylor Co.)

en que s da este caso son los de nivel de liquido, de temperatura, de concentracion y
de flujo de gas Los de flujo y los de presion de liquido son agunos circuitos répidos
en los que se puede diminar la utilizacion de posicionadores.

Generalmente, los posicionadores son neuméicos o eectroneuméticos. En los neu-
maticos se recibe una sefid neumética como entrada y se emite una sefid neumdica hacia
la vélvula; en los eectroneumaticos se recibe una sefid eléctrica como entrada (1-5 V,
4-20 mA o 10-50 mA) y se emite una sefid neumética hacia la vavula. Con
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los posicionadores también se pude determinar la accion de las vdvulas de control (CF
0 AF).

Multiplicadores

Los multiplicadores (boosters), que también se conocen como relevadores de are, se utili-
zan con los accionadores de las védlvulas para acdlerar la respuesta de la vévula a un cam-
hio de sefid proveniente de un controlador o transductor con bga capacidad de sdida.
También se debe hacer notar que para los circlitos de control de respuesta rdpida, tales
como los de flujo o presion de liquidos, en los cuales no es indiceda la utilizecion de posi-
cionadores, la utilizacion de multiplicadores puede ser la eeccion adecuada.®

Para los multiplicadores se tienen otros posibles usos:

1. Amplificacion de una sefid neumdtica; agunas razones tipicas de amplificacion
son [:2y 1:3.

2. Reduccion de una sefid neumdtica, cuyas razones tipicas son 5: 1, 22 1y 3 1

3. Inversion de una sefid neumética, lo cua significa que, conforme se incrementa
la sefid de entrada, disminuye la sefid de sdida Cuando la sefid de entrada es
de 3 psg, la de sdida es de 15 psig; cuando la sefid de entrada es de 15 psig,
la sefid de salida es de 3 psig.

Interruptores de limite

Estos interruptores se montan a un lado de las vdvulas y se disparan mediante la posicion
del vastago. Con estos interruptores generamente se mangan darmas, vélvulas de sole-
noide, luces o cuaquier otro de tales dispostivos.

VALVULAS DE CONTROL, CONSIDERACIONES ADICIONALES

En eda seccion se presentan varias consideraciones adiciondes que se deben tomar en
cuenta cuando se dimensiona y €lige la vdlvula de control; por tanto, con esta seccién
se complementa la seccién 5-2.

En las figuras C-39a hasta C-39d se muestran gemplos de catdlogos de fabricantes
(Masoneilan 'y Fisher controls). Una vez que se cdcula e coeficiente Cy mediante las
ecuaciones del capitulo 5, se utilizan esas cantidades para determinar las dimensiones de
la vévula

Correcciones de viscosidad

En la ecuacion (5-1) no se conddera € efecto de la viscosidad del liquido d cacular
coeficiente €. Para la mayorfa de los servicios de liquidos se puede despreciar la co-
rreccion de viscosdad, sin embargo, en agunos otros casos esto puede conducir a errores
de  dimensionamiento.
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Serie 20000

ANSI Class 150-600 (Sch, 40)

Dimensién nominal /4 I8 1/2 3/a 1 11/2 2 3 4 8 9 10
Didmetro del orif. (pulg.)|] .250 .375 .500 .760 812 1,250 1.625 2.625 3.500 5.000 6.250 8.000
Dimensién de .
la vélvula Ajuste reducido Ajuste & capacidad completa
{pulg.)
34 1.7 3.7 8.4 11.
1 1.7 3.7 6.4 11 12
112 1.7 3.8 6.6 12 13 25
2 1.7 3.8 6.7 13 19* 26 46
3 14 31 47 110
4 32 49 113 195
6 53 126 208 400
8 133 224 415 640
10 233 442 648 1000
Didmetro del orificio .994 Referirse al boletin 334E
(a)

Figura C-39a. Ejemplo dd cadogo de vilvulas Masonelan. (Cortesa de Masonelan division,
McGraw-Edison Co.)

Masoneilan‘!> propone que se calcule un Cy, turbulento y uno laminar y que se utili-
ce como valor mayor el Cy que se requiere.

Flujo turbulento

G
Cy =9 Z—’f; (C-39)

Flujo laminar

23
_ pq C3
Cy = 0.072 ( AP) (C-30)
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Serie 37000
MiniTork :..

Factor eritico de fiujo-Cs¢
Flujo en cualquier direccién-.66

ANS| Class 150-300 (2" to 12")
ANSI Class 150 (14" to 24Y)

de Tamafo de s linea o 0';
ta vélvula Dimensién de la véivula
2 54
3 180
[ 390
] 1150
] 2050
10 3200
12 4600
L] 5600
o
16 7400
18 9500
20 11600
n 17200

Reforirse al boletin 3s2€

Serie 38000

Factor critico de fujo-Cy = 60
ANSI Class 150

o viiin °
2 130
3 265‘
4 460
s ' 1025
[] 1775
10 ‘ 2500
-|2 4400

Referirse al boletin 371E

rigwa C-3%b. Ejemplo del catdlogo de vélvulas Masonellan. (Cortesia de Masoneilan division,
McGraw-Edison Co.)
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Para informacion adiclonal scerca gyl

COEFICIENTES DE FLUJO cuerpo ver Boletin §1. 1:64/10)
iai Caracterfstica de
De porcentaje igual ‘ poraentaie Iouel
Diém. Didm. Desp. o 8 de la vilvul je del totsl X,
Cosfi- del cpo.| del pto. total, L . B "
pulg. pulg. pulg. 10 20 30 40 50 .80 70 80 90 100 C,
1 1 3/4 834 | 1.22 1.79 254 3.60 5.46 8.04 104 11.3 12.0 92
1-1/2 1-1/2 3/4 1.18 1.76 2.63 3.68 5.17 7.63 | 105 17.0 22.8 289 86
2 2 1-178 | 2.18 3.35 4.55 6.40 9.10 | 135 22.0 34.6 44.5 50.0 94
3 3 1-2 413 .07 14, 15,8 23.8 30.0 62.4 92.4 112 120 83
4 o 5,54 ] AL IR 29.1 41.0 | 61.9 108 155 183 86
c 1 3/4 3/4 .361 597 578 1.38 ] 3.02 4.51 €.30 7.97 7.84 1 37
v 1.1/2 374 374 354 558 -R74 1.34 1.0 3.0t 4.8 4.78 4.84 2.71 2¢
{Liquido} 1 3/4 .803 | 1.13 1.61 2.50 3.58 4,95 8.20 12.3 15.7 16.9 93
2 1 3/4 7721 17 1.65 2.47 3.53 5.38 8.20 11.2 13.7 14.9 93
1-1/2 3/4 1.11- 1.64 2.42 3.46 4.86 7.22 12.0 17.4 24.0 29.1 83
3 1-1/2 /4 117 1.75 2.46 .62 4.66 7.06 [ 11.0 17.8 254 315 .79
2 - 1-1/8 | 2.01 3.14 4,67 .39 9.01 12.8 220 37.1 51.8 60.9 84
a 2 1-1/8 | 218 3.27 4.61 6.28 8.78 | 128 23.1 40.2 63.8 64.1 83
3 1-1/2 1 3.47 6.12 9.66 14.8 22.6 37.1 62.2 926 | 117 136 84
1 1 3/4 27.0°1 375 53.0 776 | 112 162 242 344 434 482 | 40
1-1/2 1-1/2 3/4 407 56.5 813 | 112 162 221 312 514 784 343
2 2 1-1/8 729 | 111 149 207 293 392 639 1100 1580 1800 | 36.0
3 3 t-1/2 1 127 218 317 47 706 1160 1970 | 3000 3870 4280 | 35.7
4 4 2 176 293 445 619 838 1170 1810 3300 5960 6650 | 36.3
1 3/4 3/4 12.9 19.8 27.0 424 59.9 '91.0 136 291 265 331 [ 422
cg 1172 3/4 3/4 12.3 18.2 27.9 42.2 62.8 94.3 143 210 290 367 [37.8
(Gas) 1 ‘3/4 20.4 32.0 48.4 734 ] 108 182 244 358 463 617 | 36.5
2 1 3/4 274 38.5 53.0 7741 11 162 236 348 466 582 |39
N 1-1/2 3/4 3701 -545 80.8-] 110 152 202 316 495 778 973 {334
3 1-1/2 3/4 388 56.4 80.1 113, 146 227 328 527 780 1340 | 33.0
2 1-1/8 66.3 | 102 142 196 271 622 1060 1580 2040 | 335
4 2 1-1/8 |~ :65.1 1 107 147 193 281 ﬁ 1 1050 1630 2100 | 32.8
3 1-172 | 114 200 | 305 | 450 704 1100 1850 | 2950 3960 4920 [36.2
1 -1 3/4 1.36 88 2.65 3.88 5.60 8.10 ; 121 17.2 21.7 24.1 1 40.1
1-1/2 1-1/2 «f  3/4 2.04 2.83 4.07 5.80 810 | 1. 15.6 25.7 39.2 49.6 | 343
2 2 1-1/8 | 3.66 5.55 7.45 | 104 14.7 18.6 32.0 55.0 79.0 90.0 | 36.0
3 3 1-1/2 6.35 11.0 16.9 23.6 353 58.0 98.5 160 194 214 357
4 4 2 8.80 14.7 22.3 310 419 58.5 90.5 165 298 333 36.3
c 1 3/4 3/4 .645 395 1.35 2.12 3.00 4.55 6.80 10.1 133 16.6 | 42.2
s 1172 3/4 3/4 815 .91 1.40 2.1 3.14 4.72 7.15 105 14.5 18.4 1378
{Vapor) 1 - 3/4 1.02 1.60 2.42 3.67 5.40 8.10 12.2 17.9 23.2 30.9 | 365
2 1 3/4 1.36 1.93 2.65 3.87 5.56 8101 18 17.4 233 29.1 | 391
1-1/2 3/4 1.85 2.73 4.04 5.60 7.60 10.1 16.8 24.8 38.9 48.7 | 33.4
3 1-1/2 3/4 1.94 2.82 4.01 5.65 730 | 1.4 16.4 26.4 33.0 62.0 | 33.0
2 1-1/8 3.32 5.10 7.10 9.80 13.6 19.4 311 53.0 79.5 102 335
2 1-1/8 3.26 6.35 7.35 9.65 14.1 19.3 30.9 52.5 76.5 1 32.8
4 3 1-1/2 5.70 10.0 15.3 225 352 gAO 92.5 LS_B:I 246
* En columna se enlistan los valores de Kp, para los coeficientes Cy v los valores de €1 pera los
cosficiantes Cg y Cg al 100% de desplazamiento.
Apuste estricto

Figura C-39c. Ejemplo del catalogo de vélvulas ce Fisher: disefio EAB, especificaciones C y D;
el oclusor de la vdlvula es de porcentaje igudl. (Cortesfa de Fisher Controls.)

donde:
p = viscosidad, centipois

En Fisher controls!® se desaroll6 una nomograffa y un procedimiento con € cua
se puede obtener € factor de correccion Fy que es posible aplicar d coeficiente Cy norma
para determinar e coeficiente corregido, Cy,. En'la figura C40 se muestra la nomograffa
con las ingtrucciones para su uso; cuando ya se ha obtenido € factor de correccion, enton-
ces @ codficiente corregido se cacula como Sgue

Cy = FvCy (C-4)
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Informacién ad) cerca del
COEFICIENTES DE FLUJO P e B e 10)
. Caracteristica
Lineal lineal
Cosfi- | D&M Digm. Desp. de Ia véivul det total L
ooy |dei cpo. | del pto. total, . |
pulg. pulg. pulg. 10 20 30 40 350 60 70 80 90 100 C,
1 1 3/4 2.01 3.52 4.81 5.96 7.48 8.93 101 11.0 11.8 124 1 90
1-1/2 1-1/2 3/4 4.20 7.93 1.7 16.6 19.7 23.7 271 30.7 32.8 336 87
2 2 1-1/8 5.96 11.7 17.6 236 29.5 367 420 48.6 51.0 51.4 96
3 3 1-1/2 16.7 32.2 47.2 63.4 78.0 91.2 102 112 117 120 85
4 4 2 20.5 38.2 55.3 60.3 96.5 124 151 173 191 201 84
cv 1-1/2 1 3/4 1.90 3.32 4.80 5.93 7.58 9.00 10.6 12.6 14.7 16.2 90
{Liquido) 2 1 3/4 1.81 3.28 4.76 6.24 7.75 9.30 | 108 12.3 13.8 15.1 | .90
1-1/2 374 4.39 7.893 1.7 15.5 19.3 229 27.0 30.2 33.0 35.1 .81
3 1172 3/4 4,24 7.97 1.7 16.4 19.3 23.2 27.2- 31.3 351 3851 .80
N 2 1-1/8 5.63 11.4 17.7 24.0 30.8 376 475 57.7 65.1 68.7 { .81
4 2 1-1/8 5.45 1.3 17.7 24.6 319 39.9 52.0 59.7 69.7 76.8 .81
3 1-1/2 14.8 30.1 44.9 59.8 75.3 91.9 109 125 133 136 .87
1 1 4 86.6 13 159 197 247 294 334 376 430 469 | 378
1-1/2 1-1/2 3/4 131 51 3N 507 633 762 888 1010 1120 1180 | 354
2 2 1-1/8 173 65 653 753 960 1180 1440 1660 1840 1920 | 374
3 3 1-1/2 512 99 1520 2040 2510 3000 3440 3850 4150 4380 | 36.4
4 4 2 810 1210 1830 2490 3150 3870 4970 6280 7090 7480 | 37.2
C, 1-1/2 1 3/4 51.6 99.7 147 195 242 289 335 395 492 573 | 35.4
(Gas) 2 1 3/4 55.9 99.8 146 195 242 291 343 388 73 0 {377
1-1/2 3/4 129 249 367 497 739 864 1110 1240 | 35.3
3 117 3/4 12 (3] 362 487 I' 747 VU4 l 1130 12 33.2
2 1-1/8 | 172 327 520 783 1180 1450 2180 2420 | 35.2
Ry
4 3 H/g 48184 5 ® 14708 1950 761 2040 974 m_m 3460 | 4061540 A710 | ®» B |5 w
1 1 3/4 124 2185
11/2 1-1/2 34 3.33 5.65 9.6 18 9.85 31.7 a W 17. 50.5¢ 56.0 B9 | 78 %
2 1-1/8 655 | 126 254 44.4 960 | 37.4
3 3 1-172 | 58,65 | 183 76.0 102.7 126.0 | 150.0 | 1720 WoRo | W n | o® 36.4
4 4 2 30.5 60.5 91.5 125 158 194 248 315 355 374 37.2
C, 1-1/2 1 3/4 2.58 4.99 7.35 9.76 121 14.5 16.8 19.9 24.5 28.7 | 35.4
8| 1 2.80
(Vapor) 2 1-1/2 3/4 645 | » w | 1w 29875 121 o wom | o om il P A
3 1-1/2 124 245
2 1-3/4 8680 | 164 JIIES 38.2 05 3.5 0w o ow ] 109% | 184.0 | m =
A 2 1739 278 337
k| 1.1/2 [ wnt | 482 73.5 980 | er [ 14600 | 4787 | wi o | 210 258 37.9

* En columna se anlistan log valores de Ky, para los oeficientes Cy, y los valores de Cq para los
cosficientss Cg y Cq 8i 100% de desplazamiento.
Ajuste estricto

Figua C-39d .Ejemplo dd catdlogo de vélvulas de Fisher: disefio EB, espedificaciones C y D
d ocusor de la vélvula es lined. (Cortesia de Fisher Controls)

Vaporizacion instantanea y cavitacion

B hedo de qe en la vélvula de contrd exiga vaporizadon instantdnea O cavitadon, o
anbes puete tene dedos Sgnificativas sore la opgraddon de la vdwvda y d  prooad-
mato de dmasonamiato. Es impotaite comprander d dgnificado e impartanca de
edos dos fendmenos en la figura C-41 ® muesra d pafil de preddn de un liquido que
fluye a través de un demato retricivo (posbleamette una vawvua de contral).

Paa mateng d flyo en etado edadonaio la vdoddad dd liquido se debe inoe
mata confome diaminuye d 4rea de la seoddn trasvesd paa d flyo. La vdodded
méxima dd liquido ® dcawva en un punto inmedidameante podeior d 4rea minima ce
la seocion transversd (A drea de puato para uma valvula de contrd); d punto de mdxima
vdoddad s conoce como “vena conradd’*, en ede punto e tiene también la preson
més bga en d liquido. Lo que ocure es que d incamato de vdodded (enagia dnética)
£ aompaia por un inoemato en la “enagfa de preddn’, la eagia = trandoma de
una foma a dra
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Procadimiento

1. Se coloca una regla entre el coeficiente de dimensionamien-
1o liquido en la escala C, y la razén de flujo en la escala Q,
se marca la i con la linea de indice. Para el proce-
dimiento A se usa el valor de C,; para el procedimiento B
y C se usa e valor de C,y.

2. 3% gird 1 TEYIE 611 €1 PUINLO U INEBTSECGIUN GU 14 INed -
dice hacia la viscasidad apropiada del liquido en laescala vy
se lee el numero de Reynolds en la escala Ng

3. A partir de la interseccion con la escala Ng se procede de
manera horizontal hacis la curva apropiada; y, posteriormen-
te, de manera vertical, hacia arriba o hacia abajo, hasta la es-
cala F,, donde se tee el factor de correccién para C; en la
escala F.

2R B2

Nomograma de correccién
de viscosidad

Fy

PREDICCION DE LA CAIDA DE PRESION

PARA SELECCIONAR

LA DIMENSION DE LA VALVULA

328 55 3

B8 8§48

BALE

TR

Vy FACTOR DE CORRECCION — F,

Figura C-40. Nomogratia para la correccion de viscosidad. (Cortesfa de Fisher Controls.)
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P,-Recuperacién alta

P,- Recuperacién baja

Figura C-41, Pefii de la presén de un liquido que pasa a través de un eemento de restriccion.

Cuando d liquido pesa por la vama ocotrada, U vdoddad disminuye vy etonces
* recupera pate de la preson. Las vélvulas tales como lss de maiposa, de efaa o la
mayorfa Oe les vélvulas rotatorias tienen caracterfsticas de recuparaddn de presdn dtas
en canbio, en las vélvulas de véstago recfproco eda caradteridica es bga En las vélvulas
de véatago recfproco la trayectoria ddl flujo es mds tortuosa que en las vélvulas rotatorias
y, por lo tanto, la caida de presién dd liquido es mayor a través de esss vélvulas e
en las de tipo rotetorio.

Ahora = uiliza nuevamete la figura C-41 y s aupore que la preson de vepor de
liquido a la tempaaua de fluo es Py; auendo la preddn dd liqudo cee abdgo de eta
pre3dn Py, pate dd liquido empieza a carhiar de la fae liquda a la de vapor, es de
ar, d liqudo = evgpora instantdneamente (flasheg). Con la vgporizedon indandnea s
puedan produdr sFios denos par eadon en d odusr ce la vdvda y en d aseto, como
£ muedra en la figua C42

Adarés dd 5o fidoo que e ocadoma a la vélvula, la veporizaddn indanténea tienr
Oe a dgminur la cgpedded de flio en la vélvula. Confome s erpiezan a fomar burdou
jos efo tiende a cassx uma “condddn de abdrucddn’ en la vélvula, con lo ad =
limita d fluo, ademés eda condiddn de dbdrucddn puede agavae d gado de ocasio-
nar “bloqueo” del flujo a través de la vélvula; es decir, mas alla de esta condicion de
bloquen, d incremato en la cada de presdn en la vélvula no dard por reslitado un incre-
mento en d flyjo. Es importante reconooer gue con la ecuadén de la vélvula, ecueddn
(5-3), 0 = dexribe eda condddn Conforme < incrementa la caida de preson, oon
la ecuedon se predioen razones de flo mds dtas didha rdadon s muedra grdicamente
en la figra C-43, juto con la condidén de bloqueo de fluo.

En eda figua * dosava que paa d ingeniero es importante conooer la: caida. médi-
ma de predon, APy, la cud es dediva paa produdr d flujo. Los febricates dige
ron indcar eda caida médxima de preson medate una ecadon para APpe,; 0on Cads
de preson supaiores a eda APy, ® puede ocasionar n blooueo dd fiuo. APper de
paxe en mudo no sélo dd fluido, sno tarhién dd tipo de vélvula. Vaics fabricates
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Figura C-42. Dafio que s produce en € oclusor de la vdlvula a causa de vaporization ingtanthea
(Cortesfa de Masonellan divison, McGraw-Edison Co.)

hen redizado invedigadones tendiates a obtener datos y desardlar una ecuacién para
prededr  AP.,; Masoneilan'® propone la dguiente ecuedion:

APy = CIAP (C-5)

, Ecuacién para la
7 prediccién del flujo
S
/
/
/
} / o
g - —_____:;‘f ______ ; Flujo obstruido
o / 1
S Z : APperm 1 AP ax
1 !
! |
| |
1 |
VAP —>

Figura C-43. Condiciones dd flujo con bloqueo.
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Y
APg = P, - (0.96 -0 /5 ) P, (C-6)
0,s Py < CBP,,
APs = P, = Py ()]
) -~ C. (F,)
, Dimension Flujo C, o UL
Tipo de vélvula del ajuste *) K.* D/d=15 X
0 mayor
—
A Cerrado 80 51 77 54
Abierto 75 46 72 47
(—
—
B Cerrado 80 52 .80 .54
Abierto 80 85 89 68
€~
Fn
A cualquier 65 32 80 35
direccion
—
A Abierto 80 24 35 .30
—_—
1%"- 4" Cenado 94 ! 87 74
: 616" Cerrado 92 68 89 n
Serie 40000 balanceada —
(—
A Ablerto 90 65 79 68
ey
B Ablerto .90 65 86 .68
Serie 40000 sin balancear
f—
A Cerrado 81 .53 .78 .55
Abierto .89 .64 .85 67
—
—
B Cerrado .80t 52t 80 54
Abierto 90 85 90 68
Serie 70000 -

‘on venturi revestido C; = 0.50, Ko = 0.19

) Ajuste a capacidad completa, didmetro del orificio = .8 de
) Ajuste a capacidad reducida al 50% de (A) o menos.

dimension de 1 vélvula

Nota Xr = 0.84C2

Figua C-44. Factor oe flujo oritico, G, con abertura completa. (Cortesia de Masoneilan division,

McGraw-Edison Co.)
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; C. (Fr)
; |I>Imonsi6n Flujo C, . oo
Tipo de véivula Gel ajuste a ) . K, D/d = 15 X;
0 mayor
A Cerrado: .85 .58 81 .61
Ablerto .80 65 .86 68
e
—
B Cerrado .80 52 .80 .54
Ablerto .80 .65 .90 .68
prany
r —
A Cerrado .68 .35 .85 39
Abierto .85 60 .80 61
—
—
B Cerrado 0 39 70 4
Abierto .88 62 87 85
—_—
N A Puerto V .90 .70 .86 .68
i ) curvado 98 80 94 8t
vl B Puerto v 80 k) .80 .54
e curvado 95 73 94 76
Serie 10 000
Nota X1 = 0.84C ;2
Figura C-44. (Continuacion.)
donde:

Py = presion de vapor del liquido, en psia
C; = factor de flujo critico™
P¢ = presion critica del liquido, en psia

En la figura C-44 se muestra e factor de flujo critico para diferentes tipos de vélvulas,
Cy; edos vaores son € resultado de pruebas de flujo sobre las vavulas.

Fisher controls®® propone la siguiente ecuacion:
APperm = K,"(Pl - rcpv) (C‘S)
donde;

K,, = coeficiente de recuperacion de la vélvula®
rc = razon de presion critica@®

El coeficiente K, depende del tipo de vdvula y también es un resultado de las pruebas
de flujo. En la Ultima columna de las figuras C-39¢ y C-39d se muestran los vaores de
K, para cada tipo particular de vélvula. El término ¢ se determina con base en la figura
C-45.

S la recuperacion de presion que experimenta e liquido es suficiente como para ele-
var la presion por arriba de la presion de vapor del liquido, entonces las burbujas de va-
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e Presion critica de
diversos fluidos. Psia*
\ Amonfaco. .......... 1636
09 Argébn .. 705.6
< \ BUEANO - v 550.4
Q . .
= Di6xido de carbono .... 10716
E )
£ .. \ Monéxido de carbono. 507.5
z [ Cloro ............ Il 16.7
a \\ Dowtherm A. 465
& N~ Etano . - 706
3 o7 ~ Etileno 735
3 Fluor 606.5
% Helio 33.2
g . Hidrégeno . ......... 166.2
Cloruro de hidrégeno ... 1198
|sobutano .......... 529.2
Isobutilenc .......... 560
08 Metano ........... 673.3
° 800 1000 1800 2000 2000 000 3800 Nitrégeno — .......... 492.4
PRESION DEL VAPOR—FPSIA Oxido nitroso ........ 1047.6
- . » Oxigeno . .......... 736.5
Esta curva se usa para agua. Se inicia en la abscisa con el valor de la presion Fosgeno 623.2
del vapora la entrada de la valvula; después se procede de manera vertical, Propano ... 617.4
haslta |‘mercep1a‘r Iad curva;_,postlenormeme sle co(;mnuda hacia la izquierda pa- Propileno . .......... 670.3
ra leer la relacién de presion critica, rc, en la ordenada. Refrigerante Il .. .. ... 635
Refrigerante 12 ....... 596.9
Refrigerante 22 ....... 716
AQUE™ e 3206.2
10
S oa N\
= N
o
&) \
5 o —
@ ——
o M
$ 07 \
[=]
z
<
3 os
2
@
06
o 10 20 kL 40 80 60 70 80 80 100 .,

PRESION DE VAPOR—PSIA
PRESION CRITICA—PSIA

Esta curva se usa para liquidos diferentes al agua. Se determina la razén presién de va-
por/presién critica. dividiendo la presién del vapor del llquido en la entrada de la vélvula
entre la presion critica del liquido; con este valor se inicia por la abscisa y se sube una
vertical hasta intersecar la curva; después se tiende una horizontal hacia la izquierda y
se lee la raz6n de presion critica. rg, en la ordenada

Figura C-45. Razon de presion critica segiin Fisher. (Cortesia de Fisher Controls)

por se empiezan a colapsar 0 a implosionar, lo cuad se conoce como “cavitacion”. La
energia que se libera durante la cavitacion produce ruido, como § fluyera grava a través
de la vélvula®™; en la figura C-46 se muestra € dafio tipico que se produce en la vélvula
a desprenderse material por efecto de la cavitacion. Ciertamente, en las vélvulas de vas
tago rotatorio, cuya recuperacion de presion es dta, se tiende a experimentar cavitacion
més frecuentemente que en las vdvulas de vastago reciproco, las cuales poseen recupera
cién baja de presion.
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Figura C-46. Dafio causado por la cavitacién. (Cortesfa de Masonglan divison, McGraw-Edison
Co.)

Con les puaies £ ha damodrado que en las valvulas con recupgaddn de presdn
bga d boqueo de flyo y la cavitaddn « preatan graximedamate a la migma AP
y, en cossuada, les enuadones (G5 y (CG8) tarbién = pueden ulilizar para cdadar
la calda de predtn a la cud comieza la cavitadon. En les vélvulas con dta recuparadion
de preson, la cavitadon puede oonir a ceides de presdn por @50 o APy,; paa &
tos tipos de vélvulas, Masoneilan™> propore la sguiente ecuadon:

AP giitacion = Kc(Py = Py) C-9
donce

K¢ = coeficiente de cavitacién incipiente, € cua se muestra en lafigura C-44

Fisher controls® propone la misma ecueddn y s téminos Ko = muesran en la figura
C47.

Los faricantes de vélvulas producen disposiivos egpeddes anticavitacién con los
Qe e tiende a incrementar @ término K- de 1a vélvula Y, por lo tarto, la caida de pre-
d6n a la cd ooure la cavitaddn.

RESUMEN
En ete breve goéndice = two como propdsto familiaizar d ledor con dgunos de los

insrumentos que £ utilizan cominmente en los drauitos de contrd de proceso.  Entre
la insrumentadon que £ eqorne ¢ induye pate de los indrumatios que £ necesitan
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0 2 40 60 80 100

Porcentaje de abertura de la vélvula

Figura C-47. Coficiente de Fisher para la cavitacién incipiente. (Cortesia de Fisher Controls.)

para medir (M) las variables, del proceso (dlementos primarios) tales como flujo, tem-
peratura y presion. Se presentaron dos tipos de transmisores y se expusieron Sus prin-
cipios de funcionamiento. Finamente, también se presentaron agunos tipos muy comunes
de vdlvulas (elementos finaes de control) que se utilizan para gecutar la accion (A), junto
con sus caracterigticas de flujo.

Como s menciond en la primera frase de este resumen, éste es un gpéndice breve.
En este libro es imposible presentar y abordar todos los detdles que se relacionan con
los diferentes tipos de instrumentos, pero existen manuales completos y colecciones muy
exhaudivas de articulos disponibles para este fin. Se remite d lector a la bibliografia que
aparece d find de este gpéndice. Ademés de los numerosos tipos diferentes de intru-
mentos de que se dispone en la actudidad, cada mes se introducen ad mercado nuevos
y “mejorados’ tipos de elementos primarios, transmisores y elementos finades de con-
trol. En € &ea de elementos primarios se desarollan constantemente nuevos sensores
con los que se puede medir variables dificiles con mas exactitud, més frecuente y mds
répidamente, por eemplo, la concentracion. En el &ea de transmisores, la ultima palabra
son los “transmisores inteligentes * .

Con estos transmisores de hoy en dia, en los que se utilizan microprocesadores, se
puede entregar la informacion a los controladores en una forma més comprensible. La
de los elementos findes de control es otra 4rea de investigacion en la que exise mucha
actividad; no solamente se mejoran continuamente las vélvulas neumdticas de control, si-
no que ahora s desarrollan y mejoran los actuadores eléctricos para lograr la intercone-
xién con otros componentes electronicos, como son los controladores y las computadoras
Ademas, estdn en desarrollo otros elementos finales de control, tales como los manejado-
res para bombas y ventiladores de velocidad variable, cuya razon de desarollo es la con-
servacion de energia. A causa de |a falta de espacio no se presenta en este libro la factibilidad
y la justificacion para uitlizar estos ventiiadores y bombas de velocidad variable en la re-
gulacion del flujo, sin embargo, € lector puede consultar las referencias bibliogréficas
21, 22, 23 y 24 para estudiar este tema

Ciertamente, en los dltimos pdrrafos, € lector se dard cuenta que e llevan a cabo
investigaciones, principdlmente por parte'de los fabricantes, en e 4rea de instrumenta-
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cién, cuyos resultados permitirdn una meor medicion y un meor control. Esta es una
razén por la cua e control es un campo tan dindmico.
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D

Programa de
computadora para
encontrar raices de

polinomios

El programa que s lista en la figura D-I se puede utilizar directamente para encontrar
todas las raices, redes y complgas, de un polinomio. En dicho programa se utiliza la
subrutina MULLER, con la cud se cdculan las raices mediante @ método de Miler,
con base en la interpolacion cuadrdtica de Lagrange; para una descripcion completa del
método de Miiller @ lector debe consultar la bibliografia origind de Miiller™ o el texto
de Conte y de Boor@.

Mientras que € programa principal y la subrutina POLY son especificos para encon-
trar raices de polinomios, la subrutina MULLER es generd; con ella se pueden encontrar
las raices redes y complejas de cuaquier funcion no lined, y no necesariamente de un
polinomio; en ésta se utiliza la subrutina DEFLAT para reducir numéricamente € polino-
mio o funcién, como en la ecuacion (2-5 1), lo cuad es una operacion que se conoce como
deflacion y con dla se asegura que no se obtendrd la misma raiz més de una vez, con
excepcion del caso de raices repetidas.

En d programa principd se introduce e grado del polinomio y sus coeficientes, en
potencias ascendentes de x, y de ahi se pasan a la subrutina POLY, mediante una declara-
cion COMMON; también se introducen € ndmero maximo de reiteraciones por raiz, la
tolerancia relativa de error y las aproximaciones iniciaes a las raices, y se pasan a la su-
brutina MULLER mediante sus argumentos. Miiller’ recomienda fijar las aproximacio-
nes inicides a las raices en cero, de manera que las raices se encuentren en orden creciente
de magnitud; aunque esto da por resultado una gproximacion més precisa de las raices,
no sempre se encuentran éstas en orden creciente.

En este programa se define la tolerancia relativa de error como la diferencia méxima
que se permite entre dos aproximaciones sucesivas de una raiz, dividida entre la magnitud
de la misma por eemplo, con un valor de 10™° se asegura que las dos gproximaciones
sucesvas concuerdan en 6 digitos sgnificativos, independientemente de la magnitud de
la raiz.
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MAI’II\\I/EIEJI-RK%PAM TO FIND THE ROOTS OF A PCLYNOM AL BY MILLER S

VAR ABLES IN INPUT DATA
VARI ABLE TYPE DI MENSI ON DESCRI PTI ON

NDEG 1 DEGREE OF THE POLYNOM AL
MAXI T 1 MAXI MUM_ NUMBER CF | TERATI ONS
RTCL R RELATI VE ERRCR TCLERANCE ON ROOTS
A R NDEG+1 POLYNOM AL COEFFI G ENTS ~ CRDERED
IN ASCENDI NG PONERS OF X
XS C NDEG INITIAL APPROXI MATIONS TO THE ROOTS

SUBPROGRAMS  CALLED
MLLER - TO COWPUTE ROQTS CF POLYNOM AL BY MULLLER S METHOD

COVPLEX XS(20)
COWON NDEG A«z1)
EXTERNAL POLY

READ AND PRINT |NPUT DATA

100 WRITE ( 6. 100)

100 FORMAT(' ENTER NDEG MM T, RTQL' )
READ( 5, x ) NDEG MAXIT, RTQL
IF¢ NDEG EQ 0 ) STOP
NC = NDEG

OCONOOOOOO0O0OOO0O0

elelig

WRITEC( 6. 110 )
110 FORMAT(' ENTER PO_YNO\/IAL COEFFS.. ASCENDING POAERS COF X )
READ ¢ 5, » ) (A(I),I=1,NO)
WRITE( 6. 120>
120 FORMAT(' ENTER INTIAL APPROXIMATIONS TO THE ROOTS )
READ ( 5, x ) (XS(I),I=1,NDEG)

C
WRITE ¢ 6. 130 ) NDEG RTQL. (ACI>.I=1,NC)
WRITE ¢ 4; 130 ; NDEG RTQOL; (A(I),I=1,NC)
WITE ( 6, 140 ) (XS(I),I=1,NDEG)
c WRITE ¢ 4. 140 ) (xS(I),1=1,NDEG)
130  FORMAT('1', 10X, MULLERS METHCD TO FIND THE ROOTS OF & POLY',

"NOM AL OF DEGREE’,I3,
/711X, '"RELATIVE ERROR TOLERANCE ,1PG10.2,5X
/711X, " THE COEFFI O ENTS OF THE POLYNOM AL ARE (CONSTANT ',
" TERM FIRST)'//(13X,5G13.6))
140 FORMAT(//11X, THE INTIAL APPROXI MATIONS ' TO THE ROOTS ARE
/718X, 'REAL' ,8X, 'IMAGINARY'/(/12X,1P2G15.6))

EVALUATE ROOTS OF POLYNOM AL BY MILLER S METHOD
CALL MULLER( NDEG XS. MAXIT. RTQ.,, PQLY >
PRINT RESULTS

WRTE ¢ 6, 180 1 (XS(I),I=1,NDEG)
WRITE ¢ 4, 150 ) (Xs(I),I=1,NDEG)

150 FORMAT(//11X, ' THE FINAL " APPROXI MATI ONS TO THE ROOTS ARE
! //I8X "REAL’,8X, 'IMAGINARY'/(/12X, 1P2G15.6))
Q0ro 10
ENN

SO —

OO0 OO0

Figura D-l. Programa para cdcula todas las raices, redes y complgas, de un polinomio.
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0
*

OOOOOOOOOOOOOOOOOO0O0

NOOOONOODO0O0O0O0OO0OONT OO0 00

SUBROUTINE POLY( X, P )

PURPCSE = TO EVALUATE A POLYNOM AL OF NTH DEGREE
FOR SUBRQUTINE MULLER

METHCD = NESTED MULTI PLI CATION (SYNTHETIC DIVISION)
VAR ABLES I N COWON

NDEG DEGREE COF THE PCLYNOM AL
A(NDEG+1) CCEFFI O ENTS CF. THE PCLYNOM AL ORDERED IN
ASCENDI PONERS OF X

VAR ABLES | N ARGUMENT LI ST
VARI ABLE TYPE 1-0 DESCRI PTI ON

X C 1 COWLEX VALUE AT WH CH THE
POLYNOM AL 1s TO BE EVALUATED
p C 0 COWLEX VALUE COF THE PCOLYNOM AL
COWPLEX X, P, B
COWIN NDEG  ac21)
NC = NDEG + 1
B = ANO)
DO 10 |=I.NDEG
K=NC-1 -
B=Bx X+ A(K)
P=B
RETURN
END

SUBRQUTI NE MULLERC N, XS, MAXIT, RTQL, FUNCIN )

PURPCSE « TO COWPUTE APPROXI MATIONS OF THE ROOTS COF
NONLI NEAR  EQUATI ONS

REF: CONTE AND DE BOOR "ELEMENTARY NUMERICAL ANALYSIS',
3RD ED., MOGRAWHILL. NEW YORK, 1980, PP. 120-127.

METHCD:  MULLER S METHCD COF QUADRATI C | NTERPOLATI ON
VAR ABLES N ARGUMENT LI ST
VARI ABLE TYPE 1,0 DI MENSI ON DESCRI PTI ON

N 1 1 NUMBER CF ROOTS TO BE COVPUTED

XS c 1/0 N ARRAY CONTG THE INITL. APPRS.
AND RETG THE FINAL VALUES

MAXIT 1 1 MAXI MUM_ NUMBER OF | TERATI ONS

RTCL R | RELATI VE ERROR TOLERANCE ON
THE ROOTS

FUNCTN E 1 NAaME OF SUBRQUTINE UsgD TO

EVALUATE THE FUNCTION
SUBPROGRAMS  CALLED

FUNCTN = TO EVALUATE_THE NONLI NEAR FUNCTI ON
DEFLAT - TO DEFLATE THE FUNCTION

Figura D-l. (Continudcién)
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COWLEX xs(w, H %, FX F, vFP, FP. LAVBDA DF, DFPL,
9 DELTA, TOP, G, RAD. BOT

GUARD AGAINST ZERO OR NECATIVE ERROR TOLERANCE
ETQL = AMAX1( RTQOL. 1,E-6)
START OF LooP TO EVALUATE N ROOTS

DO 100 1=1,N
NEVAL = 0

aono onan

OO0

EVALUATE AND DEFLATE FUNCTION AT FIRST APPROXI MATI ON

10 H =0.5
X = %¥S(I) + H
NEVAL = NEVAL + 1
CALL FUNCTN( X, FX )
CALL DEFLATC( 1. X, FX F, XS, IFLG)
IFC IFLG .NE. 0 » QGOTO 10

EVALUATE AND DEFLATE FUNCTION AT SECOND APPROXI MATI CN

DFP =F

X = XS(I2
NEVAL = NEVAL
CALL FUNCTN( X FX)

CALL DEFLATC( 1, X, FX. F, XS, [FLC)
IFC IFLG .NE. 0 » COTO 10

I'NITIALI ZATION  OF | TERATI VE  CALCULATI ON

FP =F
DFP
X

+

LAMBDA = - 0.5
NEV = NEVAL + 1

| TERATI VE CALCULATION OF THE RroOOT
DO 30 NEVAL=NEV, MXI T

O onn

CALL FUNCTNC X, FX)
CALL DEFLATC( I, X. FEX F, XS, |FLG)
IFC IFLG .NE. 0 » GOTO 10

COWUTE NEXT ESTIMATE OF ROOT

F = FP

DFP » LAVBDA

1.+ LAVBDA

- 2. * F = DELTA

G ( DELTA + LAVBDA ) % DF = LAVBDA » DFPL

RAD CSORT( Gwxx2 + 2. » TCP x LAVBDA » ( DF = DFPL) )

= G + RAD
IFC REAL(G) - REAL(RAD) + AIMAG(G) = AIMAG(RAD) .LT. 0.)
BOT = 6 = RAD

LAVBDA = TOP
IFC CABS(BOT) .NE. 0. ) LAMBDA = TCP ~ BOT

FP =F
DFP = DF

elele]

DF
DFPL
DELTA
TOP

TRNTINY

Figura D-1. (Continuacion)
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H =H » LAVBDA
c X =X+H
8 CHECK FOR CONVERGENCE
c IF( CABS(H) .LT. ( ETOL = CABS(X) ) ) GOTO 100
(330 CONTI NUE
C REACHED MAXIMUM NUMBER OF | TERATI ONS
o
WRITE( 6, 110 » NEVAL. I, X, F
WRITE( 4, 110 ) NEVAL. I, X, F
110 FORMAT(//HX "FAILED TO CONVERGE AFTER',I3,1X, 'EVALUATIONS',
c FOR ROOT’,I3//11X, 'ROOT',1P2G15.6,5X%, F(ROOT)'.ZGIS 6)
C100 XS(I) = x
RETURN
C
END
Cx
Cx
Cx
SUBRQUTI NE DeEfFLATC 1, X, FX FDEF, XS, |FLG )
C
o PURPCSE - TO DEFLATE THE FUNCTION F SO THAT THE SAME
8 . ROOT 1s NOT ENCOUNTERED MORE THAN ONCE
C VAR ABLES | N ARGUMENT LI ST
c
C VARI ABLE TYPE 1,0 DI MENSI ON DESCRI PTI ON
@
c 1 1 1 NUMBER OF ROOT SQUGHT
c X C 1 CURRENT  APPROXI MATI ON
C FX C 1 FUNCTION VALUE AT X
C FDEF C 0 DEFLATED VALUE AT X
c XS C 1 1 PREVI QUS ROOTS FOUND
c | FLG 1 0 FLAG SET TO ONE | F CURRENT
8 ROOT MATCHES PREVI QUS ROOT
c COWLEX X, FX, FDEF, ¥Xs(1), BOT
IFLG = 0
FDEF = FX
c IFC 1 .LT. 2 ) RETURN
g DEFLATI ON OF F(X)
DO 10 k=2, I
BOT X = XS(K-1)
IF( CABS(B ) .LT. 1E-20 ) GOTO 20
10 FDEF = FDEF ~ BOT
RETURN
o
E CURRENT APPROXI MATI ON MATCHES A ROOT. MDDl FY AND SET | FLAG
20 XS(I> = x + 0.001
IFLG = 1
c RETURN
END

Figura D-I. (Continuacidn)
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708 APENDICE D

Datos de entrada
Primera linea
NDEG, MAXIT, RTOL
donde:
NDEG es d grado de polinomio
MAXIT es € nimero maximo de iteraciones que Se permite por raiz.
RTOL es la tolerancia relativa de error
Segunda linea
A(Z), I = 1, NDEG + 1
donde:
A(l) son los coeficientes del polinomio, en orden ascendente de potencias de x, esto es
p(x) = A(l) + AQ)x + AB)X* + . . . + A(NDEG + 1)xNPEG
Tercera linea
XS, I = 1, NDEG
donde:
XS() son las aproximaciones inicides a las raices

Después de que se resuglve cada problema, € programa se regresa a inicio para leer los
datos de otro caso. Para detener lz gecucion se introduce un vaor cero en NDEG.

formato. El formato de los datos de entrada es libre, es decir, las cantidades para cada
linea se introducen y separan por espacios 0 comas. El programa se escribe con sefides
de entrada (prompts) para que se pueda usar en forma interactiva desde una termind de
tiempo  compartido.

Resultados. Los resultados conssten en una repeticion de los datos de entrada y las
gproximaciones findes a las raices, las cudes aparecen en dos columnas, una para las
pates redes y otra para las imaginarias.

Precaucion. Generdmente se imprime una pequefia parte imaginaria en raices reaes,
debido a inexactitudes numéricas, S en varios Srdenes de magnitud la pate imaginaia



PROGRAMA DE COMPUTADORA PARA RAICES DE POLINOMIOS 709

€S menor que la pate red, se debe descartar. De manera Smilar, la parte red se debe
descatar § es menor en varios Ordenes de magnitud que la parte imaginaria

funciones de la unidad de salida. A causa de la estructura de tiempo compartido,
con € programa se escribe cada linea dos veces, una en la unidad 6, la cud se supone
que es la termind, y otra en la unidad 4 para impresion en papel. Para la utilizacion en
lote (batch), ¢ debe diminar una de las dos instrucciones WRITE.

Ejemplo Los datos de entrada para encontrar las raices de la siguiente ecuacion poli-
nomica

§5+ 4gt + 1653 + 2552+ 485+ 36 =0

MULLERS METHOD TO FIND THE ROOTS OF A POLYNOM AL OF DEGREE 5
RELATIVE ERRCR TOLERANCE | .OE-05

THE COEFFICIENTS OF T-HE POLYNOM AL ARE (CONSTANT TERM FIRST)

36.0000 48.0000 25.0000 16.0000 4.0000
1.00000

THE INITIAL APPROXIMATIONS TO THE ROOTS ARE

REAL | MAG NARY
.0

o o o o o

0
0]
.0
0
THE FINAL APPROXIMATIONS TO THE ROOTS ARE

REAL IMAGINARY
-1.00000 7.9913%9E~13
8.22254E-07 -2.00000

3.95433E~-07 2.00000
-1.50000 -2.59808
-1.50000 2.59808

Figura D-2. Ejemplo de los resultados del programa de Miller.
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con 50 reiteraciones por raiz, tolerancia de error relativa de 10~° y cero aproximacio-
nes inicides son

Primera linea 5, 50, IE-S
Segunda linea 36, 48, 25, 16, 4, | 4
Tercera linea (0,0), (0,0), (0,0), (0,0), (0,0)

Se sbe que las raices son

3V3
-1, 02, -2, 3. i l/—_ 3 | ﬂ
2 2 2 2

En la figwa D2 goaree la <ida dd programa paa ede gemplo.
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Accion, 19
Accionadores, 680
Accion precalculada, control por, 447
Acumulacion, 538
Acumulador del condensador, modelo del,
551-554
Ajuste:
computadoras de control, 294-295
de controladores por muestreo de datos, 294
de controladores por retroalimentacion, 265
para cambios del punto de control, 290
paa eror minimo de integracion, 289-290
para la razén de asentamiento de un cuarto,
267
para perturbaciones, 298
para un sobrepaso del 5 % , 307
por sintesis, 306
Ziegler-Nichols, 266, 283
Ajuste del error de integracion minimo, 289-290
Ajuste en linea, 266-270
Aproximacion Padé, 263-304
Argumento de un nimero complejo, 77
Asentamiento, tiempo de, 164
Avance de primer orden, 166, 167
Avance/retardo, unidad de, 167, 453, 457 459
programa, 598
simulacién, 593

Baances independientes, 539
Bloques de cémputo, 420
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Bourdon, Eugenio, 647
Bourdon, tubo de, 648

Cadldera, control de una, 435, 464
Cémara de vapor, modelo, 547
Cero:
de la funcién de transferencia, 341
del transmisor, 177
Circuito abierto, control de, 19
Circuito de control, programa para un, 598
Circuito de control, simulacién de un, 5%
Circuito por retroalimentacion unitaria, 187,
238
Computadora, programa de, ver Programa
Condensador, modelo de, 549-551
Condiciones iniciaes:
en estado estacionario, 554," 567
para la operacion de la columna, 554
para un horno, 560
Condiciones limite, 560
Conjugado de un nimero complejo, 78
Conmutadores de limite, 688
Conmutador por lotes, 316
Conservacion, ecuaciones de, 338
Constante de tiempo, 96
caracterfstica, 161
efectiva, 151
estimacion, 274-277
Constante de tiempo dominante, 259
Control, 20
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Control (continuacion)
de una caldera, 435. 464
en cascada, Il 1, 439
multivariable, 479
por accion precaculada hacia adelante, 23,
447
por limitacion cruzada, 437
por retroalimentacion, 20
por sobreposicion, 472
razon de, 354
regulador, 20
selectivo, 472
servo control, 20
Control automético de proceso, 18
objetivo, 320
razones, 25
Control de circuito cerrado, 20
Control de un evaporador, 616
Control distribuido, 294
Control en cascada, 439
Control multivariable, 479
desacoplamiento, 505
fndice de interaccion, 500
interaccion y estabilidad, 503
matriz de ganancia relativa, 492
pares, agrupacion por, 490
teorema de Niederlinski, 494
Control por computadora, ajuste, 293-295
Control selectivo, 472-477
Controlador, 18, 19, 198
accion, 201
ajuste, 20, 265, 297, 299, 311
auto/manual, 200
con banda proporciona, 207
desviacion del, 204
digitd, 2 15
ganancia, 204
local/remoto, 200
por retroalimentacién, 198
proporcional, 204
proporcional-derivativo (PD), 214
proporciona-integra  (Pl), 209
proporciona-integral  derivativo (PID), 211
rapidez de derivacion, 2 Il
rapidez de regjuste. 210
regjuste-excesivo, 216, 311-316
tiempo de derivacion, 211
tiempo de regjuste, 209
sintesis, 297
Controlador esclavo, 286
Controlador irrealizable, 301
Controlador por muestreo de datos, 294
Criterios de error de integracion, 285

INDICE

Dahlin, ajuste, 306
Dahlin, parémetro de ajuste, 298
Dahlin, respuesta, 298
Decision, 19
Deflacién, 703
Delta Dirac, funcién, 30
Densidad de un gas ided, 74
Desacoplador, 703
Destilacion, modelo de, 540-556
Desviacion, 204
céculo de, 238-243
Desviacion, variables de, 65
Detector de burbujeo, 662
Diagrama de Bode, 370
de prueba de pulso. 410
Diagramas de bloques, 105
reglas, 107
Diagramas polares, 393
Diferenciacion compleja, teorema de la, 34
Diferencial de presion, medidor de, 659

Diferencid de presion, transmisor de, 671
electrénico, 674

neumético, 671
Diferencias finitas, 561
Discretizacién, 561
Disturbio, 20
Divisién sintética, 61
Dominio, 43
Dominio del tiempo, 43
Dominio S, 43
Duracion de las corridas de simulacion, 569

Ecuacién caracterfstica, 59, 230
Ecuacion dé Antoine, 69
Ecuacion de Arrhenius, 70
Ecuacion diferencia, forma generd, 563
Ecuaciones de balance, 539
Ecuaciones diferencides parciales, 558
solucién 56 1-562
Ecuaciones diferenciales, solucion de, 41
Ecuacion lineal, 65
Eficiencia de Murphree, 543
Eigenvaor, 59, 343
dominante, 596, 602
estimacion, 604
Eigenvalor dominante, 569, 602
Elemento final de control, 18-19
Entrada, variable de, 41
a una columna de destilacién, 555
a un horno, 560
Equilibrio, relaciones de, 543
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Error de redondeo, 572
Error de truncamiento, 571
Escala, 177
Escalén unitario, 28
Especificacion de respuesta de circuito cerrado,
298
Estabilidad, 59
criterio, 252
de circuito de control por retroalimentacion,
251
de integracién numérica, 611
Estabilidad marginal, 259
Estado, variables de, 554
Euler, integracion de, 568
estabilidad, 811
Evaporador de efecto mdltiple, 618
Eveporador de efecto triple, 618
Expansion de series de Taylor, 67, 71,
118

Factor cuadrético, 50
Factorizacion de polinomios, 44
Fase, margen de, 391
Fase minima, sistemas de, 381
Fase no minima, sistemas de, 381
Flujo, medidor magnético de, 658 ‘
Férmula de Francis para vertedores, 544
FORTRAN, programa, ver Programa
Fourier, transformada de, 405
de un pulso rectangular, 406-407
evauacion numérica, 407-410
Fracciones parcides, expansion de, 44-58
Frecuencia, 164 '
ciclica, 164
en radianes, 165
natural, 164
Frecuencia Ultima, 260
Funcion de deflacion, 703
Funcién de forzamiento, 41, 93
Funcién de transferencia, 43, 94, 104
cero de, 342
de circuito abierto, 345
de circuito cerrado, 110, 229
de primer orden, 95
de segundo orden, 143
de tercer orden, 145
polo de, 342
propiedades, 105
Funcién de transferencia de circuito cerrado,
229
Funcion escalén, 28
Funcién seno. 31
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Ganancia, 99
estimacion, 274
Ganancia de circuito, 257
Ganancia de estado estacionario, 86
Ganancia Ultima, 252, 266
Gear, C. W., 613
Gréficas de flujo de sefid, 479

Horno, modelo de un, 556-561
Hougen, Joel O., 402, 410

IAE, 286
ajuste, 289-290, 305
ICE, 286
gjuste, 289-290
Idedl, densidad de un gas, 74
Impulso, 30
Impulso unitario, 30
Instrumentacion, nomenclatuya, 627
Instrumentacién, simbolos de la, 627
Instrumentacion, simbolos para, 672
Integracion de Euler modificada, 576
implicita, 612
subrutina, 578
Integracion explicita, 609
Integracion implicita, 612
Integracion numérica, 568-584
implicita, 612
programa principal, 580
Integracion readl, teorema de la, 33
Intervalo de integracién, 569
seleccion de, 571
Inversion de la transformada de Laplace, 44
ITAE, 286
ajuste, 289-290
ITCE, 287
Iteracion, 60

Laplace, dominio de, 42
Laplace, transformada de, 27’
de las derivadas, 31
de las integrales, 33
inversion, 44-58
linealidad, 31
método de solucién, 41-59, 64-65
propiedades, 31-36
Tabla, 32
utilidad, 43

Linealizacién, 65, 118
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Linealizacion (continuacién)
de funciones con una sola variable, 67
de funciones multivariable, 71
por expansién de series de Taylor, 118
vaor base, 66
Lépez, A. M., 288
Lugar de raiz, 343-361
criterio de  4ngulo, 350
criterio de magnitud, 350
reglas para graticar e, 349
Luyben, WL, 410

Magnitud, de un nimero complgo, 77
Mapeo de conformacion, 395
Margen de ganancia, 391
Martin, Jacob, 232, 310
Medicion, 19
Medidor de orificio, 654
Meétodo 1 de la respuesta escaldn, 274
Método 2 de la respuesta escaldn, 276
Método 3 de la respuesta escalon, 276
Microprocesador, control por, 307
Modelo, 25, 540
Modelo:

de cdmara de vapor, 547

de columna de detilacion, 540-555

de condensador, 549-551

de controlador de nivel, 547, 552

de horno, 556-560

de pardmetro localizado, 539

de presion en la columna, 549-551

de primer orden, 272

de radiacion de calor, 559

de reactor, 563-568

desarrollo, 539

de segundo orden, 271

de tambor acumulador, 551-554

distribuido, 539, 555

para una bandgja de destilacion, 540-545
Modelo matemdtico, 539
Modificada de Euler implicita, 612
Modo derivativo, 211

programa, 598

seleccion, 304-306

simulacion, 596
Modo proporcional, funcion de, 307
Modos de controlador, seleccién de, 299-306
Moore. C. F., 295
Miiller, método de, 59, 703

subruting, 705
Multiplicaciones anidadas, 61

INDICE

Multiplicadores, 688
Murrill, P, W., 285

Newton-Barstow, método de, 59
Newton, méodo de, 61
Nichols, diagramas de, 401
Nisenfeld, E., 500
Nivel, modelo de control de, 547, 552
No linedidad, 120
Notacion polar, 77
NUmero imaginario, 76
NUmeros complgios, 76
agumento, 77
conjugado, 79
magnitud, 77
notacion polar, 77
operaciones, 78
Nyquist, criterio de estabilidad de, 397

Oscilacién, perfodo de, 164

Pardmetro distribuido, modelo de, 539-555
Parémetro locdlizado, modelo de, 538
Periodo de oscilacion, 164
Periodo Ultimo, 260, 266
Perturbacion, 20
guste, 289
de entrada, 287
respuesta, 287
Perturbacion, variables de, 66
pH, control del, 615
PID, controlador, 212
ajuste, 268, 283, 289-290, 307
programa, 598
simulacion, 594
Plano complgo, 77
Plano izquierdo, 253
Polinomio reducido, 60
Polinomios:
factorizacién, 45
raices, 45
Polinomios, raices de, 45, 703
programa, 404
Polo, 342
POMTM, 131
métodos de la respuesta escaldn, 274-277
modelo, 272
proceso, 30 1
respuesta, 276
Posicion del controlador, 154
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Posicionadores, 682
Posicion manua del controlador, 229
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El propésito principal de este libro es mostrar la aplicacion del
control automatico de procesos, junto con los principios fundamen-
tales de la teoria del control. Con este fin se incluye a lo largo del
mismo una buena cantidad de andlisis de casos, problemas y ejem-
plos tomados directamente de la experiencia de los autores como
profesionales y como consultores en el area del control de proce-
S0S.

Al principio del libro se definen los términos y los conceptos
matematicos que se utilizan en los sistemas de control de procesos
y se explican los principios de la respuesta dinamica del proceso.
Luego se analizan algunos componentes importantes del sistema
de control, como sensores, transmisores y valvulas de control
comunes. En la segunda parte del libro se trata el disefio y analisis
de los sistemas de control por retroalimentacién. Aqui se estudian
las técnicas de control industrial m&s importantes, como control de
razon, control en cascada, control por accion precalculada, control
por sobreposicion, control selectivo y control multivariable. Al final
del libro se presenta la simulacion por computadora de los procesos
y sus sistemas de control.

El objetivo de este libro se centra en la industria de procesos.
Esta dirigido a los estudiantes de nivel superior de Ingenieria,
principalmente de las areas Quimica, Mecanica, Petroquimica, Me-
taimecanica, Metalurgia e Ingenieria  Ambiental. Asimismo, se reco-
mienda al personal técnico de la industria de procesos.
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