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Prologo

El uso adecuado de la memoria historica, ademas de un signo de inteligencia, es
alimento fundamental del conocimiento. Ta vez sea donde se ponen de acuerdo la
inteligencia deductiva y la emocional, y una de las pocas cosas que siguen siendo
actuales desde e dia siguiente ala creacién.

Hay &reas geogréficas habitadas por individuos especialmente dotados para trans-
mitir la historia. A veces son capaces de condensar muchos kilogramos de sabiduria
en un refrén o en una sentencia; otras en un acertijo, en una poesia e incluso en un
cuento. Sancho Panza, manchego y auténtico protagonista oculto de El Quijote, es un
gjemplo paradigmatico de sabiduriay transmision de memoria historica, que se va
enriqueciendo en cada capitulo.

La Mancha es una de esas areas donde surgen de manera espontanea personas que
consiguen transmitir la sabiduria que han ido acumulando a lo largo de su existencia.
Unas lo hacen en & campo de las tradiciones, otras en e de la cultura, en ocasiones en
la ganaderia y como es natural también en la industria, y dentro de ellano podiafal-
tar d manchego de turno que nos ensefia todo aquello que segin su experienciay buen
oficio es necesario saber para € buen gobierno de esta disciplina.

Siempre he pensado que en lasimplicidad esta el progreso y que éste no habita en
lo material sino en lamente de las personas. La tecnologia, cuyo principal peligro son
los teendlogos, ofrece numerosas soluciones para cada situacion e incluso varios pro-
blemas para cada solucién.

Por todo esto se necesitan personas que transmiten la simplicidad de lo complejo y
gue sepan condensar € conocimiento en dosis de experiencia.

Pepe Acedo es un buen gjemplo de teendlogo practicante de esta filosofia en la
que ademés esta presente € sentido comdn, latradicion de 1o nuevo y esa sentencia
proveniente del campo de laMedicina, pero de uso universal consistente en que «lo
gue no esta indicado esta contraindicado.

Personalmente tengo que agradecer a Pepe conocer muchas de las cosas que he
aprendido en & campo del Contral de Procesos y la Instrumentacion, asi como de dis-
frutar de su amistad desde los tiempos de la neumética.

Invito a los lectores y «consultadores» de este libro a que tomen cada capitulo
como un refrén industria en el que hay més contenido del que parece y que disfruten
del todo o de las partes, sabiendo que todo o que en él se escribe «es probado y es
tan real como la vida misma.

Diego Hergeta
Mayo, 2002



Introduccion

Antes de pasar a desarrollar los diferentes capitulos que componen este libro
vamos a mencionar algunos conceptos generales tomados de diferentes articulos y
libros acerca del tema de control de procesos.

David E. Haskins realiza una presentacion en 1985 a la National Petroleum
Refiners Association acerca del «Team Approach to Process Automation Projects».
En este documento se menciona que un ingeniero dedicado a aplicaciones de control
automatico debe poseer una combinacion de conocimientos no demasiado comun,
dividiendo estos conocimientos en tres diferentes areas que se adquieren por: heren-
cia, educacién y experiencia.

Con respecto ala herencia, la caracteristica méas importante es la capacidad para
convertir los conocimientos tedricos en aspectos practicos. El area de educacién se
compone de conocimientos de ingenieria tales como termodinamica, procesos de
transferencia y operaciones unitarias de proceso. Otros conocimientos necesarios se
refieren a lateoria de control y latecnologia de ordenadores, incluyendo programa-
cién. Por dltimo € érea de experiencia comprende conocimientos del proceso desde €
punto de vista de operacion, asi como aspectos econémicos del mismo. Dentro de este
area se encuentra el conocimiento de los sistemas de control desde el punto de vista
de software y hardware, incluyendo € comportamiento de los instrumentos que com-
ponen los lazos de control.

Un experto, reconocido internacionalmente en el campo de control de procesos,
como FG Shinskey, en una entrevista realizada por Ingenieria Quimica en su nimero
359 de Julio/Agosto 1999, ante la pregunta ¢Qué requisitos debe cumplir € ingeniero
de control de laprimera década del préximo siglo?, responde lo siguiente: «Creo que
con frecuencia la formacion académica adolece de falta de atencion en los aspectos
précticos. No es raro que no se tenga una exposicion préctica a analizadores, transmi-
sores de presion diferencial, valvulas de control, gjuste de controladores PID, temas
que los graduados deberian conocer».

Otra autoridad mundial en este campo como es Bela G. Liptak, menciona en la
introduccién de su libro Instrument Engineers Handbook diferentes aspectos practi-
cos derivados de sus muchos afios de experiencia, entre los que se pueden extraer
algunos como:

 Antes de poder controlar un proceso es necesario comprenderlo.

 Ser progresista no significa ser congjillo de indias.

» Uningeniero de control es un buen profesional s dice lo que la gente necesita
conaocer, no lo que lagente quiere oir.
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« El operador mgior entrenado y € técnico de control mejor cualificado cometen
fallos. Por tanto la seguridad se gana con € apoyo mutuo.
* S un instrumento esta mal instalado tendr& problemas tanto de mantenimiento
como de calibracidn y respuesta.
Como resumen de todo lo anterior se puede concluir diciendo que un técnico dedi-
cado a control, tanto basico como avanzado y multivariable debe:

 Conocer € proceso hasta un nivel suficiente para comprender € efecto que pue-
de producir sobre @ conjunto la actuacion sobre un lazo individual. Un gemplo
muy simple se tiene en un lazo con dos controladores en cascadaen € que € pri-
mario es d controlador de nivel de un recipientey e secundario es un control'a-
dor de cauda de producto que se envia como alimentacion a otro proceso unita-
rio situado aguas abajo. Un buen gjuste de estos dos controladores permite que
el nivel oscile aprovechando la capacidad del recipiente para que € cauda se
mantenga lo més estable posible y no provoque perturbaciones brusca aguas aba-
jo, mientras que un mal guste hace justamente lo contrario, es decir mantiene €
nivel constante y deja oscilar € caudal. Esto es un indicio dd conocimiento que
tiene € técnico sobre e proceso en su conjunto.

 Tener conocimientos de instrumentacion hasta un nivel suficiente para compren-

der y solucionar ciertos tipos de errores que se producen por € ma comporta-
miento de agin instrumento. Un gemplo simple se presenta cuando una vévula
automatica tiene excesivo rozamiento en € sistema de empaguetadura. Lares-
puesta obtenida en la variable controlada tiene un comportamiento a «tirones» y,
s e técnico no conoce € funcionamiento mecanico de la valvula, puede que
invierta una gran cantidad de tiempo en calcular filtros, modificar ganancias,
etc., cuando la solucién es tan simple como suavizar € movimiento del vastago
de la valvula. Como regla general, cuando se tiene un problema puede que éste
se encuentre en € instrumento 0 en su montaje, o bien en los equipos de proce-
0.

Capitulo aparte seria necesario paratratar €l tema de analizadores, pero dada la
gran cantidad de tipos y principios de medida existentes en el mercado, no se ha crei-
do conveniente incluirlos en este libro desde € punto de vista de instrumento de medi-
da, haciéndolo solamente como elemento necesario parallevar a cabo algunos desa-
rrollos de control avanzado. Por otro lado, latecnologia de |os analizadores avanzatan
répidamente que el capitulo estaria obsoleto en un periodo de tiempo relativamente
corto.

Con respecto a campo de control de procesos, éste se puede dividir en varios esca-
lones dependiendo de lo cerca que se encuentre a proceso propiamente dicho. Por
giemplo:

 Control basico. Comprende los lazos de control de forma individua y tiene
como funcion la de mantener las variables del proceso en los valores prefijados
como puntos de consigna. Cada lazo de control trabgja de forma individual y no
«conoce» 1o que estan haciendo € resto de lazos relacionados con € mismo pro-
ceso unitario. Actuamente se puede considerar control basico incluso € control
en cascada.

* Control avanzado. Es un conjunto de técnicas y herramientas que permite obte-
ner, mediante desarrollos adecuados, una respuesta automética a las condiciones
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cambiantes del proceso, mejorando su estabilidad. Para ello se utilizan técnicas
gue tengan en cuenta diversas entradas y salidas del proceso de forma que las
variables controladas importantes se desvien la menor cantidad posible de sus
vaores de referencia. Como consecuencia del control avanzado se obtiene:

- Mgora de rendimiento en productos de mayor valor afiadido.

- Ahorro de energia.

- Incremento de estabilidad.

Aumento en la capacidad de produccion a tener menor nivel de incertidum-

bre en € control.

Control multivariable. Es e estado del arte actual en control de procesos. Se basa
en la obtencion y aplicacion de modelos obtenidos del propio proceso para pre-
decir las sdlidas a lo largo de un cierto periodo de tiempo. En laindustria existen
procesos multivariables, como las columnas de destilacion, en los que cada
variable manipulada afecta a varias controladas, por 1o que no se dispone de una
estrategia de control Unica. Por medio del control multivariable predictivo basa-
do en modelos se conduce a proceso a un punto de operacion optimo desde €l
punto de vista econdmico a pesar de las perturbaciones, las cuaes estan contem-
pladas en los model os obtenidos.

En cualquier caso, y aunque en € libro se haga mayor hincapié en sistemas enfo-
cados d campo de laindustria quimicay petrogquimica, las diferentes técnicas de con-
trol pueden ser aplicadas a cualquier tipo de proceso, sabiendo que para e desarrollo
de una aplicacién es necesario:

« Conocer las técnicas de control

« Conocer € proceso

* Observar € funcionamiento de la unidad

« Tener en cuenta laregla bésica: «No complicar un sistema de control a menos

que esté plenamentejustificado». La complicacion innecesaria lleva a un peor
entendimiento por parte del operador.

En los sistemas de control solo se deben incluir aquellas variables de perturbacion
o célculo que afecten significativamente a la variable controlada. En caso contrario es
mejor no incluirlas y considerarlas como constantes, ya que el regjuste (feedback),
realizard la correccion correspondiente. Cada nueva variable es una posibilidad mas
de fdlo dd sistema de control. Un gemplo tipico es lamedida del poder calorifico de
los combustibles en los sistemas de combustidn de hornos y calderas; en la mayoria
de los casos a introducir esta medida como adelanto ocasiona mas perturbacion que
s se introduce como valor constante, debido a método de obtencidn de este valor por
medio de analizadores en linea.

Basandose en todo lo anterior se ha intentado aglutinar en este libro una serie de
conceptos y conocimientos necesarios para el técnico de control, teniendo en cuenta
gue existe gran cantidad de libros especificos sobre instrumentacién para técnicos ins-
trumentistas, asi como de ingenieria para técnicos de procesos. Por estarazon no se
incluyen agui temas especificos relacionados con la tecnologia de instrumentos, pro-
tocolos de sefiales, comportamiento de los sistemas digitales de control, sistemas de
control distribuido, etc. Para el técnico de control es suficiente disponer de una medi-
day saber evaluar si esta medida tiene un comportamiento fiable para disefiar un sis-
tema de control basico, avanzado o multivariable.
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También se podra observar que a lo largo de los diferentes capitulos no se han
incluido extractores de raiz cuadrada en las medidas de caudal. Esto se debe a que
actualmente se suele realizar esta funcion en los propios transmisores de campo, lle-
gando la sefial al sistema de control ya linealizada.

Para finalizar esta introduccion quiero expresar mi agradecimiento especial ala
Fundacion Repsol por € apoyo financiero para la edicion de este libro, sin cuyo apoyo
no hubiera sido posible su publicacion.

En & aspecto técnico tengo que agradecer la ayuda prestada por € grupo de profe-
sionales que relaciono a continuacion, expertos en las diferentes materias que compo-
nen este libro y que han enriquecido el texto original con sus comentarios y nuevas
ideas para mejorar su contenido.

* Francisco Cifuentes Ochoa, Técnico de la Subdireccién de Control Avanzado de
Repsol en Madrid.

» Raquel Royo Villaescusa, Técnico de la Subdireccion de Control Avanzado de
Repsol en Madrid.

* Sonia Herndndez Barrado, Técnico de la Subdireccion de Control Avanzado de
Repsol en Madrid.

* Francisco Javier Sanz Bermejo, Técnico del Departamento de Control Avanzado
y Sistemas de Repsol en la Refineria de Puertollano.

* Francisco Diaz Andreu Garcia, anterior Jefe del Departamento de Instru-menta-
cion y Control Avanzado en la Central de Ingenieria de Repsol en Madrid.
Primer Presidente de la Asociacién de Instrumentacion, Sistemas y Automatiza-
cion (1SA), en Espafia

» Manuel Bollain Sanchez, ha sido Presidente de la Asociacion de Instrumenta-
cion, Sistemas y Automatizacién (I1SA), en Espafia. Es persona de gran prestigio
en € mundo de la Instrumentacion y € Control de Procesos.

He dejado para € fina de este grupo de expertos a Diego Hergueta G. de Ubieta,
Subdirector de Control Avanzado de Repsol en Madrid, quien ha sido el principal arti-
fice para que sea posible esta publicacion. Me cabe e honor de considerarme su ami-
go desde hace muchos afios.

Por Gltimo quiero dedicar este trabgjo ami familia, sobre todo ami esposa, Juani,
por su comprension y estimulo para desarrollarlo apesar de las horas invertidas en €.

Puertollano, Octubre 2002
PEPE ACEDO
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M edidas de caudal

1.1. Introduccion

Lamedida de caudal se utiliza en la industria para dos propositos fundamentales:

 Contabilidad.
 Control de procesos.

Desde e primer punto de vista, los medidores de caudal se utilizan para contabili-
zar latransferencia de materia entre diversas partes del proceso, diferentes compafiias,
0 bien entre suministrador y usuario. Un gemplo cotidiano de esto Gltimo se tiene a

repostar gasolinaen e automovil.

En cuanto al control de procesos, lamedicién de caudal es imprescindible para
poder realizar control automatico, asi como para optimizar rendimientos en las unida-
des de produccién aplicando balances de materia. Por esta causa, los caudales deben

medirse y controlarse cuidadosamente.

Turbina 10,0%

. Presion dif. 40,0%

Otros 1,0%
Area var. 12,0%

Ultrason. 7,0% - -~

Figura 1.1

 Mésicos 5,0%
e Eie.c':'tromag‘ 6,0%
" Vortex8,0%

" Desp.posit. 16,0%

Fuente: Medidores de flujo mésico por efecto Coriolis

Ingenieria Quimica. Agosto 1992
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La Figura 11 muestra una clasificacién con los diferentes tipos de medidores de
caudal y los porcentajes aproximados de utilizacion. Dada la gran cantidad de tipos de
medidores existentes, aqui solo vamos a ver con cierto detalle los siguientes:

» Medidores de areavariable.

» Medidores por desplazamiento positivo.
» Medidores masicos.

» Medidas por presion diferencial.

Ademés de los anteriores, se puede mencionar de forma somera algun otro tipo,
por gjemplo los medidores electromagnéticos y los de turbina, utilizados para produc-
tos totalmente opuestos.

L os medidor es €l ectromagnéti cos se basan en € principio de Faraday seglin el cual la
fuerza ectromotriz (fem), inducida en un e emento conductor que se mueve alo largo de
un campo magnético, es proporcional alavelocidad de ese conductor. En este tipo de
medidores, € liquido que pasa através del mismo hace la funcién de conductor, por lo que
lafem inducidapor € fluido dentro del campo magnético, generado en la carcasadel medi-
dor por medio de bobinas, es proporcional alavelocidad y, como consecuencia, d caudal.
Dada laparticularidad de fata de obstruccidn en lalines, este tipo de medidor es muy Uil
paralamedida de liquidos muy viscosos o abrasivos que sean eléctricamente conductores,
no siendo utilizable para productos en fase gas. Ademas de parala medida de productos
quimicos, estos medidores se utilizan en laindustria de alimentacion paramedir pastas, etc.

Un medidor de tipo turbina consta basicamente de un rotor con aabes soportado por
un gey con movimiento de rotacion perpendicular aladireccion del flujo. Por medio de
un detector magnético, cadavez que uno de |os alabes pasa delante del mismo se produce
un impulso a cortar el campo magnético. El nimero de impulsos es proporcional ala
velocidad y, como consecuencia, a caudal que atraviesael medidor. Aunque lateoriade
funcionamiento es muy simple, en lapractica se presentan problemas debidos a causas
tan smples como latoleranciaentre € gey € cojinete o rodamiento sobre e cua gira, o
¢ dafio producido por € exceso de velocidad cuando existe gasificacidn en € producto a
medir. Como caracteristicas principales tiene la de ser muy exacto y disponer de muy
buena repetibilidad. Por € contrario necesita ser calibrado frecuentemente para obtener la
equivalenciaimpulsos/caudal, y no puede ser utlizado para liquidos viscosos o sucios.

1.2. Medidores de areavariable

Los medidores de caudal por &reavariable, conocidos como rotametros, utilizan el
mismo principio de medida que los medidores por presion diferencial, es decir, larela
cion entre la energiacinéticay la energiadebida alapresion. En e sistema de presion
diferencial (dP) €l érea correspondiente alarestriccién es constante y la presion dife-
rencial cambia en funcion del caudal (Q).

Medidor por presion diferencial Q =f(dP) con Area constante

En el rotdmetro el area de la restriccion cambia a mismo tiempo que el caudal,
permaneciendo constante la presién diferencial.
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Medidor por area variable Q = f(Area) con dP constante

LaFigura 12 muestra, de forma simplificada, un rotametro, € cua consta bésica
mente de un tubo vertical troncoconico, en muchas ocasiones de cristal, en cuyo inte-
rior se encuentra un flotador. El fluido entra por la parte inferior del tubo, arrastrando
el flotador en direccion ascendente. Al ascender € flotador va dgjando libre un &reaen
forma anular hasta que la fuerza producida por la presién diferencial en las caras supe-
rior e inferior del flotador se equilibra.

N AN . RN
Fuerza de la
gravedad

L

Cuerpo del
rotametre—

_Linea de equilibrid

\

de fuerzas % —=
Flotador =

i Empuje (] Escala T

Brida de 7 {85
conexion del fluido Qraduada:_

Figura 12

El rotametro se basa por tanto en un balance de fuerzas, en € que las fuerzas de impac-
to y arrastre hacen que ascienda € flotador, aumentando € areaanular disponible para el
paso del fluido, con lo cua disminuye lafuerzaneta de ascension. El equilibrio se estable-
ce cuando la fuerza ascendente equilibrae peso dd flotador, o fuerza descendente.

La posicion de equilibrio alcanzada por €l flotador dentro del tubo es una indica-
cion directadd cauda de paso. En su formamas simple, €l rotametro tiene marcada
sobre el propio tubo de cristal la escalade medida. Latabla siguiente muestralas prin-
cipales ventgjas y limitaciones que tienen estos tipos de medidores de caudal:

Ventajas Limitaciones

Bgo coste. No apto para altas presiones.

Simplicidad. Debe ser montado verticalmente.

Apto para caudaes muy pequefios. Capacidad limitadaparacauddesmuy dtos.

Caida de presion constante y muy Las versiones estandar no disponen de

pequefia. sistema de transmision.

Rango de caudal 10:1. Se debe utilizar solamente en fluidos
limpios.

Lecturalineal del caudal. La suciedad sobre e cristal dificultala
lectura.
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Los rotdmetros se utilizan fundamentalmente en lugares donde sélo se requiere
una indicacion local de caudales muy bajos y limpios.

1.3. Medidores por desplazamiento positivo

Los medidores por desplazamiento positivo operan atrapando un volumen uni-
tario y conocido de liquido (Vu), desplazandolo desde la entrada hasta la salida, y
contando (N) € nimero de volUmenes desplazados en un tiempo determinado (t).
Se conocen con € nombre genérico de contadores porque cuentan el volumen de
liquido, independientemente del tiempo transcurrido. Si se desea obtener la medi-
da en forma de caudal (Q), hay que incluir la unidad de tiempo, teniendo entonces
que:

_Vy*N
0 "
t

Dependiendo de las unidades utilizadas se tendra la medida de cauda en: litros/min,
m?h, m*/dia, m*/mes, etc. Lalectura se realiza por medio de un sistema de transmision
mecanica desde d interior del contador hastael exterior, en cuyo find se encuentra un
conjunto de engranajes que hacen mover un contador totalizador de caudal.

Con los contadores se obtiene la medida de forma directa, Sin tener que recurrir a

ningun tipo de caculo. Existen varios tipos de contadores, pero aqui solo vamos a ver
el de ruedas ovales que muestra la Figura 1.3.

galida Salida Salida Salida
gt b - o
8 @oF) @58 (Beo
- 3 X -4 - -9
Entrada Entrada Entrada Entrada
Figura 1.3

La secuencia de medida se realiza siguiendo € orden de izquierda a derecha de la
forma que se describe a continuacién:

* En el primer dibujo se esta llenando la camara de medida «M» situada entre la
rueda ova derechay la carcasa del medidor.

* En el segundo dibujo ha quedado atrapado un volumen conocido de liquido
entre lamisma rueda ova y la carcasa.

« En €l tercer dibujo se desplaza el liquido desde la entrada hacia la salida del
contador.

« Por (ltimo, en € cuarto dibujo se descarga € liquido en latuberia situada a la
salida del contador.
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Latabla siguiente muestra las principales ventgjas y limitaciones que tienen estos
tipos de medidores de volumen o caudal:

Ventajas Limitaciones

Buenaexactitud y amplio rango demedida.| Caro, especialmente en grandes tamafios.

Muy buena repetibilidad. Alta pérdida de carga

Apto para fluidos con muy dtaviscosi- | No gpto parafluidos abrasivos o sucios. En
dad, admitiendo grandes cambiosenla | este Uitimo caso necesitan un filtro previo.
misma.

Lecturaloca directaen unidades de vo- | Las partes mdviles tienen muy pocatole-
lumen. Lalectura se puede transmitir por | rancia entre ellas para evitar fugas de liqui-

medio de un sistema de pul sos. do. Por tanto estén expuestas abloquearse.
No necesita alimentacion eléctrica. Limitan & caudal de paso através suyo.
Amplio rango de caudal. Pueden dafiarse por sobrevel ocidad.

14. Medidores masicos

Los medidores méasicos estan disefiados para medir directamente € cauda de flui-
do en unidades de masa, tal como kg/h, en lugar de medir € caudal en volumen, como
m?/h. Fundamentalmente son de dos tipos:

» Medidores de volumen con correccién automatica de densidad incorporada.
» Medidores de masa directamente.

Algunos medidores han sido adaptados con sistemas que convierten € volumen en
masa en funcion de presién y temperatura, de forma que dan como resultado final €
caudal en unidades de masa. Ejemplos de este tipo lo forman los conjuntos de placa
de orificio con medida de presion y temperatura incorporadas en €l propio conjunto.

/ Trayectoria
N fluido;
T 0
Exg :
S T
b |

Figura 14
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Otros medidores obtienen directamente e caudal en masa. Entre ellos se encuen-
tran los ddl tipo momento angular como € que muestra la Figura 1.4. Constan de dos
rotores introducidos en € paso de fluido. El primero de los rotores se hace girar a
velocidad constante para imprimir una velocidad angular a fluido, mientras que el
segundo permanece fijo. Esto hace que se produzca un par de torsion en el segundo
rotor proporcional a caudal en masa

Otro tipo de medidores directos de flujo masico lo constituyen los basados en el
efecto Coriolis. Seglin este efecto, un objeto que se mueve en un sistema de coordena-
das que rota con una velocidad angular experimenta una fuerza Coriolis proporcional
alamasay velocidad del fluido, asi como alavelocidad angular del sistema.

La segunda ley de Newton establece que la fuerza «> que actlia sobre un objeto
de masa «m» con aceleracion «a» es; F = m*a. Estaley se modifica cuando se trata
de objetos situados dentro de un sistema acelerado que gira con velocidad angular
«w», por lo que e mismo objeto de masa «m», cuya velocidad lineal es «v», se
encuentra sometido ala siguiente aceleracion de Coriolis: acor = 2*v*w. Como conse-
cuencia, la fuerza de Coriolis debida a la aceleracion anterior ser&

Feor = M*2*v*w

LaTierra constituye un sistema de coordenadas en rotacién. Si, por g emplo, un
objeto se deja caer desde una gran altura, al tocar laTierra se habra desviado de la
vertical. Si el mismo objeto fuera obligado a caer por € interior de un tubo vertical, €
efecto de desplazamiento lateral haria que € objeto gerciera una cierta fuerza contra
lapared del tubo. Si se introdujera por este mismo tubo el liquido procedente de la
impulsion de una bomba, la fuerza de Coriolis resultante contra la pared del tubo seria
proporcional alamasade caudal y € momento angular de latierra.

LaFigura 15 muestra e principio de funcionamiento de un medidor Micro Motion
de la firma Rosemount, formado por un tubo aojado dentro de una cagja de proteccién
y aislamiento. El tubo vibra a su frecuencia natural o frecuencia de resonancia movido
por unabobina o sistema electromagnético que se encuentrasituado en € centro de la
curva dd tubo, tal como aparece en la Figura 15 (A). Lavibracién es similar ala que
produce un diapason.

Al entrar € fluido en € medidor, se ve forzado atomar o seguir e momento de la
vibracion vertical del tubo. Cuando el tubo se esta moviendo hacia arriba debido al
semiciclo de vibracion, d fluido que esta entrando a medidor se opone a ser dirigido

B Fuerza
del fluido C

Qﬁ:} Angul@r L '4/‘ —[:l Trguio”
] de iro nguic
FUBI"ZE . g de giro
: de[ﬂuu:lo :

Figura 15
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hacia arriba, empujando a tubo en direccion descendente, como aparece en la Figura
15 (B). Al tener d tubo su momento ascendente asi como su maximo recorrido en €
centro de la curva, a salir € fluido del medidor empuja a tubo en direccion ascen-
dente. Estos dos empujes hacen que el tubo sufra un giro como el que muestra la
Figura 15 (C).

Cuando € tubo se mueve hacia abgjo debido ala segundamitad del ciclo de vibra-
cién, se produce un giro en sentido contrario. Estos giros o retorcimientos caracteristi-
cos se denominan efecto Coriolis. De acuerdo ala segunda ley de Newton, la cantidad
de giro dd tubo es directamente proporcional alamasa de fluido que pasa através del
medidor.

Unos detectores situados a cada lado del tubo miden la velocidad de la vibracion.
La masa se determina midiendo la diferencia de tiempo mostrada por los sensores de
velocidad. Cuando e caudal es cero no existe angulo de giro en e tubo, dando como
resultado lano existencia de diferencia de tiempo entre los dos sensores de velocidad.
Cuando pasa caudal se produce un giro del tubo, €l cua hace que exista una diferen-
cia de tiempo entre los sensores. La diferencia de tiempo es proporcional a caudal en
masa.

Latabla siguiente muestra las principales ventgjas y limitaciones que tienen estos
tipos de medidores de cauda en masa:

Ventgjas Limitaciones

Muy buena exactitud. El conjunto es relativamente caro.

Rango de medidamuy amplio, 25 : 1 Pérdida de carga media.

Lecturadirectade cauda en unidades | Generalmente no es utilizable para gases
de masa sin necesidad de compensacion. | 0 vapor.

Costes de mantenimiento reducidos. Costes de instalacion altos.

Sdidalineal. No utilizable en tuberias de gran tamafio.

15. Medidas por preson diferencial

El método mas ampliamente utilizado paralamedida industrial de caudales es €l
gue se redliza a partir de la presion diferencial. Existen varios tipos de elementos de
medida basados en este principio, como son: placas de orificio con diversas formas,
tubos Venturi, toberas, tubos Pitot, tubos Annubar, etc., aunque dentro de ellos los més
utilizados son las placas de orificio. A su vez, dentro del grupo de placas de orificio,
lamas utilizada es la concéntrica con aristas vivas, como la que aparece en la Figura
1.6, montada entre las bridas correspondientes.

A partir de ahora solo vamos a ver, amodo de giemplo y de forma simplificada, €
comportamiento de una placa de orificio como elemento primario de medida. A veces
se conoce con e nombre de diafragma. Este elemento primario es unarestriccion a
paso de fluido que hace aumentar la velocidad disminuyendo a mismo tiempo lapre-
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Figura 16

sion, de tal forma que la suma de energia potencial, energia cinéticay energia interna

permanece constante.
Para el cdculo de placas de orificio hay que tener en cuenta una serie de concep-

tos, entre los cuales |os més importantes son:

e NUmero de Reynolds. El comportamiento dinamico de los fluidos depende de
las magnitudes relativas de inerciay friccidn. Las fuerzas de friccion son domi-
nantes en corrientes de bagja velocidad y tienden a producir flujo laminar. Las
fuerzas inerciales son grandes cuando la velocidad es alta, tendiendo a producir
flujo turbulento. El nimero de Reynolds es un parametro adimensional forma
do por larelacion entre inerciay viscosidad, expresado como:

pVD
H

RD=

siendo: p = Densidad del producto
V =Veocidad de paso
D = Didmetro de latuberia
ix = Viscosidad ddl producto

La magnitud de este pardmetro indica s el flujo puede ser laminar o turbulento.
Valores inferiores a 2000 son caracteristicos de flujo laminar, mientras que
valores superiores a 4000 describen flujos turbulentos. Entre estos dos puntos
es dificil definir las condiciones del fluido. El flujo turbulento es méas comun
gue el laminar y por tanto més importante.

Relacion Beta. Betaes larelacion entre e diametro del orificio de restriccion o
mediday d didametro interior de latuberia. Vaores bgos de p hacen que aumen-
te ladiferencia de presion, reduciendo la capacidad del medidor.
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» Coeficiente de descarga. Ningin elemento primario sigue exactamente la
ecuacion de Bernouilli. El coeficiente de descarga «C», relaciona los caudales
tedrico y red y se obtiene empiricamente en funcion de la relacion |3 y del
nimero de Reynolds.

» Recuperacién de presion. La presién disminuye a pasar por € orificio de res-
triccion y se eleva aguas abgjo. Este fendmeno es consecuencia de la conversion
de energia potencia en cinética. Parte de la energia se disipa en la turbulencia,
por lo que unaparte de la caida de presién no se recupera.

e Factor de expansion. Para fluidos compresibles se utilizaen € célculo de ele-
mentos primarios € factor de expansion «e». Este factor tiene en cuenta & cam-
bio en la energia interna de un fluido que acompafia a las variaciones en térmi-
nos de energias cinéticay potencial. Para liquidos €l factor de expansion vale
uno.

1.5.1. Determinacion de la ecuacién de célculo de caudal con placa
de orificio

Vamos a considerar una tuberia que contiene una placa de orificio cuya seccién de
paso obviamente es menor que la correspondiente a la tuberia, tal como indica la
Figura 1.7.

S1=1(D) 82=f(d)

Figura 17

El clculo se basa en la aplicacion del teorema de Bernouilli en una tuberia hori-
zontal, segin €l cud, lasumade alturacinética + alturadebidaalapresién + altu-
rapotencia es constante. En este desarrollo solo se van atener en cuentalos valores y
coeficientes mas importantes, puesto que no se trata de un procedimiento de célculo
exhaustivo.

Siendo «d» €l didmetro del orificio en metrosy «D» € de la tuberia en metros, se
tiene larelacion [3=d/D, o también (3 = d/D = S,/Si, es decir, larelacion entre las
secciones correspondientes a orificio (S;) y latuberia (Si).
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Si llamamos P, y P, alas presiones absolutas en Kg/cm? antes y después del orifi-
Cio respectivamente y aplicamos e teorema de Bernouilli alas dos secciones S y S,

se tiene, despreciando las pérdidas y sabiendo que la dtura potencia es lamismaen
ambas secciones:

donde: V = Vdocidad
p = Densidad
g = Aceleracion de la gravedad

agrupando términos,

Vi-vi _ 1

=—*(P-P) = Vi-Vi=K*(PIl-P2
2g P

Como se sabe, e caudal es: Q=S* V, portanto, V=Q/S. Deestaforma

G
8 8

Las secciones, tanto de la tuberia como del orificio de restriccidn son constantes.

Como consecuenciase llega a la ecuacién genérica del caudal en funcién de la pre-
sion diferencid.

Q=KVdp

L as ecuaciones tedricas anteriores se convierten en la ecuacién general para célcu-
lo de caudales siguiente, de acuerdo alaNorma SO 5167:

r*d

Ou=C*E*e* —7— *\VZ¥g*h*p

oloqueesigud:

O
C *F*g=
& TR
siendo: Qu = Cauda, en Kg/seg
C = Cosficiente de descarga, sin dimensiones
E =

Coeficiente de velocidad de acercamiento, sin dimensiones
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Coeficiente de expansion, sin dimensiones
Didmetro dd orificio, en metros

= Aceleracion de la gravedad, en m/seg?
Presion diferencial, en kg/mf

Densidad, en kg/m®

T oTQ O 0

A partir de estos datos hemos de tener en cuenta las siguientes consideraciones
para hacer las unidades coherentes:

* Al pasar Qy a kg/h hay que multiplicar el segundo término de la ecuacion por
3600.

+ Sabiendo que p° = d /D%, para expresar ambos diametros en mm hay que mul-
tiplicar el segundo término de la ecuacion por 10°°, por estar elevados al cuadra-
do.

+ La presion diferencial h en kg/m’ es igual que en mm CA.

Segun estas conversiones, el coeficiente a aplicar a la ecuacion anterior es:

. R

— *3.600*10°*\V2¥g=0,01252183

guedando la ecuacion general para calculo de caudal en masa como:
0u=001252183*C*E*c*B** D’ *Vh*p

Si e calculo se quiere en unidades de volumen, basta con dividir la ecuacion ante-
rior entre la densidad utilizada como base, normalmente densidad a 15 °C. Por tanto,

O
T

L os coeficientes de descarga, expansion y velocidad de acercamiento se calculan
para cadatipo de medidor, como:

» Placade orificio de aristaviva, de cuarto de circulo v con entrada conica
» Placade orificio contomas depresiéon e By /26 2V, Dy 8§ D.

e Toberas ISA 1932y deradio largo.

* Tubos Venturi.

« Placas de orificio con tomas de presién cérner tappings.

e Oirificios de restriccion.

Dado que € objeto de este capitulo no es e de desarrollar completamente los cél-
culos para lamedida de caudal, no se incluyen los coeficientes anteriores, los cuales
pueden ser obtenidos de la Norma ISO 5167 y del libro Flow Measurement
Engineering Handbook de Miller.

La tabla siguiente muestra las principales ventgas y limitaciones que tienen estos
tipos de medidores de caudal por placa de orificio:
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Ventagjas Limitaciones

No tienen componentes moviles. Utilizable solo pararangos de cauda 4 : 1

Se dispone de un amplio margen deran- | Relacion cuadrética entre presion diferen-
gos y tamafios. cial y caudal.

Aptos paralamayoriade gasesy liquidos.| Relativamente bagja exactitud.

Ampliamente establecido y aceptado. Pérdida de presién no recuperable.

No necesita calibracion del elemento. | Laviscosidad afecta d rango de caudal.

Simplicidad. Lainstalacion puede llegar a ser costosa.

1.6. Correcciones de caudal

Para la medida continua de caudales por presion diferencia se utilizan medidores
cuyo rango o escala puede estar calibrada en peso o volumen, bien en condiciones
normales de presion y temperatura 0 en otras condiciones, paralas cuaes fue reaiza-
do € disefio.

Si un medidor esta calibrado para unas determinadas condiciones de operacion,
solo indicara el caudal correcto cuando se cumplan estas condiciones. Si esto no ocu-
rre habra que multiplicar e caudal medido por un factor de correccion, con € fin de
adaptar las condiciones de calculo del elemento primario de medida a las condiciones
reales de paso del producto.

De forma general, las ecuaciones que se describen son validas siempre que la
variacion de las condiciones de operacion reales, frente a las de disefio, no sean muy
significativas. En caso contrario la variacion afectara @ ndmero de Reynolds, por lo
que sera conveniente recacular e elemento primario para que la validez de la medida
sea aceptable. A continuacién se desarrolla el procedimiento de correccion a emplear
en los medidores de liquidos y gases. En todos €ellos, la ecuacion genera de correc-
cion ser&

CAUDAL CORREGIDO = CAUDAL MEDIDO * FACTOR de CORRECCION

Liquidos en volumen

Habitualmente la medida de caudal se realizaen m*h a 15 °C, a cuya temperatura
base se tomala densidad de disefio. Si d producto cambia puede ocurrir que la densi-
dad a 15 °C sea diferente, ocasionando un error en lamedida. Del mismo modo setie-
ne una densidad de disefio a latemperatura de operacion, tomada para el calculo, y
una densidad real del producto a la temperatura de paso. Como consecuencia, el fac-
tor de correccion (Fe) sera

Fo— f Densidad operacion real ,  Densidad 15° C disefio
Densidad operacion disefio Densidad 15° C operacion
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Normalmente no se suele utilizar € segundo término de la ecuacion a redlizar las
correcciones, puesto que s existen variaciones importantes de la densidad a 15°C en
d liquido, entre las condiciones de operacion y disefio, es mas conveniente recal cular
de nuevo € elemento de medida. De esta forma la lectura Sin corregir tendra mayor
fiabilidad.

Liquidos en peso

El factor de correcciéon ser&

Fo= \/ Densidad operacion real
Densidad operacion diseiio

A veces, partiendo de un caudal medido en volumen, se quiere obtener € equiva
lente en peso. En este caso, hay que multiplicar e volumen medido por la densidad a
la temperatura base parala cua fue calculado € elemento primario. Por giemplo, par-
tiendo de un cauda en m/h a 15 °C, para obtener € caudal en Tm/h habra que multi-
plicar e valor obtenido por ladensidad a 15 °C del producto.

GASES

En el caso de una mezcla de gases, las variaciones en el peso especifico pueden
ser debidas, tanto a variaciones de presién y temperatura, como a la diferente compo-
sicién del gas, hecho que hay que tener en cuenta en la correccion.

Si la escala de un medidor esta calibrada en Nm*h de gas seco, la indicacion sera
correcta mientras el peso molecular, presion y temperatura del gas sean las mismas que
las utilizadas para e disefio. En € supuesto en e que € peso molecular sea constante,
deben eliminarse de las ecuaciones de correccidn, mencionadas posteriormente, los valo-
res correspondientes a dicho peso molecular. Una vez hecha esta eliminacién, las ecua
ciones quedaran generalizadas para cualquier correccion de tipo presion y temperatura.

Gases en volumen

El factor de correccion sera

o \/ (Presion oper. + 1) * Pm oper. \/ (Temperatura diseiio + 273)
(Temp. oper. +273) (Presion disefio + 1) * Pm disefio
(Temp. oper. +273) y (Presion disefio +1) * Pm disefio
En esta ecuacion se puede utilizar el peso especifico del gas en condiciones de
disefio y operacidn, en sustitucion del peso molecular.

Gases en peso

El factor de correccion ser&

Fe= [ (Presion oper. + 1) * Pm oper. \/ (Temperatura disefio + 273)
(Temp. oper. +273) (Presion disefio + 1) * Pm diseiio




16 CONTROL AVANZADO DE PROCESOS

En esta ecuacion también se puede utilizar € peso especifico del gas en condicio-
nes de disefio y operacion, en sugtitucion del peso molecular.

1.7. Correccidén empirica en medidas de vapor

Cuando se trata de medir vapor de agua, €l caudal sera correcto siempre que la
temperatura y presion sean las mismas que las de disefio. Si estas condiciones varian,
también se modificara el peso especifico del vapor. A continuacion se desarrolla un
método de célculo de la correccidn que se puede aplicar a un medidor de caudal en
peso de vapor recalentado, en funcion de las variaciones de presion y temperatura. El
subindice C corresponde avalores de cdculo, mientras que e F corresponde a valores
de flujo o condiciones del proceso.

Datos de célculo de la placa de orificio

* Presion: 20 kg/em? absolutos
¢ Temperatura 330 °C

Suponiendo que la presién de trabgjo oscilaentre 17 y 21 kg/em? relativos y latem-
peratura entre 290y 360 °C, tenemos los siguientes valores de peso especifico (p) obte-
nidos de las tablas de volimenes especificos de vapor de agua, sabiendo que p = 1/v:

kg/om?rd \°C 290 310 330 350 360
17 7.107 6.821 6.562 6.325 6.211
18 7.530 7.220 6.940 6.685 6.570
19 7°955 7.628 7.326 7.057 6.930
20 8.382 8.026 7.710 7.424 7.288
21 8818 8.439 8091 7.788 7.645

Puesto que la placa de orificio se ha calculado para 20 kg/cm? abs y 330 °G, el
valor del peso especifico de calculo sera p. = 7,326. Llamando «h» alapresion dife-
rencial que se produce en e elemento de medida, la ecuacion de caudal mésico es:

Qu=KVh*pc

Para un determinado valor de. «b» la sefial de salida del transmisor de presion dife-
rencial es proporcional a: VA * 7,326. Si las condiciones difieren de los valores de
célculo, el caudal esproporcional aVA * pI. Por tanto, para obtener una sefial pro-
porcional a caudal, debemos multiplicar |a sefia de salida del transmisor de presion
diferencia por e factor de correccion:

F = J—E_ =S pF
¢ pC 7,326
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De los valores ddl peso especifico de la tabla anterior, obtenemos la siguiente tabla
de factores de correccién dentro de la zona de trabgjo:

kg/ cmrel . \MC 290 310 330 330 360
17 0.985 0. 965 0. 946 0.929 0.920
18 1.014 0.993 0.973 0.955 0.946
19 1.042 1.020 1.000 0.981 0.972
20 1.070 1. 047 1.026 1. 007 0.997
21 1.097 1.073 1.051 1.031 1.021

Puesto que no es posible aplicar directamente el valor de la correccidn, debe hacer-
se en funcion de los valores de presién relativa 'y temperatura. Empleando la férmula

empirica
. f;-'.'"zj * (Te+ 100)
g (Pc-2) * (T + 100)
se obtiene la siguiente tabla de factores, en la que comparando con la anterior, se
observa que dentro de la zona de trabgjo los errores son inferiores d  1%.

kg/ cnfrd.\°C 290 310 330 350 360
17 0. 986 0. 962 0.939 0.918 0. 908
18 1.018 0.993 0.970 0. 948 0.938
19 1.050 1. 024 1. 000 0.977 0. 967
20 1.080 1.053 1.029 1. 005 0. 995
21 1.110 1.082 1. 057 1.033 1.022

De acuerdo a estas conclusiones, podemos establecer la siguiente ecuacién empiri-
capara obtener e cauda de vapor corregido (QC) dentro de la zona de trabajo apartir
del caudal medido, presion y temperatura:

| Pe-2 * @+ 100)
Q=0 \/ "2y = e+ 100

1.8. Medidas de gas licuado del petroéleo

Como su nombre indica, e Gas Licuado del Petrdleo (GLP) o Liquefied Petroleum
Gas (LPG), se encuentra en fase gas a presion atmosférica. Con objeto de que se man-
tenga en fase liquido debe ser sometido a una presion superior a la atmosférica. La
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presion requerida para conseguirlo se conoce como presion de vapor y variara depen-
diendo de la cantidad de butano, propano y etano que contenga lamezcla. La presion
de vapor también es funcién de la temperatura. Un aumento de temperatura aumenta
lapresion de vapor.

Al aumentar la temperatura se produce vaporizaciéon del liquido hasta que se con-
siga un nuevo equilibrio presion temperatura. EI mismo fenébmeno ocurre s se reduce
lapresion. Disminuir latemperatura o aumentar la presién da como resultado la con-
densacién de parte del vapor hasta que se establezca un nuevo equilibrio. Una caracte-
risticaimportante del GLP es e hecho de ser mucho més compresible, en fase liquido,
que otros productos del petréleo. El propano, por gjemplo, disminuye entre 0,3 y
0,5 % por cada 7 kg/cm? de presion.

El GLP tiene muy baja viscosidad y précticamente ningln efecto lubricante. Las
bombas, medidores, etc., deben mantenerse Ilenos de liquido durante todo € tiempo,
incluso cuando el sistema se encuentre sin circulacion de producto. Esto se debe a que
el GLP tiene una caracteristica que le hace depositar sedimentos sobre las superficies
cuando € liquido se evapora. Este sedimento es abrasivo y, por tanto, perjudicial para
lavida de los equipos.

181 Eliminacion de vapor en € sistema de medida

Si se desea obtener una medida exacta del caudal de paso, es fundamental que €
medidor y las tuberias aguas arriba del mismo se mantengan llenas de liquido todo €l
tiempo, incluso después de periodos de mantenerse la instalacion fuera de servicio.

Los cambios en latemperatura ambiente hacen que el GLP se expanda o contrai-
ga. Este efecto es mucho més acusado en las tuberias que en |os recipientes de alma-
cenamiento puesto que en las tuberias hay més metal, por unidad de volumen de liqui-
do, para absorber y liberar calor. Por eiemplo, € liquido en una esfera puede que no
variemés de 2 6 3 °C alo largo de un periodo de 24 horas. Durante e mismo tiempo,
el liquido en latuberia puede estar sometido a una variacién entre 40 °C por latarde y
20 °C por la mafiana.

Resorte y
placa para
presurizacién - Spray
Entrada de
producto

. Bridas de
e e conexion

Figura 1.8
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Para eliminar € vapor formado, sobre todo durante los periodos en los que € envio
de GLP se encuentra detenido, existen diversos métodos: venteo a la atmosfera, retor-
no a tanque o recipiente origen del envio, etc. Aqui vamos a contemplar la inclusién
de un tanque para condensar los vapores formados, situado inmediatamente antes del
medidor de caudal y en un punto de la linea tan alto como sea posible.

La Figura 1.8 muestra un tangque de condensacion en € que puede verse que la
tuberia de entrada se prolonga hasta la parte superior del mismo, estando ademés tapo-
nada con una placa que soporta la carga de un resorte calibrado. Con este sistema, €l
liquido que entra tiene que vencer la fuerza ddl resorte, produciendo un spray que al
caer se mezcla con el vapor que existe en la parte superior del tanque. Esta accion
hace que € vapor condense, pasando a liquido.

A modo de gemplo, la Figura 19 muestra @ diagrama de proceso para una insta-
lacion de medida de GLP en la que se controla el caudal, teniendo como proteccion
un controlador de presion para que ésta no disminuya de un valor determinado que
sea superior alapresion de vapor del producto a medir.

Dir Caudal i Inv
corregido i

i EX SE|3¢10I'
T A = P 2 Min sefial

Figura 1.9

Se trata de controlar la sefial mas restrictiva entre el caudal y la presion de
liquido. En operacion normal estara controlando el caudal en su valor de referen-
cia o punto de consigna. Durante situaciones de alto caudal disminuira la presién,
por lo que al llegar a valor fijado en su punto de consigna asumira el control,
haciendo disminuir e caudal. Cuando la demanda de liquido es bgjatomara el con-
trol el caudal, haciendo aumentar la presion a cerrar lavalvula. El controlador
gue proporciona la salida menor es seleccionado automaticamente para manipular
lavalvula. Disminuyendo la apertura de valvula disminuird el caudal y aumentara
la presion.

El registro de laFigura 110 muestra cémo la presion permanece por encima de su
punto de consigna durante los momentos en que la demanda es baja, en los que € con-
trol se realizapor medio del caudal. POPel contrario, cuando la demanda es suficiente-
mente alta para que disminuya la presién hasta acanzar su punto de consigna, el cau-
dal disminuira quedando sin control.
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SP
PRESION

SP |
CAUDAL

: ; TIEMPO

Figura 1.10

19. Instalacion parala medida de vapor

Con mucha frecuencia existen problemas en la medida de vapor por medio de pla-
cas de orificio. En lamayoria de las ocasiones, € error en la medida esta producido
por fallos en lainstalacién del transmisor, por 1o que aqui vamos a contemplar algu-
nos conceptos basicos que son fundamentales para que la medida de vapor sea correc-
ta. En €l capitulo correspondiente amontaje de instrumentos en campo aparecen otros
detalles de este tipo de instalacion. Aqui se menciona para ver 10s errores que pueden
cometerse s lainstalacion no es correcta.

Empezaremos por decir que, segln L.K. Spink, los elementos béasicos parala cone-
Xién de la placa de orificio a transmisor son los mismos que para medir liquidos, pero
existe un problema adicional debido ala diferencia de densidad entre el fluido a medir
(vapoar), y € liquido que se formaen las tuberias (condensado). En este tipo de monta-
je se utilizan potes de condensacién para mantener igualada la atura de liquido en las
dos camaras del transmisor, minimizando |a diferencia entre ambas. Las tomas de pre-
sion en labrida de orificio deben estar localizadas horizontalmente. Por otro lado, sal-
VO que por motivos de inaccesibilidad seaimposible, el transmisor debe estar monta-
do por debajo de las tomas de conexion alas bridas de orificio.

LaFigura 111 muestra una instalacion correcta para la medida de vapor, la cual
sigue las recomendaciones exigidas para que la medida sea aceptable.

Figura 1.11



MEDIDAS CE CAUDAL 21

Tanto con este tipo de montgje como con € de la Figura 1.12, los potes de con-
densacién tienen llena de condensado aproximadamente la mitad inferior, mientras
que la mitad superior contiene vapor. Cuando e vapor se condensa, € exceso de con-
densado retorna a la tuberia, mientras que en sentido contrario se introduce vapor
vivo. Por esta razén es necesario que las vévulas de bloqueo sean de plena aperturay
las lineas de conexidn de suficiente didmetro para permitir e flujo en contracorriente
de ambos fluidos, vapor y condensado.

Como se ha mencionado anteriormente, |os transmisores deben situarse por deba-
jo de las bridas de orificio y los potes de condensacion deben estar ala misma altura
gue las tomas de presion. S latuberia es vertical, ambos potes deben situarse ala altu-
ra de la toma superior. En instalaciones donde el medidor deba estar colocado por
encima de la tuberia, los potes de condensacion deben localizarse por encima del
transmisor, tal como muestra la Figura 1.12. En este caso las tomas de presion deben
situarse en la parte superior de la tuberia

Tuberfas de e \
1" aisladas Al transmisor
|

M = 1 Diametro
M | N ‘N = '/, Diametro

Figura 1.12

En resumen, para que en unainstalacion para la medida de vapor con placa de ori-
ficio y potes de condensacion no aparezcan errores de medida, debidos a columnas no
deseables de condensado, es preciso que se cumpla alguna de las dos condiciones
siguientes:

* Los potes de condensacion estén anivel de las tomas de presion, lo cua implica
la existencia de unas bridas de orificio con salidas horizontales (Figura 1.11).

» S los potes de condensacion estan por encima de las tomas de presion, lainsta-
lacion debe estar hecha de tal manera que garantice la presencia de vapor, sin
bolsas de condensado, en las lineas que van de las bridas de orificio a los potes
(Figura 1.12).

Otro factor importante a tener en cuenta es el tipo de aislamiento que tiene cada
tramo de las lineas que unen las bridas de orificio con € transmisor.

Por todo o expuesto, aveces, con instalaciones como la que aparece en laFigura
113 no se puede garantizar que la medida sea correcta, porque, aungue los potes de
condensacién se encuentran situados por encima de las tomas de presion, no existe
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garantia de que no se formen columnas de condensado en una o en las dos lineas de
subida hasta los potes. En este caso se han utilizado bridas de orificio pararedizar las
tomas de presion, con unainclinacién de 45 grados.

Como se ha mencionado anteriormente, las lineas de conexién entre las bridas de
orificio y los potes de condensacion deben permitir €l tréfico en contracorriente de
vapor y condensado, por lo que s existe alguin tipo de obstruccién en este tramo de
tuberia, se pueden producir errores en la medida como en e gemplo que se detdla a
continuacion:

L 4
¥ 3

AP BP

Figura 1. 13

Vamos a suponer que, por cualquier causa, lalinea de conexion de dtapresion esta
totalmente Ilena de condensado y en la de baja presion existe vapor. El transmisor
detectara una presion diferencial menor que la correcta a distribuirse las presiones de
la forma siguiente;

e Puntol. P-H
* Punto2. P-h
Donde: P = Presién enlatomade ata
h = Depresion producida por la placa de orificio.
H = Alturaentre lastomas de presiény los potes de condensacion.

Seglin lo anterior, lapresion diferencial medidapor € transmisor es:
AP=(P-H)-(P-W)=h-H

gue es H milimetros de columna de agua menor que la que deberia ser, midiendo
menos de lo que le corresponde.

El cdlculo se invierte s larama de bgja presion esta llena de condensado y la de
alta presion estallena de vapor. En este caso lapresion diferencial medida por € trans-
misor sera

APp=P-(P-h-H) =h+H
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Medidas de presion

2.1. Concepto de presion

La presién se define como la fuerza norma (Fy) que, distribuida uniformemente,
actlia sobre una superficie dada (S).

P=Fy/§

La fuerza puede estar ocasionada por liquidos, gases o vapores, o por cuerpos soli-
dos, y su unidad de medida, en & Sistema Internacional (Sl), es el Newton, € cua se
define como:

IN=1Kg =
h

Conocida esta fuerza y utilizando como unidad de superficie el metro cuadrado se
obtiene como unidad de presion € Pascal, nombre debido al fisico francés del siglo
XVII, Blas Pascal.

IPa'=I£—
m:

Un Pascal (Pa) corresponde a la presion gercida uniformemente sobre una super-
ficie, en la cual lafuerzade 1 Newton actla verticamente sobre 1 m . En lapractica
se utiliza e Bar como unidad de presion, equivalente a 100 Kpa.

Otras equivaencias entre unidades de presion, utilizadas cominmente son;

1Kg/cm’ =0,981 Bar

T Atm = 1,013 Bar = 760 mmidg

1 Kg/m’ =1 mmCA (mm Columna Agua)
I mmCA=0,098 mBar=9806Pa . .. .
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2.1.1. Presion absoluta

Los diferentes tipos de presion se diferencian entre si solamente por su punto de
referencia a presion cero. La falta de presién (vacio total) en un espacio cualquiera del
universo se conoce como cero absoluto.

Si una presion estareferidaa cero absoluto se conoce corno presion absoluta. Para
distinguirla de otros tipos de presion se caracteriza por € sufijo 0 subindice abs. Otra
forma de conocer la presion absoluta es sumando la presion atmosférica a la presion
relativa que indica cualquier manoémetro.

2.1.2. Presion atmosférica

La presién necesaria para la vida en laTierra se conoce como presiéon atmosférica
del aire. Se ocasiona por € peso de la atmdsfera que rodea la Tierra hasta una dtitud
aproximada de 500 Km. Desde la superficie de la Tierra hasta esta altitud se produce
una caida de presién constante, llegando apresion cero alos 500 Km, es decir, presion
absoluta cero. Para distinguirla de otros tipos de presion se caracteriza por € sufijo o
subindice atm.

La presién atmosférica depende de los cambios climéticos, tomandose como
referencia la existente como valor medio anivel del mar, denominada Atmdsfera, o 1o
que es igual, 1.013 Bar 6 760 mm Hg. Los cambios climéticos pueden hacer aumentar
o disminuir la presion atmosféricaen vaores de £ 5 %.

2.1.3. Presion diferencial
La diferencia entre dos presiones P, y P, se conoce como presion diferencial.
dp '_'P;—Pg

Cuando se mide la diferencia de presion entre dos puntos, habitualmente con el
mismo cero de referencia, la medida se denomina presion diferencial Py, 0 también
dPy2.

2.1.4. Presion relativa

En la préactica se suele utilizar como medida de presién la diferencia entre la pre-
sion absolutay la presién atmosférica. Esta diferencia se conoce como presién relati-
va. Para distinguirla de otros tipos de presion se caracteriza por € sufijo o subindice
rel.

Py =Py — Py

Cuando la presién absoluta es mayor que la atmosférica, la presion relativa es de
signo positivo. Por € contrario, s la presién absoluta es menor que la aamosférica, la
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presion relativa es de signo negativo. En otras palabras, la presion relativa puede ser
positiva 0 negativa respecto a la presion atmosférica.

La presion relativa de signo negativo se conoce a veces como vacio, por giemplo
500 mm Hg de vacio es un vaor de presion relativa negativa. Este valor es equivalente
a 260 mm Hg de presion absoluta, suponiendo que la presién atmosférica es de 760
mm Hg. Concretando, la presién absoluta esta referida siempre a cero absoluto, o fal-
ta de presion, mientras que la presion relativa estd siempre referida a la presion atmos-
férica

Como resumen de los apartados anteriores, la Figura 2.1 muestra los diferentes
tipos de medida de presion existentes

Banda de fluctuacioén
‘presién atmosférica

dP 1,2

Prel (+}

MEDIDA DE PRESION

CERO ABSOLUTO
(VACIO TOTAL)

Figura 2.1

2.2. Presion en los liquidos

Empezaremos por recordar que la Hidrostética se aplica a estudio de los fluidos
en reposo y la Hidrodindmica a estudio de los fluidos en movimiento. Un fluido es
una sustancia que puede «fluir», por consiguiente, la denominacién de fluidos incluye
tanto liquidos como gases. Los liquidos y gases se diferencian notablemente en sus
coeficientes de compresibilidad, por 1o que mientras un liquido es practicamente
incompresible, un gas puede ser facilmente comprimido. En este apartado vamos a
suponer que la pequefia variacién de volumen que puedan experimentar los liquidos es
despreciable.

Generdizando, la presion en un punto cualquiera se define como la relacién que
existe entre lafuerza normal (dFy) y la pequefia superficie (dS) sobre la que se gjerce.

P=dfy/ds
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Si lapresién es la misma en todos los puntos de una superficie plana «S», la ecua
cién anterior se transforma en la que se havisto en € apartado anterior,

P=Fy/5

Veamos ahora la relacion general entre la presién «P» en cualquier punto de un
fluido y la ordenada «h» del punto. Si € fluido esta en equilibrio, cualquier elemento
con un determinado volumen se encuentra en equilibrio. Consideremos un elemento
en forma de lamina delgada cuyas caras tienen la superficie «S» y espesor «dh» (parte
superior de laFigura2.2). S «r» esladensidad dd fluido, lamasa dd elemento seray
su peso «dw» serd . La fuerza gercida sobre € elemento por d fluido que lo rodea es
normal a su superficie en todos los puntos, por lo que por simetria la fuerza horizontal
resultante sobre sus bordes es nula. La fuerza ascendente sobre su carainferior esy la
fuerza hacia abajo sobre su cara superior es . Puesto que € elemento esta en equilibrio,
la suma de fuerzas debe ser cero. Por tanto:

Ps*S+p*g*S*dh—P,*S=0
Simplificando, -
.dP/dh=p*g

gue se puede considerar como la ecuacion fundamental de la estatica de fluidos.

dh

Ps*S
dh
e
r_3
_//,f R e = S = Superficie de
pataotln o L T la lamina
L,' /! A i
pirg | YW
Superficie libre PO
55, 0
el
: Ps'S h
) P1
....................... -
Tan | :

Figura 2.2
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En € caso de los liquidos la densidad es constante y, como se ha supuesto que los
liquidos son incompresibles, a integrar la ecuacién anterior se obtiene:

P=p*a*h+k

La constante de integracion depende de las condiciones iniciales. S en la parte
derecha de la Figura 2.2 consideramos la presion en la superficie del liquido, (Punto
0), laatura «h» sera cero. Por tanto se tendra que Py = K, siendo Pg la presion sobre la
superficie libre, en este caso la presién atmosférica. Segln esto,

P=Py+p*g*h

lo cual nos dice que la presion en un punto cualquiera del liquido esigual ala presion
Py en la superficie libre més el peso de una columna de liquido que tenga por base la
unidad de superficiey por alturala distancia vertical entre dicho puntoy la superficie
libre.

De lo anterior se deduce que todos los puntos que se encuentran en un mismo pla
no horizontal tienen la misma presion. También se deduce que s la presion sobre la
superficie libre (Py en la Figura 2.2), aumenta por cualquier causa, por ejemplo, some-
tiendola a compresién con un émbolo, la presion en cualquier punto dd sistema
aumenta en lamisma cantidad. Esto no es otra cosa que € principio de Pascal, € cua
es una consecuencia de la ley fundamental de la estética de fluidos y que se puede
enunciar de laforma siguiente: La presion gercida sobre un punto de un fluido incom-
presible se transmite integramente a todos |os puntos del fluido.

2.3. Presion en los gases

Las moléculas de un gas pueden ser imaginadas como pequefias esferas moviéndo-
se deatoriamente en el interior de un recipiente cerrado. Durante este movimiento, las
moléculas colisionan elasticamente entre ellas y con las paredes del recipiente. Estas
continuas colisiones ocasionan lapresion del gas. La Figura 2.3 muestra €l movimien-
to molecular en los gases.

Se supone que los choques son perfectamente elasticos, de modo que la energia
cinéticatotal de dos moléculas es lamisma antesy después del choque entre éllas. Del
mismo modo, los chogues contra las paredes son perfectamente elasticos, por o que
una molécula, que se dirige perpendicularmente hacia una pared con una cantidad de
movimiento mv retrocedera desde la pared con una cantidad de movimiento -mv. La
variacion de la cantidad de movimiento por moléculay choque ser&

mv — {(—mv) =2 mv

Si se conoce e nimero de moléculas que chocan con la pared por unidad de tiem-
po y se multiplica este nimero por la variacion en la cantidad de movimiento por
molécula 'y choque (2mv/2), se tiene la variacion total de la cantidad de movimiento
por unidad de tiempo.
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Figura 2.3

N
—F*mrtyv=N*m*q
t

En virtud de la segunda ley de Newton (F-m*a), € vaor anterior es la fuerza total
gjercida por la pared del recipiente sobre e gas, en Newton. Dividiendo este valor
entre la superficie de la pared se obtiene la presion.

_N*m*a _ Newton

P = —=Pa
A m

El valor de presion obtenido debe ser igual d de la teoria cinética de los gases,
segun lacual, s m (Kg) eslamasade unamoléculade gas, Vmed (M/s) eslavelocidad
media molecular y N es el nlimero de moléculas contenidas en un volumen (m°), la
presion gercida ser&

2

m _ Kg*m _ m _ Newton _

1 2 1
P=—*N*m*V'med=—- *Kg*—- X
3 m’ i § s m m’

A lavistade lo anterior, lapresién de un gas depende de:

* NiUmero de moléculas del gas.
* Masade las moléculas del gas.
* Velocidad media.

Cuando € gas se cdienta, la velocidad media molecular aumenta, elevando lapre-
sion. Esto se traduce en que lapresién gercida en un punto del recipiente se distribuye
en todas direcciones. Lamovilidad molecular explicalatendencia de los gases allenar
enteramente € volumen disponible, fendbmeno conocido como expansion. La expan-
sién es un proceso natural espontaneo acorde con € segundo principio de latermodi-
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namica, dado que la Naturaleza tiende a evolucionar hasta un estado en el que exista,
el mayor desorden molecular.

2.4. Métodos para medir la presion

Al estudiar lavariedad de métodos existentes para medir lapresion se necesita rea
lizar alguin tipo de subdivision. El rango de medida puede estar comprendido entre:

 Algunos milimetros de columna de agua (mm CA).

» Muchos kilogramos por centimetro cuadrado.
Por otro lado, la indicacion de presion se puede obtener por medio de:

* Medida directa

e Medida indirecta

Los instrumentos que miden directamente la presion determinan la magnitud de la
misma de acuerdo a alguna de las leyes vistas anteriormente, y obtienen laindicacion
apartir de ellas.

P=FN/S
dP=dh*p*g

Los instrumentos que miden la presién de forma secundaria, o indirecta, utilizan
algun efecto, como deflexion eléstica, efecto ptico, eléctrico, etc., paraindicar lapresion
medida. Los convertidores o transmisores son instrumentos que convierten la presion
exisente a la entrada, en una sefid de sdida, generamente eléctrica o neumética. Esta
sdlida es funcion de la presion de entrada, y puede ser de naturaleza digital o analdgica.

2.4.1. Instrumentos de medida directa de la presion

Este apartado se debe iniciar recordando que cualquier elemento que mide directa-
mente la presién se conoce con € nombre genérico de mandmetro. Aunque existen
otros tipos de medidores de presién que miden la presién de forma directa, como
mandmetros de tubo inclinado, mandmetros en «U» con varios liquidos, balanzas tipo
pistén, etc., aqui solo vamos a contemplar, a modo de gjemplo, los casos méas comuin-
mente usados en la préctica, como:

» Medida de presion con columna de liquido.
» Medida de presién por balance con liquido de referencia.

Medida de presion con columna de liquido

El principio de medida de un manémetro de columna de liquido se basa en €
hecho de aplicar directamente la ecuacion:
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dP=dh*p*g

donde la presion medida «P» se compara con €l peso de una columna de liquido h. La
altura de liquido en la columna se puede visudizar en una escala adosada a la propia
columna, como muestra la Figura 2.5.

La seleccién dd liquido depende de la magnitud de la medidaarealizar, siendo los
més habituales agua'y mercurio. Si se considera una columna con 1 metro de altura,
las diferentes densidades del agua (p = 1 g/cm) y mercurio (p = 13,6 g/cm) dan una
medida de presion de:

* Agua =98,1 mbar
¢ Mercurio = 1334,2 mbar

Estos vaores muestran que la columna de liquido es (til para la medida de bgas
presiones o presiones diferenciales, asi como para la calibracién de otros instrumentos
basados en lamedida de presion o presion diferencial.

A la hora de visualizar la medida obtenida con una columna de liquido hay que
tener presente € efecto de la tension superficial de los liquidos que se muestra por la
curvatura superficial (menisco) en las paredes interiores de la columnay que aparecen
en laFigura 2.4. En € caso de liquidos con bgja tension superficial, como € agua, la
forma del menisco es concava hacia el lado del aire. En € caso del mercurio, con muy
alta tension superficial, € menisco es convexo haciad lado dd aire. Con € fin de €li-
minar € error do, paralaje a llevar a cabo la lectura de presion, esta lectura debe reali-
zarse en direccion horizontal, tomando como referencia la parte superior del menisco,
tal como muestra la Figura 2.4.

- Falsa
T

Correcta

Direccién de lectura

Agua Hg Error de paralaje

Figura 2.4
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Dependiendo de los requerimientos especificos, las columnas de liquido pueden
tener diversas formas constructivas, como tubo inclinado, tubo en «U» con un solo
liquido, tubo en «U» con varios liquidos superpuestos, etc., aunque realmente la més
utilizada es la de tubo en «U» con un solo liquido, como muestra la Figura 2.5. El
principio de medida estd basado en que:

dp=Pl-P2=dh*p*g

|

P2

-

dP 1.2

Escala de medida

g g 0 MY

Figura 2.5

Cuando las presiones Pj y P, soniguales, la diferencia de altura, que corresponde a
ladiferenciade presion, es cero.

Medidas de presion por balance con liquido de separacién

Con & método de balance de presién, € liquido solo sirve para separar las camaras
de presion. Lapresion que vaa ser medida actlia sobre una superficie «S» y es compa-
rada con la fuerza debida a peso «F». Como consecuencia, la densidad del liquido
existente dentro de la cdmara no tiene ninguna influencia en la medida.

Igual que en € caso de las columnas de liquido, existen varios métodos de medi-
da, actualmente en desuso, de los cuales vamos a centrarnos exclusivamente en el de
balance de presion en camara anular o toroidal, método que aparece en la Figura
2.6.

En este caso, € principio de medidaaaplicar es € siguiente:

dP=£ * i seno(a)
r hY

De forma simplificada, € funcionamiento es como sigue. En la parte superior, €
toro esta cerrado interiormente por medio de un diafragma con superficie S En la par-
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Figura 2.6

te inferior existe un contrapeso cuya fuerza F=m * g tiende a mantener & conjunto en
posicion cero cuando no se aplica ninguna presion.

Aplicando las dos presiones P, y P, se producira un desplazamiento hasta alcanzar
el desequilibrio dh proporcional a la diferencia de presion. Al mismo tiempo la fuerza
resultante sobre el diafragma S ocasiona un angulo de rotacion a que se equilibra con
e contrapeso cuya fuerza es F. Modificando la posicién del contrapeso sobre su ge
(radio R), se modifica la sensibilidad en la medida de la presion diferencial. Cuanto
mayor sea d radio R, mayor sera la presion diferencial necesaria para conseguir €
mismo angulo de rotacion a.

Bomba de comprobacién con pesas muertas

La Figura 2.7 muestra una bomba de pesas muertas que, aungque no es realmente
un medidor, se utiliza para comprobar la calibracion de los medidores de presion. Se
incluye en este apartado por utilizar la ley antes mencionada.

P=FN/S .

Para comprobar un instrumento se realiza la comparacion con un sistema de
pesas que esta constituido por un pistén de seccién conocida (S en cm?), sobre e
que se cargan pesas también con valor conocido. Para llevar a cabo la calibracion
basta con girar el volante de labomba hasta que €l piston quede libre, es decir, flo-
tando sobre €l aceite. En este momento, como se conoce la fuerza (peso en Kg), y
la seccién del pistén, sabremos la presion que debe indicar € instrumento a com-
probar.
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Instrumento a Pesas
calibrar
Piston
Volante

Figura 2.7

2.4.2. Instrumentos de medida indirecta de la presién

Los instrumentos para la medida indirecta de la presién utilizan el efecto que pro-
duce la presion sobre cuerpos con ciertas figuras, o sobre algunas materias, tal como
veremos més adelante. De lamisma manera que en el caso de medidas directas de pre-
sion, aqui solo vamos a contemplar algunos casos de los mas utilizados, aunque exis-
ten otras variantes que no se van a tener en cuenta. Hay que recordar que se trata de
ver los principios béasicos de funcionamiento.

Medida depresién con elementos resilientes

Laresiliencia es una propiedad de los materiales que permite la deformacion elés-
ticavolviendo a su posicién original, siempre que no se sobrepasen los limites que lle-
van a la deformacién permanente o rotura del material.

Los instrumentos que miden la presion aprovechando este efecto constituyen €l
grupo més importante. No necesitan energia auxiliar para llevar a cabo la mediday
tienen un funcionamiento basado en un principio de medida muy simple, cuyo dia-
grama de flujo aparece en la Figura 2.8 y se detalla en d resumen d final de este
apartado.

El primer indicador de presion basado en laresiliencia fue € mandémetro con tubo
Bourdon, patentado por € ingeniero francés Eugene Bourdon a mediados del siglo
xiX. Posteriormente aparecieron los mandmetros tipo diafragma o los de cdpsula, aun-
gue aqui solo vamos aver € que esta basado en la deformacién del tubo Bourdon.

Para ver € principio de funcionamiento haremos uso del clésico «matasuegras» de
las fiestas. Se trata de un papel en forma de tubo aplastado, enrollado sobre si mismo
y cerrado por uno de sus extremos. Si este papel recibe una presion interior, aprove-
chando € extremo abierto, € tubo tiende a recuperar su seccion circular y, como con-
secuencia, se produce €l estiramiento del tubo. Este mismo efecto se produce s se uti-
lizaun elemento para medir la presién construido con un material resiliente o elastico.
La presién cambia la figura del elemento de medida de forma proporcional a la pre-
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Presion 2 Elemento de
medida

Amplificacion de
= movimiento

/ Escala
graduada

Figura 2.8

sion. A diferencia dd «matasuegras», el metal solo se puede deformar dentro de un
rango limitado, para evitar la deformacion permanente.

La Figura 2.9 muestra un elemento de medida con tubo Bourdon. Aunque ya se
dijo antes que & nombre de mandmetro se aplica a todo elemento que mide la presion
directamente, como la columna de mercurio, en la préctica se suele utilizar € nombre
de mandmetro a que realizala medida con un tubo Bourdon, € cual utilizaun sistema
de amplificacién del movimiento relativamente pequefio del extremo dd tubo, para
convertirlo en movimiento rotacional que hace mover la aguja indicadora sobre una
escala graduada en unidades de presion.

Como resumen, € sistema de medida de presion aplicando € principio de resilien-
cia se compone de tres blogques de funcionamiento, como muestra la Figura 2.8 y se
aprecian en laFigura 2.9. Estos bloques son:

« Elemento de medida. Convierte lapresién (P), en un movimiento (M)

Figura 2.9
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e Amplificacion de movimiento- Amplifica y convierte e movimiento (M), en
un angulo derotacién (R).
» Escalagraduada. Convierte la posicion de la aguja en unidades de presion.

Medida depresion con instrumentos basados en sefiales eléctricas

Este tipo de instrumentos convierte la deformacién producida por la presion en
sefiales eléctricas. Las sefidles son amplificadas y enviadas a sistema de indicacion
correspondiente. Una desventgja con respecto a los elementos de medida por resilien-
ciaes lanecesidad de incluir una fuente de alimentacion eléctrica, mientras que tienen
como ventgja las excelentes caracteristicas dindmicas. El menor cambio producido por
deformacion debida a la presion, es suficiente para obtener una sefid perfectamente
detectable por € sensor.

Existen diversos sistemas basados en sefides eléctricas, entre los que se pueden
citar:

» Cambio en la resistencia ééctrica de un conductor. Efecto piezoresistivo,
galgas extensiométricas {Strain gage), hilo suspendido, etc.

e Cambio en la inductancia de una bobina. Transformador diferencial.

« Cambio en la capacidad de un condensador .

e Cambio en la carga eléctrica de un material. Efecto piezoel éctrico

A modo de gemplo vamos a ver e comportamiento de una célula de medida de
presion diferencial basada en la variacién de capacidad de un condensador, como apa-
rece en laFigura 2.10.

Hilos de
-conexion

Placas del
condensador

Diafragma
sensible
Aislante
rigido

Aceite de
silicona

Soldaduras
de sello

de aislamiento
del fluido de proceso

Figura 2.10

La presién de proceso se transmite auno de los lados del diafragma mientras que
la presién atmosférica o la presion de referencia se transmite a otro lado del diafrag-
ma. Durante la operacién, € diafragma de aislamiento del fluido de proceso detectay
transmite la presion del proceso a aceite de silicona, € cua a su vez la transmite a
diafragma sensible que se encuentra en e centro de la céula de medida. En respuesta
a la presion diferencid que actlia sobre € diafragma, éste sufre un desplazamiento
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proporcional a la diferencia de presion. Las placas dd condensador situadas a ambos
lados detectan la posicion del diafragma, dando como resultado una diferencia de
capacidad ente ambas placas. Por Ultimo, € sistema de transmision electrénica con-
vierte la diferencia de capacidad entre €l diafragma y las placas del condensador, en
una sefidl de 4 a20 mA.

2.5. Sdlos separadores

No siempre es posible medir la presion de forma directa. A veces los transmisores
no pueden estar en contacto con € fluido de proceso por diversas causas. Para solucio-
nar estos inconvenientes se utilizan sellos o diafragmas separadores. La Figura 2.11
muestra esquematicamente un transmisor con diafragma de sello.

Figura 2.11

Los transmisores con sellos por diafragma remoto proporcionan un medio de
conectar los procesos dificiles y aplicaciones donde no se desea que € fluido se ponga
en contacto con las camaras del transmisor.

Los diafragmas de sdllo eliminan la conexién por tuberias entre € transmisor y €l
proceso, siendo sustituidas por tubos capilares, normalmente con armadura para pro-
teccion mecanica. Los tubos capilares estan llenos de un liquido que hace que se trans-
mita la presion hasta las camaras del transmisor. Dependiendo del fabricante se utili-
zan diferentes tipos de liquido de sello, entre los que es muy normal la silicona.

Los diafragmas de sello se utilizan:

e Cuando € fluido de proceso es muy denso o viscoso, por gemplo, slurry de
FCC, o tiene solidos en suspensién que pueden obstruir las tuberias.

» Cuando € fluido de proceso puede congelarse o solidificarse debido a la tem-
peratura ambiente o cambios en la temperatura del proceso.

e Cuando € fluido de proceso es corrosivo.

» En procesos con ata temperatura.
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Medidas de nivd

3.1. Nociones basicas

3.1.1. Autorregulacion

La autorregulacién es una reaccion inherente a un proceso que ayuda a estableci-
miento del equilibrio o estado estacionario del mismo. Se dice que un proceso es auto-
regulado cuando, partiendo de una situacion de equilibrio, acanza un nuevo estado de
equilibrio después de cualquier variacion de carga, entendiendo por carga la cantidad
de materia y energia necesarios para mantener € equilibrio. El intercambiador de la
Figura 3.1 (A) es autorregulado. Manteniendo constante la entrada de vapor, s se
modifica la apertura de la valvula de entrada de agua fria (carga), la temperatura del
agua caliente se estabilizard en un nuevo valor. Por € contrario, €l proceso de nivel de
laFigura3.1 (B) no es autorregulado. Manteniendo constante la salidapor medio de la
bomba, una variacion en la apertura de la vavula de entrada (carga), perturba e nivel
de forma importante, llegando a desbordarse o bien quedar vacio e recipiente. El
cambio en lamedida de nivel se realizard en forma de rampa ascendente o descenden-
te a una velocidad que depende de la perturbacién creada por la vavula de entrada.

Otro gemplo clasico de sistema autorregulado es € mismo depésito de la Figura
31 (B) en & que se sustituye la bomba por una vdvula En este caso la sdida
dependera de la altura hidrostética de liquido hasta igualar laresistencia que opone €l
circuito de salida, comportandose igual que €l intercambiador de laFigura3.1 (A). Al
producirse un salto en escalon en la carga, la salida se comporta como una funcién de
primer orden.

3.1.2. Capacidad y capacitancia

Capacidad. Es la medida de la maxima cantidad de materia o energia que puede
ser amacenaday se mide en unidades de cantidad. Por jemplo, la capacidad volumé-
trica de un tanque abierto, es e volumen maximo que puede contener sin desbordarse.
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Vapor Agua Entrada
caliente

o
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+ | ata Salida
——- Condensado _f

Agua fria

Figura 3.1

Capacitancia. Es el cambio necesario de materia o de energia para realizar un
cambio unitario en una variable de referencia. Se mide en unidades de cantidad con
respecto a la variable de referencia. Por gjemplo, la capacitancia de volumen en un
tanque abierto con respecto a la dtura hidrostética, es € cambio en volumen de liqui-
do amacenado por unidad de cambio de atura, 1o cua es equivalente a érea de la
superficie de liquido.

Poca capacitancia

IGUAL CAPACIDAD

’ ; Mucha cé.pacifancia

Figura 3.2

La Figura 3.2 muestra los dos conceptos referenciados, capacidad y capacitancia.
La capacitancia tiene gran influencia en la sensibilidad de la medida de nivel a tener
gue mover mayor 0 menor cantidad de liquido para un mismo cambio de altura. Como

se hamencionado,

Volunten
Capacitancia =————= Superficie de liquido
Altura
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Cuanto mayor es la capacitancia, menor atura de nivel ha de moverse para despla-
zar un mismo volumen. Como consecuencia, cuanto menor sea la capacitancia mas
ruido tendra la medida de nivel.

3.1.3. Proceso integrador

En € sistema mostrado en la Figura 3.1 (B), la sdlida de liquido es constante a
depender de labomba, mientras que €l caudal de entrada se puede manipular. Lavelo-
cidad de cambio de volumen (v), contenido en € recipiente, es igua a la diferencia
entre los caudales de entrada (Fe) y salida (Fs).

—di =Fe-Fs
dt

Integrando para obtener el volumen tenemos,
: v=f(Fe—Fs) df

S el tanque esvertical con reainterior uniformey V es su capacidad total, laaltu-
ra de liquido correspondiente d nivel sera

h=vwV

De las dos expresiones anteriores podemos obtener la altura de nivel como:
T =-;'7 [Fe-F9 ar

Asumiendo que las vélvulas de entrada y salida, a plena apertura, dejan pasar el
mismo caudal (F), se puede sustituir la ecuacion anterior por otraen la que las fraccio-
nes de los caudales de entraday salida sean fe y f5 respectivamente, por lo que la ecua-
cién adimensional ser&

Fe—-Fs=F (fe-f5)

Por tanto,
F 1
=T/_j(fe—ﬁ)dt=Tj(f?-ﬁ)df

Esto es lo que se denomina proceso de integracion, cuya respuesta puede verse en
laFigura 3.3, en laque V/F es equivalente d tiempo T cuando se utiliza control inte-
gral. En estafigura, @ vaor Ak serdigual, en porcentaje, a incremento de caudal a
tratarse de control integral.

El nivel en d tanque se debe controlar manualmente gustando la posicién de la
valvula de entrada. Si |a apertura de vavula es ligeramente superior o inferior a equi-
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Figura 3.3

librio con la salida, € tanque se quedara vacio o se deshordard. Estacaracteristicaesla
denominada falta de autorregulacion y significa que € proceso de integracion no se
puede equilibrar por si mismo, o lo que es igual, carece de estado estacionario. Los
procesos no autorregulados no pueden ser desatendidos durante largos periodos de
tiempo s no se dispone de control automatico. Por € contrario, los procesos auto-
regulados, como € caso dd intercambiador de calor o d depdsito sin bomba, son
fécilmente controlables.

3.2. Medidas de nivd

3.2.1. Medidores locales de nivel con cristales de reflexion

Se utilizan normal mente en recipientes cerrados en los que la presion es muy supe-
rior o muy inferior ala atmosférica. La presion méxima de trabgjo suele estar en torno
a400 kg/cm? y la temperatura méaxima alrededor de 300 °C.

Los cristales de reflexion son prismas de vidrio templado, de seccién rectangular
provistos de estrias longitudinales. Las estrias tienen seccion rectangular y su objeto
es e de hacer visible e nivel, incluso cuando € fluido de proceso seaincoloro o trans-
parente. Los cristales del nivel estan aprisionados, mediante tornillos, en una cga de
acero, de manera que se forma un elemento como e que aparece en la parte izquierda
de laFigura 3.4. Como la longitud de este elemento es limitada para cumplir las con-
diciones de presién y temperatura méximas, s €l recipiente donde se quiere visualizar
el nivel es demasiado alto se montan varios e ementos como € descrito, formando un
conjunto hasta acanzar la longitud necesaria. Este conjunto de elementos, o simple-
mente un elemento, con sus correspondientes accesorios, tales como vavulas, bridas
de conexion, etc., eslo que se denomina habitualmente nivel dptico de vidrio.

Los cristales tienen la propiedad, debido a su forma estriada y las leyes de refle-
xién y refraccién, que cuando la luz ambiente incide sobre las estrias ésta se reflga
hacia e observador en la zona en la que los cristales estan en contacto con € vapor,
mientras que es absorbida en la zona en la que los cristales estan en contacto con €
liquido; de esta forma, la parte del nivel correspondiente a liquido se presenta a
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Figura 3.4

observador con una tonalidad mas oscura que la correspondiente a vapor. La parte
derecha de la Figura 3.4 muestra una vista seccionada transversalmente de los cristales

de reflexion.

3.2.2. Medidas de nivel utilizando desplazador

Antes de describir un gemplo de este tipo de nivel es conveniente recordar 1os
principios de la flotacion, necesarios en € disefio y aplicacion de estos el ementos. El
principio de Arquimedes establece que un cuerpo sumergido en un liquido es empuja
do hacia arriba con una fuerza igual a peso del volumen de liquido desplazado. La
fuerza resultante que gerce € fluido sobre € cuerpo se denomina flotabilidad o fuerza
de flotacion. El cuerpo sumergido se conoce con €l nombre de desplazador. El peso
del desplazador siempre es superior a empuje recibido para que exista una parte
sumergida.

Si consideramos la Figura 3.5 y se mide la diferencia en peso de un elemento par-
ciamente sumergido a diferentes grados de profundidad, se puede determinar € nivel
de liquido en & que se encuentra sumergido € desplazador. La siguiente ecuacién es
Util para determinar la fuerza gercida por € desplazador.

Lu-L,
F=P-V*p*— —
e
Altura de nivel a medir
Altura de nivel respecto a fondo
Longitud del desplazador

donde: F = Fuerzatota gercida Lm
Peso del desplazador L,
Volumen del desplazador H

Densidad del liquido

o <T
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F
H P
Nivel de liquido
Lm
= Cota de
) referencia
Figura 3.5

Conociendo la fuerza F se puede calcular Ly, puesto que L, es constante.

S se trata de medir el nivel interfase entre dos liquidos inmiscibles, por g emplo,
hidrocarburo y agua, la densidad a utilizar en la ecuacion anterior sera la diferen-
cia entre la correspondiente a ambos liquidos. En otras palabras, la fuerza minima
(0 % de nivel), se consigue con el desplazador sumergido en €l liquido menos denso,
y la fuerza méxima (100 % de nivel), con € desplazador sumergido en € liquido
més denso.

Méx.
]
N
@
=
L
Min
0% Altura de nivel 100 %
Figura 3.6

Habitualmente el desplazador es cilindrico, por tanto «F» varia de forma linea
respecto ala aturade nivel, y su valor estd en funcién de la atura de liquido con res-
pecto a plano de referencia, tal como muestra la Figura 3.6. El valor de «F» se mide
con procedimientos adecuados dependiendo del fabricante. Uno de estos procedimien-
tos se verd en € apartado siguiente.
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3.2.3. Medidor de desplazador con tubo de torsion

Aungue existen desplazadores con diversas formas geométricas, tales como cilin-
dricos, esféricos, etc., en este apartado se muestra como gemplo un tipo de medidor
cuyo desplazador es cilindrico. Este tipo de medidor, que aparece en laFigura 3.7, se
basa en € principio de Arquimedes y tiene € funcionamiento que se describe a conti-
nuacién.

< i - - Eje de torsion

- 5 cuya rotacion
detecta y envia
el sistema
de transmision

Figura 3.7

El desplazador esta suspendido de un brazo conectado a sistema de torsién 'y su
peso es superior al maximo empuje ascendente que puede recibir del liquido en @ que
se encuentra sumergido. El brazo de torsién esta disefiado para rotar una cantidad
especifica por cada cambio en € empuje, siendo insensible a los cambios de presion
en d recipiente. El grado de rotacién es una funcion lineal del grado de flotabilidad,
como muestra la Figura 3.6.

El otro extremo dd brazo de torsion se encuentra unido d sistema de transmision
de sefid o control, e cua puede ser neumético o electronico. En algunos tipos de ins-
trumentos € sistema neumatico puede realizar control directamente o bien ser utiliza-
do como transmisor, para lo cua solo hay que colocar la banda proporcional en valor
100 %. Teniendo en cuenta que € nivel se mide en valor porcentual, a colocar laban-
da proporcional (BP) en 100 %, o lo que es igua, ganancia 1, lasdidaesigua ala
entrada.

100
BP

Salida = Entrada *

Por dltimo queda decir que este tipo de medidor se construye con diferentes aco-
plamientos a proceso, para facilitar e montaje sobre los recipientes.
La Figura 3.8 muestra cuatro tipos diferentes de acoplamiento, conocidos como:
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Figura 3.8

o0 w>

. Parte superior - Fondo

. Parte superior - Lateral inferior

. Lateral superior - Lateral inferior
. Lateral superior - Fondo

3.2.4. Medidas de nivel por presion diferencial

Este sistema se basa en € principio de medir la carga o presion hidrostatica. La
carga se define como € peso de liquido que existe por encima de un plano de referen-
cia. Es independiente del volumen de liquido implicado o de la forma del recipiente.
El sistema no mide € nivel de liquido sino la presion gerciday, como la presion es
proporcional a la altura de columna de liquido, € medidor «infiere» la posicion
actual del nivel. Por tanto la altura de nivel obtenida por este método es una medida
inferencial, para la que se utiliza la expresion siguiente:

H=_P EE
P
siendo: H = Alturade liquido sobre € plano de referencia
P = Presion debida ala carga de liquido
p = Densidad de liquido

La Figura 3.9 muestra un tanque abierto, es decir, a presién atmosférica, con una
instalacion tipica parala medida de nivel.

El transmisor tiene conectada la rama positiva en €l lado de atapresion (AP) y la
rama negativa en €l lado de bga presion (BP). La presion diferencia que mide €
transmisor sera

dP=AP - BP
dP=(H * pp + Pun) — Putm
dP=H *pp
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atmosf.

AP

Figura 3.9

siendo: pp = Densidad dd producto a medir.

Cuando en lugar de un tanque abierto, como € de la Figura 3.9, se trata de un reci-
piente cerrado, como e de la Figura 3.10, y la superficie de liquido contenido en €
recipiente esta sometida a presion estética superior a la atmosférica, esta presion se
suma a la carga hidrostética, por lo que se debe utilizar un método que compense €

valor de esapresion.

Por otro lado, en ocasiones no es posible montar € transmisor con larama positiva
alamismaaltura que latoma de altapresion, siendo necesario montar € transmisor en
posicién mas bga que la toma de alta presion para llevar a cabo labores de manteni-
miento. El tipo de montgje que se utiliza para esta situacion es € que aparece en la
Figura 3.10, e cua compensa ademas la presién estética a tener conectada la rama

negativa ala zona de gas del recipiente.

e'slética

P

b

Figura 3.10

BP.

atmosf.
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En este caso es necesario «eliminar» la columna de liquido «he» situada sobre la
rama positiva para que € rango de medida de nivel esté comprendido en el rango «H>,
es decir, entre las conexiones o tomas de nivel. Esta eliminacién de columna de liqui-
do se conoce como elevacion de cero. Veamos un gemplo en € que se dispone de los
siguientes datos:

e DistanciaH = 1500 mm
e Digtanciahe = 1200 mm
« Densidadp = 800 kg/m®

En primer lugar hay que convertir las distancias reales a rangos en milimetros de
columna de agua parallevar a cabo la calibracién del transmisor. Por tanto:

1.500*0,800= 1.200 mm CA
1200 * 0,800 = 960 mm CA

¢ Rango H'
* Rango he'

H*p
he* p

Esto significa que lapresién gercida en la camara positiva por ladistancia «H», en
la cual queremos medir € nivel con un rango entre 0y 100 %, serd de 1.200 mm CA.
A esta presion hay que sumarle 960 mm CA que corresponden a la distancia «he»
entre € punto bagjo de conexién y € punto donde se encuentra situada la camara de
altapresion dd transmisor. LaFigura 3.11 muestra gréficamente la calibracion de este
transmisor.

i e =
3 Elevacién
5 de cero
o t
E ' 3. %
; : he' H'
E begara =2 o L]
; Rango de
4 medida
0 4 ! 960 : 2.160
R e 1.200

milimetros columna de agua

Figura 3.11

La camara de bga presion esta sometida solamente a la presion estética del reci-
piente, puesto que la linea de conexidn esta formada por gas. Como ambas camaras
del transmisor estdn sometidas ala misma presion estética, ésta se elimina, no intervi-
niendo en los célculos. Lapresion diferencia que mide € transmisor en este caso es:

dP=AP - BP
dP,=he * pE
dPy=H *pp + he * pE
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Como consecuencia de todo lo anterior, sometiendo la cAmara positiva a una pre-
sion de 960 mm CA (he'), € transmisor dara una saida de 4 mA. Si se somete auna
presién de 2.160 mm CA (H' + he"), lasalida serdde 20 mA.

En algunas ocasiones se desea medir € nivel en recipientes que contienen gases
condensables. Esto hace que e gas contenido en larama negativa se vaya condensan-
do paulatinamente, ocasionando un error variable en la medida. Para solucionar este
problema se recurre a llenar la rama negativa del transmisor con un liquido de sello
cuya densidad sea mayor que la del liquido condensable para evitar que ambos se dilu-
yan. En este caso la presion gjercida en larama negativa del transmisor por la columna
dd liquido de sdllo es superior a la que soporta la rama positiva, siendo necesario
recurrir ala eliminacion de lapresion de esta columna, 1o que se conoce habitua men-
te como supresion de rango. La Figura 3.12 muestraun g.emplo, aungue no muy habi-
tual en lapréctica, en e que se unen en d mismo montaje la elevacién de cero (colum-
nahe) y la supresién de rango (columnahs).

Figura 3.12

Veamos un gemplo en & que se dispone de los siguientes datos basados en la
Figura 3.12:

e DigtanciaH = 1500 mm

« Digtanciahe = 1.200 mm

« Densidadpe = 800kg/m® (Densidad del producto en e interior del recipiente)
e Distanciahs = 2.700 mm (H + he)

+ Densidad ps = 1.000kg/m® (Densidad del liquido de sello de laramanegativa)

La primera operacion arealizar es la de convertir las distancias reales arangos en
milimetros de columna de agua para llevar a cabo la calibracién del transmisor. Por
tanto:

e RangoH' = H* pp = 1.500*0,800 = 1200 mm CA
e Rango he" = he* pp = 1.200%0,800 = 960mmCA
e Rangohs' = hs* ps = 2.700*1,000 = 2.700 mm CA
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Esto significa que lapresién gercida en la cmara positiva por la distancia «<H», en
lacua queremos medir e nivel con un rango entre 0y 100 %, serade 1.200 mm CA.
A esta presion hay que sumarle 960 mm CA que corresponden a la distancia «he»
entre e punto bgjo de conexion y € punto donde se encuentra situada la cdmara de
ata presion del transmisor. Por otro lado, sobre larama negativa se esta gjerciendo la
presion correspondiente a la columna «hs» de larama negativa. La Figura 3.13 mues-
tra gréficamente la cdibracion de este transmisor.

Como en € caso anterior, aqui tampoco se ha tenido en cuenta la presion estética
por quedar compensada entre ambas ramas del transmisor.

20 Sm MO, =i ! i L as-
Supresién de rango A |

. “he

g

@

g Elevacion ‘

< | decero |

g he' ot __..__ J|
Rangode {
medida i

4 ; = : !

0 960 2.160 2.700
0 1.200

milimetros columna de agua

Figura 3.13

La presion diferencial que mide el transmisor en este caso es:

dP=A4AP-BP
dP;=he *ﬂE—hS *pg
dPy=H *pp + (he * pr—hs * pgy)

Como consecuenciade todo |o anterior, sometiendo la cdmara de altaa unapresion
negativa de 1740 mm CA (he- hs), € transmisor dara una salida de 4 mA. S s
somete a una presion negativa de 540 mm CA (W + he- hs), la sdida sera de 20
mA. Otra forma més simple de conseguir la misma calibracion es la de someter la
camara negativa a una presion de 2.700 mm CA (hs), y después gustar la camara
positiva exactamente igual a eemplo anterior que muestrala Figura 3.11.

El célculo redizado en & gemplo anterior puede ser considerado con carécter
general paratodos los casos, aplicando en cada uno de €ellos los datos necesarios. Hay
que tener en cuenta que la densidad pp (rango de medida) y la pe (elevacion de cero)
son lamisma cuando setrata de medir € nivel de un solo producto, es decir, no existe
interfase entre dos productos.

Veamos por Ultimo un sistema de medida de nivel interfase entre dos liquidos
como pueden ser gas licuado de petréleo (LPG) y agua de proceso, con un montaje
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como & de laFigura 3.14, d cua representa la «bota» de un acumulador. En este caso
nos interesa conocer € nivel de agua decantada en d recipiente, es decir, € nivel de
liquido mas denso. Hay que hacer notar que aunque e transmisor pueda ser situado
por debgjo de latoma inferior, larama positiva se llena del liquido més denso, por des-
plazamiento del més ligero. Por otro lado, la rama negativa ha de ser llenada con €
liquido méas denso para efectuar € sellado de la misma. Al autoeliminarse los tramos
equivaentes de ambas ramas, € calculo queda siempre como s e montgje fuera el de
laFigura 3.14.

—
oy

Liguido
menos denso

Pestética

.

Liquido
mas denso

e

Figura 3.14

Los datos a utilizar para este gemplo son:

e DistanciaH = 800 mm

e Distanciahs = 800 mm

. Densidadpr = 560 kg/m® (Densidad del LPG)
 Densidad p; = 1.100 kg/m® (Densidad del agua de proceso)

Al convertir |as distancias reales a rangos en milimetros de columna de agua ten-
dremos:

H*pp = 800 * 0,560 = 448 mm CA (con LPG)
H*pg = 800 * 1,100 = 880 mm CA (con agua de proceso)
800 * 1,100 = 880 mm CA (sello de agua de proceso)

* Rango H’
* Rango H’
* Rangohs’ = hs* ps

Partiendo de la base que la rama negativa se ha llenado con agua de proceso
para efectuar € sellado de la misma, la presion que esté gjerciendo sobre la camara
de bgja presion es de 880 mm CA. Si no existe agua de proceso en e rango de
medida de nivel, la distancia «H» estara llena de LPG, ejerciendo una presion de
448 mm CA. En estas condiciones existe un desequilibrio de presion entre las
camaras de medida de 432 mm CA, més alta en la camara de bga presién. Este
desequilibrio se debe compensar con € sistema de supresion de rango, de forma
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que €l transmisor dé una salida de 4 raA, equivalente a0 % de nivel de agua (liqui-
do més denso).

Al ir apareciendo agua en €l rango de medida de nivel por decantacion, se ira des-
plazando € LPG hasta que la distancia «H» esté totalmente ocupada por € agua de
proceso. En este momento la presion gercida sobre la cdmara de ata es de 880 mm
CA, no existiendo por tanto desequilibrio entre ambas camaras de medida. Con €
sistema de ajuste o calibracion del rango de medida se debe conseguir que € trans-
misor dé una salida de 20 mA, equivaente a un nivel 100 % de agua (liquido més
denso).

Veamos ahora lo que ocurre s se utiliza la ecuacion general considerada anterior-
mente;

dP=A4AP - BP
dP;=hy * pr—hs * pg :
dPy=H *pp+(hy *p,— hs * pg

haciendo las siguientes suposiciones, sobre la Figura 3.14, para llevar a cabo la cali-
bracion:

» Ladistancia «h» de la ecuacion es equivaente a la distancia «H» cuando no
existe agua de proceso, es decir, cuando larama estallena de liquido mas ligero.

» Ladensidad de elevacion (r.) es la correspondiente aladd liquido més ligero.

+ Ladensidad p, esladiferencia entre la de ambos productos. Igual que ocurre en
los niveles por desplazador.

La Figura 3.15 muestra graficamente que en € sissema de medida de nivel interfa-
se, la supresion de rango es igua a rango desmedida.

dP, = 800 * 0,560 — 800 * 1,100 = —432 mun CA (Supresion)

dPyp = B00 * (1,100 — 0,560) + dPy = 432-432 = O0mm CA

20 e 01t T e i
Supresion de rango /
hs'
(7]
o
@
{=
g
= : H'
. E |- = s
/ ~ Rango de medida
Pk it -
—432 milimetros columna de agua 0

Figura 3.15
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3.2.5. Nived de borboteo

Una aplicacion tipica de lamedida de nivel por diferencia de presion es € nivel de
borboteo, como € que muestra la Figura 3.16.

I | ]
/-"_\.—. i Alimentacion
™. i
v‘/ de aire
i A0 BP
............ ..._-«-7*: — +|—
AP
H Atm.

Figura 3.16

En depbsitos abiertos conteniendo liquidos fangosos, que podrian obstruir las
tomas de presion, la medida de nivel se puede realizar por medio de este método. Se
hace borbotear aire através ddl liquido mediante una sonda, y la presion que se opone
al borboteo es proporciona alaaturade liquido «H>.

Como ya se ha dicho anteriormente, si la densidad ddl liquido es constante, la pre-
sién capaz de vencer la columna de liquido en € depdsito es:

P=p*H
por tanto, sometiendo el sistema a una presién constante, a ser también constante la
densidad, la atura de liquido sera

H=P/p

Para que la medida de nivel por este método sea correcta, €s necesario que existaun
flujo continuo de aire através dd liquido. Esto indica que se havencido la columna «H»
que aparece en laFigura 3.16. S no existe borboteo, la medida de nivel sera incorrecta.

Queda decir, por Ultimo, que la camara de bgja presién se encuentra abierta a la
atmosfera, por lo que @ transmisor estara midiendo la presion diferencial con respecto
ala atmosférica.

3.2.6. Medidas de nivel por diferencia de temperatura

El sistema de medida de nivel que se muestra en la Figura 3.17 se utiliza en pro-
ductos sucios, parafinosos o pesados, tales como fondos de columnas de destilacion a
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vacio, fraccionadoras en unidades de FCC Coquer, etc., donde es problemética la
medida de nivel con sistemas de desplazador, presion diferencia o cualquier otro Sis-
tema. En ocasiones se utiliza como sustitucion del nivel dptico.

Termopar

Tuberia
de 2 Pulg.

Figura 3.17

Cuando d termopar no esta bafiado por el producto, al ser mas corto que € tubo de
conexion a recipiente, indicard la temperatura ambiente de ese tramo de tubo, 16gica
mente més bgja que ladel producto. Al ascender € nivel en € recipiente, € gran tama
fio del tubo curvado permite al producto fluir hacia arriba hasta a canzar € tramo hori-
zontal donde esta situado € termopar. La indicacion de temperatura correspondera en
este momento ala dd producto.

En la Figura 3.18 aparece un montgje tipico formado por tres termopares situados
uno encima de otro en la zona de fondo de una columna de destilacién de producto
pesado. Como puede deducirse, este sistema nos indica solamente que € nivel de
liquido esta situado entre dos puntos fijos y conocidos.

= Tl 1 = Temperatura
; ambiente
Aeae 70 Tl 2 = Temperatura del
producto
P -
|/ Tl 3=Temperatura del

producto

Figura 3.18

3.2.7. Medidores hidrostaticos de nivel en tanques (HTG)

El método HTG {Hidrostatic Tank Gauging), es un sistema para conocer € inven-
tario en un tanque basado en la medida de presion de la columna de liquido contenido
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en e mismo, es decir, Impresion hidrostatica y la temperatura del liquido. Por medio
de cdlculos se obtienen los valores de densidad, nivel, masay volumen de liquido. El
HTG hace uso de las medidas de temperaturay presion localizadas en diversos puntos
del tanque, tal como aparece en la Figura 3.19. Se utiliza fundamentalmente en tan-
ques abiertos, o 1o que esigual, apresidn atmosférica, porque aunque en teoria se pue-
de compensar la presién estética de un recipiente cerrado, € error que se puede intro-
ducir hace dudosa la exactitud en € resultado de los célculos.

Temp Sesot > s h

Figura 3.19

Aungue este sistema utiliza una gran cantidad de parametros y célculos, en este
apartado solo vamos a ver los conceptos y ecuaciones basicas para calcular los
siguientes valores:

* Masa Pinf* Area

+ Densidad = (Pinf- Pmed) / h

e Volumen = Masa/ Densidad

. Nivel Z + Pinf/ (g * Densidad)

Célculo delasvariables de proceso

Lagravedad de lugar donde se encuentra instalado €l tanque se calcula a partir de
ladtitud (A) y latitud (L) correspondiente de acuerdo alaférmula dada por la Organi-
zacion Internacional para Metrologia Lega (OIML), Boletin 94, marzo 1984.

g=9,7803185* (1 + 0,005278895 sen L +0,00023462 senl.) - 0,000003086 A [n/seg’]

Una vez conocido «g», € factor «ge» se obtiene en funcion de la gravedad estan-
dar como:
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gc = 9,80665/g

La densidad del aire (pa), atemperatura ambiente (Tamb), y eevacién local (A),

353 %2 (—AB4341)

L A A P
Tamb + 273,15 Lkg/m]

a

Con d vaor «ge» caculado anteriormente y las medidas de presion inferior y
media dadas en mm CA (kg/m?), se obtienen la densidad a condiciones de operacién
del producto y la densidad verdadera en € vacio.

z -
Pty K]

PF= oc *h

Con los datos obtenidos se puede calcular & nivel de liquidd como:

. o
Nivet =z + Lo " 2€ [m + kg/m{]=m .
J hg/m

Conociendo € &reade lasuperficie de liquido, y suponiendo que €l tanque es cilin-
drico, se puede calcular la masa total (Masar) de producto contenido en e tanque
sumando las que existen por encima (Masa,) y por debgjo (Masa;) de latoma inferior
de presion.

Masay = Area * Py, * gc  |kg]
Masa; =Vol; * py  [kg]
Masar= Masay + Masa, |kg]
Por dltimo, € volumen de liquido a condiciones de operacion se calcula como:

Yolp = Masazpy ||

Veamos un gemplo simple para cdculo de variables de proceso en un tanque a
presién atmosférica como e de laFigura 3.19, cuyas caracteristicas son las siguientes:

o Latitud = 38°40° L =38,666°

« Altitud = 700 m sobre el nivel del mar
* Diametro = 48 m

e Altura = 15m

* DistZ = 05m

e Dist H = 20m

* Tamb. = 20°C

* Tprod. = 18°C

« Pinf = 9.500kg/m’(mm CA)

* Pmed = 7.800kg/m’(mm CA)
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Datos calculados

G = 9,7986 m/seg’

Ge = 9,80665 /G = 1,00081
pa = 1,108 kg/m’

pr = 8493 kg/m’

pv = 850,4 keg/m’

Nivel = 11.680 m

Area = 1.809,55m’
Vol, = 904,778 m’

Masay = 17.204.649 kg Masa;= 769.423 kg
Masar = 17.974.072 kg
Vol = 21.136,02 m*

El volumen esté calculado a la temperatura del producto, es decir, a 18 °C. S se
desea obtener d volumen a 15 °C hay que calcular € factor de correccion de volumen
(VCF). Utilizando las ecuaciones que aparecen en la norma APl 2540 (ASTM D-
1250), Volumen X Tablas 5A o 5B o sus equivaentes en unidades métricas, 54A o
54B. Seglin estas tablas, larelacion entre las densidades a condiciones de operacion y
de referencia, o factor de correccién de volumen, se basaen el cdculo siguiente:

VG .= oF =EX..¢,|-a*ar*a+M*«*ﬁm
pls

donde: AT=Tr-15

o= Kot Ki*pls
pl5

Los valores Ko y Kj dependen del tipo de producto amacenado en € tanque. Una
vez obtenido € valor del factor VCF se calculad volumen a 15 °C como sigue:

Volys=VYolp * VCF

3.2.8. Interruptores de nivel

Los instrumentos para iniciar las sefidles de alarma de ato o bgo nivel tienen €
mismo principio de funcionamiento que los instrumentos de desplazados Bésicamen-
te existen dos tipos de montaje de estos elementos: horizontal y vertical, dependiendo
del uso al cual estadestinado o € lugar donde se hade instalar.

La Figura 3.20 muestra un interruptor que se acciona en funcion del nivel cuyo
montaje debe realizarse en la parte superior del recipiente.

El principio de operacién es muy simple. El interruptor se accionapor medio de un
sistema de material magnético actuado por € flotador. El interruptor y € iman estan
sujetos a un brazo basculante. Supongamos que € conjunto esta disefiado para activar
laalarmaal alcanzar bgjo nivel, en cuyo caso, cuando € nivel es «normal», e flotador
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/] _
'3‘ /[ INTERRUPTOR |\
I ~ 3 v %
PAAAA Materla! no wwwi
magnético

Material - ;
magnético - IMAN

FLOTADOR

Figura 3.20

se encontrara en la posicién que muestra la parte izquierda de laFigura3.20 y € con-
tacto estara abierto o cerrado dependiendo de las conexiones que se hayan realizado
en d interruptor. S @ nivel de liquido desciende también lo hard el flotador, haciendo
que € material magnético salga fuera del campo del iman, haciendo que éste se des-
place por la accion de resorte. Como consecuencia basculara € interruptor, cambian-
do la posicion de los contactos, tal como muestra la parte derecha de la Figura 3.20.
Cuando retorne € nivel a su adturanormal de trabgjo se producira el efecto contrario.

La Figura 3.21 muestra otro tipo de interruptor de nivel para montge horizontal
cuyo principio de funcionamiento es similar al anterior.

Cuando existe bgo nivel, parte superior de la Figura 3.21, € flotador desplaza su
iméan hasta entrar dentro del campo del iman que esta solidario con € interruptor. Como

; ; i __-‘__.__ Barrera no
C Ttz _ magnética
- \ S FLOTADOR _
. .?Q BAJO
H IMAN Pivotes e
o SR R R e o e
O
ALTO O
NIVEL

Figura 3.21
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resultado los polos de ambos imanes se repelen y ocasionan que € interruptor abrao cie-
rre e contacto, dependiendo del tipo de conexidn realizada. Cuando d liquido asciende,
e flotador desplaza su iman haciaabgjo haciendo que € imén solidario d interruptor bas-
cule en direccién opuestad sdir dd campo de actuacion, ta como muestrala parte infe-
rior de la Figura 3.21. Como consecuencia se invierte la accion del interruptor. Este tipo
de interruptor se puede utilizar tanto para producir aarma por ato como por bgjo nivel.

3.2.9. Medida de nivel en calderines de vapor

La indicacion basica de nivel la proporciona un medidor con cristales de reflexion
como d que se describié anteriormente, cuyo montaje aparece en laFigura 3.22. S no
se lleva a cabo una correccion de densidades se produce un error en lamedida, puesto
que € condensado circula através del medidor, donde se enfria, adquiriendo una den-
sidad mayor que ladel agua que se encuentra dentro de la caldera.

Vapor

T

h2 > h porque T2=T1
Figura 3.22

Ladesviacion entre laaturade nivel h2 y lahl depende de la presion de la calde-
ra ala cual se encuentra en equilibrio la temperatura del agua. La Tabla siguiente
muestra densidades del agua a diferentes presiones de saturacion.

Pres kg/cm’ Dens kg/dm’
1,0 09434
50 09091
10,0 - 0,8850
(50 0,8621
20,0 - ' 0.8475
30,0 0,8200

40,0 ' 0,8000
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Dependiendo de la presién de trabgjo en la caldera se pueden llegar atener desvia-
ciones comprendidas entre 2 y 15 era entre las aturas hl y h2. En la Figura 3.22 se
cumple que:

h1*pl(TH=h2*p2(T2)

Como la densidad en € medidor de nivel es mayor que la que existe en @ interior
de la caldera, por ser menor la temperatura exterior, la altura observada (hl) es menor
gue la que realmente existe dentro de la caldera.

LaFigura 3.23 muestra un esquema de montgje tipico para un transmisor de medi-
da de nivel por presion diferencial. Este tipo de montgje es similar a de laFigura 3.12,
aungue en este caso las cdmaras de dtay bga presion estdn cambiadas de posicién.
Como consecuencia, la sefia de salida ddl transmisor aumenta cuando disminuye la
presion diferencial.

Figura 3.23

Sobre la camara de ata, la presion efectiva es igual a la presion de la caldera
més el peso de columna de condensado h3 a la temperatura ambiente. Sobre la
camara de baja, la presion efectiva es igual alapresion de la calderamas € peso de
columna de vapor saturado hl, méas el peso de columna de agua a temperatura
de saturacién h2.

Asumiendo que la presién en la caldera es constante no serd necesario corregir la
altura de columna de agua a diferentes temperaturas de saturacion, sino que se puede
tomar la densidad correspondiente a la presién de disefio. Por otro lado, € peso de la
columna de vapor hl se puede considerar que tiene poca influencia sobre la medida.
Con estos dos supuestos,

dP=4P-BP
dPi=h3 * pc
APy =03 *pc—h2 * p,
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Como ya se ha mencionado en casos anteriores, la presion estética existente en la
cadera se anula de los célculos por influir de la misma forma en ambas ramas de
transmisor.

3.2.10. Nive de sdlidos

Aunque existen diversos tipos de medidores de nivel de solidos, como son los de
tipo capacitivo, ultrasonidos, proximidad, etc., en este gpartado solo vamos a contem-
plar, a modo de gemplo, d tipo radiactivo para medida de nivel de carbon en las
camaras existentes en las unidades de coquizacién retardada.

En e proceso de coquizacion retardada se calientan hidrocarburos con un alto peso
molecular y se envian agrandes cAmaras para formacién de carbon. Los hidrocarburos
liquidos se convierten en coque que van llenando la camara, e hidrocarburos ligeros en
forma de gas que la abandonan por la parte superior. Durante € proceso de llenado se
forma un frente de espuma encima del coque. Esta capa contiene mas atomos
de hidrégeno por unidad de volumen que los gases, pero contiene menos &omos de
hidrégeno por unidad de volumen que € coque. El sistema de medicion indica cuando
existe gas, espuma o coque delante del sensor debido a que € nimero de neutrones
lentos que se producen depende del nimero de atomos de hidrégeno.

Como se sabe, cuando se bombardea un &omo de un materia radiactivo con un
neutrén, se lleva a cabo su escision nuclear, liberando neutrones que a su vez bombar-
dean alos domos proximos. Esto origina una reaccion en cadena hasta que se desinte-
grad elemento radiactivo. Los neutrones producidos por la escision son muy rapidos,
pero utilizando un elemento moderador los neutrones rapidos pierden parte de su ener-
giaa cabo de una serie de colisiones, dando como resultado neutrones lentos, los cua-
les también pueden producir la escision de otro &omo de forma controlada. La Figura
3.24 muestra de forma simplificada e comportamiento de los neutrones procedentes
de la escision o fisidn nuclear.

Neutrones
rapidos ———

ELEMENTO MODERADOR

' O/ meriod a2 XD
i i

y \ X

Figura 3.24
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Este sistema de medida de nivel se basaen € principio de que € hidrégeno absorbe
energia de los neutrones répidos a una velocidad sustancialmente mayor que cual quier
otro componente, actuando como eemento moderador. El hidrogeno es € mayor com-
ponente de |la familia de hidrocarburos, como son los productos derivados del petroleo.

Cuando cualquier producto que contiene hidrégeno se somete a un bombardeo de
neutrones rapidos, los &omos de hidrégeno absorben la energia de los neutrones rapi-
dos y producen una dispersién de neutrones lentos que rebotan en € propio producto.
El nimero de neutrones lentos producidos es directamente proporciona a la cantidad
de hidrégeno. Los neutrones lentos se detectan por medio de una cdmara de ionizacion
llena de gas. Este gas llega a ionizarse y los iones cargados son recogidos en un elec-
trodo central, situado en @ sensor, que produce una pequefia corriente, dd orden de
picoamperios (10 " A). La corriente se envia a un transmisor para su posterior proce-
samiento.

La Figura 3.25 muestra un sistema detector de nivel montado en € exterior de una
camara de coquizacion, representada de forma esquemética en la parte derecha de la
figura.

Transmisor Sensor

SISTEMA DE
INDICACION
O CONTROL

CARBON

Figura 3.25

Hay que decir que este sistema de medida sdlo se utiliza para indicar  momento
en d que € coque ha a canzado, dentro de la camara, € punto o cota donde se encuen-
tra instalado & sensor, no siendo por tanto, un indicador de nivel continuo. Esto, de
alguna forma, es equivalente a un interruptor de nivel de liquidos como los que se han
visto anteriormente.
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Medidas de temperatura

4.1. Par termoeléctrico

Un par termoel éctrico es un conjunto de dos conductores metalicos distintos «A»
y «B» unidos por ambos extremos, cuyas uniones se mantienen a temperaturas distin-
tas. En estas condiciones existe entre sus extremos una diferencia de potencial llama
da fuerza electromotriz termoel éctrica {efecto Seebeck) que puede medirse cortando
uno de los conductores y uniendo sus extremos a un voltimetro de gran impedancia
Lafuerza electromotriz (fem) depende exclusivamente de la naturaleza de los metales
y de ladiferencia de temperatura de las dos uniones o soldaduras. En la practica, una
de estas soldaduras se mantiene a la temperatura de referencia (soldadura fria) y la
otra se encuentra a la temperatura que se desea medir (soldadura caliente). La fem de
un par puede representarse por una ecuacion de la forma

E=q+b*T+c*T+d*T +...

en donde T es la temperatura de la soldadura caliente cuando la soldadura fria esta a
0 °C. Normamente la forma cuadrética es suficiente dentro de un amplio intervalo de
temperaturas. Las constantes a, b, ¢, .... son diferentes para cadapar de conductores.

4.1.1. Efecto Seebeck

En 1821, Thomas Johann Seebeck (fisico alemén), descubrié que se producia una
fem, por un procedimiento puramente térmico, en un circuito compuesto por dos meta-
les diferentes cuyas soldaduras se mantienen a distinta temperatura, tal como se repre-
sentaen laFigura4.1.

El conjunto de los dos metal es constituye un par termoeléctrico y \afem del circui-
to se denomina fem de Seebeck. Si se mantiene constante la temperatura de la solda-
dura de referencia (Tl), se encuentra que la fem Seebeck es funcidn de la temperatura
de prueba (T2). Esta fem se produce por € hecho de que la densidad de electrones
libres en los metales difiere de unos a otros y, paraun metal dado, depende de latem-
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Hilo de cobre

£
o
';f_..

|lr' IEHAIBI '
Hilo de hperro

Figura 4.1

peratura. Cuando se unen dos metales distintos para formar una soldadura, |os e ectro-
nes se difunden del uno a otro, y la soldadura actda como un origen de fem.

La existencia de las corrientes termoel éctricas fue descubierta por Seebeck mien-
tras experimentaba sobre la diferencia de potencial que existe cuando se unen dos
metales. Tomando como referencia la Figura 4.1, Jafem generada fluye del cobre al
hierro en la direccion del extremo caliente, y del hierro a cobre en la direccion del
extremo frio. El flujo de corriente de esta fem se debe a dos fuentes combinadas. Una
de estas fuentes se conoce como fem Pdltier y la otra como fem Thomson. Lafem
Seebeck se puede obtener por medio de la siguiente integral:

72
ITI Q- O

donde: E.B = fem producidapor € par (milivoltios)
T1,T2 = Temperauras (K)
QA, QB = Constante de transporte térmico de los metales

A veces se smplificapuesto que las dos constantes Qa Y Qg Son aproximadamente
independientes de la temperatura, por lo que existe unarelacion lineal de laforma:

8,,3=a*(T2-TI)

siendo: a = Congtante del par (milivoltios/ K)
T1,T2 = Temperaturade las uniones (K)

4.1.2. Efecto Peltier

En 1834, Jean Charles Peltier (fisico francés) descubrié que cuando pasa una
corriente eléctrica a través de la unién de dos metales existe una liberacion o absor-
cién de calor en launion, dependiendo de la direccion del flujo de corriente. Este es €
efecto inverso a de Seebeck. En este caso, d lazo esta abierto y se aplicauna corrien-
te externa a sistema, tal como muestrala Figura 4.2.

Debido alas diferentes propiedades de conduccion electrotérmica de los metales,
una de las uniones se calientay la otra se enfria. Esto indica que existe una diferencia
de potencial en la union de los metales. Cuando la corriente se hace fluir en sentido
contrario a esa fem, se produce un exceso de calor, mientras que s la corriente se hace
fluir en el mismo sentido que la fem generada, aparece un efecto de enfriamiento.
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Figura 4.2

La existencia de este efecto se observa claramente realizando un montaje como €
que aparece en la Figura4.3. En este esquema se envia una corriente eléctrica, atra-
vés de dos metales diferentes unidos en cruz, cerrando € conmutador en laposicion C
o en laposicion D. Abriendo el conmutador y cerrando répidamente el circuito de
medida con € pulsador P, se observara una indicacion en € galvandmetro, la cua es
proporciona alatemperatura de la union térmica. Esta es \afem Pdtier, que constitu-
ye una de las dosfem's generadas por |os termopares.

A Soldadura G)
J'_‘__]’
P

i l _I’
: CM/

Figura 4.3

La experiencia ha demostrado que e efecto Peltier producido en cualquier solda-
dura es proporcional a la cantidad de electricidad que la atraviesa, y que se invierte €
sentido del flujo calorifico cuando se invierte también € sentido de la corriente eléc-
trica. El nimero dejulios de energia calorifica absorbida o liberada en una soldadura
de dos metales «A» y «B», por culombio de electricidad transportada através de €lla,
se denomina fem Pdltier.

_ (julios) Efecto Peltier

(Culombios) Q

Tap

La fem Pdtier no solo depende de la naturaleza de los metales, sino también de la
temperatura de la soldadura.

4.1.3. Efecto Thomson

En 1854, William Thomson (fisico ingles conocido como Lord Kelvin) descubre
gue en un hilo Unico cuyos extremos se mantienen a distinta temperatura, la densi-
dad de electrones varia de un punto a otro. Cada elemento de hilo de temperatura no
uniforme es, por tanto, un origen de fem. Cuando se mantiene una corriente en un
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hilo de temperatura no uniforme, se libera o se absorbe calor en todos los puntos del
hilo, y este efecto Thomson es proporcional a la cantidad de electricidad que atravie-
sa una parte del hilo y ala diferencia de temperatura entre los extremos de esa par-
te. S una parte infinitesimal del hilo «A» tiene una diferencia de temperatura «dT>,
el nimero de julios de energia calorifica absorbidos o liberados de esta longitud de
hilo, por culombio de electricidad transportada, se denominare/?? Thomson y se
conoce como:

Julios (efecto Thomson)

[+ dT = "
culombios (@)

El coeficiente o se denomina a veces calor especifico eléctrico.
La fem Thomson total en un hilo cuyos extremos se encuentran a las temperaturas
Tl y 72 esta dada por:

f;i o dT

El efecto Thomson se demuestra por medio de un montaje como €l de la Figura
4.4. Una bobina de calentamiento H se mueve libremente entre los puntosA y B de la
barra de metal MN. A y B son las uniones de dos termopares que se encuentran eléc-
tricamente ailados de la barra metdlicaMN. G es un galvandémetro que mide la dife-
rencia de temperaturaentre A y B por medio de dos termopares. Por Ultimo se encuen-
tra el conmutador de tension reversible, por medio del cual puede atravesar una
corriente de unos pocos amperios en cualquier direccion de labarra MN. La posicion
de la bobina de calentamiento H se gjusta para que latemperatura en los puntosA y B
sea la misma cuando no esté pasando corriente através de labarra MN.

Conmutador

Figura 4.4

Fijadas las condiciones anteriores, s se hace pasar una corriente desde M hasta N,
latemperatura en A serdmayor que latemperaturaen B. Si la corriente se hace pasar
de NaM se observara é efecto contrario. Estas variaciones de temperatura indican la
existencia de fuerzas electromotrices en la barra MN debidas a los gradientes de tem-
peratura.

Si volvemos ahora alaFigura4.1, vemos que lafem Seebeck e s laresultante
de dos fuerzas electromotrices Peltier mr; y my, Yy dos fuerzas electromotrices
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T2 2
Thomson, j T o, dT y [ 71 o5 dT, La relacién entre estas fem’s es la ecuacion

Sundamental del par termoelécirico.

o 72
Eap = (Tag)rz - (Magpy + f 1 (o - o) dT

4.2. Medida de temperatura con termopar

Para que la medida de temperatura por medio de un termopar sea aceptable, es
esencial que la suma algebraica de las fem 's Peltier y Thomson sea suficiente para
mostrar una variacion proporcional a la temperatura. La Figura 4.5 muestra un siste-
ma de medida, en € que M es lajunta cdiente, N lajunta fria, «A» es € hilo positivo,
«B» es € hilo negativo, G € galvanémetro y «X» e «Y» los cables de prolongacién o
extension del termopar, los cuales se verdn con més detalle posteriormente.

fem Thomson «A»

+ X N :
>t
Y fem fem
2 Peltier fern Thomson «B» Peltier
Figura 4.5

Con objeto de evitar errores en lamedida, es necesario que lajunta fria (iVen la
Figura 4.5) se mantenga a temperatura constante, o bien efectuar la compensacién
automética de la misma, como se vera mas adelante. En el punto N, los hilos de pro-
longacidn del termopar «X» e «Y» se encuentran en contacto con 10s «A» y «B» res-
pectivamente del termopar, cerrdndose €l circuito através del galvandmetro. En esta
situacion se producen dosfem s de signo contrario en € punto N debidas a efecto
Pdltier. Si se produce una fluctuacion en latemperatura de este punto estas fem's varia-
rén, ocasionando un error en la medida de la temperatura del punto M donde se
encuentra la union caliente del termopar. Por eiemplo, si latemperatura de lajunta
fria se eleva, permaneciendo constante la correspondiente a la junta caliente, la fem en
los hilos «A» y «B» se vera afectada, produciendo un error en lamedida. Sobre labase
delo anterior, la temperatura de la junta fria debe permanecer constante a menos que
se disponga de un sistema de compensacion que elimine el error.

En este punto surge una pregunta: ¢Qué ocurre si se calientan uno o ambos hilos
del termopar, o prolongacién del mismo, entre lajunta caliente y la fria? La respuesta
es que e termopar sigue midiendo la temperatura correspondiente a lajunta caliente.
Veamos un gemplo en € que la junta caiente estd a 700 °C, lafriaa0 °C y se produ-
ce un calentamiento de la linea hasta alcanzar los 1.000 °C. Desde € punto de 1.000 °C
hasta lajunta caliente, existird una fem Thomson correspondiente alos 300 °C de dife-
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rencia. Entre € punto de 1.000 °C y lajunta fria se producira una fem Thomson de sig-
no contrario, que corresponde a los 1.000 °C de diferencia entre ambos puntos. La fem
resultante sera la suma algebraica de las dosfem's generadas en los hilos, la cual
correspondera a la generada por los 700 °C de lajunta caliente. En otras palabras, la
fem generada por un termopar se debe solamente a la diferencia de temperatura entre
lasjuntas caliente y fria del sistema, y latemperatura indicada es solamente la corres-
pondiente a lajunta caliente.

4.2.1. Tipos de termopares

Desde e punto de vista de construccién, y con objeto de protegerlos, 1os termopa-
res suelen estar encapsulados en un tubo de material apropiado d entorno donde se va
a efectuar lamedida, normalmente acero inoxidable. Asimismo, la unién caliente pue-
de estar unida a extremo de la funda de proteccién o aidada de la misma, para que no
exista comunicacion amasa o tierra de la planta.

Dependiendo de los materiales utilizados (metales puros o aleacion de metales), se
han configurado varios tipos de termopares a los cuales se les ha asignado una letra
caracteristica, tal como aparece en laTabla siguiente:

Tipo de termopar Materiales Rango normal

J Hierro — Constantan -190°C a 760 °C

T Cobre — Constantan -200°C a370°C
Cobre — (Cobre-Niquel)

K Cromel — Alumel -190°Ca 1.260°C
(Cromo — Niquel) — (Aluminio-Niquel)

E Cromel — Constantan -100 °C a 1.260 °C

S (90 % Platino + 10 % Rodio) — Platino 0°Ca 1.480°C

R (87 %o Platino + 13 % Rodio) — Platino 0°Cal480°C

Cada uno de ellos tiene sus caracteristicas particulares tales como rango, lineali-
dad, sensibilidad, etc. En cada uno de los tipos se pueden seleccionar diversos groso-
res de hilo, dependiendo de la aplicacion. Si se utilizan grosores peguefios de hilo no
se podran alcanzar los rangos de temperatura que muestra la tabla anterior. En todos
los termopares existen ciertas caracteristicas que los identifican, entre las que se pue-
den citar como méas importantes:

» El material que aparece en primer lugar corresponde al hilo positivo cuando la
temperatura medida es superior ala temperatura de referencia

 El hilo negativo sempre es de color rojo (en los cables de extension).

» Enlostermopares tipo «K», € hilo negativo es ligeramente magnético.

» Enlostermoparestipo «S», € hilo negativo es més blando que el positivo.
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La Figura 4.6 muestra las curvas de voltgje en funcién de temperatura de los tres
tipos de termopares mas utilizados en nuestra industria, para una temperatura de
referenciade 0 °C. Con objeto de ssimplificar se muestran como lineas rectas, aunque
realmente tienen una forma ligeramente parabdlica. En estas curvas se observan algu-
nas particularidades importantes.

1 4BBmMV T P
50 sl AR L =R
O 40 1
=] 3
g © 30 - TEPO «T»
s¢g 19,0 mv
£ © 20 | 90
=9 14,3 mV - «Oun
2 49 | 1.400 % 1IPO S
0 —_— Temperatura °C
0 400 800 1200
Figura 4.6

En primer lugar se observa que los termopares tipo «T» y «K» tienen unagran pen-
diente, y por tanto gran sensibilidad, por 1o que facilitan la medida ante un cambio de
temperatura. El tipo «S» tiene mucha menos pendiente y como consecuencia menos
sensibilidad aungue a cambio admiten un mayor rango de medida. Como resumen de
lo anterior, la utilizacion de los termopares mencionados se realiza de acuerdo a
siguiente criterio:

» Tipo «T». Bagas temperaturasy sobre todo s se trata de temperaturas negati-

vas.
» Tipo «K». Uso generalizado para temperaturas positivas hasta 800 - 900 °C.
e Tipo «S». Sdlo paraadtas temperaturas.

Seglin laNorma ISA 96.1, los limites de error para estos termopares, con unién de
referencia a 0 °C y sin tener en cuenta los errores del sistema de medida, son lo
siguientes:

Tipo de termopar

Estindar. El mayor error entre:

Especial. El mayor error entre:

T (0-350°C)

+1,0°C o £0,75 % de la medida

+0,5°C o +0.4 % de la medida

K (0-1.250°C)

+£22°% o +0,75 % de la medida

+1,1°C o £0.4% de la medida

S (0-1.450°C)

+1,5°%C o £0,25 % de la medida

+0,6°C o £0,1 % de la medida

Segln esta tabla, paramedir 500 °C con un termopar tipo K, éste puede introducir
un error de+ 3,75 °C s esdetipo estdndar 0 + 2 °C s se trata de un tipo especial.
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Como se puede ver, hay que tener muy presente estos posibles errores ala hora de
disefiar una aplicacion de control avanzado, sobre todo s ésta requiere exactitud en la
medida de latemperatura.

4.2.2. Cables de extensOn de termopares

En laprécticad termopar terminaen la cabeza de conexidn. Sin embargo, la union
fria 0 de referencia suele estar ubicada en e sistema de medida. El cable de extension
€s necesario para prolongar € termopar hasta d sistema de medida, en € que launién
fria no estd sometida a variaciones incontroladas de temperatura, tal como muestra la
Figura4.7. Estos cables tienen las mismas caracteristicas termoel éctricas del termopar
hasta una temperatura de 100 - 200 °C, aunque con un coste menor. Los cables de
extensién, cuya composicion quimica-es basicamente diferente a la del termopar, en
cuanto a porcentajes de los componentes, se conocen habitualmente como cables de
compensacion.

< Sistema de
medida

Cabeza de Cable de Caja de Multicable
conexion extension conexion
Figura 4.7

Latabla siguiente muestra la composicién bésicay colores de los cables de exten-
sion. Una diferenciaimportante entre el termopar y € cable de extension es que € pri-
mero esta construido con hilo rigido mientras que e segundo suele ser cable flexible.

Tipo de termopar | Hilo Positivo Hilo Negativo Cubierta exterior
T Azul Rojo Azul
(Cobre) (Constantan)
K Amarillo Rojo Amarillo
(Cromel) (Alumel)
S Negro Rojo Verde
(Cobre) (Aleacion Cobre-Niquel)

4.2.3. Compensacion de lajuntafria

Como se hamencionado anteriormente, es muy importante que lajunta fria de un
termopar se encuentre alatemperatura para la cua fue calibrado, a menos que se dis-
ponga de un sistema de compensacion automatica.
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El mejor sistema desde € punto de vista tedrico, aunque no utilizado en la practi-
ca, es € que esta constituido por un segundo termopar con «unién caliente» manteni-
da a la temperatura constante del hielo fundente. El par termostético se montaen €
circuito de medida en oposicion a par normal, tal como indica la Figura4.8. De esta
Figura se tiene que:

El=K*(TI-T2)
E3=K*(T3-T

K = Congtante a ser los dos termopares iguales

Temperatura

1
1 1
I T2 |
T = 1 :
] ~ Instrumento |y
< E1 it = E21 4o medida |1
= 1 1 ES + !
+ Cable de extension 8 B e e i i 1

i=_—=§ Temperatura

==\ =l T3
Figura 4.8

Al estar los dos termopares en oposicion, la fem E2 aplicada al instrumento de
medida ser&

E2=EI-E3=K*[(TI1-T2)-(T3-T2)]
c - E2=K*(TI-T3) :

lafem utilizada para medida E2 sera, por tanto, independiente de la temperatura
ambiente T2.

Otra forma de compensar autométicamente la temperatura ambiente T2 se puede
obtener por medio del sistema que aparece en la Figura 4.9.

R R o e 3

Temperatura Temperatura ambiente :
Ti = -
<‘E 1 ~ Instrumento |1
de medida !

: + I

+ Cable de extension :

1

[

1

1

1

1

]

o

Figura 4.9
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En esta Figura, entre los puntos A y B del puente de Wheatstone formado con las
resistencias fijas Rl, R2 y R3 y laresistencia R4 variable con la temperatura ambien-
te, se creala diferencia de potencial E3 que se suma algebraicamente con latension
del termopar. En este caso, la fem E2 aplicada d instrumento de medida sera:

E2=EI+E3

Es obvio que laresistencia R4 estara calibrada en laboratorio para un determinado
termopar. Por otro lado, la alimentaciéon V a puente de Wheatstone sera tension esta-
bilizada, con € fin de que no se produzcan perturbaciones en la diferencia de poten-
cial E3.

Otro sistema de compensacion de la temperatura ambiente es el que utiliza una
resistencia variable con latemperatura ambiente montada en shunt entre los termina-
les del termopar o los cables de extension, como muestra la Figura 4.10.

Temperatura r'r-en_'n;;aFa?u-r; ;rr:b-lie-:fe ------- 'i
R P i T2 i
- 1
1 Instrumento |y
: ..E1 1 R E2 de medida :

@ - .
+ Cable de extension |

: 1
o et T e e = .
Figura 4. 10

Como se sabe, los termopares siempre generan fem entre e punto de medida (sol-
dadura caliente) y la temperatura ambiente (soldadura fria). Por tanto, cuando la tem-
peratura ambiente aumenta Xa. fem del termopar disminuye. Al mismo tiempo laresis-
tencia del shunt aumenta, de forma que el producto del nuevo valor de resistencia
(mayor), por laintensidad del circuito (menor), serdigua que antes de modificarse la
temperatura ambiente. Como consecuencia ho se producira ninguna variacion en
la indicacién de temperatura.

Como es fécilmente deducible, |a resistencia debe estar calibrada para cada tipo
de termopar. Por otro lado, € rango de actuacion de la compensacién automética no
puede ser muy amplio, por 1o que, s se desea que la lectura sea correcta, sera necesa
rio calibrar €l instrumento de medida cada vez que se produzcan alteraciones impor-
tantes en la temperatura ambiente.

4.2.4. Medida de temperatura media con termopares

Cuando se requiere la medida de temperatura en un espacio relativamente largo de
calentamiento o enfriamiento por una conduccion de gas o liquido, se puede utilizar la
medida de su temperatura media. La temperatura media se define como la media arit-
mética de las temperaturas simples, es decir:

TI+T2+73+...+Tnh

n
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Existen dos formas béasicas de conectar los termopares para obtener la temperatura
media, como son: seriey paraldo. La Figura4.11 muestra la conexion en paralelo:

=
LBLF
T <E1
: \
< ; m 7 ~ Instrumento
= = >\ En g de medida

Figura 4.11

|+

Para que € célculo de la temperatura media sea correcto, se debe cumplir que:

» Todos los termopares sean del mismo tipo.

e Launién caliente de cadatermopar no esté puesta a masa.

* En cualquier caso podra existir un pequefio error debido alano linealidad de
los termopares, aunque éste debe ser insignificante.

Refiriéndonos a la Figura4.11, cuando la temperatura en cada uno de los termo-
pares no esigual, € voltge resultante sera

_EI*R2*R3I+E2*RI*R3+E3*RI*R2

E
" R2*R3+RI*R3+RI*R2

El andlisis de la ecuacién anterior mostrara que Eg nunca seraigua ala media arit-
mética a menos que todas las resistencias o todos los voltgjes sean iguales. Veamos un
giemplo con tres termopares tipo K, sabiendo que las temperaturas a medir son 375,
400y 425 °C (valor medio 400 °C) y la distancia de cada linea hasta € punto comin
de unio6n es de 20, 30 y 40 metros respectivamente. Consideremos que latemperatura
ambiente es de 25 °C y que laresistencia de la linea es de 0,5 Ohmios por cada metro
de cable de compensacion. Tabulando estos val ores tendremos:

Termopar Nimero | Temperatura sobre el ambiente °C | Resistencia de linea Q
1 350 (15,35-1,00= 14,35 mV) 20%0,5=10
2. 375 (16,39-1,00= 15,39 mV) 30%0,5=15
3 400 (17,45-1,00=16,45mV) 40*0,5=20

Aplicando la ecuacion anterior resulta una diferencia de potencial Eg de 15,15 mV
S aeste valor se le suma 1,00 mV correspondiente a latemperatura ambiente, tendré-
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mos los milivoltios correspondientes a una temperatura de 394 °C, cuando deberia ser

de 400 °C.
Para eliminar este error se sugieren tres métodos:

» Usar lamisma longitud de cable de compensacion en cada termopar, enrollando
el exceso de cable de los termopares mas cortos.

» Medir laresistencia de cada circuito y afiadir la necesaria a los més pequefios
para que todas las resistencias sean iguales.

» Afiadir una resistencia relativamente alta, igual para cada circuito, de forma que
la diferencia de los circuitos sea relativamente pequefia.

El Ultimo método es € maés fécil de aplicar, dada su simplicidad. Si incluimos en
cada uno de los circuitos una resistencia de 1.200 Ohmios (1 % de tolerancia), corres-
pondientes alas Rl, R2 y R3 de laFigura 4.11, latabla anterior se puede modificar,
guedando como sigue:

Termopar Nimero | Temperatura sobre el ambiente °C| Resistencia de linea Q

1 350 (1535-1,00=1435mV) [1.200+ 20 *0,5=1.210

2 375 (16,39 —-1,00=1539mV) |1.200+ 30 *0,5=1.215

3 400 (1745—-1,00=1645mV) [1.200+ 40 * 0,5 =1.220

Para simplificar, y dado que € error que se puede introducir es despreciable, en
esta tabla no se incluye latolerancia de las resistencias, la cual puede modificar cada
una de ellas entre los valores de 1188 y 1.212 Ohmios. Repitiendo & céculo con los
valores 6hmicos de la tabla anterior resulta una diferencia de potencial Er de 15,39
mV S aeste valor se le suma 1,00 mV correspondiente a la temperatura ambiente,
tendremos los milivoltios correspondientes a una temperatura de 400 °C.

La conexion de termopares en paralelo tiene una desventgja, y es que la apertura o
fallo de uno de ellos no afecta alalecturadd instrumento de mediday, por tanto, nun-
capuede ser detectado.

La conexion en serie no se suele utilizar porque € instrumento receptor debe tener
una calibracién, puesto que € voltgje resultante de la union de los termopares es:

Er=El+E2+E3+..+EN
Lamediaen este caso debe realizarse en la propia escala dé medida, sabiendo que:
E'M = Ep'n
siendo n e nimero de termopares existentes.
Por otro lado hay que observar cuidadosamente la polaridad de los cables de com-

pensacién, y hacer que las uniones intermedias entre termopares estén ala misma tem-
peratura, lo cua complica bastante lainstalacion.
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Conectando |os termopares en serie no son necesarias las resistencias de linea adi-
cionales. En este caso, si un termopar se abre desaparece la fem que llega a instru-
mento de medida. El mayor inconveniente es que la calibracion del instrumento debe
ser especid d llegarle la sumade fer’s de todos los termopares que componen € cir-
cuito.

4.3. Resistividad

En cualquier material sdlido los atomos o moléculas estan fuertemente unidas y
atraidas unas a otras, de forma que ningin domo es capaz de agarse de su localiza
cién particular, oposicion de equilibrio. Sin embargo, cada &omo es capaz de vibrar
arededor de su localizacion particular.

Se puede, introducir € concepto de energia térmica considerando la vibracion
molecular. Un cuerpo sblido se dice que tiene energia cero cuando sus moléculas no
estan en vibracion, es decir, se encuentran en reposo. Si se le afiade energia a este soli-
do, por gemplo calentandolo, esta energia hace que las moléculas empiecen avibrar
alrededor de su posicién de equilibrio, con lo cua se puede decir que € solido tiene
cierta cantidad de energia térmica.

Un metal es un conjunto de atomos en estado solido en el que estos atomos se
encuentran en un cierto equilibrio debido a la vibracién inducida por la energia térmi-
ca. Laprincipa caracteristicadel meta es el hecho de que cada domo libera un elec-
trén, Ilamado valencia, que bgo ciertas condiciones impuestas se «mueve libremente»
através dd material, formando una conduccion eléctrica. Cuando el material posee
alguna energiatérmicay vibran los d&omos, |os €l ectrones que se encuentran en circu-
lacion tienden a colisionar. Este fendmeno impide el libre movimiento de los electro-
nes y absorbe parte de la energia, o lo que esigual, se produce unaresistencia a paso
de la corriente eléctrica. Como consecuencia, la resistencia es funcion de la vibracion
de los &omos y, por tanto, de latemperatura. Cuando |la temperatura aumenta los ato-
mos vibran con mayor amplitud, ocasionando mayor cantidad de colisiones y absor-
biendo mas energia, por lo que se puede decir que laresistencia en los metales aumen-
ta con la temperatura.

La resistencia de un metal simple, a temperatura constante, se puede expresar
mediante la ecuacion:

E
R:-._
_

siendo: R = Resistencia (Ohmios)
Resistividad (Ohmios * metro)
Longitud (metros)

p
L5
S = Seccién (metros?)

Haciendo L = 1 y S= 1, setieneque R= p. Luego laresistividad o resistencia
especifica de un materia conductor es laresistencia de un hilo cilindrico que tiene la
unidad de longitud y la unidad de seccion. Como se ha visto anteriormente, laresis-
tenciade laresistividad de los metales aumenta con la temperatura.
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Partiendo de que laresistividad de un metal a Ty s p;, S la temperatura aumenta
hasta 7y aumentara también su resistividad hasta gy La aplicacion del calculo demues-
tra que existe linedidad hasta valores de 150 °C aproximadamente.

p=pe* I +a(l;-Ty

El vaor de a depende del material en particular y se suele conocer con el hombre
de coeficiente de temperatura de ese metal. De la ecuacion anterior se deduce que s
R, eslaresistenciaa T, laresistenciaa 7, ser&

Ry=Ro* |1 +a (T;- T)|

Esta formula es véalida solamente cuando se trata de temperaturas hasta 100 o
150 °C. Con temperaturas mas altas conviene utilizar ecuaciones con varias potencias,
aunque realmente suele ser suficiente utilizar la ecuacion cuadrética siguiente:

Ry=Ry {1 +a(T;-T) + B (Ty- T

4.4. Medida de temperatura con termorresistencia

Si se construye una bobina de un hilo metélico y se mide su resistencia a una tem-
peratura conocida, se puede utilizar la medida de la resistencia a otra temperatura para
conocer estatemperatura. Este elemento se conoce con el nombre de termémetro de
resistencia, o termorresistencia. El primero de ellos fue propuesto por e ingeniero
aleman, nacionalizado inglés, Williams Siemens en 1871, utilizando un hilo de Platino
enrollado sobre un tubo ceramico y protegido por un tubo de hierro.

S se mide laresistencia de una bobina de Platino sumergida en hielo fundente y
después en agua en ebullicion en condiciones normales de presion y temperatura, los
valores obtenidos y designados como Ry y Rm se pueden representar sobre un diagra-
maresistencia - temperatura. Lalinearecta que atraviese estos dos puntos, cuya ecua
cién es.

o .Rj=.Ry *'a + o, * ?)

representa larelacion entre Ry T. La constante a, se denomina coeficiente de tem-
peratura cero de laresistenciay esta dado por la expresion:

Rygo- Ro
oy =—
100 * R,

Para  Platino puro, este coeficiente tiene un valor de 0,00385 segn las tablas de
resistencia que estan confeccionadas de acuerdo a las normas DIN. Las medidas de
temperatura que se pueden obtener partiendo de este coeficiente no son correctas, por-
gue en realidad no existe unarelacion lineal entre Ry T. Paratermorresistencias de
Platino, larelacién rea se puede obtener por medio de la ecuacion:

R=Ry*(I+a*T+p*T)
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siendo: Ry= 100
a =0,00391]
p = 0,0000006

La ecuacion anterior nos da como resultado que para 0 °C laresistencia Ry =
100 €2, mientras que para 100 °C laresistencia R; = 138,5 Q. Del primer valor calcu-
lado se deriva e nombre PT 100 DIN con € que se suelen conocer las termorresisten-
cias, puesto que para 0 °C su resistencia es de 100 Ohmios. A veces e utilizan resis-
tencias de Niquel, en cuyo caso los coeficientes son diferentes. La curva de este
materia tiene mayor pendiente que ladd Platino.

4.4.1. Medida de resistencia con puente de Wheatstone

Recordemos que una termorresistencia «no mide» temperatura. Requiere un cir-
cuito de medida para inferir la temperatura partiendo de laresistencia. Paraello se uti-
lizan diversas formas del puente ideado en 1843 por e fisico inglés Charles
Wheatstone, en 10s que es necesario compensar la resistencia de los cables que for-
man la linea desde latermorresistencia a sistema de medida.

Los primeros informes que se conocen para medir temperaturas con termorresis-
tencias reconocen el problema de la resistencia de las lineas de prolongacion de la
propia termorresistencia. Callendar y Griffiths (1895-1900), disefiaron un sistema
como €l que muestrala Figura 4.12, en € que se duplican los cables de linea. Un par
dehilos (L3, L4) se conectan alatermorresistencia, y otro par de hilos (L1, L2) con la
misma longitud de los anteriores, se intercalan en e brazo opuesto del puente, de for-
ma que las resistencias sean iguales y queden compensadas en € circuito de medida.

Ri=R2 i
L1+L2=L3+L4

L1

5 " Be— ;
e e o e
va;- -

L4 p

Termorresistencia

Figura 4.12

Este sistema, o cualquier otro compuesto por cuatro conductores de linea, se pue-
de utilizar, para medir diferencia de temperaturas colocando otra termorresistencia en
el extremo de las lineas de compensacion del puente de laFigura4.12 (LI, L2).

Los sistemas de medida industriales utilizan tres conductores para compensar la
resistencia de linea, conectados a puente de la forma que aparece en la Figura 4.13.

Normalmente la termorresistencia se encuentra situada a considerable distancia
dd puente de medida, y los cables de conexion pueden estar sujetos a diferentes tem-
peraturas a lo largo de su recorrido. Para compensar la resistencia desconocida de la
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Figura 4.13

Iinea se conectan los tres hilos de la forma que muestra la Figura 4.13. Los cables LI
y L3 deben tener idéntica longitud, mientras que L2 no necesariamente ha de ser igual,
aunque en laprécticalo es. A un extremo de la termorresistencia se conectan LI y L2
y € tercer hilo (L3) a otro extremo. Al conectar uno de los cables (L2), ala fuente de
alimentacion, es evidente que uno de los cables (L1), estard en serie con laresistencia
R3 mientras que € otro (L3), estard en serie con la R4. Con este sistema se elimina la
posibilidad de error de medida, puesto que cualquier variacion de resistencia en los
cables se compensa al afectar de igual forma a ambos brazos dd puente.

La Figura4.14 muestra un puente de Wheatstone similar a de laFigura4.13, en e
que la intensidad de paso por € galvanémetro (Ig) es proporcional a latemperatura
existente en el lugar donde se encuentra situada R4. Para conocer esta intensidad se
utilizan las leyes de Kirchhoff, la primera de las cuales establece que la suma de inten-
sidades que entra a un punto es igua ala suma de intensidades que lo abandonan,
mientras que la segunda establece que en todo circuito cerrado la suma de la fem s es
igual alasumade las caidas de tension.

L1 —

4R42 3 g

Termorresistencia

L2

Figura 4.14

Las flechas de laFigura4.14 indican los sentidos de las intensidades para la pri-
mera ley (nudos), y los sentidos de referencia (Z) para el célculo de la segunda
(mallas). Existen seis intensidades desconocidas y diferentes entre si. Para despgarlas
se tienen sei's ecuaciones.

Ecuaciones de intensidades en |os nudos:

Ia=I3+14
IB=1I1+Ig
2=I14+Ig
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Ecuaciones de tensiones en las mallas:

Va-I3 (L1 +R3) - HRI=0
I (LI+RY-13(L1+R3) - IgRg =0
I2R2+IgRg - IIRI =0

Como se puede ver, laresistencia correspondiente aL2 no interviene en € sistema
de ecuaciones porque se encuentra en la linea de alimentacidn, ocasionando una caida
de tension que no afecta alamedida. Por disefio son iguales las resistencias del puente
Rl =R2 ylasdelineaLl = L3. Resolviendo € sistema de ecuaciones para obtener €
valor de Ig queda que:

RI (I3+R4) - R2 (L1 + R3)
Rg (L1 +R3)+RI+(L3+R4) +R2) + (LI +R3)+ (L3 +R4| (R + R2)

Ig=1Ia

Cuando la temperatura corresponde al 0 % de la escala de medida, no existe dese-
quilibrio en € puente y, como consecuencia, laintensidad 1g = 0. Por tanto:

RI(A3+L4=R2(LI+R3)

L3+R4 _R2

LI+R3 RI

L3+R4=LI+R3 = R4=R3

Laresistencia R3 se utiliza para gjustar €l 0% de escala. Una vez gjustado, cual-
quier desequilibrio entre R4 y R3 se traducira en una variacion en laintensidad |g que
producira una indicacién en € sistema de medida proporcional a la temperatura.
Como se hamencionado anteriormente, la resistencia R4 tendra un valor de 100 €2
para0 °C d setratadel tipo PT 100 DIN, y 1385 € para 100 °C. Si lasresistencias de
linea Ll y L3 son diferentes se desequilibra el puente, produciendo error en latem-
peratura medida.

4.4.2. Limites de error en las termorresistencias

Durante los mas de cien afios que se estan utilizando las termorresistencias se han
desarrollado diferentes calibraciones o tablas «resistencia-temperatura» para el
Platino, convirtiéndose algunas de €llas en estandares nacionales, como:

e Scientific Apparatus Makers Assn  (SAMA) RC21-4
 British Standards Ingtitute (BSI) 1904
» Deutches Institut fur Normung (DIN) 43760

Aungue € rango de medida esta comprendido entre -200 y 1.100 °C, normamen-
te no se utilizan por encima de 500 °C. La tabla siguiente muestra las desviaciones
maximas de las termorresistencias dentro del rango normal de trabgjo:



84 CONTROL AVANZADO DE PROCESOS

Temperaturs °C | peiccifn mixima £°C | Desviacién mizima 4 °C

- 100 0.35 0,80

0 0,15 0.30

100 0.35 0.80

200 0,55 1,30

300 0 1.80

400 0,95 2,30

500 1,15 2.80

600 1,35 3,30

4.5. Termopares o termorresistencias

En las tablas que se han visto anteriormente aparecen las tolerancias admitidas por
los diferentes elementos primarios, termopares o termorresistencias. Sin embargo, la
toleranciano estodo lo que es necesario conocer para elegir uno de los dos elementos.

Medir la temperatura de un producto con un termopar requiere, no solo la lectura
de launién en contacto con ese producto, sino también la lectura de la unién fria, la
cual suele ser una fuente de errores. Por otro lado, se introduce un error adicional en
los cables de extensidn. Estos errores secundarios suelen ser mayores que € error ori-
gina dd sensor.

La exactitud de unatermorresistencia es megjor que la de un termopar. Ademas no
necesitan compensacion de unién friay no existe error debido a los cables de exten-
sion, s se utilizatransmision atres o cuatro hilos.

45.1 Deriva, velocidad de respuestay coste

Laderivaded sensor es un factor muy importante atener en cuentaalahorade ele-
gir un elemento para medir temperatura. Mientras que la sensibilidad, exactitud y cos-
te pueden ser evaluados antes de ser instalados, la deriva es un factor que tiene gran
impacto y es muy dificil de medir.

En comparacion con las termorresistencias, |0s termopares son muy propensos a
tener deriva, o cambios alo largo del tiempo. Este cambio se produce por lapropia
naturaleza del material utilizado al construir el termopar, la soldadura de los hilos y
especialmente la oxidacién. Todos los materiales se oxidan, cambiando la composi-
cion del material y como consecuencia alterando lafem producida. La velocidad de
oxidacion depende principalmente del tipo de atmosferaala cua se encuentra expues-
to, el tamafio de los hilos con los que esta construido, |atemperatura a la que esta
sometido y la composicién del material de aislamiento del termopar.
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Los termopares de Platino tienen mucha menos oxidacién, asi como las termo-
resistencias. Sin embargo son muy susceptibles a las atmosferas reductoras, por gem-
plo, vapores de metales fundidos, asi como atmosferas conteniendo azufre.

En cuanto a la velocidad de respuesta, los termopares tienen diferentes comporta-
mientos. Los que estan expuestos al ambiente donde se desea medir la temperatura
son los més rapidos de respuesta, |os que tienen la unidn aislada son los més lentos y
los que tienen launién a «masa» (por jemplo, termopares de contacto 0 skin points),
se encuentran entre ambos. En la practica, los termopares aidlados son los més utiliza-
dos, representando un buen compromiso entre velocidad de respuesta, proteccion de
la oxidacion y proteccion mecénica

Las termorresistencias, por su naturaleza, estén aisladas, por lo que su velocidad
de respuesta es similar ala de los termopares aislados.

Por dltimo, € coste de un termopar de uso comin en laindustria es ligeramente
més barato que e de una termorresistencia. En este punto hay que recordar que € cos-
te del sensor (termopar o termorresistencia), es lapuntade iceberg en e coste total
de instalacion de la medida de temperatura, la cua incluye el termopozo o vaina de
proteccion, sistema de transmisién, receptor, etc. Como resumen, los termopares son
més baratos, més répidos y pueden medir atas temperaturas, mientras que las termo-
rresistencias dan una medida més exactay maés estable.

45.2. Transmision de lainformacion

Tanto s ha sido seleccionado un termopar como s 10 ha sido una termorresi sten-
cia como sensor para medir la temperatura, existen dos maneras de llevar esainforma-
cion d instrumento de medida. La primera de €llas es cablear directamente € sensor,
con los cables de extension adecuados, a instrumento de medida. La segundaes lle-
var la salida del sensor a un transmisor situado en las proximidades del punto donde
se detecta la temperatura 'y, una vez amplificada la sefial, enviarla por medio de una
linea de transmisién de 4 a20 mA hasta d instrumento de medida. Ambas opciones se
representan en laFigura 4.15.

El cableado directo del termopar tiene cierto atractivo en cuanto a simplicidad,
aunque hay que ser consciente de que esta opcion tiene al menos tres posibles puntos
defalo: exactitud, estabilidad y coste. Cuando se transmite la sefial generada por €l
termopar es inevitable que los cables actlien como una gran antena sujeta a interferen-

" : = Instrumento
< Cable de extensién del termopar de medida
o
Cable de extension de Cobre A
TSR L Instrumento
LPO0000¢ : = de medida
(o]
<' : Cable de transmisidn -
Transmisor ~ Instrumento
Termopar 4a20 mA de medida
o RTD o

Figura 4.15
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cias eléctricas o electromagnéticas. Dado que la sefid de salida de un termopar es muy
pequefia, la exactitud y estabilidad pueden verse afectadas por el ruido. Recordemos
que un milivoltio corresponde a 20 °C aproximadamente.

La interferencia puede ser producida por fuentes tales como alimentacion a un
moator, radioteléfonos, etc., con la particularidad de que € ruido puede ser intermiten-
te. Este problema se soluciona utilizando cables apantallados, con el consiguiente
incremento en el coste.

Por Gltimo e coste aumenta a tener que utilizar cables de extension de un material
adecuado, cuyo precio es sensiblemente mas caro que los cables de cobre normales.
Al incluir la pantalla se encarece alin més su precio.

Las termorresistencias no requieren un cable especial, pero cada sensor necesita
tres o cuatro hilos. También estan sujetas a interferencias, aunque no tanto como los
termopares. Aqui también se recomienda utilizar cables apantallados, con €l consi-
guiente incremento en € coste.

Como alternativa a cableado directo del sensor se encuentran |os transmisores de
temperatura, tal como aparece en la Figura 4.15. Estos transmisores se instalan muy
préximos a sensor, incluso en lapropia cga de conexiones que se coloca sobre la pro-
piavaina o termopozo, enviando la sefidl amplificada a varios cientos de metros sin
degradarla. Para ello se utilizan cables de cobre que pueden ser centralizados en las
mismas cajas de conexion que otros transmisores, por g emplo de caudal, o bien sali-
das avélvulas autométicas. Recordemos que la sefid de transmision es de 4 a20 mA.

Como resumen, a continuacion se muestra una Tabla en la que se comparan valores
tipicos de una serie de caracteristicas. Los vaores que aparecen no corresponden alos
limites d canzables, sino més bien a comportamiento que se esperade los sensores comer-
ciaes en los que no se requieran calibraciones especiales o fabricaciones especificas.

Caracteristica RTD de Platino Termopar
Rango normal de trabajo —100 a 600 200 a 1.500
Exactitud tipica +0,1°Ca0°C +22%Cal°C

hasta + 1,3 °C a 600 °C hasta &= 10 °C a 1.200 °C
Desviacion tipica (Deriva) <+0,1°C/aio <+ 5°C/afio
Lincalidad Excelente, Buena.
Ventajas Mejor exactitud y estabilidad.| Mayor rango de medida.
Desventajas Menos robustos que los Mayor deriva.

termopares. Requiere compensacion

Errores por autocalentamiento. | de la union fria.

4.5.3. Sistemas multiplexores
Béasicamente, un sistema multiplexor esta formado por:

 Un conjunto de terminales de entrada a los cuales se conectan dos 0 més sefiaes.
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» Un mecanismo o sistema de conmutacidn de sefiales.

» Terminaes de salida donde sdlo puede enviarse una de las entradas en cada
momento.

 Sistema decodificador de direcciones para llevar a cabo la multiplexion.

Las sefidles multiplexadas pueden ser anadgicas o digitales. La Figura4.16 mues-
tra como gemplo un multiplexor de temperaturas a cud llega un nimero determina-

do de termopares y atendiendo a un scanning automatico solamente se enviaa siste-
ma de medida la sefid de uno de los termopares.

Decodificador de -
. |direcciones (1 aN

: ng@.ﬁtr.l__o_c-,-;—
O Compensacion

Scanning
automdtico

| Helé1. _“"!m_"i_fi_o_ i?;?l?;llexada '
.Tecrn":qur“ e Relé_ls'?!_ Qes_ﬁ;i;:;:?én x

Figura 4.16

Lainformacion de operacion puede ser obtenida de diversas formas. Vamos a con-
siderar las medidas de temperatura en diversos puntos del proceso. Cada sefid de
medida puede ser enviada desde el elemento sensible, situado en campo, ala sala de
control por medio de cables individuales. La informacion puede ser visualizada en
indicadores individuales o bien registradores. Ciertas sefiales pueden compartir un
elemento de visualizacion, tal como un indicador multipunto. Estas sefiales son con-
mutadas secuencia mente bien de formamanual o de forma automética.

El indicador multipunto de temperaturas es un giemplo simple de multiplexor. Las
sefides en milivoltios desde € termopar se conmutan en un circuito que lleva a cabo la
compensacién de union fria, linealizacion y generacion de sefid hacia el propio indica
dor. El sistema que seleccionay conmuta los termopares individuales es menos costoso
gue los equipos necesarios para las indicaciones de formaindividual. La lectura de las
temperaturas se puede realizar ciclicamente (sean), bien de formamanua o automética.

En operacion manua de un multiplexor, € operador direcciona uno de los termo-
pares, hormalmente por medio de un pulsador o un conmutador rotativo, para obser-
var la temperatura. En operacion automatica, €l sistema conmuta ciclicamente las
sefiales de entrada a una velocidad dada (sean raté).

En los sistemas de adquisicion de datos basados en ordenador, las sefiaes indivi-
duales se multiplexan con € fin de ahorrar amplificadores, convertidores anal 6gico-
digitales y hardware o software necesario para procesamiento adicional, €l cual puede
incluir la conversién a unidades de ingenieria apropiadas, comprobacién de alarmas,
comprobacion del funcionamiento de los equipos, etc. La diferencia entre estos equi-
posy los sistemas multipunto vistos anteriormente esta en que las sefiales son conver-
tidas a digitales antes de ser visualizadas por el operador de proceso.
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Otra ventgja adicional de los sistemas de multiplexion basados en ordenador es
gue éstos pueden ser situados en campo y de esta forma ahorrar gran cantidad de
cables individuales. En este caso se suelen utilizar lineas compartidas por donde cir-
culan todas las sefides multiplexadas en forma digital .
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Vavulas automaticas

5.1. Introduccion

Actuamente se sabe que la productividad aumenta por medio de la optimizacion,
lo cual significa que e proceso se debe estar adaptando a condiciones cambiantes.
Como consecuencia, las propiedades a controlar no se mantienen en valores constan-
tes. Un buen procedimiento de control consiste en no mantener constantes caudales y
niveles con objeto de maximizar la eficacia del proceso, por lo que algunas de las
variables en cada proceso en particular deben flotar en funcién de una carga que no se
mantiene constante.

En los sistemas de control avanzado es importante que la vdvula de control fun-
cione de forma estable y tenga un buen comportamiento, lo cua significa que:

« Tenga estabilidad alo largo de todo € recorrido.
* No opere cercade ninguno de los extremos.
» Sea suficientemente rapida para corregir las perturbaciones.

Este capitulo no trata sobre factores de célculo para dimensionamiento de valvu-
las. Esta destinado, por tanto, a aquellas personas que se encuentran lavavulainstala-
day tienen que conocer € comportamiento de lamisma dentro del sistema de control
que estén desarrollando. Por consiguiente, € objeto es conocer, siquiera de forma sim-
ple, € efecto quetiene lavavulaen & comportamiento general del lazo de control.

En adelante se van a utilizar, como gemplo, dos tipos de vavulas tradicionales de
globo, unade simple y otra de doble asiento, accionadas por un actuador o servomotor
de tipo resorte y membrana. Como es |6gico, cada fabricante dispone de vavulas que
cumplen las mismas caracteristicas que las aqui descritas, por 1o que |os conceptos son
generalmente validos para todas las vavulas autométicas de control.

5.2. Vavulas de globo

Sin tener en cuenta el actuador, e conjunto de unavévula de globo estd compues-
to, fundamentalmente, por:
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e Cuerpo de lavavula, incluyendo tapa inferior y demés elementos externos.
« Elementos internos (obturador y asiento).
e Conjunto de empaguetadura.

La vavula sera de accion directa o inversa dependiendo s € servomotor tiende a
cerrar o abrir € paso de fluido. A su vez, & sentido de flujo puede tender a abrir o
cerrar lavavula. En genera es preferible que € fluido tienda a abrir. En caso contra-
rio, si lavavula se encuentra totalmente cerrada, la fuerza necesaria para contrarrestar
la acciéon del resorte més la dd fluido es muy grande para despegar € obturador,
bajando bruscamente en d momento de abrir por equilibrarse las presiones antes y
después del conjunto obturador-asiento (trim). Este fenémeno crea una perturbacion
gue puede ocasionar inestabilidad en e proceso.

La Figura 5.1 muestra dos valvulas, una de simple y otra de doble asiento. En la
primera de dlas d fluido tiende a abrir, mientras que la segunda es autoequilibrada.
Las vavulas autoequilibradas mejoran la estabilidad. En efecto, a tener doble asiento,
¢ fluido empuja d obturador de uno de los asientos en la direccion de abrir € paso,
mientras que en & otro lo hace para cerrarlo. De esta manera se compensan los empu-
jes. Como consecuencia, € accionamiento del obturador serd més uniforme y la esta-
bilidad del lazo de control mejorara. Por € contrario, cierran peor, teniendo peor gra-
do de estanqueidad.

CONJUNTO
EMPAQUETADURA

Figura 5.1

5.2.1. Empaquetadura

Un factor muy importante, desde e punto de vista de control, es el comportamien-
to del conjunto de empaguetadura. Existen diversos materiales para efectuar € cierre
entre  cuerpo de lavalvulay e vastago que estaunido al obturador. Estos materiales
se conocen con & nombre de empaguetaduras, y suelen ser de teflon, asbesto, grafito,
etc., formando anillos arededor del vastago. Estos anillos se comprimen por medio de
un sistema que puede ser una tuerca o bien un conjunto de brida con los esparragos y
tornillos correspondientes.

Debido al permanente movimiento longitudinal del vastago, la empaquetadura
sufre un desgaste que puede llevar a que la valvulatenga fugas de producto por lazona
del vastago. Por tanto, e conjunto debe tener la particularidad de impedir fugas de
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producto a exterior sin que lafriccion seatan alta que impida e correcto deslizamien-
to dd vastago. Algunos fabricantes recomiendan que latuerca o brida de aprieto tenga
€l par de torsidn necesario para cada uso en concreto. Si se sobrepasa d par de torsion
recomendado se obtiene como resultado una friccién excesiva que puede llegar inclu-
s0 abloquear totalmente e movimiento de la valvula

Por todo lo anterior, es fécil comprender que ciertos elementos finales de control
se muevan a «saltos» frente ala accion de control continua procedente de controlador.
Suele ser tipico de este fendmeno la respuesta que aparece en la Figura 5.2. Aqui se
puede ver que, frente ala salida (OP) de un controlador con accidn inversa, como con-
secuencia del error entre medida (PV) y punto de consigna (SP), € elemento final se
mueve solamente cuando se acumula una cierta fuerza en e servomotor, capaz de ven-
cer laque opone € fluido sobre e obturador sumada a la que opone € rozamiento del
vastago sobre € sistema de empaquetadura.

PV

2 SP
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CE

oz

s AT} OP
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= i VALVULA
o :

TIEMPO

Figura 5.2

Cuando € control se realiza con estrategias basadas en modelos, € comportamien-
to anterior puede llevar a errores de prediccion, sobre todo si 10s modelos se han reali-
zado con la vdvula o elemento final de control en unas condiciones de rozamiento
précticamente nulo y éste se ve afectado por un cierto bloqueo en e movimiento de la
vélvula. Cuando el rozamiento es muy grande, € comportamiento del l1azo de control
bésico tiene més parecido con un sistema TODO-NADA que con un Proporcional
Integral Derivativo.

5.3. Servomotor

Conceptualmente, un actuador o servomotor es la parte de la vadvula automética
que, respondiendo ala sefial de control aplicada, ocasiona el movimiento que repercu-
te en la modificacién del flujo de un fluido. Este apartado se va a centrar en €l actua-
dor neumaético de resorte-membrana que es € més utilizado en las valvulas automati-
cas.

El servomotor neumatico de resorte-membrana esta basado en el movimiento de
una membrana que se deformabgjo la accion de la sefid de aire modulado procedente
dd controlador o convertidor electro-neumético. La membrana empuja a vastago
haciaabgjo s se trata de accidn directa (Fig. 5.3 izquierda), o lo empujahacia arriba s
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es de accién inversa (Fig. 5.3 derecha). EI movimiento del vastago se contrarresta con
la accién del resorte.

Puesto que € obturador se puede montar con € cierre hacia arriba 0 hacia abajo,
como aparece en la Figura 5.1, generalmente se suele utilizar € servomotor de accion
directa porque es mas simple desde € punto de vista constructivo. Con lainversion de
obturador, a aumentar la presién se puede obtener € efecto «aire abre» 0 € «aire cie-
rram.

Cierre
Entradade aire  pqooboo0 hermético  Venieo

= | Entrada
de aire

—— Vastago

== Pdante

Figura 5.3

Para la eleccién del servomotor se tienen en cuenta princi pal mente:

» Caracteristicas dindmicas.
* Requerimiento de esfuerzo.
* Regquerimiento fuil safe.

Muchos acruadores de vélvulas presentan histéresis o banda muerta debido a la
friccion de la empaguetadura. Esto puede ocasionar inestabilidad s 1os movimientos
de la sefia de control son tan pequefios que caen dentro de la banda muerta que apare-
ceenlaFigura5.4.

BANDA MUERTA

POSICION DEL VASTAGO

FUERZA MOTOR

Figura 5.4
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Por otro lado, ciertos actuadores tienen limitada la velocidad, por lo que no pueden
moverse mas rapido que lavelocidad a la que estén disefiados. Cuando se trata de ser-
vomotores neumaticos, la maxima velocidad esta fijada por aquella ala cual se puede
suministrar o ventear aire del compartimento donde esta aojada la membrana. La
Figura 55 muestra la respuesta de un servomotor con velocidad limitada frente a la
sdlida dd controlador neumético o dd convertidor intensidad presion.

SALIDA DEL
CONTROLADOR

o
= -
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DEL ACTUADOR
TIEMPO

Figura 5.5

S € recorrido total de la vévula (100 %) se realiza en 4 segundos, su velocidad
sera 25 %/seg. Habitualmente la sefid que se envia a la vadvula cambia en pequefios
escalones y, por tanto, la velocidad limite no suele representar un serio problema des-
de € punto de vista de control porque, por gemplo, si se realizaun cambio en escalén
dd 5 % en lasdlida hacialavavula, € tiempo requerido para efectuar e movimiento
serd de 0,2 segundos. Esto es suficientemente répido para la mayoria de los lazos de
control, en los que una excepcion es e control antibombeo en compresores, por nece-
sitar unavelocidad més alta.

Como resumen de las caracteristicas mencionadas, la respuesta dindmica de una
vélvula automética depende fundamentalmente de la inercia de la propia vavula,
rozamientos y volumen de aire que hay que aportar o eliminar del circuito neumatico
(tubos de sefid y € que actlia sobre € diafragma). La curva caracteristica aparece en
la Figura 5.6, siendo basicamente una funcion de tiempo compuesta por tiempo muer-
toy retardo de primer orden.

! 1 SALIDA
% Jhea CONTROLADOR
02 i E j NEUMATICO
ool = S LA
o=z i ! H
o T ' ] 1
L0 . el
=@ i - '
o ! e REACCION
: g VALVULA
i : '
™ T TIEMPO

Figura 5.6
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El agtuador se dimensiona sobre la base de la fuerza necesaria para llevar a cabo €
equilibrio de fuerzas en e cuerpo de la vavula, es decir, la fuerza requerida para
cerrar y la rigidez necesaria para mantener la estabilidad. El empuje es funcion del
area dd diafragmay de lapresién de aire. La posiciéon del vastago se obtiene por un
balance de fuerzas que actlia sobre € mismo. Estas fuerzas se deben ala presion sobre
el diafragma, carrera dd resorte y fuerza del fluido sobre el obturador, tal como mues-
trala ecuacion siguiente, aplicada a un conjunto de accion directa

Pa*Am=Fr*Mv+Pf*4do

donde:
Pa = Presion del aire modulado Am = Area de lamembrana
Fr = Fuerza del resorte Mv = Movimiento dd vastago
Pf = Presion del fluido Ao = Areadd obturador

Dependiendo de la accion directa o inversa del obturador, asi como s € fluido
tiende a abrir o cerrar, los términos de la ecuacién pueden cambiar de signo. En la
ecuacion anterior no se han tenido en cuenta factores tales como rozamiento en
la empaquetadura o inercia.

Por dltimo, la sdlecciénfail safe lleva implicita la accién o comportamiento del
servomotor y partes internas de la vavula ante fallo. Al aumentar la presion del aire
modulado la membrana puede empujar a vastago en direccién ascendente o descen-
dente. Por otro lado, a descender €l vastago € obturador puede abrir o cerrar € paso
de fluido. Dependiendo del proceso en concreto, ante fallo dd aire de control sera
conveniente que lavavulaabra o cierre totalmente. La Figura 5.7 muestra un resumen
de todas | as posibilidades que se pueden obtener para conseguir el fail safe.

5.4. Posicionador

Como se ha mencionado anteriormente, las valvulas presentan alguna banda muer-
ta debido a la friccion de la empaquetadura. Para evitarlo se utiliza un posicionador

ACTUADOR
DIRECTO  INVERSO INVERSO  DIRECTO

FALLO CIERRA

INVERSO DIRECTO  INVERSO

Figura 5.7
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que, con caracter general, es un amplificador para, con la misma presion de mando (3
a 15 PSl), obtiene mayor fuerza actuando sobre la membrana. A veces € rozamiento
puede ser tan grande que exista banda muerta incluso aungque exista posicionador.
Cuando la direccion de la sefid de control se invierte, @ vastago permanece en la Ulti-
ma posicion hasta que se sobrepase la banda muerta.

Un posicionador es un accesorio montado sobre la valvula, operada neumética-
mente, que conduce las partes méviles a la posicién precisa requerida por la sefid de
control. Desde e punto de vistade control, un posicionador es un controlador de posi-
cién. Cuando se coloca en una vavula de control, € posicionador se comporta como
el secundario de un lazo de control en cascada, cuyo primario es é controlador de la
variable correspondiente, por jemplo, caudal, temperatura, etc. Como cualquier siste-
ma de control en cascada, éste serd estable s |a constante de tiempo del secundario es
inferior aladel primario, por lo que en ciertos lazos rapidos (caudal, presion de liqui-
do, etc.) € posicionador puede perjudicar € buen comportamiento del lazo de control.

Las razones mas importantes para el uso del posicionador son:

» Proteger € proceso controlado de las desviaciones ocasionadas por alteraciones
en e comportamiento de la vavula debidas a agarrotamiento, suciedad o cual-
quier otra causa que ocasione histéresis.

» Aumentar la velocidad de respuesta del actuador, aumentando la presion de
suministro o € volumen de aire.

» En agunas valvulas, los posicionadores pueden modificar las caracteristicas de
lavévula por medio de levas mecanicas o generadores de funcion.

Antes de ver la operacidn de un posicionador, es necesario comprender primero el
funcionamiento del mecanismo lenglieta-toberaen e que estén basados los posiciona
dores tradicionales. La parte izquierda de la Figura 5.8 muestra de forma simplificada
este conjunto, € cua es un dispositivo smple de control. La alimentacion de aire pasa
através de unarestriccion de tipo capilar y después a unatobera de mayor didmetro. Si
no existe nada que produzca obstruccion en latobera, lapresién en € circuito de sali-
da serabga, yaque € cauda de aire que atraviesalarestriccion pasa libremente por la
tobera. Si por medio de algiin mecanismo la lenglieta se acerca a latobera, la obstruc-
cion gue provoca en la sdlida del aire hace que aumente la presion en € circuito de
salida.
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Figura 5.8
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La parte derecha de la Figura 5.8 muestra que con un pequefio desplazamiento de
la lengtieta (0,02 mm aproximadamente), se produce una salidade 3 a 15 ps préctica-
mente lineal. Estarelacion se conoce como sensibilidad optima del conjunto. Si lalen-
gleta se mueve més dléa de laregion de sensibilidad Optima la sdlida se ird a cero o
bien alcanzara la presion de alimentacién.

En la Figura 5.9 agparece un relé neumético que habitualmente se encuentra asocia-
do a conjunto lenglieta-tobera. Como solo se trata de conocer € funcionamiento
genérico de un relé, aqui se ha representado uno con perdida continua de aire, aunque
existen otros con pérdida discontinua que ahorran consumo de aire.

Restriccion il‘ 3-15 psi de lengtieta-tobera

| ' Membrana Salida
Alimentacion 3-15 psi

20 psi —_—

—

L—p Purga continua

Figura 5.9

La funcion mas importante del relé neumético es la de amplificar € volumen de
salida de aire, manteniendo la presion. Si e volumen de aire que necesita la vdvula
automédtica solo dependiera del pequefio caudal que pasa a través de larestriccion, la
operacion seria extraordinariamente lenta. El relé que aparece en la Figura 5.9 tiene
incorporada la restriccion y € suministro de aire, por o que s se asocia a conjunto
lenglieta-tobera de laFigura 5.8 solo hay que tener en cuentalaconexion de 3 a 15 psi
gue aparece en ambeas figuras.

La variacion de presion procedente del conjunto lenglieta-tobera, o presion de
entrada a relé, hace variar la distancia entre lamembranay d orificio de purga conti-
nuay por tanto € caudal através de este orificio. Por tanto, al aumentar la presién de
entrada en la camara Cl, también aumentara la presién de sdida en la camara C2 por
la menor pérdida de carga que se origina en larestriccion y la menor fuga de aire por
e orificio de purga. De esta forma se restablece € equilibrio entre las presiones de las
camaras de entrada (Cl) y sdida (C2). Cuando la presién de entrada disminuye, la
membrana se dejara del orificio de purga, disminuyendo la presion de salida hasta
equilibrarse con la de entrada. Como puede verse, mientras €l aire a conjunto lenglie-
tartobera pasa a través de la restriccion, € que se introduce a la cdmara de sdlida va
directamente desde la alimentacion, amplificando € caudal de salida hacia el elemen-
to find de control, en la mayoria de las ocasiones una vdvula automética.

La Figura 5.10 muestra € esguema de bloques de un posicionador con accién
directa acoplado a una vavula automética

Cuando la sefid de entrada de aire procedente del controlador, o del convertidor
I/P, aumenta, € fuelle se expande moviendo lalengleta, lo cud hace que disminuyala
salida de aire por latobera. Lapresion en € circuito de la tobera aumenta haciendo
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gue también aumente la presion correspondiente en la sdida del relé que se envia al
servomotor, moviendo e vastago en direccidn descendente. Este movimiento se trans-
mite alaleva haciendo que lalenglieta se aeje de latobera a bascular sobre € punto
de apoyo, con lo cud disminuye la presion hasta conseguir € equilibrio en una nueva
posicién de la valvula automética. Cuando la presion de entrada disminuye, € fuelle
se contrae por la accion de un resorte que lleva incorporado, haciendo que la lengiieta
se separe de latobera. A través del relé se ventea parte del aire contenido en la cabeza
del servomotor, haciendo que disminuya la presion y que e vastago se mueva en
direccion ascendente hasta conseguir un nuevo equilibrio.

5.5. Glosario de términos usuales

Actuador. Es la parte de la vavula automética que convierte la energia de un fluido
(aire) en energia mecanica para abrir o cerrar lavalvula

Banda muerta. Esun rango de valores en los cuales se puede alterar la sefid de entra-
da sin que ocasione cambios en la sefia de sdida.

Caracterigtica de apertura rapida. Un conjunto de obturador y asiento que dga
pasar la mayor parte del fluido a principio dd recorrido del vastago. Hasta un
40 % aproximado de recorrido € caudal de paso es aproximadamente 80 %, con
comportamiento lineal. En € resto de recorrido lacurvatiende a ser plana. Se sue-
len utilizar para control TODO-NADA.

Caracteristica isoporcentual. El caudal (Q) es proporcional al recorrido (L) del obtu-
rador y a caudal de paso que existia antes del incremento de recorrido, segin la
ecuacion:

dO/dL =K * Q

siendo K constante (aproximadamente igual aLn (50) = 3,91).
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Esto significa que iguales incrementos de la carrera del obturador proporcionan
cambios de igua porcentgje en e caudal que esta pasando en ese momento. Por
giemplo, 1 % de cambio en € recorrido del obturador siempre produce aproxima-
damente 3,91 % de incremento en e caudal. El cambio observado en € caudal de
paso, con respecto ala carrerade obturador, seré relativamente peguefio a princi-
pio del recorrido y relativamente grande a final del mismo.

Caracteristica lineal. El cauda (Q) es directamente proporcional al recorrido (L) del
obturador segiin la ecuacion:

O =0, * L1100

Esto significa que iguales incrementos de la carrera del obturador proporcionan
cambios iguales en d caudal. Por gemplo, 1% de cambio en € recorrido del obtu-
rador siempre produce 1% de incremento en el caudal.

Coeficiente de flujo (Cv). Es & nimero de galones americanos por minuto de agua a
60 °F que atraviesa lavalvula cuando se ocasiona una caida de presién de 1 psi (1
galén = 3,785 litros).
Para liquidos:

Cr=0 *VG/AP

Si lagravedad especificadel aguaes 1 y ladiferenciade presion es 1 psi, un Cv de
50 significara que & caudal de paso es de 50 galones por minuto.

Fuga. Es la cantidad de fluido que atraviesala vavula cuando ésta se encuentra cerra-
da

Ganancia de lavalvula. Es & cambio en e caudal con respecto d cambio en el reco-
rrido en laposicién del obturador, o lo que esigual, lapendiente de la curva carac-
teristicade lavélvula

Histéresis. En un proceso ciclico, lahistéresis es la diferencia que se produce a seguir
€l mismo camino en direcciones ascendente y descendente.

Obturador. Es &l elemento de lavalvula que ocasionala apertura o cierre de paso del
fluido.

Posicionador neumatico. Es un elemento servoaccionado con aire que junto con €
actuador ocasionala actuacion de las partes méviles de unavavulapara seguir ala
sefial de control.

Rangeabilidad. Larelacion entre los caudales méximo y minimo entre los que todas
las caracteristicas del fluido se mantienen dentro de los limites prescritos paralle-
var a cabo un buen control.

Rango en oposicion. La sefid de salida de un controlador acta sobre dos vavulas
simultdneamente, una con accion de control directa o con aire abre, y la otra con
accion inversa o con aire cierra. En otras palabras, mientras una vavula abre la
otra cierra el mismo porcentgje. Existen mas detalles en € glosario general.

Rango partido. La sefid de salida de un controlador acta secuencialmente sobre
dos 0 més vavulas autométicas. Normalmente la primeravévula actlia en €l ran-
go de 0 a50 % de salidadel controlador y la segunda desde 50 a 100 % de salida
del controlador.

Trim. Componentes internos de una vavula que estan expuestos a la accion del flui-
do. Habitualmente se asociaa conjunto obturador-asiento.
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Montaje de instrumentos
en campo

6.1. Introduccion

En primer lugar hay que mencionar que, basicamente, existen dos procedimientos
para conectar |as lineas de proceso alos instrumentos de medida, cada uno de ellos con
Sus ventgjas e inconvenientes:

» Tubo (Tubing). Se mide por su diametro exterior (OD) y espesor, bien en mili-
metros o milésimas de pulgada. Se conecta utilizando cierres mecanicos actuan-
do sobre la superficie exterior, por ejemplo, racores de compresion, abocarda
do, etc. Lainstalacion es rdpida, aunque hay que tener més cuidado alahora de
dar el par de aprieto alos racores de conexién. Generamente tiene menor resis-
tencia mecanica a la deformacion a lo largo del tiempo.

e Tuberia (Piping). Se mide por su diametro interior (ID) nominal, con espesor
dependiente del schedule. Lanomenclatura schedule (SCH) esta relacionada con
laresistencia de latuberiay por tanto con € espesor de lapared. Se conecta uti-
lizando accesorios roscados o bien accesorios soldados. La instalacion dispone
de una mayor rigidez mecanica dada la naturaleza de los materiales utilizados.

Paralainstalacion de los diferentes tipos de elementos de medida o transmision (en
adelante transmisor), se deben tener en cuenta una serie de practicas y procedimien-
tos, entre los que podemos citar como mas importantes los que se mencionan a conti-
nuaci on;

 Es conveniente utilizar tuberia de V, pulgada (diametro exterior 21,3 mm), con
e espesor adecuado en funcion de la presion y temperatura del producto (di&
metro interior 15,8 mm para SCH-40, 13,8 para SCH-80, etc.).

¢ Los tramos de tuberia de las conexiones primarias deben ser |o méas cortos que
seaposible, evitando longitudes superiores a 15 metros.

» Serecomiendainstalar las tuberias con una pendiente minimadel 6 % (6 cm por
metro) en la direccion adecuada, evitando puntos atos en liquidos y puntos
bajos en gases, para evitar bolsas de gas o sellos de liquido respectivamente.
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Deben ingtdarse vavulas de bloqueo junto a las tomas primarias para dgar
fuera de servicio las lineas de conexion a los instrumentos cuando sea necesa-
rio. Cuando la distancia entre las tomas primarias y € transmisor sea relativa
mente larga, o las tomas primarias se encuentran en posicion inaccesible, es
necesario instalar otro juego de vavulasjunto a transmisor.

Las tomas para los instrumentos de cauda se suelen situar a 45° con respecto a
la horizontal. De esta forma se pueden colocar unas tuberias de proceso junto
a otras. En algunas aplicaciones se colocan las tomas de proceso horizontales,
en cuyo caso hay que dgjar suficiente espacio entre tuberias adyacentes.

En e caso de transmisores de presion diferencia es necesario instalar una ter-
cera valvula para iguaar las presiones durante la puesta en servicio del instru-
mento o para calibrar € punto cero del transmisor. El conjunto de las dos val-
vulas de bloqueo mas la de igualacion de presion forman un conjunto denomi-
nado «manifold», € cual suele estar construido en forma de blogue y adosado al
propio transmisor.

Si los fluidos a medir contienen sdlidos en suspension es necesario instalar val-
vulas de purga, abriéndolas periddicamente para evitar que los sdlidos Ileguen
a transmisor.

Cuando se van amedir liquidos corrosivos, dtamente volatiles 0 muy viscosos,
es conveniente utilizar potes de sello para evitar que € fluido pase a las lineas
de conexion y d propio transmisor.

La Figura 6.1 muestra un manifold construido en un blogue con conexiones para

tuberia. Asimismo muestra € esquema de vavulas que realmente incorpora € mani-
fold. Tanto s e manifold esta construido en bloque como s esta realizado con valvu-
las incorporadas en la propia tuberia, como muestra la Figura 6.2, para poner en ser-
vicio un transmisor de presion diferencial hay que redlizar, con caréacter genera, la
siguiente secuencia de operaciones:

Las valvulas de bloqueo A y B se encuentran cerradas inicialmente.

Abrir la valvula de by pass C.

Abrir lavdvula de ata presidén de proceso, en este caso laA.

Al estar abierta la valvula C se igualaréan las presiones en las dos camaras del
transmisor. Como consecuencia no sufrird sobrepresion ninguna de las camaras,

AL TRANSMISOR

AP BP

DE LAS BRIDAS
DE ORIFICIO

Figura 6.1
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a mismo tiempo que & transmisor indicara cero por no existir diferencia de pre-
son.

 Abrir lavavula de bgja presién de proceso, en este caso la B.

» Cearar lavadvulade by pass C, quedando € transmisor en servicio.

Por ultimo queda comentar que para reducir € error en las medidas se deben tener
en cuenta una serie de circunstancias en  conexionado de los transmisores, con obje-
to de eliminarlas o0 en su defecto reducirlas al méximo. Entre ellas podemos citar:

» Fugas en los accesorios de conexion.

» Gas atrapado en las lineas de conduccién de liquidos.

 Liquido atrapado en las lineas de conduccidn de gases.

» Vaiaciones de densidad entre las tuberias de conexionado de atay bga presion
al transmisor, producidas por diferencias de temperatura.

En los apartados siguientes vamos a ver una serie de esgquemas de montaje de ins-
trumentos para liquido, gas y vapor de agua, tanto para medida de caudal como de
nivel y presion. Estos esquemas estén realizados en un plano bidimensional, a objeto
de simplificar € dibujo y facilitar su comprension desde € punto de vista conceptual .

6.2. Instalacion de medidores de caudal para liquidos

Como norma general, L. K. Spink, en Principies and practice offlow meter
engineering dice que, s ello es posible, los medidores para liquidos deben montar-
se por debgjo del elemento primario (placa de orificio). El mejor lugar para situar €
transmisor se encuentra ligeramente por debajo de la linea de proceso, donde las
posibles burbujas de vapor retornardn inmediatamente a la linea. La Figura 6.2
muestra un gemplo de este tipo de instalacion, en la que puede verse que las tomas
de las bridas de orificio estén en posicién horizontal y el manifold ha sido construi-
do directamente con véalvulas situadas en las tuberias correspondientes a las tomas
primarias.

PLACA DE ORIFICIO. —
CONJUNTO DE BRIDAS

TRANSMISOR

Figura 6.2



104

CONTROL AVANZADO DE PROCESOS

6.2.1. Caudal de liquido con temperatura de ebullicion
superior a 30 °C

Este tipo de montgje es € mas habitua, estando representado en la Figura 6.3. Al
ser la temperatura de ebullicion dd producto superior a 30 °C, no es normal que se
produzca gasificacion en las lineas, permaneciendo en estado liquido de forma per-
manente. Si existen tramos horizontales en los tubos que unen la linea de proceso con
el transmisor, éstas deben tener una pendiente o inclinacion del 6 % en direccion des-
cendente hacia € transmisor. De esta manera, caso de producirse alguna burbuja de
vapor ésta se tradladaria hasta la linea de proceso.

Figura 6.3

6.2.2. Caudal de liquido con temperatura de ebullicion
inferior a 30 °C

Cuando se trata de medir € caudd en liquidos que a temperatura ambiente cam-
bian de fase, como ocurre con los gases licuados dd petréleo (GLP), suele ser fre-
cuente la formacién de burbujas que producen error en la medida.

Una forma de eliminar el problema es instalar €l transmisor por encima de las bri-
das de orificio, tal como muestrala Figura 6.4, para que las ramas estén permanente-
mente llenas de gas. Paraello se puede recurrir a instalar acompafiamiento de vapor a
las lineas, de forma que la temperatura que acance e producto en € interior sea la
adecuada para mantenerse en fase vapor.

Si ademas de lo anterior quedase alguna gota de liquido, éste se trasladaria hasta la
tuberia de proceso a tener las lineas de "conexidn, en los tramos horizontal es, una pen-
diente o inclinacion del 6 % descendente en la direccion de las flechas que aparecen
en laFigura 6.4.
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Figura 6.4

6.2.3. Caudal de liquido con potes de sdllo

Cuando € producto a medir es muy sucio, o facilmente congelable a temperatura
ambiente, se recurre ala instalacién de potes para ser [lenados con liquido mas denso
que € producto, tal como aparece en la Figura 6.5. Recordemos que en las lineas de
conexion de los transmisores no existe circulacion de liquido sino que se encuentraen
reposo, por lo que estas lineas alcanzan la temperatura ambiente.

Cuando se trata de productos congelables se puede recurrir alainstalacion de line-
as de acompafiamiento de vapor para conseguir latemperatura necesariaen e produc-
to, impidiendo que éste llegue a congelarse, o llenar los potes de liquido anticonge-
lante. Si se trata de productos sucios, es preferible llenar 1os potes con liquido de sello.

EnlaFigura 6.5, por tratarse de un gjemplo, se ha representado una instalacion con
los potes situados por encima de las bridas de orificio, aunque también se pueden ins-

Figura 6.5
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talar por debajo, tomando la precaucion de conectar las tuberias de conexion a trans-
misor en la parte inferior del pote. Igual que en casos anteriores, los tramos horizon-
tales tendran una pendiente del 6 % descendente en la direccién de las flechas.

6.2.4. Caudal de liguido con bridas de sdllo y capilares

En productos extremadamente sucios, contaminantes, corrosivos, etc., se recurre a
la instalacién de transmisores con capilares para impedir que € producto llegue al
transmisor, eliminando de paso las lineas de conexion. Este tipo de montaje aparece en
la Figura 6.6, en laque @ transmisor esta situado por encima de las bridas de orificio,
aungue como es légico, € transmisor se puede situar por encima o por debajo de las
bridas a no exigtir liquido de proceso en las lineas.

Esta instalacion, que en principio elimina unos problemas, crea otros diferentes aso-
ciados a los sistemas de capilar, entre los que se pueden citar como mas importantes:

e Lapresién dd liquido dd proceso no llega directamente a las cAmaras del trans-
misor, Sino a la membrana que existe en la brida de conexidn, desde donde ha de
transmitirse hastael sensor através de un fluido intermedio, normalmente silicona.

» Dependiendo del tipo de fluido de relleno y la longitud del capilar se produce
un retardo de primer orden en la apreciacion de las variaciones de caudal.

¢ Los cambios en la temperatura originan errores que son funcion del coeficiente
de dilatacion del fluido interno. Este fendmeno se agrava si, por emplo, un
capilar estd sometido alaaccion solar y e otro no lo esta debido & recorrido de
los mismos.

TUBO
CAPILAR
-~

-~
£ X
A N
_‘ 1= 1
i | /
45° " X
'y ?

Figura 6.6

Por otro lado, las lineas que se montan desde las bridas de orificio hasta las bridas
donde van instalados los diafragmas del tubo capilar, han de cumplir una serie de
requisitos, entre los que se pueden citar los siguientes:
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 Las lineas seran cuanto més cortas mejor.

e S setrata de instalaciones con acompafiamiento de vapor, € traceado con cobre
dard varias vueltas a las bridas de sello para mantenerlas a temperatura lo sufi-
cientemente elevada que evite la congelacion.

* Prestar mucha atencion a la presion y temperatura que soportan las membranas
de sdlo, refiriéndolas a las condiciones del fluido de proceso. Comprobar los
limites establecidos por € fabricante en su especificacion.

6.3. Instalacién de medidores de caudal para gases

Uno de los requerimientos basicos para la medida de caudal de gases es que los
tubos de conduccion desde las bridas de orificio hasta € transmisor no tengan fugas ni
se formen bolsas de liquido en su recorrido, a objeto de evitar pérdida de presion en
alguna de las ramas. Esto parece obvio, pero asi como en liquidos es fécil detectar una
fuga, en los gases no es tan sencillo debido a la fase en la que se encuentra @ fluido.

Igual que ocurre con los liquidos, las tuberias deben tener inclinacién en los tramos
horizontales con la pendiente hacia la tuberia principal de proceso, evitando puntos
bagjos que puedan llenarse con liquido procedente de la condensacién y formar sellos
hidraulicos. En general, s se mide gas seco se puede instalar € transmisor por encima
0 por debgjo de la tuberia de proceso, pero s se trata de gas himedo es preferible ins-
talarlo por encima, o bien utilizar potes de condensacion, como se vera mas adel ante.

LaFigura 6.7 muestra una instalacién ideal para gases, aunque no siempre es posi-
ble redlizar este tipo de instalacion por motivos de espacio entre tuberias adyacentes,
por lo que se recurre a conectar las tomas primarias con inclinacion de 45 o 60 grados
con respecto d ge horizontal. En esta misma figura aparece un detalle de conexién en
tuberia vertical paragas seco. S € gas es himedo se debe instalar en un tramo donde
ladireccion del flujo sea hacia abgjo, a objeto de facilitar € arrastre de las gotas de
liquido que puedan formarse.

BAJA PRESION ====qy

) ]_I N R :
g\ | = : PRESION

Figura 6.7

6.3.1. Caudal de gas seco

Este tipo de montaje es & més habitual, estando representado en la Figura 6.8. En
este caso, a no existir posibilidad de condensacion no es necesario que se siga estric-
tamente la norma de instalar las tuberias de union a transmisor con inclinacion. De



108

CONTROL AVANZADO DE PROCESOS

todas formas no es mala préctica realizar todos los montajes con inclinacion para evi-
tar sorpresas posteriores durante e funcionamiento de la planta. No hay que olvidar
que la vida (til de una instalacion son muchos afios, en los cuales se pueden producir
modificaciones con respecto a las condiciones de proceso original.

Figura 6.8

6.3.2. Caudal de gas humedo

Si e transmisor esti por encima de las tomas vale lo dicho en € apartado anterior.
En algunas ocasiones hay que medir el caudal de gases condensables, teniendo ademés
que situar € transmisor por debgjo de la tuberia de proceso como consecuencia de
algun condicionante de espacio utilizable para la instalacion. En este caso se puede
recurrir amontgjes como € de la Figura 6.9.

Figura 6.9
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Como se puede ver, lainclinacion en este caso de las tuberias de conexion no esta
realizada hacia la linea de proceso sino hacia € punto mas bgo de la instalacion,
donde se han colocado unos potes de recogida de condensado. Como es légico, €
liquido acumulado en estos potes debe ser eliminado con una frecuencia que depende-
ra de la cantidad de gas que condense.

6.3.3. Caudal de gas con potes de sdlo

Cuando € producto a medir es incompatible con € materia del transmisor, por
gemplo s se trata de gases corrosivos que ademas pueden condensar, se recurre a la
instalacion de potes para ser llenados con liquido de sello, tal como aparece en la
Figura 6.10. Algunos gases corrosivos, por eiemplo sulfhidrico, son més activos en
presencia de agua.

En la Figura 6.10, por tratarse de un ejemplo, se harepresentado unainstalacion
con los potes situados por encima de las bridas de orificio, aungue también se pue-
den instalar por debgjo. La Unica condicion que debe tenerse en cuenta es la de
situar las conexiones hacia el transmisor en la parte inferior del pote de sello. De
esta forma siempre existira un cierre hidraulico entre el transmisor y e gas de pro-
Cceso.

Figura 6.10

6.4. Instalacion de medidores de caudal para vapor

Empezaremos por aclarar que por vapor se entiende € de agua, puesto que aveces
se utiliza @ término vapor paralo que en apartados anteriores se ha denominado gas
de proceso o vapores de hidrocarburo.

Seglin L. K. Spink, los elementos bésicos para la medida de vapor son los mismos
que para liquidos, aungque con un problema adicional, como es la diferencia de densi-
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dad entre € fluido de proceso (vapor) y € liquido que existe en las tuberias de cone-
xion (condensado). Esto hace necesaria la utilizacion de potes de condensacién, cuyo
cometido principa es & de mantener la misma atura de liquido sobre ambas camaras
del transmisor.

LaFigura 6.11 muestra un montgje tipico con potes parala medida de vapor. Como
puede verse, los potes estan situados a la misma altura que las tomas de presién, que
a su vez estén colocadas de forma horizontal.

L

ALTA PHESIONI LINEAS DE CONEXION BAJA PRESION
AL TRANSMISOR

Figura 6.11

LaFigura 6.12 muestra otro tipo de montgje para medida de caudal de vapor. Tanto
los potes de la Figura 6.11 como de la 6.12 operan con aproximadamente la mitad de
su capacidad llena de condensado, ofreciendo la mayor superficie a estar colocados
en posicion horizontal. La otra mitad del pote se encuentra llena de vapor que a con-
densar desplaza e exceso de condensado hacia la linea de proceso. Esto hace que se
produzca un flujo en contracorriente de vapor y condensado en la linea vertical de la
Figura 6.12 o en lahorizontal de la Figura 6.11.

Como norma genera € transmisor debe estar situado por debgjo de las tomas de
presion y los potes de condensacion situados a la misma altura. En caso de instalar la
placa de orificio en posicién vertical, anbos potes deben situarse a la cota de la toma

\. LINEAS DE™®
CONEXION AL
TRANSMISOR

Figura 6.12
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situada mas alta, para que la adtura hidrostética sea la misma en ambas camaras del
transmisor. En agquellas instalaciones donde €l transmisor se deba situar por encima de
la linea de proceso, los potes han de ser colocados por encima del transmisor.

Cuando se trata de medir vapor para medidas fiscales o bien para realizar balances
debe utilizarse alguno de los dos tipos de montgje anteriores. Sin embargo es muy fre-
cuente que para medidas internas de planta se utilicen montgjes como € de la Figura
6.13, incluso a veces se ven instalaciones en las cuales no existen potes de condensa-
cion.

Como se puede ver en la Figura 6.13, existen tres partes diferenciadas en la insta-
lacion de las lineas de conexion a transmisor. La primera esta formada por € tramo
comprendido entre las tomas primarias y € pote de condensacién. En dla existe un
flujo en contracorriente de vapor y condensado, por lo que debe permanecer sufi-
cientemente caliente para no condensar en este tramo de tuberia sino en € pote. Para
ello, este tramo debe estar protegido con calorifugado. La segunda parte es el propio
pote de condensacion, € cua debe permanecer descubierto para facilitar la condensa-
cién. Por dltimo € tramo comprendido entre e pote y € transmisor debe disponer de
acompafiamiento de vapor y calorifugado para impedir que se congele durante perio-
dos de tiempo frio.

@ TRAMO DE TUBERIA
LO MAS CORTO
POSIBLE Y
CALORIFUGADO

POTE DESCUBIERTO

TUBERIA CON
TRACEADO DE VAPOR Y
 CALORIFUGADO

&) &)

Figura 6.13

Es muy frecuente que los medidores de vapor tengan problemas de medida. En este
caso lo primero que es necesario revisar es la propiainstalacion del transmisor porque,
en una gran cantidad de casos, € problema est4 localizado en lainstalacion.

6.5. Ingtalacion para medidores de nive

Aungue existe gran cantidad de elementos para la medida de nivel, en este aparta-
do nos vamos a limitar a la instalacion de los que estén basados en la medida de pre-
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sion diferencial por medio de un transmisor. Como se sabe, S se elimina la presion
estética, es decir, lapresion existente en condiciones normales de operacion en un reci-
piente, la atura de liquido se puede inferir a partir de la presion diferencia entre la
zonainferior del recipiente, normalmente en fase liquida, y la parte superior, normal-
mente en fase gas.

6.5.1. Nive de liquido con temperatura de ebullicion
superior a40 °C

Este es e caso més habitual y su instalacion puede verse en la Figura 6.14. A tem-

peratura ambiente, larama positiva o de atapresién estara llena de liquido y larama
negativa o de bagja presion estara llena de gas.

g

BP

AP

Wl

Figura 6.14

Si e fluido de proceso puede llegar a congelarse sera necesario tomar las precau-
ciones adicionales en estos casos, como puede ser caorifugar las lineas o instalar
acompafiamiento de vapor y calorifugado, dependiendo de la temperatura de congela
cion.

En € caso en € que pueda existir condensacion en larama negativa, o bien se uti-
lice para medidas de interfase, se debe llenar la rama negativa con un producto mas
denso que € de proceso y realizar los célculos necesarios en la calibracion del trans-
misor.

6.5.2. Nivel de liquido con temperatura de ebullicion
inferior a 40 °C

Este es un caso especial que se utiliza sobre todo en recipientes instalados en plan-
tas petroquimicas para la medida de nivel de: etileno, propileno, etc. Su instalacion
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aparece en laFigura 6.15 y tiene como particularidad la de que las dos ramas estén en
fase gas.

Para ello se debe prolongar latoma inferior con un tubo horizontal de d menos 500
mm de longitud, con objeto de que en este tramo se efectlie € cambio de fase ddl pro-
ducto y llegue en fase gas d extremo donde empieza lavertical. Si parte del tramo ver-
tical de larama positiva se encuentra en fase liquida se producird un error en la medi-
da por estar calculando ma la diferencia de presion entre ambas ramas.

A su vez, dependiendo de punto de ebullicién del producto, sera necesario com-
plementar lainstalacion de la forma siguiente:

» Entre-10y 40 °C es necesario que € tramo horizontal se acompafie con vapor

y caorifugado, a fin de asegurar e cambio de fase.
A temperatura inferior a-10 °C de punto de ebullicion no es necesario tracea

do de vapor, por cambiar de fase a temperatura ambiente.

BP 5
w
AP
v 500 mm MINIMO*
Figura 6.15

6.5.3. Nivel de agua en calderines para produccion de vapor

La Figura 6.16 muestra la instaacion de un transmisor para la medida de nivel de
agua en un calderin para la produccion de vapor. Como se sabe la rama negativa del
transmisor esta llena de condensado de vapor, mientras que lapositiva lo esta de agua
a diferente temperatura.

Como se vio en otro capitulo, es necesario llevar a cabo un céalculo de la diferen-
cia de presién a aplicar en la calibracion del transmisor en funcion de la presion a la
que se produce e vapor. Por otro lado, en lainstalacién se incluye una linea de comu-
nicacion entre las dos ramas del transmisor, donde la rama negativa aln es vapor, para
equilibrar la presion estética existente en el interior del calderin, asi como para inten-
tar establecer unaigualacion de temperatura entre ambas ramas.

En cualquier caso es muy fécil tener un error permanente en la medida del nivel,
aunque por tratarse de una medida con cierta tolerancia, no es demasiado critica su
exactitud.
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L

Figura 6.16

6.5.4. Nivel de agua en calderines de vapor con equilibrio térmico

La Figura 6.17 muestra una instalacion en la que se incluye un accesorio que, en
condiciones normal es de operacion, mantiene equilibradas las temperaturas en las dos
ramas.

Como puede verse, este accesorio estd formado por un tubo con didmetro entre 4
y 6 «en & que existe otro tubo concéntrico con diametro aproximado de 1». En ope-
racion normal, € tubo interior esta lleno de condensado, mientras que € tubo exterior
esta lleno de agua hasta la atura correspondiente a nivel. Como todo € conjunto esta
sometido a la temperatura del vapor, no existe diferencia de densidad entre e aguay
el condensado. Esto hace que no se produzca error en la medida del nivel por esta
causa. Como es ldgico, lacalibracion del transmisor contemplara la supresién de rango
de larama negativa a estar llena de condensado.

\ 2 :
BP §
]
AP -
/ g
Figura 6.17

6.6. Instalacion de medidores de presion

Lainstalacion de instrumentos de presion es la que tiene menos complicaciones,
aunque se deben tener en cuenta algunos detalles, como son:

» Latoma de presién debe tener @ suficiente diametro interior para que la medi-
da no se vea afectada por las posibles variaciones en e proceso.

» Latuberiahasta e elemento de medida debe tener también suficiente didmetro
para evitar obstruccionesy retardos en la medida.

» Debe existir una vavula de bloqueo cerca de latoma primaria, a objeto de ais-
lar el medidor para redlizar operaciones de mantenimiento.
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La Figura 6.18 muestra un esquema tipico de conexién de un instrumento de pre-
sion, concretamente un mandmetro, aunque puede ser valido para cualquier otro tipo
de elemento, como transmisor o presostato. En este caso la vdvula de blogueo sirve
también como aislamiento del elemento de medida. Cuando la linea tiene mayor lon-
gitud se debe instalar otra vavula cerca del elemento de medida, o bien un manifold
especia para elementos de presién compuesto por dos vavulas, blogueo y purga.

< g -~
1 ) (J;

Ny ;'/ TRANSMISOR

PRESOSTATO

MANOMETRO

3/4”

>
Figura 6.18

Cuando se trata de medir vapor de agua se recurre a instalar accesorios que reali-
cen un sello hidraulico para impedir que llegue € vapor directamente a elemento de
medida. La Figura 6.19 muestra dos accesorios de los mas utilizados, como son €
sifén (parte derecha) y € conocido como «rabo de cerdo» (parte izquierda).

b

Figura 6.19

Otros accesorios que se utilizan cuando € fluido de proceso no puede estar en con-
tacto con € elemento de medida son los sellos quimicos. La Figura 6.20 muestra un
mandmetro con un sistema de sello incorporado, asi como una seccion del mismo. El
sistema se adapta igual a un transmisor.

Figura 6.20
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Estos sellos transmiten la presion de proceso hasta d medidor y se aplican cuando
se tiene alguna de las condiciones siguientes:

 El fluido de proceso es altamente corrosivo 0 Viscoso.
 El fluido de proceso tiende a cristalizar o polimerizarse.
» Existe una temperatura muy altaen € proceso a medir.

6.7. Instalacion de medidores con flushing

Cuando se trata de medir fluidos muy viscosos 0 sucios se recurre a veces a la
inyeccién de un producto mas ligero en las tuberias de conexién a transmisor para
impedir que € fluido de proceso pase a estas tuberias. Esta inyeccion se conoce con €
nombre de flushing y puede verse en. la Figura 6.21, que representa la instalacion de
un medidor de cauda de liquido.

Al inyectar un caudal exactamente igual por cada una de las lineas de conexion no
se modificalapresion diferencia y por tanto la medida. En la Figura 6.21 se harepre-
sentado un sistema con rotametros en los cuaes se puede gjustar € cauda de paso,
aunque en otras ocasiones se instalan orificios de restriccion calibrados para un cau-
dal constante, de forma que no es necesario realizar ningin gjuste en @ caudal de paso.

' ' ROTAMETROS

s TSR FLUSHING

| A—p-4—

Figura 6.21

Este sistema de instalacion se utiliza para cualquier tipo de medida, tanto de cau-
da como de nivel o presion, adaptandola en cada caso a las necesidades del medidor.
En otras palabras, se puede acoplar a los sistemas de montaje presentados en los apar-
tados anteriores.

Tiene la ventgja de mantener limpias las lineas de union a los transmisores, siem-
pre que no falte elflushing. Por €l contrario, necesitauna instalacion adicional, aveces
con depbsito y bomba para impulsar elflushing. A veces esta inyeccion puede modi-
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ficar las propiedades del producto de proceso, por gjemplo, S es necesario medir la
viscosidad, ésta puede quedar modificada por la inyeccion dd flushing.
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Transmissdn de sefiales

7.1. Lazotipico de control

En otros capitul os aparecen algunas de las diferentes formas existentes para detec-
tar la medida de las variables de proceso, tales como caudal, nivel, temperatura, etc.
Asimismo, se ha mencionado que las medidas se transmiten por medio de sefides
estandar, generalmente de 4 a 20 mA, tanto del transmisor a controlador como desde
éste d elemento finad de control. La sefid de 4 a 20 mA esta generada partiendo de
una fuente de alimentacion en corriente continua, cuya tensién de salida suele ser 24

Vcc.

CONTROLADOR

Circuito de
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|
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|
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1
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Figura 7.1
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LaFigura 7.1 muestra un lazo tipico de control de caudal con todos los elementos
gue lo componen, tanto desde €l punto de vista de proceso como de conexionado eléc-
trico. A continuacién se describe, de forma simplificada, e comportamiento de cada
uno de los elementos que componen € lazo.

» Placa de orificio. Esel elemento sensor y detecta una diferencia de presion pro-
porcional a caudal de paso por la tuberia de proceso.

e Transmisor. Convierte la diferencia de presién detectada entre ambos lados de
la placa de orificio en una sefid eéctrica de 4 a20 mA. Se dimenta por medio
de un circuito de 2 hilos con una diferencia de potencial de 24 Vcc procedente
de la fuente de alimentacidn. Para evitar € efecto de caida de tensién en lalinea,
la medida de cauda depende de la intensidad de paso, la cua se ve modificada
en € circuito interno del transmisor en funcidn de una cierta resistencia varia-
ble, capacidad variable, etc., dependiendo de su principio de funcionamiento.

e Controlado!: Reamente el circuito interno de control trabaja con tensién varia-
ble. Para ello, en las bornas de entrada se conecta una resistencia fija de 250
ohmios, entre cuyos extremos, aplicando laley de Ohm V=R * |, se obtiene la
diferencia de potencial de 1 a 5 voltios proporcional alasefid de 4 a20 mA.

2502 %4 mA=1000mV =1V
2502 %20 mAd =5.000mV =5V : "

Por medio de este sistema se dimina & efecto de caida de tension en la linea,
al generarse latensidnjusto en las bornas de entrada a controlador.

e Convertidor. Convierte lasefid de sdidade controlador, comprendida en € rango
de4a20mA, en otrasefid neuméticade 3 a15 PSl (Poundper Squarelnch), lacud
se envia a la vavula automética para modificar € cauda de paso por latuberia.

e Valwula automatica. Recibe la sefid neuméticade 3 a 15 PSl y la convierte en
la posicion de apertura comprendida entre 0 y 100 %. En la Figura 7.1 no apa-
rece posicionador, puesto que se trata de ver el comportamiento del lazo de con-
trol, aunque realmente la funcién del posicionador es la de acelerar € movi-
miento de la vavula, no la de modificar su posicion.

Como se verd posteriormente, e circuito eléctrico trabga en rangos de tension e
intensidad aceptables desde € punto de vista de seguridad ante riesgo de explosion en
zonas que puedan estar expuestas a ello. El Unico elemento que no cumple este reque-
rimiento es la fuente de alimentacién que opera a tension fuera de los limites admisi-
bles, en € gemplo a220 Vea. Esto hace que pueda existir algin tipo de falo eléctrico
gue comunique ambos circuitos, enviando tension alos instrumentos de campo fuerade
los limites admisibles. Por estarazon, en éreas clasificadas peligrosas, es necesario ins-
talar dgun sistema de proteccién como los que se describen posteriormente.

7.2. AiSamiento de sefiales

Cuando se trabaja en d campo de la industria quimica o petroquimica, hay que
tener en cuenta d factor de riesgo de explosién. Como consecuencia es necesario ins-
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talar alglin sistema que aide lazona segura de la zona peligrosa, o lo que esigud, los
equipos instalados en panel y campo respectivamente. Basicamente existen dos tipos
de aidamiento de sefides:

» Fiame, proof o prueba de Ilama (En América explosion proof).
» Seguridad intrinseca

El primero de ellos se utiliza siempre que las condiciones de tensidn, intensidad o
caor producido por los elementos conectados, superen los limites permitidos por las
Normas CENELEC, o cualquier otra que se utilice en cada caso en concreto. Estetipo
de instalacion requiere que las conexiones se realicen a través de cgjas, prensas, €tc.,
que cumplan con lareglamentacion aplicable al caso. El segundo sistema, y mas utili-
zado, se basa en instalar elementos primarios y finales con certificacion de seguridad
intrinseca, es decir, que sus pardmetros no superen los limites fijados por las Normas
CENELEC (Comité Europeo para Normalizacion Electrotécnica), como son:

e Tens6n: 30 Valtios.
e Intensidad: 50 Miliamperios.

Dependiendo de latecnologia utilizada a desarrollar laingenieria del sistema, los
elementos mencionados pueden ser conectados a través de Barreras de Seguridad
Zener o Aisladores Galvanicos. Las sefides digitales se conectan através de relés re-
petidores de sefid, convenientemente certificados. En los apartados siguientes se des-
criben, de forma simplificada, las caracteristicas de cada uno de los tipos de conexion
mencionados. De forma simple, un sistema intrinsecamente seguro puede ser dividido
en tres partes:

* Interfase, en zona segura, entre & equipo no intrinsecamente seguro situado en
panel y e sistema intrinsecamente seguro situado en planta. Un giemplo es la
Barrera Zener.

» Cableado, cgasy accesorios para unir la interfase con € equipo situado en area
peligrosa.

» Equipo situado en planta. Por gemplo, transmisor a 2 hilos con 4 a 20 mA de
sefial.

7.3. Métodos de proteccion en atmosferas peligr osas

El término genérico paratodos los métodos de proteccidn es explosion proof, uti-
lizandose & simbolo «Ex» para todas las técnicas. La norma CENELEC EN-50014
engloba los aspectos que son comunes a todas ellas, pero en la practica este término
esta desplazado hacia las técnicas antideflagrantes de alta potenciay las de seguridad
aumentada que se veran mas adelante. En América se utiliza € término explosién
proof'para e mismo concepto que en Europa se denomina fiame proof por 1o que hay
que tener cuidado para interpretarlo correctamente.

A continuacion se describen los métodos de proteccién mas usuales, con laindi-
cacién de los simbol os correspondientes.
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» Presurizacion (Exp). Es un tipo de proteccidn por e que se evita que la atmos-
fera que rodea a la cga envolvente de un aparato penetre en € interior de la
misma, manteniendo un gas inerte de proteccion en € interior a una presion
superior ala que rodea ala cga. Se utiliza en equipos de andlisis y otras &reas
donde € uso de otras técnicas seriaimposible.

» Envolventes a prueba de explosién (Ex d). Es la técnica de proteccion fiame
proof, en la cual, las partes que pueden inflamar una atmésfera explosiva se
colocan dentro de una cgja envolvente capaz de resistir la presion desarrolla-
da durante la explosion interna de la mezcla explosiva, y evitar la transmision
de la explosion a la atmdsfera peligrosa que rodea la cgja. Esta técnica se uti-
liza para instrumentos cuyo nivel de potencia es muy ato y no puede ser €li-
minado.

e Seguridad aumentada (Ex €). Esta técnica obtiene la seguridad aplicando medi-
das adicionales d equipo para que incremente la proteccién ante la posibilidad
de excesiva temperatura y la concurrencia de arcos o chispas. En la préctica se
traduce en una construccién robusta, aidamiento adicional y buena proteccion
mecanica

» Seguridad intrinseca (Ex i). Es una técnica de proteccién por la que los apa
ratos que contienen circuitos disefiados bajo este concepto, son incapaces de
ocasionar la explosién de la atmdésfera que los rodea, limitando la energia y
temperatura superficial. A su vez dispone de dos estandar aplicables, como
son:

* «ia». Donde la seguridad se mantiene hasta con dos falos producidos.
* «ib». Donde la seguridad se mantiene con un solo falo producido.

7.3.1. Clasificacion de éreas peligrosas

Los codigos utilizados por los distintos fabricantes subdividen las éreas peligrosas
en zonas:

e Zona 0. En la que una mezcla explosiva de gas y aire esta presente continua
mente o durante largos periodos de tiempo.

e Zonal. Enlaque unamezclaexplosivade gasy aire es probable que se encuen-
tre en operacion normal.

» Zona 2. En la que una mezcla explosiva de gas y aire no es probable que se
encuentre en operacion normal, y s lo hace, solamente estara por un periodo de
tiempo corto.

Por exclusion, cualquier lugar de la planta que no sea area peligrosa sera zona
segura, 0 area no peligrosa.

7.3.2. Agrupamiento de aparatos y gases

El agrupamiento internaciona realizado a los gases y aparatos asigna € nimero
romano «l» a las actividades de mineria bgo tierra, donde €l riesgo predominante es
el metano y polvo de carbon. Todos los equipos instalados en industrias de superficie
estén marcados con € nimero romano «l|».
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Los grupos de gases se subdividen en:

¢ |l A. Propano
« |l B. Etileno
|l C. Hidrégeno, Acetileno

7.3.3. Clasificacion de temperaturas

Las mezclas de gases y aire pueden inflamarse por contacto con una fuente de calor
superficial. Consecuentemente, todos los aparatos eléctricos utilizados en atmdsferas
peligrosas deben ser clasificados de acuerdo a su maxima temperatura superficial.

Es importante hacer notar que no es lo mismo punto de inflamacion (Flash Poini),
gue temperatura de ignicion. Temperatura de inflamacion es la més bga ala cua un
liquido desprende suficiente vapor para que se produzca la ignicion instantanea cuan-
do € vapor se pone en contacto con una chispa eléctrica o Ilama. Esta temperatura es
apreciablemente més baja que la de ignicion, la cual corresponde ala que se despren-
den vapores para mantener combustion continua a ponerse en contacto con una super-
ficie caliente. Por ejemplo, & keroseno tiene un punto de inflamacion de aproximada:
mente 40 °C y una temperatura de ignicion de aproximadamente 210 °C.

La temperatura de clasificacion siempre debe estar por debgjo de la correspon-
diente alade ignicion. La clasificacion es la siguiente;

Clase Temp. °C Clase Temp. °C Clase Temp. °C
Tl 450 T3 200 TS 100
T2 300 T4 135 T6 85

7.3.4. Marcado o etiquetado de los instrumentos

Todos los equipos se disefiany certifican para cumplir tres criterios, dos de los cua-
les son comunes atodas las técnicas. Estos criterios son:

» Cladificacion de area
» Clasificacion de gases (especifico de seguridad intrinseca).
 Clasificacion de temperatura.

Asi, un equipo certificado para ser instalado en areapeligrosa de ato riesgo donde
pueden estar presentes gases del grupo del hidrégeno y apropiado para temperatura de
ignicion inferior a 135 °C, debe ser marcado segiin CENELEC como:

EEx iallC T4
La notacién EEx significa que se trata de normalizacién europea.
EEx....lI Equipo a prueba de explosion
ia Intrinsecamente seguro
C Sin limitacion para ningln gas o vapor

T4 Maxima temperatura superficial de 135 °C
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7.3.5. Sistema de proteccion |P

Laproteccion IP (Ingress Protectiori), se suele denominar proteccion contra polvo
y agua y no debe confundirse con las técnicas contra explosion, puesto que sdlo esta
disefiada paraindicar € grado de proteccién ante:

» Contacto y entrada de cuerpos sdlidos extrafios.

 Entrada de liquido.
La codificacion es IP-NN, siendo NN dos nimeros cuyo significado es € siguiente:

* Primer nimero (Cuerpos extrafios solidos): 0 a 6.

» Segundo nimero (Entrada de liquidos): 0 a 8.

Cada uno de los nimeros anteriores corresponde a un tipo de proteccion. Aqui sdlo
se menciona, a modo de giemplo, que la proteccion mas ata que se suele utilizar para
los instrumentos es la IP-65, y la que se conoce como a prueba de intemperie (weat-
her proof), se asocia a la proteccion I1P-54.

7.4. Barreras Zener

De acuerdo a concepto de seguridad intrinseca, los equipos situados en area peli-
grosa deben estar certificados como intrinsecamente seguros o ser aparatos simples, es
decir, no almacenadores de energia en cantidad suficiente para ser peligrosos.

Cuando los equipos estan conectados por medio de cableado a una fuente de ali-
mentacién situada en &rea segura, deben ser considerados los posibles falos del siste-
ma de alimentacion a evaluar la seguridad de los equipos de &rea segura, area peli-
grosay su cableado.

Una de las técnicas para separar € area peligrosa de la segura es la utilizacién de
barreras Zener como la que aparece en la Figura 7.2, de tal forma que éstas determinen
una linea de separacion més aléa de la cual se deban tomar precauciones en e cablea-

do.
. ——| RESIST. RESIST. FUSIBLE |~——0
SALIDA ENTRADA
V. V.
°

®
CONEXION A BUSBAR

21 CANAL SIMPLE CON POLARIDAD POSITIVA.
LA BARRERA CON POLARIDAD NEGATIVA ES IGUAL,
- PERO INVIRTIENDO LA POLARIDAD DE LOS DIODOS

Figura 7.2
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7.4.1. Funcionamiento

Por medio de las barreras Zener se elimina la necesidad de utilizar aparatos certi-
ficados en area segura. Este sistema de interfase entre areas peligrosa y segura pro-
porciona dos funciones de proteccidn bésicas:

« Limitala corriente y voltge que pasan a area peligrosa a niveles por debgjo de
los que pueda producirse la ignicion de la atmésfera explosiva.

» Deriva cualquier falo en € circuito a través de pasos que impiden la presencia
de voltges peligrosos en € area pdigrosa.

AREA 'AREA TENSION SUPERIOR
PELIGROSA :SEGUHA A LA DE ZENER

S N S

CONV.
P

FUENTE

DE

ALIMENT.

1

1

I
kot 8
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! BUSBAR

TIERRADE L
PROTECCION =

Figura 7.3

La Figura 7.3 muestra la accion de una barrera Zener ante un fdlo en € cir-
cuito eléctrico de alimentacion. En ella puede verse, en linea gruesa, el paso de la
corriente cuando se aplica un voltgje que excede la tension Zener del diodo. De
esta forma la corriente capaz de pasar al &rea peligrosa esta limitada por la resis-
tenciafinal de labarreray del cableado. Si el fallo de la corriente que fluye por €l
diodo persistiera durante un periodo de tiempo apreciable, los componentes no se-
rian capaces de soportar el exceso de carga. Para ello se incorporaun fusible en la
barrera de seguridad, con objeto de proteger a diodo Zener. El conjunto de fusi-
ble, diodos y resistencias constituye o que se denomina habitualmente barrera
Zener.

Recordemos someramente el funcionamiento del diodo Zener. Este diodo,
cuando esta polarizado en sentido directo, se comporta como un diodo normal.
Si se invierte la polaridad de la tensién aplicada, fluye através del mismo una
corriente de fuga de algunos microamperios. Esta corriente es independiente
de la tension aplicada en un intervalo bastante amplio. Si se aumenta la ten-
sion, se alcanzard un valor para el que la corriente aumenta bruscamente. La
tension ala cual se produce este cambio se denomina tension de ruptura o efec-
to Zener, por estar descrita en la teoria de Zener sobre fendbmenos de ruptura
en dieléctricos. La Figura 7.4 muestra una curva caracteristica de tension
Zener.
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Figura 7.4
7.4.2. Montaje

Latécnica habitual para montar las barreras Zener consiste en instalar una barra de
cobre (Busbar), sobre la que se soportan y conectan todas las barreras utilizadas. La
barra de cobre se conecta a la tierra de referencia del sistema por medio de un cable
de suficiente seccién para conseguir que se ofrezca la menor resistenciaposible d paso
de la corriente, siendo aconsgable que dicha resistencia no sea mayor de 0.1 Ohmio.
Esta conexién aparece en laFigura 7.5.

A veces se instalan barreras Zener en cgjas a prueba de explosién situadas en zona
peligrosa, para eliminar la necesidad de certificar los aparatos situados en zona segu-
ra, o paracambiar |la clasificacion de otros aparatos situados a su vez en area peligrosa,
debiendo ser estudiado cada caso para cumplir con los conceptos de seguridad intrin-
seca.

EnlaFigura7.5 se puede ver @ conjunto de barreras Zener y e conexionado nece-
sario para aislar las sefiales de un lazo de control tipico conectado al sistema de con-
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Figura 7.5



trol. Las conexiones de |os extremos corresponden ala entraday salidade sefial, mien-
tras que la conexidn central esté unida a la pletina de cobre (Busbhar).

7.4.3. Terminologia

L os parametros descriptivos de unabarrera, por gemplo «10V, 50 W, 220 mA», se
refieren a la tenson maxima del diodo Zener, € valor minimo de su resistenciay la
corriente maxima de cortocircuito respectivamente. Son una indicacion de la energia
de fuga que se puede desarrollar en la zona peligrosa 'y no de la tensién de trabagjo o
de laresistencia punta a punta

Lapolaridad de las barreras puede ser «+», «-» 0 «c.a.» (sin polaridad). Las pola-
rizadas reciben o suministran tensiones de la zona segura solamente de la polaridad
especificada. Las no polarizadas sirven para tensiones de cualquier polaridad aplicada
a cualquier extremo.

La resistencia punta a punta es la que existe entre los extremos del cana de una
barreraa 20 °C, es decir, de las resistencias y del fusible.

La tension maxima de una barrera es aguella que se puede aplicar continuamente
entre e extremo de la zona segura de cualquier canal de labarreray la conexion atie-
rra, sin fundir e fusible a una temperatura ambiente de 20 °C.

Laintensidad nominal del fusible es la méxima que puede pasar de forma continua
por la barrera Zener (durante 1.000 horas a 35 °C) através de mismo. La intensidad
nominal se puede sobrepasar en un 60 % aproximadamente durante cortos periodos de
tiempo (1.000 seg).

Por Ultimo, la Figura 7.6 muestra un esquema tipico de conexionado de un lazo de
control a sistema de control, protegido con barreras de seguridad Zener.

Puede apreciarse que la sefial ddl transmisor tiene una barrera de 28 V en € hilo
positivo porque la fuente de alimentacion suministra 24 VCC; sin embargo, €l hilo de
retorno tiene unabarrerade 10 Y Esto es asi porque laintensidad que circula por €
circuito del transmisor es de 4 a 20 miliamperios que a atravesar una resistencia de
250 ohmios se convierte en unatension de 1 a5 Voltios que reamente es la que llega
al circuito de medida de la variable de proceso (PV).
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Figura 7.6



La sefiad de sdlida hacia e convertidor solamente tiene una barrera de 28 V por-
gue la tension de salida del sistema de control proviene de una fuente de 24 VCC a
través del hilo positivo, mientras que € retorno esta conectado a potencial cero en e
comun de sefid dd sistema (SC). Los cables suelen estar colocados dentro de una
pantalla que los protege de las posibles inducciones que puedan producirse en €l reco-
rrido de los mismos. Esta pantalla se va uniendo en todos los tramos del recorrido por
medio de laboma de tierra (G), y se conecta solamente en un punto del sistema, que
suele ser la sala de control, para descargar la tension inducida al sistema de tierra de
proteccién.

Muchas aplicaciones précticas de seguridad intrinseca dependen del uso de barre-
ras Zener. Este tipo de interfase tiene ciertas limitaciones, entre las que se pueden citar
COmMO Mas importantes:

* Requieren unatierra de dta integridad para derivar todos los posibles falos en
la corriente del circuito.

» Conectan juntos los circuitos de areas peligrosa 'y segura a la misma tierra,
creando ciertas restricciones a resto del sistema. Esto se realiza por medio de
un hilo o cable de iguaacién de potencial que une latoma de tierra del instru-
mento con la tierra de proteccion del sistema, como aparece en la Figura 7.3.

Las limitaciones de las barreras Zener no son significativas en muchas ocasiones,
pero en caso de existir pueden ser eliminadas utilizando interfases aisladas.

7.5. Aidamiento gavanico

El aidamiento tota entre entrada, saliday alimentacion, asi como los reducidos
requerimientos de tierra, junto con e concepto de que cada unidad puede realizar €
acondicionamiento de las sefiales, hace mucho més fécil su aplicacion como técnica
de proteccion en seguridad intrinseca.

7.5.1 Funcionamiento

La seguridad intrinseca de las unidades se establece por medio de una barrera de
aislamiento fisico para evitar que la energia de alto valor existente en e area segura
pase a los circuitos situados en &rea peligrosa. La energia para los circuitos situados
en area peligrosa, dentro de la unidad, se toma de un transformador con componentes
aprobados para seguridad intrinseca, disefiado para suministrar € nivel apropiado de
separacién de tensiones.

El paso de sefia o transferencia de informacion también debe incorporar com-
ponentes aprobados para dar la separacién apropiada por medio de relés, aislado-
res Opticos u otro transformador de aislamiento. Existen otros detalles o considera-
ciones de disefio, pero € primer requerimiento es evitar el paso de voltaje de la
zona segura a la peligrosa por medio de separacion galvanica, es decir, sin contac-
to fisico.

LaFigura 7.7 muestra un giemplo con aislamiento por medio de un optoacoplador.
Como puede verse, existe un transformador con un primario y dos secundarios, uno de
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AREA PELIGROSA i AREA SEGURA
| AISLADOR
= _ 1 OPTICO
L iummxc_ F— cm(;unol o CIRCUITO—*
DE EN AREA i EN AREA
ENERGIA PELIGROSA— : SEGURA—e

TRANSFORMADOR CON ! L e

COMPONENTES APROBADOS | ALIMENT. C.A. 2
Figura 7.7

ellos destinado a alimentar € circuito situado en érea peligrosay € otro destinado a
area segura.  Por otro lado, latransferencia de sefiad entre ambas éareas se realiza por
medio de un diodo emisor de luz situado en e lado «peligroso» y un transistor en €
lado «seguro» cuya base se polariza por medio de la luz recibida del diodo. Este ais-
lamiento dptico u optoacoplador hace imposible la continuidad del circuito entre

ambas areas.
i
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Figura 7.8

Por ultimo, la Figura 7.8 muestra un esquema tipico de conexionado de un lazo d
sistema de control, protegido con aisladores galvanicos.

El aidador smado en € lado del transmisor genera la tension de 24 VCC para
enviar a campo, repitiendo en e lado del panel la sefiad correspondiente a la medida
de 1 a5V El aisador smado en €l lado del convertidor de salidatoma la sefial de los
24V CC dd sistemade control y la enviaacampo, sin necesidad de generar tension en
el aidlador para este circuito.
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7.5.2. Algunas aplicaciones practicas

La naturaleza de los aidladores elimina la necesidad de instalar un cable de iguala
cién de potencial, como se ha mencionado anteriormente. Como resultado de la sim-
plificacion y reduccion en € coste del montaje, se obtiene una considerable ventgja
con respecto alas barreras Zener en muchos tipos de instalaciones.

El argumento principa en favor de la barrera Zener es su simplicidad y bgo
coste, aungue no es totalmente cierto porgue, por gemplo en pequefias instal aciones,
el uso de aidadores elimina la necesidad de utilizar fuentes de alimentacién y barra
de cobre (Busbhar) para conexion atierra, por lo que los aisladores pueden resultar
econémicos.

Existen otras muchas ocasiones en las que, por carecer de conocimientos sobre las
condiciones dd lugar de instalacién, se pueden eliminar los problemas de instalacion
utilizando aidadores.

En la Figura 7.9 aparece la conexion tipica de un transmisor por medio de un ais-
lador, en laque se ve que, debido al aislamiento total, se eliminan los problemas aso-
ciados con las diferentes conexiones o puestas atierra.
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Figura 7.9

En laFigura 7.10 se muestra un aislador conectado aun convertidor de salida (1/P),
el cual se comporta como un repetidor de sefial desde €l drea segura a area peligrosa,
totalmente aislada.

La utilidad principa de los aisladores es eliminar los problemas de interaccion
entre sistemas con diferentes puestas a tierra. Como se puede ver en laFigura 7.9, €
transmisor puede estar conectado a un sistema de tierray € receptor a otro sin que
exista ninguna incompatibilidad entre ellos a estar separados los circuitos por medio
de transformadores.
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7.5.3. Relés repetidores de sefial

Los relés repetidores de sefid se utilizan paraaidar las sefiales digitales, o contac-
tos, procedentes de &rea peligrosa, ta como presostatos, etc., considerados como apa-
ratos ssimples. Antes de continuar es necesario aclarar e concepto de aparato simple.
Lanorma CENELEC EN-50014, respecto a estos aparatos, define que:

«No necesitan ser certificados los aparatos en los que, de acuerdo a la especifi-
cacion del fabricante, ningunodelosvaloresde 1.2V 0.1 A, 200 uJ o 25 mW, sean exce-
didos».

Los detectores relativamente simples que son la base de muchas aplicaciones de
seguridad intrinseca, se atienen a esta clausula para evitar su certificacion.
Interruptores, termopares, termorresistencias, potenciometros, diodos LED y strain
gage son obviamente aparatos smples. Es importante destacar que los parametros
anteriores se refieren a valores autogenerados, puesto que a veces se pueden alimen-
tar desde sistemas certificados en zona segura con valores mayores.

De acuerdo alo anterior, € interruptor es e aparato simple mas utilizado y facil-
mente entendible. Es quiza € aparato eléctrico idea intrinsecamente seguro, puesto
que no puede llegar a ser inaceptable cualquiera que sea su uso o trato. En lapréctica
cualquier interruptor que proporcione un funcionamiento aceptable reline los requeri-
mientos de seguridad intrinseca.

A pesar de lo mencionado, €l interruptor proporciona un contacto libre de poten-
cial que, habitualmente, es necesario aimentar con tension de 24 VCC. Como con-
secuencia se necesita instalar un relé repetidor de sefial con certificacion de seguri-
dad intrinseca. Légicamente s la instalacion no requiere proteccion de seguridad
intrinseca, u otro tipo, sera necesario adaptar €l disefio a los requerimientos exigi-
dos. La Figura 7.11 muestra e acoplamiento de una sefial digital a sistema de con-
trol.

Todo lo mencionado hasta aqui se asocia a contactos de entrada. Cuando se nece-
dta llevar a campo sefiales digitales, hay que tener en cuenta otros factores, funda-
mentalmente latension ala cuad se encuentra € circuito a que esta destinado € con-
tacto o sefid digital de salida. En muchas ocasiones latension del circuito es superior
a 30 voaltios, por lo que hay que recurrir a disefios con seguridad tipo Ex-d, es decir, a
prueba de explosion, para proteger la instalacién.
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7.6. Conexion de temperaturas

Al sistema de control se pueden conectar las temperaturas por dos tipos de entra-
da diferentes, como son controladores en general y multiplexores. Como norma gene-
ral, las temperaturas destinadas a control se introducen alos controladores del equipo,
mientras que las temperaturas destinadas exclusivamente a indicacion se introducen &
sistema por medio de multiplexores. Conviene recordar que lo mencionado es vélido
tanto S se trata de termopares como s se trata de termorresistencias.

7.6.1. Temperaturas para control

Como ya se ha dicho, las temperaturas destinadas a control se introducen a siste-
ma através de diferentes tipos de controladores, generalmente através de tarjetas auxi-
liares para convertir la sefid procedente del elemento de temperatura a sefial inteligi-
ble por & sistema, habitualmente 4 a 20 mA. Latarjeta auxiliar admite sefiales proce-
dentes de elementos de temperaturas o milivoltios, y las convierte a4 a20 mA, tenien-
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do en cuenta la linealizacidn necesaria en funcion del elemento de temperatura utili-
zado, asi como la seguridad intrinseca. Unavez convertida la sefial aintensidad, € tra-
tamiento es & mismo que cualquier otra sefid procedente de otro elemento. La Figura
7.12 muestra la conexién de una sefid de temperatura para control.

7.6.2. Temperaturas para indicacion

El otro procedimiento habitual de introducir sefides de temperatura a sistema de
control es por medio de multiplexores certificados para seguridad intrinseca, cuyo
coste de equipo es menor que € sistema anterior. Se utilizan solamente para tempera-
turas de indicacién, puesto que éstas suelen ser menos criticas desde € punto de vista
de control. Estos equipos admiten directamente la conexion de los elementos de tem-
peratura, por 1o que no es necesario incluir ningdn elemento adicional.

LaFigura 7.13 muestra la conexion de sefid es de temperatura para indicacion atra-
vés de una cga multiplexora tipica
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Evolucion en los sistemas
de control

8.1. Automatizacion de plantas industriales

8.1.1. Evolucién en los elementos de control

En los primeros tiempos de la industrializacion las plantas eran supervisadas y
controladas manua mente, basandose en las indicaciones de instrumentos instalados
en campo, como muestra la Figura 8.1. La supervision requeria que € operador estu-
vieraen planta parallevar a cabo € control manual directo del proceso.

Figura 8.1

Desarrollos posteriores en lainstrumentacidn, tal como sensores con posibilidad de
transmitir tes principales variables de proceso (temperatura, presion, nivel, caudal), asi
como controladores mecanicos, hidraulicos y neuméticos, contribuyeron en los afios
cuarenta a la automatizacion gradua de las plantas. La tendencia de automatizacion
continud durante los afios cincuenta a aparecer los instrumentos electronicos. Todo
ello condujo a la centralizacion en salas donde se ubicaron los elementos necesarios
parallevar a cabo la supervisién y control. La Figura 8.2 muestra dos paneles con ins-
trumentos anal dgicos de diferentes tamafios de acuerdo ala evolucion en latecnologia.
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Con la introduccién de sefiales esténdar para transmision, tanto neuméticas (3 a
15 PSI) como electrénicas (4 a 20 mA), los distintos fabricantes hicieron compati-
bles los elementos que componen un lazo de control, como sensor, transmisor,
controlador, convertidor, elemento final, indicador, registrador, etc. Esto simplifico
el disefio, instalacion, operacion y mantenimiento de los sistemas de control indus-

triales.

Figura 8.2

A mediados de los afios veinte se utilizé en laindustria € control todo-nada, y a
final de los afios veinte € control proporcional. Los controladores con acciones
proporcional, integral y derivativa fueron de uso comdn en los afios treinta. Los valo-
res de referencia (puntos de consigna o SP), podian ser fijados por € operador de
planta. La necesidad de comprender los problemas inherentes a gjuste o sintonia de
los controladores PID, hizo que aparecierala simulacion del lazo de control. Este fue
el principio de lateoria sobre sistemas de control. Para el guste de los parametros de
control se empezaron a utilizar las reglas de Ziegler Nichols, basadas en la sensibili-
dad del lazo de control.

8.1.2. Automatizacion basada en ordenador
(Controles SPC y DDC)

La posibilidad de utilizar ordenadores digitales para control de procesos aparecio
en lamitad de los afios cincuenta, aunque fue realmente a finales de esa década cuan-
do se desarroll6 esta alternativa de control. Desde entonces € ordenador para control
de procesos ha evolucionado através-de diferentes etapas de desarrollo que en «Distri-
buted Computer Control» aparecen identificadas como:

» Etapainicia 1958 a 1964
¢ Ordenador centralizado 1965 a 1970
* Miniordenador 1971 a 1975

e Control distribuido Desde 1975
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Durante mucho tiempo los ordenadores utilizados eran demasiado grandes, lentos,
caros e inseguros desde € punto de vista de funcionamiento. Debido a la fdta de segu-
ridad solamente podian utilizarse para realizar control supervisorio, es decir, cdculo
de puntos de consigna de controladores tradicional es con tecnologia anal dgica, conec-
tados directamente a proceso. Parallevar acabo € control supervisorio se pueden uti-
lizar dos procedimientos:

» SP modificado por €l operador. En este modo, €l ordenador simplemente sumi-
nistra al operador de planta los datos para fijar los puntos de consigna de con-
troladores anal 6gicos, tal como aparece en la Figura 8.3.
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UNIDAD DE PROCESO

Figura 8.3

» SP modificado por € ordenador. En este modo, € ordenador fija automética-
mente los vaores de los puntos de consigna (control SPC o Set Point Control),
tal como aparece en la Figura 8.4.

Al tratarse de modificar puntos de consigna de controladores analégicos, € control
supervisorio suele gecutarse con una frecuencia comprendida entre uno y varios
minutos.

Lasiguiente fase consistié en la utilizacién de ordenadores para sustituir alos con-
troladores tradicionales. Con esto empez6 una nueva era en € control de procesos,
aunque las funciones del sistema de control seguian siendo las mismas, basado en €
comportamiento del lazo de control PID. Al sustituir a controlador analégico, e orde-
nador tenia que mover directamente el elemento final de control, por lo que se utilizd
el término DDC (Direct Digital Control), para poner énfasis en que € ordenador con-
trolaba directamente al proceso.
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Figura 8.4

La técnica DDC consiste esencidmente en sustituir los controladores anal dgicos
por un ordenador digital, € cual realizalas mismas funciones de control. LaFigura 85
muestra la sustitucién de un lazo de control analégico por otro tipo DDC. La frecuen-
cia de ejecucidn de los algoritmos es similar a la utilizada por € control supervisorio.

El valor de proceso, medido por € sensor, se muestrea ciclicamente y, después de
la conversion de sefial analdgica a digital, se introduce a algoritmo de control. El
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vaor de salida calculado se envia d elemento fina de control después de pasar por €
convertidor de sefid digital a analdgica

Si se compara con € control analégico convencional, € control DDC introdujo
una serie de ventajas, entre las que se pueden citar;

 F&cil configuracion y reconfiguracion de los lazos de control.

* Introduccién sencilla de nuevos lazos de contral.

» Posibilidad de realizar agoritmos de control avanzado.

e Cdlculos basados en modelos para obtener valores dptimos en los puntos de
consigna de los lazos existentes en € ordenador.

Por € contrario, las desventgjas mas importantes del control digital, utilizando un
solo ordenador, se puede decir que son:

» Bagaseguridad del sistema. El falo del ordenador provoca € falo de todos los
lazos de control.

 Altos costes en inversion, mantenimiento y personal, incluyendo costes de pro-
gramacion.

« Sobrecarga dd procesador {Central Process Unii), cuando € ordenador tiene
que mangjar otros procesos de célculo ademas del control DDC.

Las dificultades técnicas para llevar a cabo la programacion ocasionaron serios
problemas, por lo que & nimero de instalaciones aumentaba relativamente despacio.
Estas dificultades fueron reducidas utilizando herramientas tipo ful in the blanks
(rellenar espacios en blanco) y block oriented programming (programacion por blo-
ques). El usuario de estas herramientas no necesita tener conocimientos de programa-
cién, simplemente introduce datos de entradas, salidas, tipos de regulador, escalas,
etc., en espacios previamente formateados.

Sin embargo larelativamente poca seguridad de los ordenadores retrasd su progre-
s0 en € érea de control DDC durante muchos afios, hasta que los avances en latecno-
logia de semiconductores consiguieron hacer més baratos, pequefios, rapidos y segu-
ros los ordenadores. Aparecié € término miniordenador para designar este tipo de
ordenador, el cual hizo posible @ incremento de sistemas basados en control DDC.

8.1.3. Seguridad en el control por medio de back up

Posteriores innovaciones en la tecnologia de ordenadores solucionaron muchas de
las desventajas mencionadas anteriormente. Unagran innovacion fue el twin computer
coficept (ordenador gemelo), en el que un ordenador de reserva {back up), redliza las
mismas funciones que € principal y en caso de fdlo de éste asume sustareas. LaFigu-
ra 8.6 representa un diagrama de blogues con la configuracién de este tipo.

El concepto de ordenadores en paralelo convencié a los escépticos para utilizar
control digital como equivalente del control anal6gico. Posteriormente una variedad
de conceptos de seguridad adicional, como € de la Figura 8.7, hicieron que los
ordenadores para control DDC fueran ampliamente aceptados, antes de llegar los sis-
temas de control distribuido.
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En la Figura 8.7 aparece un lazo de control en @ que se muestra € concepto de
seguridad con un controlador analégico de back up para sustituir a ordenador ante
falo de éste. Este concepto incluye tres posibles modos de operacion:
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Figura 8.7
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 Ordenador (C). También denominado DDC. En este modo € ordenador realiza
todas las funciones de control.

» Automético (A). El controlador anal6gico de back up Ileva a cabo todas las fun-
ciones de control.

e Manua (M). El operador actlia directamente sobre € elemento final. El sistema
de contral actlia en lazo abierto.

Tanto € vador de la variable de proceso, medida por € sensor, como € punto de
consigna, fijado por e operador, son transferidos simultaneamente a ordenador y a
controlador de back up. Para un valor de punto de consigna dado, € ordenador calcula
lasalidahaciae elemento final de control. En caso de fallo del ordenador, € controla-
dor pasa instantaneamente al modo automatico. El controlador de reserva continta
con € control apartir del Ultimo valor de salida calculado por e ordenador, porque €
controlador estaba realizando seguimiento del valor de sdida para que € cambio se
realice sin salto (bumpless) en lasadida. De igual manera, € ordenador esta leyendo €
vaor de salida cuando & modo de control es manua o automético.

Por Ultimo, en caso de fadlo del ordenador, si € operador prefiere cambiar € modo
de operacion a manual, sdlo tiene que pasar € selector de modos a correspondiente a
éstey situar € elemento final en laposicion deseada. Después de solucionar € fdlo, €
ordenador toma autométicamente € valor de salida para readizar el cambio sin sdtos.

8.1.4. Controlador Logico Programable

La aplicacion de miniordenadores no fue una solucién econdémicamente rentable
para muchos problemas de control, sobre todo s se utilizaban pararedizar secuencias
I6gicas que tradicionamente se implementaban con sistemas de relés. En los afios
sesenta, General Motors realizé la especificacion para el disefio de un nuevo controla-
dor programable que redujera los costes de instrumentacion y eliminase una serie de
problemas relacionados con los relés.

El nuevo controlador especificado debia estar basado en tecnologia de ordenador,
ser programable y reprogramable, asi como facil de mantener y reparar. Ademas debia
ser robusto, seguro en su funcionamiento y mas pequefio y barato que los sistemas
equivalentes de relés. Esta especificacion se referia solamente a problemas de control
secuencia utilizado en procesos discontinuos. En base a las razones expuestas en la
especificacion, e controlador se denomind Programmable Logic Controller (PLC). El
primer PLC aparecié d final de los afios sesenta con unas prestaciones limitadas,
puesto que solo se trataba de sustituir alos sistemas de relés.

Con la introduccion de los microprocesadores, a principios de los afios setenta,
cambi6 radicamente la tecnologia, desarrollandose los controladores con tal rapidez
que pronto pudieron mangjar un gran nimero de instrucciones. La comunicacién o
interfase con e operador también evoluciond, apareciendo los terminales gréficos de
pantalla con tubos de rayos catodicos (CRT). En la siguiente década de evolucién,
todos |os aspectos de disefio se modificaron, fundamentalmente por € desarrollo en la
tecnologia de comunicaciones. Utilizando uniones (links), para comunicacion de
datos, los controladores programables se pudieron integrar formando sistemas auto-
maéticos complegjos.
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8.1.5. Ordenador para control distribuido

A mediados de los setenta, los microprocesadores fueron incorporados a un gran
nuimero de equipos de control. En muchas plantas industriales estos equipos sustituye-
ron a controladores basados en hardware analégico. Como consecuencia aparecieron
los sistemas DDC basados en microprocesador, mas pequefios que los anteriores
miniordenadores y equipados con pantallas gréficas (dispiays). S a esto se suma €
progreso en latecnologia de comunicaciones, se llega a la estructura de control distri-
buido. El primer sistema de control distribuido fue anunciado por Honeywell en 1975,
un sistema de control jerérquico con un gran nimero de microprocesadores con tareas
especificas asignadas a cada uno de €llos.

Durante este tiempo, especialmente a principios de los ochenta, |as normas inter-
nacionales tendieron a la compatibilidad e intercambiabilidad del hardware y soft-
ware. Los sistemas de interfase para ordenadores fue un elemento fundamental de
este desarrollo. Estructuras para soporte de tarjetas y buses para cortay larga distan-
cia (incluyendo lared de &rea local), fueron normalizados y aceptados como una
solucion para € disefio de sistemas complejos de control distribuido. Ademaés, €
concepto de modularidad tanto en hardware como en software disminuy6 los costes
de desarrollo. La normalizacién de aplicaciones de software para control de plantas
y acondicionamiento de sefilles cred algunos paguetes féciles de aplicar, tales
como:

» Acondicionamiento de sefiaes de entrada.
e Linedizaciény filtrado de sefides.
» Asignacion de limitesy alarmas.

Estas funciones fueron incorporandose en los equipos como «libreria de funciones».
8.2. Sistema de control distribuido
8.2.1. Descripcién generd

De forma simplificada, un Sistema de Control Distribuido (SCD), consta de tres
elementos fundamentales, tal como aparece en laFigura 8.8, y que son:

¢ |nterfase a Proceso.
e Interfaz a Operador.
* Viadedatos.

Interfase  al Proceso

Suele haber dos tipos de equipos pararealizar la interfase con € Proceso. Uno de
ellos, denominado habitualmente controlador, se dedica a procesamiento de lazos
de control con entrada, procedente de elementos de medida, y salida hacia elementos
finales, mientras que otro médulo se dedicaa procesamiento de entradas que no nece-
sitan realizar funciones de control, tal como indicaciones. Entre los Gltimos suele
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haber equipos especializados en determinados tipos de entradas, siendo € més habi-
tual & que procesa temperaturas, conocido como multiplexor, descrito en € capitulo
correspondiente a medidas de temperatura. Algunos médulos del sistema tienen la
posibilidad de programacién adiciona en lenguajes de alto nivel {Basic, Fortran o len-
guajes especializados), con posibilidad de acceso directo a los pardmetros de los blo-
ques de control. Esta particularidad da una potencia considerable a los equipos, sobre
todo s se vaaredizar Control Avanzado.

Interfaz al Operador

El sistema proporciona un medio de supervisar y manipular las Unidades de Pro-
ceso desde la Sala de Contral, a través de una Consola de Operacion similar ala que
aparece en la Figura 8.9. Esta consola hace la funcion de interfaz entre € operador y
las Unidades. Todas las pantallas se encuentran unidas con los armarios de control a
través de lavia de datos o viade comunicacion.

Figura 8.9
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Via de datos

El sistema dispone de una via principal para comunicacién de datos y otra de
reserva. Cada via estd compuesta por un cable coaxid y toda la electronica asociada,
por donde fluye la comunicacién a lo largo de todos los elementos del sistema de con-
trol. Ante un falo en la viaprincipal, automaticamente entra la de reserva, sin afectar
a control de laplanta.

8.2.2. Seguridad ddl sistema

Lamedida basica de la fiabilidad de un sistema se mide por € tiempo medio entre
falos (MTBF). Para aumentar este tiempo medio entre fallos se utilizan las técnicas
de redundancia. Se considera que un sistema es redundante cuando, ante un falo en
una parte del mismo sigue funcionando correctamente, ya que € elemento que falaes
sustituido por otro de reserva. Antes de continuar conviene decir que existen dos tipos
de disefio para asegurar € control:

» Conexion en paralelo redundante.
 Conexion de un sistema activo y otro de reserva.

Con € primer procedimiento existen dos sistemas que procesan simultaneamente
las entradas y salidas, comparando continuamente los resultados. La salida la propor-
ciona uno solo de ellos, como se vio en la Figura 8.6. El segundo procedimiento se
comporta de forma que s6lo € controlador principal esta procesando las entradas y
sdlidas. S fala este controlador considerado principal, autométicamente asume sus
funciones otro controlador considerado como reserva, encargandose este Ultimo de
procesar las entradas y salidas apartir del momento del fdlo.

8.3. Aplicaciones de control por ordenador

De la misma manera que se produjo la evolucién en la automatizacion de plantas
industriales, lo hizo € disefio y utilizacién de aplicaciones de control por ordenador.
Los primeros ordenadores se utilizaban sélo para adquisicion de datos de planta, evo-
lucionando hastallevar a cabo el control del proceso.

8.3.1. Aplicaciones de control OFF LINE

En los principios de la automatizacion basada en ordenador, € operador de planta
tenia que tomar lectura de las indicaciones e introducir los datos obtenidos en €l orde-
nador. El ordenador se utilizaba para adquisicion y procesamiento de datos con objeto
derealizar balances de materiay energia, control de produccion, etc. No se calculaban
puntos de consigha para controladores anal 6gicos ni salidas a elementos finales. Los
controladores analdgicos seguian efectuando € control independientemente de las
tareas que reaizara € ordenador, tal como aparece en la Figura 8.10.
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Figura 8.10

Este tipo de aplicacion se utilizaba paratareas tales como gestion de la produccién,
conociéndose con € nombre de OFF LINE en LAZO ABIERTO, puesto que ningln
valor calculado retornaba al proceso.

En la siguiente etapa de automatizacion de procesos, la funcion del ordenador fue
extendida a calculo de puntos de consigna de controladores anal 6gicos, asi como cal-
culo de valores de salida a actuadores o elementos finales de control. Sin embargo, en
esta etapa de desarrollo los vaores calculados de puntos de consigna o salidas eran
introducidos a mano por el operador, por lo que e cierre del 1azo lo realizaba el opera-
dor, tal como muestralaFigura8.11.
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Este tipo de control se utilizaba para tareas tales como planificacion de la produc-
cién, conociéndose como OFF LINE en LAZO CERRADO, puesto que los datos cal-
culados se enviaban como realimentacion ad proceso, modificando e operador los
puntos de consigna necesarios en funcién de los datos suministrados por € ordenador.

Las aplicaciones OFF LINE introducen un gran retraso en € control debido a la
intervencion humana, tanto para la toma de datos como para la distribucion de valores
calculados a sus destinos, por |o que su utilizacion es muy limitada.

8.3.2. Aplicaciones de control ONLINE

Al fina de los afios cincuenta, los ordenadores fueron provistos de sistemas de
interface para captar los datos directamente de los instrumentos conectados al proce-
so. Por consiguiente no era necesaria la intervencion del operador de planta paratrans-
ferir los datos a ordenador. Sin embargo, el ordenador no enviaba los datos calculados
alos puntos de consigna ni alos elementos finales de control, como puede verse en la
Figura 8.12. Esta aplicacion todavia se utiliza para automatizar recogida de datos, con-
trol de calidad, optimizacién, etc., conociéndose con € nombre de ONLINE en LAZO
ABIERTO.

SENSORES [———| INTERFASES | =

' UNIDAD DE PROCESO

Figura 8.12

El ordenador toma autométicamente los datos, realiza los calculos previstos enca-
minados a control u optimizacién y envia los resultados a una pantalla u otro tipo de
interface para que € operador, s 10 considera oportuno, tome la accion de modificar
los puntos de consigna o salidas a el ementos finales de acuerdo alos datos suministra-
dos por e ordenador.

El primer ensayo para conectar directamente |los elementos finales de control con
el ordenador se realizd afinales de los afios cincuenta. Aqui latransferencia automati-
cade datos se realiza en ambas direcciones, por 1o que € operador silo necesita super-
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visar e funcionamiento del proceso. Este modo aparece en la Figura 8.13 y se conoce
como control ONLINE en LAZO CERRADO. Este es € nivel més dto de control por
ordenador de forma automética, es decir, sin intervencion del operador.

SENSORES INTERFASES

|

'UNIDAD DE PROCESO
LINTEHFASES I

Figura 8.13

Las aplicaciones ON LINE también llevan asociado un tiempo de retardo impor-
tante, puesto que laelaboracion de los célculos puede tardar varias horas, sobre todo s
se trata de aplicaciones de optimizacion en linea con funciones objetivo que han de
converger antes de suministrar los resultados.

8.4. Nuevas vias de comunicacion

Hasta no hace mucho tiempo, las Unicas vias de datos residian fundamentalmente
en las salas de control, para efectuar la comunicacion digital apartir de los convertido-
res anal égico-digitales existentes en las tarjetas de entrada a los sistemas de control
distribuido.

La légica evolucion del mundo digital ha llegado hasta elementos de campo como
transmisores y posicionadores de vavulas autométicas, apareciendo la generacion
conocida como elementos smart o inteligentes, la cual va sustituyendo progresivamen-
te ala comunicacion analégicade 4 a20 mA. Parala comunicacion de los nuevos ele-
mentos con tecnologia digital aparecen las vias de datos de campo (fieldbus), con
diversos protocolos disefiados por los fabricantes de instrumentos y equipos de con-
trol, algunos de cuyos protocol os han desaparecido del mercado.

Con objeto de unificar criterios y poder llegar a la intercambiabilidad de elemen-
tos, a mediados de los afios ochenta se inicia € desarrollo de un estandar de comuni-
cacion digital entre elementos de campo y sistemas de control, emitiéndose en 1993 €
estandar IEC-1158 (International Electrotechnical Commission), que define €l nivel
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fisico de transmisién-recepcion de datos en términos de vel ocidades de comunicacion,
codificacion de la sefia, nimero de unidades en el bus, alimentacidn, etc. Los proto-
colos basados en € estandar IEC-1158 reciben el nombre genérico de Fieldbus.

8.4.1. FOUNDATION™ Fieldbus

Es el nombre del protocolo creado por la organizacion de los principal es proveedo-
res de todo € mundo implicados en d desarrollo del nuevo estandar fieldbus. Sin
entrar en demasiados detalles, a continuacién se describen los aspectos basicos acerca
de la composicion y funcionamiento del protocolo.

Nivel fisico

FOUNDATION™ Fieldbus es una red de &rea local {Local Area Network),
para comunicacién digital, que interconecta elementos de campo tales como trans-
misores y actuadores finales, teniendo la posibilidad de distribuir el control a tra-
vés de lared. Lared puede ser de cable de cobre, fibra éptica o incluso de comu-
nicacion por radio. La longitud del cable (bus) depende de la calidad o
caracteristicas del mismo, por ejemplo, un par de cobre trenzado y apantallado
puede alcanzar hasta 1.900 metros, mientras que €l mismo par no apantallado
alcanza 400 metros, dependiendo ademés de la velocidad de transmision. La sefial
utilizada para comunicacion através del bus se codifica con la técnica Manchester
Biphase-L.

El estdndar permite conectar hasta un maximo de 32 elementos en un bus, apare-
ciendo una serie de restricciones en funcion de caracteristicas tales como tipo de ali-
mentacion, tipo de seguridad intrinseca de la instalacion, etc. Por tal motivo es necesa-
rio realizar un disefio de la topologia de la red con objeto de conocer € nimero de
elementos que es posible conectar.

Sstema de comunicacion

Su funcién es lade controlar latransmisién de mensajes desde y hacia e fieldbus a
través del nivel fisico. Se realizapor medio de un programador deterministay centrali-
zado denominado LinkActive Schedule (LAS).

Cuando un elemento tiene que proporcionar datos, e LAS manda que los emita
hacia @ bus para ser utilizados por cualquiera de los dispositivos conectados al mismo.

Este sistema también es responsable de mantener la hora en € bus, para que todos
los dispositivos utilicen la misma.

Nivel de aplicacién de wusuario

Este nivel esta definido a su vez por varios bloques parallevar a cabo las diferentes
tareas encomendadas al fielbus.
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» Bloque de gestion de la red. Soporta la configuracion del LAS y proporciona
supervision y deteccién de fdlos.

* Bloque de gestion del sistema. Contiene informacion del dispositivo, ta como
datos de calibracion, tipo de sensor, nombre (tag), direccion en lared, etc.

 Blogue de funciones. Las funciones estén definidas en términos de conexiones
de entraday sdida, parametros del bloque y eventos de control. Existe un nime-
ro de blogues de funcion estandar para control, entre las que se pueden citar:

Al Entrada anal 6gica (Analog Input)
AO Sdidaanadgica (Analog Output)

DI Entrada digital (Digital Input)

DO Sdidadigita (Digital Output)

PID  Controlador (Proportional, Integral, Derivative)
RA  Reacion (RAtiO)

ML  Estacién manual (Manual Loader)

CS  Sdector de control (Control Selector)

Los bloques pueden ser definidos para obtener la funcionalidad deseada. Por gjem-
plo, una vavula automética puede contener un bloque PID y la salida analégica (AO)
correspondiente. Un transmisor puede contener una entrada analdgica (Al), de forma
que €l lazo de control se puede cerrar utilizando un transmisor y una vavula conecta
dos d fieldbus, tal como muestra la Figura 8.14.

FIELDBUS

PID

Al AO

Figura 8.14

8.4.2. Ventgas e inconvenientes

En la actualidad no existen datos para valorar exactamente € comportamiento de
estas vias de datos, por 1o que se mencionan solamente los beneficios potenciales, que
por otra parte quedan desfasados rapidamente por la evolucion tecnol6gica. De acuer-
do aestos criterios se enumeran beneficios tales como:

» Reduccion de costes de instalacion.
» Menor coste de mantenimiento.
 Abhorros operativos a gestionar mejor la instalacion.
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Por e contrario existen una serie de inconvenientes, entre los que se pueden citar:

» No existe una tecnologia unificada entre los diversos buses de campo.

¢ Incertidumbre sobre e futuro.

» Al no existir elementos prefabricados, tales como armarios cableados, etc., no
se pueden realizar comprobaciones del sistema hasta que no esta instalado en
campo.

» Intereses comerciales entre fabricantes de elementos de campo y sistemas de
control distribuido.
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Introduccion a control automéatico

9.1. Conceptos generales sobre el proceso

Cualquier estudio sobre control de procesos debe empezar por distinguir los dife-
rentes conceptos de «proceso». Desde € punto de vista de produccién, se conoce gene-
ralmente como un lugar donde materia, y muy a menudo energia, son tratados para dar
como resultado un producto deseado o establecido. Por giemplo, son procesos de pro-
duccién: reactores, hornos, intercambiadores de calor, etc. La Figura 9.1 muestra, de
forma simplificada, un intercambiador de calor que servira como gemplo alo largo
de todos los apartados que siguen, dada su simplicidad.

CONDENSADO Tl
] BT

TN (
m il e
-~ PRODUCTO | _ o ﬁ taoon

Figura 9.1

Desde un punto de vista de control, su significado es més especifico. Un proceso
es un blogue que se identifica porque tiene una 0 més variables de salida de las cuales
es importante conocer y mantener sus valores. Como consecuencia estas variables han
de ser controladas actuando sobre otra serie de variables denominadas manipuladas.
Con € fin de simplificar se va a tratar un proceso con una sola variable controlada,
siendo necesario otra variable manipulada para mantener la primera en su valor de
referencia.

La Figura 9.2 muestra e sistema de control del proceso de intercambio de calor
anterior con los principales elementos que |o componen. Como puede verse, € circui-
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to o lazo de control basico con realimentacion esta formado por los bloques siguien-
tes: Proceso, Transmisor, Controlador y Elemento Final de Control.

Las variables basicas en los procesos industriales son: Caudal, Presidn, Nivel y
Temperatura. Existe otra variable asociada a la calidad de los productos detectada por
medio de analizadores. Cada variable tiene su propia caracteristica, independiente de
la aplicacion particular. El conocimiento de estas caracteristicas es muy Util ala hora
de disefiar 0 gustar € lazo de control. El cauda es lavariable con mayor velocidad de
respuesta mientras que la calidad o composicién es la variable con mayor retardo. Las
restantes variables se comportan con retardos, de menor a mayor, en e orden que se
han relacionado.

L os factores de retardo, asociados a control, se originan por alguna de las carac-
teristicas siguientes, ya sea por separado o combinacion de varias de ellas. capacitan-
Cig, resistenciay tiempo muerto.

9.1.1. Capacitancia

Como sevio en d capitulo correspondiente a medidas de nivel y muestra la Figura
9.3, no es igual capacidad que capacitancia.

POCA CAPACITANCIA

IGUAL CAPACIDAD

MUCHA CAPACITANCIA

Figura 9.3
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La capacidad es la medida de la méxima cantidad de materia o energia que puede
ser almacenada. Se mide en unidades de cantidad. Por gemplo, la capacidad volumé-
trica de un tanque abierto, es e volumen maximo que puede contener sin desbordarse.

Lacapacitancia es lacantidad de materia o energia necesarias pararealizar un cam-
bio unitario en una variable de referencia. Por giemplo, la capacitancia en un tanque
abierto con respecto a la dtura hidrostética, es & cambio en volumen de liquido alma-
cenado por unidad de cambio de atura, equivaente a érea de la superficie de liquido.

ai
Siendo: C = Capacitancia (m’*/m)

dV = Cambio en unidades de volumen (m®)
dH = Cambio en dtura hidrostatica (m)
A = Supeficie (m)
Puede deducirse que los procesos con mayor capacitancia serén mas féciles de con-
trolar, teniendo, por tanto, mayor estabilidad.

9.1.2. Resistencia

Es la oposicién a flujo de materia o energia. Se mide en unidades de cambio de
potencial necesarias para producir la unidad de cambio de flujo. Por gjemplo, en un
cambiador de caor es la oposicion a la transferencia de calor desde un medio vapor
(vapor de agua) aun medio liquido (producto), através de un medio sdlido (tubos del
serpentin). Alrededor del serpentin se forma una capa de agua estancada que produce
un efecto de aislamiento (efecto pelicular). Teniendo en cuenta que e potencia térmi-
co se mide en °C y € flujo de calor en Kcal/h, la resistencia vendra dada en
°Cl(Kcal/h).

Laresistencia esta presente en todos los lazos de control, pero es particularmente
evidente en los procesos de intercambio de calor donde, ademés de laresistencia pro-
piadel proceso, aparece otraresistencia en el elemento de medida, donde se repite €l
fendmeno de estancamiento de liquido alrededor de la vaina donde esta colocado €
sensor de temperatura, asi como la camara de aire existente en e interior de lavainay
e relleno en d interior de la camisa de proteccién, tal como aparece en laFigura 9.4.

= CAMARA DE AIRE

: % : g B RELLENO
: ﬁ§ § 5 TERMOPAR
§=§ % §_§. _

gy foe § | VAINA ' caMiSA DE

PROTECCION



156

CONTROL AVANZADO DE PROCESOS

9.1.3 Tiempo muerto

Es € intervalo de tiempo transcurrido desde que se produce un cambio en alguna
variable de entrada al proceso hasta que se empieza a percibir por € dispositivo de
medicion. En algunas ocasiones se conoce también con los nombres de tiempo
de transporte o tiempo de transferencia. Se mide en unidades de tiempo.

El tiempo muerto es un fenémeno que ocurre en cualquier variable donde € pro-
ceso estd afectado por una perturbacion que no puede ser detectada en € mismo
momento en que esté ocurriendo, sino mas tarde. El retardo asociado a tiempo muer-
to no ocasiona ningln cambio en la curva caracteristica de reaccién del proceso, aun-
que latraslada en € tiempo.

La Figura 9.5 muestra € comportamiento descrito. En esta figura se pueden ver
dos curvas de respuesta correspondientes a una variacion en la entrada al proceso. La
curva A no tiene ninglin tiempo muerto, por 1o que su reaccion es inmediata, mientras
gue laB responde después de un tiempo, aunque manteniendo la caracteristicaigua a
la primera.

100

*Respuesta porcentual

SR \_TIEMPO MUERTO
i i ) N ! =
L : o : T 0 = e

Figura 9.5

El comportamiento del tiempo muerto se puede ver en la Figura 9.6, utilizando
como egemplo un proceso de flujo de fluidos. A un liquido incoloro se inyecta colo-
rante en € punto A. Lamezclafluye a través de unalongitud de tubo hasta € punto B
donde se mide €l color de lamezcla. El tiempo muerto es € tiempo requerido por la
mezcla para pasar del punto A al punto B. Teniendo en cuenta que el volumen de mez-
cla contenido en € tubo es igua a Seccién *Longitud y e caudal de paso esigua a
Seccion * Velocidad, setiene que € tiempo muerto esigual alalongitud del tubo divi-
dida entre la velocidad de lamezcla

3 2 4
™= :” = :" Z |- seg
m/seg m" * m/iseg

En cualquier proceso, € punto A equivae a lugar donde se iniciad cambio en la
variable, y € B corresponde a punto en donde se mide ese cambio. El elemento de
medicién no responde a cambio de la variable durante el tiempo muerto del proceso,
lo que se traduce en que lavariable controlada no «sabe» |0 que esta ocurriendo hasta
que la perturbacion no atraviesa totalmente €l proceso.
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ALIMENTACION CONTINUA
DE COLORANTE

DISTANCIA RECORRIDA

RETARDG & 20 aNUIA RECURTIUAS
VELOCIDAD DEL FLUIDO
o
i PUNTO DE MEDICION
B ) ' DEL COLOR
CONTINUO :
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1
|
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Figura 9.6

Como se veraen d capitulo dedicado a algoritmos para compensacion dinamica,
el tiempo muerto puro no suele existir como tal en los procesos continuos. Por otro
lado, a tener una accion perjudicial para @ control, s no se puede eliminar hay que
intentar minimizarlo colocando los elementos finales de control cercanos al proceso y
midiendo las variables lo mas cerca posible de su lugar de origen.

9.1.4. Constante de tiempo

Asociado a las caracteristicas de capacidad y resistencia se encuentra una de las
propiedades mas importantes en € control de procesos, como es la constante de tiem-
po.

Cuando se produce una variacion de carga en un proceso, la respuesta se mide
por su constante de tiempo, la cua se define como el tiempo necesario para que la
salidaalcance €l 63,2 % de su variacion total. La Figura 9.7 muestra la respuesta de
un proceso a una variacion en escalon en la entrada. En otro capitulo se puede ver
con més extension este concepto, por o que aqui ho se hace mas hincapié en el
mismao.

2 VARIACION EN ESCALON

E1OD oo

8

2 it

S g3 -~ - :

B \

15}

2 ! : _

i A ( CONSTANTE DE TIEMPQO
& =
I [ _Tiempo

Figura 9.7
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9.2. Lazo abierto frente alazo cerrado

Unavez conocido € concepto de proceso y sus caracteristicas, se puede decir que
existen dos tipos generales de procesos en los que llevar a cabo € control. Se caracte-
rizan porque la informacion de proceso sea 0 no realimentada a controlador para ini-
ciar la accién correctora adecuada.

El control en lazo abierto no realimenta lainformacion del proceso a controlador.
Un gemplo familiar es la lavadora automética, la cua estd programada para redlizar
una serie de operaciones necesarias en e lavado. Opera a través de un programa y
como no tiene informacion respecto a la condicion del lavado, detiene su operacion a
terminar e ciclo. Solo después de terminar pueden encontrarse condiciones no satis-
factorias e iniciar la accion correctora que se considere oportuna.

El control en lazo abierto, como tal, se encuentra pocas veces en |os procesos
industriales. Como eemplo se tiene las vélvulas autométicas actuadas manual-
mente o las vélvulas motorizadas mandadas a distancia, pero sin ningln sistema
de realimentacion al sistema de control. La posicion de estas vévulas las fija el
operador.

El control en lazo cerrado aparece en € diagrama de bloque de la Figura 9.8. En
este caso, la informacién de la variable controlada de proceso se capta por medio de
un sistema de medicién adecuado y se utiliza como entrada a controlador. Un dispo-
sitivo detector de error compara esta sefid de entrada con otra de referencia que repre-
senta la condicién deseada, y cualquier diferencia hace que el controlador genere una
sefid de salida para corregir € error.

Variable Variable
controlada manipulada

{ ® Agua PROCESO <
Elemento
primaric ﬁ
(termopar)
?F Perturbacion
Transmisor l lpumo do

Vapor

Elemento final
de control

Posicionador

consigna
Controlador

|| Detector
de error Pl D

Figura 9.8

La sefial de salida del controlador se aplica a elemento final de control, & cua
manipula una entrada al proceso en la direccién adecuada para que la variable contro-
|lada retorne a la condicién deseada. Este circuito cerrado proporciona un esfuerzo
continuo para mantener la variable controlada en la posicién de referencia o punto de
consigna.
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Asociado al control aparecen tres tipos de variables que es necesario conocer:

« Variable controlada (CV). Eslacaracteristica de caidad o cantidad que se mide
y controla. La variable controlada es una condicion o caracteristica del medio
controlado, entendiendo por tal la materia o energia sobre la cua se encuentra
situada esta variable. Por gemplo, cuando se controla autométicamente la
temperatura del agua de la Figura 9.8, la variable controlada es la temperatura
mientras que € agua es & medio controlado.

» Variable manipulada (MV). Es la cantidad o condicion de materia o energia que
se modifica por € controlador automético para que € vaor de la variable con-
trolada resulte afectado en la proporcion debida. La variable manipulada es una
condicién o caracteristicade lamateria o energiaque entraa proceso. Por gjem-
plo, cuando € elemento fina de control de la Figura 9.8 modifica e cauda de
vapor a proceso, lavariable manipulada es € caudal mientras que € vapor esla
energia de entrada.

e Variable de perturbacion (DV). Es toda variable que tiene influencia sobre la
variable controlada pero no puede ser modificada directamente por la variable
manipulada. Por gemplo la temperatura de entrada de agua d proceso de la
Figura 9.8. El sistema tiene que esperar a que € cambio en la temperatura del
agua alcance la salida del proceso, donde se encuentra situada la variable con-
trolada, para que ésta redlice la accion correspondiente sobre la variable mani-
pulada.

9.2.1. ¢Qué es un controlador automéatico?

En la actualidad se conocen un gran nimero de aparatos que son controladores. El
interruptor parailuminacién de una habitacion, € acelerador de un coche, etc., son con-
troladores que necesitan del elemento humano parallevar a cabo e control. El elemen-
to humano mide la variable, por g emplo, la velocidad del cochey, de acuerdo con la
magnitud de esa variable, opera sobre € elemento fina de control, € acelerador. Por si
mismo, € elemento final no puede controlar la velocidad porque no es capaz de medir-
la. Por tanto, la primera cosa que necesita un controlador automético es conocer € valor
de lavariable que debe controlar. De este modo, se puede decir que un controlador auto-
maético rediza la conexion entre entraday salida mediante un agoritmo de control.

Un sistema de control automatico mide una variable y actlia de una forma deter-
minada para que esa variable se mantenga en un valor deseado o de referencia. Un sis-
tema de control no automético, a actuar en lazo abierto, puede hacer cambiar €l valor
de lavariable pero no llevarlad valor de referencia.

Cuando un controlador automatico detecta que la variable no esta en e punto
deseado, aplica una correccién a proceso. Mide de nuevo d efecto producido por esa
primera correccion y aplica una segunda correccion, y asi sucesivamente. Realmente,
las correcciones y mediciones no se aplican por etapas 0 pasos, Sno que un controla-
dor estéa midiendo y corrigiendo continuamente.

En los controladores autométicos se ha incorporado una habilidad que corresponde
a elemento humano. Esa habilidad es |a de «sentir» una condicion correcta o incorrec-
tay actuar paracorregirla. Las ventgjas que se derivan porque unamaquinarealice algu-



160

CONTROL AVANZADO DE PROCESOS

fias funciones que hace € hombre son obvias, sobre todo cuando la méguina llega a
superar a hombre en esa funcion. Un controlador automatico no se cansa, no necesita
dormir, ni sde de vacaciones, siempre esta a cuidado dd trabgjo encomendado.

9.2.2. Elementos de un lazo de control automatico

Los elementos principales de un lazo de control automético aparecen en la Figura
9.9 y pueden clasificarse de la forma siguiente:

» Sstema de medicion. Son los elementos que se utilizan para determinar y comu-
nicar a sistema de control € valor de la variable controlada, o variable de pro-
Ceso.

« Elemento primario. Es la parte dd sistema de medicién que transforma energia
del medio controlado para producir un efecto como respuesta a cualquier cambio
en e valor de lavariable controlada. El efecto producido puede ser un cambio en
lapresidn, fuerza, posicion o eéctrico. Por gjemplo, un termopar transforma ener-
gia calorifica en energia eléctrica (milivoltios) debido a efecto Pdtier.

» Stema de control. Son los elementos del controlador automético relacionados
con la generacién de la accion correctiva. Este sistema compara € valor de la
variable de proceso con € punto de consigna, detectando e error. La accion
correctiva se genera en funcion del error mediante € agoritmo de control
correspondiente.

» Unidad depotencia. Es la parte del sistema de control que aplica energia para
accionar € elemento final de control. Por gjemplo, & servomotor que acciona
una valvula automética.

» Elemento final de control. Es la parte del sistema de control que modifica direc-
tamente € vaor de lavariable manipulada. En una vdvula automética es e con-
junto de obturador y asiento. Habitualmente se da el nombre de elemento final de
control a conjunto de unidad de potenciay vavula automatica.

La Figura 9.9 muestra un gemplo de lazo de control automético. En este giemplo
se puede suponer que € sistema de medicidn es un termopar y € sistema de control
dispone de una valvula con servomotor de membranay resorte.

PROCESO Controlador .
atbaiies Medio con?rolado
Condensado B e i (agua caliente)
g Sistema de
I medicion
|
I
| Sistema de
. | control
e [T s ] . [
Agua fria i Aporte de energia
(vapor)

Figura 9.9
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Un cambio en € valor de lavariable de controlada (temperatura del agua saliendo
del proceso), se detecta por € elemento primario (termopar) del sistema de medicion.
El cambio es comunicado por € sistema de medicion a sistema de control. Este pro-
duce una accidn correctora que afecta a valor de la variable manipulada (cantidad de
vapor entrando a proceso). La accién correctora se obtiene por medio del elemento
find de control, € cua cambia directamente e valor de la variable manipulada. La
unidad de potencia (servomotor neumatico) mueve a elemento final de control (con-
junto de obturador y asiento).

9.2.3. Terminologia en control automatico

En los apartados anteriores se han dado una serie de definiciones asociadas a cada
uno de los conceptos que se mencionan en e apartado correspondiente. En este otro
se describe € resto de términos mas utilizados a hablar de controladores autométicos,
algunos de los cuales ya han sido mencionados anteriormente.

« Punto de consigna. Es la posicidn de referencia de la variable controlada para
llevar a cabo @ control del proceso. También se conoce con los nombres de
punto de gjuste o set Point. Puede cambiarse de forma manual, o bien automa-
ticamente en funcion de otro controlador.

* Punto de control. Es la posicion (medida) de la variable controlada en que se
encuentra realmente e proceso. Dependiendo del tipo de control efectuado, a
veces no coincide con € punto de consigna, dando como resultado una desvia-
cién permanente.

 Error. Esladiferencia o desviacion instantanea entre € valor medido y € valor
deseado para la variable controlada, o lo que es igud, la diferencia instantanea
entre punto de consignay punto de control 0 medida.

 Desviacion permanente (offset). Es € error permanente que se debe a la carac-
teristica inherente a la accion proporcional del controlador. Es ladiferencia que
existe entre punto de control y punto de consigna cuando haterminado la accién
correctora del controlador.

» Accién correctora. Eslavariacion en lavariable manipuladainiciadapor € con-
trolador a producirse un error. Es la suma de efectos correctores individuales
debidos alas acciones de control (proporcional, integral y derivativa).

e Acciénproporcional. Es laparte de accidn correctora en la que existe unarela
cién lineal continua entre € valor de lavariable controladay laposicién del ele-
mento final de control.

» Accidn integral. Es la parte de accion correctora en la que existe relacion entre
una funcién integral de la variable controlada y la posiciéon del elemento final
de control. Esta accion modifica la posicion del elemento final de control inte-
grando d error entre la variable controladay su punto de consigna

» Accion derivativa. Es la parte de accién correctora en la que existe relacién
entre una funcion derivada entre la variable controlada y la posicion del ele-
mento final de control. SAlo se modificalaposicion del elemento final s exis-
ten cambios en la variable controlada, independientemente del valor del punto
de consigna.
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» Oscilacion o ciclaje. Es un cambio de la variable controlada de un valor a otro
alrededor del punto de guste. Existen tres tipos de oscilacién, dependiendo del
comportamiento de la amplitud a producirse una perturbacién:

» Decrece gradualmente. Se puede obtener por medio de un control propor-
cional con acciones integral y derivativa cuando se encuentran bien gjustados
los parametros de sintonia.

 Permanece constante. Una oscilacién con amplitud constante se obtiene con
un control de dos posiciones.

* Crece gradualmente. Provoca la inestabilidad total del lazo de control. Hay
gue intentar evitarla a toda costa.

La Figura 9.10 muestra |la respuesta con dos tipos de oscilacion tipicos. El periodo
del ciclo, habitualmente en minutos, debe ser medido como € tiempo entre dos pun-
tos analogos y consecutivos. Larelacion de amortiguamiento mide €l vaor de aproxi-
macion a la sefia de estabilidad o estado estacionario. En la préctica se mide como la
relacion entre los dos primeros picos consecutivos que se obtienen al producirse una
perturbacion con respecto a valor de referencia o vaor fina.

Relacién de
amortiguamiento

B/A

Periodo

Variable

Figura 9.10

En un sistema de control bien sintonizado, la oscilacién en la medida debe ir
progresivamente cayendo para que a fina la variable controlada retorne a valor de
referencia. Simultaneamente, la oscilacion en la salida del controlador ira progresiva
mente disminuyendo hasta acanzar un nuevo vaor estable. Esto restablecera € equi-
librio entre las variables de cargay la variable manipulada.

En otro capitulo aparece la informacion necesaria para llevar a cabo e guste de
parametros de sintonia de los controladores automaticos, de forma que cada vez que
se presente una perturbacion en e proceso la oscilacion sea decreciente hasta al canzar
un valor de estado estacionario.
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Caracteristicas de los procesos

10.1. Conceptos generales sobre el proceso
10.1.1. Procesos de orden cero

Antes de ver el comportamiento de los procesos de primer y segundo orden, utili-
zando como gemplo € intercambiador de calor, se realiza aqui una breve descripcion
de los procesos de orden cero, entendiéndose como tal aquellos en los que larespues-
ta es inmediatay proporciona ala sefid de entrada.

Un gemplo smple lo constituye la regulacién de intensidad de un horno el éctrico.
Cada vez que se modifica latension de alimentacidn se produce una variacion instan-
tanea de intensidad proporcional alavariacién de tensién de acuerdo alaley de Ohm.

oo Voltaje
Intensidad =
Resistencia

Otro gjemplo puede ser €l caudal de liquido que pasapor unatuberiaen laque exis-
te una vavula, como muestrala Figura 10.1.

Al modificar la posicion de la valvula se produce un cambio inmediato en €
caudal de paso, aunque exista cierta distancia entre los puntos donde estén situadas
lavédvulay el medidor de caudal. Si se mantuviera constante la presion en € cir-

CAUDAL

i

ﬁ ] —r : VALVULA

TJo oo - - Tlempo

Figura 10.1
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cuito y d fluido fuera gas, en lugar de liquido, € proceso tendria comportamiento
de primer orden, puesto que existiria un cierto retardo debido a la compresibilidad

del gas.

10.1.2. Autorregulacion

Se dice que un proceso es autorregulado cuando alcanza un nuevo estado de equi-
librio después de cualquier perturbacion en alguna variable. El proceso de intercam-
bio de calor, como € de la Figura 10.2, es autorregulado. En efecto, s se abre un
poco lavalvulade alimentacion de vapor, latemperatura del agua se estabilizara aun
nuevo valor como se verd més adelante a estudiar las variaciones de carga.

AGUA FRIA ‘ :
; =] ﬁ VAPOR
=g
s )
i =R %
CONDENSADO || I lid A ﬁ éixleNTE'
-

Figura 10.2

Por € contrario el proceso de nivel en un depdsito no es autorregulado cuando €
caudal de salida se obtiene a través de una bomba cuyo caudal de salida es constante,

tal como muestra la Figura 10.3.
Manteniendo constante la salida, una pequefia variacion en la entrada de liquido
perturbala medida de nivel, dando como respuesta unavariacion de tipo rampa, aseen-

——
Py

Figura 10.3
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dente o descendente dependiendo s la valvula de entrada abre o cierra respectiva
mente, que se conoce como proceso integrador. La variacién de altura estara ligada a
caudal segun la ecuacion:;

1
h=\(Fke-Fs)— dr
f(c S)A

Se pueden ver més detalles en los capitulos dedicados a mediday control de nivel.
Como consecuencia de los diferentes tipos de respuesta, un sistema autorregulado serd
evidentemente mas facil de controlar que otro no autorregulado.

10.1.3. Carga ddl proceso

Se entiende por carga del proceso la cantidad total de materiay energia necesarios
para mantener la variable de proceso en e valor deseado. En & gemplo del cambia-
dor la carga la forman e calor aportado por los caudales de vapor y agua fria, y calor
eliminado por los caudales de agua caliente y condensado.

Laeficaciade control de un proceso esta relacionada directamente con dos facto-
res.

« Retardos. Son tiempos que tarda la variable controlada en alcanzar un nuevo
vaor después de un cambio de carga.

e Cambios de carga. Modifican € valor de lavariable controladaa producir alte-
raciones en el proceso.

Evidentemente, la carga de un proceso no siempre es constante, porque de serlo no
haria falta regulacién. Cuando se modifica alguna de las magnitudes del proceso, se
dice que existen cambios de carga, los cuales se caracterizan por:

» Lavelocidad con que se producen.
»  Su magnitud o amplitud relativa.

Estos dos factores determinan esencialmente € tipo de control a utilizar para esta-
bilizar €l proceso. Lainfluencia de los cambios de carga puede ser diferente segiin su
origen. En € caso dd intercambiador estos cambios pueden estar:

« A laentradade proceso. Cantidad de calor que entra con €l vapor y e aguafria.

* A lasdidadd proceso. Agua caiente que sale del intercambiador.

» En las condiciones atmosféricas. Presién barométrica, temperatura ambien-
te, etc.

10.1.4. Proceso en estado de equilibrio

El proceso se encuentra en estado de equilibrio cuando la cantidad total de mate-
ria y energia aportada es igual ala cantidad total de materiay energia demandada. En
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otras palabras, cuando la sdida es igual a la entrada. Con objeto de simplificar se
supone que no existen pérdidas, aunque éstas se pueden considerar como salidas. Es
fécil comprender que cuando € intercambiador esta en equilibrio, la temperatura de
agua caliente sera constante.

Se parte del supuesto en que € sistema del intercambiador de calor de la Figura
10.2 se encuentra en equilibrio cuando las dos vélvulas tienen una apertura determi-
nada y todas las demas variables tienen un valor constante, entre dlas la temperatura
de sdlida. Después, en un momento dado, se aumenta bruscamente la apertura de la
vévula de vapor, como se explica en € apartado correspondiente a variacion de carga
a la entrada que aparece mas adelante. Observando a continuacion la temperatura de
agua caliente se puede ver que ésta varia progresivamente hacia un nuevo valor de
equilibrio. Para comprender lo que ocurre en € proceso de intercambio, se puede
seguir €l camino recorrido por e suplemento de calor aportado cuando se abre laval-
vula de vapor, por medio de una variacién en escalon.

Después de abrir lavalvula de vapor es necesario un cierto tiempo antes que lacan-
tidad suplementaria de vapor llegue d intercambiador. A continuacién este vapor debe
«cargar» € serpentin, después € calor adicional tiene que atravesar |as paredes ddl ser-
pentin antes de cdentar e aguay finalmente € aumento de temperatura se detecta por
el termopar con un cierto retraso. En otras palabras, existe un tiempo desde que se
mueve la vélvula de vapor hasta que se inicia la transferencia de calor, y otro tiempo
desde que termina la transferencia de calor hasta que se detecta € cambio de tem-
peratura en € termopar.

Como se puede ver se han encontrado algunas magnitudes caracteristicas del pro-
ceso que han determinado la respuesta de éste después de la variacién de carga. Estas
caracteristicas son: capacitancia, resistenciay tiempo muerto o de transferencia, des-
critas en otro capitulo.

La Figura 10.4 muestra € circuito clasico de carga de un condensador por medio
de una fuerza electromotriz, através de una resistencia. Se trata de un sistema de pri-
mer orden en e que, € efecto combinado de resistenciay capacidad forman la cons-
tante de tiempo, que también aparece con mas detalle en otro capitulo:

T = RC
donde: T = Segundos
R = Ohmios
C = Faradios
R 10 MQ

 Jeavee 10 uF | COND.
C

Figura 10.4
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Provocando un salto en escalon d cerrar d interruptor, se genera la siguiente dife-
rencia de potencial en los extremos del condensador:

ddp( =Vee * (1 _ e—t;/r))

En & gemplo de la Figura 10.4, a cabo de 100 segundos € condensador tendra
una diferencia de potencial entre sus extremos de 15,2 Voltios.

e

ddpC =24 * (1 e T .]) =152V

La Figura 10.5 muestra un iemplo equivaente al anterior utilizando un tanque de
almacenamiento, en € que la capacitancia es igual a area de liquido en la superficie,
mientras que la resistencia la opone la vlvula situada a la salida dd tanque, equiva
lente aun orificio de restriccion o resistencia a paso de liquido.

Fe

: Fs

e

Figura 10.5

Partiendo del estado estacionario, a aumentar el caudal de entrada, por medio de
un salto en escalon, e incremento de volumen en € tanque es igua ala diferencia
de caudales en un intervalo de tiempo, o también la diferencia de atura para la super-
ficie de liquido, es decir:

(Fe-Fy) dt=A dh

Cuando € caudal de entrada es constante, laalturade liquido (h) se estabilizaraen
& momento en que lapresion hidrostética haga que € caudal de salida, através del ori-
ficio de paso de lavavula, seaigua al de entrada. Por tanto, € caudd de salida sera

et

Fs=Fe=K*S*VI

siendo: S = Superficie del orificio de paso de la vévula
K = Constante
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Considerando que los cambios de altura son pequefios, € caudd de saida depende-
rade laaturade liquido y de laresistencia ofrecida por lavavula, segin larelacion:

Fs=h*L
R

en donde (R) es equivalente a laresistencia que ofrece € orificio de paso de la valvu-
la en unidades de pérdida de carga por unidad de caudal, por gemplo:

2 2
pefle ] 5] L)
ig/h m R h

Sustituyendo la relacion de caudd en @ baance de volumen mostrado anterior-
mente, se tiene que:

(R%ﬂfz+h=R*&
dr

De acuerdo a los sistemas de primer orden, la constante de tiempo seré&
Tt=R*A

Como se puede ver, cuanto mayores sean la resistencia (cierre de lavavula), o la
capacitancia (superficie de liquido), mayor sera la constante de tiempo del sistema.

Aplicando los conceptos de capacitancia, resistenciay tiempo de transferenciaala
Figura 10.2 se obtiene la Figura 10.6, en la que:

TI = Tiempo de transferencia del vapor desde la vavula a intercambiador.

Cv = Capacidad calorifica del vapor en € serpentin.

R = Resistencia de transferencia desde e vapor a agua.

Ca = Capacidad caorifica del agua contenida en la carcasa del intercambiador.

T2 = Tiempo detranferenciade latemperaturadesde € intercambiador a termopar.
VAPOR EN AGUA EN TERMOPAR
SERPENTIN CARCASA J

{0 |7} o |+

VAPOR

'  AGUA
T
Figura 10.6

10.2. Reaccién del proceso ante variaciones de carga

Anteriormente se havisto que larespuesta de latemperaturadel agua caliente, ante
perturbaciones, dependera de la constante de tiempo, debida alatransferenciade caor,
y de los tiempos de transferencia existentes en ese proceso, debidos a lugar donde
estén situados la vélvula de vapor y € termopar. Se puede suponer, en primera apro-
ximacién, que los tiempos de transferencia son muy pequefios, por 1o que no se tienen
en cuenta, y que la temperatura se mide con un termopar idea de respuesta instanté
nea, no existiendo, por tanto, tiempos muertos.
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Como consecuencia, las perturbaciones tendran esencialmente su origen en la
entrada o la salida del proceso, modificando la apertura de la valvula de vapor o de
agua caliente respectivamente. A continuacion se muestra la similitud del intercam-
biador de calor con € circuito de carga de un condensador por medio de una diferen-
cia de potencia através de unaresistencia.

10.2.1. Procesos con una sola capacidad

Para simplificar mas alin € gjemplo, no se tiene en cuenta la capacidad interna del
serpentin por entender que es pequefia en comparacion con la correspondiente a la
carcasa del intercambiador de calor. Se obtiene, por tanto, un proceso con una sola
capacidad, es decir, con una sola constante de tiempo formada por laresistencia (R) y
el condensador (Ca), o lo que es igual, laresistencia a la transferencia de calor desde
el vapor de agua (R), y la capacidad del agua para dmacenar energia calorifica (Ca).

En la Figura 10.7 se muestra la analogia eléctrica de este proceso. La tension de
salida (ES) equivale alatemperatura del agua caliente o variable controlada, mientras
que laintensidad (le) es la variable manipulada, en este caso la posicion de valvula de
vapor o resistencia variable de entrada (RVe). Cuando € proceso esta en equilibrio, la
temperatura del agua caliente, o lo que esigud, latension de salida (Es), es constante.

ENTRADA P i o o ; SALIDA
: PROCESO %
lg; =¥ ] ;_ Is -
' i
; : i RVs
VALVULA 1 : /L
VAPOR : :
: AGUA EN Ca : (ES\TEMP' 7
| CARCASA i/ AGUA VALVULA
" : DE AGUA
i
. .
(B et Neee IR o
Figura 10.7

Variacion decarga alaentrada

Se puede redlizar abriendo la valvula de vapor media vuelta, equivalente adisminuir
laresistencia variable (RVe). Esto hace aumentar la intensidad (le), puesto que I1=V/R,
equivaente aaumentar €l caudal de paso de vapor. Una cantidad adicional de vapor |lega
a serpentiny empieza a suministrar un suplemento de calor a agua en la carcasa (Ca),
através de laresistencia (R) que oponen las paredes de tubos alatransferencia de cdor.
Esto proporciona un suplemento de corriente para cargar € condensador (Ca), tradu-
ciéndose en un aumento de latensién (Es) que, como se ha mencionado anteriormente,
equivale alatemperatura de salida del agua caliente, cuya respuesta es una exponencia
de primer orden como la que aparece en la curva «A» de laFigura 10.8.
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Figura 10.8

Si en lugar dd simil eléctrico se mira desde e punto de vista de energia calorifica
en € intercambiador, la cantidad de calor amacenada en & agua es:

dr
=M*p*
Q P
donde; Q = Carntidad de cdor (kcal)
M = Masa (kg)
Cp = Cdor especifico [(kcal/(kg °C)]
T = Temperatura (°C)

Por tanto, a aumentar el calor aportado, permaneciendo constante la masa de agua,
también lo hara la temperatura a cabo del tiempo, como muestra la curva «A» de la
Figura 10.8.

En conclusion, se puede observar que bajo e efecto de unavariacién de cargaen la
entrada, un proceso con una sola capacidad reacciona inmediatamente. El tiempo nece-
sario para acanzar un nuevo estado estacionario depende de la capacidad relativa del
proceso, o capacitancia. En € caso ddl intercambiador de calor, s la energia calorifica
se mide en kca y € potencia en °C, la capacitancia estara expresada en kcal/°C.

Variacién decarga alasalida

Partiendo ddl estado de equilibrio inicial, esta variacion de carga se realiza abrien-
do la valvula de agua media vuelta, equivalente a disminuir la resistencia variable
(RVs) y aumentar laintensidad (Is). Al aumentar bruscamente la salida de agua calien-
te, manteniendo constante el aporte de calorias, latemperatura a la salida disminuira
rapidamente. Al consumir unaintensidad suplementaria, €l condensador aumentard su
descargaatravés de (RVs). Se obtiene larespuesta exponencia que aparece en lacurva
«B» de laFigura 10.8.

Como € tiempo de respuesta esta condicionado por €l vaor de la capacidad (Ca),
correspondiente al agua en la carcasa, larespuesta esinmediatad variar lacargaen la
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sdlida. En otras palabras, d aumentar la apertura de vlvula de sdida de agua calien-
te aumenta e caudal de paso y, ad permanecer constante €l aporte de calor suministra-
do por € vapor, la temperatura disminuird como consecuencia de la entrada de agua
fria necesaria para compensar la salida de agua caliente.
Aplicando la ecuacién anterior d mirarlo desde € punto de vista de energia calo-
rifica,
dT
=M*Cp*—
0 P
s permanece constante el calor aportado por € vapor, d aumentar |la masa de agua dis-
minuira latemperaturad cabo dd tiempo, como muestra la curva «B» de laFigura 10.8.

Variaciones de carga a la entrada y salida simultaneamente

Partiendo otra vez del estado de equilibrio inicial se abren las vélvulas de vapor y
agua aun valor equivaente, de forma que e aporte suplementario de calorias sea com-
pensado por un consumo suplementario idéntico. Es evidente que en tales circunstan-
cias latemperatura dd agua caliente no tiene ninguna razén para cambiar de valor. Se
obtiene la recta «C» que aparece en la Figura 10.8.

Como conclusién se puede decir que, en procesos con una sola capacidad, es posi-
ble mantener la variable controlada en € punto de consigna sin ninguna desviacion, a
condicién de producir una accion correctora equivalente en € mismo instante en que
se produce la perturbacién. En otras palabras, s en d momento en que se modificala
posicién de la vdvula de agua se redliza la correccion equivalente en la posicion de
vévula del vapor, latemperatura de salida del agua permanecera constante. Este es ¢
principio de control en adelanto (feedforward), que se vera més adelante.

10.2.2. Procesos con dos capacidades

Unavez analizado € proceso con una sola capacidad, se puede ver lo que ocurre s
se tiene en cuenta ademas la capacidad interna del serpentin. La Figura 10.9 representa
el circuito eléctrico equivalente a intercambiador en este supuesto de dos capaci dades.

ENTRADA | S _ SALIDA
lg ——= | g | ;' J5 e
H s
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VAPOR RVe : : @. TEMP.
:' 1 A58 ) aguA VALVULA
: AGUAEN [ o |1~ ' |DE AGUA
: CARCASA '
®

Figura 10.9
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La Figura 10.10 muestra un gemplo similar con dos tanques de amacenamiento
en serie, en donde se puede ver que € primero de elos afectaa segundo por medio de
su salida, mientras que e segundo s6lo se ve afectado por si mismo. Este hecho se ve
confirmado a analizar las variaciones de carga a la entrada y salida en € intercam-
biador de calor mostrado como gemplo.

Fe 1

Figura 10.10

Continuando con € razonamiento aplicado ala Figura 10.5, € caudal de salida del
primer tanque dependerd de:

(RI *AI)%?;— + il =RI*Fel

El cauda de salidadd primer tanque corresponde a la entrada al segundo, por o
que la salida de éste dependera de:

(R2*A2) %{ +h2=R2* Fe2=R2*Fsl

La respuesta general del sistema, ante un cambio en escadn en la entrada, mues-
tra que a principio cambia ligeramente y después aumenta la velocidad formando la
«S» caracteristica de los sistemas de segundo orden.

Partiendo de nuevo dd estado de equilibrio del proceso se van a redlizar las mis-
mas experiencias anteriores para el caso de una sola capacidad.

Variacion de carga a la entrada

Cuando se abre la vavula de vapor, disminuyendo (RVe), € aporte suplementario
de calorias, suministrado por € vapor, 0 aumento en la intensidad (l€), debera prime-
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ramente «cargar» la primera capacidad (Cv), correspondiente al vapor en los tubos del

serpentin, y solamente cuando éstos hayan adquirido una cierta carga, podré pasar una
corriente de calor através de lapared del serpentin haciael agua contenida en la carca
sa, aumentando la intensidad para cargar la capacidad (Ca). Se obtiene una respuesta
como la que aparece en la curva «A» de la Figura 10.11. Esta curva en «S» es tipica
de los sistemas de segundo orden y se puede decir que la primera curvatura se debe a
la primera capacidad, mientras que la segunda curvatura esta producida por la segun-
da capacidad.

¥ ABRIR VALVULA DE VAPOR

<

=),

5]

<

Sy

o AT

< W T inicial

et P |

S m

}_‘ 5

£%

TS

o

= g iy W [ -

= ! ABRIR VALVULA DE AGUA

TIEMPO

Figura 10.11

Como se ha visto anteriormente, la primera capacidad afecta a la segunda y, solo
cuando la primera esté préxima a su equilibrio, la segunda tiene un comportamiento
similar a un sistema de primer orden.

Variacion de carga a la salida

Partiendo del estado de equilibrio inicial se abre la vdvula de agua caliente. Al
aumentar bruscamente e consumo de agua, la segunda capacidad (Ca) se descarga
directamente por laresistencia variable de sdida (RVs), siendo evidente que se obten-
dr& slempre una respuesta segin una exponencia de primer orden como la que apare-
ceenlacurva«B» de laFigura 10.11. Launica contribucion de la capacidad (Cv) con-
siste en aumentar ligeramente e tiempo de descarga.

A efectos préacticos es como s las dos capacidades estuvieran conectadas en para-
lelo, por lo que e comportamiento es similar a proceso con una sola capacidad. En
este caso, al abrir lavavulade salida (R2), los dos tanques de la Figura 10.10 se com-
portan como uno solo, puesto que € primero de dlos sdlo tiene como funcién la de
aportar liquido al segundo. El sistematiene € mismo comportamiento que uno de pri-

mer orden.
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Variaciones de carga a la entrada y salida simultaneamente

Partiendo otravez dd estado de equilibrio inicial se abren las valvulas de vapor y
agua a un valor equivaente, de formaque e aporte suplementario de calorias sea com-
pensado por un consumo suplementario idéntico. Si bien es cierto que después de un
cierto tiempo la variable controlada habra vuelto a punto de consigna, no se puede
evitar una cierta desviacion momentanea de ésta, como muestra la curva «C» de la
Figura 10.11, puesto que la descarga de la capacidad (Ca), o lo que esigual, & cam-
bio en la temperatura del agua, es mas rapida que la carga de la capacidad (Cv) por €
aporte de vapor. Se opone la resistencia de transferencia entre & vapor y € agua atra-
vés de los tubos de serpentin.

Como conclusion, se puede decir que, en procesos con dos capacidades, es més
dificil mantener la variable controlada en € punto de consignay evitar su desviacion,
incluso s se produce una accion correctora equivalente en e mismo instante en que se
produce la variacién de carga perturbadora. Este hecho se debe a la resistencia de
transferencia de un medio a otro y queda representado por la curva «C» de la Figura
10.11.

10.2.3. Procesos con més de dos capacidades

En la préactica se encuentran procesos con mas de dos capacidades. Afortunada
mente, estas capacidades suplementarias son generalmente de pequefio valor o estan
asociadas a resistencias que disminuyen su importancia.

Para volver a gemplo del intercambiador de cdor, hay que tener en cuenta que
existe una tercera capacidad constituida por las pérdidas de calor a ambiente. Sin
embargo esta capacidad relativamente importante se reflgja en € proceso a través de
una resistencia muy grande constituida por € aislante calorifico que rodea la carcasa.
Existe una cuarta capacidad, aunque muy pequefia, constituida por los propios tubos
del serpentin. Ciertamente se podria encontrar alguna més.

Para concluir, se puede decir que los procesos con capacidades multiples tienen
una respuesta que, a efectos de control, se aproxima mucho a la respuesta del proceso
con una o dos capacidades.
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M étodos o formas de control

11.1. Introduccion

Aunque existen variantes sobre alguno de los métodos de control que se describen,
los més utilizados son los siguientes:

» Control de dos posiciones.

e Control proporciona (P).

» Control proporciona con accion integrd (Pl).

» Control proporciona con acciones integral y derivativa (PID).

Antes de pasar a describir los diferentes modos de control, conviene mencionar que
el control PID es latécnica de control bésico més utilizada en laindustria, donde més de
un 90 % de los lazos de control utilizan la accién proporcional combinada con accién
integra. Existe otro tipo de lazos que, debido a sus caracteristicas dindmicas de retardo,
utilizan ademés la accion derivativa, como ocurre en general con las temperaturas.

En los apartados siguientes se va a describir el comportamiento del 1azo de control
PID denominado «ideal», dada su independencia entre cada una de las acciones, de
formaque lasalida final de control es la sumade los efectos de cadaunade ellas. Este
tipo de algoritmo es € descrito por la Asociacion de Instrumentacion, Sistemas y
Automatizacion (1SA).

Por otro lado, la mayoria de los fabricantes disponen de agoritmos denominados
«interactivos» en los que se relaciona € comportamiento de unas acciones con otras,
de forma que la salida depende de esas interrelaciones, las cuales son diferentes seglin
el fabricante. Esto hace que, en e supuesto de cambiar de suministrador de controla-
dores, seria necesario volver a sintonizar 1os mismos.

Por todo lo anterior, aqui sdlo se va a describir € algoritmo ideal, puesto que se
trata de ver e comportamiento de las diferentes acciones de control. Para ello, a con-
tinuacién se van aver, paso a paso, los procedimientos de control incrementando €
nivel de automatizacion de forma progresiva.

Se supone que existe un proceso como € de la Figura 11.1, en € que a un tanque
entraun caudal variable de liquido. Hay que calentar este liquido para que salga auna
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temperatura deseada. Para conseguir esta temperatura se dispone de vapor de agua que
fluye através de un serpentin situado dentro del tanque.

ENTRADA
Tl + =
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VAPOR
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CONDENSADO *
Figura 11.1

Actuando sobre € cauda de vapor se puede estabilizar la temperatura de salida
deseada. Existe una complicacion adiciona y es que € nivel del tanque no debe rebo-
sar ni quedarse vacio, es decir, debe mantenerse dentro de unos limites. Con objeto de
simplificar solo se va atratar aqui € control de temperatura, puesto que a control
de nivel se dedica un capitulo especifico mas adelante.

Latemperatura se mide en € tanque y se transmite a un indicador visible desde la
vélvula«A». De forma similar e nivel se transmite aun indicador visible desde lava-
vula «B». Un operador tiene como trabgjo mantener la temperatura dentro de unos
limites prefijados, asegurdndose d mismo tiempo que & nivel se mantiene dentro de
los limites previamente establecidos.

11.2. Control de dos posiciones

Comunmente Ilamado control Todo-Nada, también Abierto-Cerrado, On-Off, etc.
Como su nombre indica, en  control de dos posiciones € elemento final de control
s6lo ocupa una de las dos posiciones posibles.

Para llevar a cabo este tipo de control se sustituyen las vavulas manuales «A» y
«B» por automaticas y se montan actuadores de solenoide sobre |as mismas, tal como
aparece en laFigura 11.2, operédndose por medio de pulsadores desde un lugar centra
lizado. Las valvulas solamente podrén asumir dos estados:

» Totalmente abiertas (ON).
» Totalmente cerradas (OFF).

Laforma de control disponible para el operador se denomina dos posiciones o con-
trol Todo-Nada. Se supone por € momento que € nivel se mantiene constante y que
el objetivo es controlar la temperatura en un valor deseado o punto de consigna de
100 °C. El operador comparalalecturadel indicador con € vaor deseado o de referen-
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Figura 11.2

cia que mantiene en la mente, y adopta una estrategia de control que puede ser deno-
minadaforma de control.

La forma o método més obvio sera cortar totalmente € vapor, cerrando la valvula
«Ax», cuando la temperatura sobrepase los 100 °C y suministrar todo € vapor abrien-
do esta valvula cuando la temperatura disminuya por debgjo de los 100 °C. Latem-
peratura tendra una oscilacién similar ala que aparece en la Figura 11.3, tipica de esta
forma de control puesto que, en un momento determinado, se suministra toda la ener-
gia disponible y en e momento siguiente se dgja de suministrar.
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Figura 11.3

11.2.1. Comportamiento del control de dos posiciones

El intercambio de calor no se redliza instantaneamente, sino que transcurre un
tiempo para que la energia se transfiera a liquido en e tanque o deje de transferirse.
Como consecuencia, la temperatura oscilard en un rango de valores por encimay por
debgjo de los 100 °C. La amplitud de la oscilacion dependera fundamentalmente del
retardo (LAG) del proceso y la atencion que € operador preste para determinar e
momento en que realizael cambio de posicion de lavavula
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Con d fin de evitar que la valvula esté abriendo y cerrando muy a menudo, se
puede dejar una zona neutra alrededor del Set Point. De forma gréfica la accién del
control de dos posiciones con zona neutra puede verse en la Figura 11.4. Mientras la
temperatura se encuentre dentro de la zona, lavavulano cierra s latemperatura esta
subiendo o no abre s esta bajando.
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Figura 11.4

Sin tener en cuenta la zona neutra, la forma de control Todo-Nada puede expresar-
se mateméticamente de la forma siguiente:

E=SP-PV
Si PV > SP la salida serd igual a 0 %
si PV < SP la salida serd ignal a 100 %

Siendo: E =Error
SP = Punto de Consigna
PV = Variable de Proceso
Laposicion de vavula (V) serd, por tanto: ¥ =f (signo E)

« CERRADA cuando E es negativo
» ABIERTA cuando E es positivo

11.3. Control proporcional

Mirando a proceso como un balance entre la energia que entra y que sale, esta
claro que se obtendr& un control més amortiguado manteniendo un caudal estable de
vapor en lugar de los saltos de un extremo a otro que produce € control de dos posi-
ciones. Suponiendo que se mantiene € balance de materia, es decir, que la entrada de
caudal es igual ala salida, obviamente, para cada caudal de salida del tanque existe
una cantidad ideal de vapor que mantendra la temperatura del liquido en 100 °C. Este
concepto sugiere dos modificaciones a la forma de control o estrategia contemplada
anteriormente, con € fin de:

» Conseguir € estado estacionario. Para ello se debe fijar un cauda de vapor
estable que, en condiciones medias de operacion, tienda a mantener la tempera-
tura en el valor deseado o set point, es decir, 100 °C.
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Compensar variaciones de carga. Unavez que € caudd medio de vapor ha sido
establecido, a aumentar o disminuir € error (SP-PV), se deben producir los
correspondientes aumentos o disminuciones en € caudal de vapor.

De esta forma se establece € concepto de control proporcional, por medio del cual,
laaccién correctiva de la vavula tiene una cierta proporcion con € cambio en € error
0 desviacion entre variable de proceso y Set Point.

Las vavulas «A» y «B» dd proceso deben modificarse para que actlien de forma
proporcional, como aparece en la Figura 11.5. Esto significa que pueden ser posicio-
nadas a cualquier apertura desde totalmente abiertas a totalmente cerradas. Para €llo
basta con sustituir las electrovdvulas de solenoide por un servoactuador que general-
mente es un posicionador neumético. Ahora el operador puede redlizar gjustes gra-
duales (proporcionales) en las vavulas d mismo tiempo que observa la desviacién de
temperatura. Es de esperar que los gjustes sean poco frecuentes s mantiene un caudal
de vapor estable y préximo a vaor medio necesario por € proceso con € fin de man-
tener equilibrado € balance de energia

= ENTRADA + U
@ G
VAPOR :
| SALIDA
CONDENSADO * 2
Posicio- | ... HC ~ YHEY | Posicio-
nador A B | nador
Figura 11.5

De forma gréfica, e control proporcional se puede ver en las Figuras 11.6, 11.7 y
11.8. El cambio en laposicion de la valvula, para un error dado, puede tener distinto
valor dependiendo de larelacién entre ambos, como se puede ver en estas figuras. En
este proceso la variacién de carga se produce en la salida de liquido, de forma que d
aumentar € caudal disminuye su temperatura, siendo necesario aportar calor adicional
para compensar la variacion de carga. Se trata, por tanto, de un sistema con accién
inversa, € cua hace que la recta de control tenga pendiente negativa, aunque en los
calculos que se redlizan aparezca la ganancia con valor positivo.

11.3.1. Relacién uno auno

Significa que lavélvula se mueve 100 % de su carreraparaun + 50 % en € valor
dd error, como muestra la Figura 11.6. Se supone que € rango de control de tem-
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peratura estd comprendido entre 0y 200 °C, correspondiendo alos valores 0y 100 %,
y se quiere mantener un Set Point de 100 °C (50 % de rango). La vAvula esta total-
mente abiertaa 0 °C y totalmente cerrada a 200 °C, o lo que esigual, totalmente abier-
ta a-50 % de error y totalmente cerrada a +50% de error.

0°C 100 °C 200 °C

< ABIERTA

2 100% sp

s !

w AV

a =3

=

& e e

O

3 CERRADA

o ERROR
-50% 0% +50 %

Figura 11.6

11.3.2. Relacién menor de uno

Debido alaamplitud y frecuencia de los cambios de carga, puede ser necesario que
€l proceso requieraun cambio mayor de + 50 % en € error antes que lavavula se abra
0 se cierre totalmente, como muestrala Figura 11.7. En este caso lavavulano llegaa
abrirse totalmente a 0 °C ni llega a cerrarse totalmente a 200 °C. El rango de actuacion
de temperatura es € mismo, mientras que la vavula tiene un recorrido comprendido
entre25y 75 %.

4G 100 °C 200 °C

< ABIERTA |

5 100 %

> 75% |

<
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=
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O =

G CERRADA : :

e , ; ERROR
-50 % 0% +50 %

Figura 11.7

11.3.3. Relacién mayor de uno

De la misma manera que en € caso anterior, debido ala amplitud y frecuencia de
los cambios de carga, puede ser necesario que €l proceso reguiera un cambio menor
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de £ 50 % en € error para que lavévula se abra 0 se cierre totalmente, como mues-
tralaFigura 11.8. Lavavulaestatotalmente abiertaantes de llegar a0 °C y totalmente
cerrada mucho antes de alcanzar los 200 °C. En este caso la vdvula tiene todo su
rango de actuacion, mientras que la temperatura alcanza los valores limite de 50 y 150
°C,o0loqueesigua, 25y 75 % de su rango de calibracién.

0% 100 °C 200 °C
ABIERTA i :
é 100 %
2 AV i
= : :
LU | i
s 17 it Sl e :
Z Wl i
‘0 !
9 |
3
e HPEE R | , ERROR
7} b e —— 1 5
—50 % —25 % 0% +25%  +50 %

Figura 11.8

11.3.4. Ganancia proporcional
Mateméticamente € modo de control descrito puede expresarse como:
V=Kp*E+M

Siendo: Kp = Ganancia Proporciona
M = Posicion de vdvula cuando € error es cero.

El factor Kp es una medida de la sensibilidad, o ganancia, que debe existir entre
error y posicion de valvula, es decir:

Recorrido de la valvula

Ganancia = — s .
Error porcentual temperatura

En laFigura 11.6 lapendiente de larecta corresponde exactamente con € rango de
actuacion del controlador, o lo que es igua, € rango de actuacion de la vavula
corresponde con € rango de medida de temperatura en valor porcentual, por tanto, la
gananciaesigua a 1.

100-0

50-(-50)
En laFigura 11.7 la ganancia seraigud a

75-25
S0=(=50)
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Por Ultimo, en la Figura 11.8 la ganancia seraigud a

100-0
25— %)
El término ganancia proporcional, 0 smplemente ganancia, se derivade lastécnicas
analiticas de control de procesos a ser € resultado de dividir la salida entre la entrada.
En otras palabras, la gananciaesigua a la pendiente de larecta caracteristica de control
que aparece en las Figuras 11.6, 11.7 y 11.8. Histéricamente esta proporcionalidad entre
error y actuacion de la vlvula se ha denominado banda proporciona (BP). La banda
proporcional es € cambio necesario en la variable de proceso para que la vavula redli-
ce su recorrido total. Esto significa que con una banda proporciona del 50 %, la vélvu-
la redlizara todo su recorrido cuando se produzca un error de £ 25 % entre variable de
proceso y Sel Poini, como en laFigura 11.8. En laFigura 11.7 labanda proporcional sera
igual a 200 %, mientras que en la Figura 11.6 seraigua a 100 %.
De las definiciones anteriores se tiene que:

Kp = 100/BP

El factor M que aparece en laecuacion anterior esigud a laposicién de vavulaen
la cua se suministrajusto la cantidad de vapor necesario para conseguir que la tem-
peratura permanezca en 100 °C, es decir, con error igual acero, o lo que es igual, PV
= SP. El valor de M aparece en las Figuras 11.6, 11.7 y 11.8, conociéndose de forma
frecuente con € nombre de reset manual o regjuste manual.

Como resumen de lo descrito, para realizar control proporciona se necesitan a
menos dos pardmetros de gjuste, uno de ellos Kp y otro M. La complgjidad de este
modo de actuacién consiste en conocer los valores de estos dos pardmetros para con-
seguir un buen control.

11.3.5. Desviaciéon permanente (OffSet)

No es necesario que transcurra mucho tiempo para que €l operador de este proce-
so descubra una seria deficiencia del control proporcional, como es la dificultad de
mantener la variable de proceso en € punto de consigna s existen frecuentes cambios
de carga, por gemplo cuando € caudal de sdida del tanque aumenta stbitamente. Es
evidente que s se desea que la temperatura del liquido se mantenga en 100 °C sera
necesario suministrar més cantidad de vapor para compensar esta perturbacion, lle-
vando la vavula de vapor a una nueva posicion.

Examinando la ecuacion correspondiente a control proporcional, la Gnica manera
para que cambie laposicion de la valvula sera que haya cambiado € error, puesto que
M es constante y Kp es la ganancia del controlador gjustada para conseguir € equili-
brio en una situacion dada.

A continuacién se muestra un gemplo para calentamiento de agua en € que se
supone que su temperatura a la entrada es de 20 °C, €l rango del controlador esde 0 a
200 °C, la ganancia es igua a 2 y la vévula tiene una caracteristica lined de forma
que a plena apertura dgja pasar 8.000 kcal/h, estando abierta el 50 %, que correspon-
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de a 4.000 kca/h. Esta situacion queda refleiada en la Figura 11.9. Anteriormente ya
se ha mencionado que este proceso tiene accién inversa, por lo que la pendiente de la

recta de control es negativa.
Aplicando la ecuacién de intercambio de calor:

Q - F% (P “(Ts-Te)

Donde: Q = Carntidad de cdor (kcd/h)
F = Cauda de aguii (m'/h)
Cp = Calor especifico dd agua |1 keal / (m' °C)]
Ts = Temperatura de sdida del agua (°C)

Te = Temperatura de entrada dd agua (°C)

8000

4000 |--

VARIABLE MANIPULADA
Q (KCAL / H)

QLT1  TeMP (C)

50 100 150

Figura 11.9

Con estas condiciones y aplicando la ecuacién de intercambio, para obtener una
temperatura a la sdlida de 100 °C se necesitan 80 kcal/h por cadam de agua. En efecto,

80 =1 *1 * (100-20)

Puesto que lavalvulade vapor se encuentra abiertaal 50 % deja pasar 4.000 kcal/h
que permiten calentar 50 m*h a 100 °C.

4,000 = 50+ 1 * (100-20)

Esta es la situacion de equilibrio del balance de energia en € punto medio de la
recta que aparece en la Figura 11.9. Ahora se supone que € cauda aumenta instanté
neamente a 60 m7h. Latemperatura empezard a disminuir inmediatamentey s ho se
toma ninguna accion |legara a estabilizarse en 86,7 °C, que corresponde a lalinea que
representa sin control en la Figura 11.10.

4.000 = 60* 1* (Ts-20) => Ts=86,7°C

Pero, debido a error y la ganancia proporcional, € controlador abrira gradual-
mente la valvula de vapor en la medida en que bga la temperatura del agua en € tan-
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que. Esta accion aumenta el aporte de calorias, tendiendo la temperatura a subir hasta
equilibrar & sistema. El equilibrio se puede calcular resolviendo las ecuaciones
siguientes:

« Ecuacion de intercambio: Q=F * Cp * (Ts- Te)
* Rectade control Figura 11.9: Q=Kp * Ts+ M

Aplicando la ecuacién de larecta a la Figura 11.9 se obtiene:

+ Pendiente: Kp = Q2-01 _8000-0 _ .,
Tr2-Ti 3 - 150

* Recta de control: Q=-80* (Ts- 150) = - 80 * Ts + 12.000
Sustituyendo en la ecuacion de intercambio queda:

—80*Ts+12.000=60*1%(Ts-20) = Ts=94,3°C

Trasladando € resultado alaFigura 11.9 se observa que € equilibrio se obtiene en
un nuevo punto de larecta de control, concretamente € correspondiente a los vaores
94,3 °C y 4.458 kcal/h. En laFigura 11.10, latemperatura T = 94,3 °C corresponde a
lalinea que aparece con gananciaigua a2. Como se puede ver, se produce una desvia-
cion permanente (Off Set = 100-94,3), a haber ocurrido una variacion de carga. Si en
el gemplo anterior se repiten los calculos para una ganancia Kp = 0,5, se obtiene una
temperatura de equilibrio de 90 °C. Los célculos son exactamente igua pero utilizan-
do en & ge de temperaturas un rango entre -100 y +300 °C, como es € caso de la
Figura 11.7.
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Los dos calculos anteriores demuestran que, cuanto mayor sea € valor de la ganan-
cia menor sera la desviacion. El problema es que la ganancia no puede ser aumentada
indefinidamente porque € control llegaraa ser inestable. Por tanto, es inevitable que per-
manezca algun error cuando cambia € valor de aimentacién o carga, o lo que es igua
cuando se producen perturbaciones. Estos conceptos se pueden ver en la Figura 11.11.
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Temperatura (°C)

Figura 11.11

Con la situacién de equilibrio inicid del gemplo anterior, partiendo del punto «A»
(100 °C, 4.000 kcal/h), y suponiendo una gananciaKp = 0,5, a pasar de 50 a 60 m*h
latemperatura se estabilizara en 90 °C siguiendo larecta de control proporciona hasta
el punto marcado como «B>, con un aporte de calor de 4.200 kcal/h.

60*1* (90- 20) = 4.200 kcal/h

Pararestablecer latemperaturaa valor original de 100 °C serd necesario aportar la
siguiente cantidad de calor:

60*1* (100 - 20) = 4.800 kcal/h

Siguiendo la recta de control es imposible conseguir 4.800 kcal/h, puesto que la
ganancia ha sido previamente ajustada para unas condiciones de proceso, por 1o que
permanece constante. En caso contrario seria necesario gustar una gananciaen € con-
trolador para cada cambio de carga. Como consecuencia, para conseguir € aporte adi-
ciond de calor solo existe un camino, y es modificar la ordenada en € origen de larecta
de control para que & equilibrio se consiga en @ punto «C», desplazando la recta auna
nuevaposicion paralela, tal como aparece en laFigura 11.11. Le ecuacién de larectaes:

V=K*T+M
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Si lagananciaK permanece constante, matematicamente la Unica forma de corre-
gir esta deficiencia es a través de M, o reset manual. La funcién de este término es
obvia. Cuando se modifica € valor de M, se estd moviendo la vdvula a una nueva
posicién que permite igualar PV y SP con las nuevas condiciones de carga. En este
caso, cuando se produce un incremento en @ cauda de sdida de agua, la ecuacion
de control muestra claramente que la Unica manera para obtener un nuevo valor de V,
cuando € error es cero, sera modificando M. Esto provoca que, si los cambios de ali-
mentacion son frecuentes, sea necesario regjustar M también frecuentemente. Por
tanto hace fata disponer de un megor procedimiento de control que e proporcional.

11.4. Control proporcional con accion integral

Ahora se supone que € guste del valor M de control proporcional descrito en el
apartado anterior lo puede hacer € controlador, de forma automética, en lugar del ope-
rador. Esto elimina el OffSel debido a los cambios de carga. La pregunta que aparece
es. ¢En base a qué factor debe ser automatizado € reset o regjuste manua? Un con-
cepto intuitivo es € de cambiar la posicidén de la valvula tan pronto se detecte algiin
error, pero existen pocas posibilidades de averiguar € vaor exacto de la nueva posi-
cion.

En los controladores industriales, laforma méas comun de operar es la de mover la
vévula aunavelocidad proporcional a error. Este procedimiento tiene sentido, pues-
to que es légico mover la valvula més répido cuanto mayor sea € error. Debido ala
evolucion historica, este modo de control afiadido se denomina reset automético o
accion integral, cuyo nombre se verd posteriormente de donde se deriva. Se utiliza
conjuntamente con € control proporcional para eliminar la desviacion permanente u
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La Figura 1112 muestra la respuesta en lazo abierto de los modos de control
proporcional + integral ante un cambio de carga producido en escal6n. Con € fin de
facilitar su comprension, se supone que € error producido por € sato en escalén per-
manece constante. En lazo cerrado € error va disminuyendo progresivamente debido
a las acciones proporcional més integral.

En e momento Tl se provoca un cambio en escalén en € punto de consigna.
En primer lugar se produce una respuesta instanténea en la posicion de la vdvula
debida al control proporcional (V = Kp * E). Al mismo tiempo e reagjuste
automatico detecta que hay un error y empieza a mover la vavula a una velocidad
proporcional a ese error. Como en este caso el error es constante, la velocidad de
cambio también es constante. En trazo continuo aparece la respuesta para un deter-
minado ajuste, mientras que en discontinuo aparecen las respuestas para otros
gjustes.

11.4.1. Dimensionamiento de la accion integral

Como se ha visto en la Figura 11.12, existen diversas pendientes en la respuesta
motivadas por los diferentes gjustes realizados a los parametros correspondientes a la
accion integral dd controlador. Para averiguar las unidades de medida de este modo
de control se puede utilizar la Figura 11.13, en la que, partiendo de un controlador con
acciones proporcional mas integral, se modifica en € minuto cero € valor de lavaria-
ble controlada de manera que se introduzca un error.

La s=fid de sdida hacia e elemento fina de control sufrird en primer lugar una
variacién «P» debida a la accidn proporcional y a continuacion una variacion progre-
siva debida a regjuste automético. Si se toma como medida sobre e ge de ordenadas
e efecto «P» y se divide d ge de tiempo en minutos, se puede dimensionar facilmen-
te @ efecto del reguste.

Existen dos formas de expresar € regjuste automatico:

VARIABLE
CONTR
m!
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T
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Figura 11.13
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¢ Midiendo sobre € €je de ordenadas € nimero de veces que la accion integral
ha repetido d efecto «P» de la accion proporcional en 1 minuto. Se conoce con
el nombre de «repeticiones por minutos.

» Cronometrando € tiempo necesario para que € regjuste repita una vez e efec-
to «P» debido alaaccion proporcional. Se obtiene € tiempo integral en «minu-
tos por repeticion».

La cifra obtenida por un método es evidentemente Ja inversa de la dd otro.
Volviendo ala Figura 11.13, la curva «A» corresponde a 1 rep/min o 1 min/rep; la
curva «B» a 05 rep/min 0 2 min/rep y la curva «C» a 2 rep/min 0 0,5 min/rep. En la
teoria de control actua se suele utilizar el concepto de tiempo integra medido en
minutos, como € segundo méodo descrito.

11.4.2. Comportamiento de la accion integral

Partiendo del ejemplo descrito a ver la accion proporcional y representado en la
Figura 11.10, se puede ver ahora, en la Figura 11.14, e comportamiento del sistema
de control incluyendo accién integral. Se observa que, después de una desviacion ini-
cial, laaccion integral lleva latemperaturaa 100 °C, o lo que esigual, € error a cero,
eliminando & OffSet.

Reconociendo que la accidn integral mueve la vavula a una velocidad proporcio-
nal a error, se puede escribir este modo de control mateméaticamente como:

dVv

= Ki* (B)
dt
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La pregunta es. ¢Donde se situard la vavula en cada momento cuando existe
error? La respuesta se encuentra integrando la ecuacion diferencial anterior, con lo
que:

f
V=Ki* (E) dt
/)

La posicion de la vdvula es proporciona a la integral del error que ha existido
desde d tiempo cero. Esta forma de ver la accidn de regjuste e ha dado € nombre de
control integral.

Al tratarse del &rea formada entre medida y punto de consigna, y utilizando con-
trol por medio de ordenador, se debe tomar la siguiente ecuacion de cdlculo entre dos
gecuciones de control del algoritmo:

Vi=V,_;+Ki *(SP-PV)

El factor «Ki» de las ecuaciones anteriores es normal mente:

!‘f = ﬁj_
Ti
Donde: Kp = Ganancia Proporcional

Ti =Tiempo Integral

El término tiempo integral se utiliza para describir e mismo concepto que otras
veces se conoce con € nombre de tiempo de regjuste.

Finamente, combinando € control proporcional y € integral da como resultado la
ecuacion del controlador con estos dos modos de control.

I [t
V=Kp*|(E) +— E)dt)|+ M
p|@ ] @
Volviendo al gemplo delaFigura 11.9, con gananciaigual a2, el balance de calor
para 60 m¥h 'y 100 °C se obtiene uniendo de nuevo las dos ecuaciones ya descritas:
Kp* Ts+B=F*Cp*(Ts- Te)

-80* 100+B=60* 1 * (100 - 20)
B = 12.800 kcal/h

Por tanto, € caor que es necesario aportar para acanzar los 100 °C sera
=-80* 100 +12.800 = 4.800 kcal/h

Con control proporcional Unicamente se aportan 4.458 Kcal/h, obteniendo € equi-
librio en 94,3 °C. Corno consecuencia, laaccidn integral tendré que suministrar la dife-
rencia entre ambos valores, es decir:

VI = 4.800 - 4.458 = 342 kcal/h
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valor que corresponde a desplazamiento de la ordenada en € origen de la recta de
control aplicable en este caso.

11.5. Control proporcional con accion derivativa

Los procesos con tiempo muerto, o retardos en la transmisién, pueden presentar
dificultades para su control. Si & controlado!” tiene acciones proporcional mas integral,
la ganancia debe ser pequefiay € tiempo integral grande para evitar la oscilacion con-
tinua. Como consecuencia, cuando existen cambios de carga se produce una desvia-
Cidn excesivay se requiere mucho tiempo para volver a punto de consigna

Tanto la accion proporcional como la integral necesitan un cambio en € signo del
error para invertir la salida. Parece razonable afiadir una accion de control adicional
basada en la velocidad de cambio dd error, para adelantarse y compensar € efecto de
retardo antes mencionado. Con esta accion se establece un modo bajo € cua hay un
movimiento de lavéavulaproporcional alavelocidad de cambio dd error o delavaria
ble de proceso. Esta correccion adicional solamente se realiza mientras € error esta
cambiando, y desaparece cuando € error dga de cambiar 0 permanece constante,
incluso aunque exista un error importante.

La velocidad es la derivada del desplazamiento. Por tanto, la accion derivativa
siempre estara en funcion de la velocidad de cambio del error. Al andizar su efecto
sobre el elemento final de control, hay que fijarse en la pendiente de la curva caracte-
ristica obtenida en funcion de valor instanténeo del error.

En la Figura 11.15 A se puede ver la derivada de una variacion a velocidad cons-
tante, mientras que en la Figura 11.15 B aparece la correspondiente a una variacion a
velocidad variable para un coeficiente de derivacion determinado. Se puede ver que la
accion derivativa tiene Unicamente una influencia temporal. En € momento en que €l
error se estabiliza, €l efecto transitorio de la accion derivativa desaparece.
Matemédticamente este modo de control se describe de la forma siguiente:

dt
Kd = Constante derivativa
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Manteniendo € punto de consigna constante, la diferencial del error ser&
(PV.—SP)—(PV,_;,=SP,_ p=PV.=PV, ,

Para conocer la velocidad de cambio es necesario tener en cuenta tres gjecuciones
de control. Por tanto, la ecuacion s&i'a

F'=Kd*|(PV,— PV, ) —(PV,_;— PV, _j]

Como se puede ver, cuando la velocidad es constante las diferencias seran cons-
tantes y e valor de sdlida de la accion derivativa serd cero. Es necesario un cambio de
direccion en lavariable de proceso para que la sdida tengaalgiin vaor distinto de cero.
Como consecuencia, su comportamiento es € de anticiparse a las perturbaciones que
ocasiona la variable de proceso.

Combinando € control proporciona y € derivativo da como resultado la ecuacion
del controlador con estos dos modos de control.

( d(E
V=Kp*(E)+Kd* ( 2 : -’-9) +M

dt

11.5.1. Dimensionamiento de la accién derivativa

La accion derivativa es la mas dificil de dimensionar. A continuacion se muestra un
gemplo en € que se supone que € error esta cambiando a velocidad constante. Esto
puede hacerse modificando e punto de consigna o bien la variable de proceso, tal
como muestra la Figura 11.16. En e primer momento la accién derivativa provoca un
movimiento instantaneo de lavavula proporciona alavelocidad de cambio del error.
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A partir ddd momento TI la accién proporciona contribuye con un movimiento
adicional de la valvula como consecuencia del aumento en € error. Algin tiempo des-
pués, en e momento T2, la respuesta de la accion proporcional tendrd € mismo valor
que la respuesta de la accién derivativa. El tiempo transcurrido cutre Tl y T2 es d que
se conoce como Rate o tiempo derivativo Td.

igual que ocurre con la constante de accion integral, habitualmente se asocia lares-
puesta derivativa con la proporcional. Por tanto, la constante Kd se transforma, en fun-
cién de la ganancia proporcional, en:

) - 100 .
Kd=Kp *(Td) = *Td
BP

Donde Td = Tiempo derivativo
Teniendo en.cuenta que € error es:

E = C*f
Donde: C = Pendiente de la recta caracteristica del cambio
t =Tiempo

la ecuacién de control proporciona + derivativo se convierte en:

V=Kp*C*t+Kp*Td* (7‘!(( Y ) +M
dt
Trasponiendo términos y sacando factor comun, € cambio en laposicién de laval-
vula obtenido a partir de la ecuacion con los modos de control proporcional y deriva-
tivo, ser&
d(C*p )

V—M=Kp “‘(C”‘f+Td'”——
dt

Derivando y sacando factor comun,
V-M=Kp*C(t+Td)
Esto demuestra que la posicion de la valvula se adelanta € tiempo Td, € cud
corresponde a que tardaria el control proporcional en obtener e mismo valor de posi-

cién de vavula partiendo del mismo error. Afiadiendo accion derivativa es de esperar
un mejor control.

11.5.2. Comportamiento de la accion derivativa
Para ver su comportamiento se puede redizar la experiencia representada en la

Figura 11.17 utilizando control proporcional y derivativo. El trazo continuo represen-
ta la salida de un controlador proporcional ante un error o cambio en la variable de
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proceso, en este caso temperatura, mientras que € trazo discontinuo representa la res-
puesta de un controlador proporcional més derivativo. Se obtiene la misma posicion de
vavula en la unidad de tiempo 12 con accion proporcional que en la unidad de tiem-
po 8 con accién proporcional més accién derivativa. La accion derivativa anticipa los
efectos de la proporcional en untiempo 12 -- 8 =4, o lo que esigua, Td = 4.
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Unidades de tiempo

Figura 11.17

11.6. Control proporcional con acciones integral y derivativa

El control PID redne las tres acciones: proporcional (P), integral (1) y derivativa
(D) que se han visto anteriormente. Matematicamente es la combinacion de los tres
modos de control expuestos, es decir:

1 t
V=Kp*|(E)+ * E)dt+Td~* M
p [() —*| . ®

4 ] +]
dt
Como resumen, sdlo queda comentar la contribucion de cada una de las acciones
en € control.

 Accion proporcional. Estabiliza la oscilacion natural de la variable controlada.
Elimina ademas € grado de inestabilidad introducido por las acciones integral
y derivativa

» Accién integral. Proporciona una correccién o regjuste para compensar las
variaciones de carga y mantener la variable controlada sobre € punto de con-
signa
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e Accion derivativa. Anticipad efecto de la proporciona con d fin de estabilizar
més répidamente la variable controlada después de cualquier cambio en € pro-

Ceso.

Como se ha visto en otros apartados, no tienen € mismo comportamiento todas las
variables de proceso, por 1o que las constantes de gjuste Kp, Ti y Td han de ser dife-
rentes en funcidn de las componentes dinamicas de cada lazo de control.
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Ajuste de controladores

12.1. Introduccion

Como se sabe, en los sistemas lineales se dice que un sistema es estable cuando
después de haber sufrido una perturbacion tiende a retornar a su estado estacionario.
Cuando un sistema lineal tiene una entrada constante durante bastante tiempo, su sali-
da acaba por ser también constante. El sistema se encuentra en estado estacionario. S
en esta situacion se le impone otra entrada diferente a un valor constante, € sistema
tarda un tiempo en alcanzar € nuevo estado estacionario. Durante este tiempo se dice
gue € sistema se encuentra en régimen transitorio. En general, los megores gustes son
aquellos que producen la estabilidad deseada, la cua depende de lo complicado del
proceso.

Existen gran cantidad de méodos de gjuste de controladores, desde los més aca-
démicos basados en funciones de transferencia de proceso, estabilidad frente a per-
turbaciones, dominio de la frecuencia, etc., hasta los més simples basados en pruebay
error realizados en campo. En cuaquier caso, los métodos basados en cé culos tedri-
COs proporcionan pardmetros que se utilizan como orientacion para redizar € guste
del controlador, siendo necesario, en la mayoria de las ocasiones, € guste fina por
medio de método clasico de pruebay error {trial & error).

Otro concepto atener en cuenta es que la ganancia total del lazo de control no per-
manece constante a lo largo de todo € recorrido del elemento final de control, como
severden e capitulo dedicado a vavulas autométicas. Esto hace que, por gemplo, un
guste realizado al 80 % de carga sea incapaz de controlar perfectamente e proceso
cuando éste disminuye a 30 % de cargay viceversa, de ahi la conveniencia de que los
gjustes sean conservadores a fin de dar menor sensibilidad a los movimientos produ-
cidos por cambios de carga

De forma simplificada, un lazo de control esté formado por los bloques que apa-
recen en la Figura 12.1. Asumiendo que la ganancia del transmisor (Kt) esigud a 1,
el conjunto formado por las del controlador (Kc) y valvula (Kv) debe compensar la del
proceso (Kp), puesto que:

Kc * Kv * Kp = Constante
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Figura 12.1

Se puede deducir facilmente que es muy dificil mantener constante la ganancia Kc
cuando existen variaciones de carga, a no permanecer fijas tanto Kv como Kp.

Existe gran cantidad de méodos de guste de controladores, incluso hay libros
completos sobre € tema. Con objeto de dar a conocer algunos de ellos, en los aparta-
dos siguientes se describen tres métodos de los més conocidos, como son:

» Método de ensayo sistemdtico.
* Método de Ultima sensibilidad.
* Méodo de la curva de reaccién.

De la misma manera que existen diferentes métodos, también existen diferentes
criterios para considerar bien sintonizado un controlador. En todo lo que se describe
de aqui en adelante, @ criterio seguido es € de conseguir que larespuesta ddl siste-
ma, ante una perturbacion en la carga, tenga unarelacién de amortiguamiento de 1/4,
como aparece en la Figura 12.2. Cuando e redliza un salto en escalon en € punto de
consigna de un controlador, o ante cualquier otra perturbacién, se obtiene la relacion
de amortiguamiento dividiendo la altura de los dos primeros picos consecutivos. En
laFigura 12.2 larelacion es € cociente de dividir la adtura del pico «B» entre la del
pico «Ax».

Queda decir, por ultimo, que lamayor parte de los lazos de control en las unidades
de proceso se gjustan fécilmente por e método tradicional de prueba y error. Existe

Variable controlada

Unidades de tiempo

Figura 12.2
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sin embargo, un ndmero de lazos que, debido a sus particularidades, necesitan agin
método mas exacto de gjuste. Entre las particularidades se pueden citar:

» Lazos con respuesta muy lenta frente a una perturbacion.
 Lazos criticos para @ proceso.
 Lazos particularmente dificiles por su tipo de reaccién ante perturbaciones.

12.2. Dindmica de las acciones de control
12.2.1. Accién proporcional

La Figura 12.3 muestra las dos propiedades que caracterizan a la accion propor-
ciond:

¢ Respuesta inmediata.
* Respuesta especifica

Con € fin de facilitar su comprension, se supone que d sistema se encuentra en
equilibrio con una salida del 50 %. Cada valor de ganancia define una relacion espe-
cifica entre error y salida, la cual se expresa como:

Se=Kp *E+ 30
donde: Se = Sdlida dd controlador

E = Error en vaor porcentua
Kp = Ganancia proporcional

100 0
Kp=2
i Kp=1 Kp = Infinito k"
< 15— — 25 =
25 E2
Z 10 & w
8 i Kp=0.5 O E
Bt -50 &=
i Kp=0 €3
L5 S0
fa} =0
32 il - = &
b 25 5
A e ———
0 I I I 100
-50 -25 0 +25 +50

ERROR PORCENTUAL

Figura 12.3
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Por iemplo, s d punto de consigna se encuentra situado a 60 % de rango y la
medida a 40 %, con gananciaigua a2y accién inversa se tiene:

S=2%00-40)+50=90%

Esta respuesta inmediata esta representada por € punto «A» de laFigura 12.3. En
esta representacion, la caracteristica especifica de la accion proporciona significa
gue las coordenadas de error y sdlida identifican un punto que cae sobre la linea de
gananciaigua a2, en la cua se mueve Unicamente @ controlador.

Cuando la ganancia aumenta, la respuesta hace que la sdida ddl controlador se
mueva en una zona de error (banda proporcional), més estrecha, llegando a limite en
e que, s laganancia es igua a infinito (banda proporcional igua acero), € mas leve
error ocasiona la apertura o cierre del elemento fina de control, comportandose a
efectos préacticos como € control de dos posiciones. En € otro extremo, con ganancia
igua a cero (banda proporciona igua ainfinito), la salida del controlador no respon-
de ante cambios en € error.

12.2.2. Accion integral

La accion integrad se combina con la accién proporcional para diminar e offset
cuando éste no es aceptable. De la misma manera que la accion proporciond, lainte-
gral responde a los cambios en € error. Sin embargo, la accion integral se basaen €
principio en € que la respuesta es proporcional, tanto a tamafio como d signo del
error alo largo de tiempo.

En laFigura 12.4 aparece larelacion entre respuesta integral y error en lazo abier-
to. Inicialmente, mientras € error es cero la salida permanece constante, producién-
dose los siguientes movimientos ante cambios en € error:

» Tiempo 1. Seproduce error constante. La accion integral responde moviendo la

salida a velocidad constante y proporciona a tamafio del error mientras éste
permanece.

ERROR

SALIDA
INTEGRAL

0 1 2 3 4 5 6 TIEMPO

Figura 12.4
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» Tiempo 2. Aumenta e error constante. La accion integral responde aumentando
la velocidad de sdlida

* Tiempo 3. Cambio de signo del error. La accion integral responde moviendo la
salida en direccion opuesta.

» Tiempo 4. Error cero. La accion integral se detiene manteniendo la sdlidaen €
vaor existente en esc momento.

e Tiempo 5. Aumenta € error a velocidad constante. La accion integra responde
moviendo la salida a velocidad constante.

» Tiempo 6. Error cero. La accidn integral se detiene manteniendo la salida en €
vaor existente en ese momento.

LaFigura 12.4 muestrala propiedad mas importante de laaccion integral. Mientras
la proporcional condiciona su salida exclusivamente a error, la integrd puede obtener
cualquier valor de salida, deteniéndose solo cuando € error es cero. Esta propiedad
permite eliminar € offset generado por la accion proporcional, puesto que tan pronto
existe algun error, la accion integra mueve la salida en la direccion necesaria para €li-
minar ese error.

12.2.3. Accidn derivativa

Las acciones proporciona e integra muestran una seria limitacion. La respuesta
sdlo cambia de sentido cuando se invierte € signo dd error. La accidn derivativa se
basa en € principio por € cua € controlador debe responder a la velocidad de cam-
bio en la medida de la variable de proceso, incluso aunque € error sea muy pequefio
o nulo en & primer momento. La Figura 12.5 muestra la relacion entre mediday res-
puesta derivativa ante cambios en la medida.

e Tiempo 1. Sdto en escal6n positivo. Al tener velocidad infinita, la accion
derivativa responde dando a la salida un «latigazo». Como la medida se estabi-
liza después del cambio, la respuesta derivativa retorna inmediatamente a cero.

MEDIDA

SALIDA ”
DERIVAT. L1 :

0 1 2 3 4 5 TIEMPO

Figura 12.5
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Tiempo 2. SaAto en escadn negativo. El efecto es exactamente igud al anterior,
pero con signo contrario.

Tiempo 3. La medida aumenta a velocidad constante. La accién derivativa res-
ponde con una contribucién constante y proporcional a la velocidad de cambio.
Tiempo 4. Aumenta la velocidad de cambio. La contribucién de la accidn
derivativa aumenta proporcional mente a cambio de velocidad.

Tiempo 5. Se detiene € cambio en la medida. La contribucion de la accion
derivativa retorna a valor cero.

La respuesta derivativa es independiente del vaor absoluto de la medida. Cuando
no existe cambio en la medida la respuesta derivativa es igua a cero.

12.3. Comportamiento de las variables de proceso

Cada una de las variables de proceso tiene un retardo asociado en funcién de las
cargas, constante de tiempo y propiedades fisicas. La Figura 12.6 muestra una curva
hipotética en la que aparecen las variables de proceso en funcién de su retardo en la
respuesta. Esta curva indica una primera aproximacién para fijar los parametros de
sintonia cuando se va a realizar control en lazo cerrado.

4 |
| _______ e
" 1. Caudal
£ 2. Presion
3 3. Nivel
2 B 4. Temperatura
5. Composicién

1 / Tiempo

Figura 12.6

Figura 12.6
A continuacion se realiza una breve descripcion dd comportamiento de las varia
bles en orden creciente de retardo:

Caudal. Es un proceso de respuesta rgpida, con una capacitancia muy peguefia
a no exigtir amacenamiento. Los mayores retardos se ocasionan en € propio
sistema de medida y control.

Presién. Cuando se trata de gas, se suele caracterizar por unagran capacitancia,
pequefio retardo en la transferencia y tiempo muerto pequefio. La capacitancia
es (til para la autorregulacion del proceso. La presion en liquidos se comporta
alamisma velocidad que € caudal.

Nivel. Tiene cierta similitud con e control de presion. La capacitancia suele ser
considerable y los retardos en la transferencia pequefios. Cuando se opera a pre-
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siones de proceso medias o altas, la autorregulaciéon es préacticamente nula,
sobre todo en recipientes con tiempo de residencia pequefio. Dadas las caracte-
risticas de esta variable, su control se suele redlizar:

* Entre limites. Control de dos posiciones

* Nivel medio. Se sacrifica € control de nivel, permitiendo que exista error,
con objeto de estabilizar e proceso aguas abgjo.

* Nivel gjustado. Méxima importancia a control de la variable de proceso, no
permitiendo error entre medida y punto de consigna

» Temperatura. Dada la naturaleza de la transferencia de caor, este proceso se
caracteriza por tener mayor capacitancia que los anteriores, asi como velocidad
de respuesta lenta y, en muchas ocasiones, tiempos muertos importantes. Por
otro lado, la propia medida de temperatura tiene un retardo asociado, dada la
naturaleza del sensor y vaina termomeétrica de proteccion.

e Composicién. Es la variable con respuesta mas lenta, debido fundamentalmen-
te a

* Sistema de acondicionamiento de muestra.
 Sistema de deteccion de la variable a medir.

Dependiendo del tipo de analizador, larespuesta puede obtenerse d cabo de varios
minutos después de haber sido extraida del proceso, sobre todo s se trata de andlisis
discontinuos como un cromatégrafo.

12.3.1. Ajuste inicia de los parametros de sintonia

Existen ocasiones en las que no es posible redlizar €l guste de los parametros
de sintonia por medio de algin método de gjuste como los que se describen poste-
riormente. Este hecho suele ocurrir sobre todo durante periodos de puesta en mar-
cha de unidades de proceso por primera vez, en cuyo periodo no se dispone de
tiempo para obtener datos con los que realizar € estudio de las respuestas de pro-
ceso.

Para esta situacion, y basandose en las caracteristicas de los diferentes lazos de
control expuestas anteriormente, se puede utilizar la siguiente tabla de valores de gus-
te. Estos valores se entiende que son una primera aproximacion, siendo necesario rea-
justar posteriormente en funcion de la respuesta red de cada lazo de control una vez
alcanzado € punto de operacién norma de trabgo de la unidad. En los lazos de tem-
peratura, a tener una respuesta temporal variable en funcién del tipo de proceso y del
rango de calibracién del controlador, la ganancia puede alcanzar valores mucho mas
altos que € mostrado en la tabla, aunque éste es un buen vdor inicid para una gran
parte de los lazos.

Hay que tener en cuenta que los valores propuestos funcionan en un gran nimero
de instalaciones industriales porque, de forma l6gica, durante la fase de disefio, tanto
las vavulas autométicas como los rangos de medida de las variables de proceso, tube-
rias, etc., estan proporcionados a las zonas donde han de operar.
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vamasLe | SRR TR ke e
Caudal 08 02 00
Presién 20 05 00
Nivel 10 100 0,0
Temperatura 10 80 04

12.4. Seleccion de la accion de control

Cuando se conecta un controlador a un proceso, como aparece en la Figura 12.7,
se crea un lazo cerrado de control con realimentacion. Esta realimentacion puede ser
positiva 0 negativay la diferencia es esencial para e comportamiento del lazo. Cada
controlador dispone de un sistema para cambiar la accién de control, € cud define la
direccion en la sefid de salida del controlador en funcion de los cambios en la medi-
da de la variable de proceso.

VARIABLE MANIPULADA
VARIABLE CONTROLADA

PROCESO

PV

SP
| SALIDA CONTROLADOR _.__E_F_*_F_*_QF_‘___ ;

Figura 12.7

La accién de control directa hace que € controlador aumente su salida cuando
aumenta la medida de la variable de proceso. Laaccién de control inversa hace que €
controlador disminuya su salida cuando aumenta la medida de la variable de proceso.
Si laaccion de control no se elige correctamente seraimposible realizar control en lazo
cerrado.

La Figura 12.8 muestra un lazo de control de nivel en un recipiente manipulan-
do e cauda de entrada. Lavélvula es de tipo con aire abre-falo cierra, lo cual sig-
nifica que al aumentar la sefial de salida del controlador abrird la vdvula. El com-
portamiento del lazo dependera de la accién de control que se fije en € controla-
dor, obteniendo los resultados que aparecen en la Figura 12.9 en funcién de s la
accion es:
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Figura 12.8

* Directa (Figura 12.9 «A»), En modo manua se mantienen constantes la medi-
da de nivel y la sdlida del controlador. Tan pronto se cambie € modo de control
a automaético, cuaquier pequefia perturbacion que haga aumentar € nivel hara
aumentar la sdlida del controlador abriendo més la vavula automética y como
consecuencia pasando més caudal. Esta accion es incorrecta porque llevard €
nivel a su maximo valor sin posibilidad de retorno al punto de consigna. Igual
ocurre, pero en sentido contrario, si la perturbacion hace disminuir € nivel. En
ambos casos € lazo de control tiene realimentacion positiva.

* Inversa (Figura 129 «B»). Igua que en e caso anterior, en modo manual se man-
tienen constantes la medida de nivel y la sdida del controlador. Al pasar a modo
automético, ante cuaquier perturbacion, la sdida dd controlador ird en la direc-
€ion necesaria para oponerse a los cambios en lamedida de nivel. Esto hace que la
medidatienda haciad punto de consigna. El sistematiene realimentacién negati-
va, lacual es absolutamente necesaria para que € lazo de control sea estable.

MAN |  AUTO

NIVEL NIVEL -
e, T
CAUDAL ] «B»

TIEMPO TIEMPO

Figura 12.9

La seleccion correcta de la accion de control dependera de cada aplicacién en par-
ticular. S en € gemplo anterior se colocara lamisma vévula en lalinea de salida del
tanque, la accién de control correcta seria la directa puesto que a aumentar € nivel
debe aumentar la salida. Asimismo, s se utilizara una valvula con aire cierra-fallo
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abre, la accion de control seria la contraria a la que se ha descrito anteriormente, por
lo que es imprescindible conocer la accién a falo de aire.

En ocasiones existen posicionadores de vévulas autométicas que invierten la
respuesta de la vélvula ante cambios en la sefiad de control recibida. En cualquiera
de los casos descritos, la eleccidn incorrecta de la accién de control del lazo hara que
la medida no se estabilice, tendiendo hacia alguno de sus limites de rango de cali-
bracién.

12.5. Ejemplo de proceso a controlar

La Figura 12.10 muestra un depésito de alimentacion a una unidad de proceso en
d cua seredizad control de nivel manipulando € cauda de entrada para compensar
las variaciones de carga a la unidad. Se supone que la cantidad de gas que se produce
en e depbsito no tiene importancia en € balance de materia, por lo que no setiene en
cuenta a efectos de control.

1.
/J\ GAS

SP FCY _

: \ﬂ ;

; -

- ENTRADA

. ey

i e | r oS
I__ YSP

PGy -

\I—/ / . ALIMENTACION
A UNIDAD

L §ie -

Figura 12.10

El cauda de salida es la carga a este proceso. Para controlar € nivel, su controla
dor debe equilibrar el caudal de salidamanipulando € de entrada. Esto requiere accion
de control inversa, puesto que a aumentar € nivel debe disminuir € caudal de entra-
da. Por otro lado, las caracteristicas dd depdsito en e rango de medida del controla
dor de nivel, teniendo en cuenta que se trata de un deposito cilindrico montado verti-
calmente, son las siguientes:

« Superficie de liquido: 7 m? (capacitancia)

¢ Alturaentretomas de nivel: 15 m

« Volumen méximo de control: 105 m*=7 * 15
 Caudal méximo de salida: 20 m'/h

¢ Tiempo deresidencia: 31,5 min. =60 * 105/ 20
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A este proceso e le va a aplicar control de nive proporcional, proporcional mas
integral y proporcional més derivativo, asumiendo que € lazo de control de caudal de
entrada responde perfectamente ante los cambios de punto de consigna que le origina
el controlador de nivel. Para empezar se supone que tanto € caudal de entrada como
el de salida se encuentran estables aun vaor de 10 m'/h'y € nivel se encuentra con su
medida igua a punto de consigha, d cud se ha fijado d 50 %.

Partiendo de la situacion descrita, y con € lazo de control de nivel actuando sdlo
con accién proporcional, se va a provocar un cambio de carga a la unidad pasando
de 10 a 5 mvh répidamente en e controlador de caudal de salida del depdsito, o
que se puede considerar como un salto en escaldn. Este hecho produce un error
negativo (SP-PV) como & que aparece en la Figura 12.1 1. Puesto que & caudal de
salida es menor que € de entrada, € nivel empezara a aumentar haciendo que dis-
minuya € caudal de entrada, alcanzando un nuevo estado estacionario con un error
permanente que dependera del valor fijado como ganancia en € controlador pro-
porcional.

NIVEL
(%)
caupaL 10
(MYH)

5 . TIEMPO

Figura 12.11

Como se puede ver, los resultados del cambio de carga, o perturbacion en el
proceso, se pueden observar directamente y, I6gicamente, comparar con valores
anteriores. Este hecho es importante a la hora de gjustar los pardmetros de sintonia
del controlador. Por todo ello, cuando se trata de observar el efecto del gjuste sobre
los pardmetros de sintonia, los cambios de carga deben hacerse de la forma
siguiente:

» En ambas direcciones a partir del valor normal de operacion.

* Que sea suficientemente grande para provocar una variacion considerable, pero
no tan grande como para producir dafios en la unidad, obtener producto fuera de
especificacion o afectar a resto de sistemas 0 procesos.

Después de cada cambio debe darse suficiente tiempo para observar € efecto total
dd gjuste. En procesos con reaccion lenta este tiempo puede llegar a ser de varias
horas antes de obtener la estabilizacion.

Para conocer € valor find de nivel en @ proceso expuesto como gemplo hay que
Ilevar a cabo los calculos siguientes en cada gjecucién del algoritmo de control tenien-
do en cuenta e tiempo de scan (Ts), o diferencia entre dos g ecuciones consecutivas.
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Ts (horas) = ts (min)/60
A Caudal = Candal Ent — Caudal Sal = nt'/h

A Caudal * ts 3
o — i
60

A Volumen =

A Nivel = A Volumen/Superficie = m

N 100 * A Nivel
A Nivel (%) =~ = if‘
Altura maxima

Nivel, = Nivel, ; + A Nivel (%)

Aplicando los datos anteriores y suponiendo que € agoritmo se gecuta cada
minuto, en la primera gecucion se alcanzara € siguiente nivel partiendo del 50 %.

A Caudal =10—5=5m'/h

541
AVolimen =——— = 0,0833 m’
60

A Nivel = 0,0833/7 = 0,012 m

100 * 0,012
A Nivel (%) = ——%- =0,79 %

Nivel, =50+ 0,79 = 50,79 (%)

Partiendo de este incremento o error, las diferentes acciones de control aplicadas
modificaran € cauda de entrada en la proporcion que cada una de €ellas aporte a la
salida del controlador de nivel.

12.6. Método de gjuste por ensayo sistematico

Este método de ajuste requiere que €l controlador y el proceso estén operando nor-
malmente. El procedimiento general consiste en empezar con un gjuste ancho de todas
las acciones y estrecharlas poco a poco, en pasos sucesivos, hasta obtener la estabili-
dad deseada. En otras palabras, iniciar el ajuste con accién poco agresiva, o lo que es
igual, valores conservadores. Este método emplea la reaccion del lazo cerrado en un
sistema que esta bajo control, siendo el més utilizado en la préactica.

12.6.1. Controlador con accion proporcional

Como ya se ha visto, este tipo de controlador tiene ajustable solamente la cons-
tante de proporcionalidad (ganancia). Si aumenta la ganancia (disminucion de la
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banda proporcional), aumenta la inestabilidad. Por otro lado, s disminuye la ga-
nancia (aumento de banda proporcional), la desviacion permanente u offset au-
menta.

Teniendo en cuenta estas caracteristicas se debe empezar e guste con una ganan-
cia pequefia, aumentandola gradualmente en pasos sucesivos a mismo tiempo que se
van realizando cambios de carga. Después de cada gjuste y cambio de carga siguien-
te, se debe observar la respuesta dd proceso hasta que se consiga la estabilidad
deseada. Puede considerarse terminado @ guste del controlador cuando la respuesta
de la variable controlada, ante un cambio de carga, tenga una relacion de amortigua-
miento de 0,25, o lo que es igual, un comportamiento similar a que aparece en la
Figura 12,2 tomado como criterio de gjuste.

Las Figuras 12,12, 12,13 y 12,14 muestran las curvas caracteristicas de recu-
peracion con diferentes valores de ganancia proporciona. Al modificar la ganancia, €
efecto que se produce siguiente a cambio de carga muestra como e gjuste de la ganan-
cia es un compromiso entre estabilidad y sefid de error permanente u offset.

90
= 80
E
o
g ne
E -1
-
2 6802
=
=
3 50
Q
1 . i 40
0 2 4 6 8 10 12

Unidades de tiempo relativo t/x

Figura 12.12

LaFigura 12.12 muestraun gemplo con ganancia proporciona igual a 1 en € con-
trolador de nivel. Se puede ver que cuando se alcance e equilibrio entre caudal de
entrada y salida (5 m*/h) después de la perturbacion, se mantendr& un error perma-
nente del 25 % en € nivel. Partiendo de laFigura 12.3, y sin tener en cuenta e signo
del error permanente, se calcula como:

Caudal nuevo * (E,;, — E,.;.) _ 5 % (=50 50)

Caudal maximo 20

Offset = =25%
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La Figura 12.13 muestra € mismo gemplo pero utilizando ganancia proporcional
igual a 2 en € controlador de nivel. Se puede ver que cuando se acance € equilibrio
entre caudal de entrada y salida (5 m/h) después de la perturbacion, se mantendra un
error permanente del 125 % en € nivel. De igua manera que en € caso anterior, €
offset se calcula como:

Caudal nuevo * (B — Eni) 5 % (=25 - 25)

()}(f\{’f = = o = f-?-s %
Candal maximo 20
11 - a0
g o o S, OEEEE, s e . 80
E
5
g ¥ 70 ;;;
5 =
o 2
L5 - 60 =
™
el f
3 / i :
8 3 £ .......... R & 50
{CAUDAL : i
1 : L i == . 40
0 2 4 6 8 10 12

Unidades de tiempo relativo t/'t

Figura 12.13

Por dltimo, la Figura 12.14 muestra otro gemplo con ganancia proporcional
igual a4 en e controlador de nivel. Se puede ver que cuando se alcance € equili-
brio entre caudal de entrada y salida (5 m*/h) después de la perturbacion, se man-
tendra un error permanente del 6,25 % en € nivel. Matematicamente se calcula
como:

‘audal nuevo * (E,.; — Eni *(=12.5-12.5
Offset = Cauda nuevo ( nin — En ) _ 5*(-12.5 12_ _3_}_‘=6‘25 o
Caudal maximo 20
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Figura 12.14
12.6.2. Controlador con accion proporcional mas integral

Lamayor parte de los controladores instalados en la industria disponen de estas dos
acciones de control, por lo que necesitan dos tipos de guste:

e Ganancia proporciona
« Tiempo de regjuste o tiempo integral

El guste por ensayo sistemético se realiza en dos pasos:

» Paso 1. Con € tiempo integra (Min/Rep), a su més ato valor, se debe seguir €
procedimiento descrito para e controlador proporcional, aumentando la ganancia
hasta que se obtenga una relacién de amortiguamiento de aproximadamente 0,25.
Después se disminuye la ganancia ligeramente. (S en lugar de Min/Rep € con-
trolador dispone de guste integra en Rep/Min, éste se debe fijar d minimo vaor.)

e Paso 2. Mantener la ganancia en e Ultimo valor obtenido en € paso 1.
Empezando con d tiempo integra més alto, se va disminuyendo en pequefios
incrementos, creando a mismo tiempo cambios de carga con € punto de con-
signa hasta que la oscilacion se considere excesiva en amplitud. A continuacion
aumentar ligeramente € tiempo integral.

Las Figuras 12.15, 12.16, 12.17 y 12.18 muestran las curvas caracteristicas de
recuperacion con diferentes gjustes de tiempo integral. En todas ellas se observa la
mayor o menor eliminacién del error permanente que produce la accién proporcional.
De forma simplificada, la salida ddl controlador seraigua ala suma de la correspon-
diente ala accion proporcional més laaccion integral. Siguiendo con e giemplo mos-
trado para la accion proporcional:

Sc=Kp*E+50+Si
donde: S = Sdlida Integral
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La Figura 12.15 muestra la respuesta de un controlador con acciones proporcional
més integral en € que se ha fijado lagananciaKp = 1y € tiempo integral Ti = 999.
Como se puede ver, las curvas son exactamente las mismas que las correspondientes
a controlador proporcional con gananciaKp = 1.
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Figura 12.15

En la Figura 12.16 se mantiene la ganancia proporciona pero se ha reducido €
tiempo integral Ti = 10. Se observalareduccion de error permanente en € nivel, pero
a cambio aumenta la oscilacion del caudal, aunque no de una manera excesiva.

-t
—

(s}
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0 2 4 6 8 10 12
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Figura 12.16
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La Figura 12.17 también mantiene la ganancia proporcional igual a 1, mientras se
ha reducido €l tiempo integral TiO= 3. Se observa latendenciaaeliminar €l error per-
manente cuando se alcance € equilibrio, pero empieza a aumentar la oscilacion en d
caudal.
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Figura 12.17

Por Ultimo, en la Figura 12.18 se cambiala ganancia proporciona Kp = 2 mantenien-
do d tiempo integra Ti = 3. Se observa que préacticamente se diminara € error perma-
nente cuando se alcance € equilibrio, pero sigue aumentando la oscilacién en d caudal.
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Figura 12.18
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12.6.3. Controlador con accién proporcional méas derivativa

Parallevar a cabo este guste por € método de ensayo sistemético se requieren dos
pasos:

» Paso 1. Con € tiempo derivativo acero, 0 su minimo vaor, se debe seguir € pro-
cedimiento descrito para @ controlador proporcional, aumentando la ganancia
hasta que se obtenga unarelacion de amortiguamiento de aproximadamente 0,25.

» Paso 2. Mantener lagananciaen d Gltimo valor obtenido en e paso 1. Empezando
con € tiempo derivativo més bgo, se va aumentando en pequefios incrementos,
creando d mismo tiempo cambios de carga con € punto de consigna hasta que la
oscilacion se considere excesiva en amplitud. A continuacion reducir ligeramente
¢ tiempo derivativo. Después se puede aumentar ligeramente la ganancia propor-
ciona para mgorar e comportamiento del tiempo derivativo.

Las Figuras 12,19, 1220 y 12.21 muestran las curvas caracteristicas de recupera-
cién con diferentes gustes de tiempo derivativo. En todas ellas se observa que este
gjuste no elimina e error permanente que produce la accién proporcional. De forma
simplificada, la sdida del controlador serdigual a la suma de la correspondiente a la
accion proporcional més la accidn derivativa. Siguiendo con el g emplo mostrado para
la accién proporcional:

Sc=Kp *E+50+8d

donde: Sd = Sdida Derivativa

La Figura 12.19 muestra la respuesta de un controlador con acciones proporcional
més derivativa en d que se hafijado lagananciaKp = 1 y € tiempo derivativo Td = 0.
Como se puede ver, las curvas son exactamente las mismas que las correspondientes
a controlador proporcional con ganancia Kp = 1.
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Figura 12.19
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En la Figura 1220 se mantiene la ganancia proporcional pero se ha aumentado €
tiempo derivativo Td= 3. Se observa cdmo se mantiene @ error permanente en € nivel,
pero a cambio disminuyen tanto la oscilacion dd nivel como la de caudal, megjorando
la estabilidad. Se puede considerar que éste es un gjuste cercano a éptimo.
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Figura 12.20

10

a0

~J
]

Nivel (%)

o
(=]

40

Por ultimo, la Figura 12.21 también mantiene la ganancia proporcional igud a 1,
mientras se ha aumentado € tiempo derivativo Td = 6. Se observa que se sigue man-
teniendo € error permanente, pero existe demasiada oscilacion en € cauda. Significa

que e tiempo derivativo es muy grande para este lazo de control.
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12.6.4. Controlador con accion proporcional, integral

y derivativa

Para redlizar este guste por € método de ensayo sistemético se requieren tres

pasos:

Paso 1. Con d tiempo integral (Min/Rcp) a su maximo valor y € tiempo deri-
vaivo a cero se debe seguir € procedimiento descrito para € controlador pro-
porcional, aumentando la ganancia hasta que se obtenga una relacion de amor-
tiguamiento de aproximadamente 0,25.

Paso 2. Mantener la ganancia en & Ultimo vealor obtenido en € paso |I.
Empezando con € tiempo integra mas ato se va disminuyendo en pequefios
incrementos, creando a mismo tiempo cambios de carga con € punto de con-
signa, hasta que la oscilacion sea excesiva

Paso 3. Con la ganancia y tiempo integral en los Gltimos valores obtenidos en
los pasos 1y 2, aumentar €l tiempo derivativo en pequefios incrementos, crean-
do a mismo tiempo cambios de carga con @ punto de consigna, hasta que la
oscilacion sea excesiva. A continuacion reducir ligeramente € tiempo derivati-
vo. Con posterioridad se puede aumentar ligeramente la ganancia proporciona
para mejorar € resultado de tiempo derivativo.

12.6.5. Efecto de los parametros de sintonia

Un gjuste excesivamente critico de los pardmetros de sintonia en los controladores
con acciones proporcional, integral y derivativa puede ocasionar oscilacion en los
ciclos de respuesta. En la préctica, la dificultad esta en conocer qué accion tiene un
gjuste demasiado critico, puesto que los ciclos pueden ser debidos a cualquiera de

dlas.

Para distinguir los tipos de ciclo se puede utilizar laregla siguiente:

e El ciclo debido a la accidn integral tiene un periodo relativamente largo. La

Figura 12.17 muestra que a disminuir € tiempo integral aumenta la oscilacion,
pero con un periodo largo.

El ciclo debido a la accién proporcional tiene un periodo relativamente mode-
rado. La Figura 12.14 muestra que a aumentar |a ganancia proporciona aumen-
ta la oscilacién, aumentando su frecuencia

El ciclo debido a la accidn derivativa tiene un periodo relativamente corto. La
Figura 1221 muestra que al aumentar € tiempo derivativo aumenta la osci-
lacion. En este caso la frecuencia de oscilacion es la més dta de todas.
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12.7. Método de gjuste por ultima sensibilidad

Un método mas exacto que € de ensayo sistematico, utilizando d andlisis dd. lazo
cerrado, es el desarrollado por Ziegler y Nichols. Este méodo permite calcular las tres
acciones a partir de los datos obtenidos en una prueba simple de las caracteristicas dd
lazo de control siguiendo € procedimiento siguiente:

* Fijar e tiempo integral a su valor méximo.

» Fja € tiempo derivativo a su valor minimo.

« Aumentar la ganancia proporcional hasta que con un pequefio cambio en €
punto de consigna la variable controlada empiece a hacer ciclos continuamente,
de amplitud constante, tal como aparece en la Figura 12.22. Se debe tener pre-
caucion, yaque s aumenta algo més la ganancia se obtendran oscilaciones cada
vez mayores, inestabil izando € lazo completamente.
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Figura 12,22

La ganancia obtenida con este guste se denomina «Ultima» (Ku), debido a que se
acanza la Ultima sensibilidad. La banda proporcional dltima (BPu) equivaente a la
ganancia Ultima sera:

BPy = 10/Gu

Medir e periodo dltimo (Pu) del ciclo, en minutos, que produce la oscilacién cicli-
ca. El guste dd controlador que producira una relacion de amortiguamiento de 0,25,
para las condiciones de carga existentes en ese momento, se calcula de la forma
siguiente:

» Controlador proporcional
Ganancia: Kp=0,5*Ku (BP =2 * BPu)

* Controlador proporcional més integral
Ganancia: Kp=045*Ku (BP =22 * BPu)
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Tiempo integra (Min/Rep): Ti = Pu/ 12

» Controlado! proporcional més integral mas derivativo
Ganancia Kp=06* Ku (BP= 165 * BPu)
Tiempo integral (Min/Rep): Ti =Pu/ 2
Tiempo derivativo (Min): Td=Pu/ 8

12.8. Método de gjuste por la curva de reaccion

Este procedimiento genera de gjuste de controladores por € método de la curva de
reaccion se rediza de la forma siguiente:

e Abrir @ lazo de control, o lo que es igual, ponerlo en modo de control ma-
nual.

* Crear un peguefio cambio sobre la variable manipulada por medio de la sdida
del controlador, es decir, mover la vdvula a una nueva posicion.

» Registrar o historizar la curva de reaccién para su andlisis posterior.

De la curva de reaccion de este proceso se obtienen dos factores caracteristicos del
mismo, a partir de los cuales se rediza € guste dd controlador aplicando una ecua-
cion simple.

12.8.1. Andlisis delacurva de reaccion

La Figura 12.23 muestra una curva de reaccion tipica resultante de un cambio en
escalén sobre la variable manipulada del proceso, en este caso la salida porcentual
(OP) del controlador. La controlabilidad del 1azo se puede fijar con bastante sensibili-
dad a partir de las dos caracteristicas siguientes obtenidas de la curva de reaccion:

» Vador de reaccidn «P» 0 pendiente de larecta.
» Tiempo de retardo «R» de la respuesta.

En la Figura 12.23 se muestra cOmo se obtienen estos dos factores de la curva de
reaccion. A veces no esta muy definida la curva, por lo que puede existir dificultad
para obtener estos factores.

Se traza una linea recta tangente a punto de inflexion. El primer factor, €l tiem-
po de retardo «R», es € tiempo en minutos entre e momento del cambio en esca
I6n, provocado en el tiempo cero, y € punto donde la tangente cruza € valor de la
variable controlada en e estado estacionario inicial. El factor «P» es la pendiente
de larecta trazada. El tiempo se obtiene como diferencia entre €l punto de inflexion
de larectay €l punto donde cruza el valor de la variable controlada en estado esta-
cionario.

% cambio en la variable

fir,’.ﬁ.i']} 0 en minutos



AJUSTE DE CONTROLADORES 217

! ' ! | !
iZShap st sl e e e R A o
ESTADO 5 ! E i
5 INICIAL E INFLEXION : f f
< | i ! EESTADOH;
= el vl : .' : ESTACIONARIO
Padllae Sty T TR o e e '5;:[¥:NAL“1""
T ! : : 1 ; :
LLt i I 4 |
‘o 4 : : i
=z : : : E :
- oo AT E | :
| b ot E
I e oy
100 e T B g b R P e e R
0 1 2 3 AT E 6
TIEMPO (minutos)

Figura 12.23

Unavez obtenidos estos dos factores, € cdculo de las acciones de control es como
sigue:

» Controlador proporcional

Bandaproporcional (%): 100 * P* R/ OP
e Controlador proporcional més integral

Bandaproporcional (%): 110 * P* R/ OP

Tiempo integral (Min/Rep): R/ 0.3 *
» Controlador proporcional més integral mas derivativo

Banda proporcional (%): 83 * P* R/ OP

Tiempo integral (Min/Rep): R/ 0.5

Tiempo derivativo (Min): R/ 2

12.8.2. Ejemplo de calculo

Se supone que € lazo de control que aparece en la Figura 12.24 s un proceso en
el que hay que mantener la temperatura como variable controlada. Este lazo produce
lareaccion que aparece en laFigura 12.23.

Después que la temperatura haya sido estabilizada a 100 °C bgjo control manual,
se aumentad 15 % la salida dd controlador, o lo que esigual, € recorrido de laval-
vula automética. El valor de reaccion «P» es la pendiente de la linea recta tangente en
el punto de inflexion. En este caso la temperatura ha aumentado 8 °C y dado que €



218 CONTROL AVANZADO DE PROCESOS

VARIABLE MANIPULADA :
VARIABLE CONTROLADA
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Figura 12.24

rango del controlador es de 100 °C (calibrado entre 50 y 150 °C), esto supone e 8 %
en 13 minutos, por lo que:

P =8/1,3 = 6,15 %/min

Lalinea recta tangente a punto de inflexion intercepta alalineainicial de 100 °C
alos dos minutos de tiempo, por lo que € retardo «R» esigua a 2.

Como consecuencia de los datos obtenidos, € valor correcto de gjuste para un con-
trolador con acciones proporcional mas integral, situado en este proceso seré

e Bandaproporciona: 110 * 6,15 * 2/15= 90,2 %
e Tiempo integra: 2/0,3 = 7,7Min/Rep

Si d controlador en cuestion tuvierae guste proporcional como ganancia, en lugar
de banda proporcional, se tendria:

Kp=100/90,2 = 1,1
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Caracteristicas de vavulas autométicas

13.1. Introduccion

En lamayoria de los procesos industriales, controlados automaticamente, se enco-
mienda a una valvula la funcién de modificar la variable manipulada del proceso a
controlar, tomando por tanto € lugar del «elemento final de control». La variable
manipulada es un caudal, € cud varia a absorber la valvula una determinada pérdida
de carga de latotal disponible en € sistema. El valor de esta pérdida de carga esta inti-
mamente ligado d de lavalvula, funcion a su vez de la sefial que recibe procedente del
controlador.

Con € fin de dlegir d tamafio adecuado de la valvula se fijan unas condiciones de
caudd y salto de presién en su posicion de maxima apertura que, mediante formulas
adecuadas, define un maximo Cv; (maximo coeficiente de valvularequerido). Laval-
vula serd elegida para que, de acuerdo a los datos del fabricante de la misma, su Cv
maximo real sea superior a maximo Cv,. Este Cv méximo es con € que se conoce €
tamafio de la vavula automética

Cuando la vélvula se encuentre controlando el proceso, suponiendo éste en régi-
men estacionario, recibira una sefid procedente del controlador. Cada valor de sefia
corresponde a un determinado Cv que, bajo las condiciones reales instantaneas de flui-
do y caida de presion, hace que circule por lavalvula € caudal adecuado para mante-
ner el proceso en € estado estacionario supuesto.

De forma simple, la ecuacién que liga caudal con Cv es la siguiente:

Q=Cv *\VAP
Para cualquier caudal inferior a maximo se tiene:
g=a*Cvmdx * VAP

siendo a funcion de la caracteristicay posicién de valvula en cada momento, como se
vera mas adelante. En otras palabras, a cada caudal de paso le corresponde un valor
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actual de Cv, d cud dependera a su vez de la posicién de vavulay caracteristica de
lamisma, puesto que:

Cv

Cy max

o=

Siempre que la sefid procedente del controlador no se aproxime o sobrepase |os
[imites de rango (normalmente 0 y 100 %), sera indiferente el valor del caudal nece-
sario para llevar a cabo @ control. Por otra parte, este cauda se puede calcular s se
conoce d Cv maximo y la correspondencia entre Cv y sdida del controlador. Esta
correspondencia es la caracteristicainherente ala vavula de control. Si lavévulaesta
equipada con servomotor lineal, es decir, existe proporcionalidad entre sefid y carre-
ra o recorrido de lavavula, la caracteristica de la valvula podra definirse entre carre-
ray Cv, lacua dependerade perfil del obturador del que esté dotada. Esta suposicion
no es valida cuando se modifica la caracteristica de la vélvula mediante levas, u otro
sistema ubicado en & posicionador.

Antes de continuar es conveniente recordar que e coeficiente de caudal Cv es un
patron universal de medida de caudal de fluido que circula por unavalvula. Este coe-
ficiente fue introducido por la firma Masoneilan en 1944 y se define como «él nime-
ro de galones USA de agua que atraviesan, en un minuto, un estrangulamiento en €
gue se produce una pérdida de carga de 1 psi». Como se sabe, 1 galon USA = 3,785
littosy 1 psi = 0,07 kg/cm?.

13.2. Caracteristicade lasvavulas

Se denomina caracteristica de una vavula larelacion que existe entre la carreray
caudal que atraviesala valvula con pérdida de carga constante.

Las distintas caracteristicas posibles quedan definidas por los incrementos de cau-
dal, o lo que es igua, incrementos de Cv que se producen con pequefios incrementos
de carrerade lavavula. S estarelacidn de incrementos es constante se tiene la carac-
teristica lineal.

13.2.1. Caracteristicalineal

Siendo «x» € tanto por uno de carrera maxima de la vélvula, la expresién mate-
mética de la caracteristica lineal es la siguiente:

d(Cy/ Cy mix) _
dx
Integrando: Jd(Cv/Cv mix) = K; J dx

Por tanto, Cv/ Cv max = K;x + K,

K, (1)

Suponiendo: Cv =0 para x=0
Cv=Cvméx paax=1

Entonces, Ki=1 y K,=0
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guedando la férmula como: Cv = x * Cv max )

olo que esiguad: Caudal =x * Caudal max

La caracteristica se representa gréficamente por unarecta, como puede verse en la
Figura 13.1.
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Recorrido de la valvula (°/1)

Figura 13.1

Laganancia de lavavula con caracteristicalineal aparece en laFigura 13.2, lacua
representa el resultado de la ecuacion (1), o lo que esigual, € vaor de K.
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Figura 13.2
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13.2.2. Caracteristica isoporcentual

Siendo «x» € tanto por uno de carrera maxima de la vavula, la expresion mate-
mética de la caracteristica isoporcentua es la siguiente:

d(Cv / Cv mux) B Cy
s ol e 2L D M B e
dx ! Cv max ©)
d(Cv / Cy max
Integrando: (pi‘unfn) =K, J dx
(Cv/ Cv mdx)
3 : e : Cy e KX
Por tanto, Ln K, * (Cv/Cvmdx) =Kix = ——=|—
Cv muix K,
Suponiendo: Cv=Cvmin  para x=0
Cv=Cvmax  para x=|
Cv Cv min Cv mdx \*
Entonces, = ——"
Cv max Cv mix Cv min

Dado que larangeabilidad R = Cv méx/ Cv min

Cv =i*Rx

Cvmax R

cuando la rangeabilidad nomina es R = 50, la férmula queda como:

Cv= Cvmax* 0,02 * 50* “)
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Figura 13.3
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La caracterigtica isoporcentud con rangesbilidad 50 se representa gréficamente en la
Figura 13.3.

Aqui aparece e concepto de rangeabilidad o gama de caudales controlables, la
cual se define como larelacion entre maximo y minimo caudal controlable por laval-
vula automatica.

R= Caudal maximo controlable _ Q mdax _ Cv mix

Caudal minimo controlable Q min Cv min

Tomando e maximo valor de apertura (100 %), eiminando laparte de curva carac-
teristica proxima a cierre de la vavula automética (2 %), y colocando € ge corres-
pondiente a cauda en escala logaritmica, la curva se convierte en unarecta, tal como
aparece en la Figura 13.4, cuya rangeabilidad es:

R = 100/2 = 50

VALVULA ISOPORCENTUAL

1.0 '
1
1
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@ |
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|
02— e g Tttt
|
I
0.0 .‘
0.01 ; 0.10 1.00
Caudal (/1)
Figura 13.4

Cuando la valvula se encuentra controlando un proceso, a 100 % de apertura dis-
pone de la minima presion diferencial entre entrada y salida, mientras que a 2 % la
presion diferencial es maxima. Haciendo uso de la ecuacion simplificada de caudal
mostrada anteriormente,

Q max =100 * Cv mdx * \/ AP min

Q min =2 * Cy mdx VAP mdx

R=50*% \/_APml’n
AP max
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Luego la rangeabilidad efectiva dependera de la diferencia de presion existente en
cada momento, es decir:

fl{ AP min

R,=R* [ 2=
' NV AP max

Aplicando esta ecuacion a las curvas caracteristicas, en las que suele tomarse
R=50, con un cambio en la diferencia de presién de 5 a 1, la rangeabilidad efectiva
&

Ry=50* -
Vs

Esto significa que la vlvula automética del ejemplo tendra un rango de caudales
controlables comprendido entre 100 y 4,5 % de su recorrido o carrera

La ganancia de la valvula con caracteristica isoporcentual aparece en la Figura
13.5, la cua representa e resultado de la ecuacién (3).

VALVULA ISOPORCENTUAL

4.0

30 +——————

e
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0.0
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0 - 0.40 0.60 0.80 1.00

Recorrido de la vélvula (°/1)

0.00 0.

Figura 13.5

13.2.3. Gananciadel lazo de control

Se puede observar claramente que la caracteristica lineal tiene ganancia constante.
S sedieralacircunstanciaque € resto de ganancias del 1azo de control cumplieratam-
bién la condicion de ganancia constante, en todo € margen de variacion de carga del
proceso, lamejor caracteristica para una vavula de control serialalineal.

LaFigura 13.6 muestra e esguema de bloques de un lazo de control en € que apa-
recen las ganancias de cada uno de los componentes, aunque no las dinamicas corres-
pondientes.
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Y

Kv

A

Figura 13.6

Idealmente, la ganancia de un lazo de control (K,) estable es constante, y se defi-
ne como:

K =KFKv*Kp* Ky (5)
siendo: K. = Ganancia dd controlador
K, = Ganancia de lavalvula automética
Kp = Ganancia del proceso
Kt = Ganancia dd transmisor

Lagananciadebidaa transmisor (Ky) es relativamente constante en un amplio mar-
gen de operacion, mientras que las correspondientes alavévula (Kv) y e proceso (Kp)
son variables, por lo que deben ser compensadas entre ellas s se quiere que € lazo de
control permanezca estable. La ganancia del controlador (Kc) es constante para cual-
quier carga, por lo que € conjunto valvula-proceso deberia tener ganancia constante.
En caso contrario, se tendria que un buen guste de Kc para una determinada carga
podriano ser vélido para otras. Como consecuencia se debe disefiar lavalvula para que
compense los cambios en € proceso en un margen de trabgjo o mas amplio posible.

En & calculo anterior aparece la ganancia Kv como perteneciente alavéavula. En
realidad esta ganancia pertenece al conjunto «vavula + linea», es decir, lapropiaval-
vulamas e conjunto de tuberias y accesorios donde se encuentra instalada. Por tanto,
e flujo através de la vAvula est sujeto aresistencias en serie con lamisma, las cua-
les distorsionan la caracteristica inherente alavavula, realizada con diferencia de pre-
sion constante. En los catalogos de los fabricantes solo aparece la caracteristica inhe-
rente.

Con d fin de reunir criterios que permitan elegir la mejor caracteristica, hay que
estudiar las dos ganancias relacionadas con € lazo de control, es decir, «védvula
linea» y «procesox». Si los pardmetros que relacionan e caudal con € Cv (diferencia
de presion, densidad, etc.) fueran constantes en todo € recorrido de la vavula, la
ganancia caudal/Cv seria también constante, por lo cual la caracteristica de la vavula
coincidiria con lade conjunto valvula + linea, o lo que es igual, cauda con sefial del
controlador.

En lapréctica, a ir cerrando la valvula su presion ala entrada aumentay a la sali-
da disminuye, aumentando, por tanto, su pérdida de carga. Despreciando otras varia-
ciones se puede ver ladistorsion que la alteracion descrita ocasiona en la caracteristi-
cadel conjunto vélvula+ linea. Laecuacion que liga caudal con Cv es:
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Q=Cv*VAPv=a*Cvmdx *\ ‘AP (6)

expresion que es cierta limitdndose a régimen turbulento pero que no alcanza las con-
diciones criticas. El pardmetro «a» es funcion de «x», teniendo como valor:

Cv
a = - —
Cv mdx

Para la tuberia se puede suponer, con las mismas limitaciones en cuanto a nime-
ro de Reynolds o turbulencia, una expresion parecida con un coeficiente de caudal Cl
en lalinea, tal que:

Q=Cl*\VAPI 7
siendo API las pérdidas totales en la linea a excepcidn de la valvula, de forma que:
APL+APv=A P total 8

Una imagen préctica seria suponer que un fluido sale de un depdsito abierto con
nivel constante y se dirige a otro situado a un nivel inferior atravesando una serie de
restricciones entre ellas: linea, codos, vélvulas manuales, etc.

Combinando las ecuaciones 6, 7y 8 setiene:

1 o
= /A P total 9
¢ (1/aCv)’+(1/Cl’ ¥ o @)
gue aplicandola a caudal méximo queda:
. 1 - __* TSI
= /A P total
Q mx \/ (1/Cv)’ +(1/Cl ¥ o= ©)

dividiendo la ecuacion 9 entre la 10 se obtiene:
0 _ | (©v/C) +1 _ p+I
Q mix Ccv/cy’+1/a’> p+1/a’ (11)

| crl  Apy

siendo:

Se puede establecer una familia de curvas para la vavula con caracteristica lineal
(a = x), para diferentes relaciones del coeficiente de distorsién f. En la Figura 13.7
aparecen las correspondientesa =0, =2y = 10.

Si se desea conocer lainfluencia de las pérdidas de carga en linea para una vavu-
la con caracteristica isoporcentua y rangeabilidad R - 50, se debe sustituir a por su
valor, es decir,
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VALVULA LINEAL

Caudal (°/1)
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Recorrido de la valvula (%/1)
Coef. Dist. = 0 = -=- Coef. Dist. = 2 Coef. Dist. = 10
Figura 13.7
a =-I— * 50"
50

resultando otra familia de curvas de las que la Figura 13.8 muestra las correspondien-
tes alos coeficientes de distorsén g =0, =2y = 10.

'VALVULA lSOPORCENTUAL. .

Caugdal (°/1)

|
|
0.00 0.20 0.40 0.60 0.80 1.00

Recorrido de la vélvula (°/1)
=——— Coef. Dist. =0 == == Coef. Digt. = 2 s Cnef. Dist. = 10

Figura 13.8
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Comparando las Figuras 13.7 y 13.8 y tomando como base que lo idedl es la
linea recta, se puede ver que, para no algarse excesivamente de la caracteristica
lineal en e conjunto vélvula + linea, se debe ir a coeficientes de distorsion g infe-
riores a 2 con perfil de obturador lineal, o bien elegir coeficientes proximos a 10
para perfil isoporcentual. Este coeficiente depende ddl disefio mecanico del cir-
cuito.

Cuando se dlige la pérdida de carga que una vévula de control debe absorber a
plena apertura, la norma clasicadice que debe ser un tercio de latota ddl circuito. Esto
da una pérdida en € resto dd circuito doble que la correspondiente a lavalvula.

API=2%APy = =2

Para este valor se puede ver que la caracteristica linea con 8 = 2 esta mas cercana
a la linealidad tedrica que la caracteristica isoporcentual con 8 = 2,, lo quejustificaen
principio la eleccion de laprimera. En cualquier caso habria que realizar este gjercicio
para cada caso en concreto.

13.2.4. Ganancia de la vavula automética

Al analizar la desviacion de la caracteristica valvula + linea, ésta se ha tomado de
forma global, cuando lo correcto es tomar las variaciones de su pendiente punto por
punto alo largo de todo su recorrido. Larazon es obvias se tiene presente que a apli-
car los criterios de estabilidad hay que basarse en ganancias, cuya naturaleza es bési-
camente incremental arededor de un punto supuesto de equilibrio, punto que después
se desplaza por todo € margen real de trabgjo. Asi se define que laganancia de una
valvula de control es el incremento de caudal dividido entre el incremento de carrera
gue lo ha producido.

La ganancia, aungue no esta exenta de dimensiones, posee dos términos claramen-
te diferenciados: € que relaciona incrementos de Cv con respecto ala carrera (o sefia
del controlador), y € que relaciona incrementos de caudal con incrementos de Cv.

Expresando como ¢ y @ a Q/Q max y Cv/Cv max respectivamente, se tiene
que:

dc da dx

siendo e primer término funcion de las caracteristicas de la linea, denominado por
tanto ganancia de lalinea Gl, y € segundo término funcién exclusiva de la caracteris-
tica inherente a la valvula automatica Gv. La gananciatotal es, por tanto:

G = GI*Gv

Derivando la ecuacién 11 se obtiene:

Y _ [ BHI
G da B*d+1) (13)
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que para la vavula con caracteristica lineal, donde a = x

Gp[:ﬁ:

dx

y para laisoporcentual con rangeabilidad R = 50, donde a = (1 / 50) * 50"

d
Gi=L =aq*InG0)=a*3.91
ax

Por tanto, la representacion graficade G = Gl * Gv corresponde alas Figuras 13.9
y 13.10 paralas vévulas linedl e isoporcentual respectivamente.

VALVULA LINEAL

Ganancia

0.00 0.
Recorrido de la valvula (°/1)
Ganancia vélvula == - Gan.C.D. = 2 = Gan.C.D.= 10

Figura 13.9

Fijandose primero en la curva con coeficiente de distorsion igua a 2 de la
Figura 13.9, se puede ver que, sintonizando la ganancia del controlador cuando €l
proceso requiere una posicion media de valvula del 60 %, la ganancia combinada
entre valvulay linea es 0,77. Si ahora las caracteristicas de la carga requieren una
posicién de vélvula del 20%, la ganancia combinada serd 1,54. Esto supone que la
ganancia del lazo de control habra variado de forma equivalente a s se hubiera
aumentado la ganancia del controlador 2 veces. Obviamente, si con lavévulaen e
80 % se realizabaun control gjustado, al pasar a 20% se producira oscilacion en €l
circuito.

Peores circunstancias se presentan cuando el coeficiente de distorsion es igua a
10, en cuyo caso la curva posee una configuracion semejante a control todo-nada, por
lo que no tiene sentido la eleccién de ganancia ni tiempo integral del controlador.
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Es costumbre, en la préactica, llevar a cabo la puesta en marcha de unidades de
proceso realizando los gjustes correspondientes con la planta en régimen de carga
inferior a normal, lo que supone, por lo general, que las vavulas tienen posicio-
nes cercanas a cierre. Si éstas poseen caracteristica lineal, en cuanto adquieran
posiciones cada vez mas abiertas el control se vuelve «perezoso», no corrigiéndo-
se los gjustes a menos que personal capacitado advierta el problema. Después de
modificar los gjustes, una puesta en marcha posterior llevara a la autooscilacion
durante regimenes bajos de carga, por 1o que, sin advertir generalmente la razén,
las puestas en marcha se suelen llevar a cabo con los controladores en modo
manual.

De distinta manera suceden las cosas con las valvulas isoporcentuales, en las que
la ganancia varia de una forma mas notoria, presentando maximos en puntos interme-
dios de la carrera de la valvula cuando € coeficiente de distorsion es superior a 1, td
como aparece en la Figura 13.10.

VALVULA ISOPORCENTUAL

Ganancia

0.00 0.20 0.40 0.60 0.80 1.00

Recotrido de la valvula (°/1)

Gan.C.D.=10

Ganancia valvula - Gan.C.D.=2

Figura 13.10

En funcién dd margen de carrera Gtil que se preveay € coeficiente de distorsion,
se puede fijar unarelacién entre ganancia maximay ganancia minima que permita un
gjuste ddl controlador que mantenga un compromiso entre estabilidad y precision en
el control. Este andlisis ddl problema, desde el punto de vista de ganancia, permite dis-
poner de més datos para llegar a una adecuada eleccién de la caracteristica de la val-
vula de acuerdo a las caracteristicas ddl sistema

Suponiendo que € proceso tenga ganancia constante, interesa la eleccion de una
vévula con € coeficiente de distorsion lo menor posible. Estas son las circunstancias
a las que se tiende, debido a que la vlvula automética debe absorber una pérdida de
carga para llevar a cabo su funcién de control.
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13.3. Andlisis del proceso

Hasta aqui se ha supuesto constante la ganancia del proceso, suposicion que no
posee unatotal validez, sobre todo s se tiene en cuenta la influencia de las multiples
perturbaciones que la modifican y su variacién a distintos regimenes de carga.

Debido a que € proceso se encuentra sometido a diversas perturbaciones de dis-
tinta naturaleza, tanto su ganancia estatica como dinamica varian, pero sdlo se puede
elegir la vavula con una caracteristica determinada. Como consecuencia, esta eleccion
debe responder a una solucion de compromiso.

13.3.1. Ganancia del proceso

La sdlida de unavélvula es un caudal. El proceso acepta este cauda y lo convier-
te en la variable controlada. S la variable controlada también es caudal, la ganancia
del proceso es la unidad. Para cualquier otra variable controlada, la ganancia del pro-
ceso tendrd otro vaor.

S lavariable controlada corresponde a la integracion de un caudd, tal como nivel o
presién, la gananciadd proceso se puede tomar teniendo en cuenta su tiempo de residen-
cia VIF. S € proceso es autorregulado tendra una ganancia en estado estacionario cuyo
vaor puede ser obtenido, aunque también se puede utilizar su constante de integracion.

13.3.2 Proceso de intercambio de calor

Los procesos cuya variable controlada es una propiedad de la corriente del fluido,
tal como temperatura 0 composicion, tienen una ganancia en estado estacionario que
es fécilmente calculable, aunque no necesariamente constante. Como gemplo se tiene
el cambiador de cdor de la Figura 13.11.

Ws | VAPOR

( : FLUJO DEL PROCESO

F Te

. 1 ' CONDENSADO
Figura 13.11

Se puede redlizar e siguiente balance de materia:

Q=Ws*AHs=F*Ce*(Ts—Te) - (14)
Donde: Q = Cantidad de caor transferido
Ws = Caudal de vapor en masa

AHs = Cador latente de vaporizacion
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F = Caudd de producto

C = Cadlor especifico del producto

Ts = Temperatura de salida del producto
Te = Temperatura de entrada del producto

La ganancia en estado estacionario es la derivada de la temperatura de salida con
respecto a caudal de vapor, es decir, d cambio find en la temperatura de sdida para
un cambio dado en d calor de entrada:

dTs Ay
Biis i (15)
dWs F*Ce
teniendo como dimensiones grados de temperatura por unidad de caudal de vapor en
masa. Esta ganancia en estado estacionario varia inversamente con € caudal de pro-
ducto, siendo ésta una propiedad que se da en lazos de control de temperaturay lazos
de composicion.

De acuerdo a lo que describe Shinskey en Process Control Systems, s se provoca
un salto en escaldn en e calor de entrada, @ punto donde la temperatura de salida
alcanza € 63,2 % de su vaor find se realiza en un tiempo aproximadamente equiva-
lente a tiempo de residencia ddl fluido dentro del tubo. Al ser € tiempo de residencia
e resultado de dividir e volumen del tubo (V) entre e cauda de producto (F), se
constata que € tiempo de residencia es inversamente proporcional a caudal, no sien-
do, por tanto, constante.

La Figura 13.12 muestra las curvas de respuesta frente a un salto en escalén en €
calor de entrada con dos diferentes caudales de producto, es decir, dos tiempos de resi-
dencia diferentes, aplicados a intercambiador de caor. Como se puede ver, cuanto

PROCESO DE INTERCAMBIO DE CALOR
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Figura 13.12
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menor es el tiempo de residencia més rapidamente se acanza el equilibrio en la tem-
peratura de salida del cambiador.

De acuerdo a la ecuacién (5), la ganancia totd de un lazo de control debe ser lo
més constante posible, con € fin de que la gananciadel controlador sea vélida para un
amplio margen de trabajo del lazo. Esto hace que, para linealizar larespuesta del pro-
ceso de intercambio de calor, se deba utilizar una vavula con caracteristica isopor-
centual, cuya ganancia aparece en laFigura 13.10. Dependiendo del coeficiente de dis-
torsion del circuito, € comportamiento del caudal frente a recorrido de lavavula serd
similar a que muestra la Figura 13.8.

13.3.3. Control de reciclo de un compresor

En un compresor se rediza una transformacion practicamente adiabética, por lo
gue € sistemano gana ni pierde cador. Esto es debido a que latransmisién de calor es
un fendmeno relativamente lento y la compresion se realiza de forma rapida. La ele-
vacion de temperatura del gas se produce como consecuencia de la elevacion de pre-
sion.

Como se vera en otro capitulo, la operacion de un compresor centrifugo puede lle-
gar a ser inestable debido a cambios en aguna de las condiciones de proceso, taes
como caudal, presién, temperatura o0 peso molecular, llegando hasta la situacion de
bombeo, en la que se produce la inversién momentanea del sentido de flujo ocasio-
nando graves desperfectos en € compresor.

A partir de las curvas de bombeo, caracteristicas de cada compresor en particular,
se obtienen curvas de control como la que aparece en la Figura 13.13, en las que la
presion diferencial, representativa del caudal de paso, es funcion de la diferencia de
presion en la etapa.

LINEA DE
CONTROL

DIFERENCIA DE
PRESION (dP)

PRESION DIFERENCIAL (h)

Figura 13.13
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Aunque, en la préctica, se trata realmente de una parabola, de forma simplificada
se puede utilizar unarecta, cuya ecuacion seré&

=K * (Pi - Pa) (16)

Presion diferencial funcion del caudal de paso
Pendiente de la recta
Presion de impulsion
Pa = Presién de aspiracion

Donde: h
K
Pi

Sin entrar aqui en los diferentes sistemas de control para evitar é bombeo en un
compresor, la Figura 13.14 muestra uno muy simple en el que se lleva a cabo un reci-
clo de caudd desde laimpulsién a la aspiracion para que siempre esté atravesando €
compresor un caudal minimo de seguridad. En condiciones normales de operacién se
encontrara cerrada la vavula de reciclo, sblo en aquellas circunstancias en las que
se trabgje abgjo caudal serd necesario que la vdvula abra lo suficiente para proteger
al compresor.

-~ e
PV \r/ SP
. ® DPT
: |
|
: T
ASPIRACION i %

: | :
|
|

I rl//’l
RECICLO &

Figura 13.14

IMPULSION

Como puede ser facilmente deducido, la velocidad de respuesta de la vdvula de
control del reciclo debe ser dta La caracteristica debe ser linea porque una vavula
con caracteristica isoporcentua tarda demasiado tiempo en conseguir € cauda de
reciclo requerido. La valvula isoporcentual proporciona un control menos efectivo,
sobre todo a inicio de su recorrido, donde es necesario dejar paso de caudal de forma
inmediata para evitar el bombeo.

Lagananciade lavélvulalineal aparece en la Figura 13.9. Dependiendo del coefi-
ciente de distorsion del circuito, que en este caso debe ser pequefio, € comportamien-
to del cauda frente d recorrido de la valvula sera similar a que muestra la Figura
13.7.

Como se ha mencionado anteriormente, cuando se trata de controlar un lazo de
caudal, la ganancia de este lazo es la unidad. Por otro lado, siguiendo € concepto por
el cua la ganancia de cualquier lazo de control depende de su tiempo de residencia,
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en e caso del compresor éste es muy pequefio, apareciendo en laFigura 13.15 € com-
portamiento del caudal en funcion del tiempo de residencia.

13.3.4. Criterios para seleccion de la caracteristica

La eleccion de la caracteristica de una vavula puede tener una gran influencia
sobre la estabilidad o controlabilidad del proceso, puesto que representa el cambio en
la ganancia de la vavula con respecto a su carrera. Para determinar cuantitativamente
lamegjor caracteristicaparauna aplicacion determinada, se debe realizar un andlisis del
lazo de control, aungque en muchos casos esto sea innecesario, siendo suficiente con
aplicar algunas reglas establecidas.

Como <e ha visto en las Figuras 13.1 y 13.2, la vavula con caracterigtica lined
muestra que el caudal es directamente proporciona a recorrido de lavavula. Esta pro-
porcionalidad produce una curva con pendiente constante que, s lapérdida de carga es
constante, hace que la ganancia sea la misma para todos los caudales. Esto hace que la
valvula con caracteristica lineal sea especificada para control de nivel de liquidosy
para ciertos controles de caudal donde se requiera ganancia constante.

En la valvula con caracteristica isoporcentual, igual incremento en la carrera (C)
produce igua porcentaje de cambio en € cauda (Q) que esta pasando en ese punto,
de acuerdo a la ecuacion:

dQ/dC=K *Q

siendo K constante con un valor aproximadamente igual aLn (50) = 3,91. Por tanto,
paracada 1 % de cambio en la carrera de lavalvula se produce un incremento de cau-
dal del 3,91 % del que esta pasando en ese momento.
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Esto hace que, cuando la vélvula esta empezando a abrir, € cambio en € cauda
sea pequefio, mientras que s la valvula esta muy abierta d cambio en e cauda sea
muy grande d aplicar e mismo porcentgje a caudal de paso. Esto queda reflgjado en
las Figuras 13.3 y 13.5. Como consecuencia, las valvulas con caracteristica isopor-
centual se utilizan generalmente para control depresion y otras aplicaciones donde un
gran porcentaje de la pérdida de carga se absorbe por € propio sistema, mientras que
sdlo una pequefia parte se absorbe por la valvula automética.

Las valvulas con caracteristica isoporcentual también deben ser utilizadas donde se

espere una gran variacion en la pérdida de carga.
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Técnicas de control avanzado

14.1. Introduccion

En capitulos anteriores se ha visto la importancia ded control de realimentacidn
(feedback), € cual tiene una serie de ventajas como las que se citan a continuacion:

» No es necesario tener conocimiento apriori de la dindmica del proceso.

» Se produce accion correctora ante cualquier perturbacion que afecte a la varia-
ble controlada.

 El control PID es un sistema muy robusto. Para que aparezcan inestabilidades
han de producirse cambios importantes en la dinamica del proceso.

El control feedback también tiene una serie de desventgjas, entre las que se pueden
citar:

* SAlo se produce correccion cuando la variable controlada se ha desviado de su
punto de consigna. Por tanto, es imposible evitar € error inicia en la variable
controlada.

« El controlador no puede adelantarse a las perturbaciones aunque éstas puedan
ser conocidas y medidas.

 El comportamiento no sudle ser aceptable en procesos con grandes retardos puros.

Por todo ello, existen una serie de técnicas de control avanzado que mejoran el
comportamiento del control basico. En redlidad, € término control avanzado no tiene
una demarcacion clara. Se puede definir como un conjunto de técnicas y herramientas
que permiten adaptarse a las condiciones cambiantes del proceso.

Entre las técnicas pararedlizar control avanzado se pueden encontrar las siguientes:

Control feedforward.
Control en cascada.

Control de relacion.

Control selectivo.



240 CONTROL AVANZADO DE PROCESOS

Cada una de estas técnicas puede apoyarse en diversos célculos matemdticos para
complementar e efecto sobre € elemento finad de control, siempre con € objetivo de
producir estabilidad en la operacidn. Es necesario hacer hincapié en que € objeto prin-
cipal del control avanzado es producir estabilidad en la operacion. Como consecuencia
de la estabilidad se puede mejorar € objetivo econémico al acercarse mas alos limites
restrictivos de las unidades de proceso, obteniendo:

¢ Mejora de rendimientos en productos de mayor valor afiadido.
e Ahorro de energia
 Incremento de la capacidad de produccién.

14.2. Control en adelanto (feedforward)

Los controladores con realimentacion del proceso no tienen en cuenta la influencia
de las perturbaciones que se producen y que afectan a 1azo de control. Debe existir un
error para gque se inicie la accion correctiva. Un medio para corregir € efecto de las
perturbaciones es € control feedforward, € cua compensa d efecto de las mismas
antes que produzcan error en la variable controlada. Este sistema esta limitado por la
exactitud de las medidas, los calculos efectuados y las perturbaciones no medidas.

14.2.1. Teoria del control feedforward

Cualquier proceso se puede describir en funcién de las relaciones existentes entre
lasaliday dos grupos de entradas: la salida del proceso que es la variable controlada
(Ve) o dependiente, y la entrada, conocida a su vez como variable manipulada (Vm) o
independiente. Las variables asociadas a la carga son € otro tipo de independientes,
conocidas como variables de perturbacion (Vp). La Figura 14.1 muestra un diagrama
de bloques en € que aparecen las tres variables descritas.

Como puede verse, cadaunade las entradas llega a proceso por un lugar diferente,
por lo que afectan de distinta forma a la variable controlada. La ecuacion que describe
a proceso es.

Vc=Vm* Gm- Vp* Gp

donde Gmy Gp son las funciones de transferencia.

- CONTROL REFERENCIA

FEEDFORWARD
VARIABLE
MANIPULADA
VARIABLE DE VARIABLE
PERTURBACION
»|  PROCESO Ay
ALIMENTACION

Figura 14.1
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El objeto del sistema de control feedforward es mantener la variable controlada en
un valor de referencia «R» que debe ser igual a vaor deseado para la variable contro-
lada. Con estos datos se puede obtener € valor de la variable manipulada a partir de la
ecuacion anterior.

Vin=(R+Vp * Gp)/Gm

Si @ célculo de lavariable manipulada es correcto, para cualquier valor de lavaria-
ble de perturbacion se mantendra constante € valor de referencia, es decir, € valor de
la varigble controlada.

14.2.2. Aplicacion a un intercambiador de calor
En & cambiador de calor de la Figura 14.2, latemperatura de salida es la variable

controlada, € cauda de producto y su temperatura de entrada son variables de pertur-
bacién, mientras que € caudal de vapor es la variable manipulada.

YMECL R CONTROL = | AEF
i . e FEEDFORWARD
- |
VAPOR | 4 ¢
R
\‘/‘ \IJ
PRODUCTO
7y
VG
hA
| [
CONDENSADO

Figura 14.2

Aplicando un balance de energia se obtiene e modelo en estado estacionario del
proceso de intercambio de cdor.

Hs*Fs=Fp*Cp* (Ts - Te)

donde: Hs = Entalpiade vapor (kcal/kg)
Fs = Cauda de vapor (kg/h)
Fp = Cauda de producto (kg/h)
Cp = Cdor especifico del producto (kcal/kg °C)
Ts = Temperaturade sdida (°C)
Te = Temperatura de entrada (°C)
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En este gemplo la referencia es la temperatura de salida deseada. Si no existieran
otras perturbaciones se podria fijar € cauda de vapor necesario para mantener esta
temperatura.

s =Fp % P xR _To
Fs=Fp = (R—Te)

El clculo anterior se basa en € modelo en estado estacionario, en € cua no se
contemplan las diferentes dinamicas que afectan a las variables en funcion de su pro-
pianaturalezay d lugar donde se encuentran situadas en €l proceso. Parallevar acabo
la compensacién dinamica es necesario introducir una funcion de tiempo lead/lag en
las variables de perturbacién, de forma que € sistema de control pasa a ser € de la
Figura 14.3.

La compensacion dindmica hace coincidir en el tiempo las variables para que no se
produzca desviacion entre e valor real de la variable controlada y € vaor deseado
como referencia

b B e e CONTROL PR
o T ey FEEDFORWARD
: |
'VAPOR | _ A
Aot o VP : VP
B, R [,
V0 \|J \E(D)/ l)
PRODUCTO'
T
VC
P
L -

CONDENSADO

Figura 14.3

14.2.3. Reagjuste por medio de feedback

Existen influencias externas que producen errores en el cdculo. Como consecuen-
cia la temperatura de salida puede sufrir deriva, produciendo un error permanente.
Entre las influencias externas se pueden citar:

» Cambio en lapresion del vapor, haciendo que se modifique su entapia
« Cambio en las condiciones ambientales, noche y dia, invierno y verano, etc.
» Ensuciamiento en los tubos del cambiador.

Todo esto hace que sea necesario recurrir a un procedimiento que sea capaz de
mantener la variable controlada en su valor de referencia. Este procedimiento es e
control feedback.
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LaFigura 14.4 muestra el sistema de control anterior incluyendo un controlador de
temperatura en la linea de salida de producto, € cua actdia como regjuste ofeedback.
Este controlador mantendra la temperatura en el valor de referencia deseado, corri-
giendo los desequilibrios producidos por las perturbaciones no medidas y los errores
de célculo.

14.3. Control en cascada

En la préctica existe gran cantidad de procesos con lazos simples de control feed-
back entre los que se produce interaccién. Para eliminarla es necesario medirlay con-
trolarla por medio de un sistema de control denominado cascada. La Figura 14.5
muestra un giemplo tipico a partir del cua se va a contemplar € funcionamiento del
sistema.
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Para controlar €l nivel en e fondo de un recipiente se utiliza, en principio, un con-
trolador que actla directamente sobre la valvula. Mientras aguas abgo de la valvula
automatica no se produzca ninguna perturbacién se efectuara un control de nivel acep-
table. S por alguna causa disminuye la presion aguas abgjo, la vavula dgara pasar
més caudal parala misma apertura, a haber aumentado la diferencia de presion atra-
vés de ella. Laposicién de vavula se corregira cuando disminuya el nivel y su contro-
lador disminuya la salida en cantidad suficiente para buscar un nuevo equilibrio.

Tomando lavéalvula como un orificio de restriccion en € que antes y después exis-
ten las presiones P, y P, respectivamente, se puede aplicar la ecuacion de cdculo de
caudal, la cuad de forma simplificada es la siguiente;

Q=K*VP,-P,

Esto hace que a disminuir P, aumente e caudal de paso parala misma apertura de
vélvula. Se puede observar, por tanto, que un cambio en la diferencia de presion oca
siona un cambio en € paso de cauda por lavavula, que a su vez modificad nivel en
d recipiente. En otras palabras, existe interaccion entre caudal y nivel, la cua se pue-
de amortiguar efectuando control en cascada, tal como aparece en la Figura 14.6. Con
esta técnica, tan pronto se modifique € caudal se llevara a cabo la correccion necesa
ria sobre la valvula antes que se vea afectado € nivel del recipiente.
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U ey PI
e St .
—
SALIDA DE PRODUCTO
Figura 14.6

Llegados a este punto se puede ver que un sistema de control en cascada utiliza dos
controladores feedback. Solamente uno de ellos, denominado esclavo 0 secundario,
tiene sdlida a proceso, en este gemplo € controlador de caudal. El controlador de
nivel, denominado master o primario, se utiliza para fijar € punto de consigna de
secundario. La variable a controlar es la medida del controlador primario, mientras
que la medida de caudal del secundario es unavariable intermedia.

En un sistema de control en cascada, la dindmica del lazo secundario debe ser
siempre més rdpida que la del primario. En caso contrario no es posible que funcione
correctamente.
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La Figura 14.7 muestra un diagrama de bloques del gemplo mostrado en la Figu-
ra 14.6, apartir del cua se pueden deducir dos comportamientos.
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Figura 14.7

« S laperturbacion ocurre en € lazo de control interior (caudal), e controlador
secundario inicia la accidn correctiva antes que se tradlade a lazo de control
exterior (nivel).

» Si la perturbacion ocurre en € lazo exterior (nivel), € comportamiento de la
cascada hace que se modifique e punto de consigna del lazo interior. En este
caso el conjunto se comporta préacticamente como s fuera un solo control feed-
back.

14.3.1. Algunos gemplos de control en cascada

Ademas dd giemplo mostrado en la Figura 14.6 se muestran a continuacion otros
gjemplos tipicos de control en cascada. La Figura 14.8 muestra e control entre nivel y
caudal de salida dd acumulador de una columna de destilacion. Este sistema se utiliza
para cerrar € balance de materia en cabeza de la columna. También aparece € control
en cascada entre temperaturay caudal de reflujo.

CONDENSADOR

| spy (AcumuLADOR) ‘-C)

REFLUJO !

SRRl 1 il DESTILADO T2 ﬁ :

Figura 14.8
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En este gemplo se trata de una columna de destilacién a condensacion total, es
decir, todo € producto que sae por cabeza se condensay llega a acumulador en fase
liquida, de donde se reparte en dos corrientes, una de €llas retorna como reflujo y la
otra abandona el proceso como destilado. Al mantener € reflujo constante, este siste-
ma hace que las variaciones de nivel ocasionadas por la mayor 0 menor acumulacion
de producto hagan que la salida de destilado sea variable para cerrar € balance de
materia.

La Figura 14.9 muestra € caso de un intercambiador de calor en & que se debe
controlar la temperatura de salida de uno de los productos manipulando € caudal de
entrada del otro producto.

PRODUCTO :
- —-
TC
7R sP A sp
Y

FLUIDO CALEFACTOR

Figura 14.9

Este caso se puede hacer extensivo a todos los intercambios de calor utilizados en
procesos unitarios. Por gemplo, en una columna de destilacion se pueden presentar
dos casos tipicos, como son:

» Control temperatura de fondo. Latemperatura de producto puede estar situa-
daen d plato sensible de fondo de la columna, mientras & caudal corresponde
al fluido calefactor del reboiler, representado por e cambiador de calor, como
muestralaFigura 14.11.

» Control temperatura de cabeza. La temperatura de producto corresponde al
plato sensible situado en la parte superior de la columna, mientras que € caudal
corresponde al reflujo, como muestrala Figura 14.8.

Tanto en € caso de fondo como en € de cabeza, |as temperaturas podrian ser susti-
tuidas por cromatégrafos para controlar la composicion de los productos de ambos
extremos de la columna.

Otro caso tipico es e correspondiente al control de combustion de un horno, repre-
sentado en la Figura 14.10.

El control en cascada controla la temperatura de salida del producto manipulando
lapresion del combustible. En lugar de la presién se podria utilizar como secundario
el caudal, en cuyo caso lavélvula automatica deberia estar situada después de la medi-
da de caudal, para evitar laperturbacion que se produce al variar la presion posterior a
lavavula
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Figura 14.10

Queda, por ultimo, comentar que a veces se utilizan sistemas con tres controlado-
res en cascada, como queda representado en la Figura 14.11.

G <,

SALIDA DE PRODUCTO

Figura 14.11

En realidad estos casos suelen ser mas tedricos que précticos, por la dificultad
gue existe para sintonizar tres lazos de control en serie. En cualquier caso, si se utili-
za este sistema de control, los parametros de gjuste del 1azo de composicion dd pro-
ducto deben ser lo suficientemente relgjados para no producir oscilacion en el con-
junto.

Como dternativa a los tres controladores en serie se puede utilizar alguno de los
Sistemas siguientes:

» Control incremental de composicién. Dado que la composicién del producto
cambia de manera lenta, en lugar del AC se puede utilizar un controlador incre-
mental que modifique & punto de consigna del controlador de temperatura
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periddicamente, no de forma continua como lo hace un controlador PID normal.
En realidad es un controlador integral con incrementos constantes.

+ Control de composicion alternativo al control de temperatura. Con € fin de
eliminar uno de los controladores, puesto que tanto la temperatura como la
composicion estén asociados a la calidad del producto, se puede configurar el
sistema que aparece en laFigura 14.12.
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Figura 14.12

Con este sistema se puede utilizar, por jemplo, como controlador primario princi-
pa e correspondiente ala composicion, y sdlo en caso de falo de éste, o avoluntad
del operador, pasar a controlar con €l correspondiente a la temperatura, accionando el
conmutador manual HS. En este caso e TC serd un controlador primario de reserva.

14.4. Control de relacion (ratio control)
14.4.1. Relacion de caudales

Es un sistema en donde se va a controlar una variable secundaria en relacion direc-
ta a otra variable denominada primaria. Un giemplo tipico es larelacion liquido/vapor
en un proceso de absorcién. En este proceso se capturan o condensan ciertos compo-
nentes de una corriente de gas por medio de un absorbente liquido. La Figura 14.13
muestra un absorbedor en € que se elimina SH, utilizando como absorbente Mono
Etanol Amina (MEA). El caudal de alimentacion contiene el gas a absorber. Lavaria-
ble a manipular es & cauda de absorbente. Sin intentar realizar agui un balance de
materia exhaustivo entre las cuatro corrientes que intervienen en e absorbedor, es
importante resaltar que la variable a manipular es larelacion LIV, sujeta a regjustes
debidos a variaciones en la composicion de la alimentacion.

Para mantener larelacion L/V es necesario utilizar un sistema feedforward como €
que aparece en laFigura 14.14. Por medio de este sistema, para mantener constante la
relacion L/V se modifica € caudal de absorbente en funcion del caudal de alimenta
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Figura 14.13

cién. Estarelacion mantiene a su vez la concentracion de la corriente de fondo, o bien
de cabeza, dependiendo de la calidad ddl producto que se desea controlar.

Larelacion se puede gjustar manualmente o de forma automética. Un giemplo tipi-
co de gjuste automatico es € control de relacion aire combustible en € proceso de
combustion de una caldera. En este caso larelacion se regjusta por medio de un anali-
zador de oxigeno situado en la sdlida de gases efluentes de la combustion.
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Figura 14.14

14.4.2. Relacion caudal parcial a caudal total

Este sistema se representa en la Figura 14.15 y es una variante del anterior. Se uti-
liza fundamentalmente por las siguientes razones:

» Donde es imposible medir el caudal de perturbacion (A) o no controlado antes
de redlizar la mezcla, bien por estar inaccesible, por su ata viscosidad, o cual-
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quier otra causa. (Después de la dilucion disminuye la viscosidad y puede ser

medido.)

» Donde se desea afiadir € liquido en relacion d total y saber que este total con-
tiene un porcentgje del componente deseado (B). Se utiliza para mezclar com-
ponentes, como se veraen e sistemade blending.

SPy 8 7ixN B/(A+B)
4% B e
B o ﬁ A MULT
Y
A - A+B
[ £B- all
Figura 14.15

14.4.3. Relacion de cantidades

En este sistema se controla la cantidad total de la variable secundaria en relacion
directa ala cantidad total (acumulada) de lavariable primaria no controlada. Se obtie-
ne una dosificacion mas precisa que cuando se controlan caudales instantaneos, sobre
todo cuando setrata de cantidades pequefias. Al comparar caudalestotalizados este Sis-
tema mantiene € porcentgje de los componentes de la mezcla de forma mas precisa

Laventga de este control es que permite que existan desviaciones temporales de una
de las variables, yaque € sstema las compensa autométicamente con posterioridad.

Este sistematiene gran utilidad en lamezcla de grandes cantidades de producto, en
la cual es necesario afiadir componentes de forma exacta, como ocurre en € blending
de gasolina o gastleo. La Figura 14.16 muestraun sistema de control de este tipo en €
que € sumador va acumulando € valor de la gecucidn anterior més d de la actual,
dando como resultado un caudal acumulado que es € que se utiliza para llevar a cabo
el control de relacion.

: e B | : :
PRODUCTO B K oins | [[

Figura 14.16
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14.5. Mezcla de productos (Blending)

El blending, o mezcla de productos, es una aplicacion de control que utilizalatéc-
nica de control de relacién de forma mdiltiple para realizar una mezcla con varios com-
ponentes, tal como muestra de forma simplificada la Figura 14.17. Dos casos tipicos
de blending son los correspondientes a la formulacion de gasolinay gasdleo a partir
de varios componentes.

CALCULO SP DE LOS
1 CONTROLADORES DE
RELACION 1aN
H
i A ;
14 l MEZCLA
2 i | DEMANDA ANALISIS VARIAS :
| 'MASTER  PROPIEDADES
! CALCULO DIFERENCIA
X, fs@ 24 BIAS 1 AN | DE VOLUMEN EN LOS
IR 3 'CONTROLADORES DE
Py Ase - - CAUDAL 1aN

Figura 14.17

Sélo se va a mencionar € comportamiento del sistema tratado como control de
relacion. Por tanto, los puntos de consigna de cada componente se fijan en funcién
de valores obtenidos por simulacién u optimizacion OFF LINE. Existen sistemas en
los que se puede realizar optimizacion ON LINE, en cuyo caso |os puntos de consig-
na se van adaptando a valores calculados en funcién de las composiciones deseadas,
por eiemplo Presion de Vapor Reid, indice de Octano, etc. Dada la problematica
asociada al factor de servicio de los analizadores en linea, este sistematiene una uti-
lizacion limitada. De forma simple, factor de servicio es el tanto por ciento del tiem-
po que & analizador se encuentra funcionando y disponible para efectuar control
automético.

Sin entrar en detalle sobre laforma de redlizar € control del blending, a continua-
Cion se relacionan algunas de sus particul aridades:
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Velocidad de mezcla. Corresponde a punto de consigna fijado en € controla-
dor master de caudal situado en la linea comin (Blender), donde se unen todos
los componentes. Se fija en unidades de caudal, por gemplo, 500 m/h. A veces
se conoce como demanda master.

Volumen de mezcla. Es la cantidad total de producto que se desea obtener en la
mezcla. Se fija en unidades de volumen, por g emplo, 10.000 m .

Relaciones parciales de componentes. La suma de puntos de consigna de las
relaciones correspondientes a todos los componentes ha de ser igud a 100 %.
Volumenes parciales. Se deben calcular dos volumenes, correspondientes a los
puntos de consigna de cada componente (tedrico), y alas medidas de caudal de
paso (real). Cuando se produce desviacion entre ellos se deben corregir los cau-
dales correspondientes por medio dd bias asociado a cada lazo. Reamente la
salida del controlador de relacion corresponde & valor tedrico de punto de con-
signa que corresponde a cada componente, mientras que € punto de consigna
real del controlador de caudal es la suma del tedrico més e bias afiadido, s se
produce desviacion en e volumen de paso red con respecto a tedrico. Si no
existe desviacion, € valor ddl bias seré cero.

Arranquey parada de bombas. Se realiza autométicamente la puesta en mar-
cha de las bombas situadas en Ias lineas de producto a mismo tiempo que se ini-
cialamezcla. Asmismo se efectliala parada automética a fina de la mezcla.
Capacidad de los tanques. Lamezcla se inicia sdlo s € volumen existente en
los tanques origen es suficiente para suministrar el correspondiente a la deman-
da de cada componente. Asimismo e tanque destino debe tener capacidad sufi-
ciente para € volumen de mezcla fijado.

14.5.1. Funcionamiento del sistema de mezcla

En laFigura 14.18 aparecen las diferentes fases que componen e desarrollo de una
mezcla de productos.
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Figura 14.18
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 Inicio. Lavelocidad de mezcla se iniciaen cero y va aumentando hasta alcanzar
su valor de referencia fijado en € punto de consigna del controlador méster de
caudal. El tiempo hasta alcanzar el punto de consigna esta destinado a sistema
de rampa ascendente de caudal.

» Funcionamiento normal. Una vez acanzada la velocidad de mezcla, o
demanda master, el caudal permanece en ese valor mientras no ocurra ningu-
na incidencia.

» Pacing. Durante el tiempo que permanece la velocidad de mezcla en su vaor de
referencia se puede presentar una condicién de pacing. Generalmente esta con-
dicion se asocia ala posicion de valvula de los diferentes componentes, de for-
maque s alguna de ellas acanza un valor proximo a 100 % es necesario redu-
cir la velocidad de mezcla. Si no se redliza la reduccién no se alcanzara la
mezcla deseada porque € componente cuya vélvula ha acanzado € 100 % esta
fuera de control y e caudal de paso no correspondera d fijado en su punto de
consigna. Cuando desaparece la condicién de pacing se puede volver a vaor
anterior de velocidad de mezcla, bien de forma manual o automética. El pacing
se trata en realidad de acompasar la velocidad de mezcla a las restricciones pro-
ducidas por la apertura de valvula de los componentes.

e Pre-parada. A un cierto valor de volumen de mezcla, por gemplo 95 %, se lle-
ga a la condicién conocida como pre-parada. En este momento se iniciaun sis-
tema de rampa descendente hasta alcanzar una velocidad de mezcla denomina-
da vdor de retencion, en @ cua permanecen todos los componentes hasta
finalizar lamezcla. Realmente se trata de frenar la velocidad para poder realizar
d guste fina de cada uno de los componentes de lamezcla.

» Parada. La parada de la mezcla se realiza cuando todos los componentes han
alcanzado su volumen prefijado. Dado que se conoce € volumen total de mez-
clay larelaciéon de cada componente también se conocen los volimenes parcia-
les, de forma que cuando cada componente alcanza su volumen prefijado se cie-
rra autométicamente la vlvula automéica. De esta forma € volumen total
corresponde exactamente con € prefijado. Logicamente todas las vélvulas no se
cierran a mismo tiempo, sino que lo hacen en funcién de cuando se acance €
volumen de cada componente.

14.6. Control sdectivo

Existen muchas ocasiones en las que entre varias medidas o salidas de controlado-
res se debe seleccionar una de €ellas, bien por razones de seguridad, eficacia, etc. En €
caso de medidas, € sistema solo realiza la funcién de selector puro, puesto que se tra-
ta de variables cuyo vaor es fijo. Como gemplo tipico se tiene la seleccion de latem-
peratura mas alta en un reactor, la cua va a ser utilizada como variable de proceso
para un controlador. Se trata de seleccionar entre los milivoliios generados por cada
uno de los termopares implicados.

Cuando se trata de seleccionar una salida entre la de varios controladores, lavaria-
ble a seleccionar no es fija, sino flotante. Las salidas de los controladores no seleccio-
nados tienden a desplazarse hacia un extremo u otro del rango. Esto se debe aque las
salidas son €l resultado de aplicar la ecuacion del controlador PID que, como se sabe,
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tiene una componente debida a la accién integral que lleva a saturar su salida en agu-
no de los extremos cuando existe error entre medida y punto de consigna. El fenéme-
no de saturacion debida a la accién integral se conoce como reset windup, y € tipo de
control selectivo se conoce como override.

14.6.1. Antisaturacion (Anti reset windup)

En e control selectivo override siempre existe uno 0 mas controladores cuya sdi-
da no esta seleccionada, dada la propia naturaleza de este tipo de control. Con objeto
de simplificar, a partir de aqui se supone que solo existen dos controladores cuya sali-
da se envia a un sdector. El controlador no seleccionado tendra un error permanente
entre variable de proceso (PV) y punto de consigna (SP), por lo que su salida (OP)
sera inferior o superior a la seleccionada dependiendo s € selector es de méxima o
minima respectivamente.

Si los controladores solo disponen de accidn proporcional, la salida no selecciona-
datendra un valor fijo proporcional a error. S ademés disponen de accion integrd, la
salida no seleccionada llegard a saturarse con e tiempo debido a la integracion del
error, por lo que s no existe ningun sistema que evite esta saturacion lasdidaseiraa
un valor por encimadel maximo o por debgjo del minimo, aunque el indicador de sali-
da esté en 100 0 0 % respectivamente. Estaparticularidad hace que el cambio de varia-
ble controlada no se hagajusto en e momento en que la no seleccionada cambie
signo del error, sino que hace fdta ademas que elimine la saturacion debida a la
accion integral {reset windup), para que pase a ser la variable controlada principal .

Para evitar la saturacion, los sistemas de control distribuido disponen de limitado-
res de accion integral, de forma que se evite la saturacion del controlador no seleccio-
nado. A modo de g emplo se describen a continuacion dos sistemas para evitar la satu-
racion.

* Limitar laaccion integral de los controladores en un vaor de salida determinado,
p.e. 90y 10 %. A partir de estos valores de sdida del controlador se eimina el
efecto de la accion integral, reduciendo la saturacion. En laFigura 14.19 la sdida
no seleccionada permaneceria en € 90 %. Para llevar a cabo € cambio de varia-
ble, & controlador no seleccionado tiene que aproximar su salida desde 90 a 60 %.
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Figura 14.19
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Algunos sistemas de control distribuido disponen de guste de banda de segui-
miento de la salida no seleccionada con respecto a la seleccionada, por gjemplo,
5 %. En la Figura 14.19, la salida no seleccionada estaria en € 65 %. De esta
forma el cambio entre variables controladas se hace répidamente (65 a 60 %),
evitando perturbaciones en e proceso.

Algunos sistemas disponen de controladores con external feedback. A esta
entrada se conecta la salida del selector, de forma que la salida del controlador
no seleccionado se encontrard muy cerca de la salida del selector, evitando la
saturacion del controlador.

14.6.2. Control override en estacion de bombeo
Existen ocasiones en las que es necesario limitar una variable de proceso en un
valor determinado, alto o bajo, para evitar dafios en equipos o a proceso. Un gemplo

tipico lo constituyen las estaciones de bombeo en las que existen dos variables contro-
ladas y una sola manipulada, tal como muestrala Figura 14.20.
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Figura 14.20

Las variables controladas son las presiones de aspiracion e impulsién o descarga,
mientras que la manipulada es la valvula automética situada en la linea de impulsion.
En condiciones normales debe ser controlada la presion de impulsion. Solamente se
limitard este control s la presién de aspiracion disminuye de un cierto valor, en cuyo
caso pasara a ser lavariable controlada.

La sdlida de los dos controladores se conecta a un selector override de minima

ssefial. El punto de consigna del controlador de presién de aspiracién esta situado por
debgjo de lapresién normal de operacion. Debido al error entre PV y SP, su sdlida se
encontrara a maximo debido a la componente integral y tener configurada accion
inversa. El controlador de impulsion también tiene accidn inversay mantiene la pre-
sién en e punto de consigna deseado. Por tanto, su salida sera menor que la del con-
trolador de presion de aspiracion.

En condiciones normales de operacion, el selector de minima sefial tendré selec-
cionadaladd controlador de impulsién para enviarla alavalvula automética. Cuando,
por haber aumentado el caudal de paso, lapresion de aspiracion disminuyapor debajo
de su punto de consigna la salida del controlador disminuird, haciéndose menor que la
correspondiente a controlador de impulsion. Como consecuencia € selector degjara
pasar la salida del controlador de aspiracion hacia la valvula automética, protegiendo
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de esta forma la bomba. En este momento se producird un error permanente en e con-
trolador de descarga, siendo su PV menor que  SP, por lo que la salida de este con-
trolador aumentara dejando de ser seleccionada.

14.6.3. Control override para medida de caudal de LPG

Como su nombre indica, € Gas Licuado de Petrdleo (Liquefied Petroleum Gas), se
encuentra en fase gas a presion atmosférica y temperatura ambiente. Con objeto de
mantenerlo en fase liquida debe estar sometido a una cierta presién por encima de la
presion de vapor del butano, propano y etano contenidos en lamezcla.

En la Figura 14.21, la salida de los controladores de caudal y presion se envian a
un selector de méxima sefial. En condiciones normales la salida del controlador de
presion estara por encima de la correspondiente a controlador de caudal, estando por
tanto controlando € caudd a su valor deseado. Si por alguna circunstancia disminuye
la presién, disminuird también la saida de su controlador, pasando éste a controlar &
acanzar la medida € punto de consigna, € cua estara fijado a la minima presion
necesaria para que € GLP permanezca en fase liquida.
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Figura 14.21

El comportamiento aparece en la Figura 14.22. Mientras la presion esta situada por
encima de su punto de consigna, € caudal se mantendra en € valor deseado. Cuando
la presion alcanza su punto de consigna, € controlador hace que éste se mantenga
constante, disminuyendo € paso de caudal para evitar que se gasifique € GLP, lo cud
produciria errores en la medida.
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Figura 14.22
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14.6.4. Control override en un intercambiador tipo Kettle

Por dltimo se describe & funcionamiento de un control override entre presion y
nivel en los equipos situados en cabeza de una columna desetanizadora, como aparece
en laFigura 14.23.
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Figura 14.23

Larefrigeracion se realiza con fraccién C3 que entra d condensador en fase liqui-
do y lo abandona en fase gas. En @ condensador se redliza d cambio de fase, en d
cud d cdor latente de vaporizacion hace que se condense € vapor procedente de
cabeza de la columna.

La presién se controla en € acumulador, de forma que s ésta aumenta abrira la
vévula automatica inundando tubos con liquido refrigerante. El gas producido en
cambio de fase se acumula en la parte superior del condensador tipo Kettle, de donde
pasa a la aspiracién de un compresor para volver a condensarlo y repetir € ciclo a tra-
tarse de un circuito cerrado.

Al abrir lavavula automética aumentard el nivel en € condensador, hasta € extre-
mo de inundar totalmente los tubos. En este momento se tiene lamaxima capacidad de
refrigeracién posible, por 1o que no es necesario dgar pasar més liquido por lavalvu-
la. Para evitar que siga aumentando la apertura de vélvula, pasara a controlar € nivel a
través del selector override de minima sefial.

El controlador de presion tiene configurada accion directa, por lo que a aumentar
la presién aumenta la salida, mientras que € controlador de nivel tiene configurada
accion inversa, de forma que a aumentar e nivel disminuye su salida. Como conse-
cuencia de este comportamiento, € selector override debe ser de minima sefial. Este
sistema de control protege € circuito de aspiracién del compresor de la posible entra-
da de liquido, con los consiguientes dafios que esto produciria en la maquina.

14.7. Control por restricciones

El control por restricciones es unatécnicade control avanzado que, normalmente, |le-
vaimplicitas comprobaciones l6gicas parallevar € proceso asus limites. Para ello modi-
fica e vaor de una variable manipulada, tanto como sea necesario, hasta llevar alguna
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variable de restriccién a un limite especificado. En la Figura 14.24 aparece un diagrama
de bloques maostrando un sistema de control con una sola variable de restriccion actuando
sobre la variable manipulada. En un sistema con més de una variable existe una de dlas
gue es lavariable objetivo y que serd la que «mande». El punto de consigna de edta varia-
ble objetivo puede venir fijada por € operador o por una estrategia de optimizacion.

———————® 5ISTEMA DE CONTROI
MEDIDADELA | poR RESTRICCIONES

SP LIMITE DE LA

VARIABLE DE _| VARIABLE DE
RESTRICCION & RESTRICCION
X
VARIABLE  [FCY
MANIPULADA N\ _ o
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Figura 14.24

Una de las aplicaciones mas usuales del control por restricciones es la maximiza-
cién 0 minimizacién de una variable. La operacién en condiciones de restriccion es
muy normal en procesos donde se quiere:

e Maximizar la carga alaunidad.
* Maximizar rendimientos.
* Minimizar consumo de energia.

Antes de seguir adelante es necesario conocer que las restricciones pueden ser
catalogadas como:

e Severas (Hard). Entre elas se encuentra la posicion de valvulas, capacidad de
bombas, presién maxima admisible previa a disparo de una vavula de seguri-
dad, etc.

» Suaves (Soft). Como puede ser la calidad de un producto, nivel en un recipiente,
presion en el interior de un horno, etc.

» Calculadas. En este grupo se encuentra la inundacién en una columna de destila-
cion, severidad en un reactor, ensuciamiento en un intercambiador de caor, etc.

Parallevar acabo € control por restricciones se puede utilizar alguno de los proce-
dimientos generaes que se describen a continuacion:

e Control proporcional.
¢ Control incremental.
14.7.1. Control PID con selector

Aunque existen otros sistemas, la Figura 14.25 muestra como gemplo un sistema
de maximizar por restricciones en € que cada una de las variables de restriccion dis-
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pone de un controlador d cual e le fija un punto de consigna que corresponde a valor
limite que puede acanzar |a variable correspondiente.
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Figura 14.25

Desde un punto de vistatedrico esta claro que este sistema cumple todos |os reque-
rimientos a poder gustar cada uno de los controladores de restriccién. Por tanto, para
sintonizar cada uno de ellos es necesario conocer |0 mejor posible:

» Ladindmica de cada variable de restriccién con respecto a la variable manipu-
lada.
« Frecuenciay amplitud de los cambios de carga.

Esto lleva implicita la necesidad de redlizar pruebas en cada uno de los lazos de
restriccion para averiguar su dindmica. Dependiendo del tiempo muerto y respuesta de
primer 0 segundo orden, cada lazo tendrd un guste de pardmetros determinado con
objeto de proporcionar pequefios incrementos sobre la variable manipulada. General-
mente los controladores dispondran de accién proporcional actuando sobre los cam-
bios en lavariable de proceso, y accion integral, es decir:

A OUT,=Kp (PV,— PV,_) + I/TI (PV,—SP)
OUT,=0UT,- 1 +A0UT,
Las sdidas de todos los controladores se envian a un selector de minima sefial

(mé&xima s se trata de minimizar). Cuando ninguna variable de restriccidn esta cerca
de su SP limite, las salidas de los controladores tenderdn a maximo, mientras que a
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acercarse d SP limite las sdlidas tenderan a cero. La sdlida del selector de minima
sefiad es la variable de proceso de un controlador con accién proporciona actuando
sobre ella, mientras que & SP se fijaen @ 50 %. Los movimientos en la sdida deben
ser pequefios y con respuesta lenta adaptada a la dindamica media de todos los contro-
ladores de restriccion que intervienen en € sistema de control.

Como se puede ver, la sintonia de todos y cada uno de los controladores que inter-
vienen en d sistema no es nada fécil. Existe una dificultad adiciona cuando en alguno
de los controladores de restriccién no se pueden redlizar las pruebas necesarias para
conaocer la dindmica dd lazo de contral.

14.7.2. Control incremental

La Figura 14.26 muestra un procedimiento para llevar a cabo la maximizacién uti-
lizando un sistema incremental, aintervalos fijos de tiempo, sobre la variable manipu-
|lada hasta alcanzar alguna restriccion. Cuando se trata de minimizar, se debe seleccio-
nar e incremento maximo.
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Figura 14.26

Este procedimiento lleva a cabo € control incremental de forma lineal. Aunque
este sistema es peor que € anterior desde € punto de vista tedrico, tiene laventga de
ser més sencillo de implementar al hacer algunas aproximaciones.

 El tamafio de cada uno de los incrementos depende de la ganancia entre la varia-
ble manipuladay la variable de restriccion.

 El tamafio del GAP estarelacionado con la gananciay lavelocidad de respuesta
de esa variable de restriccion.
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El sstema modifica € punto de consigna de la variable manipulada hasta que
alguna de las variables de redtriccion se encuentra dentro de una banda de control
(GAP). La Figura 14.27 muestra un gemplo en € cua € objetivo es maximizar una
variable, es decir, dar incrementos positivos hasta que la variable de restriccion alcan-
ce su zona GAP.
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Figura 14.27

Cada uno de los céculos increméntales compara € valor read de esa variable de
restriccion (PV), con su SP limite. En funcidn de donde se encuentre la variable
de restriccion se pueden presentar los casos siguientes:

* PV< (SP- GAP). Lasdida dd cdculo incremental tendra un valor positivo
constante fijado para cada variable.

* (SP-GAP) <PV < SP. Al encontrarse la variable de proceso dentro de la ban-
da de control deseada, lasalida dd calculo incremental serdigud a cero.

 PV> SP. Lasdidadd célculo incrementa tendra un vaor negativo constante
fijado para cada variable.

La sdida de todos los cdculos increméntales se envia a un selector de minima
sefid (méxima s setrata de minimizacién), siendo la salida de éste una de las entradas
aun sumador en d que la otraentrada es € punto de consigna de la variable manipula-
daen lagecucion anterior del algoritmo, es decir:

SP,=8P,_; +INC

Al tratarse de un selector de minima, tan pronto como una variable de restriccion
entre en su zona GAP, € incremento seleccionado seré cero, aungue € resto de varia-
bles no hayan alcanzado su banda de control correspondiente, puesto que estas varia-
bles dardn como sadlida incrementos positivos (mayores que cero). Esta situacién per-
manece hasta que alguna variable de restriccién sobrepase su SP limite, en cuyo caso
los incrementos de salida serén negativos (menores que cero), o la variable de restric-
cién que estaba dentro de su zona GAP salga de ella por € extremo opuesto a SP
[imite, volviendo a dar incrementos positivos.

La maximizacién o minimizacion suele ser un sistemade control que debe modifi-
car e valor de la variable manipulada de forma lenta. Como consecuencia, € valor de
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los incrementos ha de ser pequefio en € sentido de aproximacion a SP limite de cada
variable de restriccion, mientras que su valor para sdir de la restriccion debe ser
mayor pararetornar a la banda de control prevista.

Aungue no se ha mencionado, tanto en este sistema como en € anterior existe otra
variable de restriccidn que corresponde a punto de consigna maximo o minimo de la
variable manipulada. Cuando s6lo se alcanza esta restriccion, realmente se trata de una
operacién con la variable manipulada a valor fijado en este punto de consigna como
una restriccion més del sistema, por 1o que realmente no se estd maximizando o
minimizando la variable manipulada hasta los limites hidraulicos o de seguridad de la
unidad de proceso.

14.8. Control inferencial

Es una técnica de control avanzado que se utiliza cuando la variable controlada no
puede ser medida directamente, con la suficiente rapidez o durante todo € tiempo. En
su lugar se utiliza otra u otras variables que representen alavariable principa y puedan
ser medidas directamente o bien asociarlas a calculos. La Figura 14.28 muestraun dia-
grama de bloques en € que aparece € concepto de control inferencial de forma simple.

By R B e

_______________________ 7 @

VAR. MANIP. \;J .-
E )

VAR. CONTR. PV | CcALcuLo
op INFERENCIAL

Figura 14.28

Unavariable inferencia se puede utilizar, entre otros sistemas, para:

» Control directo de dlamisma
» Contribuir a una estrategia de control feedforward.
« Control por restricciones.

Algunos gjemplos de variables inferenciales calculadas son:

» Presién de Vapor Reid en e fondo de una columna estabilizadora o splitter de
nafta.

¢ Inundacion en los platos de una columna de destilacion.

» Relacion aire/combustible en funcién de la densidad ddl fud gas.

» Punto de corte 95 % ASTM en productos destilados del petr6leo, como nafta,
keroseno, gasoleo.
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» Reflujo interno en una columna de destilacién.
* Bombeo en un compresor centrifugo.

» Severidad en un reactor.

e Temperatura compensada por presion.

Algunos de estos céalculos se pueden ver en los capitulos correspondientes, como
el bombeo en compresores centrifugos, punto de corte 95 % ASTM, etc. Por esta
razon aqui solo se desarrollan, a modo de ejemplo, algunos de los que aparecen en la
relacion anterior.

14.8.1. Relacion aire/combustible en funcién de la densidad
dd fud gas

En los hornos de muchas unidades de proceso se utiliza como combustible el fuel
gas a ser un producto residual. Con el fin de mantener una combustion ligeramente
superior a la estequiométrica se suele utilizar un control de relacion aire/combustible.
Como se ha mencionado, el fuel gas es un producto residual, por 1o que su composi-
cion es variable y por tanto su poder calorifico, que generalmente es proporciona ala
densidad. Como consecuencia, conociendo la densidad del fuel gas se puede efectuar
el control de relacién de forma que no existan perturbaciones en el contenido de oxi-
geno en los gases efluentes de la combustion.

A continuacion se desarrolla un ejemplo suponiendo que el fuel gas tiene los
siguientes componentes y sus reacciones de combustion:

Componente OXEg(L;]r:zl;':,;]c!:;;rridn Producto de la combustion

H, 0.5 O, H.O

CH,4 2,00, CO; + H,0O

C.H; 350, 2C0O;+3 H,0

CiHg 5.0 O, 3 CO,+ 4 HO

CyHyg 6.5 0, 4 CO, + 5 H,O

CsHys 8,0 O " 5C0;+ 6 H,O
N, — Inerte

El poder calorifico sera variable en funcion de la composicién porcentual de cada
uno de los componentes. Por otro lado, la composicion del aire en la zona donde se
toma para la combustion tiene una cierta cantidad de humedad, por 1o que la concen-
tracion de oxigeno es ddl 20,5 % en volumen.
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La relacién aire/combustible para la combustién estequiométrica, utilizando el aire
con la concentracion mencionada, se detalla en la tabla siguiente:

Componente | Peso Molecular 'Rl‘hlci{'l‘ll molm: Rl.fhlgi(’)!l Aire / (l'qumh.
Oxigeno/Combustible | Nm” Aire / Nm” Gas
H, 2 0.5 244 =0.5/0.205
CH,4 16 2,0 9.76
C,Hg¢ 30 35 17.07 o
CiH; 44 5.0 24,39
CyHyo 58 6.5 31,71 -
CsHy, T2 8,0 39,02
N 28 [nerte

La Figura 14.29 muestra las relaciones estequiométricas de los componentes del
fuel gas con respecto al peso molecular, en la que se puede ver que los valores forman
una linea recta.
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Figura 14.29

Para una combustion 100 % estequiométrica, la relacion de caudales en funcion
del peso molecular de hidrocarburo es:

y=-nm= M (x_xi)
X2—X);
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donde la pendiente de la recta es:

39,02 — 24 -
wie 0275 oo
72-2

por tanto, larelacion aire/combustible serg
Relacién = 0,5226 * Pinol + 1,3948

Como se sabe, ladensidad de un gas en funcién del peso molecular. Con lapresion
en kg/cm y latemperatura en K, se obtiene mediante la ecuacion:

B Pmnol * P
. 0,08479 * Z*T

kg/m’ l

En la ecuacion de la recta anterior € cauda de aire esta dado en NmVh, por tanto,
paraT=273,15 K, P= 1 kg/cm y factor de compresibilidad Z=I, se tiene que:

Relacion=12,10 * p + 1,3948

Suponiendo una relacion aire/combustible 15 % sobre la estequiométrica, la ecua
cion anterior se convierte en:

Relacion = 13,915 * p * 1,604

De esta manera, conociendo la densidad se puede calcular la relacién aire/combus-
tible a aplicar en e control de combustion actuando como feedforward. El regjuste o
feedback del sistema de control |o realizard el control de oxigeno en los gases efluen-
tes de la combustién.

14.8.2. Reflujo interno en columnas de destilacién

La Figura 14.30 muestra la seccidn de cabeza de una columna de destilaciéon. En
estado estacionario se puede considerar constante el tréfico de liquido que desciende
hacia los platos inferiores de la columnay también € flujo de vapores que ascienden
hacia la zona superior. Realmente, € liquido enfriado e introducido como reflujo
externo, condensa parte de |os vapores que ascienden. La suma de vapor condensado y
reflujo externo se conoce como reflujo interno.

Cuando los vapores de cabeza se enfrian demasiado se produce una diferencia
de temperatura excesiva entre la salida de vapor y retorno de reflujo externo, co-
nocida como subenfriamiento. Si e reflujo externo se encuentra demasiado suben-
friado se producira una mayor condensacion de vapores, por lo que se debe in-
tentar operar con un reflujo interno 6ptimo. Es evidente que € reflujo interno no
puede ser medido, por lo que hay que recurrir a calcularlo en funcién de otras
variables.
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Suponiendo que la entalpia ddl vapor es igua en los platos N 'y N-1 a aplicar un
balance de energiaen d plato N se tiene que:

(Vs 1=V)*HV=L*Cp*(TV-TL)
por tanto € vapor que se condensa a encontrarse con € reflujo externo frio es:
Ve=L™* Cp/HV *(TV -TL)

como € reflujo interno es la suma del reflujo externo frio més e vapor condensado, €
liquido que desciende del plato N es:

LN=L+L * Cp/HV * (TV-TL)
LN=L *[1 +K *(TV-TL)]

donde: LN = Réflujo interno (kg/h)
L = Reflujo externo (kg/h)
Cp = Cdor especifico dd reflujo (kca/kg °C)
HV = Cador latente de condensacién de reflujo (kcal/kg)
TV = Temperaturade vapor en cabeza (°C)
TL = Temperatura del reflujo externo (°C)

Controlando € cauda de reflujo interno se obtiene:

* Mayor estabilidad. Sobre todo donde la condensacion se realiza con aero-refri-
gerantes.

< Ahorro de energia. Al no tener que calentar en € reboiler una cantidad de liqui-
do que después se condensa en € plato de retorno de reflujo externo.

En la Tabla siguiente aparecen algunas constantes Cp/HV necesarias para llevar a
cabo € control del reflujo interno. Esta tabla esté realizada a partir de la que existe en
e libro Didlillation Control que aparece en la bibliografia. Los datos corresponden a
una temperatura de 100°F = 37,7°C.
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Componente kcl::lt;(g kcél?kg f (:E éH1 4
Propileno 73,381 0.714 0,973 * 10~
Pmé‘-};:_ 75,605 0,667 - 0,882 *‘ﬂl_{).“
i-rmmnlﬂx— 75.049 ' 0,633 | 0843 %10
n-Ba-mmn N -82,832 _ 0,602 _”_!'}.72? 107
- C;cljhe,\'a;n_ Bl ]Ub‘.:ial B (').50-(') _ B 0.461 # 10°
I;m:cno ‘ Iﬂ(}nfﬂa 0,436 a 0.436 . iU"—

14.8.3. Temperatura compensada por presion

Cuando en una columna de destilacién se pretende utilizar la maxima capacidad de
condensacion de forma permanente, es necesario degjar flotar la presién en funcion
de las condiciones dd sistema de refrigeracion. De esta forma se ahorra energiaa no
existir subenfriamiento dd reflujo.

Como se sabe, sempre que exista una correspondencia entre presion y temperatu-
ra para que € producto de cabeza se encuentre a su temperatura de rocio, la composi-
cién del mismo permanece constante. Igual ocurre con la temperatura de burbuja en
fondo. Por tanto, s la presion se modifica, también ha de modificarse la temperatura
para mantener la variable de composicion en su valor deseado. La Figura 14.31 mues-
tra una curva de equilibrio presidn-temperatura con las condiciones de disefio de una
columna en particular.
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Figura 14.31
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Para compensar las variaciones de presion sobre la composicion de cabeza se debe
corregir € valor de la temperatura medida en esta zona reduciéndola a la presion de
disefio. De esta manera, € operador siempre vera temperatura corregida y trabgjara
fijando e punto de consigna de edta referencia conocida, con independencia de la pre-
sién de operacion que exista en cada momento. La Figura 14.32 muestra la zona supe-
rior de una columna de destilacion con los instrumentos implicados en este sistema de
control inferencia. Logicamente, este mismo sistema se puede aplicar a fondo de la
columna utilizando datos correspondientes a punto de burbuja del producto de fondo.

|
/I\ (@ sP
| »@ A VALVULA

YD :

KTT\ 14 CALCULO - Pl
a7 et KA

Figura 14.32

Para reducir la temperatura medida a las condiciones de disefio hay que tener en
cuenta las temperaturas de rocio o burbuja. La Tabla siguiente muestra un ejemplo con
las temperaturas de burbuja en € fondo de una columna estabilzadora de nafta en la
que las condiciones de disefio son 9 kg/cm? relativosy 130,5 °C.

Presionrel. | 50 | 75 | g0 | 85 [ 90 | 95 100|105 | 11.0
kg/em [

Tem[{)}.CBllrb. 116,3 | 120,1 1123,8 |127,2 | 130,5 | 133,7 | 136.7 | 139,5 | 1423

Para calcular la ecuacién de la pardbola se hace coincidir en ambos extremos y las
condiciones de disefio, por lo que:

Td = TM+A* (Pd-Pm) +B*(Pd-Pm)?
dando valores de latabla anterior,

130,5 = 116,3+A *2+B*4
1305 = 1423 -A*2 + B*4
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Resolviendo € sistema de ecuaciones setieneque: A =65y B =0,3.
Por tanto, la ecuacion para célculo de la temperatura compensada por presion, o
temperatura de disefio, queda:

TCP =Tm + 6,5 * (9,0 — Pmt) + 0,3 * (9,0 — Pmt)’

De esta forma, la temperatura medida se corrige en funciéon de la presion para
mantener una temperatura compensada que represente la calidad del producto a las
condiciones de disefio.
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Al gorltmos para compensacion
dinamica

15.1. Sistemaslineales

En genera las variables de control pueden tomarse como lineales alrededor de la
zona de operacion. Reamente no existen sistemas lineales perfectos, por lo que cuan-
do se han considerado como tal equivale a decir que se han establecido una serie de
condicionantes que hacen que puedan representarse de esta manera. Entre los condi-
cionantes estén:

* No tener en cuenta los efectos de fendmenos discontinuos, tales como pérdidas
de carga variables.

e Simplificar funciones continuas a primer término de su desarrollo en serie, des-
preciando los siguientes.

» Admitir que larespuesta del sistema a varias entradas es la suma de las respues-
tas a cadauna de €éllas, es decir, admitir € principio de superposicion.

A lahora de disefiar un sistema de control feedforward es muy importante € estu-
dio matemético dd sistema fisico. La mayoria de |os errores posteriores se deben a la
inexactitud del planteamiento y no a errores producidos por los célculos. Por tanto,
aplicar las leyes fisicas es esencial para el buen funcionamiento posterior. La aplica
cion de estas leyes conduce a ecuaciones mateméticas que se distinguen como:

» Sstemas lineales, regidos por ecuaciones diferenciales con coeficientes cons-
tantes o variables en funcién del tiempo.

» dstemas no lineales, regidos por ecuaciones diferenciales no lineales, con deri-
vadas parciales, etc.

Un sstemalined de mentradas, Ei, E», Enyn sali S;, S, S, s e elasdospropie-
dades siguientes, a conjunto delas cual es se conoce como principio de super posicion:

» Homogeneidad. Si las entradas se multiplican por un mismo factor, las salidas
quedan multiplicadas por € mismo factor. Existe proporcionalidad causa-efecto.
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* Aditividad. Las salidas resultantes de las entradas I:| + AE,. E- + AE-. ete., Son

la suma de las salidas que resultan separadamente de las entradas E1, E2 e AL,
AE-. es decir, las causas suman sus efectos.

15.2. No linealidades

De acuerdo a principio de superposicion lineal, la respuesta caracteristica de un
sistema lineal es unarecta. Sin entrar a analizar las diferentes no linealidades acciden-
tales que presentan los componentes del lazo de control, se pueden resumir de la for-
ma siguiente;

Histéresis. Suele ocurrir en vévulas autométicas debido a rozamientos del vas-
tago. Esto hace que su posicién sea diferente al aumentar o disminuir la sefia
de sdlida del controlador, creando una banda muerta. Esta no linealidad ha sido
tratada en e capitulo correspondiente a vavulas autométicas.

Umbral. Corresponde a la fuerza minima que ha de vencer un sistema para
empezar a actuar. Asociado alapropiainerciade sistema.

Curva caracteristica. Corresponde a la respuesta de una variable controlada
frente a una variacion en la variable manipulada.

Saturacién. Vdor limite de unavariable. Por ggemplo cuando a partir de un cier-
to valor de salida de un controlador la valvula no tiene efecto sobre la variable.

En la Figura 15.1 aparecen las tres no linealidades descritas en Ultimo lugar apli-
cando un campo de actuacion de 0 a 80 % de una variable manipulada tomada como
gjemplo para producir unarespuesta de la variable controlada comprendida entre 0,0 y
1,0. Entre 0y 20 % de la variable manipulada se tiene una zona de umbral, entre 20 y
60 % se encuentra la curva caracteristica'y por encima del 60% esta la zona de satura-
cion. Suponiendo que la operacién normal tratara de conseguir una respuesta de 0,50,

1.00
UMBRAL SATURAC.
< » e
o i
@
% 0.50
T CURVA
CARACTERISTICA
0.00
0 20 40 60 80

% Variable manipulada

Figura 15.1
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se podria limitar e campo de actuacion de la variable manipulada a val ores compren-
didos entre 35 y 45 %. Con los mismos datos de la curva anterior se obtiene la que
aparece en laFigura 15.2, la cud puede considerarse lineal a efectos de control.

1.00

0.55 = - e

0.50 1 /‘f
040 = A L i LU RS S e e e, L

35 40 45

% Variable manipulada

Respuesta

Figura 15.2

15.3. Régimen transitorio

Cuando un sistema tiene una entrada constante durante mucho tiempo, su salida
tambi én permanecerd constante. Esta situacidn es la que se conoce como estado esta-
cionario.

Cuando un sistema se encuentra en estado estacionario y se le impone otra entrada
a un nuevo valor permanente, €l sistema emplea cierto tiempo en alcanzar el nuevo
estado estacionario. En esta situacion € sistema se encuentra en régimen transitorio.

Aunque existen diferentes tipos de entradas de perturbacién a un sistema en estado
estacionario, tales como escalén de velocidad (rampa), escalén unitario y entrada
senoidal, en los apartados siguientes sdlo se va a utilizar la correspondiente a escalén
unitario.

En los procesos continuos las variables de control se encuentran casi siempre en
régimen transitorio, por lo que su comportamiento dindmico es muy importante para
el buen funcionamiento del sistema de control. Por esta razén, en los apartados
siguientes lo que se muestra es € tratamiento de sefiales de forma individual. Por
giemplo, € cauda de alimentacion a una columna de destilacion necesita un algorit-
mo de compensacion para adaptar su dinamica ala del propio proceso de destilacion,
s se pretende llevar a cabo un sistema de control feedforward.

Es muy raro el proceso donde la variable de perturbacion, suponiendo que sola-
mente exista una, y la variable manipulada estén situadas en el mismo punto.
Normalmente cada una de estas variables entra a proceso por lugares diferentes. Esto
ocasiona desequilibrio 0 «imbalance» dinamico porque larespuesta de la variable con-
trolada ante cambios en la manipulada, es diferente a la respuesta que se obtiene ante
cambios en la de perturbacion. La técnica utilizada para corregir estos desequilibrios,
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y acompasar en € tiempo las actuaciones de las variables de entrada, se denomina
compensacion dinamica. Esta técnica utiliza funciones de tiempo tales como: tiempo
muerto, adelanto (lead) y retardo (lag). Un geemplo cléasico de compensacion dinami-
ca aparece en € apartado correspondiente a control de composicion en fondo de una
columna de destilacién binaria.

15.4. Sistemas de primer orden

Un sistema de primer orden es aquel cuya sdlida viene dada a resolver una ecuacion
diferencial de primer orden. Genéricamente el sistema viene definido por la ecuacion:

D ry=Kfa
rdr.‘ 2 A

donde: T = Congtante de tiempo del sistema
K = Ganancia en estado estacionario

Laganancia se refiere ala amplificacion (ASal/AEnt) asociadaal procesoy no tie-
ne ningln efecto sobre sus caracteristicas dinamicas, las cuales estan relacionadas
directamente con la constante de tiempo.

15.4.1. Constante de tiempo

La Figura 15.3 muestra la curva de respuesta de una funcién de primer orden con
ganancia 2, cuando se provoca a la entrada un cambio en escalén de 10 unidades en €
tiempo t = 0. Este cambio hard que la salida pase de 100 a 120 unidades a cabo de
tiempo correspondiente al estacionario, es decir, se modifica en 20 unidades.

115.0 /
110.0 /
105.0

100.0

Salida

0 20 40 60 80

Unidades de tiempo

Figura 15.3
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La sadlida es funcion dd tiempo, de forma que:
Sy=Sy+AE*K*(I—¢&“)

d o nde: K=Gaanciaen estado estacionario = AS/AE
Tt = Constante de tiempo del sistema

Al tratarse de un escaldn unitario, se puede suponer que en € tiempo t- 1 € valor
de entrada es cero y en € tiempo t = 0 se incrementa en la unidad. Tomando como
ganancia la unidad, la ecuacion anterior se convierte en otra genérica de la forma:

.Sm i ’ — (‘“LI:

Haciendo t = x se tiene exactamente e valor de sdida a cabo de cada constante de
tiempo. Por tanto, para un incremento unitario positivo, a cabo de una constante
de tiempo setiene:

Su=1-e"=06321
mientras que s € incremento es negativo, a cabo de una constante de tiempo setiene:
Su=¢=03678

Graduando € ge de abscisas en tiempo relativo t/t, es decir, tomando como uni-
dad la constante de tiempo, las respuestas obtenidas se aplican atodos los sistemas de
primer orden, quedando representadas en la Figura 15.4 las respuestas ante impulsos
positivos y negativos.
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Siendo exponencia e régimen transitorio, tedricamente se dcanza d estado esta-
cionario a cabo de un tiempo infinito. Sin embargo, en la préactica se suelen utilizar
criterios para considerar que se ha alcanzado € estado estacionario. Uno de los crite-
rios es el considerado tiempo de respuesta al 5 %, al cabo ddl cual e sistema ha alcan-
zado su régimen definitivo con una aproximacion del 5 %.

Como 5 % es précticamente igud a €' , setiene que e tiempo de respuesta corres-
ponde a 31, es decir, que € tiempo de respuesta es igua a 3 veces la constante de tiem-
po. Latabla siguiente muestra los diferentes valores de salida en funcién del nimero
de constantes de tiempo utilizadas.

X 1 2 3 4 5 6

% Salida 63,2 86,5 95,0 98,2 99,3 99,7

— | 1/(1+1Rs)

15.4.2. Funcion de tiempo Lead Lag

Para llevar a cabo la compensacién dinamica de una variable en particular, dentro
de un sistema de control en adelanto (feedforward), es necesario introducir una fun-
cidn de tiempo cuyo comportamiento de adelanto o retardo de la sefia se obtiene a
partir de diagrama de bloques de la Figura 15.5.

ENTRADA SALIDA
] P

RETARDO |-———®| ADELANTO | GANANCIA

Figura 15.5

Denominando X, Y, Z alas diferentes entradas de los bloques de calculo, W ala
sdlidafinal, K alagananciadd sistema, v Tz v T4 alos tiempos de retardo y adelanto
respectivamente, los blogues de la Figura 15.5 pasan a ser los que aparecen en la
Figura 15.6.

Y
s

1+ TAs

Y

Figura 15.6

Considerando los bloques de retardo y adelanto como funciones de primer orden,
se obtiene la siguiente funcion de transferencia.

X K*(1+ TAs) w
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A partir de esta funcién se pueden deducir las soluciones individuales de las fun-
ciones de transferencia elementales, llegando a la ecuacion general del sistema de ade-
lanto retardo (Lead Lag), o sistema de compensacién dindmica.

=1+ Ta—Tr ¥ o Vs

Tk

Haciendo T4 > Tr Se tiene un sistema de adelanto (lead), mientras que haciendo
Tr > T, Setiene un sistema de retardo (lag).

A lahora de aplicar un sistema de compensacion dindmica se pueden utilizar algorit-
mos preprogramados en los equipos de control, o bien programar la funcién para que se
gecute de forma periddica con la secuencia que se muestra a continuacion. De acuerdo
a diagramade blogques de laFigura 15.6, la sdlidadel sistema de compensacion seré:

K:}f‘_f+—nn *X-Y,_)

T+ Ts

Z=¥o+ o (Y- )

W,=K*Z,

donde: Ts = Periodo de gecucion (minutos)
T = Tiempo de retardo (minutos)
T, = Tiempo de adelanto (minutos)
K = Ganancia en estado estacionario

A continuacién se muestran un par de g.emplos en los que se produce un sato en
escalén unitario, con ganancia en estado estacionario igual a 1. LaFigura 15.7 mués-
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Figura 15.7
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tra una funcién de retardo de primer orden cuyas constantes son: t = 10 v 7. = 0.Al
no tener tiempo de adelanto, € comportamiento de esta funcion es equivalente a un
lag puro.

La Figura 158 muestra una funcién con tiempo lead dominante, cuyas constantes
son: T = 10 v T, = 20. En este punto hay que mencionar que, para obtener una fun-
cién lead, es necesario introducir un tiempo lag para retornar al estado estacionario.
En otras palabras, mientras la funcion lag no necesita tiempo de adelanto, la funcion
lead necesita tiempo de retardo. Ejemplos de utilizacion de esta funcién se encuentran
en los capitulos correspondientes a intercambio de calor y control antibombeo en
compresores centrifugos.
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15.4.3. Tiempo muerto

En el apartado anterior se ha supuesto que, cuando se produce un cambio en la
entrada, éste setraslada ala salidainmediatamente. En realidad, cuando se produce un
cambio en la entrada existe un intervalo de tiempo durante & cual no se observa nin-
gun efecto en la salida. Este intervalo de tiempo se conoce como tiempo muerto o
retardo puro.

LaFigura 15.9 muestra el mismo ejemplo de la Figura 15.7, pero incluyendo un
retardo puro de 20 unidades de tiempo. La salida sigue exactamente |la misma trayec-
toria que laentrada, pero retrasada en el tiempo. Funcionalmente Saly, = Enty.. ), €5
decir, lasalida serdigua alaentradaa cabo del tiempo que corresponde al tiempo
muerto.

El tiempo muerto puro no suele existir en los procesos industriales continuos.
Normalmente suele ir asociado a funciones de primer o segundo orden. La Figura 15.10
muestra un sistema de primer orden con tiempo muerto T, entre laentrada X y lasdida Z.
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cuya funcién de transferencia ser&

X K* e W
1+1Rs

En la préctica, d tiempo muerto se produce normalmente debido a flujo de mate-
ria. Dado que € cauda suele ser variable, € vaor del tiempo muerto también es varia-
ble. Como consecuencia, s € sistema de control se calcula con un cierto valor de
tiempo muerto, cuando éste cambie no serd totalmente efectiva la compensacién. Por
esta razén e disefio debe redlizarse en condiciones o méas cercanas posibles a régi-
men normal de operacién.

Desde un punto de vista fisico, € tiempo muerto en € interior de una tuberia o
equipo es.

Volumen Seccion * Longitud metros . i
= — 2N LORSUNE o TEED o Unidades de tiempo

Caudal Seccion * Velocidad metros/min
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A veces existen procesos cuya dindmica es de segundo orden, pero necesitan ser
tratados como s fueran de primer orden. Paraello, parte de larespuestainicial se pue-
de tomar como tiempo muerto aparente.

Un método para obtener una aproximacion del tiempo muerto aparente es la curva
de reaccion del proceso. Para ello, partiendo de una situacion en estado estacionario,
con € lazo de control en manual, se provoca un salto en escaléon en lavalvula automéa
tica. Cuando existe tiempo muerto aparente, la respuesta dd proceso sera como la que
aparece en la Figura 15.11, en lacua se hatrazado unatangente ala curvaen € punto
de maxima inflexion. Laprincipa dificultad esta en trazar exactamente esta tangente.

o
. i
3
2
& ESTADO
ESTACIONARIO
FINAL
ESTADO
ESTACIONARIO
INICIAL
t=0 G TIEMPO

Figura 15.11

Observando la Figura 15.11, € tiempo muerto aparente sera el transcurrido desde
& momento en que se produce € salto en escaldn (t = 0), hastael punto de cruce entre
la recta horizontal correspondiente a valor de estado estacionario inicia y latangente
trazada.

Una vez conocido €l valor de 1y, para ser utilizado en un sistema de control con
frecuencia de gjecucién periddica, se puede recurrir a programar una pila (vector) de
almacenamiento en memoria con un niimero de celdas igua a nimero de unidades
de tiempo muerto.

En la Figura 15.12 aparece un giemplo de pila para almacenamiento de temperatu-
ras, cuyo comportamiento es el siguiente:

Tsal =TN
T(t) =T(t-1) t=N,N-1,N-2, ........... T
T1 =Tent

Latemperatura de entradapasaala celdaTI, mientras que latemperaturaTN esla
variable de proceso a utilizar con un retardo de N unidades de tiempo.
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Figura 15.12

15.5. Sistemas de segundo orden

Un sistema de segundo orden es aquel cuya salida viene dada a resolver una ecua-
cién diferencid de segundo orden. Genéricamente un sistema lineal de segundo orden
viene definido por la ecuacion:

&y dy
3 +26 +y=Kf(t
By Sy ) f@

donde: 1 = Periodo de oscilacion natural del sistema
& = Factor de amortiguamiento
K = Ganancia en estado estacionario

Los sistemas de segundo orden pueden presentarse en algunade las siguientes formas:

» Procesos con mas de una capacidad en serie. Cada capacidad constituye un
sistema de primer orden, como se havisto en otro capitulo, mientras que conec-
tandolas en serie constituyen sistemas de orden superior.

» Sistemas especificos de segundo orden. Suelen estar asociados a equipos o
instrumentos componentes del 1azo de control. Estos instrumentos presentan
caracteristicas de inerciaa ser sometidos a un movimiento. Un caso tipico esla
vévula automética utilizada como elemento fina de control.

» Lazo de contral incluyendo € controlador. En funcion de los gjustes realiza-
dos sobre la ganancia proporcional y tiempo integral del controlador, se modifi-
cael factor de amortiguamiento. Esto hace que un sistema de primer orden se
convierta en otro de segundo, como se vera mas adelante.

15.5.1. Factor de amortiguamiento

Resolviendo la ecuacién mostrada anteriormente se presentan tres casos, descritos
por Stephanopoulos en su libro Chemical process control como A, By C.

La Figura 15.13 muestra la respuesta de estos tres casos, partiendo de los siguien-
tes datos comunes:

e Vdorinicia de sdida= 100
¢ Incremento = 10
¢ Gananciaen estado estacionario= 1
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Figura 15.13

» CASO A. Respuesta sobreamortiguada & > 1.
La solucion frente aun salto en esca6n unitario es:

4R EK[I'_ o (m“I (Vo'-102) + VF‘SS senh (Vo - m))]s

En laFigura 15.13, la curvarepresentada en la parte inferior corresponde a un fac-
tor de amortiguamiento de 3. Esta curva recuerda un poco ala de primer orden, aun-
gue con una respuesta mas «perezosa.

* CASO B. Respuesta criticamente amortiguada. 8 = 1
La solucién frente a un salto en escalén unitario es:

y @?‘k[z o (1 +%) ,_,w]

En laFigura 15.13, la curvarepresentada en la parte centra corresponde a un fac-
tor de amortiguamiento de 1. Este factor proporciona la respuesta mas répida posible
sin llegar ala oscilacion del sistema

» CASO C. Respuesta subamortiguada. & < 1.
La solucion frente aun salto en &ecalon unltarlo €s:

e

yo- x[i— o é*“wcmw]

donde: VI-& , “wv 1-&
. e Pl
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En laFigura 15.13, la curvarepresentada en la parte superior corresponde a un
factor de amortiguamiento de 0,2. Este tipo de respuesta a canza rdpidamente su valor
Gltimo, pero no permanece en é sino que inicia una oscilacién decreciente en ampli-
tud hasta alcanzar €l nuevo valor de estado estacionario.

En la Figura 15.14 aparecen los mismos ejemplos descritos anteriormente, pero
utilizando unidades de tiempo relativo, es decir t/z en € ge de abscisas y unidades de

respuesta relativa y(t)/(KAent) en e ge de ordenadas, o 1o que esigual, salto en esca-
[6n unitario.

Por dltimo, la Figura 15.15 muestraun sistema igua a caso subamortiguado pero
utilizando un factor de amortiguamiento de cero. Como puede verse, se produce una
oscilacion continua en la salida.
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15.5.2. Respuesta de los controladores

Los controladores producen interaccion con € propio proceso a que han de con-
trolar, ocasionando respuestas de tipo subamortiguado. Las caracteristicas principales
aparecen en la Figura 15.16 después de un cambio en la entrada.

Figura 15.16

» Sobrepasamiento o sobreelongacion. Es larelacion A/C, siendo C € valor de
estado estacionario y A laméxima cantidad que larespuesta sobrepasa a valor de
estado estacionario. El sobrepasamiento depende del factor de amortiguamiento.

e

Disminuyendo el factor de amortiguamiento aumenta el sobrepasamiento, mien-
tras que con 8 = 1 se obtiene una respuesta criticamente amortiguada, es decir sin
sobrepasamiento.

» Relacion de amortiguamiento. Eslarelacién B/A, o lo que esigual, larela-
cién entre la cantidad de sobrepasamiento de los dos primeros picos que siguen
aun cambio en laentrada. Esta relacién también depende del factor de amorti-
guamiento.

xw_w'-( -~

Lamayor parte de los sistemas de guste de controladores pretenden conseguir que
larespuestadel sistema, ante una perturbacion, tenga unarelacion de amortiguamien-
to B/A = V4. El guste de controladores pertenece a otro capitulo, por lo que agui no
se hace mas extensiva la utilidad de aplicar esta relacion de amortiguamiento.
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Control multivariable

16.1. Técnicas de control multivariable

Lamayor parte de los sistemas de control en las unidades de proceso, estdn com-
puestos por una entrada y una salida (SISO, Single Input Single Output), con lo cua
pueden ser controlados perfectamente por medio de algoritmos PID estandar. Sin
embargo, un pequefio nimero de sistemas son multivariables, es decir, disponen de
multiples entradas y mdltiples salidas (MIMO, Mdltiple Input Mdltiple Output). Es
necesario mencionar que la repercusion econémica de los sistemas o procesos multi-
variables suele ser muy grande, por lo que es muy importante controlar de forma
correcta este tipo de procesos. Ejemplo de sistemas multivariables son los relaciona-
dos con € control de:

» Columnas de destilacion.
 Unidades de cracking catalitico.
 Unidades de coquizacién retardada.
 Unidades de destilacion de crudo.

« Etc.

El control automético de procesos multivariables, por medio de controladores PID,
presenta grandes dificultades debidas a la presencia de tiempos muertos, interacciony
restricciones, por |0 que es necesario recurrir a otro procedimiento que tenga en cuen-
ta estas circunstancias.

Dos de las técnicas mas utilizadas para el desarrollo de sistemas de control en pro-
cesos multivariables son:

» Matriz de Ganancias Relativas (RGA) en estado estacionario. Tiene por objeto
obtener el mejor emparejamiento de variables para desacoplar la interaccién
entre lazos.

« Control Predictivo Basado en Modelos (CPBM). Utiliza un modelo explici-
to para predecir cudl serd el comportamiento del proceso alalargo del tiem-

po.
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Antes de pasar a ver, de forma simplificada, cada una de estas técnicas, es preciso
hacer mencién del concepto de interaccion entre variables de proceso. Cada una de las
técnicas trata de llevar a cabo € desacoplamiento entre variables cuando se sabe que
tienen interaccién o acoplamiento entre ellas.

16.2. Interaccion

Una gran cantidad de lazos de control instalados en procesos unitarios presentan
interaccion entre ellos. El caso més tipico es € de una columna de destilacién donde
practicamente no existe ningun lazo de control que se comporte de forma indepen-
diente dd resto.

El sistema mas simple y conocido con interaccién es el que aparece en la Figu-
ra 16.1, donde se precisa controlar de forma automética caudal y compasicién de una
mezcla manipulando dos vavulas automaticas situadas en las dos corrientes que apor-
tan producto a lamezcla.

Y, B i,

Figura 16.1

Féacilmente se ve que cada una de las vévulas afecta a ambas variables controla-
das. Ejemplo: a aumentar € punto de consigna de cauda (C2) y cambiar el valor de
M2, también se modifica la composicion (Cl), porque el aporte del componente que
controla esta composicion (MI), aumenta o disminuye con respecto a caudal princi-
pa (M2). Igua ocurre cuando se modifica el punto de consigna de la composicién
(CI) respecto al cauda (C2). El diagrama de bloques de laFigura 16.2 muestra lainte-
raccion entre ambos lazos de control.

Figura 16.2
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Lainteraccion provoca efectos no deseables cuando ambos lazos de control actiian
en modo automético. De forma intuitiva, la manera de llevar a cabo € desacoplo es
desintonizar uno de los controladores para que su actuacion sea lenta en comparacion
al otro lazo. De esta manera se minimizala oscilacion de las variables.

LaFigura 16.3 muestra otro g emplo tipico que ocurre en € sistema de alimenta-
cion ala unidad de destilacion de crudo de una refineria. Todas las corrientes se
encuentran en fase liquida, por lo que no existen practicamente tiempos muertos.
Cuando aumenta €l caudal de carga a launidad por medio del controlador de caudal
FC, disminuye € nivel en e desgasificador, por lo que € controlador C2 abre laval-
vula M2. Esto hace que disminuya la presion Cl abriendo la vavula M| para com-
pensar € aumento de carga a la unidad. Dependiendo de la sintonia de ambos contro-
ladores se puede provocar una oscilacién continua en el proceso.

SR L LR e Sl e b i S

Figura 16.3

El sistematiene un comportamiento similar cuando se configura el controlador Cl
actuando sobre lavavulaM2 y el controlador C2 actuando sobre lavalvulaM|1. En
cualquier caso es conveniente probar ambas configuraciones, sintonizando los contro-
ladoresy eligiendo finalmente la que tenga megjor comportamiento. En este Gltimo
caso, al aumentar la carga en FC disminuye el nivel en el desgasificador, abriendo la
valvulaM|. Esto hace que aumente lapresion y, como consecuencia, €l controlador
Cl mandara abrir la vavulaM?2 restableciendo €l equilibrio.

16.3. Gananciasrdativas en etado estacionario

En un proceso multivariable, la ganancia en lazo abierto de una variable controla-
da (CV), en respuesta a un cambio en la variable manipulada (MV), puede cambiar
cuando una segunda variable se somete a control. La primera variable controlada pue-
de tener un valor cuando e segundo lazo estd en manual y otro valor diferente cuando
€l segundo lazo esta en automatico. Este concepto fue introducido por Bristol en los
anos sesenta, desarrollandolo posteriormente Shinskey, sobre todo aplicado a colum-
nas de destilacion. En la Figura 16.4 se muestra de forma simple para un proceso con
dos pares de variables que interaccionan entre si como € de laFigura 16.3.
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Figura 16.4

Figura 16.4
De acuerdo alo descrito por Bristol, la ganancia de un lazo abierto (controlador en
manual) debe ser evaluada en primer lugar con € resto de lazos abiertos, o lo que es
igual, con las variables manipuladas constantes (salida de los controladores fija), y
después volver a evaluarla con los otros lazos cerrados, es decir, con las variables con-
troladas constantes (medidas de los controladores fijas). Con objeto de simplificar se
vaa utilizar solamente una pareja de lazos de control.

» De acuerdo a lo anterior, la ganancia relativa de la variable controlada «i»
(medida del lazo evaluado), con respecto a la variable manipulada «j» (salida
dd controlador del lazo evaluado), se define como:

_ dCi/dMjy
dCV/dMj

Aj

» S lagananciaen lazo abierto ddl lazo evaluado no cambiatanto si € otro lazo
estd en manual como s esta en automético, el lazo evaluado no afectani seve
afectado por la accion del otro lazo, por 1o que no existe interaccién entre ellos.
En este caso, laganancia relativa Xij es igual a la unidad.

» End otro extremo, s lavariable controlada «ci», no responde ala manipulada «mj>»
cuando €l otro lazo esta en manual (variable manipulada constante), laganancia
relativa Xij sera cero. Se podriainterpretar diciendo que lavariable manipulada se
encuentra en un circuito de proceso diferente a de lavariable controlada.

e Si existe aguna interaccion entre ambos lazos de control, cambiando «mj» se
vera afectada tanto «ci» como lavariable controlada del otro lazo.

Aplicando los conceptos anteriores a la Figura 16.4, si se posicionan en modo
manual tanto €l lazo 1 (presidn), como € lazo 2 (nivel), lagananciaen lazo abierto al
conseguir el estado estacionario en € lazo 1 sera

ACV1 |
AMVI Ly

S se posiciona en modo automético € lazo 2, manteniendo en manua € lazo 1, la
gananciaen lazo abierto a conseguir € estado estacionario en el lazo 1 ser&
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ACVI
AMVT ¢y,

Dividiendo la primera ecuacién entre la segunda se obtiene la ganancia relativa
A1l de este empargjamiento de lazos.

1y ACVI/AMV 1|y,
ACVI/AMVI|¢y,

L.

En e sistema 2 x 2, la matriz de ganancias relativas se construye de la forma
siguiente:

MV1 MV2
CVi All Al2
Ccv2 A21 r22

Laparticularidad de la matriz dinamica anterior es que, la suma de cada una de las
filasy cadaunade las columnas es igua alaunidad. Como consecuencia,

A21=212=1-111 = A22=Al11

Por tanto, evaluando la gananciarelativa A11 se pueden obtener los cuatro valores
de lamatriz de ganancias relativas dd sistema.

16.3.1. Ejemplo de calculo de ganancias relativas

Como gjemplo se puede utilizar el sistema de control que aparece en la Figura
16.3. En este sistema se fija como lazo de control 1 el correspondiente al PC, mien-
tras que € lazo de control 2 esel LC. Paraobtener lagananciarelativaAll se pueden
seguir los pasos siguientes, en los que se parte de una sdidaavavulade 52 %:

» Posicionar en modo manual los controladores LC y PC.

e Producir un salto en escalén del 2 % en la salida avélvula del PC. Variable
MV 1.

» Esperar hasta conseguir €l estado estacionario en el PC. Variable CV1.

Lapresion en e desalador ha cambiado desde 8,0 kg/cm? hasta 7,50 kg/cm?. Con
estos valores, la ganancia con € lazo PC en manual, manteniendo también en manual
e LCes

ACVI| _ 8,00-7,50

=025
AMVIly,  52-50

Para obtener la segunda ganancia se pueden realizar las siguientes operaciones:
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» Posicionar en modo automético € controlador LC.

» Posicionar en modo manual € controlador PC.

* Producir un salto en escal6n del 2 % en lasalidaavalvuladel PC. Variable MV1
* Esperar hasta conseguir @ estado estacionario en € PCl Variable CV1

Lapresion en e desalador ha cambiado de 8,0 kg/ctn® a 7,70 kg/cm? Con estos
valores, laganancia con € lazo PC en manual, manteniendo en automético € LC, es:

ACVI _800-770 _ 0.15
AMVI 2 52 s 50

Por tanto, fa gananciarelativa A11 = 0,15/0,25 = 0,60 y lamatriz de ganancias

relativas es:
PC.OP LC.OP
PC.PV lf E _();O-__ i .6,40_
LC.PV i 0,40 0,60

Estos valores indican bastante interaccion entre ambos lazos de control, puesto
gue lainterpretacion de los valores de lamatriz es la siguiente:

= Al1=2A22 =1,00 Ninguna interaccion
« A11=2A22 =0,50 Maxima interaccion
= Al1=A22 =0,00 No debe utilizarse para control

Cuando A11 esigual a 1,00, el modificar la salida a valvuladel controlador PC
solo tiene influencia sobre si mismo, no afectando a LC. Por e contrario, cuando A11
esigua a0,50, el modificar la salida a valvula de cualquiera de los controladores tie-
ne el mismo efecto sobre ambos. A pesar de lagran interaccion que existe entre ambos
controladores, 1o que si se aprecia es que € emparejamiento de variables de la Figura
16.3 es correcto desde € punto de vistadel andlisis de ganancias relativas, puesto que
la gananciarelativa del PC con su propia valvula se aproximamas a launidad que la
correspondiente al PC con lavévuladel LC.

El criterio a seguir para el emparejamiento de variables es el de unir lavariable
controlada con la variable manipulada cuya ganancia relativa esté més proxima a la
unidad. En el caso de la Figura 16.3 este emparejamiento corresponde ala variable
presion con su propia valvula. Como consecuencia el nivel ha de controlarse asimis-
mo con su propiavévula

16.4. Control predictivo basado en modelos

En lamayor parte de las unidades de proceso, laregién de operacidn aceptable esta
delimitada por varias restricciones o limites comprendidos dentro de alguna de las
siguientes categorias o grupos:
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 Limites de actuadores (vévulatotalmente abierta o cerrada).

e Limites de equipo (méaxima presion de trabgjo o temperatura).

« Restricciones de operacion (bombeo de un compresor, inundacion en una
columna de destilacion).

¢ Redtricciones en lacalidad dd producto (limite de impureza).

El punto mas facil de operar la unidad esth en € centro de esta regién de operacion
aceptable, Igos de las restricciones. Esto permite € maximo tiempo de respuesta ante
una perturbacién que pueda conducir la unidad a un punto de operacion inaceptable.
Sin embargo, desde un punto de vista econémico no se esta operando en e punto de
operacién éptimo, tal como muestrala Figura 16.5.

/ : Velogidad del compresor Optimo econq'mioo

Caida de
presion en
la columna

Presidn

' REGION-DE

Region de operacion
preferida por el
operador

* Intensidad

TN | OPE_HACiQN-__ACEPTABLE _ gl e
Figura 16.5

La operacion del proceso con maltiples restricciones es dificil por muchas razo-
nes, entre las que se pueden citar las siguientes:

e Si aguna de las variables manipuladas esta en un limite, no estara disponible
para control.

* S launidad esta operando en los limites de laregion aceptable, s se produce
una perturbacion, como cambio de calidad de alimentacién, una tormenta que
modifique €l poder de refrigeracion de cambiadores, etc., debe realizarse una
actuacion répida que compense inmediatamente esa perturbacion.

» Muchas unidades de proceso son altamente interactivas. Un cambio en una
variable manipulada afectard a varias variables controladas del conjunto.

» El punto de operacion dptimo puede cambiar varias vecesalo largo del dia si
las condiciones ambientales, composicion de la alimentacion o calidad de los
servicios auxiliares cambia

Los controladores PID tradicionales no son adecuados para controlar un proceso
con varias restricciones, porque € operador no puede atender razonablemente atodas
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las variables que tiene que supervisar y regjustarlas cada minuto. El resultado es que
€l proceso tendra su punto de operacién a una cierta distancia de las restricciones, a
objeto de darle tiempo al operador para reconocer y responder a las perturbaciones de
entrada a proceso.

El control multivariable es un sistema que detecta el punto de operacion Gptimo
econdmico en cada gecucidn de control, y conduce launidad a ese punto con una ope-
racion estable a pesar de las perturbaciones, operando como control supervisorio, es
decir, que manipula los puntos de consigna de controladores basicos.

De forma general, y como su propio nombre indica, la parte fundamental del
CPBM es el modelo obtenido del proceso. A partir dd modelo este sistema se caracte-
riza porque:

« En & momento presente predice la salida del proceso para un cierto periodo de
tiempo denominado horizonte de prediccidn.

+ Define una trayectoria para el futuro més cercano de las salidas de proceso con
objeto de llevarlas a su punto de consigna o valor limite.

 Cdcula un vector de movimientos futuros para minimizar € error.

e Aplicad primer elemento ddl vector de movimientos calculados.

» Vuedve arepetir @ ciclo de célculo prediciendo de nuevo las salidas de proceso.

Dadas las caracteristicas de este sistema de control se presentan una serie de ven-
tajas, entre las cuales se pueden citar:

 Permite la solucién a problemas de control con comportamientos dinamicos no
usuales.

» Esmuy atractivo paratécnicos con conocimientos limitados en control de procesos.

* Puede manipular procesos con problemas de interaccién multivariable.

 Redlizala compensacion de tiempos muertos.

» Da unarespuesta adecuada a procesos con respuesta inversa.

* Introduce una via para llevar a cabo accion de control feedforward compensan-
do las perturbaciones del proceso.

L os datos de planta se utilizan para construir un modelo dindmico lineal del proce-
so conteniendo todas las interacciones significativas entre variables. El modelo se uti-
liza para predecir e comportamiento de una variable controlada en lazo abierto en un
periodo de tiempo futuro que sea suficiente para permitir que los efectos de los cam-
bios efectuados en el pasado, tanto de las variables manipuladas como de las de per-
turbacion, alcancen su tiempo de estabilizacién, asentamiento o estado estacionario
dd proceso. Esto permite a controlador predecir las violaciones futuras de las restric-
ciones, de forma que se pueda tomar una accion de control anticipada para evitar esas
violaciones. Esta prediccion de futuro se compara, o reconcilia, con los vaores actua-
les de las variables controladas en cada ciclo de control, con € fin de eliminar las
incorrecciones del modelo.

Cuando € controlador planifica cdmo va a ser compensada una variable de pertur-
bacion, calcula los movimientos actuales y futuros en las variables manipuladas.
Cuando calcula este plan de movimientos tiene mucho cuidado parano violar los limi-
tes superior o inferior.
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Por Ultimo se incorpora una programacion linea (LP) pararesolver € problema de
optimizacion en estado estacionario para el punto de operacion mas econémico en
cada gjecucion del controlador. Este problema de optimizacion utiliza los valores pre-
dichos para el estado estacionario de las variables controladas y los valores actuales
de las variables manipuladas, junto con la informacion de coste de la materia prima,
productos y servicios auxiliares. Con estos valores se calcula el punto dptimo de ope-
racion en estado estacionario que satisface los limites tanto de las variables manipula-
das como de las controladas.

El punto de operacién en estado estacionario se impone en el célculo de control,
con lo cua se resuelve e problema de optimizacion de forma dinamica. Esta optimi-
zacion dinamicaminimizalos errores en las variables controladas con respecto a pun-
to calculado en estado estacionario por la programacion lineal, previniendo las viola-
ciones de las variables manipuladas y controladas.

La Figura 16.6 muestra un gjemplo de proceso que consiste en una columna frac-
cionadora con cuatro variables manipuladas, una de perturbacion y tres variables con-
troladas, tal como se describe a continuacion:

» Variables manipuladas

FC 2 Set Point dd controlador de reflujo de cabeza.
FC3 Set Point del controlador de extraccidn lateral.
TC 1 Set Point del controlador de temperatura de alimentacion.
FC4 Set Point del controlador de reflujo circulante.
» Variablede perturbacion (Feedforward)
FI 1 Caudal de alimentacidn.
» Variables controladas
Al 1 Impureza del producto de cabeza.
Al 2 Impureza de la extraccion lateral.
Al 3 Impureza del producto de fondo.

REFLUJO
- CIRCULANTE |

Figura 16.6
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Este sistema es atamente interactivo. Cambiando cualquiera de las cuatro varia-
bles manipuladas, o bien la de perturbacién, se ven afectadas las tres variables contro-
ladas.

En cualquier proceso que se quiere controlar, las variables independientes son
entradas, mientras que las variables dependientes son salidas. Las entradas son
aquellas variables que pueden ser modificadas, ocasionando un cambio en €l pro-
ceso. Las salidas son aquellas variables que indican un cambio en el proceso,
pero no pueden modificarlo. Ejemplo de entrada es la alimentacién. Un cambio
en esta variable ocasiona un cambio en el proceso. Las entradas pueden ser modi-
ficadas por el operador o bien son perturbaciones que cambian continuamente.
Ejemplos de salidas de proceso son las medidas de impureza de los productos
dadas por los analizadores. Ninguna de €ellas puede ser modificada directamente
por €l operador, pero se ven afectadas por los cambios en las variables indepen-
dientes.

Las variables independientes son clasificadas bien como variables manipuladas
(MVs) o bien como variables de perturbacion (DVs), también conocidas como
variables feedforward (FFs). Las variables manipuladas pueden ser modificadas por
el controlador, siendo normalmente los puntos de consigna de controladores basi-
cos. Las variables feedforward son variables independientes que afectan significati-
vamente al proceso, pero no pueden ser modificadas por €l controlador, siendo nor-
mal mente las medidas de ciertos indicadores o incluso medidas de controladores
basicos.

Las variables dependientes se conocen habitualmente como variables controla-
das (CVs). En este grupo se pueden contemplar propiedades de productos, tempera-
turas, presiones, salidas a valvula u otras salidas del proceso. Aunque las CVs se
pueden controlar en un punto de consigna fijo, normalmente se controlan entre un
|fmite superior y otro inferior. Esto proporciona un mayor campo para optimizar €l
proceso, a tiempo que permite a controlador tener més variables controladas que
mani puladas.

16.5. Modelos de prediccion

Conceptualmente el modelo del sistemareal puede dividirse en dos submodelos
gue pueden verse en laFigura 16.7, como son:

» Modelo del proceso que relaciona la respuesta del proceso con todas las
entradas medidas. Si solo hay una entrada, obviamente ésta es una variable
manipulada. Si hay mas de una entrada, una de ellas 0 méas pueden ser
variables manipuladas mientras que las restantes seran consideradas varia-
bles de perturbacién medidas. La estrategia CPBM compensara automati-
camente dichas perturbaciones medidas por medio de su accién feedfor-
ward.

» Modelo de las perturbaciones que intenta describir la parte de la respuesta del
proceso que no puede ser «explicada» por el modelo del proceso. En las aplica
ciones reales, esto comprende |os efectos de perturbaciones no medidas, ruido y
también errores de modelado.
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u) |:> PROCESO ' e

Figura 16.7

Asumiendo que € proceso es lined e invariante en € tiempo, se puede representar
mediante una funcién de transferencia de la siguiente forma:

y(t) = Gau®+v(t)

donde: y () = Respuestadd sistema (por ejemplo unatemperatura o la medi-
da de composicion de un analizador en lines).
u (t) = Entrada que se manipula o variable de perturbacion medida.
G (g) = Funcién de transferencia que representa la parte determinista
de la dinamica del proceso.
v (t) = Representa € efecto de todas las perturbaciones no medidas
gue acttian sobre €l sistema, incluido € ruido.

16.5.1. Modédos de proceso

En realidad cualquier modelo apartir del cua se puedan calcular predicciones pue-
de utilizarse para CPBM (continuo o discreto, funcion de transferencia, espacio de esta-
dos o convolucién, lineal o no lineal, incluso model os basados en reglas, model os basa-
dos en redes neuronales). Latecnologia CPBM esta abierta a futuras extensionesy a
otros campos de investigacion. Actualmente los modelos més utilizados son los que se
describen someramente en los apartados siguientes. Acerca de cada uno de ellos exis-
ten libros completos, por lo que agqui sdlo se hace una ligera mencién de los mismos.

» Moddo de respuestaimpulsional

Es € utilizado en € agoritmo IDCOM explotado en su diapor la firma Setpoint.
Larespuesta dd sistema en € instante actual es € resultado de la secuencia de entra-
das pasadas. El estado actual del sistema solo se debe alas variaciones que haya habi-
do en € pasado en las entradas (variables independientes).

o0 n
yO=2 hu—p=2 hu-j)=H(g)u®
J=1 J=1

donde los h; son los coeficientes de larespuesta impulsional y donde:
H(g-)=hy' +hy" +.hyg”

La ventgja del modelo FIR (Finite Impulse Response) es que no necesita ninguna
informacién apriori y puede describir cualquier dinamica por inusual que sea. Puesto
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gue no hay términos recursivos, laprediccién es smple y menos sensible a errores del
modelo. Como se sabe, la recursion introduce grandes errores incluso cuando los
parametros del modelo recursivo son ligeramente incorrectos.

Laprincipa desventgja es que este modelo no puede aplicarse directamente a Sistemas
inestables y que contiene un gran nimero de parametros (n es generalmente del orden de
30 a50). LaFigura 16.8 muestra larespuesta de un modelo con entrada en impul so.

R o P

) |:> PROCESO |:> B0

Figura 16.8

* Modelo de respuesta a salto en escalon

Es & modelo utilizado por € algoritmo DMC desarrollado en su dia por la firma
Dynamic Matrix Control Corporation. Es muy similar a de respuesta impulsional,
sblo que utiliza como entrada saltos en escalén. Si tras un salto en escaldn de lavaria
ble manipulada, € sistema alcanza un valor estacionario a cabo de n periodos de
muestreo, setiene que:

H
YO =+ gAu@+k—j/0=y+ GG )A-g")u ()
=1
donde gj son los coeficientes de larespuesta a salto y Au(t) = u(t) - u(t-1). Ademasy,
representa e afecto acumulativo de los incrementos de control n periodos de muestreo
antes suponiéndose que la salida esta asentada en un val oreonstante.
El modelo de respuesta a sdlto tiene las mismas ventgjas y desventajas que e mode-
lo de respuesta impulsional. La Figura 16.9 muestraun modelo con entrada en escalén.

%-

L b b N

u.({)_'-- _ PROCESO - yo

Figura 16.9
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* Modelo recursivo de funcién de transferencia

Es e modelo empleado por € agoritmo RMPCT de la firma Honeywell. El pro-
ceso se describe mediante una ecuacion en diferencias:

Yy ta,t—H+a-2)+.. +a,yE—n)
=b, -1+ by (r—2)+... + D u (t-nb)

0, de manera abreviada,
AgHv =B u®

En este tipo de modelo, la respuesta actual del proceso no sdlo depende de los
cambios pasados en las entradas, sino también de las respuestas anteriores.

La ventga de este modelo es que puede utilizarse para procesos que no sean estables.
El nimero de parametros que definen e modelo es mucho menor que en € caso de los
modelos FIR o respuesta a sdto en escadn. La desventga es que hay que especificar €
orden de na y nb. Ademés, como ya se ha sefidado anteriormente, su naturalezarecur-
siva hace mucho més dificil la prediccidn y tiene una gran sensibilidad alos errores.

16.6. Funcionamiento de un controlador

En este apartado se describe, de forma simple, € funcionamiento de un controla-
dor con model os obtenidos a partir de salto en escaln en laentrada, como es € caso
de DMC. El primer paso para implementar un controlador multivariable es realizar €
modelo dindmico del proceso. Este modelo se obtiene provocando perturbaciones en
la unidad y recogiendo los datos durante estas perturbaciones. El modelo de planta se
analiza utilizando software de identificacion y € resultado de este andlisis constituye
& modelo multivariable y dinamico del proceso, € cud contiene todas las interaccio-
nes significativas entre variables.

Al-1 Al-2 Al-3

Sty o ST e L ,____.____‘_._.4’_'-_":‘?___.

FC-3 k- -_._-_._xff’_'T-__.'_.j

FC-4 phiey o T L e
i e

Figura 16.10
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La Figura 16.10 muestra e modelo obtenido para la columna que aparece en la
Figura 16.6. Cada cga representa la respuesta en e tiempo de una variable dependien-
te a un sato en escadn positivo en € tiempo cero de la correspondiente variable inde-
pendiente, mientras € resto de variables independientes se mantienen constantes. Esto
es lo que se conoce como respuesta en lazo abierto aun salto en escalon.

De forma simple, cada curva representa el efecto de un cambio en una variable
independiente sobre una variable dependiente. Como se puede observar se dan casos
de tiempo muerto, respuesta inversa, curvas asimilables a una de primer orden, pero
también hay curvas que no son asimilables a las vistas en los modelos simplificados
de primer 0 segundo orden. Una de las ventgjas de estos modelos de prediccidn es su
adaptacion a las curvas reales de respuesta del proceso.

Una vez obtenido el modelo dinamico, este modelo se utiliza para realizar una pre-
diccion de comportamiento futuro de las variables controladas del proceso sumando
los efectos de todas las variables manipuladas, es decir, aplicando los principios de
linealidad y superposicion. Esta prediccion se redliza utilizando la historia de los cam-
bios en las variables independientes. Se tienen en cuenta todos los cambios realizados
en el pasado en las variables independientes hasta alcanzar €l estado estacionario,
puesto que todos estos cambios alln tienen efecto sobre el sistema. No se consideran
los cambios ocurridos en el pasado hace mas tiempo del que corresponde al estado
estacionario, puesto que esos cambios ya han dgjado de tener efecto sobre € sistema.

Como las curvas del modelo representan los efectos de los cambios en las varia
bles independientes sobre las variables dependientes, estos cambios pueden ser aplica
dos a modelo para generar la prediccion futura de cada variable dependiente. Estas
predicciones se extienden desde e tiempo actual hasta el tiempo futuro de estado esta-
cionario. Las predicciones de las variables dependientes se actualizan en cada ejecu-
cion del controlador, y son reconciliadas con los valores actuales de las variables
dependientes para eliminar los errores del modelo.

Variables manipuladas
Referencias en estado
estacionario

~ Variables controladas
Valores predichos en estado
estacionario

Variables controladas
Limites de operacién

P

Programacion

"G E% lineal
Variables manipuladas en
Valores actuales - R sstado

e E eslacionario

(. oy

Variables manipufé_dés
Limites de operacion

S s
(f o Ay Variables controladas
Informacion !
S Referencias en estado
SR estacionario
. =

Figura 16.11
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El paso sguienteen & agoritmo de control escal cular lasreferencias ptimasen esta-
do estacionario paratodas las variables, controladas y manipuladas, td como muestrala
Figura 16.11. Este caculo serediza por laprogramacion lined en estado estacionario.

La entrada a este célculo esté formada por los valores actuales de las variables
manipuladas y sus limites de operacion, los valores predichos para las variables contro-
ladas en estado estacionario y sus limites de operacién, informacion econémica sobre
los valores de los productos y coste de las materias primas y servicios auxiliares.

Los limites de operacion definen una regidn de operacion aceptable, y los valores
actuales de las MVsYy los predichos de las CV's definen € punto de operacion en esta-
do estacionario, asumiendo que no se realizan movimientos en las MVs.

La programacion lineal calcula un movimiento en estado estacionario para cada
MV que, € conjunto de todos dllos, especifique un nuevo punto de operacion en estado
estacionario, € cua se encuentra dentro de laregion de operacion aceptable. Ademas,
este punto es d éptimo desde un punto de vista econémico. Hay que hacer notar que €
punto de operacion dptimo en estado estacionario tendra siemprevarios limites.

El paso find en e agoritmo de control consiste en desarrollar un plan detallado de
accion de control paralas MVs que minimice la diferenciaente € comportamiento futu-
ro predicho por & controlador y & comportamiento deseado como referenciade las CVs.
El comportamiento futuro deseado para cada CV es lareferencia en estado estacionario
que caculalaprogramacion lineal. En otras palabras, la diferencia o error de cada CV es.

E = Set Point en estado estacionario — Prediccion

Bésicamente, la referencia en estado estacionario de una CV es su punto de con-
signa. Con € fin de llevar de forma dindmicalas CV's a sus valores de referencia, se
calculan una serie de movimientos futuros para cada MV. El valor de la MV, cuando se
le suman todos los movimientos calculados, debe ser igua al valor de referencia dado
por la programacion lineal en estado estacionario. Si todas las MV's acanzan su esta-
do estacionario, también lo alcanzaran las CVs. Las Figuras 16.12 y 16.13 muestran
d desarrollo de un plan detallado de accidn de control para un sistemade unaMV y
una CV El efecto deseado de la accidn de control se define como laimagen especular
de laprediccion de la CV sobre lareferenciaen estado estacionario de la CV, es decir,
sobre € punto de consigna de la variable controlada.

VARIABLE CONTROLADA — TTTTT
© il

il

|
Efecto deseado ‘ '! [ Referencia
T e

- | estado
| estacionario

s/ 11
el

Prediccién CV

con

movimientos f i

de control Prediccién CV (Respuesta libre)
f— — Tiempo actual TIEMPO

Figura 16.12
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VARIABLE MANIPULADA ;
(MV) Referencia

de MV en

estadoe
estacionario

«—— Plan detallado de futuros
movimientos de control

L Tiempo actual TIEMPO

Figura 16.13

Si laaccion de control fuese exactamente la que consigue € efecto deseado, se eli-
minaria completamente e error. La CV alcanzaria inmediatamente la referencia del
estado estacionario y se mantendriaen ellaalo largo del horizonte temporal.

16.6.1. Céculo de movimientos en las variables manipuladas

A partir de modelo obtenido al realizar los step test, y S no se toma ninguna
accion de control, se puede predecir hacia donde evolucionarén las CVs en d futuro
conociendo la historia pasada de las MV's. Esto es |o que se denomina respuesta libre
del sistema. Por otro lado, y puesto que existe un modelo que relaciona las variaciones
en las variables independientes (MVsy FFs), con los efectos en las variables depen-
dientes (CVs), se puede conocer cua serd el resultado de una estrategia de control
determinada. Realizando movimientos en las MV's en e momento actual, se puede
saber el efecto futuro de dichos movimientos sobre las CV's. Esto es o que se denomi-
na respuesta forzada del sistema.

Como consecuencia de o descrito anteriormente, se puede decir que laprediccion
en la evolucion de las CVs estd formada por la suma de dos componentes. Uno de
ellos depende de los movimientos de las MVsy FFs en el pasado y € otro depende
de los movimientos futuros de las MVs. Por tanto se dispone de tres elementos con los
que trabgjar: variables independientes, variables dependientes y modelo matemético
gue describe e efecto de las primeras sobre las segundas, td como muestra la Figura

PREDICCION

HISTORIA MVs MODELO . PREDICCION CVs =

HISTORIA FFs MATEMATICO ™ MATRIZ A * INC MV
MATRIZ CONTROL = f (MATRIZ A)
ERROR =SET POINT - PREDICCION
SET POINT = S8 TARGET de las CVs

CONTROL _

b ool MATEMATICO —» MATRIZ CONTROL

VECTOR ERRORES

Figura 16.14
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16.14. Los coeficientes determinados a obtener el modelo con los datos de los step
test se almacenan en la matriz dindmica denominada «Ax».

Una vez conocida la respuesta libre del sistema, contenida en € modelo, se trata
de sumar alaprediccion en lazo abierto unos movimientos en las MV's que produzcan
una respuesta del lazo cerrado en @ que las CVs se gproximen tanto como sea posible
a los puntos de consigna.

Si se pudieran calcular los movimientos futuros de forma que e efecto de éstos
fuera una imagen especular de la prediccidn en lazo abierto, tomando como ge de
simetria € setpoint, se habria minimizado € error entre CV redl y punto de consigna.
Por tanto, la minimizacién del error es un problema de gjuste de curvas, tal como apa
rece en laFigura 16.15.

—} PREDICCION LAZO ABIERTO
(RESPUESTA LIBRE)

I 1 L
A i \ i
.\ I \ 1
\ SET POINT e 7

*
/ . (Ref. SS de las GVs) ¢ \ :
I

.

\ I et

IMAGEN ESPECULAR
= (RESPUESTA FORZADA)

| ] ] | | | ] |
| | I | I [ I

Figura 16.15

A partir delosincrementos de MV pasadosy definiendo € error (E) en las CV's, como:
E = Set Point — Prediccion = Ref. en estado estacionario —4 * A MV
habra que calcular los movimientos futuros de las variables manipuladas (A MV), para
hacer que los futuros veloresde A * AMV sean tan iguales como sea posible al error.
En otras palabras, se desea que:
E=A*AMV

Para conseguir este objetivo se utiliza la técnica de minimizar la suma de los cua

drados de los elementos residuales entre error y prediccién, es decir, minimizar R *

R, sendo R € vector de errores residuales.

R=A*AMV-E
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Conociendo lamatriz dinamica A y realizando diversos pasos matematicos, se lle-
ga aque, paraun determinado error E, € incremento en laMV que lo minimiza alo
largo del horizonte de prediccion es:

AMV=(4"*4)" *4"*E

La solucién dada con la ecuacion anterior minimizara el error aplicando un plan de
movimientos futuros en las MVs. EStos movimientos estn calculados para conseguir la
referencia en estado estacionario de las MV's. A veces no es conveniente aplicar este plan
tan agresivo de diminacion de error, sino que es preferible su eiminacion de forma suave.
Para ello se aplica un pardmetro gustable denominado Move Suppression Factor (MSF),
formado por unamatriz diagonal denominada K aplicable a cada una de las MVs.

Al incluir d MSF en la ecuacién anterior, se transforma en:

AMy=(4" "4+ K} 4" E

Por otro lado, como las unidades de ingenieria de las variables controladas son
diferentes, es necesario aplicar otro parametro que las normalice, de forma que todas
ellas alcancen € mismo nivel de importancia dentro del controlador. Este parametro
es e que se denomina Equal Concern Error (ECE). A partir de los ECE se obtiene la
matriz diagonal de pesos denominada W, cuyos valores son:

W:;=1/ECE (i es el indice de cada variable controiada)

S seincluye lamatriz W en la ecuacién anterior, aparecerala solucion de contro-
lador aplicando la ecuacion siguiente en forma matricial:

AMY={(A"“ W WA+ Ky * A" * W W] *E

dondes A MV = Vector de movimientos a aplicar alas MVs.
Al ser W una matriz diagonal, W' * W se puede sustituir por W?, por lo que la
ecuacion anterior puede transformarse en:

AMY={(4"*W *4+E)' *A"* W] *E

En las dos ecuaciones anteriores, la parte situada dentro del corchete se conoce
con & nombre de Matrizde Control.

En estas ecuaciones se puede ver que € incremento en la variable manipulada se
obtiene a partir del error y lamatriz de control, es decir, la matriz dinémica de coefi-
cientes modificada por medio de célculos en los que se incluyen los parametros de
ajuste mencionados (MSF y ECE). Por Ultimo, al imponer como valores de referencia
en estado estacionario los obtenidos por la programacién lineal, el cambio total en
cada MV a alcanzar € estado estacionario debe ser igual a cambio total requerido
por la programacion lined. Esto se consigue haciendo que la suma del vector de todos
los movimientos futuros de MV seaigual a cambio total deseado en estado estaciona-
rio, tal como muestra la Figura 16.16. En otras palabras, la suma de incrementos
AMV, + AMV, + .+ AMVn de laFigura 16.17 debe ser igual aAMV 1.
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INC MV en SS = (-9)

8 SS TARGET

Figura 16. 16

Como consecuencia de todo |o anterior, € controlador multivariable se puede resu-
mir en la siguiente forma matricial, en la que aparecen los diferentes conceptos men-
cionados, aplicados a dos MVs, dos CVs y desde «a» hasta «n» movimientos futuros:

EL \ \ IncMVa Ea
W ; g i
IncMVn : En
= 5 = i -
\ 0
0
0
Wit * .1 —— |ﬁ| 0 I IncMV1
. —|u| 1— 1| . InoMV2

Figura 16.17

El blogque superior lleva a cabo la minimizacion del error en € menor tiempo posi-
ble, o lo que es igual, se comporta de forma agresiva para llevar € error acero en €
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nimero de movimientos futuros previstos. El segundo bloque minimiza & tamafio del
movimiento en la MV para suavizar el comportamiento del controlador y producir
maés estabilidad en laCV. En € tercer blogue aparece € valor del incremento en la
variable manipulada que propone la programacion linea para corregir € error en €
estado estacionario. Como la suma de los incrementos de los «n» movimientos futuros
debe ser igual d incremento total propuesto, lamatriz Q hace que e controlador cal-
culelos AMV,a AMV, que correspondan.

En cada gjecucion del controlador se aplica AMV,, volviendo a repetirse todo el
célculo por tratarse de un controlador con horizonte movil.

16.6.2. Desarrollo matemético simplificado

Partiendo de laigualdad propuesta en la formulacion matricial del controlador,

al ¢ 0 0 0 AmVI| |el

a2z al ¢ ¢ 0 Amb2| |e2

a3 a2 al 0 O0|*|AmV3|=|ed = [4] *[AmV]={e]
ad a3 a2 al 0 AmV4| |ed '

af af a3 a2 al AmV3E| |e5

multiplicando por AT en ambos lados de laigualdad,

A *AFAmV=A"*¢

-1

multiplicando po T B
(AT *4) (AT *A) > AmV = (A" * ) x4 * ¢

Como O(A" *A)~'* (AT * A) esigual alamatriz unidad, se tiene que:
AmV=[(A"*4)" *4"} *¢

La parte de calculo situada dentro del corchete se denomina Matriz de Control.

Ampliando lamatriz «A» anterior con lamatriz diagonal «K» correspondiente a
los Move Suppression Factor, setiene:
(al 0 0 0 0] el
a2 al 0 0 0 e2
a3 a2 al 0 0 AmV1 e3
ad a3 a2 al 0 AmV2 ed & %
a5 a4 a3 a2 al|*|AmV3|=|e5 :)[K]*[Aml/]=[0}

K 0 0 0 0| |Amv4| |0
0 K 0 0 0| [AmVs| |0
0 0 K 0 0 0
0 0 0 K 0 0
0 0 0 0 K| 0

%]
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Para simplificar se puede hacer que: [}ﬂ *{A m¥V] = [;]= [B] *[A mV]=[C]

Aplicando la ecuacion general deducida anteriormente se tiene que,

AmV=(B"*B)' *B"+C

S ahorase d@@qﬂx&a{p@?&rﬂ)z&{iﬁ[ﬁaﬁg@ﬁf@i ég}nnterior,
Donde: | -

I
@"T K (;)] =T A+KT R = (4T A+ )

FAT*K) *(';)] =dT e+ K*0=A"*¢

Con lo cua € incremento a aplicar en las MV's, unavez tenido en cuenta e MSF,
sera

AmV=([4" A+ K] *47) *¢

Si alamatriz ampliada anteriormente se le aplican, sdlo ala parte correspondiente
alamatriz «A», 10s pesos «W» que son € resultado de invertir los valores de los
Equal Concern Error, setiene:

al 0 0 0 0 el
a2 al 0 0 0 e2
W* (a3 a2 al 0 0 AmVI1 eI *W

ad a3 a2 al 0 AmV2 ed . i
a5 ad a3 a2 al||* | AmV3|=||e5 =5 [WKA]*[A,,,V]{‘WO "}

K 0 0 00 AmV4 0
0 K 0 0 0 AmVs 0
0 0 K 0 0 0
0 0 0 K 0 0
0 0 0 0 K 0

Simplificando se puede hacer que:

i o] s
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Aplicando & mismo procedimiento descrito en la simplificacién anterior, se llega
aque €l incremento a aplicar en las MVs, una vez tenido en cuentalos MSF y ECE
sera

AmV=([A"*W *A+ KT *A" "W’} * ¢

Aplicando € resultado ddl célculo anterior, la suma de incrementos de MV no da
el mismo resultado que el valor impuesto por la programacion lineal. Para hacer que
coincidan es necesario incluir un factor de peso a cada unade las MVs. Ampliando las
matrices tratadas anteriormente de la forma siguiente:

ol i) afy] oLl

y siguiendo € mismo procedimiento de cédculo realizado hasta ahora, se llegaa que €
incremento a aplicar en las MV, utilizando las matrices sin ampliar y una vez tenido
en cuenta los MSF, ECE y factor Wt ser&

AmV=[AT*W * A+ Q" *WE * Q K|’ *[A7 *W * e + Q" *W¢ * A MV {LP]]
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Control de bombas de proceso

17.1. Introduccion

Los fluidos, para ser transportados de un lugar aotro del proceso, necesitan dispo-
ner de una cantidad de energia para vencer la diferencia de presion, atura o velocidad
entre origen y destino. Cuando se trata de liquidos que no disponen de esta energia, es
necesario comunicarsela por medio de elementos mecanicos externos denominados
bombas.

Atendiendo a su principio de funcionamiento, las bombas pueden ser clasificadas
en dos grandes grupos, en los que a su vez existen diferentes tipos, tal como se mues-
tra a continuacion:

» Bombas dindmicas.
- Centrifugas.
» Bombas de desplazamiento positivo.

- Alternativas.
- Rotativas.

En las bombas dinamicas se afiade energia de forma continua para aumentar la
velocidad del fluido en € interior de la bomba. Lavelocidad del fluido disminuye a
alcanzar lalinea de descargay, como consecuencia, aumenta su presion.

En las de desplazamiento positivo, en cadarotacion de labomba se aflade energiaa
un determinado volumen de fluido, aplicandose por tanto de forma discontinua. La
presion aumenta hasta vencer la existente en lalinea de descarga.

Puesto que sdlo se trata de ver los diferentes sistemas de control, aunque existen
muchos més tipos de bombas se van a contemplar exclusivamente las que pertenecen a
los mencionados anteriormente, sin entrar en las aplicaciones de cada una de €llas ni,
por tanto, en sus rangos de trabgjo.
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17.2. Conceptos tedricos

Antes de seguir adelante es conveniente recordar algunos de los conceptos béasicos
relacionados con e funcionamiento de las bombas, tales como:

» Presién de vapor.

» Teorema de Bernouilli.

» Altura de elevacion.

» Cavitacion.

 Altura Neta Postiva en Aspiracion (NPSH).

17.2.1. Presion de vapor

Es la presién absoluta que adquiere € vapor cuando, a una temperatura determina-
da, se dcanza € equilibrio dindmico, en d cua las velocidades de condensacién y
evaporacion son iguales. Cuando un vapor se somete a un aumento progresivo de la
presion, permaneciendo la temperatura por debgjo de la critica correspondiente a ese
vapor, éste se convierte en liquido. La Figura 17.1 muestra que, partiendo del punto
«a», d aumentar lapresién disminuye e volumen siguiendo laley de los gases perfec-
tos. Al llegar a punto «b» aparecen las primeras gotas de condensado y contintia dis-
minuyendo e volumen hasta € punto «c» donde todo € vapor ha pasado a liquido
manteniendo constante presion y temperatura, o lo que es igual, se produce € cambio
de fase. Como los liquidos son cas incompresibles, es necesario un aumento muy
grande de presion parareducir € volumen a partir del punto «c», elevandose la curva
casi verticalmente entre «c» y «d».

Presion

Volumen

Figura 17.1

Esto significa que, a una temperatura determinada, solo existe una presion para la
cud un producto puede encontrarse en estado liquido, en estado vapor o en ambos
simultaneamente, conociéndose como presion de vapor a la temperatura considerada.
Llevando los valores de presidn y temperatura a una grafica como la que aparece en la
Figura 17.2 se obtiene la curva de presiones de vapor de un producto.



CONTRCL DE BAOVBAS DE PROCESO 313
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Figura 17.2

Aumentando la presién aumenta la temperatura hasta llegar a punto critico por
encimade cual no se observa ninglin cambio de fase, siendo, por tanto, e punto final
de la curva de presion de vapor. A partir de este punto se dice que € producto se
encuentra en fase gas.

17.2.2. Teoremade Bernoouilli

La ecuacion fundamental de la Hidrodinamica es la correspondiente a teorema de
Bernoudli, € cua relacionapresion, velocidad y altura de los diferentes puntos situa
dos alo largo de unalinea de proceso. El teorema expresa que:

I

— +— + Z = Constante

r
Presion absoluta
Velocidad
Altura debida ala elevacién del punto
Peso especifico del liquido
Aceleracién de lagravedad

donde:

P
Y
Z
p
g

El primer término se denomina altura debida a la presién estética, y aplicando su
ecuacion de dimensiones setiene:

2
-;57"?7 = Metros
‘e

El segundo término se denomina dtura debida a la velocidad o dtura dindmica
Dimensionalmente es:
mz/segz

Wsegl

El dltimo término corresponde ala elevacion y se expresa directamente en metros.
Como consecuencia, cada término del teorema de Bernouilli tiene la dimensién de
una longitud y se denominaaltura.

= Metros
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17.2.3. Altura de devacion

Es la energia por unidad de peso de fluido con respecto alalinea de referencia. Se
utiliza generalmente para representar la atura de una columna estética de liquido que
produce la presién del fluido sobre un punto. La atura de elevacion también puede ser
considerada como € trabajo necesario para mover un liquido desde una posicién origi-
nal alaposicién indicada por esa dtura. La Figura 17.3 muestraun sistema en € que,
partiendo de un recipiente cerrado, se envia un cauda a otro recipiente por medio de
una bomba.

De acuerdo d teorema de Bernouilli, a liquido se aplican tres clases de energia
gue se traducen en tres alturas. Tratandolas en forma diferencial entre aspiracion e
impulsién se tiene:

 Altura potencial. Es d trabgo por kg que efectuaria € fluido a caer desde una
cierta elevacion hasta la de referencia.
H:=2, -Z,
» Altura de presién estética. Alturaalaque € liquido puede ser elevado por una

presion determinada.
P,-P,

Hp=-

e Altura de velocidad. Distancia vertical desde la que un liquido deberia caer
para adquirir la velocidad «V».
Vi-Vi

Hyv=
2g

V2

P1

Vi

______ \r_Q_&m_u_____h___ﬂ_wﬂ_/u
Linea de referencia

Figura 17.3
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La alturatotal es la generada por la bomba para mantener el caudal circulando por
el circuito y correspondera a la suma de tres alturas anteriores mas la correspondiente
a las pérdidas de carga (He) en el circuito. Como consecuencia, la altura total genera-
da por la bomba para un caudal «Q» seré&:

Hy=Hz+ Hp * Hv+ Hc = Metros

17.2.4. Cavitacion

Cuando la presion absoluta en algin lugar correspondiente a la aspiracién descien-
de por debajo de la presién de vapor, para la temperatura local existente, se forman
burbujas de vapor o «cavidades» que son arrastradas por el liquido. Las burbujas desa-
parecen bruscamente cuando se eleva la presion a través de la propia bomba. La for-
macioén de burbujas y posterior «implosién» de las mismas es el fenédmeno conocido
como cavitacion, cuyo nombre se debe a las cavidades formadas.

Los efectos que produce la cavitacion son ruido y vibraciones. La gama de fre-
cuencias del ruido depende del tamafio de las burbujas, de forma que, cuanto mas
pequefias son las mismas mas alta es la frecuencia del ruido. Si una bomba funciona
en régimen de cavitacion durante largos periodos de tiempo se producen desperfectos,
tanto en las partes moviles de labomba como en el propio cuerpo de la misma.

Otro factor a tener en cuenta es que la cavitacion disminuye el rendimiento de la
bomba, manifestandose como una menor capacidad de bombeo. En general, |la cavita-
cion indica una insuficiente NPSH disponible, ocasionada por causas tales como pér-
didas excesivas en la aspiracion, alta temperatura, disminucién en la altura estati-
ca, etc.

17.2.5. Net Positive Suction Head (NPSH)
La altura neta positiva de aspiracion se refiere a las condiciones minimas que
deben existir en la aspiracién de una bomba para evitar cavitacion. A su vez, laNPSH

se divide en:

» Disponible
¢ Requerida

La NPSH disponible es el exceso de energia o altura total de liquido, con respecto
a su presion de vapor, que existe en la aspiracion de la bomba.

NPSHd =H;—Pv=Pag+ Za—-Hc-Fy

donde: Hr = Alturatotal de liquido
Pv = Presién de vapor del liquido
Pa = Presion en el recipiente de aspiracion
Za = Alturaen el lado de aspiracion
Hc = Pérdidas de cargaen el circuito de aspiracion
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Todas las variables mencionadas corresponden a caracteristicas del sistema de
bombeo. Cuando una bomba no dispone de suficiente NPSH en el circuito, se reduce
su capacidad a valores inferiores alos de disefio.

LaNPSH requerida depende de cada bomba en particular, y es la necesaria para
gue la bomba funcione sin cavitacién. La Figura 17.4 muestra las curvas de NPSH
disponible y requerida, delimitando las zonas de funcionamiento con y sin cavita
cion.

Disponible

NPSH

Requerida

Caudal
min.
' Caudal

Cavitacion
NPSHd < NPSHr

. Sin cavitacion
NPSHd > NPSHr

Al Sy i sy L S S

Figura 17.4

17.3. Bombas centrifugas

Una bomba centrifuga estd formada por un conjunto de alabes, alojados dentro de
una carcasa, que imparten energia al fluido por medio de la fuerza centrifuga. Bésica-
mente esta formada por:

» Elementos dinamicos.
» Elementos estéticos.

En una bomba centrifuga, el liquido, por medio de la presion atmosférica u otra
presién de proceso, se ve forzado apasar por un conjunto de alabes en movimiento.
Estos alabes constituyen un impulsor que imprime velocidad, la cual se convierte
en presiéon a descargar €l liquido sobre el espacio disponible en la carcasa de la
bomba.

La Figura 17.5 muestra esqueméticamente un impulsor, en € que aparecen las dos
componentes que imprimen velocidad a liquido. Una de las componentes tiene direc-
cién radia y la otratangencial, dando como resultado la velocidad absoluta que es la
que realmente toma €l liquido.
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COMPONENTE
RADIAL

VELOCIDAD
ABSOLUTA

COMPONENTE
TANGENCIAL

Figura 17.5

Las bombas centrifugas son las més utilizadas en laindustria. La altura diferencia
de las bombas centrifugas varia con € cauda segln curvas caracteristicas como las de
laFigura 17.6.

ALTURA

CAUDAL

Figura 17.6

Al aumentar €l caudal disminuye la atura diferencial. Lacapacidad, o cauda atra-
vés de labomba, varia en funcién de lapresion que existe en la linea de descarga, pero
el tipo de curva de laFigura 17.6 determina el método de control que puede ser aplica
do a cada bomba.

La curva «A» muestra total estabilidad en todo su recorrido porque su pendiente es
progresiva. Esto significa que puede ser aplicado un sistema de control que admita un
amplio margen de caudal. La curva «C» presenta dos regiones totalmente diferencia-
das; entre los puntos 1 y 2 su comportamiento es inestable porque presenta dos puntos
gue tienen distintos valores de caudal parala misma atura. A partir del punto 2 hacia
la derecha € comportamiento es estable porque su pendiente es progresiva. Por Ulti-
mo, la curva «B» tiene una zona estable desde € punto 3 hacia la derecha, mientras
gue entre los puntos 1 y 3 es précticamente plana, lo cual significa que, a aumentar
ligeramente ladtura, € cauda pasa rdpidamente a cero.

De acuerdo a las diferentes curvas caracteristicas, asi como las necesidades del
proceso donde se encuentra instalada labomba, los sistemas de control que pueden ser
aplicados son los que aparecen en larelacion siguiente:
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¢ Marcha-Parada (ON-OFF).
 Estrangulamiento en lalinea de impulsion.
 Derivacion de caudal.

Velocidad de giro.

En los apartados siguientes se verén aplicaciones de cada uno de los tipos de con-
trol mencionados.

17.3.1. Control de nivel ON-OFF

La Figura 17.7 muestra e sistema de control de nivel de un recipiente en e que se
va acumulando volumen, pero no suficiente para mantener funcionando la bomba de
forma continua

S e S [T
[ : N
| LOGICA DE
| ENCLAVAMIENTO NN
4 /LS
N/

Figura 17.7

La Figura 17.8 muestra un diagrama de blogues para control de la bomba. Debe
arrancar a acanzar ato nivel en € depdsito, y pararse a alcanzar bajo nivel. Laldgi-
ca utilizada es la de circuito cerrado en situacion normal. En otras palabras, contacto
cerrado equivale a «1» 16gico y contacto abierto a «O» 16gico.

A it sipiisoe e T B 205 15l
AL CIRCUITO ELECTRICO
o~ I_""' oR ;_i 15 : DE LA BOMBA
J-%ﬁ — — > ; ' A
A | | |
o l |
e AND |- —l— ) pEce |- —
e —— — ——— — >
A

Figura 17.8
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Se parte de la situacion en la que € nivel de liquido se encuentra situado entre €
minimo (LSL cerrado) y € maximo (LSH abierto), € depdsito se esté llenando y la
bomba esté patada. El proceso seguira la secuencia siguiente:

» Al acanzar dto nivel secierrae contacto LSH, enviando un 1 |6gico a lapuer-
taOR. Lasdidade esapuertaserdigua a1 ldgico.

» Al tener dos entradasigual a 1 16gico lapuerta AND da como salidaun 1 l6gico,
energizando € relé para poner en marcha la bomba. Al mismo tiempo retorna
un 1 légico para enclavar la puerta OR y, aunque disminuya € nivel por debajo
de LSH y éste deje de enviar un 1 16gico, no se pare la bomba.

e Al estar marchando la bomba ira disminuyendo € nivel de liquido hasta alcan-
zar e bajo nivel. En este momento se abre € contacto LSL, enviando un O 16gi-
co alapuerta AND.

e Lasdidade la puerta AND pasa a0 ldgico, con lo cud se desenergiza € relé,
haciendo que se pare labombay desenclavando a mismo tiempo la puerta OR.

¢ Unavez parada la bomba empezara a subir € nivel hasta alcanzar € maximo, en
cuyo momento se repite de nuevo € ciclo descrito.

17.3.2. Control de presion ON-OFF

Es muy frecuente disponer de dos bombas en paralelo cuando se trata de circuitos
criticos dentro dd proceso. También es frecuente disponer de sistemas de arranque
automatico de la bomba considerada como reserva cuando disminuye la presion en la
linea de descarga, bien por averia de la bomba considerada principal, o porque € pro-
ceso demanda un caudal mayor a que puede suministrar una sola bomba. La Figu-
ra 17.9 muestra un circuito simplificado de esta configuracién, en la que puede verse
ademas € presostato que se acciona cuando la presién disminuye por debagjo de un
cierto valor (PSL).

>
(s l
A | e TR
I K/
| LOGICA DE
i ENCLAVAMIENTO

Figura 17.9

Existen diversas posibilidades de redlizar € sistema de arranque automatico de la
bomba de reserva, entre los cuales, la Figura 17.10 muestra uno de ellos. Como es
[6gico, en este sistema aparecen |as caracteristicas mas importantes desde el punto de
vista conceptual, por lo que no aparecen los detalles Ultimos necesarios en una instala-

cion industrial.
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Figura 17.10

Como fécilmente se observa, cualquiera de las bombas puede operar como reserva
de la titular, colocando adecuadamente el sdlector. En la Figura 17.10 se encuentra
seleccionada labomba 1 como reserva de la bomba 2. Partiendo de la situacion nor-
mal de trabagjo, en la cual, labomba 2 se encuentra en marcha, la secuencia de opera-
Cion es la siguiente cuando disminuye la presion:

Al alcanzar € punto de guste del PSL se cierra d contacto.

A través del selector y del contacto de parada, € cua permanece normalmente
cerrado, se cierra @ circuito poniendo en marchalabomba 1.

El circuito de mando cierra un contacto de retenida para que, aunque aumente la
presion, labomba permanezca en marcha. Este contacto esta conectado en para-
lelo con @ de presostato para que se quede enclavado € circuito aunque
aumente lapresion y se abra d contacto del presostato.

El paro de la bomba se efectia de forma manua por medio del pulsador de
parada. Al abrir este contacto se desenclava €l circuito abriendo e contacto
de retenida.

La misma secuencia se rediza S, manualmente o por averia, se para la bomba
principal. Lapresién caera inmediatamente y sera detectada por el PSL.

El arranque manual, con & pulsador de marcha, hace exactamente el mismo ciclo
que s hubiera disminuido la presién hasta cerrar € contacto del presostato.

Algunos procesos son tan criticos que ha de colocarse una turbina accionada con
vapor para mover labomba de reserva, en lugar de un motor eléctrico. Como giemplo
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se tiene la bomba situada en € fondo de una columna de destilacion a vacio. Si por
cualquier circunstancia se para la bombaprincipal, incluido €l falo en latension eléc-
trica de alimentacién alabomba, y no se desdoja € producto existente en € fondo de
la columna, dadas las caracteristicas de ata viscosidad de este producto, se ocasiona-
rén graves problemas en la puesta en marcha siguiente a este incidente. La Figu-
ra 17.11 muestra € circuito de arranque automatico de una turbina de vapor colocada
para mover la bomba de reserva.

e VCC. o
MARCHA

=y 1 8
LL A B L PSL
77 i 77

AIRE DE INSTRUM. " Sin
C tension
VAPOR A LA TURBINA FA. e

Figura 17.11

Las principales caracterigticas de este circuito son las siguientes:

» Lae€ectrovalvula se encuentra permanentemente con tension. Es preferible que
se ponga en marcha laturbinapor causa de un fallo en € circuito eléctrico aque
cuando tenga que ponerse en marcha por haber disminuido la presion no lo
haga.

» Lavavulaautomédtica de entrada de vapor alaturbinaabre ante falo de aire. La
razén es lamisma que la expuesta en € caso anterior.

« La éectrovalvula comunica las vias «A» y «B» degjando pasar aire de instru-
mentos a la valvula automética, por lo que esta permanece cerrada.

e Tanto € interruptor de puesta en marcha como €l presostato permanecen nor-
malmente cerrados.

En operacion normal, la turbina puede ser arrancada manualmente abriendo e
interruptor de puesta en marcha. De igual manera se realizara € arranque automético,
siguiendo la secuencia que se describe a continuacion:

« Disminuye lapresiéon hastallegar a punto de gjuste del PSL, momento en el que
se abre € contacto, dejando sin tensién la electrovavula

e Al quedarse sin tension, la electrovdvula comunica las vias «B» y «C», descar-
gando ala atmésfera d aire contenido en la cabeza de lavélvula

e Al tratarse de unavévula automética al falo del aire abrira el paso de vapor ala
turbina, poniéndose en marcha labomba de reserva.

» La electrovdvula dispone de un enclavamiento mecénico, de forma que una
vez accionada no retorna automati camente aunque vuelva la alimentacion el éc-
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trica ala misma. De esta forma no se para la bomba aungue se recupere la pre-
sién.

 El paro de la bomba se efectlia de forma manua accionando € rearme mecani-
co situado sobre la propia electrovélvula.

También se puede colocar una electrovavula sin rearme mecanico, en cuyo €aso
serd necesario redizar un enclavamiento eléctrico para que realice la misma funcion.

17.3.3. Control por estrangulamiento en la linea de impulsién

Laadturadiferencia de las bombas centrifugas varia con € caudal segin una curva
como la que aparece en la Figura 17.12. La forma exacta depende de las caracteris-
ticas constructivas de cada bomba, por eso se conoce como curva «caracteristica», y
debe ser facilitada por d fabricante. Observando la figura es fécil ver que a aumentar
el caudal disminuye la dtura diferencia de la bomba y aumenta la pérdida de carga
del circuito.

Curva de la bomba

Curvas del circuito

Altura

Caudal

Figura 17.12

Al arrancar la bomba va aumentando e caudal, desplazandose hacia la derecha en
lacurva de labomba, a mismo tiempo que vacreciendo la pérdida de carga del circui-
to. El equilibrio se acanza cuando esta Ultima iguala a la presion diferencia facilitada
por labomba. Es decir, cuando ambas curvas se cruzan. El punto de cruce es por tanto
el punto de funcionamiento.

S se deseaque @ caudal o lapresion sean distintos a los determinados por lainter-
seccion de ambas curvas, hay que colocar unavavulaen laimpulsion de labomba, tal
como muestra la Figura 17.13.

La pérdida de carga de la vélvula se suma a la del sistema, con lo cua la curva
conjunta del circuito pasa a ser otra diferente a la de disefio de la bomba. A medida
gue se cierrala vlvulay aumenta su pérdida de carga, el punto de operacion se va
desplazando hacia la izquierda. Por ejemplo, la curva «A» de la Figura 17.12 corres-
ponde a un circuito con la vavula totalmente abierta, la «B» con la vélvula parcial-
mente cerraday, por Ultimo, en la curva «C» lavévula esta précticamente cerrada
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Este método de control es € mas comin para controlar € caudal en una gran can-
tidad de bombas centrifugas. Estrangulando € paso se desplaza € punto de operacion
de forma que se reduce e cauda de paso, con € inconveniente de perder rendimiento.
Sin embargo, € mayor inconveniente se alcanza cuando se cierra completamente la
vélvula automédtica, en cuyo momento e tiene la presion denominada de shutoff. La
bomba esté batiendo € producto y la temperatura se leva. Si se trata de un liquido
voldtil, tal como Gas Licuado del Petréleo (LPG), la bomba se descaiga haciendo difi-
cil su posterior puesta en marcha.

Figura 17.13

17.3.4. Control mediante derivacion de caudal

Existen muchos procesos en los que se utilizan bombas que deben estar funcionan-
do continuamente, tanto s esta circulando mucho como poco caudal. Cuando una
bomba trabagja a bgjo caudal se pueden presentar una serie de problemas, los cuales
pueden tener alguna de las siguientes fuentes:

e Térmica. Las bombas generan una considerable cantidad de calor que es disipa
do por d propio fluido. S & cauda disminuye por debgjo de un valor minimo
se produce un calentamiento excesivo. En muchos casos puede producirse cavi-
tacién, con los dafios que eso ocasiona.

» Hidraulica. Cuando disminuye el caudal por debgjo del valor minimo se produ-
ce recirculacion interna en la bomba, calentando € producto. Otras veces la
bomba puede tener la curva caracteristica Altura-Caudal con posibles inestabili-
dades en lazona de bgjo caudal, tal como muestra laFigura 17.6.

 Eléctrica. Cuando se cierraagunavévulaen € circuito de impulsion para res-
tringir € paso de caudal aumenta la pérdida de carga. Al aumentar la pérdida de
carga aumenta la potencia consumida por & motor que acciona la bomba.

Para evitar estos problemas hay que asegurar que e caudal bombeado sea siempre
superior al minimo. Desde el punto de vista de control € caudal minimo debe ser
suministrado por € fabricante de la bomba. Existen varios procedimientos para asig-
nar e caudal minimo a través de una bomba, entre los que pueden considerarse los
més utilizados los que derivan parte del caudal, también conocidos como by pass.
Dentro de dlos se encuentra la instalacion de una linea de recirculacion con:
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» Orificio de restriccion. Egte sistema tiene la desventgja de estar recirculando
permanentemente parte del caudal bombeado, con € consiguiente gasto de
energia.

e Vévula de «minimo caudal». La principa ventgja es que esta valvula solo
abre cuando € caudal es inferior d minimo, permaneciendo cerrada € resto del

tiempo.

LaFigura 17.14 muestraun sistema con lazo de control de minimo caudal, FC2. El
lazo de control de caudal dd proceso FCI, hara que su vavula abra lo suficiente para
mantener € cauda deseado. S este caudal es superior a minimo fijado en € lazo de
control de minimo caudal FC2, la vdvula correspondiente a este Ultimo permanecera

cerrada.

]
a2 I
o o

_@I | s

Como puede verse, la medida para € controlador de minimo caudal FC2, se
encuentra situada directamente en laimpulsion de labomba, antes de la linea de recir-
culacion. Esto hace que lamedida seala correspondiente al caudal total de paso por la
bomba. Cuando lademanda de caudal de proceso en FC1 seainferior al minimo fijado
en FC2, lavalvula de recirculacion abrira para mantener constante e cauda minimo
exigido por € fabricante de la bomba.

Figura 17.14

17.3.5. Control de lavelocidad de giro

Este sistema de control de carga se utiliza para minimizar el consumo de energia
cuando € cauda a bombear disminuye con respecto al nominal. Como se ha visto
anteriormente, € sistema de estrangulamiento produce un aumento en la potencia
necesaria, aunque se reduzca e caudal bombeado, mientras que € sistema de deriva-
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cién de caudal siempre consume la misma potencia, puesto que a disminuir € caudal
bombeado se produce recirculacién.

La Figura 17.15 muestra que cuando disminuye la velocidad de la bomba se redu-
ce & cauda de paso, d mismo tiempo que se reduce la dtura de €levacién y, como
consecuencia, € consumo energético. Para conseguir esta reduccion se utilizan funda
mentalmente los motores eléctricos con regulacion de velocidad y las turbinas de

vapor.

Curva del circuito

Curvas de velocidad

Altura

' Caudal

Figura 17.15

e Turbinas de vapor. Para modificar la velocidad de una turbina de vapor se sue-
le utilizar un sistema conocido genéricamente como govemor. El governor con-
trola una vélvula automatica que modifica el paso de vapor a la turbina, modifi-
cando por tanto la velocidad, la cua viene fijada en funcion del caudal de paso
dd producto demandado.

» Motores eléctricos. El sistemade control de velocidad de los motores suele ser
excesivamente caro, por lo que su uso esta restringido a ciertas aplicaciones
especiales en las cuaes se requiere un estudio del ahorro que se puede obtener
frente a coste de lainversion necesaria. Entre los sistemas de control de veloci-
dad existentes se pueden mencionar los siguientes:

» Motor de corriente alterna con voltgje gjustable.
» Motor de corriente alterna con frecuencia gjustable.
» Motor de corriente continua con potencia gjustable.

17.4. Bombas rotativas

Las bombas rotativas pertenecen al grupo de desplazamiento positivo. En las rota-
tivas se atrapa un volumen fijo de liquido y se desplaza hasta la linea de descarga
cuando gira el ge de labomba. La sdida de liquido es continua, aunque oscilante. La
curva caracteristica de las bombas de desplazamiento positivo son similares a la que
aparece en la Figura 17.16.
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Figura 17.16

Como se puede ver, € cauda permanece practicamente constante para cualquier
presion de descarga. Por esta razén es necesario instalar vavulas de seguridad en la
linea de descarga, puesto que la presién aumentara mientras exista energia disponible
en & motor o turbina que acciona la bomba. Los tipos més usuales de bombas rotati-
vas son las de:

¢ Tornillo.

e Engrangjes.
¢ Ruedas ovales.
e Paetas.

LaFigura 17.17 muestra, de forma simplificada, una bomba de ruedas ovales en la
que aparece d volumen atrapado entre larueday la carcasa de la bomba, dirigiéndose
desde la aspiracion alaimpulsion.

: DESCARGA
a@
<>
ASPIRACION

Figura 17.17

En cada revolucién de las ruedas ovaladas se transporta desde la entrada hasta la
salida un volumen que corresponde a la capacidad de la camara formada entre la rue-
day lacarcasa. De acuerdo ala curva caracteristica, asi como las necesidades del pro-
ceso donde se encuentra instalada, 10s sistemas de control que pueden ser aplicados a
este tipo de bombas son:

e Marcha-Parada (ON-OFF).
* Derivacion de caudal.
» Velocidad de giro.
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En los apartados siguientes se verén sistemas de control de cada uno de los men-
cionados.

17.4.1. Vavula de seguridad

Como se ha mencionado anteriormente, las bombas rotativas deben estar provistas
de valvulade seguridad en la linea de impulsion, para proteger la bomba frente a exce-
svapresién s la linea de descarga se bloquea por cualquier causa mientras la bomba
se encuentra en marcha. La vavula de seguridad debe descargar a la linea de aspira-
cidén o a un tanque con una presion inferior.

17.4.2. Control ON-OFF

Se lleva a cabo de forma similar a descrito en € apartado correspondiente a las
bombas centrifugas, por lo que no se va a entrar en més detalles.

17.4.3. Control de lavelocidad de giro

De igua manera que las bombas centrifugas, las rotativas pueden modificar su
capacidad de bombeo variando la velocidad del motor o turbina utilizado para mover
la bomba, aunque lo normal es que se utilicen elementos con velocidad constante.

17.4.4. Control mediante derivacion de caudal

Dado que la bomba proporciona volimenes constantes por unidad de tiempo, o lo
gue es igual, caudal constante, es necesario recurrir a sistemas de control en deriva
Cion para adaptar € cauda alademanda de proceso.

La Figura 17.18 muestra un sistema en € que se controla la presion de impulsion
de la bomba recirculando parte del cauda a la aspiracion de la misma, en funcién del
cauda demandado por € proceso.

& VALVULA DE
SEGURIDAD
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Figura 17.18
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Cuando d cauda demandado por € controlador de caudal de proceso disminuye,
aumenta la presién de impulsion de acuerdo a la curva caracteristica de este tipo de
bombas. Al aumentar la presion abre la vdvula de recirculacion, evitando que dispa
re lavévula de seguridad. El principa inconveniente, igual que ocurre con las bom-
bas centrifugas, es € calentamiento que se produce a recircular producto a la aspira-
cion.

La Figura 17.19 muestra otro sistema en € que se controla € caudal modificando
la apertura de la vavula situada en la linea de by pass o recirculacion.

\J

Figura 17.19

Logicamente, e maximo caudal se dard cuando la vavula de recirculacion se
encuentre cerrada, y corresponderd a maximo posible que proporciona la bomba.
Reduciendo la demanda de proceso en € controlador, abrira la vélvula para recircular
el exceso de cauda alaaspiracion. Hay que decir, por Ultimo, que en liquidos con bgo
punto de ebullicion no se debe colocar la valvula en la linea de aspiracion puesto que
a cerrarla disminuye lapresidn, llegando incluso a ser menor que la presion de vapor
dd fluido. Esto generara gases en d interior de la bomba, con los dafios que ello oca
siona

17.5. Bombas alternativas

Pertenecen a grupo de desplazamiento positivo, por 1o que atrapan un volumen
fijo de liquido y lo desplazan hacia la linea de descarga en cada uno de los recorridos
del piston. La Figura 17.20 muestra, de forma esquemética, una bomba alternativa de
pistén de simple efecto.

ASP.
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Figura 17.20
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Los ciclos de trabgjo se controlan por medio de valvulas de aspiracion y descarga
autoaccionadas. Las vévulas autoaccionadas funcionan por diferencia de presion
entre € exterior y € interior de la bomba, ayudadas por peguefios resortes que acele-
ran € movimiento del cierre. Debido a la accidon de los resortes que actlian sobre las
vélvulas, durante e ciclo de aspiracion se abre la valvula «A», cerrando la «C», mien-
tras que en d ciclo de impulsion se abre la «C», cerrando la «A». Las bombas alterna-
tivas se dividen en dos grupos:

+ Pigtdn.
» Diafragma

A su vez, cadaunade ellas puede ser de simple o de doble efecto. Puesto que no se
trata de ver las caracteristicas de cada una de €ellas, sino los conceptos necesarios para
Ilevar acabo € control de caudal, vamos a centrarnos exclusivamente en las de piston,
que por otra parte son las més utilizadas. Los métodos de control empleados para este
tipo de bombas son:

* Marcha-Parada ON-OFF.

» Vdocidad de giro.

 Derivacion de caudal.

« Control de longitud de la carrera.
 Control de vavulas de aspiracion.

En los apartados siguientes se veran sistemas de control de cada uno de los men-
cionados.
17.5.1. Control ON-OFF

Se lleva a cabo de forma similar @ descrito en € apartado correspondiente a las
bombas centrifugas, por o que no se vaa entrar en mas detalles.
17.5.2. Control de lavelocidad de giro

De igual manera que las bombas centrifugas'y las rotativas, las alternativas pueden
modificar su capacidad de bombeo variando la velocidad del motor o turbina utilizado
para mover la bomba, aunque lo normal es que se utilicen elementos con velocidad
constante.
17.5.3. Control mediante derivacion de caudal

Igua que para las bombas rotativas, para las aternativas se puede utilizar el con-

trol por recirculacion, con las mismas ventgjas e inconvenientes que se han visto a
describir este sistema.
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17.5.4. Control de longitud de la carrera

Se utiliza cuando se trata de bombas de pequefio caudal, generalmente utilizadas
como dosificadoras de aditivos a las corrientes de proceso. Modificando la longitud
de la carrera del émbolo se modifica a su vez e volumen aspirado en la carcasa y,
como consecuencia, @ caudal suministrado por labomba. La Figura 17.21 muestra un
esquema simple de como se puede modificar, de forma manual, la longitud de la
carrera en una bomba accionada por motor.

Cuando se instala un sistema automético de control de la carrera, se suelen utilizar
pistones 0 servos con actuacion neumética, cuyo recorrido depende de la sefid sumi-
nistrada por e controlador correspondiente.

«—— AJUSTABLE

ASPIRACION

IMPULSION

e,

EJE DEL MOTOR

Figura 17.21

El cauda que debe suministrar este tipo de bomba suele ser muy exacto, por lo que
a veces es necesario recurrir a contraste periodico de su exactitud con la bajada de
nivel de un recipiente de pequefio volumen calibrado. La Figura 17.22 muestraun Sis-
tema de correccién de la medida de caudal de aditivo suministrado a una corriente de
proceso.

La medida continua del controlador de cauda ser&

PV=A*K

Siendo: A = Cauda medido por el transmisor
K = Coeficiente de correccion

Periddicamente se efecttia € calculo del coeficiente de correccion. La frecuencia
dependera de las dimensiones del recipiente de aditivo y del cauda suministrado a
proceso, con objeto de comparar volumenes que puedan proporcionar un coeficiente
gue sea representativo de la exactitud de la medida de caudal. S la medida dd trans-
misor es exacta, d coeficiente de correccidén K serdigua ala unidad.

El depbsito de aditivo debe tener una geometria a partir de la cual, la bgjada de
nivel en un intervalo de tiempo proporcione un volumen totalizado con la maxima
exactitud posible. Por otro lado se totaliza € volumen suministrado por la medida de
caudal corregido en e mismo intervalo de tiempo anterior. La comparacion de estos
dos volUmenes totalizados proporciona € factor de correccién que debe ser aplicado a
la medida de caudal, realizada por € transmisor, para ser introducida como variable de
proceso del controlador.
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Figura 17.22

17.5.6. Control de vélvulas de aspiracion

Con este sistema de control se modifica la cantidad de liquido bombeado en cada
movimiento del piston. A efectos practicos puede llegar a ser igual a control ON-
OFF, con ladiferenciaque a controlar las valvulas de aspiracidn no es necesario parar
y arrancar € motor en funcion de la necesidad de proceso, sino que se pone labomba
en carga o0 descarga. Durante la fase de descarga, @ consumo de potencia del motor es
minimo, puesto que no se desarrolla presion en laimpulsion de la bomba.

S lavévula de aspiracion de la Figura 17.20 se dota de un mecanismo que laman-
tenga permanentemente en posicion abierta, bien de forma manual o por medio de un
sistema automético, el liquido pasard hacia dentro durante € ciclo de aspiracion, y
hacia fuera durante la descarga, sin presurizar lacamaray, por tanto, sin abrir la vavu-
la de impulsion. Esta forma de operar hace que € cauda sea cero 0 maximo en fun-
cién de la posicion de lavévula de aspiracion.

S en lugar de una bomba de simple efecto se utiliza una de doble efecto, se tienen
dos vavulas de aspiracion y dos de impulsion, tal como muestrala Figura 17.23.

Con este tipo de bomba se puede controlar € cauda de la forma siguiente:

100 % de caudal. VAvulas «A» y «B» accionando norma mente.
* 50 % de cauda. Vavula «A» abierta, «B» accionando norma mente.
* 0% de caudal. Vavulas «A» y «B» abiertas.
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Figura 17.23
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Como se puede observar, este sistema de control se realiza por medio de escal ones,
por lo que, s es necesario mantener un caudal constante, habra que recurrir a otro sis-
tema, como puede ser e de recirculacion.
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Control de intercambio de calor

18.1. Introduccion

Con carécter general, cambiador de calor es cualquier dispositivo en & que se veri-
fica un intercambio de calor entre dos fluidos separados por unapared. Si se tiene en
cuenta que cualquiera de los dos fluidos puede ser un liquido, un gas, un vapor con-
densable o un liquido en ebullicidn, € nimero de cambiadores de calor es muy deva
do. El fluido caliente se denominafuentey @ frio se denomina receptor. Latransferen-
ciade calor trata de la velocidad de intercambio entre la fuente'y € receptor.

Aungue genéricamente se conocen como cambiadores, [0s equipos utilizados para
transferencia de calor se definen por la funcion que llevan a cabo en € proceso, clasi-
ficandose como:

 Intercambiado!”. Recupera caor por intercambio entre dos corrientes de proce-
S0, exceptuando vapor de aguay agua de refrigeracion que son servicios auxi-
liares.

o Calentador. Se utiliza fundamentalmente para calentar corrientes de proceso,
generamente con vapor de agua.

» Enfriador. Se utiliza fundamentamente para enfriar corrientes de proceso,
generalmente con agua.

» Condensador. Es un enfriador cuyo uso fundamental es el de eliminar calor
latente de condensacion. En muchas ocasiones se utiliza aire para condensar.

* Rebailer. Es un caentador que tiene como funcion principal la de aportar calor
latente en procesos de destilacion. En ocasiones se calienta con fluidos de pro-
ceso.

» Evaporador. Se utiliza para concentrar alguna solucion evaporando @ agua. S
en lugar de agua se vaporiza cuaquier otro fluido su nombre es € de vaporizador.

Por gemplo, en una columna de destilacidn tipica, como la que aparece en la Figu-
ra 18.1, se pueden encontrar: un condensador en cabeza utilizando agua, un reboiler en
fondo y un precalentador en la corriente de alimentacion que recupera calor de la
corriente de fondo, descrito antes como intercambiador.



334

CONTROL AVANZADO DE PROCESOS
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Figura 18.1

A veces por consideraciones técnicas, referidas a la recuperacion parcia de calor
que puede realizar un cambiador, o bien por consideraciones econdmicas, en lugar de
utilizar un solo cambiador es necesario instalar varios en serie, completandose incluso
con un horno. Sucede e proceso inverso cuando es necesario enfriar algun fluido y no
es suficiente con un solo cambiador. De no utilizar este procedimiento, existen casos
en los que e cambiador disefiado seria demasiado grande, por 1o que podrian presen-
tarse problemas de espacio para ubicarlo.

El intercambio de calor es un proceso autorregulado. Cuando se parte de un estado
estacionario y se modifica aguna de las variables, se llegaaotro estado estacionario al
cabo de un tiempo que depende del tiempo de residencia del cambiador y de la cons-
tante de tiempo.

Por jemplo, en € cambiador de la Figura 18.2 € tiempo de residencia dependera
del volumen contenido en € tubo y del cauda de paso, de forma que:

3 =
= .E = —mT_ = Unidades de iempo
F o m/h
VAPOR ' '
/T_C\__‘SP
—| N
R Y T
N/ %
| i

F Te I__

CONDENSADO ¢

Figura 18.2
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Modificando € cauda de paso se modifica la constante de tiempo, dando como
resultado curvas de respuesta como las que muestran la Figura 18.3, en las que,
partiendo de una temperatura de 100 °C se provoca un salto en escalon para llegar a
120 °C. La curva con trazo grueso tiene un tiempo de residencia de 5 minutos, mien-
tras que la de trazo fino corresponde a un tiempo de residencia de 10 minutos.

Temperatura (°C)

0.0 5.0 10.0 15.0 20.0
Tiempo (Min)

Figura 18.3

18.1.1. Célculos de intercambio de calor

La Figura 18.4 muestra un cambiador de calor tipico en € que aparecen las varia-
bles que intervienen en su control. En este caso no existe cambio de fase en ninguna
de las dos corrientes, por lo que sdlo se utiliza calor sensible. Laprincipal caracteristi-
ca dindmica a tener en cuenta, a la hora de disefiar un sistema de control de transmi-
s6n de calor por medio de cambiadores, es @ balance de caor, segin € cual, € caor
cedido por € fluido que se enfria o condensa, es igua a calor afiadido d fluido que se
calienta 0 evapora més las pérdidas a exterior, es decir:

Qent = Qsal + Pérdidas

A efectos de control, dado que siempre suele existir regjuste por medio de feed-
back, no es necesario tener en cuenta las pérdidas, por lo que la cantidad de calor que
se aporta 0 recupera de un sistema es proporcional a su masa, calor especifico y
aumento o disminucion en latemperatura de salida con respecto ala de entrada, segiin
la ecuacion general:

Q=W*Cp*(Te-Ts)=w*cp *(ts—1g)



336

CONTROL AVANZADO DE PROCESOS
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Figura 18.4
donde: Q = Cdor liberado (kcal/h)
W,w = Cauda de productos caliente y frio respectivamente
(kg/h)

Cp, cp = Cdor especifico de productos caliente y frio (kcal/kg °C)
Te te = Temperatura de entrada productos caliente y frio (°C)
Ts, ts = Temperaturade sdida productos caliente y frio (°C)

El cador transferido entre fluidos se puede obtener por infinitas combinaciones de
caudal y diferencias de temperatura, aunque &l mejor control se suele obtener con poca
diferencia de temperatura entre productos caliente y frio y, por tanto, mucho caudal.
Ademas hay que tener en cuenta que, con caudales altos, se reduce € ensuciamiento
de las superficies de intercambio, debido al aumento en la velocidad de paso del pro-
ducto.

Cuando la transferencia de calor se lleva a cabo utilizando una corriente de hidro-
carburo liquido, tal como reflujo circulante de una columna atmosférica de refineria,
de una columna de vacio, etc., se puede cacular € calor aportado de acuerdo a la
ecuacion:

Q = Wt (HeHs)

donde: Q = Cadlor liberado (kcal/h)
W = Cauda de producto (kg/h)
He = Entalpiade entrada (kcal/kg)
Hs = Entalpiade sdida (kca/kg)

S se utiliza como fluido calefactor vapor de agua, como muestra la Figura 18.5, y
suponiendo que no existen pérdidas en la transferencia de calor, se efectla € siguiente
balance de calor entre las dos corrientes:

Ws*Hs=Wp *(Cp*(Ts-TIe}

donde: Ws = Caudal de vapor (kg/h)
Hs = Cdor latente de condensacion del vapor (kcal/kg)
Wp = Caudd de producto (kg/h)
Cp = Caor especifico de producto (kcal/kg °C)
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Te = Temperatura de entrada del producto (°C)
Ts = Temperaturade sdida del producto (°C)

En este caso se supone que € vapor es saturado, por lo que se utiliza su calor laten-
te de condensacién. Cuando se trata de vapor recalentado, € calor sensible hasta llegar
a cambio de fase tiene poca importancia relativa respecto a calor latente de conden-
sacion.

VAPOR DE AGUA

Ws Hs
Wp Te Ts Cp
B
F-‘FiODl_JCTO ;
CONDENSADO

Figura 18.5

Las ecuaciones anteriores representan modelos en estado estacionario, a partir de
los cuales se pueden obtener las distintas variables necesarias para efectuar € control
en cada caso concreto. Desde € punto de vista de control se suele calcular solamente
el calor aportado para actuar como feedforward, mientras que € demandado se regjus-
ta por medio del feedback. Asimismo, si se quieren calcular en lineay de forma auto-
mética los valores correspondientes a las entalpias, tanto de vapor como de liquidos, o
bien el calor especifico, se puede recurrir alas distintas ecuaciones publicadas a efec-
to. En estas ecuaciones se obtienen los valores mencionados por medio de correlacio-
nes, partiendo de variables de proceso simples como presién y temperatura, asi como
constantes tales como factor de caracterizacion de Watson y densidad del fluido
correspondiente.

18.2. Contraol convencional de un cambiador

Basandose en € esquema de la Figura 18.6, se puede decir que en € control de un
cambiador de calor pueden presentarse una o varias de las perturbaciones siguientes:

» Cambio en las condiciones de la corriente de proceso o producto. Esto puede
ocurrir S existen variaciones en el caudal o en latemperaturadel mismo.

» Cambio en las condiciones del fluido calefactor, como pueden ser variaciones
en latemperatura, o lapresion s este fluido es vapor.

» Cambio en e propio proceso en si, como ocurre en un proceso de reaccion,
cuando en € circuito estaintercalado un cambiador de calor.

» Cambio en € punto de consigna del propio controladorMe temperatura.
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El control convencional de este cambiador de calor se redliza utilizando la tem-
peratura de salida de producto como variable controlada. La variable manipulada es el
caudal del fluido calefactor. En dgunos sistemas se puede eliminar € controlador de
caudal, bien por razones econdmicas o por dificultad en su medida aunque, como nor-
ma general, es preferible utilizar este controlador para obtener mayor estabilidad en €
proceso.

En caso de producirse una perturbacion brusca, por jemplo, una variacién en €
caudal del producto o unavariacion en latemperaturadd fluido caefactor, se produci-
raun desgjuste en € control de temperatura durante un periodo de tiempo més 0 me-
nos largo. Esta perturbacion se minimiza utilizando un sistema de adelanto o feedfor-
ward, como se describe més adelante.

18.2.1. Elementos del sistema de control

En la deteccion de temperatura se produce un tiempo muerto debido a circunstan-
cias tales como la naturaleza de la variable a medir, lainercia que produce la vaina de
proteccion del sensor, asi como la camara de aire que existe entre lavainay € propio
sensor. Por tales motivos, € sensor debe estar instalado tan cerca como sea posible de
la superficie activadel cambiador de calor. Hay que tener en cuenta ademés que, cuan-
to mas se dge e punto de toma de temperatura del &rea activa del cambiador, mayor
serd e tiempo de retardo producido en la deteccion de las variaciones en la misma,
ocasionando mayor inestabilidad en €l control. Este Ultimo tiempo de retardo serd pro-
porcional ala distancia entre € &rea activa ddd cambiador y € sensor de temperatura,
asi como de lavelocidad de paso del fluido. A pesar de todo o mencionado anterior-
mente, € mayor tiempo de retardo 1o produce realmente el propio proceso de transfe-
renciade cdor.

Las vAvulas utilizadas en los sistemas de control de cambiadores de calor deben
estar provistas de posicionador, con € fin de que la respuesta de control sea répida
para no aumentar la inercia propia del sistema. Por otro lado, la caracteristica de la
vélvula debe ser isoporcentual, con e fin de mantener la ganancia del sistema cons-
tante.
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Como se sabe, para que la estabilidad del proceso sea uniforme alo largo de todo
el recorrido de apertura de valvula automética, la ganancia total del lazo de control
debe ser constante. La Figura 18.7 muestra un lazo de control en € que, asumiendo
que lagananciadd transmisor (Kt) esigual alaunidad, la gananciadel lazo de control
€s.

Ke * Kv * Kp = Constanie
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Figura 18.7

La curva caracteristica de ganancia del proceso (Kp) aparece en la Figura 18.3,
representada por la respuesta de temperatura. Para que la ganancia del controlador
(Kc) sea constante es necesario hacer que la ganancia de lavévula (Kv) compense la
del proceso. Por tanto, la caracteristica de la valvula debe ser isoporcentual, tal como
aparece en laFigura 18.8.
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Figura 18.8

El lazo de control de temperatura suele tener un tiempo de respuesta relativamen-
te lento, por lo que el controlador debe tener acciones proporcional, integra y deriva-
tiva. La ganancia proporcional dependera en cada caso de la configuracion del lazo
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de control y del rango de calibracion del controlador. La accion integral tiene por
objeto corregir € error permanente que produce la accién proporcional cuando se
realizan cambios en las variables de perturbacion que afectan a control dd cambia-
dor de calor. Por Gltimo, laaccion derivativa es esencial en procesos de este tipo, don-
de @ tiempo de retardo suele ser grande cuando se producen cambios en las variables
de proceso.

18.3. Control feedforward con feedback

Para el control feedforward de un cambiador de calor, igual que para cuaquier otro
proceso, es necesario hacer uso de tres conceptos basicos, representados en la Figu-
ra 18.9.

* Moddo en estado estacionario (feedforward). Se desarrolla utilizando los
balances de materiay energia, asi como correlaciones empiricas s son necesa
rias.

» Compensacién dindmica. Necesaria para equilibrar la diferencia de respuesta,
por parte de la variable controlada, ante cambios en alguno de los parametros
del producto o del fluido calefactor, tales como caudal, composicién, tempera
tura, etc.

* Reajuste (feedback). Tiene por objeto corregir los errores que se producen a
aplicar los dos conceptos anteriores. Entre las causas de error se pueden citar:

* Inexactitud en e modelo de proceso en estado estacionario.
* Error de medida de los instrumentos o error en los célculos.
 Fdtade linealidad del proceso.

+ Ensuciamiento de equipos alo largo del tiempo.
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PRODUCTO VARIABLE
CONTROLADA

Figura 18.9
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En laFigura 18.6 se havisto € control tipico de un cambiador de calor, en € cual,
el controlador de temperatura de producto fija € punto de consigna del controlador
de cauda ded fluido caefactor. Este tipo de control, para modificar la variable mani-
pulada, necesita detectar € error producido entre la medida de la variable controlada
y su punto de consigna. En otras palabras, se efectla € control por reguste ofeed-
back.

Para efectuar control feedforward se necesita conocer € balance de energia que se
desarrolla en € cambiador, es decir, é modelo matemético en estado estacionario.
Suponiendo que d fluido caefactor es vapor de aguay, basandose en las ecuaciones
mencionadas anteriormente, € balance es:

Qon =Ws * Hs
QO =Wp * Cp * (Ts - Te)

siendo:
Q= Calor aportado por el vapor (kcal/h)
Q.. = Calor transferido al producto (keal/h)

Asumiendo que no existen pérdidas en la transferencia, € calor de entrada es igua
a caor de sdlida. De estaigualdad se puede obtener € caudal de vapor necesario para
conseguir latemperatura de salidadel producto.

Ws =Wp * <L+ (75— Te)
Hs .

La Figura 18.10 muestra € esquema de control del mismo cambiador de calor,
aplicando la ecuacion anterior. Al estar colocado € controlador de temperatura en la
linea de salida de producto, actuar4 como feedback, manteniendo la temperatura Ts
constante. La salidadel controlador de temperatura es flotante y se escala automética-
mente a grados centigrados en e sumador TX. Los valores Cp y Hs son fijos y conoci-
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Figura 18.10
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dos, por lo que se introducen en € sistema como constante K. Como consecuencia, €
sistema feedforward actuara cuando:

» se modifica la temperatura de entrada;
» semodificael cauda de producto.

Tan pronto aumente € caudal de producto aumentard también e cauda de
vapor. Como la transferencia de calor no es suficientemente répida, se produce un
descenso en la temperatura de salida, aunque después se recupere a cabo de tiem-
po.

La Figura 18.11 muestra otro sistema de control que, conceptualmente, redliza las
mismas funciones que € de la Figura 18.10, con la diferencia que se incluye un con-
trolador de calor en lugar de efectuar un calculo para obtener directamente @ caudal
de vapor a introducir. Al incluir & controlador de calor se tiene una complejidad con
tres controladores en serie, lo cua aflade una complejidad adiciona desde € punto de
vista de gjuste de los pardmetros de sintonia de éstos. En € sistema de laFigura 18.10,
la sdida del controlador de temperatura representa la temperatura de producto desea
da, mientras que en la Figura 1811 representa e calor demandado, € cuad fijad pun-
to de consigna a controlador de calor.
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Figura 18.11

18.3.1. Comportamiento incluyendo una funcién Lead

S se introduce una funcion de adelanto tipo lead, como aparece en la Figura
18.12, tan pronto aumente €l caudal de producto se producira un aumento proporcio-
nalmente mayor en € caudal de vapor debido a lead, disminuyendo progresivamente
hasta alcanzar € equilibrio. Lo que hace la compensacion es afiadir caor en los prime-
ros momentos del cambio de caudal para compensar € efecto de retardo inherente a
proceso de intercambio de calor. Este aumento de calor se traduce en una menor des-
viacion de latemperatura con respecto a punto de consigna.
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Figura 18.12

Llegados a este punto es conveniente recordar e comportamiento de la funcion de
tiempo lead. La Figura 18.13 muestra que, frente a un sdto en escalon unitario a la
entrada, aumento en este caso, esta funcion produce un aumento mayor en su sdida, €
cual depende de los gjustes de amplitud y tiempo. El comportamiento es simétrico
ante una disminucion en la entrada.

EX

S B RESPUESTA
- CAMBIO EN ESCALON 2 EHIECANIY
s EN LA ENTRADA s
< <
1 L R e et
0 0

TIEMPO TIEMPO

Figura 18.13

Incluyendo la funcidn lead en € sistema de control feedforward, se consigue que la
desviacion entre la temperatura deseada en |a sdida de producto, con respecto a valor
rea de esa temperatura, sea menor que la desviacion que se produce cuando no se
incluye esta funcion, como puede apreciarse en la Figura 18.14. En otras palabras,
ante un cambio en € caudal de producto, la temperatura de sdida se alga menos del
punto de consigna s existe funcion lead.

18.4. Control con vavula de tres vias

Existen procesos en los cuales e caudal total de producto no puede ser modificado
y, d mismo tiempo, hay que controlar la temperatura a la salida del cambiador. En
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CAUDAL DE Wp SALTO EN ESCALON
PRODUCTO

TEMPERATURA
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PRODUCTO

SIN COMPENSACION
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VAPOR Ws
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Figura 18.14

otras ocasiones es importante que la velocidad de respuesta, durante los cambios de
carga, sea suficientemente répida para no perturbar @ control. En cuaquiera de los
casos es necesario bifurcar € cauda de producto en dos caminos, uno a través del
cambiador y otro por unalinea de by pass a mismo.

Cuando se hace pasar € producto através del by pass se obtiene una alta velocidad
de respuesta en la variable controlada. Por € contrario, S se hace pasar € fluido cale-
factor a través del by pass, la velocidad de respuesta es considerablemente més lenta,
debido a la inercia que tiene € proceso de transferencia de calor. Los esquemas de
control de los dos casos mencionados aparecen en la Figura 18.15.
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Figura 18.15
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Para efectuar este tipo de control, se utiliza una valvula de tres vias o dos valvulas
de dos vias. Lavévulade tres vias puede colocarse antes del cambiador o después del
mismo. En la parte superior de la Figura 18.15 se puede ver un sisema en € que la
vélvula de tres vias se encuentra situada en la entrada a cambiador. La vavula se
denomina hifurcadora o partidora de flujo (splitter). Esta vdvula tiene una entrada y
dos sdlidas. El otro tipo de vAvula de tres vias es € que aparece en la parte inferior de
la Figura 18.15, colocada a la sdida del cambiador. Este otro tipo de valvula se deno-
mina mezcladora, teniendo dos entradas y una salida.

18.4.1. Consideraciones practicas

Aunque aqui no se trata de calcular o eegir € tipo de vavula, es necesario men-
cionar algunas particularidades que pueden afectar d control. Las vévulas estén
conectadas por medio de tres bridas, por 1o que cuando operan a temperaturas superio-
res a 250 °C pueden estar sujetas a unos esfuerzos mecénicos considerables, debidos a
la distinta direccién en la dilatacion de las lineas de proceso. Por otro lado, cuando la
aplicacion de lavévula es para mezclar dos corrientes, s la diferencia de temperatura
entre estas corrientes es superior a 150 °C, se puede ocasionar una situacién similar
debido a la diferencia de dilatacion que se produce.

Por otro lado, para desmontar una vévula de tres vias es necesario que la unidad
esté parada, o disefiar un sistema de vavulas de bloqueo y bypass como € que apare-
ce en la Figura 18.16. Este sistema de vélvulas manuales presenta una cierta compl gji-
dad de mangjo para @ operador, € cud tiene que controlar de forma manua e proce-
s0 mientras la vélvula se encuentra en reparacion. Por otro lado, es necesario disponer
de espacio suficiente para € conjunto de todas las valvulas. En la Figura 18.16 se
supone gue lavévula automética se encuentra fuera de servicio, por lo que se encuen-
tran cerradas las valvulas de bloqueo y abiertas las de bypass, con las cuaes hay que
mantener la temperatura de salida de producto abriendo unade ellas y cerrando la otra
para redizar la misma accién que la valvula de tres vias, pero esta vez de forma
manual.

_[1c\ _sp
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>

Figura 18.16

A lavista de lo descrito, précticamente quedan dos ventgjas a favor de una valvula
de tres vias frente a dos vavulas de dos vias:
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* Seguridad en algin tipo de proceso.
+ Diferencia de coste econdmico entre ambas posibilidades.

Con una vélvula de tres vias sempre se encuentra abierta € érea total de paso de
producto, bien através de uno de los pasos o de ambos simultaneamente. Cuando se
utilizan dos vélvulas de dos vias existe una remota posibilidad de que ambas véavulas
se cierren en caso de producirse averias simultaneas en € sistema de control y las val-
vulas. En cuaquier caso se resuelve colocando una vélvula de seguridad adicional en
e circuito.

En cuanto ad componente econdmico, no hay que olvidar € bajo coeficiente de flu-
jo de las valvulas de tres vias. A causa de esta caracteristica, las valvulas de dos vias
que sustituyen a una de tres vias deben ser de diametro nominal proporciona mente
més pequefio, estrechando la diferencia de coste.

18.5. Control con vavulas de dos vias

Existen casos en los que por razones técnicas, como € exceso de temperatura,
tamafio de la vélvula con relacion a la linea donde debe estar instalada, facilidad a la
hora de gjecutar operaciones de mantenimiento, o por otras causas, en lugar de una
vélvula de tres vias se instalan dos vélvulas de dos vias, tal como muestra la Figu-
ra 18.17. Hay que recordar que € conjunto de dos valvulas, igua que lavévula de
tres vias, esta disefiado para controlar temperatura. El caudal de paso por d circuito
debe permanecer invariable, bifurcando parte de éste por una de las vélvulas.
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Figura 18.17

Entre los condicionamientos que rodean la instalacion se pueden citar como mas
importantes los siguientes:

* Las dos vévulas deben tener la accion a falo de aire opuesta, es decir, una de
ellas a falo debe abrir y la otra debe cerrar.

» Lacaracteristica de ambos obturadores debe ser lineal. De esta forma tienen €
mismo comportamiento que una vavula de tres vias en todo su rango de traba-
jo. Al 50 % ambas estaran en lamitad de recorrido y caudal de paso.

e Td como se hadicho en € apartado correspondiente a vavulas de tres vias, la
capacidad de una vélvula de dos vias dd mismo tamafio puede ser entre 13 y
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12 mayor que una de tres vias, dependiendo del modelo. Esto significa que
cuando se instalan vélvulas de dos vias, d tamafio de éstas es més pequefio, por
lo que la diferencia econdmica disminuye.

» En genera, las dos vavulas deben tener e mismo tamafio, aunque e paso de
producto que se prevea por € by pass sea menor. Si existe una variacion en las
condiciones del fluido, tal como temperatura o duty demandado por € cambia
dor, pueden existir dificultades en & sistema de control s una de €ellas es més
pequefia, porque cuaquiera de las dos valvulas debe permitir € paso tota de
caudal. A pesar de todo esto, como la pérdida de carga de la vdvula de by pass
€s menor que la correspondiente a la vdvula de paso através del cambiador, se
puede hacer una excepcién a la norma general utilizando la vélvula de by pass
més pequefia cuando ambas sean de un tamafio que permita esta posibilidad.

18.5.1. Control con una sola valvula en el by pass

Hasta aqui, toda la descripcion se ha hecho partiendo de la base de utilizar dos val-
vulas para € control de caentamiento en un cambiador de calor. Existe otro sistema
de control, con menor grado de utilizacion, que solamente emplea una vévula de dos
vias situada en la linea de by pass, seglin puede verse en la Figura 18.18.
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Figura 18.18

Este sistema tiene como principa inconveniente la poca pérdida de carga con la
que debe sar caculada la vdvula para compensar la del cambiador. Esto hace que
exista un margen de regulacién muy limitado, puesto que siempre hay una cantidad de
producto que pasa através del cambiador, ain a plena apertura de la vavula. Tipico
de este sistema de control es que la vavula pasa de 0 a 100 %, y viceversa, con muy
poca variacion de temperaturaen € producto con respecto a punto de consigna.

Este sistema también suele utilizarse para controlar presién o diferencia de presién
en € condensador de cabeza en procesos de destilacion. Los inconvenientes son los
mismos que para controlar temperatura.

18.6. Cambiadores con vapor de agua

El vapor de agua es un fluido caefactor muy utilizado en cambiadores de caor.
Cuando € vapor es saturado tiene muy bgja resistencia a la transferencia de calor, asi
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como un ato calor latente de condensacion. Por estas razones es un medio excelente
para transferir calor. Por € contrario, € vapor de agua recalentado es un medio rela
tivamente pobre para transferir calor, sobre todo s se encuentra lgjos de cambio de
fase, teniendo por tanto que transferir primero todo € calor sensible.

A lahora de disefiar e sistema de control se puede tomar accidn sobre dos puntos
del circuito: la entrada de vapor a cambiador y la salida de condensado. A continua-
cion se describen los tres procedimientos que existen para efectuar € control de cam-
biadores con vapor de agua:

+ Vavulade control en la linea de vapor.
 Vévulade contral en la linea de condensado.
+ Vahadas de control en las lineas de vapor y condensado.

18.6.1. Vavula de control en la linea de vapor

La Figura 1819 muestra un sistema de control en € que la vévula esta situada en
la linea de vapor. El cambiador se encuentralleno de producto y € vapor pasa através
del serpentin. El vapor cede su calor latente de condensacion a entrar en contacto con
lapared dd serpentin, € cud lo transfiere a producto. El condensado de vapor que se
va formando cae alaparte inferior dd circuito, debiendo ser eliminado por algin pro-
cedimiento, como pueden ser un purgador o una valvula automética. En € eemplo
siguiente € condensado se extrae autométicamente por medio de un purgador que
actla por la diferencia de presion existente entre las lineas de entraday sdlida. Se da
por supuesto que este purgador elimina el condensado a mismo tiempo que se vafor-
mando, por lo que no existe inundamiento en la superficie activa dd cambiador.
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Figura 18.19

En condiciones normales de operacion se puede dar aguna de las situaciones
siguientes:

» Aumento en la demanda de calor. Por gemplo, ante un aumento en € caudal
de producto. La temperatura disminuye haciendo que aumente € punto de con-
signa del controlador de caudal de vapor y, como consecuencia, abra la vdvula
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automética hasta conseguir € nuevo equilibrio. El purgador debe ser capaz de
desalojar & condensado que se va formando. Un tipo de purgador clésico para
esta aplicacion es € de boya o flotador con palanca, como € que muestra la
Figura 18.20 de forma simplificada.

El condensado llega a través de la entrada «E» y € flotador sube a medida
gue aumenta € nivel, abriendo lavavula «V» gradualmente. La posicion de val-
vula varia de acuerdo a la cantidad de condensado que se va formando, produ-
ciendo una descarga continua através de la salida «S». La descarga se realiza por
la diferencia de presion existente entre las lineas de entraday sdlida del purgador.

Disminucién en la demanda de calor. Por giemplo, ante una disminucién en el
caudal de producto. La temperatura aumenta haciendo que disminuya & punto
de consigna del controlador de caudal de vapor y, como consecuencia, cierre la
vavula hasta conseguir que se equilibre € balance de energiaa nuevo vaor. Al
haber estrangulado la vavula, la presion y temperatura posteriores a la misma
seran mas pequefias. Si la demanda de calor sigue disminuyendo puede llegar
un momento en & que la presién sea similar a la que necesita € purgador para
desalojar @ condensado que se forma, impidiendo su sdlida. Al no tener sdlida
€l condensado aumentara la columna de liquido en la linea, hasta llegar d cam-
biador e inundarlo parcialmente, produciendo una disminucién en € areade in-
tercambio. Esto hace disminuir la temperatura, demandando més caudal de
vapor. La apertura de la vavula de vapor hace aumentar |a presion desalojando
rapidamente & condensado. En este momento, la superficie de intercambio que-
da totalmente libre. A causa de esta accidn se puede ocasionar una variacion
brusca en la temperatura, haciéndola oscilar.

Figura 18.20

Como resumen, las caracteristicas dinamicas més importantes del sistema de con-
trol con lavalvula situada en la linea de vapor, son las siguientes:

e El cédlculo, asi como € funcionamiento del purgador, juega un papel muy
importante para € buen funcionamiento del sistema de control.

 El caudal de vapor cambia rapidamente ante variaciones en la vavula de vapor,
por lo que € retardo es relativamente bgjo cuando existe variacion en la deman-
dade calor a actuar sobre lavariable primaria (vapor).

* El controlador tendra constantes de gjuste similares a las de cualquier controlador
de caudal, es decir, gananciaentorno a 1 y tiempo integral inferior a 1 minuto.

+ Lavalvulatendra un tamafio relativamente grande a estar instalada en la linea

de vapor.
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El controlador de cauda se puede sustituir por otro de presién utilizando € esque-
ma que aparece en la Figura 18.21. En este caso, € controlador mantiene la presién de
vapor en € interior del cambiador, detectando répidamente los cambios de carga a
modificarse la vaporizacion.
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Figura 18.21

Con este sgtema de control se efectlia una correccion répida en € primer mo-
mento, regjustando la temperatura a error remanente. En otras palabras, la presion
actla en adelanto y la temperatura actlia como feedhack. Sin embargo existen una
serie de desventgjas que desaconsgian esta configuracion de control, como son:

» Lavaporizacion no es linea con la presion.
» Lapresién puede llegar a valor cero cuando no exista vaporizacion.

18.6.2. Véavula de control en la linea de condensado

La Figura 1822 muestra un sistema de control, en € que la vavula esta situada
en la linea de condensado. En condiciones normales de operacion € comportamiento
es exactamente igua que cuando la valvula esta situada en € vapor, puesto que € haz
tubular esta en contacto con € vapor, bien por € interior o por € exterior. Lavavula
automédtica sustituye a purgador, permaneciendo la medida de caudal en € mismo
lugar que € caso anterior, aunque también se puede colocar en la linea de conden-
sado.

Con este procedimiento la presion del vapor no se modifica en € interior del
cambiador, consiguiendo la variacion en el calor aportado por medio de la inun-
dacion parcial del haz tubular del cambiador. De esta forma no se presenta nin-
gun problema ala hora de desalojar € condensado, toda vez que la presion es cons-
tante.

El comportamiento del proceso es totalmente distinto cuando aumenta o dismi-
nuye la demanda de cdor.
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» Cuando la demanda de calor disminuye puede Ilegar a cerrar completamente la
valvula antes que se alcance d equilibrio, puesto que en este sentido la respues-
ta del proceso es muy lenta a tener que formarse condensado para inundar
tubos. El gjuste deberia ser relativamente lento.

+ Cuando la demanda de calor aumenta, la respuesta del proceso es muy répida,
debido a que a abrir la valvula se descarga inmediatamente € condensado. Por
otro lado, s por alguna causa, la apertura de vévula impide la formacion de
condensado, no se aprovechard e calor latente de condensacion al estar saliendo
vapor através de lavavula. El guste deberia ser relativamente répido.

Como consecuencia de su comportamiento irregular, no es aconsgjable utilizar este
sistema cuando € control de temperatura es muy critico. Entre las caracteristicas dina
micas més importantes de este sistema se tienen:

+ Lavavulano tiene accion directa sobre la variable primaria que es €l vapor, por
lo que d caudal de éste viene determinado en funcidn de la cantidad de conden-
sado extraido. El nivel de condensado tarda tiempo en aumentar, dando como
resultado un retardo considerable cuando existe una disminucion en la demanda
de calor.

 El controlador tendré constantes de gjuste similares a las de cualquier controla-
dor de nivel, es decir, ganancia superior a 1 y tiempo integra de varios minutos.

Al tratarse de liquido, la vélvula tendra un tamafio relativamente pequefio.

18.6.3. Vélvulas de control en las lineas de vapor y condensado

El purgador o la vavula situada en la linea de condensado se pueden eliminar
colocando un deposito con vavula automética en su sdida bgo control de nivel,
segln puede verse en la Figura 18.23. Este sistema aprovecha las ventgjas de los dos
sistemas anteriores.
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Figura 18.23

Las caracteristicas mas destacables de este sistema son las siguientes:

Respuesta rapida de proceso a actuar sobre la vdvula de control situada en la
linea de entrada de vapor.

El tamafio dd cambiador se modifica de hecho, inundando mayor o menor
nimero de tubos en funcidn de donde se fije & punto de consigna del controla-
dor de nivel.

No se elimina e problema de extraccidn de condensado porque no siempre se
tendra suficiente presion para desalojarlo. Dependera de la apertura de vélvula
de vapor.

Se eliminan las oscilaciones que produce & purgador.

El coste de lainstalacion es relativamente ato.

La Figura 18.24 muestra un sistema de control que elimina practicamente todas las
desventgjas mencionadas anteriormente. En este caso estan situadas tanto la medida
de caudal como la vavula automética en la linea de condensado. En lalinea de sdida
del cambiador se encuentra situado el depdsito pararecogida de condensado, colocado
alamismaaltura del cambiador, con un controlador de nivel cuyo rango de operacion
debe coincidir con la zona de tubos. Las principales caracteristicas desde € punto de
vista de control son las siguientes:

El controlador de temperatura de salida de producto actla en cascada sobre €

controlador de caudd de condensado.

Se incluye un sdlector que selecciona la minima sefid de salida entre los contro-
ladores de nivel y cauda de condensado. Normalmente la sefial seleccionada es
la del controlador de cauda por estar d nivel de condensado por encima del

minimo. Cuando se adcanzael nivel minimo, la salida de su controlador prevale-
ce sobre la salida dd controlador de caudal.

El punto de consigna del controlador de nivel se fijaaun vaor en € que todos
los tubos se encuentren descubiertos. Esta situacion corresponde al maximo
poder de calentamiento, es decir, maxima utilizacion de calor latente de conden-

sacion.
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» Al acanzar  minimo nivel la vévula solo permite extraer  condensado nece-
sario para mantener este nivel, a haberse alcanzado & maximo aprovechamien-
to dd calor latente de condensacidn. De esta forma no sale vapor a la linea de
condensado, lo cual haria que se utilizara sdlo calor sensible.

+ Siempre existe presion suficiente para desalojar € condensado a no existir val-
vulaen la linea de vapor.

SFL/(TC\\_______ VAPOR
N A LINEADE 5
Sl ot S r. COMPENSACION

5
FCY

NIVEL
MINIMO

.............. “....I_T_"==..._—'_...g: bl s -;/’Ea\ E
PRODUCTO SPN_A ﬁ

Figura 18.24
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Control de calderas para produccion
de vapor

19.1. Introduccion

19.1.1. Proceso bésico

Para pasar € agua desde fase liquida a vapor, es necesario afiadir calor con € fin
de aumentar la temperatura hasta su punto de ebullicion. Este caor que eleva latem-
peratura del agua se conoce como calor sensible. La temperatura de ebullicién del
agua es de 100 °C a presion atmosférica, aumentando cuando la presion aumenta'y
viceversa. Latemperatura de ebullicion del agua se conoce también como temperatura
de saturacion del vapor producido. Las relaciones entre temperatura de saturacién y
presion son propiedades termodinémicas fijas del vapor.

Cuando empieza la conversion del agua a vapor, la temperatura se mantiene cons-
tante, aunque se siga afiadiendo cdor. El fluido se encuentraalas condiciones de satu-
racion presién/temperatura durante toda la conversion del agua a vapor. El calor que
se afiade durante € periodo de conversion del agua a vapor se conoce como calor la
tente de vaporizacion.

La cantidad de calor total suministrado a vapor incluye e caor sensibley € calor
latente de vaporizacion. Generalmente, cuando la presién del vapor saturado aumenta,
la cantidad necesaria de calor sensible aumentay la cantidad de calor latente disminuye.

Afiadiendo calor sensible adicional al vapor saturado, aumenta la temperatura por
encima de la correspondiente a la de saturacion. El vapor que se obtiene por encima
de la temperatura de saturacién se conoce con €l nombre de vapor recalentado. El
recalentamiento aumenta laentalpiadel vapor, o 1o que esigual, su calor total. El reca
lentamiento también produce la expansion del vapor, aumentando su volumen especi-
fico.

19.1.2. Descripcion de una caldera de vapor

LaFigura 19.1 muestra € diagrama basico de una caldera con economizador en
donde pueden distinguirse dos sistemas independientes. Uno de los sistemas estareia
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cionado con @ aguay vapor mientras que € otro sistemalo forma e conjunto de com-
bustibles, aire y gases efluentes de la combustién. En € primer sistema se introduce €
agua, y después de recibir calor procedente del segundo, se transforma en vapor,
abandonando la caldera en forma de vapor de agua.

La combustion resultante del segundo sistema convierte la energia quimica del
combustible en energia calorifica, la cud se transfiere a agua en la zona de radiacion.
Después los gases efluentes abandonan € hogar pasando a través de tubos de agua
situados en una zona donde estos tubos no pueden «ver» la llama, por lo que agui €
calor se transfiere por conveccion.

Posteriormente los gases efluentes pasan a través de un economizado!”. En d eco-
nomizador se transfiere calor a agua de entrada a calderin, enfriando los gases, con-
siguiendo de estamanera un ahorro de combustible de aproximadamente 1 % por cada
5 °C de aumento en la temperatura del agua.

Otro método de recuperar calor es la utilizacién de un precalentador de aire de
combustion. El aire pasa a. través de este cambiador de calor antes de ser mezclado
con e combustible, y dado que la temperatura de los gases es superior a la tempera
tura ambiente, se transfiere una cantidad de calor que reduce las pérdidas de ener-
gia. El calor afiadido a aire pasa a hogar, reduciendo € combustible necesario en
una cantidad igual, en valor calorifico, al que ha sido transferido al aire.
Aproximadamente por cada 25 °C que se eleve latemperatura del aire, se ahorraun
1 % de combustible.

Por Ultimo queda decir que existen dos tipos generales de caderas, las denomina
dasfiretiibe y las watertubc, dependiendo de s por los tubos pasan los gases de com-

PRECALENTADOR
HUMOS A DE AIRE
CHIMENEA
ECONOMIZADOR .
/) AGUA
-l el L e | — ] — -
R B
' TIRO INDUCIDO
AIRE ATM.
LiQuipo
= RECALENT
FUEL GAS ; P PRIMARIO
BiE 4 D... —TATEMPERADOR
: e aac] >
VAPOR ATOMIZACION RECALENT. VAPOR
s SECUNDARIO

Figura 19.1
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bustion o e agua respectivamente. Por otro lado, las calderas pueden ser de dta o bgja
presion. De aqui en adelante nos vamos a limitar exclusivamente a las calderas de alta
presion y de agua circulando a través de los tubos, por ser las més utilizadas en la
industria

19.1.3. Calderatipo watertube

Como su nombre indica, € agua circula dentro de los tubos, los cuales estén
conectados entre dos 0 més depdsitos cilindricos. En agunas calderas se reemplaza
el depdsito inferior por un colector. El depésito superior se denomina calderin de
vapor y se mantiene aproximadamente con 50 % de nivel de agua. El depdsito infe-
rior se mantiene lleno completamente de agua, siendo e punto més bgo de la calde-
ra. Este depdsito se suele conocer con € nombre de Mud Drum por recoger los lodos
que se forman en € proceso de produccion de vapor y que son drenados desde este
punto.

La Figura 19.2 muestra € principio de funcionamiento de este tipo de caldera, en
€l que se ve que calentando los tubos riser con los gases de la combustion se produce
lacirculacion del aguay vapor, liberandose éste en e calderin superior. A veces se

* VAPOR

' ACALDEFH’N

e -—/ -<—— AGUA
e :
i T “| DOWNCOMER
CALOR || RISER ¢
e
#| DEP.LODOS |-

Figura 19.2

interponen unos baffles entre los tubos riser y downcomer para distribuir € paso de
gases entre ambos y mejorar de esta forma & rendimiento energético.

Una vez vistos los aspectos fundamentales de una caldera de vapor podemos pasar
a ver los distintos sistemas de control que se llevan a cabo en una caldera
Basicamente existen tres grupos que se pueden denominar como:

Control de combustién.
Control del agua de alimentacion.
Control de latemperatura del vapor.
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19.2. Control de combustion

El término control de combustion se refiere a la parte del sistema de control de
calderas que lleva a cabo las dos funciones bésicas siguientes:

+ Baance de energia.
» Control dd hogar.

Ambas estan relacionadas entre si, puesto que el control del hogar depende del
balance de energia. Estas dos partes del control de combustion seran tratadas de for-
ma separada para describir sus diferentes funciones. La Figura 19.3 muestra los ele-
mentos necesarios para control basico de combustion de una caldera con dos combus-
tibles, fud-ail y fucl-gas.

CAMARA DE COMBUSTION l

FC

T dPC

FC

i o

FUEL

GAS

19.2.1. Balance de energia

Figura 19.3

I

FC

?

FUEL OIL VAPOR ATOMIZ. AIRE

En un proceso generador de vapor existe una demanda de energia de salida, en
funcion de la carga, que debe ser compensada por la energia de entrada suministra-
da por e combustible. El sistema de balance de energia tiene en cuenta tanto la de
entrada como la correspondiente a la salida, manipulando la energia de entrada a
través del sistema de control del hogar. EI método méas simple es € de controlar la

{sp

o

ENERGIA

MEDIDA DE
PRESION DE VAPOR

e
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Figura 19.4
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presion de vapor manipulando € combustible, tal como aparece en la Figura 19.4.
Lapresion es proporcional ala carga, es decir, la produccidn de vapor, y representa
la energia de salida, mientras que el cauda de combustible representa la energia de
entrada.

Cuando los cambios en la demanda de vapor son frecuentes o relativamente rapi-
dos, puede utilizarse un sistema de adelanto, incluyendo la correspondiente compen-
sacion dindmica, para evitar perturbaciones, ta como muestra la Figura 19.5. La sefid
que se puede disponer como indicacion de la demanda del proceso, es la medida de
caudal de vapor.

MEDIDA DE | SP MEDIDA DE er
PRESION DEL VAPOR y CAUDAL DE VAPOR
@ .............. PYY PC :
\: INCREMENTO
' DE CAUDAL
Y Y |
___________ e e L K
5 \ = FO | X 1
5Py % SP
Y
FC)_ PV Fc ) PV
© A VALVULA ' A VALVULA
FUEL OIL FUEL GAS

Figura 19.5

Cuando se trabgja con dos combustibles, uno fijo y otro absorbiendo las variacio-
nes de carga, se debe tener cuidado porque puede existir realimentacion positivay por
tanto perturbar € control de la caldera. Como se sabe, con realimentacién positiva €
efecto produce un aumento en la causa. Por gemplo, la Figura 19.5 muestra un siste-
ma de control de una caldera con dos combustibles, fuel-ail y fuel-gas, en la cua €
fuel-gas aporta un caudal constante, y e fuel-ail regjusta € balance de energia. Si
aumentamos €l punto de consigna del cauda de fuel-gas se produce mayor calenta
miento y, como consecuencia, se obtiene un aumento en e vapor producido. El siste-
ma de control de adelanto interpreta € efecto producido por € aumento de energia de
entrada (combustible), como s existiese una causa que produjera el aumento en la
demanda de vapor, provocando inestabilidad. Por tanto, s en la cadera de este supues-
to se utiliza control en adelanto, hay que mover & caudal del combustible fijo lo més
lentamente posible, o introducir un sistema de desacoplo entre variables, en muchas
ocasiones dificil de gudar.

A veces existen instalaciones en las que varias caderas estén suministrando vapor
a mismo colector con un solo controlador «master» de presion. En este caso lapre-



360

CONTROL AVANZADO DE PROCESOS
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Figura 19.6

sién se controla modificando la energia de entrada a dos o més calderas en paralelo.
Con objeto de maniobrar de forma individual cada una de las calderas, sobre todo en
periodos de parada y puesta en marcha, se debe prever dgln sistema de control que
las independice.

La Figura 19.6 muestra € sistema de control mas simple que cumple esta funcion
para un conjunto de dos calderas. Como se puede ver, € controlador de presion envia
su salida en paralelo a cada una de las dos calderas a través de una estacién auto-
manual. Cuando la estacion auto-manual se encuentra en modo manual, su saida pue-
de ser gjustada por € operador, mientras que en modo automético dga pasar |la salida
del controlador de presién hacia el sistema de control de combustible. Este sistema
permite gustar la carga de cada una de las calderas por separado, asi como combinar
la operacion entre dlas de forma que una pueda trabajar con carga fijay la otra varia-
ble, las dos con carga fija o las dos con carga variable.

La ecuacién de este algoritmo es de la forma:

Sal = Ent + Bias

Modificando e vaor de los bias se puede hacer operar cada caldera con una carga
diferente, teniendo en cuenta que, para mantener la carga total, debe cumplirse que:

Bias2=(—Bias1)

19.2.2. Control del hogar

En respuesta a la demanda establecida por € balance de energia, e control del
hogar donde se lleva a cabo la combustion debe realizar las siguientes funciones:

* Mantener laenergia de entrada a nivel demandado por € balance.
» Mantener larelacion aire/combustible.

» Mantener equilibrado € conjunto tiro forzado tiro inducido.

» Mantener la caldera en condiciones de operacion seguras.
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» Control deiaenergia de entrada

Con respecto a la energia de entrada, ya se ha descrito anteriormente que ésta
depende de la energia de salida, y se manipula por medio del controlador de presién
actuando sobre los combustibles utilizados en cada caso en particular.

En la Figura 19.3 se vio € tipo de control a realizar cuando se utiliza un solo com-
bustible. En muchas ocasiones se suelen utilizar varios combustibles, por 1o que es
necesario tener en cuenta una serie de aternativas desde @ punto de vista de control,
aunqgue la utilizacion de una determinada configuracion depende en muchos casos de
razones econémicas o de operacion.

La Figura 19.7 representa un sistema de control en & que se emplean dos combus-
tibles de forma alternativa, es decir, la energia de entrada se manipula con € controla
dor de caudd seleccionado en modo cascada, mientras que €l otro aporta una cantidad
constante en modo automatico. En la Figura 19.5, por geemplo, € controlador de fue-
oil actuard en modo cascada mientras que € de iuel-gas sdlo puede controlar en modo
automatico, a tener un punto de consigna cuyo guste se realiza por @ operador, no
por & sistema de contral.

MEDIDA DE SP
PRESION DEL VAPOR

| ENERGIA DEMANDADA

amanl 1 ENCLAVAMIENTO J -------------- ..
SP L PT
Y Y
FC Y _ PV FCY  pv
|~ CAUDAL DEF.O. " CAUDAL DEF G.
| AVALVULA DE | A VALVULA DE
FUEL OIL Y FUEL GAS
Figura 19.7

En algunos casos se elimina la posibilidad de que ambos combustibles puedan
posicionarse en modo de cascada simultaneamente, por medio de un sistema de ener-
vamiento que actlia de forma que a poner los dos controladores de cauda en modo de
cascada los pasa a modo automético. Si no se utiliza € sistema de enclavamiento,
ambos combustibles pueden actuar en modo de cascada, con aporte variable en fun-
Cion de la demanda. En este caso € gjuste de parametros de sintonia de los controla-
dores puede llegar a ser diferente dependiendo de si uno o los dos se encuentran en
modo de cascada. Esta situacion puede afectar a la estabilidad del contral.

LaFigura 19.8 muestra otro sistemaen € que la energia se aporta por los dos com-
bustibles simultaneamente, aunque manteniendo una relacion entre ellos, manipulada
por € operador. Si el operador desea que toda la energia sea suministrada por € fuel-
oil, pondra e valor de relacion en 1. De esta formala sefid procedente de la demanda
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se transmitira directamente a controlador de fuel-oil. La demanda de fuel-gas, calcu-
lada por el sumador, serd nula a tener la misma entrada por ambos lados, cambiada
de signo. Se da por supuesto que en € agoritmo sumador se efectlia ademés la com-
pensacion de poderes calorificos de ambos combustibles.

Teniendo en cuenta que la ecuacion genérica del sumador es:

Sal = KI * Entl - K2 * EnU

a asociar laentrada 1 alasdida de controlador de presion y laentrada 2 a la salida
del multiplicador, se pueden fijar los coeficientes de la forma siguiente:

KI = 1 Para no modificar la demanda de combustible
K2 = Relacion de poderes calorificos FG/FO

S ¢ operador desea que toda la energia sea suministrada por e fuel-gas, bastara
con fijar € valor de relacion a 0. Entre ambos valores, 0y 1, se puede obtener cual-
quier relacion de aporte de energia entre ambos combustibles.

MEDIDA DE #SP
PRESION DEL VAPOR
e PNV PC
RELACION :
5 i | ENERGIA DEMANDADA
T
P FC N SP VEX N, & £ PXN SF Y Fc\_PV
CAUDAL DE F. O, HINGX 3 CAUDAL DE F. G.

A VALVULA DE | A . AVALVULA DE
0 e, B e e S e : Y FUEL GAS

Figura 19.8

» Control de larelaciéon aire/combustible

Hasta aqui no se hatenido en cuenta el aporte de aire necesario para la combus-
tion, ni por supuesto su control. Desde un punto de vista simple, € sistema de control
de aire se reduce a mangjar en paralelo los controladores de combustible y aire, tal
como aparece en laFigura 19.9.

Con este sistema, a cada cantidad de energia demandada corresponde una cantidad
de aire establecida por la relacion aire/combustible teniendo la ventaja de ser simple,
econdmico y rapido de respuesta. El principal inconveniente radica en que larelacion
entre € airey la energia demandada no es una variable medida, dependiendo de parég
metros tales como las caracteristicas del combustible, variaciones de presion y tem-
peratura del combustible, condiciones atmosféricas, etc. Si estas condiciones no se
mantienen constantes, la relacion aire/energia éptima variara significativamente.
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Figura 19.9

Conviene mencionar que la salida del controlador de presion representa la energia
demandada en unidades de combustible equivalente a aire, por lo que a multiplicar
por larelacion aire/combustible da como resultado unidades de aire.

La solucion éptima de cualquier sistema de control se obtiene cuando la variable a
controlar se puede medir, o se puede obtener por procedimientos indirectos. En este
caso lamedidaindirecta sera d contenido de oxigeno en los gases efluentes de la com-
bustion.

Recordemos que la combustién estequiométrica se realiza cuando se combina qui-
micamente cada molécula de combustible con la cantidad equivalente de oxigeno. En
la practica este tipo de combustion no se puede realizar debido a causas tales como
mezcla incorrecta entre ambos componentes, dilucién de los productos de combustion
por los gases inertes como nitrégeno, vapor de agua en la amésfera, etc.

Lacombustién completa se redliza s se introduce un exceso de aire con respecto a
la cantidad de combustible que se esta utilizando. Es necesario que € exceso de aire
sea € optimo, tal como aparece en la Figura 19.10, puesto que si no 1o es se puede
presentar alguna de las situaciones que se describen a continuacion:
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0 1 2 7

3 4 5
EXCESO DE OXIGENO

Figura 19.10
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+ Cuando se trabgja con demasiado exceso de aire, se esta desaprovechando ener-
gia através de los gases efluentes que salen por la chimenea.

» Cuando se trabgja con insuficiente exceso de aire, se produce una pérdida de
calor debido d combustible que no ha reaccionado (inquemados).

+ Cuando existen combustibles inquemados se tiene un cierto riesgo de explo-.
sién, como consecuencia de la fata de oxigeno.

EnlaFigura 19.11 aparece un sistema de control incluyendo e analizador de oxi-

geno.
. PYYFCN ADAMPER
CAUDAL DE DE AIRE
AIRE ‘
SPi | SP
: LIMITADOR Y
ENERGIA  _YPXN  RELAGION  (AXN _ /“ac YRV cONTENIDO
DEMANDADA "N X A AIRE/COMB. < J DE OXIGENO
Figura 19.11

Con este sistema, € exceso de oxigeno necesario para realizar la combustion total
del combustible se fija como punto de consigna del controlador correspondiente,
encargandose éste de modificar la relacion aire/combustible para mantener constante
el exceso de oxigeno. Dado que € control de oxigeno depende a su vez de un analiza
dor, es conveniente incluir un limitador de sefid minimay maxima a la salida de este
controlador, con objeto de evitar posibles perturbaciones bruscas ante un fallo del ana-
lizador.

» Control antihumo (selectores cruzados)

Una vez llegados a este punto veamos €l control de combustién de una caldera por
el sistema conocido como limites cruzados, o también antihumo, debido ala particula
ridad por la que @ aire suministrado a la combustion se introduce siempre antes que €
combustible, operando con exceso de aire durante los cambios de carga. Este sistema
es equivalente a de laFigura 19.9 desde € punto de vista conceptual, d operar en para-
lelo e airey € combustible, sdlo que en este caso se mgiora con lainclusion del siste-
ma de selectores cruzados. Paraver su comportamiento nos valemos de la Figura 19.12.

Consideremos primero el estado estacionario de este sistema. Los controladores
de combustible y aire actlian para mantener sus medidas iguales a sus puntos de con-
signa. Como consecuencia € sistema se encuentra equilibrado entre aporte y deman-
da. Al aumentar la demanda de vapor disminuye la presion y como € controlador de
presion tiene accion de control inversa, aumentard su salida para equilibrar e balance
de energia. Por dltimo mencionar que la salida del multiplicador, sobre el que actdala
relacién combustible/aire, representael caudal de combustible equivaente d aire con-
sumido en la combustion.
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Figura 19.12

Con este sistema no se controla relmente & caudal de aire, sno € de combustible
equivalente a aire. ESto es asi porque los selectores han de comparar medidas dadas en
las mismas unidades de ingenieria, en este caso unidades de cauda de combustible. Por
es0 se utiliza larelacion combustible/aire, para que d multiplicar por € caudal de aire,
su salida venga dada en unidades de caudal de combustible equivalente a caudal de
aire, d cua sdlo puede ser medido en € indicador situado ala sdidade transmisor.

La Figura 19.13 muestraun sistema de control similar a anterior, con la diferencia
de que en este otro se controla directamente el caudal de aire, muy Util por otra parte
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durante periodos de puesta en marcha o parada de la caldera, en cuyos periodos los
controladores se posicionan en modo manual o automatico, no actuando por tanto €
sistema de selectores cruzados.

Como e puede ver, € caudal de aire se controla directamente cambiando de lugar
e multiplicador en € sistema de control. Para que € punto de consigna del controla-
do!" de aire sea coherente con la medida de proceso, la salida dd selector de méxima
sefial, expresada en unidades de caudal de combustible, se divide entre la relacion
combustible/aire, dando como resultado unidades de caudal de aire.

Veamos lo que ocurre cuando se produce un aumento o disminucién de carga, o 1o
que esigual, una disminucion o aumento en la presion respectivamente.

* Incremento de carga. En los primeros momentos disminuye la presion y su
controlador aumenta la salida mientras que los controladores de caudal de aire
y combustible permanecen igual. Al haber aumentado la sefid de energia
demandada, € sdlector de minima sefial no la tomard en cuenta'y dgjard pasar la
sefial de caudal de combustible equivalente a aire. El punto de consigna del
controlador de combustible sdlo se movera cuando lo haga € caudal de aire
suministrado. Al mismo tiempo, € selector de méxima tendra en cuenta la sefial
de energia demandada, rechazando ladel combustible. Por tanto, € punto de
consignadel aire seguird ala demanda de carga. En esta Situacion actUa @ siste-
ma de forma que e combustible sigue d aire.

 Disminucién de carga. En los primeros momentos aumenta lapresion'y su con-
trolador disminuye la salida mientras que los controladores de caudal de airey
combustible permanecen igual. Al haber disminuido la sefid de energia
demandada, el selector de minima acepta la correspondiente a la demanda,
rechazando la del combustible equivaente a aire, por o que @ punto de consig-
nadel combustible se hace igud a la demanda de energia, es decir, disminuye el
caudal de combustible. El selector de maxima sigue seleccionando la corres-
pondiente a combustible y solo se modifica después de haberse modificado
éste. En este caso € sistema actlia de forma que € aire sigue d combustible.

Como puede verse, ante cambios en la carga, € caudal de aire actlia siempre de
manera gue exista exceso de oxigeno. Por tanto, con este sistema de control se obtie-
nen las dos situaciones siguientes:

» Ante un aumento de carga, € combustible no puede aumentar hasta que no ha
aumentado €l caudal de aire.

+ Ante una disminucion de carga, € aire no puede disminuir hasta que no ha dis-
minuido € caudal de combustible.

* Tiro forzado e inducido

Los dos sistemas utilizados para controlar la presion en una caldera son:

» Tiro forzado.
» Tiro inducido.
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El tiro forzado utiliza una soplante para proporcionar la cantidad de aire necesaria
para la combustion. Con esta soplante se crea en los conductos de aire una presion
ligeramente positiva, cuyo valor suele estar entre 25 y 50 mm de columna de agua,
controlada por € damper de tiro forzado. El tiro inducido permite extraer los gases
efluentes y crea una presion negativa en e hogar (vacio), conocida habituamente
como tiro, que suele estar comprendida en € rango de 25 mm de columna de agua.

Antes de describir estas técnicas esta bien revisar e comportamiento de la presion
en la caldera. La Figura 19.14 es una simplificacién de laFigura 19.1 y muestra, de
forma esquematica, larelacion entre las variables de presién y caudal de aire. Si se
aplica control de forma separada a ambas variables, se producira una interaccion entre
ellas, puesto que no son independientes. S & controlador de caudal, por emplo, rea-
liza un cambio en laposicion del damper de tiro forzado para mantener € caudal de
aire necesario, se detectara su efecto répidamente en lapresion de hogar de la calde-
ra. De forma similar, s d controlador de presion realiza un cambio en la posicion del
damper de tiro inducido, su efecto repercutird inmediatamente en el controlador de
caudal.
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Figura 19.14

Si e gjuste de ambos controladores se realiza de forma independiente para sinto-
nizar la respuesta de cada una de sus respectivas variables, y se ponen ambos en modo
automético, la més ligera perturbacion iniciard un ciclo de oscilacion entre ellos que
se mantendra de forma permanente.

Para mantener la estabilidad, uno de los controladores debe ser ligeramente desa-
justado para que su respuesta sea mas lenta que la del otro. En esta situacion € siste-
ma sera ahora més estable, aunque su poder de recuperacion a producirse un error
entre medida y punto de consigna sera considerablemente més lento. Este procedi-
miento puede ser satisfactorio cuando se produzcan cambios de carga de forma poco
frecuente 0 muy lentamente.

S s quiere mantener la estabilidad, tanto del caudal de aire como de la presion en
€l hogar, estas dos variables deben ser desacopladas con un sistema de control como
€l que aparece en laFigura 19.15.

La salida dd controlador de cauda de aire proporciona la sefia feedforward para
posicionar € damper de tiro inducido, actuando € controlador de presion como rea-
juste de la sefid de adelanto proporcionada por el controlador de caudal. La sdida del
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controlador de caudal y la sdida de controlador de presién se suman para proporcio-
nar la sefia de control d damper de tiro inducido.
Ante aumentos o disminuciones de carga, € comportamiento es € siguiente:

* Incremento de carga. El punto de consigna del controlador de caudal aumenta
por la accion del sistema de control que aparece en la Figura 19.13, abriendo
damper para dgjar pasar mas aire. La sefid de salida del damper llegaad suma
dor a través de un multiplicador con ganancia gjustable y una funcion de tiempo
para compensar la dindmica del sistema. Esto hace que se abra €l damper de
humosjusto en e momento que le corresponde y no se presurice & hogar de la
caldera

+ Disminucion de carga. Al disminuir la demanda de aire, e comportamiento es
exactamente e mismo que e anterior, excepto que ahoralos dampers de aire 'y
humos tienden a cerrarse.

El sistema se adelanta a los cambios en la presion del hogar que se pueden ocasio-
nar ante cambios en €l caudal de aire, realizando la accién correctiva antes de que
estos cambios lleguen a ocurrir. La actuacién del controlador de presién se limitard a
gjuste fino (j'eedback trim) de laposicion del damper de tiro inducido. Si los gjustes
de ganancia (K) de multiplicador y de la funcién de tiempo fueran exactos, lapresién
no se moveria ante perturbaciones de carga, cosa que en realidad es précticamente
imposible.

* Seguridad en la operacion

En toda caldera debe exigtir sempre un sistema de proteccion o enclavamiento que
garantice la seguridad en la operacion de la misma. Normalmente este sistema de
seguridad esta relacionado directamente con la combustion. A continuacion, y de for-
ma simplificada, se describen las acciones méas importantes que se deben cumplir
antes de encender una caldera
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» Es necesario efectuar una purga con aire a un caudal especificado y durante un
periodo de tiempo también prefijado. Esto asegura que no existen combustibles
en d hogar que puedan crear una amosfera explosiva.

» Lasvévulas de combustible y dampers de aire estardn en laposicion de seguri-
dad que fije la normativa vigente.

» Es necesario que exista agua en € caderin de vapor.

» Lapresion de combustible debe estar en su vaor correcto.

Habitualmente estas condiciones, asi como otras, estan prefijadas en € sistema de
enclavamiento, e cua incluye ademas detectores de llamay secuencias de arranque y
parada de la caldera, asi como corte o paro de la caldera en caso de fdtade llamao
cuaquier otra condicién insegura

En este apartado no se dan mas detalles acerca del sistema de seguridad porque €l
capitulo esta dedicado a control de calderas, y & Burner Management System (BMS),
necesita un tratamiento especifico.

19.3. Control del agua de alimentacion

Veamos € comportamiento del sistema agua-vapor vaiéndonos de la Figura 19.2,
que se vuelve a representar aqui.
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El aguaentrad caderin'y, después de absorber en los tubos € calor de la combus-
tion, genera €l vapor producido por la caldera. En una operacién correcta, es necesario
que € nivel de agua se mantenga dentro de una banda alrededor del punto de consigna
del controlador. Una excesiva disminucion en el nivel puede dejar vacios algunos
tubos de la cadera, los cuales seran sometidos a un sobrecalentamiento, mientras que
con un aumento excesivo en el nivel se puede llegar a la situacion peligrosa en la
que salga del calderin aguajunto con el vapor producido.

El nivel en & calderin es unamedida del volumen de agua contenida en e mismo,
aunque existen algunas circunstancias que pueden falsear la medida, como veremos a
continuacion. Para cada carga de la caldera hay un cierto volumen de agua que se
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encuentra ocupado por burbujas de vapor. En los primeros momentos que siguen a un
incremento instantaneo de carga, seria de esperar una disminucién del nivel en € cal-
derin. Sin embargo se da un proceso interesante de analizar, puesto que disminuye la
presion y, como consecuencia, se producen més burbujas, ocasionando un aumento en
el volumen de agua, haciendo aumentar € nivel cuando deberia disminuir. Este fen6-
meno se denomina hinchazon o expansion. Por el contrario, ante un aumento de la
presion por haber disminuido la carga, € nivel de agua tiende a contraer su volumen,
ocasionando € fendmeno de contraccion.

Por dltimo, el agua estd siempre més fria que € vapor saturado, por lo que parte
del vapor producido en los tubos se condensa cuando entra en contacto con € agua en
el calderin. Un aumento répido en d cauda de aguatiende areducir temporalmente la
formacion de burbujas en los tubos. Todas estas reacciones tienden a equilibrarse en
pocos segundos, pero en los primeros momentos responden en direccién inversa a la
correcta.

En base atodo lo anterior, € sistema de control del agua de alimentacion necesita
responder rapidamente a los cambios de carga para mantener constante la cantidad de
agua almacenada.

19.3.1. Control de elemento simple

Este tipo de control se utiliza frecuentemente en calderas pequefias con un gran
volumen de agua amacenada. Proporciona un control adecuado siempre que las varia
ciones de carga no sean muy importantes.

Tiene solamente una variable de proceso, € nivel en e calderin, para controlar €
agua de alimentacion, tal como aparece en la Figura 19.16.

El transmisor de nivel proporciona la variable de proceso a controlador con
accion proporcional e integral. La salida de este controlador posiciona la vélvula
de entrada de agua a calderin. Cuando se utiliza control de un elemento, los efec-
tos de contraccion y expansion de volumen pueden ocasionar errores en €l con-
trol.

VAPOR
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o

CALDERIN i LC

Figura 19.16
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19.3.2. Control de dos elementos

Cuando los cambios en la demanda son frecuentes y de gran magnitud, se puede
utilizar un sistema de control de dos elementos. Como se puede ver en la Figura 19.17,
este sistema utiliza como variables de proceso @ cauda de vapor y d nivel en € cal-
deriiwSe extrae la raiz cuadrada a la sefial procedente del transmisor de cauda de
vapor para compatibilizarla con la medida de nivel que es lineal. El caudal de vapor
entra d sumador como sefia feedforward para obtener la posicion inicia de lavavula

de agua de alimentacion.
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El controlador de nivel del calderin regjusta la demanda de agua para mantener
dicho nivel en su punto de consigna. Si cambia el caudal de vapor, la sefial feedfor-
ward proporciona un cambio inmediato en e caudal de agua con € fin de mantener
fijo & nivel. Si después de estabilizarse el caudal del vapor cambia el nivel, la sefia
procedente del controlador regjusta la posicion de la valvula de agua para restablecer
€ nivel deseado.

La ecuacion que debe cumplir € sumador es:

SX + Y-50
I
Siendo: X = Caudal de vapor expresado en valor porcentual del rango de
medida
Y = Salidadd controlador de nivel entfdor porcentua
S = Sdlida hacia la vélvula automética en vaor porcentual

El objeto de restar € 50 % en € céculo es & de mantener lasalidade controlador
de nivel alrededor ddl 50 %. Veamos lo que ocurriria sin tener en cuenta eSte valor.
Como se sabe, e caudal masico de vapor debe coincidir con € de agua aportada, por
lo que, en estado estacionario, la salidadel controlador de nivel deberia ser 0 %. En
este supuesto, si la demanda de vapor aumentara se produciria una disminucion de
nivel, aumentando |a salida detcontrolador, y por tanto la apertura de vélvula, para
aportar mas agua. S, por € contrario, disminuyera la demanda deTvapor, se produciria
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19.3.2. Control de dos elementos

Cuando los cambios en la demanda son frecuentes y de gran magnitud, se puede
utilizar un sistema de control de dos elementos. Como se puede ver en la Figura 19.17,
este sistema utiliza como variables de proceso € caudal de vapor y € nivel en e cal-
derin. Se extrae laraiz cuadrada a la sefid procedente del transmisor de caudal de
vapor para compatibilizarla cok la medida de nivel que es lineal. El caudal de vapor
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El controlador de nivel del calderin regjusta la demanda de agua para mantener
dicho nivel en su punto de consigna. Si cambia €l caudal de vapor, la sefid feedfor-
ward proporciona un cambio inmediato en € caudal de agua con € fin de mantener
fijo e nivel. Si después de estabilizarse e caudal del vapor cambia el nivel, la sefid
procedente del controlador regjusta la posicion de la valvula de agua para restabl ecer
¢ nivel deseado.

La ecuacion que debe cumplir el sumador es:

S=X + Y-50

Siendo: X = Caudal de vapor expresado en valor porcentual del rango de
medida
Y = Sdidadd controlador de nivel en valor porcentua
S = Sdida hacia la vélvula automética en vaor porcentua

El objeto de restar e 50 % en el cdculo es e de mantener la sdida del controlador
de nivel alrededor ddl 50 %. Veamos lo que ocurriria sin tener en cuenta este vaor.
Como se sabe, d caudal masico de vapor debe coincidir con el de agua aportada, por
lo que, en estado estacionario, la salidadel controlador de nivel deberia ser 0 %. En
este supuesto, si la demanda de vapor aumentara se produciria una disminucion de
nivel, aumentando la salida del controlador, y por tanto la apertura de vavula, para
aportar mas agua. S, por € contrario, disminuyera la demanda de vapor, se produciria
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ward necesita un regjuste ofeedback para compensar las diferencias o errores de cal-
culo producidos por @ sistema de adelanto.

A continuacion se muestra un giemplo del calculo que se efectda en € sumador
para este sistema de control. Se pretende que la salida del controlador de nivel sea del
50 % cuando no exista desequilibrio entre su mediday punto de consigna, para permi-
tir que € controlador de nivel tenga margen de actuacion tanto s aumenta como si
disminuye la produccidn de vapor. La ecuacion que debe cumplir e sumador, en valo-
res porcentuales de rango, es lasiguiente:

OP = KI *X + Y-K2

donde: X =Medidade cauda de vapor
Y = Sdidaded controlador de nivel (50 %)
Kl = Rango medidor vapor (masa) / Rango medidor agua (masa)
K2 =50% - (% Purga continua de agua en € caderin)

Cuando los rangos de calibracion de los medidores de cauda de agua y vapor son
iguales, e valor del coeficiente Kl es igual a la unidad. La purga continua de agua
puede ser controlada a su vez por un analizador de conductividad, pero en este gjem-
plo se supone que no existe estapurga con € fin de smplificar. En ocasiones se tiene
una purga permanente cuyo valor suele oscilar arededor del 2 % dd caudal de entra-
dade agua. Los datos necesarios parad calculo son:

Rango medidor de vapor: 0 a25 Tmh
Rango medidor de agua: 0 a 20 Tm/h
Produccion de vapor: 15 Tm/h

los valores calculados seran:

Kl =25/20 = 1,25
X = 100* 15/25 = 60%

como consecuencia, la saida del sumador ser&
OP=1,25* 60 + 50-50 = 75%
gue traducida a valores de ingenieria ser&
Caudal de agua = 75*20/100 = 15 Tm/h

como era de esperar, ya que las 15 Tm/h de vapor requieren una entrada de agua de
15Tm/h.

Esto significa que en estado estacionario la salida del controlador de nivel sera
igual a 50 %, teniendo margen de actuacion tanto s aumenta la produccidn de vapor
como s disminuye. Si no existiera € parametro K2, cuando la entrada de agua estu-
vieraen equilibrio con la produccion de vapor, tanto la salidadel controlador de nivel
como la salida del sumador serian igual a cero, de forma que ante una disminucién en
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la produccion de vapor e controlador de nivel no tendria margen de actuacion para
disminuir la entrada de agua. En otras palabras, se rediza una «elevacion de cero» en
la salida del controlador de nivel por medio del parametro K2.

19.4. Control de latemperatura del vapor

En muchas calderas existen recalentadores de vapor para aumentar su temperatura
por encima de la de saturacion, lacua se produce en € cadcrin. En laFigura 19.19 se
ve una caldera con dos recalentadores denominados primario y secundario. Entre
ambos recalentadores existe un atemperador para disminuir la temperatura del vapor a
la sdida del primer recalentador.

A

AGUA
ECONOMIZADOR
TUBOS RECALENT.
PRIMARIO
ATEMPERADOR
{
RECALENT. VAPOR

SECUNDARIO

Figura 19.19

El atemperador inyecta agua en la linea de vapor, donde se vaporiza a su vez mez-
clandose con € vapor recalentado, produciendo € enfriamiento de este Ultimo. El gra-
do de enfriamiento depende del uso final del vapor. Aunque existen otras variantes,
los sistemas de control que vamos a contemplar son los denominados de elemento
smpley dos elementos.

19.4.1. Control de elemento simple

El sistema de control de elemento simple, como € que aparece en la Figura 19.20,
e utiliza en calderas que no tienen grandes cambios de carga o lo hacen de forma muy
lenta. Este sistematiene como variable de proceso la temperatura de salida del reca
lentador secundario, fijando € operador € punto de consigna del controlador. La sali-
da del controlador posiciona lavalvula de entrada de agua a atemperador.
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Figura 19.20

19.4.2. Control de dos e ementos

Este sistema de control utiliza dos controladores de temperatura en cascada, tal
como aparece en laFigura 19.21.

ATEMPERADOR VAPOR
|
RECALENTADOR RECALENTADOR [/ 7 )
PRIMARIO SECUNDARIO
CALDERIN TC\:_S_F_'__.____._____“_-I

o

ﬁ AGUA

Figura 19.21

La sefid de temperatura de salida del recalentador secundario es lavariable de pro-
ceso del controlador primario, mientras que la sefid de temperatura de salidadel atem-
perador es lavariable de proceso dd controlador secundario de la cascada.

Este Ultimo controlador se comporta como feedforward a corregir cualquier per-
turbacion que ocurraen € recalentador primario. De esta forma se evita e que la per-
turbacion alcance a recalentador secundario, corrigiéndose mas rdpidamente. El con-
trolador situado a la salida del recalentador secundario actda como feedback o regjuste
del sistema
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Control de hornos

20.1. Conceptos generales

Con caracter general, un horno es un equipo de proceso destinado a elevar la tem-
peratura de un producto, denominado aimentacion o carga, aprovechando € caor de
combustién de otro u otros productos denominados combustibles. En otras palabras,
un horno es un equipo en € que, de una forma controlada, se efectlia una transferen-
ciade energia del combustible ala carga. La Figura 20.1 muestra, de forma simplifi-
cada, la composicion de un horno tipico.
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Las caracteristicas més importantes asociadas a este tipo de hornos son las siguientes:

» Lacarga suele entrar en forma liquida o en dos fases, es decir, liquido y gas.

» El flujo a través de los serpentines se suele realizar en contracorriente a los
gases procedentes de la combustion.

* Los serpentines pueden estar colocados de forma horizontal o vertical, depen-
diendo del tipo de horno.

» Los gases efluentes de la combustion pueden ser arrastrados por medio de tiro
natural o del conjunto tiro forzado-tiro inducido.

* Los quemadores se colocan en e fondo, en las paredes o en ambos lugares.

» Lazonaexpuesta a laradiacion de lallama se denomina zona radiante.

» Lazona situada por encima de la radiante, y que no estd expuesta directamente
alaradiacion, se denomina zona convectiva

» En lazona convectiva se suelen instalar serpentines de precalentamiento de pro-
ductos. Este sistema de recuperacion de calor es denominado economizador.

* El combustible habitual suele ser fud-ail, fuel-gas 0 una combinacién de ambos.

» Existen hornos con un paso de producto por cada zona o celda de combustion,
mientras que en otros existen varios pasos de producto en una sola celda

20.1.1. Algunos tipos de hornos

Dentro de la industria del petréleo, los hornos se pueden dividir en varios grupos,
seglin sea su funcion:

» Calentar o vaporizar la carga (unidad de crudo)
En el horno de una refineria se calienta el crudo hasta que es vaporizado par-
cialmente antes de entrar a la «columna de crudo», donde se destila en fraccio-
nes tales como gasolina, nafta, gasdleo y fueldleo, quedando un fondo de resi-
duo atmosférico para tratamientos posteriores.

» Suministrar calor de reaccion (reformado)
En una unidad de reformado catalitico se mezcla la alimentacion con hidrége-
no, pasando a un horno donde se eeva latemperatura hasta iniciar la reaccion
que posteriormente continlia en una serie de reactores. En esta unidad se produ-
ce nafta de reformado con ato indice de octano para formular gasolinas.

* Llevar la carga a unatemperatura elevada (cracking)
Un horno de cracking, en unaunidad de etileno, precalienta la aimentacion en
la zona convectiva. A la sdida se mezcla con vapor de agua para reducir la pre-
sién parcia de hidrocarburos. La mezcla pasa a la zona de radiacion donde se
produce €l cracking de las cadenas mas largas para producir otras més cortas,
por ejemplo, obtencion de etileno y propileno a partir de naftas.

20.2. Sistema de control

Desde e punto de vista de control, € horno puede dividirse en tres partes perfecta-
mente diferenciadas. Una de ellas esta relacionada con el producto a calentar o ali-



CONTROL DE HORNOS 379

mentacion, otra con los componentes de la combustién, como son € aire y los
combustibles, y la dltima con la presion o tiro en e hogar. Relacionadas con las tres
partes mencionadas, existen aplicaciones de control avanzado como las que se descri-
ben a continuacion. Como es [dgico, dependiendo del tipo de horno hay que desarro-
[lar los sistemas de control més apropiados a mismo. Por estarazon, las aplicaciones
de control siguientes son recopilacion de las més significativas que pueden desarro-
llarse en varios tipos de hornos, sin que esto signifique que no existan otras especifi-
Cas para casos especiales.

» Controles relacionados con € producto:
- Rampade carga
- Reparto de carga
- Balance de pasos

» Controles relacionados con los combustibles:
- Rampa de temperatura
- Control de combustion
- Eficacia de la combustion
- Reparto de aire entre celdas

+ Controles relacionados con la presion o tiro:
- Desacoplamiento en hornos con tiro natural
- Desacoplamiento entre tiro forzado e inducido

Paralos hornos de cracking existen dos aplicaciones de control especificas como son;

 Control de severidad f (Coil Outlet Temperatura).
 Control de sdlectividad f (presion parcia y tiempo de residencia).

La severidad es una medida de la conversion general de alimentacion a productos
més ligeros, dependiendo fundamentalmente de la temperatura de salida de los serpenti-
nes (COT), mientras que la selectividad se refiere a porcentaje de alimentacion cragui-
zaday convertida a producto més valioso. La selectividad referida al etileno se favorece
por medio de un tiempo de residencia corto y baja presion parcia de hidrocarburo, fac-
tores que son funcién de larelacion entre € vapor de aguay la carga a cada serpentin.

20.3. Controles relacionados con el producto

20.3.1. Rampade carga

Esta es una sencilla aplicacion de control cuyo objeto es evitar que se produzcan
perturbaciones, tanto en el horno como en €l proceso que existe aguas abgo, cuando
se modifica la alimentacion. Como es |dgico, esta aplicacion esti asociada a contro-
lador de caudal general de dimentacion o master de caudal, como puede verse en las
Figuras 20.3 y 20.4.

Sin esta aplicacion de control, es decir, con € control basico, cada vez que se pre-
cise modificar e caudal de alimentacion a horno es necesario que el operador vaya
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cambiando €l punto de consigna a controlador, en pequefios incrementos, hasta con-
seguir el valor deseado. La operacion descrita implica que el operador debe prestar
atencién a este controlador durante bastante tiempo, puesto que s |a operacion se rea-
liza de forma rdpida se pueden producir perturbaciones importantes en € proceso.

En esta aplicacién de control, € operador ha de fijar dos parametros, € punto de
consigna final deseado y otro que proporciona el tamafio de los incrementos a aplicar
a punto de consigna dd controlador de caudal. El sistema de rampa va modificando
el punto de consigna de forma uniforme, hasta llegar d valor deseado de formaincre-
mental. Existen dos procedimientos generales para llevar a cabo € cédculo de los

incrementos a aplicar:

* Fijando la velocidad. Se asigna € cauda por unidad de tiempo que se debe
modificar, por gemplo, m/h/h. El tiempo serd variable en funcion del tamafio

dd sdto en escalon.

= —— = horas

Fijando d tiempo méximo. Se asigna un tiempo en € cua € punto de consig-
na de controlador de caudal ha de llegar a valor deseado. La velocidad serd
variable en funcidén del tamafio del salto en escaldn.

3
V= o =m/h/h

h

El comportamiento de una rampa ascendente puede apreciarse en ia Figura 20.2,
donde:

SP,=5SP.,+INC

i SP deseado
é (Entrada sistema
2 de rampa).
=
@
2 o
© (Salida sistema
@ de rampa)
t=0 t = méx. Tiempo

Figura 20.2
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El periodo de gecucion suele ser de un minuto entre cambios en € punto de con-
signa. El valor del incremento dependera de la velocidad deseada, mientras que €l
tiempo en acanzar € nuevo punto de consigna dependera de los puntos inicid y fina
deseado. Por ejemplo, se quiere pasar de 60 a 80 m*/h de carga a una velocidad de
40m7h/h con un periodo de gecucion de la rampa de un minuto. Estos datos dan
como tiempo de duracién,

30 - 60

———— = 0,5 horas = 30 ntin
40 !

y como vaor de incremento cada minuto,

ﬂ = 0,666 ni’/min
6f

por tanto, 60 + 30 * 0,666 - 79,98 m*/h.

Como puede apreciarse, no siempre € valor deseado como punto de consigna
coincide con € valor obtenido por cdculo. Por este motivo se suele utilizar la siguien-
te proteccion:

SP, = Minimo valor [ SPyna, (SP,., + INC)]

de esta forma, el Udltimo valor corresponde exactamente con € punto de consigna
deseado.

20.3.2. Reparto de carga

En realidad se trata de un sisema de control basico en € que la salida del contro-
lador de caudal total se envia alos puntos de consigna de los controladores individua-
les de los pasos, de forma que cada punto de consigna seraigual a caudal total dividi-
do entre e nimero de pasos del horno. Este sistema de control tiene por objeto
distribuir la carga total al horno entre los distintos pasos del mismo, de forma que
cualquier variacion sea absorbida a partes iguales por cada uno de ellos. Cuando no
existe medidor de caudal total en lalineade aimentacion a horno, se puede sustituir
esta medida por la suma de los caudales parciales. En laFigura 20.4 € caudal total a
horno es la suma de los caudaes parciales a cadaunade las dos celdas.

El sistema de control se asocia ala aplicacion de balance de pasos, que se verd mas
addante, detal forma que esta Ultima produce los desequilibrios en € caudal a cada uno
de los pasos, mientras que € reparto de carga aumenta o disminuye e cauda a cadauno
de ellos de manerauniforme. Si se parte de una situacién de desequilibrio, provocado por
el balance de pasos, este desequilibrio serd mantenido durante las variaciones de carga.

En la Figura 20.3 aparece este sistema de control para un horno con cuatro pasos,
en € cua sdlo se harepresentado completo € primero de ellos. Como puede verse,
cada uno de los controladores de caudal tiene asociado un sumatorio a cual le llega
una sefial «bis» para gustar € balance entre pasos, bien de forma manual o autométi-
ca. En una situacion ideal, e valor del bias seré cero, es decir, por cada paso atraviesa
el 25 9% del caudal total. En cualquier caso la suma de todos los bias debe ser cero, a
fin de mantener el caudal total deseado.
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Cuando € horno dispone de varias celdas de combustién se puede utilizar otro
reparto de carga adicional, asociado alas celdas del horno, para distribuir el cauda
total entre ellas. La Figura 20.4 muestra como ejemplo un horno con cuatro pasos,
como d anterior, pero con dos celdas de combustidn, de forma que cada, una de ellas

contenga dos pasos.
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Como puede apreciarse, no existe controlador de alimentacidn general a horno.
La sdlida del sistema de rampa multiplica a porcentaje de carga fijado a una de las
celdas, sendo € resultado e punto de consigna del controlador de caudal a esa celda
El punto de consigna de caudd de la otra celda es € resultado de multiplicar la sdida
ded sistema de rampa por la diferencia entre 100 % y € porcentgje asignado a la celda
anterior. La medida de cada uno de estos controladores es la suma de caudales a sus
dos pasos, siendo a su vez la suma de dichos controladores e cauda de alimentacion
total a horno, fijado como punto de consigna en e sistema de rampa. A partir del
reparto efectuado entre celdas e comportamiento del sistema de control es exacta-
mente igua que € descrito para la Figura 20.3.

20.3.3. Balance de pasos

Como se ha dicho anteriormente, el sistema de control de reparto de carga se com-
plementa con e control de balance de pasos. Este sistema tiene dos funciones funda
mentales, como son:

* Mantener e cauda total a horno variando los caudales individuales a los
pasos.

» Modificar los caudales de los pasos para que en todos ellos sea igua alguna de
las siguientes variables:

- Temperatura de sdlida.
- Diferencia de presion.

Como es légico, este sistema de control esta sujeto a una serie de restricciones,
entre las que se pueden citar como més importantes las siguientes:

* Minimo caudal por paso, para evitar la coquizacion de ese paso a disminuir la
velocidad. La coquizacion hace que se forme una capa de carbdn en la pared
interior del tubo, perdiendo €eficacia en e intercambio de calor.

» Méximatemperatura en lapared de los tubos.

* Maxima temperatura en zona radiante.

Por Gltimo, asociados a esta aplicacidn de control avanzado, se obtienen principal-
mente los siguientes beneficios:

» Prolongar lavidade los tubos y € ciclo de trabgjo del horno a producirse una
coquizacion uniforme.

 Ahorro de combustible debido a mejor rendimiento térmico del horno.

» Aumento del caudal total de alimentacion al horno al estar totalmente equili-
brado.

+ Estabilidad de la operacion.

A continuacién se detallan los dos tipos de control de balance de pasos menciona-
dos anteriormente.
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¢ Igualacion de temperatura de salida

Este sistema de control es € mas tradicional de todos los que realizan balance de
pasos. Se parte de labase que existen més pasos que celdas de combustion. El control
de combustién mantiene constante la temperatura en €l colector general de salida,
mientras que e balance de pasos iguala las correspondientes a cada uno de ellos. La
Figura 20.5 representa un horno con una celda de combustion'y dos pasos, donde pue-
de verse que d controlador de caudal se afiade un controlador de temperatura en cada
uno de |os pasos.

El punto de consigna comtin a los controladores de temperatura es € valor medio
(average) entre las medidas de todos €llos, es decir, la temperatura media de los pasos,
bien como media aritmética simple o como media ponderada con los caudales de
acuerdo a

_ 2 (Candales * Temperaturas)
Y (Caudales)

Tm

Cuando una temperatura se desvia del valor medio, la salida del controlador
modificard e punto de consigna del controlador de caudal correspondiente a ese
paso. Esta modificacion se realiza a través del bias asociado a controlador de cau-
dal. Como consecuencia de la variacion de caudal, la temperatura volvera a igualar-
se con el valor medio de todas €llas, consiguiendo de esta forma mantener equili-
brado & horno.

3 X e B "3 i
ALIMENTACION| i :
SP
e e M @

PT) SALIDA DE
COMBUSTIBLE Q ﬁ@ PRODUCTO |

-}

Figura 20.5

Es obvio que s una temperatura se ha desviado de la media se debe a que la otra
se ha desviado en sentido contrario. Esto significa que un cauda se ve modificado en
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un sentido mientras que € otro lo hace en sentido opuesto, manteniendo constante de
estaforma el caudal total. El sistema se puede aplicar a hornos con cualquier nimero
de pasos.

Con este sistema de control, € paso que estd menos coquizado admitira mas cau-
dal, consiguiendo, por tanto, una coquizacion uniforme de todos los pasos. Un paso
gue se encuentre mas coquizado tendra peor intercambio de calor, siendo necesario
reducir su caudal para €evar latemperatura de salida. La reduccion de caudal ocurri-
da en este paso provocara un aumento de los otros para mantener constante € caudal
total.

* lgualacion de diferencia de presion

A veces existen hornos que disponen de tantas zonas de combustion como pasos,
tal como aparece en la Figura 20.6, donde se ha representado un horno con dos cel-
das de combustién y dos pasos, uno por cada celda. En este caso no es posible reali-
zar € balance de pasos a través de las temperaturas, puesto que éstas se encuentran
igualadas por medio de los controles de combustion de las celdas. Para realizar el
balance de pasos es necesario recurrir a otro procedimiento alternativo, como puede
ser €l que se describe en este apartado, basado en la diferencia de presion en los
pasos.

La diferencia de presion existente en un paso, entre la entrada y la salida del hor-
no, es una de las variables para determinar € estado de coquizacion de cada uno de
los tubos. Teniendo en cuenta que la presion ala salida de los pasos es la misma, por
unirse todos ellos en el colector comun, se puede utilizar, a efectos de contral, la pre-
sién de entrada de cada uno de los pasos como variable para efectuar € balance, en
lugar de la diferencia de presion.

Ladiferencia de presién en cada paso depende de la coquizacion, siendo:

dP,p:Pm;}—PM;
dPN=P¢'mN_ 2l

Como se ha mencionado anteriormente, la presion de saida es comin atodos los
pasos. Por tanto:

dPI=f (Poyy
dPN =f (P em‘h)

Basandose en la presién de entrada se ha desarrollado e sistema de control que
aparece en la Figura 20.6. Conceptualmente es igual a de igualacion de temperaturas,
s0lo que en este caso se utilizan controladores de presion en lugar de controladores de
temperatura. El punto de consigna de cada controlador de presion es el valor medio
entre las presiones de los pasos. La salida de estos controladores modifica los puntos
de consigna de los controladores de caudal de los pasos correspondientes. Dada la dta
constante de tiempo de esta variable, es suficiente con utilizar controladores propor-
cionales para los regjustes de caudal, puesto que la diferencia de presién suele aumen-
tar de forma muy lenta.
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Figura 20.6

20.4. Controles relacionados con los combustibles

20.4.1. Rampa de temperatura

Esta aplicacion de control avanzado tiene € mismo objetivo basico que la rampa
de carga, es decir, evitar que se produzcan perturbaciones en el proceso. En este caso
se pueden presentar dos variantes:

 El horno solo tiene una celda de combustién. Larampa actuarg, |6gicamente,
sobre el controlador de temperatura comin del horno, como €l caso de la
Figura 20.5.

 El horno tiene varias celdas o zonas de combustion. La rampa actuara sobre
todos los controladores simultdneamente, como muestra la Figura 20.6.

Cuando se utiliza este Ultimo sistema de control, con varias zonas de combustién,
puede ocurrir que € punto de consigna de todos los controladores de temperatura no
sea e mismo en € momento de iniciar la actuacion en rampa. Para desplazar todas las
temperaturas se pueden utilizar dos procedimientos:

» Acercamiento escalonado al final de la rampa. Se inicia moviendo todas las
temperaturas simultaneamente al principio y dejar de moverlas segin vaya
alcanzando el valor deseado cada una de ellas, tal como muestra la Figu-
ra20.7.
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Figura 20.7

* Acercamiento escalonado al principio de la rampa. Se inicia moviendo la tem-
peratura més alejada del valor fina deseado hasta que se alcanza la siguiente y
asi sucesivamente. Con este sistema todas las temperaturas alcanzan simultéa
neamente el valor deseado, como aparece en la Figura 20.8.

SP deseado (Entrada sistema de rampa)
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5 F : |
] | I
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Figura 20.8

S d desequilibrio inicid entre las temperaturas es pequefio, cualquiera de los dos
procedimientos tiene & mismo efecto. Sin embargo, s @ desequilibrio es importante
se produce menos perturbacion en e horno con e segundo procedimiento, puesto que
empieza a mover una sola temperatura a inicio de la rampa.

Por otro lado hay que tener en cuentaque € vaor find de temperatura deseado se
puede encontrar entre los valores maximo y minimo de los valores existentes en €l
momento de iniciar € sistema de rampa. Por esta razén, la desviacién entre € valor
real y e punto de consigna deseado se ha de calcular en valor absoluto.



388

CONTROL AVANZADO DE PROCESOS

En la Figura 20.8 se muestra un gjemplo en €l que los controladores A, B, Cy
D se encuentran por debajo del punto de consigna deseado. El procedimiento
para aproximarlos al punto de consigna, partiendo del punto o tiempo 1, es €l
siguiente:

* Primero se aproximara el controlador més algado (C).

+ Al acanzar € valor de A, en € tiempo 2, se aproximaran de forma simultanea
los controladores Cy A.

« Al alcanzar el valor de B, en € tiempo 3, se moveran los tres simultanea-

mente.

Por dltimo, a llegar a valor del controlador D, en € tiempo 4, todos se aproxi-

maran a mismo tiempo a valor deseado como punto de consigna.

El comportamiento dd sistema de rampa, desde € inicio hasta el tiempo 4, tiene
las siguientes particularidades:

» Se efectlia una aproximacion lined aintervalos de tiempo periodicos, por gem-
plo, 1 minuto.

» Primero se gproxima @ punto més lgjano, hasta que a find todos ellos se mue-
ven simultdneamente.

» Lavelocidad utilizada se mide en °C/h.

Cuando la diferencia entre €l Gltimo escalon de la rampay el valor deseado, es
menor a incremento que se aplica de manera uniforme, este incremento se hace igua
aladiferencia, quedando por tanto € punto de consigna de los controladores de tem-
peratura en € punto de consigna deseado. El procedimiento es igual a descrito en la
rampa de carga.

Queda decir por Ultimo que, aunque en € gemplo de la Figura 20.8 todos los con-
troladores se encuentran situados por debajo de punto de consigna, € comportamien-
to es e mismo cuando unos estan por encimay otros por debgjo del mismo, a medir
el error en valor absoluto.

20.4.2. Control de combustién

El control de combustién de un horno se puede considerar realmente como
un control de balance de energia. En este balance, la demanda corresponde al
duty necesario en el horno para elevar la temperatura de la carga desde la que
tiene a la entrada, hasta la deseada en la salida. La energia aportada corresponde
a la que desprende el combustible utilizado al realizar su combustion junto con
el aire.

Latemperatura de salida se controla para compensar |os cambios en las condicio-
nes termodinamicas, tanto del producto como del combustible. Como puede deducirse
féacilmente, €l control de combustién es un sistema en € que las condiciones del pro-
ducto alaentrada a horno, asi como las condiciones del combustible, actlian como
feedjorward, mientras que la temperatura de salida actla como feedback, tal como
aparece en laFigura 20.9.
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Figura 20.9

Mateméticamente y suponiendo que no existen pérdidas, @ baance queda estable-
cido de acuerdo a la siguiente ecuacion:

Fa * (Hy— Hy) =Fe * Pe

Siendo: Fa = Caudal de alimentacion o carga
Hy= Entalpia del producto a la temperatura de salida
Hr. = Entalpia del producto a la temperatura de entrada
Fe¢ = Caudal de combustible
P¢ = Poder calorifico del combustible

A efectos de control, la entalpia de entrada se debe calcular en linea en funcion de
latemperaturay del factor de caracterizacion de Watson del producto, toda vez que
actlla como adelanto, mientras que la entapia de salida se puede considerar constante.
Existen varias razones para considerar constante la entalpia de salida, siendo las méas
importantes las siguientes:

» Latemperaturade salida corresponde a punto de consigna del contralador, por
lo que permanece constante a efectos de control.

 El producto se encuentra parcialmente vaporizado. Por esta causa es dificil cal-
cular en linea su entalpia, puesto que & porcentaje de vaporizado puede variar.

Como puede verse en la Figura 20.9, la cascada bésica de control se rediza entre
los controladores de temperatura'y presion, en lugar de actuar sobre el caudal de
combustible. La principal ventga de este sistema estd en que durante las puestas en
marchay paradas es més f&cil controlar la presion que el caudal neto de combustible
aportado, sobre todo s éste es fud-ail y existe una linea de entraday otra de retorno.
De otro lado, cuando € nimero de quemadores en servicio varia dentro de un mar-
gen relativamente amplio, la limitada rangeabilidad del medidor de caudal hace que



390

CONTROL AVANZADO DE PROCESOS

Su uso no sea muy adecuado. A favor de la presion se tiene ademés que esta es una
variable mas estable que € cauda en todo € rango de trabgjo y de més facil manteni-
miento.

Parareadlizar e feedforward o adelanto ante variaciones en las condiciones del pro-
ducto y del combustible, se utilizan bésicamente las medidas de caudal de ambos, la
temperatura a la entrada del producto y € punto de consigna del controlador de
temperatura a la salida. También puede utilizarse un analizador que detecte los cam-
bios en e poder calorifico s € combustible es fuel-gas, aunque éste tiene su propia
problemética que se veramas adelante.

La Figura 20.10 muestra un diagrama de bloques dd sistema de control de com-
bustion con todos los elementos descritos hasta ahora.
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Figura 20.10

En este punto hay que decir que existen métodos de calculo en los que en lugar de
utilizar la diferencia de entalpias del producto tratan € horno como un cambiador de
calor, utilizando la siguiente ecuacion para caculo del calor demandado:

Qa=Fa* Cp* (Ts-Te)

Donde: Qa = Calor demandado por la carga
Fa = Caudal de alimentacion o carga
Cp = Calor especifico del producto
Ts = Temperatura de salida
Te = Temperatura de entrada

El principal inconveniente de este sistemaradica en que & producto entra a horno
habitualmente en forma de liquido, y lo abandona parcialmente vaporizado, por lo que
el calor especifico no es una buena constante para utilizar en el célculo.

Existe otro procedimiento en el que solo se utiliza como elemento feedforward
el célculo del calor demandado, tal como aparece en la Figura 20.11. Teniendo en
cuenta que el valor a sumar ala salida del controlador de temperatura se calcula de
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forma incremental entre dos ejecuciones de calculo consecutivas, no es necesario
tener en cuenta el valor del calor aportado, puesto que éste depende del valor del
punto de consigha o de la variable de proceso dd controlador de combustible. El
caudal de combustible se modifica siempre después de haber movido la vdvula €
controlador de presién, por lo que se puede considerar que no tiene valor de ader
lanto a efectos de control. Debido a este Gltimo concepto, € cdculo dd caor apor-
tado actUa realmente como regjuste para equilibrar €l valor del calor demandado
cuando se utilizan ambos.

SPTsal | CALCULO |-~ | Fa lsw
HTs + t
i s TS ot FX CTE o Tl
X N
Tent A ', ) = Qi ! Calor |
e CALCULOL : & | demandado '
B [Exy incremento. VY
> hX NS
A ? :
: Ganancia i
Qt-1) *SP
Calor demandado ejecucion anterior avilvulade Vpe _ P comb.
combustible /]

Figura 20.11
Entre las ventgjas de este sistema se pueden considerar las siguientes:

* Seeliminala necesidad de medir e caudal de combustible. En muchas ocasio-
nes es un problema medirlo, sobre todo si es fuel-oil, por la dificultad que
implica estamedida. S e factor de servicio de los medidores es muy bgjo, la
aplicacion de control avanzado estard demasiado tiempo fuera de servicio.

 Las temperaturas utilizadas para cllculo del calor demandado tienen un factor
de servicio précticamente del 100 %. Por tanto, la aplicacion de control puede
estar siempre activada.

» Medida del poder calorifico

En muchos casos se utiliza fuel-gas como combustible, por o que hay que tener en
cuenta gue este gas puede estar suUjeto a variaciones en su poder calorifico a tratarse
de un gas residual. A primera vista parece claro que es necesario utilizar un analizador
para medir su poder calorifico. El problema que se presenta es la seleccion de este
analizador y sobre todo la variable a medir. A continuacidn se exponen tres alternati-
vas para obtener € poder caorifico dd combustible.

* Medir la densidad. Véido cuando € gas es de una composicion relativamente
constante. Lo que ocurre es que s en e fuel-gas utilizado existen componentes
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inertes en proporcion variable, como nitrogeno, la densidad no es una buena
indicacion de poder calorifico.

* Medir @ indice de Wobbe. En ocasiones se ha utilizado un analizador que
mide € IW. Este indice fue introducido por G. Wobbe en 1926 y depende del
poder calorifico y la densidad relativa del gas respecto d aire, es decir:

Poder calorifico Pe .
———— = === = Keal/ir
\ Densidad relative VD R

1=

Conociendo € IW y € cauda de paso, la cantidad de calor aportado serdigua a
Q=IW *F = Kcaliw’ * m’/h = Keal/h

En otras palabras, s la sefid del transmisor de medida de cauda de combustible,
se multiplica por el indice de Wobbe se tendra directamente la cantidad de calor que
aporta el combustible.

» Cromatografia de gases. Si se utilizaun cromatografo para averiguar € poder
caorifico del combustible en funcidn de los componentes del mismo, la respues-
tadel cromatdgrafo es mucho més lenta que e propio proceso de calentamiento
en d horno. Latemperatura de sdida, que actlia como sistema de regjuste, tarda
menos en reaccionar ante un cambio en € poder caorifico que € propio sistema
de adelanto o feedforward que se pretende incorporar con € andizador.

A lavista de todo lo expuesto anteriormente se puede Ilegar a la conclusién que
antes de instalar un analizador hay que sopesar los pros y contras del mismo, y slo
instalarlo en caso que seajustificable técnicay econémicamente.

» Utilizacion de dos combustibles

Cuando se utilizan dos combustibles, como fud-ail y fuel-gas, es necesario a veces
realizar una logica de enclavamiento entre ambos para que el sistema permanezca
estable. El método més simple consiste en impedir por algin medio que ambos com-
bustibles se puedan posicionar simultaneamente en modo cascada con e controlador
de temperatura de salida del horno. Por jemplo, s @ controlador de presion de fud-
oil se encuentra en modo cascaday se pasa @ controlador de presion de fuel-gas tam-
bién a modo cascada, ambos cambian a modo automético.

Con este sstemala sefid procedente ddl controlador de temperatura solo actuard sobre
uno de los combustibles para absorber Ias variaciones en € caor demandado, mientras €
otro combustible gportara una cantidad constante, a estar fijo su punto de consigna.

El sistema puede-ser optimizado maximizando o minimizando el consumo del
combustible que se mantiene fijo. Por ejemplo, s por tratarse de un gas residual, €
fuel-gas es més barato que € fud-ail, se puede desarrollar un sistema que periddica
mente compruebe la presién en € colector y, en funcion de ésta, aumentar o disminuir
el consumo de fuel-gas, como aparece en la Figura 20.12. L Ggicamente la maximiza-
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Figura 20.12

cion estard sujeta a ciertos |limites o restricciones. El resto de calor sera aportado por
el fuel-oil por medio de la cascada con e controlador de temperaturay €l sistema
feedforward.

Existe otro procedimiento para control con dos combustibles, tal como aparece en
la Figura 20.13, aunque mas complicado y no siempre més efectivo que € anterior.
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Figura 20.13

El calor demandado por el horno se calcula exactamente igual que se menciond
en laFigura 20.10. El célculo del calor aportado por el fuel-oil es simple, puesto
que su poder calorifico no suele oscilar y puede tomarse como constante a efectos
de control. El calor aportado por e fuel-gas serg, por tanto, la diferencia entre el de-
mandado por el horno y el aportado por e fuel-oil. El controlador de temperatura
actuia como feedback de todo €l sistema, en donde €l resto de calculos actlan como
feedforward.

20.4.3. Eficacia de la combustion

Este sistema de control tiene por objeto minimizar el consumo de combustible y,
como consecuencia, maximizar la eficacia, operando con e exceso de are Gptimo. El
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Optimo puede variar de un horno a otro en funcién del tipo de quemadores, s existe
tiro natura o tiro forzado, etc. De forma simple, la eficacia se define como larelacion
entre calor total demandado en la combustion (duty) y calor aportado o liberado por €
combustible, es decir:

B
| Cuaudal Fuel * Poder Cal, Fuel

Aungue parezca sencillo mantener € vaor de la eficacia utilizando esta ecuacion,
en laprécticano lo es tanto debido entre otras cosas a estado de los quemadores, geo-
metria del hogar de combustion, no linealidad del proceso, etc. Por elo se recurre a
método de analizar € contenido de oxigeno en los gases efluentes para controlar la
eficacia de la combustion.

Como se sabe, la combustidn estequiométrica se realiza cuando se combina qui-
micamente cada molécula de combustible con la cantidad equivalente de oxigeno. En
la practica este tipo de combustion no se puede realizar debido a causas tales como
mezcla incorrecta entre ambos componentes, dilucion de los productos de combustidn
por los gases inertes como nitrégeno, vapor de agua en la atmdsfera, etc. La combus-
tion completa se redliza introduciendo exceso de aire con respecto a la cantidad nece-
saria para la combustion estequiométrica.

Es necesario que € exceso de aire sea el 6ptimo, tal como aparece en la Figura
20.14, puesto que s no lo es, se puede presentar alguna de las situaciones que se des-
criben a continuacion:

» Cuando se trabgja con demasiado exceso de aire se esté desaprovechando ener-
giaatravés de los gases efluentes que salen por la chimenea.

» Cuando se trabgja con insuficiente exceso de aire se produce una pérdida de
calor que se debe al combustible que no ha reaccionado, afiadiéndose ade-
més que a existir combustibles inquemados se tiene un cierto riesgo de
explosion.

'EXCESODE AIREEN  pERDIDA DE
SUEENCIADE CON. -~ e e CGALOR

TROL DE OXIGENO

./PEHDH:JA DE CALOR
POR EXCESO DE AIRE

EXC. DE AIRE
OFI’TIMO

PERDIDA DE CALOR

PERDIDA DE CALOR POR
MONGXIDO DE CARBONO

EXCESO DE OXIGENO

Figura 20.14
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La Figura 20.15 «A» es un gréfico que muestra la relacion entre oxigeno en los
gases efluentes y exceso de aire. Normalmente los valores de exceso de aire estarén
entorno d 15 %, o lo que esigual, con exceso de oxigeno entorno a2.5 %.
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Figura 20.15

Para obtener un grado més ato de control se puede afiadir un analizador de CO en
los gases efluentes, con € fin de determinar exactamente el grado de eficacia. Dado
gue en la atmdésfera no existe una cantidad apreciable de CO, todo & que se encuentre
en e andlisis sera procedente de la combustion realizada en € hogar. La Figura
20.15B muestraun gréfico de larelacion entre contenido de oxigeno y CO aunas con-
diciones determinadas de combustion.

A lahora de instalar un analizador de CO es muy importante la eleccién del rango
de medida. Observando la curva de la Figura 20.15 «B» se ve que para 2% de exceso
de oxigeno se tiene una concentracion aproximada de 100 ppm de CO. S € contenido
de CO aumenta se debe a que existen gases inquemados que, como se ha mencionado
anteriormente, pueden llegar alos limites de explosividad.

Una vez vistos los conceptos bésicos asociados al control de eficacia, se puede
pasar a ver agunas de las formas de realizar este control.

* Hornos con tiro forzado

De forma simplificada, la Figura 20.16 muestra un horno tipico con tiro for-
zado e inducido. La soplante de tiro forzado aspira aire de la atmoésferay 1o
introduce a horno por medio de un conducto que atraviesa un intercambiador
donde se precalienta con los humos procedentes de la combustion. La soplante
de tiro inducido aspira humos procedentes de la combustién y los envia a la chi-
menea.
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Cuando se trata de controlar la eficacia en hornos con tiro forzado existen varias
posibilidades, aunque se puede decir que la més utilizada es la de regjustar la relacion
aire/combustible, tal como aparece en la Figura 20.17.
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COMB. O CALOR DEM. > x| o DE AIRE

Figura 20.17

Por medio de este sistema de control se mantiene unarelacion fija entre el com-
bustible y el aire, deta forma que las variaciones en la demanda de combustible se
transmiten a controlador de aire por medio de la relacion mencionada. Como opcion
se puede utilizar € célculo del calor demandado en lugar del valor del combustible.
Realmente el calor demandado tiene un valor de adelanto superior a combustible,
puesto que este Ultimo es consecuencia del primero.

Cuando se producen variaciones en las condiciones de la carga o en las caracte-
risticas del combustible también varia el contenido de oxigeno, dando como resultado
€l regjuste de larelacion a un nuevo valor para controlar €l contenido de oxigeno
deseado.

En la Figura 20.17 se ha introducido una funcion lag y un selector de méxima
sefiad que tienen por objeto trabajar siempre con exceso de oxigeno ante perturbacio-
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nes en €l calor o e combustible demandado. Este conjunto tiene €l funcionamiento
siguiente:

» Aumenta e combustible demandado. La salida del selector de méxima aumen-
tard instantaneamente, aumentado € caudal de aire.

» Disminuye e combustible demandado. La sdida del selector de méxima dismi-
nuird lentamente debido a la funcién de primer orden que representa el lag.

Este sistema hace una funcién equivalente a de selectores cruzados que se descri-
be en d capitulo correspondiente a calderas, € cua también es vélido para control de
hornos.

En caso de utilizar un analizador de contenido de CO, el controlador asociado al
mismo tendra que modificar € punto de consigna de controlador de oxigeno, con €
fin de mantener una cierta cantidad de inquemados. Esto indicara que se esté traba-
jando al exceso Optimo de oxigeno. El valor de CO serdcero s existe mucho exceso
de oxigeno, pero la eficacia maxima se consigue con una concentracién de CO entre
100 y 200 ppm. Por encima de 1.000 ppm, las condiciones de operacion se hacen peli-
grosas, a ser sintoma de que existen demasiados gases inquemados dentro del hogar
de combustidn, con el consiguiente riesgo de explosion s se acumulan en algan punto
dentro del horno.

» Hornos con tiro natural

La Figura 20.18 muestra un horno tipico atiro natural. Dispone de un damper en
la chimenea para mantener la presién (vacio) en € interior del horno. El aire pasaa
los quemadores por medio de la conveccion natural que produce €l tiro de la chime-
nea, medido con indicadores de tiro (draft gange).

i | -
w _ HUMOSA
Y ac) \QD CHIMENEA

'QUEMADORES

Figura 20.18

Cuando se trata de hornos con tiro natural no existe medida de caudal de aire, por
lo que basicamente sdlo se puede utilizar alguno de los sistemas siguientes:
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* Cascada entre contenido de oxigeno y presién del hogar.
* Seleccion entre contenido de oxigeno y presion del hogar.

Ambos sistemas pueden considerarse como desacoplamiento entre e contenido de
oxigenoy lapresion en € hogar del horno.

El primer sistema aparece en la Figura 20.19 y tiene como principal ventgja la de
mantener estabilidad, debido a que tiene controlada la presion (vacio) dentro del
hogar. Por tanto, no existen diferencias apreciables en € tiro por la chimenea. Como
consecuenciad cauda de paso de aire a través de los quemadores se modifica de for-
mamuy lenta

Lafuncion del tiempo lag y € selector de maxima sefid estan destinados a que, en
caso de producirse un incremento en la demanda de aire, o lo que es igual, una
disminucion en e contenido de oxigeno, € damper abra alavelocidad normal en fun-
cion de los gustes del controlador de oxigeno, mientras que S se produce una dismi-
nucion en lademanda de aire, el damper cierre a unavelocidad mas lenta. De esta for-
ma se aflade una mayor estabilidad ante cambios en la demanda.

__¥ac\, CONTENIDO
: DE OXIGENO
; + SP PRESION EN
: EL HOGAR ;
enemrod AU, G, S MINIMA
; LAG : APERTURA
s Y
B R Cael- alpe px\___ADAMPER _
o N>/ DEHUMOS
Figura 20.19

El segundo sistema aparece en la Figura 20.20. Con este tipo de control, la salida
del controlador de oxigeno actlia directamente sobre el selector de sefid de salida a
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Figura 20.20
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damper. El controlador de presidn tiene un punto de consigna mayor a vaor normal
de operacidn, por lo que solo actlia cuando vaya cerrando el damper y, como conse-
cuencia, aumente la presion. En otras palabras, lapresion oscila libremente y € con-
trolador de presién se comporta como proteccion. La funcion del tiempo y € selector
tienen e mismo cometido que en € caso anterior. Este sistema tiene menos estabili-
dad porque la presion es varigble a modificar directamente e controlador de oxigeno
€l caudal de aire alos quemadores.

En cualquiera de los dos casos expuestos es conveniente limitar la salida del con-
trolador de oxigeno para evitar que se produzcan acciones indeseables ante un fallo
del mismo. También conviene limitar la salida final a damper para impedir que se
Cierre totalmente.

20.4.4 Reparto de aire entre celdas

Esta aplicacion se desarrolla para hornos con tiro forzado y varias zonas o celdas
de combustién. Por medio del sistema de control que aparece en la Figura 20.17 se
controla €l aire general a horno, pero s éste se divide en varios pasos, tal como apa-
rece en laFigura20.21, sera necesario controlar cada uno de ellos de forma indepen-
diente para mantener equilibrado el exceso de aire.

Desde un punto de vista tedrico, el mejor procedimiento para llevar a cabo €l
reparto de aire se basa en instalar un analizador de oxigeno en cada celda. En la préc-
tica es dificil instalar varios analizadores debido a la propia geometria constructiva
del horno. Por otro lado, dentro del horno existen caminos preferenciaes de los gases
efluentes que dificultan la medida correcta del contenido de oxigeno. Por tal razon
s0lo suele exigtir un andizador de oxigeno instalado en la chimenea comin atodas las
celdas de combustion, como aparece en la Figura 20.21, € cual representa € exceso
de oxigeno medio detodo € horno.

Al existir un solo analizador es necesario recurrir a otros procedi mientos para
Ilevar a cabo el reparto de aire entre las diferentes celdas. Por gjemplo, manteniendo
controlado €l caudal total de aire, efectuando el reparto entre celdas en funcion de la
caida de presién en cada uno de los conductos. Estos sistemas de control deben
tener un periodo de gecucion muy lento, con el fin de evitar perturbaciones en €l
horno.

En la Figura 20.21, cada uno de los pasos de aire alas celdas de combustion dis-
pone de un indicador de presion y una estacién manua de control, aunque solo se ha
representado completala celda4. A veces existen medidores de caudal, pero a no dis-
poner de suficiente presion en e conducto, es dificil que lamedida sea muy correcta
a estar basada en la presion diferencial de algun tipo de elemento primario.
Controlando lapresién en € conducto, dentro de unos limites, se mantiene aproxima:
damente d caudal de paso, por lo que se puede recurrir arealizar un balance similar al
de temperatura para balance de pasos descrito anteriormente.  \

Por otro lado, € andizador situado en la salida comUiin de humos regjustara el cau-
dal general de aire para mantener € exceso de oxigeno requerido cuando se produzcan
cambios de carga. Los movimientos del damper de aire haran fluctuar lapresion en e
conducto. Para desacoplar € sistema, la salida del controlador de presion de aire del
conducto se suma aladd controlador de oxigeno, manteniendo de esta forma lapre-
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sién en  mismo dentro de una zona de control (GAP) y, como consecuencia, la dife-
rencia de presion en los dampers individuaes de |os pasos. Estos dampers individuaes
hacen la funcion de elementos primarios de medida de caudal a cada uno de los pasos.

20.5 Controles relacionados con lapresion o tiro

20.5.1 Desacoplamiento en hornos con tiro natural

En los hornos con tiro natural no es posible medir, de forma directa, la cantidad de
aire que pasa a través de los quemadores, por lo que, ademés del contenido de oxige-
no, se ha de recurrir a otro parametro que proporcione un indice del aire que pasa a
horno. Este pardmetro puede ser lapresion (vacio) existente en la zona del horno pre-
viaa damper de humos. En otras palabras, la presién en la chimenea se puede utilizar
como unamedida indirecta del caudal de aire.

Baséndose en lo anterior, la posicion del damper estard en proporcion directaala
cantidad de combustible consumido y, por tanto, en relacién también directa con la
alimentacion a horno. Siguiendo con € razonamiento, cuando se produce un cambio
en e cauda de alimentacién se verd modificada la temperatura de salida del horno, la
cual a suvez modificara el paso de combustible y por Ultimo, a producirse diferente
cantidad de gases efluentes de la combustion se habré de modificar 1a posicion del
damper existente en la chimenea, @ cud a su vez puede modificar latemperatura.

Como puede verse, existe unarelacion entre todas las variables, lo cual puede lle-
gar aproducir acoplamiento entre ellas bagjo ciertas circunstancias. Con € control de
combustion, visto anteriormente, se elimina el acoplamiento entre alimentacion y
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combustible por medio del sistema de feedforward utilizado, en el que se tiene en
cuenta € balance de calor aportado y demandado. Con la misma filosofia de control
se puede realizar un control feedfonvard entre alimentacion y presion en e horno, ta
como aparece en la Figura 20.22, para aumentar la estabilidad en la temperatura
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Figura 20.22

Con este procedimiento, cada vez que se modifique € caudal de alimentacion al
horno se modificara la posicion del damper antes de esperar € regjuste del controla
dor de presion, € cua solo se produciriaa verse modificada la cantidad de combusti-
ble por medio del control de combustion.

20.5.2 Desacoplamiento entre tiro forzado e inducido

En hornos equipados con tiro forzado e inducido es habitual encontrarse con un
medidor de caudal total de aire a horno, situado en laimpulsion de la soplante de tiro
forzado, como € que se ve en las Figuras 20.21 y 20.23 y se menciona en € apartado
correspondiente atiro forzado. Por otro lado es necesario controlar lapresion en e
horno por alguin procedimiento como los descritos anteriormente.

LaFigura20.23 muestra un esquema en & que se ve que aplicando € control auto-
mético a los dos lazos de forma independiente, se producira una interaccion entre
ellos. Si e controlador de caudal, por gjemplo, realiza un cambio en laposicién del
damper de entrada a horno para mantener € cauda de aire necesario, se detectara su
efecto répidamente en lapresion del horno. De forma similar, s € controlador de pre-
sion realiza un cambio en laposicion del damper de salida de gases, su efecto reper-
cutird inmediatamente en e controlador de caudal.

Si se redliza de forma independiente € gjuste de ambos controladores, para sinto-
nizar la respuesta de cada una de sus respectivas variables, y ambos estan en modo
automatico, la més ligera perturbacién iniciara un ciclo entre ellos que se mantendra
de forma permanente. Para mantener la estabilidad, uno de los controladores debe ser
desgjustado para que su respuesta sea més lenta que la del otro. En esta situacion el
sistema sera estable, aunque su poder de recuperacion a producirse un error entre
mediday punto de consigna serd considerablemente més alto. Este procedimiento
puede ser satisfactorio cuando se produzcan cambios de carga de forma poco frecuen-
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te 0 muy lentamente. Para mantener |a estabilidad, tanto del caudal como de la presiéon
en e horno, estas dos variables deben desacoplarse. El procedimiento mas sencillo es
el que aparece en laFigura 20.24.

Con este sistema, los dos dampers son manipulados en paraelo por € controlador de
caudal. Cuando este controlador realiza un cambio para modificar € caudal, también se
modifica laposicion del damper de salida, € cud se movera en la direccidn adecuada
para mantener la presion. Si e sistema feedforward esta bien gjustado no sera necesario
que € controlador de presion efectlie ninguna correccion. Puesto que esto es préactica
mente imposible, por la problemética asociada a los sistemas de adelanto, € controlador
de presion tendré que mantener la estabilidad del control. Su actuacion se limitard sim-
plemente a guste fino ofeedback trim de la posicion del damper de salida de humos.
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21
Nociones de compresores industriales

21.1. Teoriabésica dela compresion

De forma simplificada, la Figura 21.1 muestra un compresor aternativo para des-
cribir e proceso de compresion, es decir e aumento de presion de un gas reduciendo
su volumen. Las vélvulas de aspiracién y compresion tienen el comportamiento que
se describe en funcién del movimiento longitudinal del émbolo o piston.

A o
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Figura 21.1

» Lavalvula de aspiracién abre cuando la presion en €l interior del cilindro es
inferior ala que tiene la tuberia de aspiracion.

» Lavévulade impulsion abre cuando la presién en el interior del cilindro es
superior alaque tiene latuberia de impulsion.

La Figura 21.2 muestra la curva de respuesta presién-volumen que se obtiene
cuando se realiza un ciclo de compresion con el sistema reptesentado en la Figura
21.1.

» Cuando € piston se desplaza ala derecha, lavavula de impulsion cierray lade
aspiracion abre. El gas se aspira a la presion Pl, hasta alcanzar el limite de
recorrido del piston.
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Figura 21.2

+ Cuando d piston se desplaza a laizquierda, la valvula de aspiracion cierray
gas se comprime hasta alcanzar la presion P2 existente en latuberia. En este
momento se abre lavalvula de impulsién y € gas se mantiene a presién cons-
tante hasta alcanzar € limite de recorrido del piston.

En un compresor se rediza una transformacién précticamente adiabdtica, es decir,
el sistemano gana ni pierde calor. Esto es debido a que latransmision de calor es un
fenémeno relativamente lento y la compresion se realiza de forma rdpida

El proceso desarrollado como gjemplo se realiza sin intercambio de calor con el
medio externo, aunque se eleve latemperaturadel gas como consecuenciade laeleva
cion de presion, como se verd més adelante.

De acuerdo a la ecuacion de los gases perfectos, latemperatura de un gas se puede
elevar a distintas condiciones termodinamicas, tales como presion constante (proceso
isobérico), volumen constante (proceso isocdrico), ambos variables, etc.

En el proceso de compresion se tienen en cuenta las capacidades calorificas del
gas, o calores especificos medios, apresion constante «Cp», y a volumen constante
«Cv», 0 mejor alin la relacion entre ambas, denominada normalmente «K» (coefi-
ciente isoentropico). El valor del factor K suele estar comprendido entre 12y 16. La
diferenciaentre Cp y Cv suele estar en valores préximos a 2 Kcal/Kmol °C para gases
a presiones bajas y moderadas, sobre todo s se trata de gases monoatémicos o
diatémicos. Para gases perfectos se cumple la ecuacion conocida como igualdad de
Mayer R= Cp-Cv, sendo R laconstante universal de los gases.

L 6gicamente la constante R ha de expresarse en las mismas unidades que Cp y
Cv, normalmente en Kca/Kmol °C.

Puestoque: R = 831 KJulioKmol °C y
1 Kca = 4,19 Klulios setiene:

R=831/419=199 Kcal/Kmol“C

En latabla siguiente aparecen las constantes mencionadas para algunos gases rea
les.
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Tipo de gas Guas Cp Cy Cp-Cy K=Cp/Cy
Monoatomico | He 4,97 298 1,99 ~ Lo7
. A 4,97 298 199 | 1,67
Diatémico H, 6.87 4,88 1,99 1,41
N, 6.95 496 | 1,99 140 |
| 0O, ?{13 5.04 1,99 1,40
o | 697 498 1.99 140 |
Poliatomico CO: 8.83 6.80 2.03 1.30
| so. 9,65 7,50 215 | 129 |
- U-Tb—- --t;’..’w.? N 6.26‘_‘ | -Z.I? -"]‘34-"-

Cuando se realiza la compresion adiabética de un gas, € trabgjo realizado sirve
para aumentar su energia interna. Puesto que la energia interna solo depende de su
temperatura, ésta se eleva de acuerdo alaLey de Joule. Inversamente, en una expan-
sién adiabética la temperatura disminuye. Para deducir larelacidn entre Temperatura
y Volumen, en latransformacion adiabética de un gas perfecto, se utiliza laforma dife-
rencia del primer principio de termodindmica

du + P*dV = dQ
Q = Cdor absorbido, U = Energiainterna, P=Pres6n y V =Volumen
Sabiendo que a ser € proceso adiabético:
dQ=0
y tratandose de un gas perfecto:
du = n *Cv*dT
setiene que:

n *Cv*dT+P*dvV = 0
Puesto que: P = n * R * T/V, dividiendo la ecuacion anterior entre (T * Cv) y elimi-
nando n, queda:
T Cv V
Como R = Cp- Cv, setiene que:

RICv = CplCv-CviCv = K
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por tanto:

T %
L E-D* =0
T 7

integrando la ecuacion anterior, suponiendo K précticamente constante, se obtiene:
Ln (T) +(K-1) * Ln (V) =Ln (Cte)
0 hien:
T * V%Y= Constante
Aplicando esta Ultima ecuacion alas condiciones de aspiracion e impulsion, se tiene:
Ta * va*? = Ti * vir
De la ecuacion de gases perfectos se tiene a su vez que
T = P*VI(n *R
por lo que:

Py
n*R

* P4 = Constante

Aplicando la ecuacion anterior alas condiciones de aspiracion e impulsion y agrupan-
do setiene que:

P rF, Px) | (&1}
f 1 / a a = ._“._.

n*R n*R ( Vi ) '
y simplificando,

P, 3 v, *( K,)""(‘”_( V‘,)K
P Vi \V Vi

Asi se llega a la Ley de Poisson, cuyo enunciado dice que: En todo proceso en €
gue no existe intercambio de calor con €l medio externo, la relacion entrepresiony

volumen viene dada por la ecuacion siguiente, que aplicada a las condiciones de aspi-
racion e impulsion queda como:

Pa “Va*=Pi *Vi*

Como consecuencia, larelacion de compresion «RCs» sera:

re=Z ~ puniys
Pa
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En realidad todos los procesos de compresion se realizan entre el isoentrépico,
basado en no intercambiar calor con € exterior, y € isotérmico, basado en todo lo
contrario. A este proceso se le denomina politropico, y su ecuacion caracteristica vie-
ne definida por la expresion:

P* V = Constante

Dando a N determinados valores se obtienen os cuatro procesos basicos ya men-

cionados.
Para N =0 _ Proceso isoharico
ParaN=1 . ° * Proceso isotérmica
ParaN=K " Proceso adiabético
Para N = Infinito Proceso isocérico

Para aplicar las ecuaciones anteriores, se puede suponer € ejemplo de un com-
presor con relacion de compresion 6, temperatura de aspiracion 25 °C, presion de
aspiracion 11 kg/cnr absolutos y un caudal en la aspiracion de 10 m*h. En este
supuesto hay que calcular la presion y temperatura en la impulsion, sabiendo que €
factor K= 1,30.

A

P, =P,*RC
P, = 1,1 * 6=6.6 kg/cm’ abs.

RC = Pi/P, = (Vo/V)Y 7
6 = (0/Vv)"Y 1076 =V
V, = 2,52 m'/h enlaimpulsién, -

T = LYWV V&2
T, = (25+273) * (10/2,52)"* "
T; = 298 *3,968" = 450,6 °K = 177,6 °C

Si en lugar del célculo en funcion de la compresion, se obtiene la temperatura
combinando las ecuaciones de Boyle y Charles (Boyley Gay Lussac), se puede redli-
zar la siguiente comprobacion:

Ti=Ta* A*Vj/(Pa* VY
Tij = 298* 6,6*2,52/(1,1 * 10)
T = 4506 °K = 177,6 °C
Cuando se trabgja con gases reales de proceso es necesario aplicar otros factores
de correccion. Aqui no se utilizan porque solo se pretende ver la teoria basica de la
compresién. Por Ultimo queda decir que, para limitar la elevacion de temperatura y

mejorar el rendimiento en la compresion, ésta se efectlia normalmente en varias eta
pas, de forma que se pueda refrigerar € gas entre cada una de ellas.
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ENTRADA ETAPA 1 ETAPA 2 SALIDA
DE GAS DE GAS
PURGA PURGA

Figura 21.3

Al intercalar un enfriador entre cada dos etapas consecutivas, tal como aparece en
la Figura 21.3, disminuye & consumo de energia en € compresor, puesto que se redu-
cen las pérdidas de potencia que provienen del calor generado en la compresion.
Asimismo la densidad del gas comprimido se incrementa refrigerandolo, por lo que la
misma masa ocupa menos volumen.

La refrigeracion intermedia se considera perfecta s se consigue que € gas a la
salida del enfriador tenga la misma temperatura que en e lado de aspiracion de la eta-
pa correspondiente.

21.2. Clasificacién de los compresores

La Figura 21.4 muestra graficamente los distintos tipos de compresores mas utili-
zados en la industria. Bésicamente existen dos tipos de compresores: dinamicosy de
desplazamiento.

COMPRESORES
1
i 1
DINAMICOS DESPLAZAMIENTO
4 1 1
CENTRIFUGOS 'ROTATIVOS ALTERNATIVOS
AXIALES I '
TORNILLO PISTON
RUEDAS OVALES LABERINTO
PALETAS DIAFRAGMA

Figura 21.4

En los dindmicos, € aumento de presion se obtiene comunicando energia cinética
a gasy convirtiendo esta energia en presion por medio de difusores. A este tipo perte-
necen los compresores centrifugos o radiales y los compresores axiales. Los de des-
plazamiento positivo, primero atrapan un volumen de gas y después lo desplazan y
reducen a un volumen més pequefio, consiguiendo de esta manera el aumento de pre-
sién. Este tipo se divide a su vez en dos grupos:
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» Compresores rotativos.
» Compresores alternativos.

Al grupo de rotativos pertenecen como més importantes. los de paletas, los de tor-
nillo y los de ruedas ovaes o de dos impulsores. En cuanto a los dternativos, se pue-
den citar como mas significativos: los de piston de smple o doble efecto, los de pis-
ton de laberinto y los de diafragma.

En aplicaciones especiales se pueden combinar distintos tipos de compresores,
por ejemplo, para elevadas relaciones de compresidn se pueden utilizar centrifugos
junto con aternativos o para grandes vollmenes, compresores axiales junto con
radiales.

La capacidad de un compresor es la cantidad de gas que mueve en cada unidad de
tiempo, como puede ser mVh, kg/h, etc. Normalmente representa el volumen de gas
antes de ser comprimido, de ahi que deba ser medido en la aspiracion.

Por dltimo, para el accionamiento de los compresores, se utilizan elementos
conductores tales como turbinas de vapor, turbinas de gas o motores eléctricos,
dependiendo de la fuente de energia disponible. Asimismo dependiendo de cada
aplicacion en concreto se utilizan conjuntos multiplicadores o reductores de veloci-
dad entre el compresor y d equipo conductor por medio de sistemas de engranajes.
La Figura 21.5 muestra un sistema de acoplamiento entre un elemento conductor y
un compresor a través de un sistema de engranajes con efecto multiplicador de velo-
cidad.

®
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Figura 21.5
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Cuando se trata de equipos de gran tamafio disponen de una serie de medidas para
vigilar continuamente el correcto funcionamiento. En la Figura 21.5 aparecen los
siguientes tipos de medida

» Temperatura para conocer la que tienen los cojinetes sobre los que apoyan los
diferentes gjes, tanto del compresor como del elemento conductor y los del sis-
tema multiplicador de velocidad.

» Vibraciones para conocer los desequilibrios que se puedan producir por agin
tipo de averia

» Desplazamiento axial de los ges también para detectar averias antes de que se
produzcan dafios importantes en la maguina.

21.3. Control de velocidad

Aungue existen diversos métodos de control de velocidad para compresores, aqui
solo se menciona un sistema que mantenga la presién de aspiracion del compresor
modificando la velocidad del mismo. El driver paramover € compresor es una turbi-
na de vapor considerado de alta presion, con extraccion de vapor de baja presion y
condensado. La Figura 21.6 muestra un diagrama del sistema de control de velocidad
y extraccion del gemplo propuesto.

SISTEMADE [

CONTROL ACTUADOR VALVULA
r i ALTA PRESION
Y ACTUADOR VALVULA
Gl BAJA PRESION
VAP .
TURBINA
VB.R .EXTHAOCiON

Figura 21.6

Cuando aumenta la presién de gas de proceso, € sistema de control hard que pase
maés vapor alaturbina, aumentando la velocidad de éstay por tanto ladel compresor.
De esta manera aumentara el paso de caudal através del compresor y como conse-
cuencia se restablecera lapresion. Cuando la presién de gas de proceso disminuye,
|6gicamente se producira e efecto contrario.

Las turbinas de vapor se utilizan normalmente para mover compresores centrifu-
gos con velocidad variable, y pueden ser acopladas directamente al compresor o por
medio de trenes multiplicadores o divisores de velocidad como e que aparece en la
Figura 21.5. Lavelocidad se gjusta modificando la apertura de una vavula de vapor.

Habitualmente, la turbina se alimenta con vapor considerado de alta presién (VAP
de 100, 40, 20 kg/cm?), extrayendo por una parte vapor considerado de baja presion
(VBP de 40, 20, 3 kg/cm?), y por otrael condensado producido en e cambio de fase.
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Tanto la reduccion de presion como e cambio de fase aportan la energia que se con-
vierte en movimiento del conjunto turbina - compresor.

La turbina estd equipada con un governor o sistema de control de velocidad.
Aunque existen diversos tipos y fabricantes de sistemas de control de turbinas, se des-
cribe de forma simplificada € funcionamiento de uno de €ellos, correspondiente a
fabricante Woodward, incluyendo € sistema de extraccidn de vapor y condensado.
Las valvulas de ata presion (HP) y bga presion (LP), se encuentran situadas dentro
de lapropiaturbina, y se accionan por un sistema hidraulico.

Para poner en marcha la turbina se abre lentamente la vavula automética (Figura
21.6), hasta alcanzar una cierta velocidad, préxima ala critica de la turbina, a partir
de la cual funcionara la valvula de ata presion (HP). En ese momento se puede abrir
totalmente la valvula automética para dejar pasar todo € vapor que demande € siste-
ma de control de velocidad.

La salida del controlador de presidn, instalado en la linea de aspiracién del com-
presor, envia la sefid de referencia de velocidad d sistema de control, & cua modifi-
caralaposicion de lavévula de vapor de ata presion, con objeto de aumentar o dis-
minuir lavelocidad. De esta manera, e controlador de presién mantendra la velocidad
necesaria para que € gas, en € lado de aspiracion del compresor, se mantenga en €
punto de consigna fijado en este controlador.

La presién de extraccidn se controla para mantener un valor de referencia fijado
como punto de consigna en @ sistema de control. La medidade la presion de extraccion
se obtiene por medio ddl transmisor de presidn instalado en lalinea de vapor de bagja
presion. El demento find de control de este lazo es lavavula de bgapresion (LP).

21.4. Tipos de compresores
21.4.1. Compresores centrifugos

El compresor centrifugo o de flujo radial, es una maguina que convierte la energia
cinéticaen presion. El aumento de presion tiene lugar por medio de dos tipos de ele-
mentos, los elementos rotativos, denominados rodetes o impulsores que aceleran
radialmente €l fluido, tal como aparece en la Figura 21.7, y los elementos estéticos
denominados directores o difusores dispuestos arededor de los impulsores, formando
parte de la carcasa del compresor.

SALIDA
DE GAS
" ENTRADA
DE GAS
ROTACION

Figura 21.7
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Cuando € impulsor empieza a girar, los aabes fuerzan e movimiento del gas des
de €l centro hacia la parte exterior, imprimiéndole velocidad. Como €l gas tiende a
oponerse a empuje de los dabes, se origina un aumento en la presién, por lo que se
puede decir que el impulsor imprime a gas presion y velocidad, debido a la fuerza
centrifuga.

Basdndose en lo anterior se puede afirmar que, un compresor que utiliza la fuerza
centrifuga para incrementar lapresién y la velocidad de un gas, es un compresor cen-
trifugo. El paso del fluido por la méguina es continuo desde la admision hasta la des-
carga, debido a que a imprimir un impulsor velocidad se crea una zona de baja pre-
sién en la entrada del siguiente, favoreciendo la aspiracion de éste.

LaFigura21.8 muestra un compresor de este tipo con cuatro impulsores, en € cua
se ve que € gas que llega aun difusor se dirige a la entrada del préximo impulsor.
Cada impulsor va afiadiendo presién a gas, de ta formaque d trabgo realizado por
un compresor se traduce en un aumento de energia en € gas. Esta energia produce
normalmente un aumento en la presion y temperatura del gas.

El compresor centrifugo tiene una gran seguridad de funcionamiento, facilidad de
regulacién y buena adaptabilidad a las condiciones de servicio de los procesos indus-
triales. Dependiendo de tipo de construccion se pueden alcanzar presiones finales tan
altas como 600 kg/cm?, siendo dié utilidad para todos los gases industriales.

Debido alas caracteristicas intrinsecas de este tipo de compresor, se puede decir
que debe utilizarse donde se requiere mantener una presion constante dentro del pro-
ceso.

IMPULSORES DIFUSORES

e—
-
R
|
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Eﬂ\ RISl
BT :

SRR 3
| &
Figura 21.8

21.4.2. Compresores de flujo axid

En este tipo de méguina, la conversion de la energia cinética en presion se redliza
mediante pares de hileras de alabes fijos y moviles. En la Figura 21.9 se puede ver un
detalle de los alabes ddl rotor, los cuaes estan unidos directamente a ge del compre-
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sor. Los alabes del estator estan unidos al cuerpo del compresor, como muestra la
Figura 21.10. Debido a este tipo de construccidn, e flujo que producen es esencial-
mente axial y en linea recta a lo largo del ge, desde la entrada hasta la salida.
Baséndose en lo anterior, se puede afirmar que un compresor que mueve € gas para
lelo d e dd rotor, esun compresor axial.

Figura 21.9

LaFigura 21.10 muestraun compresor de este tipo. Al girar € rotor, los alabes que
tiene unidos fuerzan a gas a moverse hacia los alabes del estator. Las aberturas entre
alabes del estator actlian como difusores, guiando a gas a préximo juego de aabes
del rotor a una presion ligeramente superior. De esta manera, cada par de hileras de
alabes fijos (estator) y moviles (rotor), aumentan la presion, operando como S setra
tara de una conexién en serie. Partiendo de la aspiracién hasta laimpulsion, los alabes
suelen ser gradua mente més pequefios, puesto que progresivamente e gas va ocupan-
do menos volumen a aumentar su presion.

Laregulacion de caudal se obtiene mediante la variacion del angulo de los alabes
del estator, o por variacion dd niimero de revoluciones por unidad de tiempo.

ALABES DEL

ROTOR 4 EJE
ALABES DEL
ESTATOR EOAGH

Figura 21.10
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El compresor axial tiene la propiedad de que con poco consumo de energiay
dimensiones relativamente pequefias, puede tratar grandes volUmenes. La utilizacion
de este tipo de compresores esta centrada principalmente en € movimiento de grandes
caudales con relaciones de compresion relativamente pequefias, tales como 1 a6. A
diferencia dd compresor radial, e axial debe utilizarse fundamentalmente donde se
requiere mantener un caudal constante, con independencia de la presion.

21.4.3. Compresores alternativos

Los compresores alternativos son maguinas de desplazamiento positivo. El tipo
més antiguo y comun de compresor aternativo es € de piston, bien sea de simple o de
doble efecto. La Figura 21.11 muestra los esquemas simplificados de varios compre-
sores de este tipo. El émbolo aspira € fluido durante la carrera de aspiracion, lo com-
prime y posteriormente lo expulsa durante |a carrera de impulsion.

Los ciclos de trabgjo se controlan por medio de valvulas de admision y de escape
autoaccionadas. Las vévulas autoaccionadas funcionan por diferencia de presion para
abrir o cerrar, ayudadas por pequefios resortes que aceleran € movimiento del cierre.

Doble efecto (Tipo cruceta)

Simpie efecto (Tipo entroncado) E E

Vertical TipoenV Alineados TipoenL
Figura 21.11

El émbolo se mueve através de un conjunto de bielay cigliefial. Segiin cud seala
relacion de compresion deseada, 10s compresores se construyen con una o varias eta-
pas. Estos compresores estan disefiados para alcanzar presiones de trabajo muy altas,
como pueden ser hasta 1.000 kg/cm?, aunque con caudales muy pequefios. Pueden uti-
lizarse practicamente para todos los gases industriales.

En este tipo de compresor juega un papel muy importante el control de capacidad,
puesto que la misma debe gjustarse a la demanda del proceso. El control puede ser
manual a automatico y a su vez continuo (variacion de velocidad, restriccion en la
aspiracion, etc) o discontinuo (marcha-parada).

Aungue otro capitulo trata mas extensamente sobre el control de compresores
alternativos, a continuacion se describen, como resumen, los métodos de control de
descarga més utilizados:

A veces se utilizalavelocidad variable cuando € sistema de accionamiento es una
turbina, aunque lo normal es utilizar motores con velocidad constante. Otras veces se
readliza e control por regulacién de la valvula de aspiracién, conseguida con una val-
vula cuya apertura es variable. Si se abre esta valvula cuando no existe demandaen €
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compresor, € gas circula hacia dentro o fuera segiin sea € movimiento del piston.
Otro método es e de camaras muertas, €l cua consiste en conectar a cilindro de la
etapa correspondiente una o varias cdmaras, disminuyendo € rendimiento volumétri-
coy ¢l caudal suministrado. Estas cAmaras se pueden controlar de forma manual o
automética. En la Figura 21.12 se ve un sistema de camaras con las vévulas situadas
en distintas posiciones de carga.

Plena carga /4 de carga 1/2 carga

tlEr GlEr el

g o] et - Nagl i

o

1/4 de carga Sin carga
R T
il Gl
e T A T ST

Figura 21.12

En € control en by-pass, & compresor funciona siempre a plena carga, recirculan-
do & exceso de gas comprimido desde la impulsion a la aspiracion. Por Gltimo, con €
control por venteo a la atmosfera el compresor estd continuamente en carga. Cuando
se dcanza la presion maxima, € gas comprimido se descarga a la atmésfera para man-
tener la presién en € colector de salida, por ejemplo, en ciertos compresores de aire.

21.4.4. Compresores rotativos

Igual que los compresores alternativos, 1os rotativos son maquinas de desplaza-
miento positivo. La Figura 21.13 muestra esqueméticamente el funcionamiento de un
compresor rotativo de dos impulsores en forma de ruedas ovales. En este tipo no se
efectlia compresion interna, sino que la misma se produce por contraflujo de la des-
carga cada vez que un rotor giradgjando abierta la salida.

Descarga Descarga Descarga Descarga

A A

Figura 21.13
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Este conjunto también se utiliza como soplante, como bomba de vacio y como
medidor de caudal.

El principio de funcionamiento esta basado en que en cada revolucion de las rue-
das ovaladas, se transporta desde la entrada hasta la salida un volumen que correspon-
de ala capacidad de la cdmara formada entre la rueday la carcasa.

En la Figura 21.14 se representa otro compresor de tipo rotativo [lamado de pale-
tas, € cua estaformado por una cga cilindrica en laque gira un rotor montado excén-
tricamente y provisto de ranuras radiales donde se deslizan las paletas. Debido a
movimiento giratorio rapido del rotor, las paletas se lanzan hacia afuera por la accion
de la fuerza centrifuga, deslizandose sobre la pared dd cilindro y subdividiendo la
camara de trabajo, en forma de media luna, en células individuales de distinto volu-
men.

Figura 21.14

Al girar € rotor, aumentan de volumen las células ddl lado de aspiraciony € flui-
do entra en ellas. El siguiente giro del rotor hace que € volumen de las células se
reduzca de nuevo, efectuando a la vez la compresion del fluido que se encuentra
encerrado en ellas. Estos compresores se pueden utilizar también como bombas de
vacio, pudiendo alcanzar con algunos compresores de este tipo hasta 99,9 % de
vacio.

Pueden trabgjar con préacticamente todos los gases industriales, siendo €l rango de
trabajo desde & vacio antes mencionado hasta 10 6 15 kg/cm?, aunque una aplicacion
muy normal es la de servicios donde es necesario obtener vacio.
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Control de compresores alternativos

22.1. Introduccion

Como se menciond en otro capitulo, en este tipo de compresores juega un papel
importante e control de capacidad, puesto que la misma debe gjustarse a la demanda
del proceso. El control puede ser manual o automatico y a su vez continuo (variacion
de velocidad, restriccion en la aspiracién, recirculacidn, venteo a la atmosfera, etc.) o
discontinuo (marcha-parada).

El sistema basado en & empleo de una vavula de recirculacion (Figura 22.1 «A»)
0 de una vévula de descarga a la atmdsfera (Figura 22.1 «B») tiene € inconveniente
de controlar disipando energia de la suministrada a gas en € proceso de compresion,
con lo cual disminuye & rendimiento. La potencia consumida es la correspondiente a
plena carga.

El sistemabasado en la estrangulacion de la valvula de aspiracion (Figura22.1 «C»)
permite obtener regulaciones con un rendimiento discreto. A veces no puede emplear-
se por d peligro que puede suponer & que, por causa de la depresidn en la aspiracion,
pueda infiltrarse aire, formando mezclas explosivas.

El sistema basado en € motor de velocidad variable es € que permite adecuar la
potencia absorbida a cauda necesario, pero tiene € inconveniente de requerir moto-
res e instalaciones muy costosas.

___________

! VENTEO

«An : :
—ﬁ | «Bw» D 23]

Figura 22.1



422 CONTROL AVANZADO DE PROCESOS

A continuacion se van a ver algunos gemplos de control de compresores aternati-
v0s, con las caracteristicas mas importantes asociadas a cada sistema de control.

22.2. Funcion béasica de una vavula

Las vlvulas autométicas que abren o cierran las cdmaras en este tipo de compre-
sores estan accionadas por diferencia de presién y sus movimientos dependen de la
presion gercida durante € ciclo de compresion. La apertura de las vdvulas se consi-
gue sin ninglin accionamiento mecanico. Estas vavulas aparecen en las Figuras 22.5,
227,229y 22.11, para cerrar 0 abrir las camaras del compresor. En las tablas que
aparecen en estas mismas figuras, la letra A corresponde avavula abiertay laC aval-
vula cerrada.

El cierre de la vAvula debe ser inmediato para evitar posibles retornos de gas. Esto
Se consigue mediante sistemas adecuados de resortes, teniendo en cuenta las condicio-
nes de trabajo en cada caso. Para prolongar la vida de las vélvulas, durante € ciclo de
apertura deben ser amortiguadas por medio de conjuntos de placasy resortes. La Figu-
ra 22.2 «A» muestra la representacion esguemética de una vavula de aspiracion.

<A DESCARGADOR «B» SENTIDO DE FLUJO
-\\\ >, I -‘\‘ AN
N SN
m s

v Do rernrddoMil s

- 48 "4
o
C/////f
e e
. m
- /J-'// E
Wik
- @]
"

Figura 22.2

La Figura 22.2 «B» muestra un detalle del sistema descargador necesario para
modificar la carga de compresor, asi como & conjunto amortiguador. El descargador
puede ser accionado manua o autométicamente. Una vez accionado no permite € cierre
de lavévula, motivo por € cual d fluido aspirado retrocede en su fase de compresion.

El sistema descargador esta colocado en las vavulas de aspiracion, mientras que
las de impulsién se comportan como vavulas de retencion.

22.3. Sistema de control marcha-parada (ON-OFF)

En aquellos procesos en los que la demanda es intermitente, para evitar que
compresor consuma energia s funciona continuamente, se puede controlar la capaci-
dad parando y arrancando € motor. Esta operacion puede hacerse de forma manual o
por medio de presostatos. Este tipo de control también es valido para procesos en los
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cuales la demanda es menor que la capacidad del compresor. El aire procedente del
compresor debe almacenarse en un depdsito pulmén para abastecer de forma continua
la demanda.

La Figura 22.3 muestra € esquema de control més simple que cumple con lo des-
crito anteriormente. El motor se pararé cuando lapresion en e depdsito pulmén alcan-
ce @ vaor fijado en & presostato de ata (PSH), permaneciendo parado hasta que la
presién disminuya y alcance € vador fijado en € presostato de bga (PSL), en cuyo
momento se pondrd en marcha.

:

SISTEMA = ellenial
FILTRO REFRIG. DE CONTROL |*

L | E l | i
:@ COLECTOR

COMPRESOR DE SALIDA

ol

Figura 22.3

En la Figura 22.4 se puede ver un compresor multietapa para suministrar aire, cuyo
sistema de control es ON-OFF, aunque combinado con otra serie de caracteristicas que
Se veran a continuacion.

P e e Rl R s LA :
SOV 1a4 T e ¢
RIETHO e niead SISTEMADE CONTROL | _____, @ @
SOV 5 (CARGA) DE CARGA
COLECTOR
DE SALIDA

TERCERA

SEGUNDA
ETAFA

PRIMERA
ETAPA

OTROS
COMPRESORES

SOV 4

¥ C NSRS e
Figura 224

Las caracteristicas mas importantes de este sistema de control son las siguientes,
en |as que los tiempos se dan a modo de gemplo:

» Se mantiene lapresion en e colector de salida sin descargar a la atmésfera. La
presidn esta comprendida entre los valores de calibracidn de ambos presostatos.
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* Con @ fin de megiorar € par motor, @ compresor arranca automaticamente en
vacio. Al cabo de 15 segundos se pone en carga, permaneciendo asi hasta llegar
alapresion de guste de presostato PSH.

« Al llegar alapresion dd presostato PSH se pone a trabgjar en vacio durante 180
segundos, d cabo de los cuales se para € motor.

» Al llegar lapresion d vaor de presostato PSL arranca de forma automética, en
vacio.

* S durante los 180 segundos de trabgo en vacio disminuye la presién hesta d
valor dd presostato PSL, se vuelve a poner en carga.

* Las dectrovévulas de purga (Solenoid Operated Vahe), SOV 1 a OV 4 =
abren automaticamente durante 10 segundos cada hora, para efectuar la purga
de los depdsitos interetapas.

En la Figura 22.5 aparece de forma smplificada € conjunto de vavulas asociadas
alas camaras del compresor, asi como la secuencia de cargay descarga de las mismas.

/ P i s TR e o ARl S TE
[ AR l ; L | + DEconTROL
—é,q f E\I'_‘ASP é G _]é:D = ASP.4| L s0ovs
! AIRE
n INSTRUM.
SISTEMA DE B
AGONDICIONAMIENTO DEBEN
ATM.
' = IMPULSION [~ IMPULSION
REGULACION ELECTROVALVULA VALVULA
DE CARGA SOV 5 AR A SRR
0% Energizada BEEEAL ST
100% Desenergizada Coam G =B+

Figura 22.5

22.4. Control de presion entre limites ato y bajo

En la Figura 22.6 aparece € sistema de control de un compresor dternativo para
mantener la presion de aire en un colector de descarga entre ciertos limites prefijados
por presostatos. El sistema de accionamiento es un motor de velocidad constante, fun-
cionando de manera continua.

Como puede verse, en € colector de sdlida existe un transmisor de presion que
acciona cuatro presostatos cdibrados a ditintas presiones, de tal forma que cada uno
de €llos cierra un contacto a su presion de caibracion.

Entre las caracteristicas de este compresor se pueden citar como mas importantes:

+ Semantiene lapresion de aire, entre los limites, sin descargar a la atmdsfera.
» Laregulacién se efectlia por medio de escalones que corresponden a las presio-
nes de gjuste de los presostatos PS1 a PS4.
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Figura 22.6

* Al aumentar lapresion se van quedando camaras en vacio progresivamente.
Al disminuir lapresién se van poniendo camaras en carga progresivamente.

El sstema de control de carga accionard |as electrovélvulas correspondientes, de la
SOV1 ala SOV4, en funcion de la carga demandada por € proceso, seguin aparece en
la Figura 22.7. Cada vez que una de estas electrovalvulas se desenergiza, se cierrala
valvula correspondiente, permitiendo que la cAmara a la que pertenece se ponga en
carga. Por @ contrario, s se energiza se pondré en descarga o vacio.
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100% Desenerg. Desenerg. Desenerg. Desenerg. GGG a6

Figura 22.7
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22.5. Control por medio de by-pass (recirculacion)

En agunos compresores se utilizan sistemas de control por medio de by-pass,
recirculando e exceso de gas desde laimpulsién ala aspiracion. El consumo de ener-
giaes sempre igud a de plena carga. Este sistema de control también se utilizapara
compresoresrotativos.

Cuando € ahorro de energia puede llegar a ser importante, por tratar grandes volU-
menes de gas, se utilizan sistemas de control como € que aparece en la Figura 22.8,
para recircular la menor cantidad posible de gas s se trata de un sistema de control en

by pass.
Pl SOV1 a SOV3
[} fo e s U] e
t---»! SISTEMA DE CONTROL
: __@____, ™ DE CARGA
< SALIDA
T DE GAS
b
ENTRADA =@
DE GAS COMPRESCOR

Figura 22.8

Algunas de las caracteristicas méas importantes de este sistema de control son las
que se describen a continuacion:

* Todo € gas que llega a depdsito de aspiracion se procesa, manteniendo una
recirculacién minima o incluso no recirculando en agunos momentos.

» En efecto, cuando la presion en lalinea de aspiracion aumenta, se va cerrando la
vévula de by-pass. S la valvula automética llega a cerrar completamente, se
accionara d find de carrera «C». En este momento € sistemade control de car-
ga cambia autométicamente a un escal6n superior, para que el compresor tenga
capacidad de procesar todo € gas disponible.

* En caso de disminuir la presién, € ciclo se redliza en sentido inverso hasta
alcanzar € fina de carrera «A». En este momento & sistema de control de car-
ga cambia a un escaén inferior.

En laFigura 22.9 se puede ver la disposicion de las vavulas de accionamiento de
las cdmaras de compresion y las distintas posiciones de carga, asi como € estado de
las electrovélvulas y las vavulas de accionamiento.
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Figura 22.9

22.6. Control ajustado a presion fija (presion fija)

Por dltimo, como medio de control de capacidad mas utilizado, se tiene e de con-
trol por escape a la amésfera. Con este método, €l compresor estd continuamente en
cargay cuando se dcanza la presién deseada, se descarga a laatmésfera. Este método
y € de recirculacion no son recomendables econdmicamente, puesto que la potencia
consumida es siempre la de plena carga.

De igual manera que para los compresores con control por recirculacién, en los de
descarga a la atmosfera se obtienen ahorros importantes utilizando un sistema como €
de laFigura 22.10.
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Basicamente es igual a que aparece en la Figura 22.6, exceptuando que en este
caso, en lugar de efectuar solamente una regulacion por medio de escalones delimita-
dos por las presiones de guste de los presostatos PSl a PS4, se incluye un controlado!
de presion en € colector de salida con una vavula automética de descarga a la atmos-
fera

Las caracteristicas més importantes de este sistema de control son las siguientes:

+ La presion de sdida se mantendra controlada a un valor fijo, descargando a la
atmaésfera @ exceso de aire 0 gas.

» Laregulacion de carga se efectia por medio de los presostatos PSI a P4, cali-
brados a distintos tramos en la salidade 3 a 15 ps dd controlado)' de presion.
De estaformaa aumentar o disminuir lapresién aumentara o disminuirdla sdi-
da ddl controlador y alcanzara valores que accionen los presostatos calibrados a
diferentes vaores.

* S lasdidadd controlador de presion aumenta se traduce en apertura de lavél-
vula de venteo ala atmdsfera, por lo que se podria dgiar alguna camara en vacio
paraque € aporte de aire fuera menor, asi como € consumo de energia.

» Al aumentar lapresion se van quedando cdmaras en vacio progresivamente.

* Al disminuir la presion se van poniendo cdmaras en carga progresivamente.

El diagrama de las vlvulas de accionamiento es € de la Figura 22.11, en la que
aparecen los estados de cargay posicion de las valvulas correspondientes.
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Control antibombeo en compresores
centrifugos

23.1. Bombeo limite

La operacion de un compresor centrifugo puede llegar a ser inestable debido a
cambios en alguna de las condiciones del proceso, tales como caudal, presion, tem-
peratura o peso molecular, llegando hasta la situacion de surge o bombeo limite de la
maquina.

El fendmeno de bombeo ocurre en un compresor cuando € caudal de entrada se
reduce lo suficiente para ocasionar una inversion momentanea del sentido de flujo. En
efecto, si a cualquier velocidad dada disminuye el caudal de aspiracion, la presion
desarrollada por el compresor tiende también a disminuir, pudiendo llegar a un punto
en d cual esta presién sea inferior a la existente en la linea de impulsion, resultando
€OmMO consecuencia una inversion momentanea del sentido de flujo. La inversion del
sentido de flujo tiende a bgjar la presion en lalinea de impulsion, se recuperala com-
presion normal y por tanto vuelve arepetirse € ciclo. Esta accion ciclica denominada
surge o bombeo limite de laméquina es una condicidn inestable, variando en intensi-
dad desde un rateo audible hasta un chogue violento. Los bombeos intensos pueden
causar dafios importantes a la maquina, aunque éste solo haya existido durante unos
pocos segundos.

23.1.1. Linea de bombeo

El antibombeo es un control inferencial, por tanto, € primer paso adar para dise-
fiar €l sistema de control es obtener la ecuacion de la curva de bombeo. La Figura23.1
muestra dos de las formas mas habituales de representacion de curvas suministradas
por los fabricantes de las mé&quinas. La diferencia estd en las unidades del ge de orde-
nadas, una de ellas estd dada en diferencia de presion y la otra en relacién de compre-
sién. En cualquiera de ellas, el compresor estd en zona segura s € cauda se encuen-
tra ala derecha de lalinea de bombeo. Las velocidades de trabajo estan representadas
por VI aV4 vy, por lo general, oscilan entre 80 y 110 % de lavelocidad nomina del
compresor.
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LaFigura23.2 muestra una familia de curvas en la que € caudd se obtiene en fun-
cion de la diferencia de presion.
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Figura 23.2

Suponiendo que & compresor esté trabgjando en e punto 2 sobre la curva de velo-
cidad nominal 100 %, € caudal serd Q2. S por cualquier causa d caudal disminuyey
la velocidad permanece constante, se llegaraa punto 1 a cud corresponde e caudal
Ql, que es e minimo que puede procesar la méquina a esta velocidad dentro de su
margen de seguridad. Si disminuye alin més € caudal, se entrara en la zona de bom-
beo. Si e gemplo anterior se repite para otras velocidades se obtienen distintos pun-
tos de caudal, asi como distintas presiones diferenciales.

El procedimiento mas sencillo para obtener la ecuacion que corresponde a lalinea
de bombeo es cacular la correspondiente a la recta que pasa por dos puntos de la cur-
va préximos ala velocidad de trabajo, por gemplo 80 y 110 % de velocidad nominal
del compresor. A partir de la curva que aparece en laFigura 23.3, la ecuacién de esta
linea ser&

g-9r _ 02-01
dP—dP1  dP2-dPI
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110 %
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Qi Q2

CAUDAL (Q)
Figura 23.3
Todos los valores con subindice son conocidos e invariables para cada curva, por
tanto se puede pasar de la ecuacion anterior a otra de la forma caracteristica:
g=K*dP-+B
Q = Cauda en volumen
dP = Diferencia de presién através de la etapa

K = Pendiente de larecta
BO = Bias de caudal

Donde:

23.1.2. Transformacion de curvas

Como se ha mencionado en el apartado anterior, cada fabricante suministra las
curvas caracterigticas de forma diferente. En el célculo precedente se han utilizado las
curvas A correspondientes alaFigura23.1, en las que € cauda es funcion de la dife-
rencia de presién. Como se vera posteriormente, e sistema de control propuesto esta
basado precisamente en la relacion que existe entre la diferencia de presion y € cau-
dal. Por este motivo se ha de convertir cualquier tipo de curva a otra equivalente en la
que se cumpla esta condicion. En las curvas B, € caudal es funcién de larelacion de
compresion en laetapa. Si se quieren convertir a otras del tipo A, se pueden utilizar
los valores que aparecen en latabla siguiente:

Velocidad Caudal Pres. Asp. Rel. Comp. Dif. Pres.
80 % Q1 Pasp1 RCI dP1
110 % 02 Pasp2 RC2 dP2

Para obtener las diferencias de presion se suponen los mismos puntos que para €
célculo de lalinea de bombeo, es decir 80 y 110 % de velocidad. Asimismo, puesto
que se toman los datos del fabricante, lapresion de aspiracion Pasp2 esigua que la
Paspl.
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Teniendo en cuenta que:

RC = Pimp/ Pasp
Se tiene que:

Pimp = RC* Pasp
Restando a los dos términos de laigualdad Pasp, queda

Pimp - Pasp = RC * Pasp - Pasp
dP = Pasp * (RC-1)

De estamaneralas curvas B de laFigura 23.1 se pueden convertir aotras dd tipo
A,y € cdculo de lalinea de bombeo se hard de forma similar d que se ha visto ante-
riormente.

Con € procedimiento de calculo de la recta se observa que, s la velocidad se
encuentra en la zona media del rango de actuacién considerado, 95 % en este caso
dada la forma de la curva considerada, puede existir una diferencia importante entre
la curva de bombeo redl y larecta calculada, tal como se ve en la Figura 23.4.
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< \
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w LINEAS DE BOMBEQ
a
CAUDAL (Q)
Figura 23.4

Esto puede llevar en alguin caso areciclar un cierto caudal innecesario, con el con-
siguiente gasto de energia en e compresor. Para solucionar este defecto se puede cal-
cular la linea de bombeo como una curva parabdlica. Tomando las coordenadas de tres
puntos sobre la curva de bombeo de la Figura 23.5, se forma un sistema de ecuaciones
del tipo:

A *dPI> +B*dPl + C = Q1
A *dP2%+B*dP2 + C = Q2
A * dP3%+B *dP3 + C= Q3
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resolviendo se obtiene la ecuacion:
Q=A *dP+B*dP + C

que corresponde a una pardbola cuya recta directriz se encuentra paralela al ge de
ordenadas, mientras que su ge de Smetria esta en e de abscisas.

23.1.3. Linea de control antibombeo

Existen diversos métodos para evitar € bombeo controlando € caudd en la etapa
de compresidn correspondiente, los cuales pueden ser denominados como:

Caudd minimo constante (linea de control vertical).
Pendiente convergente de lalinea de control.
Pendiente paralela de la linea de control.

* Pendiente vertical

El primero de los métodos, o de pendiente vertical, aparece en laFigura23.6. La
forma de proteger la maguina es fijar un punto de consigna minimo en € controlador

LINEA DE BOMBEQ

; 100 %

| MARGEN DE
=% SEGURIDAD

| | LINEA DE CONTROL
Q min CAUDAL (Q)

DIFERENCIA DE PRESION (dP)

Figura 23.6
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de caudal que sea superior ad que le corresponde a bombeo sobre la curva 100 % de
velocidad nominal. Lalinea de contral es, por tanto, vertical.

La Figura 23.7 muestra el esquema de proceso simplificado que cumple con este
sistema de control, € cual tiene como principales inconvenientes |os siguientes:

» A bgo caudal la recirculacion y, como consecuencia, € consumo de energia,
0N excesivos.
» S aumenta la diferencia de presién se puede Ilegar a la situacion de bombeo.

 J

: :
ASPIRACION A rl/

RECICLO

A 4
F 3

Figura 23.7

* Pendiente convergente

El segundo método o de pendiente convergente esta representado en la Figura
23.8. En este sistema &l punto de consigna del controlador antibombeo se fija en fun-
cion de lamedida de caudal y de unarelacion gustable, siendo la medida de este con-
trolador la diferencia de presion a través de la etapa de compresion.

Seglin aparece en la Figura 23.8, lalinea de control se encuentra desplazada ala
derecha de la de bombeo €l margen de seguridad deseado, normalmente en torno a

s LINEADE , 7
= BOMBEO, ~ LINEA DE
1) 7" CONTROL
| s
T :
o 1
w ! el
(] H >
< i ) 100 %
O i '
Z v 1
i il ! ?
W P | MARGEN DE
g|/s " seGuURIDAD
0 : =
0 CAUDAL (Q)

Figura 23.8
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10 % de caudd alavelocidad de disefio. Asmismo se puede ver que ambas lineas par-
ten del origen de coordenadas. Esto es debido a que, a no tener los instrumentos utili-
zados posibilidad de sumar un bias o constante de caudal, como se havisto en la ecua-
cion de célculo de la linea de bombeo para compensar € desplazamiento de la linea,
s necesario que los rangos de calibracion de los transmisores comiencen en cero.

La ecuacion gue desarrolla este sistema de control para cdculo del punto de con-
signaes.

dP = K*Q

dP = Diferencia de presion a través de la etapa
K = Constante de relacion
Q = Cauda en volumen

La Figura 23.9 muestra e esquema simplificado de proceso. Aunque este sistema de
control ofrece una meora muy importante con respecto d de cauda minimo constante,
dista mucho de ser dptimo, teniendo como principales inconvenientes los siguientes:

Donde:

* A bga carga se esta muy proximo alalinea de bombeo, con € consiguiente peli-
gro. Esta situacion se presenta durante puestas en marchay paradas de launidad.

» Con carga atalarecirculacion puede ser excesiva, a ir aumentando € margen
de seguridad.

 Fdtade sensibilidad en la medida de la diferencia de presion através de la eta-
pa, sobretodo s ladiferencia es alta. El transmisor debe estar caibrado partien-

do de cero.

K ' sp

- MULT e o ..
A '
t py
! g

ASPIRACION @ D IMPULSION

RECICLO g:

N
N

Fionra 23.9

* Pendiente paralela

Por Gltimo se tiene € método de pendiente paralela. Con la aparicion de los siste-
mas anal dgicos actuados el ectronicamente con posibilidad de c8culos algo més com-
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pigios o, mejor aln, con los sistemas digitales basados en microprocesador, € control
antibombeo ha mejorado con respecto a lo visto hasta ahora, a tener posibilidad de
célculos por complicados que éstos sean. El desarrollo se puede ver utilizando la ecua-
cién de la recta como linea de control. S a la ecuacion de lalinea de bombeo descrita
a partir de la Figura 23.3, se le suma un bias 0 margen de seguridad (B), por e emplo
10 % de cauda sobre la curva 100 % de velocidad, setiene:

Q = K *dP+B0+B

Agrupando las dos constantes, BOy B se puede decir que:

0 = K*dP + Bl
Donde: dP = Diferencia de presion a fravés de la ctapa
K = Pendiente de la recta '
Bl = Bias de control

Con esta ecuacién, lalinea de control se desplaza paralela en todo momento a la
de bombeo, eliminando las perturbaciones que pueden ocasionarse en el método de
pendiente convergente, a variar lacarga. La Figura 23.10 muestra las diferentes lineas,
tanto de control como de alarmay seguridad, cuya utilidad se vera méas adelante.

£

£

=

{e

w)

41}

o

o

L

£

g

z S/ B=BOMBEO

& A = ALARMA

w C = CONTROL

o S = SEGURIDAD
CAUDAL (Q)

Figura 23.10

S en lugar de utilizar la ecuacion de la recta se utiliza la correspondiente a la paré-
bola descrita anteriormente y se le suma e margen de seguridad de 10 % de cauda a
la velocidad 100 %, se habra desplazado horizontalmentc la posicién del foco y recta
directriz de la pardbola, obteniendo la curva de control C de laFigura23.11, lacua
tendra la ecuacion:

Q=A *dP*B*dP + Cl

Siendo: Cl = C + Margen de control utilizado (10 %)
Ay B = Cosficientes de laecuacion
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100 %

B = BOMBEO
| A = ALARMA

! C = CONTROL
A c 8 S = SEGURIDAD

DIFERENGIA DE PRESION (dP)

CAUDAL (Q)
Figura 23.11

Utilizando cualquiera de los procedimientos, tanto e de la Figura 23.10 como €
de la23.11, € punto de consigna del controlador se posicionara en un valor paralelo a
la linea de bombeo en todo momento, reciclando e cauda minimo compatible con la
seguridad dd compresor. Con objeto de simplificar y dado que ambos procedi mientos
son iguales desde € punto de vista de control, a partir de ahora se va a desarrollar €
que utilizad célculo de larecta.

El esquema de control que puede desarrollar esta ecuacion se muestraen laFigura
23.12. Como puede observarse, € sistema se comporta como un lazo de control de
cauda cuyo punto de consigna esta fijado en funcion del cdculo efectuado para obte-
ner lalinea de control. En condiciones normales de trabajo, la vavula de reciclo abre
s e cauda se aproxima a punto de consigna, cerrando cuando € caudal aumenta.

| S | kiR
: bk

S

ASPIRACION e '\| IMPULSION

RECICLO

Y

o=

Figura 23.12

Existen dos circunstancias en las cuales el sistema debe comportarse de forma
diferente, como son cuando se producen variaciones de caudal:

» Répidas (perturbaciones).
* Muy lentas (derivas).
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» Perturbaciones

L as perturbaciones bruscas pueden ocurrir en € supuesto en que & caudal aumen-
te o disminuya de forma instantanea. Td es la situacion que se produce a cerrar una
vélvula aguas abgo del compresor, 0 también cuando un compresor esta alimentado
por una bateria de hornos y se para uno de ellos de forma instantanea. Esta situacion
se resuelve intercalando en @ circuito de medida de caudal un conjunto de dos ele-
mentos formado por un selector de minima sefid y una funcion de adelanto de tiempo

lead, seglin puede verse en la Figura 23.13.

AR SELECT
> MiNIMA
y
o] F (1)

PV ( ) -
.....‘..‘.b. SP

Al
A VALVULA
DE CONTROL

Figura 23.13

Debido a comportamiento de la funcion de tiempo que puede verse en la Figura
23.14, complementada con € selector de minima sefia, se consigue lo siguiente:

« Ante aumentos de carga (Figura 23.14 «A»), lamedidadel controlador de cau-
dal seraigua que lasdidadd transmisor.
» Ante una bgjada instantanea (Figura 23.14 «B»), la medida del controlador ser&

igua ala sdida de la funcién de tiempo.

o AN i B »

[ ENTRADA I ENTRADA
i Q)
B 2

5 A SALIDA
o # o
= s
<

TIEMPO TIEMPO

SALIDA DEL SELECTOR

«B»
TIEMPO TIEMPO

Figura 23.14
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Volviendo a la Figura 23.13 y segln se ha dicho anteriormente, ante un aumento
de caudal las sefides que llegan d selector de minima sefid seran, por € lado «X» la
salida dd transmisor, es decir la entrada a la funcion de tiempo, y por d lado «Y» la
sdlida de esta funcion de tiempo. La salida del selector, a ser éste de minima sefial,
seraigual alasalida del transmisor, no teniendo influencia la funcion de tiempo. En
este caso no es necesario tenerla en cuenta, puesto que al aumentar € caudal se traba-
jaen unazonamés segura, tal como se vio en la Figura23.1.

S por € contrario, € caudal disminuye, la sefid de salida de la funcién de tiempo
disminuye en mayor proporcion que la entrada, por lo que a su vez la sdidadel selec-
tor serd la misma que la correspondiente a la funcion de tiempo. De esta manera se
consigue que durante los primeros momentos de la perturbacion, €l error entre la
mediday € punto de consigna del controlador sea mayor. Como consecuencia la val-
vula abrira, aumentando reciclo para proteger la méguina

* Derivas

El otro tipo de perturbacién puede ocurrir cuando se producen variaciones muy
lentas en €l caudal. En este supuesto, la medida puede aproximarse a la linea de
bombeo sin que la respuesta de la valvula sea suficientemente rdpida para abrir lo
necesario antes de entrar en bombeo. Este caso puede ocurrir, por jemplo, si se ha
realizado un gjuste deficiente de las constantes proporcional e integral en el con-
trolador, o por trabajar con un margen de seguridad muy pequefio en la linea de
control.

Para eliminar el posible bombeo que puede ocurrir debido a esta circunstancia, se
incluye en & esquema de control la parte que aparece en la Figura 23.15. El objeto de
este conjunto de funciones es desplazar la linea de control que se vio en la Figura
23.11 hastalalinea de seguridad o emergencia de lamisma Figura.

K*dP + B1

Y Y
ALARMA | | ENCLAVA- | -
DESVIAC. ™ MIENTO »| SUMADOR | ¢—
A A
F )  sp
y A VALVULA
DE CONTROL

Figura 23.15
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En & blogue denominado alarma de desviacion, se compara continuamente € cau-
dal real con € resultado del calculo de lalineade control. En € caso en que € caudd
se aproxime a bombeo, d llegar a la linea de alarma que aparece en la Figura 23.11
se dispara @ blogue denominado enclavamiento, quedando la ecuacion de la forma

Q = K*dP + BI+B2
Siendo : B2 = Margen de seguridad adiciona (por gjemplo, 5 %)

De esta manera la linea de control se desplaza hasta la linea de seguridad, aumen-
tando € error entre mediday punto de consigna. Como consecuencia, la vévula abre
para proteger la maguina. Debido a enclavamiento, esta situacién permanece hasta
que se acciona d reset. El accionamiento del reset puede realizarse de forma manua
por € operador o de forma automética en funcion de algin parametro, tal como tiem-
po, caudal, etc.. En cualquier caso, dicho accionamiento se realizara una vez pasada la
situacion de emergencia.

Cuando se acciona € reset, e punto de consigna del controlador de caudal dismi-
nuira de forma lenta, por medio de un sistema de rampa lineal, hasta alcanzar la ecua
cion normal de trabgjo, es decir:

Q=K*dP + Bl

Uniendo las partes que han sido vistas anteriormente por separado, nos quedara e
esguema de control de la Figura 23.16.

SEL A PV sp Y
ER -l BTV 35 ieg FC )=t-{SUMADOR|=-[ENCLAVA | ALARMA
i Eebnet MIENTO | [DESVIACION
Sl s el 1
= B2 ;
o T e Sl
Ao e
e i : : _-
CALCULO DE : p# K*dP+B1
CORRECCIONES :
| b fK +B1

o : )

IMPULSION

| ASPIRACION _ |/

RECICLO ¥

)

D

b
r

Figura 23.16
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23.2. Correcciones a la medida de caudal en volumen

La medida de caudal através de elementos basados en presion diferencial, se ve
afectada por variaciones en una serie de parametros que intervienen en € célculo ala
hora de efectuar d disefio. Estos parametros son fundamentalmente temperaturay pre-
sén de gas. Puesto que € elemento de medida de caudal estara calculado para unas
condiciones que pueden no coincidir con las reales, es necesario efectuar ciertas
correcciones a la medida para conseguir que la linea de control permanezca lo méas
estable posible y no varie € margen de seguridad con respecto a la de bombeo. Para
corregir la influencia de | as variables mencionadas, se deben medir éstas en lalinea de
proceso donde se encuentra situado € elemento de mediday lo més cerca posible al
mismo. La férmula de partida sera la de calculo de caudal medido «ms» en volumen.
La letra «c» indica valor de célculo o disefio y la letra «t» valor de trabgjo o a condi-
ciones de flujo.

h*Pc
Te

Om=K*

A efectos de correccion, la presion diferencial «h» de calibracion no varia, asi
como tampoco € factor «K», por lo que se puede aplicar un factor de correccion «FC»

que seaigud a
op % T Te
FC..:\/_H_H /_\/Pf
Pc*Tr N Pe Tt

Teniendo en cuenta que los vaores de célculo «c» son conocidos y fijos, se pue-
den considerar como una constante dentro del célculo, quedando por tanto:

FC=K* ﬁt_
Y Tt

De estamanera, € caudal de trabajo corregido serdigua a cauda medido multi-
plicado por € factor de correccidn «FC», es decir:

Qt = Qm* FC

A veces no se dispone de medidor de temperatura en la linea donde esté colocado
el medidor de caudal. Dado que tanto la presién como la temperatura deben tomarse
en valores absolutos, se puede decir que la correccién debida a la temperatura puede
ser tomada como constante si la variacion con respecto a las condiciones de célculo
no es importante, a tener que sumar a ambos valores 273,15 para convertir los grados
Centigrados a Kelvin. En este supuesto se podriaincluir el valor correspondiente ala
temperatura de trabajo dentro de la constante «K», quedando el factor de correccion
solamente en funcion de la presion, por lo que:

FC=K*VPt
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23.3. Correcciones por variacion en el peso molecular

Algunos compresores trabgjan con gases cuyo peso molecular es constante, en
cambio otros trabgjan con gases de peso molecular varigble. En los que € peso mole-
cular es variable con respecto a de disefio, es necesario corregir €l efecto de estas
variaciones. Puesto que las curvas de bombeo estén construidas, o adaptadas, con €
caudal de aspiracion en funcién de la diferencia de presién através del compresor, se
debe determinar la influencia de las variaciones del peso molecular sobre la linea de
bombeo.

Como se ha visto anteriormente, la diferencia de presion es proporciona alarela
cion de compresion (RC), siendo ésta a su vez funcidn ddl peso molecular (Pm). S se
mantienen constantes € resto de variables que intervienen en € céculo de larelacion
de compresién se tiene que, paraun cierto caudal:

RC=(1+K* Pm* E)**

Donde: E = (Ki-1)/Ki
Ki = Coeficiente isoentropico

Esta ecuacion muestra que existe una relacidén exponencial variable entre el peso
molecular y la diferencia de presion a través del compresor. También hay que tener en
cuenta que € coeficiente isoentropico se ve afectado, a su vez, por € peso molecular.
Recordemos que la correccion debida al peso molecular sobre la linea de bombeo
debe modificar e punto de consigna del controlador de caudal.

A continuacion y para ver € efecto del peso molecular en el caudal de aspiracion
se puede suponer que se mantienen constantes el resto de variables que intervienen en
el célculo, como presiony temperatura. De acuerdo a estos criterios, como medida del

caudal de trabgjo se tendr&
' Pme
f = x ]
Qr = Om Pt

Dénde: Qt = Cauda a condiciones de flujo
Qm = Cauda a condiciones de medida
Pmt = Peso molecular a condiciones de flujo
Pmc = Peso molecular de cdlculo

Observando d efecto de cada una de las dos correcciones se ve claramente que no
se realiza una autocompensacion del efecto de las variaciones de peso molecular, por
tener distinta influencia en larelacion de compresion y en la medida de caudal.

En la dltima correccion, si € peso molecular del gas es superior a de clculo del
elemento de medida, el caudal corregido sera mas pequefio, actuando antes €l siste-
ma de control. Al mismo tiempo, el peso molecular afectara a la curva de bombeo
desplazandola a laizquierda, compensando € efecto del cambio en la medida de cau-
dal, aunque no en la misma proporcién. Cuando € peso molecular disminuye se rea-
lizaran las correcciones justamente a contrario. Como puede verse, €l efecto genera
del cambio en el peso molecular repercute de forma diferente en cada uno de los
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paréametros de control, de tal forma que si las variaciones esperadas son importan-
tes, hay que disponer de varias curvas de bombeo realizadas por €l fabricante del
compresor, y utilizar la mas restrictiva de ellas. Como consecuencia de lo expuesto,
hay que tener mucho cuidado cuando se trate de aplicar la correccion de peso mole-
cular.

23.4. Medidade caudal enlalinea deimpulsién

Hasta ahora se han tratado los célculos suponiendo que la medida de caudal se
encuentra instalada en la linea de aspiracién. A veces debido a la falta de espacio,
tamafio de latuberia o poca presion existente en la linea de aspiracion, se hace nece-
sario instalar la medida de caudal en lalinea de impulsién. Como la medida estara
realizada en volumen, hay que efectuar la correccion necesaria para adaptarla ala cur-
va suministrada por € fabricante del compresor, la cual estard construida con la medi-
da de cauda en la aspiracion.

Suponiendo que larelacion entre los factores de compresibilidad del gas esta muy
proxima o es précticamente la unidad, se puede hacer uso de la ecuacion de los gases
perfectos utilizando valores absolutos, tanto en la aspiracion (asp) como en laimpul-

si6n (imp).
Pasp * Vasp - Pimp * Vimp
Tagp Timp
Despejando,
5 *
vasp =Vimp * —-—u—P‘.mP Tasp
Timp * Pasp

Puesto que hay que trabajar con valores absolutos de presion y temperatura, en
ciertos casos puede ocurrir, por giemplo, s no existe agun medidor de temperatura o
éstas son relativamente constantes, que larelacion de temperaturas se tome a su vez
como constante. En este supuesto la ecuacion anterior quedara como:

Vasp =Vimp * K * Limp
Pasp

Por otro lado, existe la posibilidad que el reciclo del sistema antibombeo pueda
agrupar a una serie de etapas de compresion, tal como aparece en la Figura 23.17.
En este caso ademas de la conversion de caudal de impulsion a aspiracién, hay que
afadir otra correccion adicional debida a las posibles entradas de gas en las etapas
intermedias, asi como eliminar el condensado que quedara en los depositos de aspi-
racion interetapas. Puesto que estos datos seran muy dificiles o quizas imposible de
medir, sera necesario efectuar un calculo medio para estas pérdidas o gases afiadidos
e introducirlos como una constante que modifique el caudal medido en la linea de
impulsion.
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RECICLO [} A
DEL CONTROLADOR ANTIBOMBEQ :
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Figura 23.17

Como se puede ver después de todo o expuesto en los apartados que hacen men-
cion a las distintas correcciones efectuadas en la medida de caudal, € controlador
antibombeo tendra una variable de proceso calculada que representara el cauda equi-
valente a efectos de control.

23.5. Instrumentacion a utilizar

Después de lo visto hasta ahora, es 16gico pensar que todos los instrumentos nece-
sarios para efectuar este tipo de control deben ser de ata velocidad de respuesta. Por
un lado los transmisores, tanto de caudal como de presion o diferencia de presién han
de ser electronicos. De otra parte, la vlvula automética debe ser capaz de recircular
el 100 % de cauda necesario paraeliminar e bombeo. Asimismo debe tener caracte-
ristica lineal y un tiempo méximo de recorrido total de uno o dos segundos. Conviene
recordar que no es necesario que abra totalmente la valvula automética para que se
elimine la condicion de bombeo, sino abrir lo suficiente para que a partir de laposi-
cion en que se encuentre en un momento determinado sea capaz de desalojar € cau-
dal adicional necesario para que € compresor trabgje en condiciones seguras. Sélo en
un caso excepcional donde el caudal de impulsion sufra un descenso brusco hasta
aproximarse a caudal cero, por ejemplo el cierre instantaneo de una vévula aguas
abgjo del compresor, la valvula debera abrir un mayor porcentgje para dgjar pasar mas
caudal.

Por ultimo, e sistema de control s es analdgico debe ser de tipo electrénico, y s
es digital debe tenerse en cuenta e periodo entre gjecuciones del algoritmo de control.
En este punto tampoco conviene olvidar que la linea de control se encuentra aegjada
un margen de seguridad con respecto a la de bombeo, de forma que la reaccién del
sistema de control tiene un cierto margen de actuacion. En ningln caso e periodo de
gecucion sera superior a un segundo, puesto que de nada vale todo € céculo efectua
do para disponer de un control riguroso y lo mas cercano posible ala linea de bom-
beo, s ¢ control se redliza cada diez, veinte o treinta segundos. En este tiempo, S se
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ha producido € bombeo y € sistema de control no ha tomado ninguna accién, la
méquina puede haber sufrido dafios importantes.

23.5.1. Detectores de bombeo

A pesar de todo € sistema de control instalado para proteger la méguina, puede
llegar a producirse € bombeo por fdlo de alguna de las partes que o componen. Para
solventar esta situacién se puede instalar alguin tipo de detector que, insertado en €
circuito de emergencia o seguridad, abra la valvula de reciclo. La Figura 23.18 mues-
tralavalvula de reciclo con € sistema de proteccion mencionado. Al abrir la vavula
de reciclo se elimina instantaneamente la situacién de bombeo.

l;!:l DEL SISTEMA DE ENCLAVAMIENTO

ATMOSFERA
Z S SRR I
-« — @ SENAL DEL
ELECTROVALVULA ELECTROVALVULA  SISTEMA DE CONTROL
DESENERGIZADA v  ENERGIZADA
_ RECICLO VALVULA A FALLO DE AIRE ABRE

Figura 23.18

A continuacion se describen algunos tipos de proteccidn considerados como los
més importantes para efectuar esta deteccidn. El primero de los sistemas consiste en
instalar un sensor de presion en la linea de impulsion, de forma que s la presion tiene
oscilaciones o caida brusca por haberse invertido el caudal al producirse el primer
ciclo de bombeo, se acciona e sistema de enclavamiento del compresor. Este sistema
es de alta velocidad de respuesta, toda vez que la presion no tiene inercia considera-
ble. LaFigura 23.19 muestra un diagrama de bloques de este tipo de proteccidn en el
que a fina se activa un contacto que se introduce a sistema de enclavamiento para
activar la electrovdvula que aparece en la Figura 23.18.

Y

SENSORDE |____y, | DETECTOR DE T
PRESION > PULSACIONES D’ 1'_ "@

Figura 23.19
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Otro sistema se compone de dos sensores de temperatura colocados en la linea de
aspiracion, tal como muestra la Figura 23.20. Uno de los sensores se Sitdia muy proxi-
mo a compresor y otro aejado dé mismo.

| 5
B :
SENSORES et o D S > D.-_-| u___,,®
R .

2 é | RESTADOR

Figura 23,20

]

S la diferencia de temperatura entre ambos es superior a un limite prefijado, se
acciona € sistema de enclavaraiento. Tanto durante la puesta en marcha como s €
compresor estd operando correctamente, ambas temperaturas son iguales. Al produ-
cirse e bombeo, latemperatura en € sensor 2 que estad més proximo a compresor
aumenta por € cambio de sentido de flujo, puesto que la temperatura de impulsién es
superior ala de aspiracién. Este sistema, aunque se instalen sondas de termorresisten-
Cig, tiene mas inercia que el anterior, debido alanaturaleza de la variable a medir y la
transmisién de calor que debe redlizarse através de los diferentes elementos que com-
ponen € conjunto.

Existe otro sistema de alta velocidad de respuesta basado en diferencia de presion,
como e que muestra la Figura 23.21. En lalinea de impulsion se encuentra instalado
un presostato diferencial a cua le llega, por un lado, la presidn directade lalinea, y
por otro, lamismapresion através de una vavula de restriccion.

PRESOSTATO
LINEA DE RESTRICCION - | DIFERENCIAL
PROGESO ;
> > psa $ | ----b@
AL
Figura 23.21

Cuando el compresor opera correctamente ambas presiones son iguales, puesto
que a permanecer mucho tiempo estable la operacidn, tanto la linea directa a presos-
tato como la que pasa a través de la restriccion tienen la misma presion. Cuando se
produce la situacion de bombeo, la linea directa detecta inmediatamente |a caida de
presion, mientras que la que tiene instalada la restriccidn tarda cierto tiempo en detec-
tar este cambio de presion. Como consecuencia se produce una diferencia de presion
en el presostato, €l cual acciona un contacto que activa e sistema de enclavamiento
del compresor.
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23.6. Ejemplo de calculo

En este apartado se desarrolla un giemplo de calculo en e que, con objeto de sim-
plificar, se supone que no es necesario realizar correcciones en la medida de caudal,
puesto que presidn, temperaturay peso molecular del fluido de proceso estan operan-
do alos mismos valores alos que esta calculado el elemento de medida de caudal.
Asimismo la medida de cauda se encuentra situada en la linea de aspiracién de la eta-
pa de compresidn objeto del giemplo. Por tanto, los datos necesarios para calcular las
diferentes lineas de control y seguridad que aparecen en la Figura 23.10, obtenidos de
la curva caracteristica suministrada por e fabricante del compresor, son los siguien-
tes, teniendo en cuenta que esta curva se encuentra dada en valores de caudal en fun-
cion de la diferenciade presion en la etapa, tal como muestra la Figura 23.3:

* Presion de aspiracion. 15 kg/cm? abs
« Presion impulsion abgacarga: 35 kg/em? abs
+ Presion impulsion adtacarga 85 kg/cm? abs
* Presion impulsion de disefio: 65 kg/em? abs a 100 % de velocidad

Con los datos anteriores se puede construir la siguiente tabla de valores:

P1 asp P2 imp dP=P2-P1 Caudal

kg/em® abs | kg/em®abs | kg/em’ m’/h
Punto | (Baja carga) 1,50 3,50 2,00 9.000
?’:;11_0_’? (_Alla carga) 1.50 8.50 7.00 20.000
Punto de disefio (100 %) 1.50 6,50 5,00 15.600

Aplicando los diferentes célculos mostrados anteriormente se obtienen los valores
de pendiente y bias de larecta de bombeo equivalente a la curva caracteristica del
fabricante.

02-Q1 _ 20.000-9.000 _
dP2—dP1  7,00-2,00

B0 =Q1—-K *dP1=9.000—2.200 * 2,00 = 4.600 m’ / h

Con estos vaores se comprueba que en @ punto de disefio, correspondiente a 100 %
de velocidad nominal, e cauda correspondiente a la diferencia de presion existente es:

Qd = K*dP + B0 = 2.200 * 5,00 + 4.600 = 15.600 m*/ h

Para obtener las diferentes rectas de la Figura 23.10 se le aplican los siguientes
mérgenes de control y seguridad:

» Alarma de desviacion limite: 2 %
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* Margen de control: 10 %.
» Margen de seguridad: 5 %.

'Como consecuencia, los vaores de caudal calculados para cada una de las rectas
seran:
Limite de desviacion = Od * (% Control - % Alarma)
Limtite de desviacion = 15.600 * (10~ 2} /100 = 1248 m’ / &
Margen de contrel = Qd * % Control .
Margen de control = 15.600 * 10/ 100 = 1.560m’ / I
B = B0+ Margen de control
BI=4.600+1L560=6160n’/h
Murgen de seguvidad B2 = 0d * % Seguridad
Margen de seguridad B2=15.600*5/100=780m’'/h
Una vez que se han obtenido los diferentes parametros necesarios para llevar a

cabo ¢ control, se comprueba que € punto de control para las condiciones de disefio
del compresores:

Qc =K*dP + BI=2.200 * 5,00 + 6.160 = 17.160 m /h

S por cudquier circunstanciael caudal disminuye, llegard a valor correspondien-
te alacurva de aarma, que en este caso en concreto seré

Oa = Qc — Limite de desviacign

Qu=17.160-1.248 =15912n’ / h

Como se puede ver, este valor esta por encima del correspondiente al bombeo en
€l punto de disefio (Qd). Al acanzar el valor de alarma, e sistema de control desplaza
lalineahaciala de emergencia, afiadiendo € margen de seguridad adicional.

Qe=Qc+B2=17.160+ 780 =77.940 m/ h

La Figura 23.22 muestra las diferentes curvas con los valores de |os datos de dise-
fio y calculados. En esta Figura se haincluido unjuego de datos adicionales denomi-
nados PRUEBA, en los que, partiendo de una diferencia de presién en la etapa de 3,50
Kg/cm?, se obtienen los siguientes valores para las diferentes liness:

Caudal de bombeo Qb=12.300m’/h
Caudal de alarma Qa=12.612m"/h
Caudal de control Qc=13.860m’/h

Caudal de emergencia Qe =14.640m’ / h
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Control de estabilidad en compresores
axiales

24.1. Choke

El fendmeno de choke se produce cuando se trabaja a caudal muy alto. En este
supuesto, la velocidad relativa del gas con respecto a la velocidad del sonido aumenta.
Cuando este valor alcanza un valor igua a 1, se produce € fenémeno de choke. En
otras palabras, € choke, también llamado agunas veces stonewall, se produce cuando
lavelocidad relativa del gas en la entrada con respecto a la velocidad del sonido es
igual alaunidad (nimero Mach igual a 1). En condiciones normaes de trabajo, esta
relacion no debe sobrepasar a vaor de disefio, € cua suele estar entre 0,85y 0,90. S
s llegad valor 1, pueden producirse vibraciones en los aabes, con pérdida de super-
ficie efectiva en los mismos.

Aungue este fendmeno no es tan perjudicial como el de surge, es necesario evi-
tarlo si se quiere prolongar la vida de la méaquinay trabajar en condiciones segu-
ras.

24.1.1. Curvas caracteristicas

LaFigura 24.1 muestra las curvas caracteristicas de un compresor axia con geo-
metria variable, es decir con parte ddl estator regulable por medio de un sistema que
modifica el caudal através del compresor. Como se ve, la linea de bombeo delimita
extremo de minimo caudal cuando va aumentando la presion. Se llega ala linea de
choke cuando para un cauda determinado va disminuyendo la presién, o por € con-
trario, para una presion determinada va aumentando € caudal.

Lalinea de control antibombeo tiene la misma funcién que en los compresores
centrifugos, es decir, mantener el caudal minimo en una linea imaginaria desplazada
un porcentaje de seguridad con respecto a la de bombeo. La alarma de choke, tiene
por objeto prevenir la caida de presién en € compresor por debgo de un valor deter-
minado, al aumentar € caudal de entrada.

En agunos compresores axiales, el elemento primario de medida lo constituye e
tronco de cono que forma este tipo de compresor en € lado de aspiracion, ya que €
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PRESION (P)
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THOKE opy  INCLINACION
EOEMCVT DE LOS ALABES
Zad DEL ESTATOR

CAUDAL (Q)

Figura 24.1

mismo es semejante a un tubo Venturi, seglin puede verse en la Figura 24.2. Por tanto,
s se mide la presion diferencial, tomando los puntos antes y después del tronco de
cono, tendremos el caudal de paso através del compresor.

Figura 24.2

24.2. Esguema de control antibombeo

LaFigura 24.3 muestra un sistema de control antibombeo para un compresor axial
con geometria variable. Lafuncion del compresor es la de suministrar un caudal deter-
minado de aire a proceso. La aspiracion viene de la atmésfera a través de un conjunto
de filtro y silenciador. Como puede verse, € controlador FC-1 fijael cauda necesario
para el proceso y FC-2 es el controlador antibombeo.

Para el cdculo dd punto de consigna de FC-2 se puede seguir un procedimiento
similar a descrito para e calculo antibombeo en los compresores centrifugos, con la
diferencia que en este caso utilizado como ejemplo, sdlo es necesario medir lapresion
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de impulsidn, puesto que la aspiracidn se encuentra a presion atmosférica. Por tanto,
la presién manométrica medida en PI-1, de alguna manera es igua ala diferenciade
presion a través del compresor. De esta forma, € mddulo CAL 3 cumplirala ecua-
cion:

Q = K*P +B1

El resultado de este cdculo fija € punto de consigna del controlador antibombeo.
S se quiere obtener mas exactitud en € calculo se puede corregir € caudal, medido
en laaspiracion, teniendo en cuenta la temperatura de entradaT1-1. De otro lado, y
asimismo para meorar la exactitud, se puede tener en cuenta laposicion de los alabes,
medida en € ZI-1, con € fin de caracterizar la sefial de presién de PI-1, aunque no
tiene una gran influenciaen & sistema.

En muchos casos, las correcciones anteriores no representan una modificacion
apreciable en € control antibombeo, por lo que alin prescindiendo de las mismas, la
proteccion de la méguina es totalmente segura s se ha elegido bien lalinea de control.

Volviendo a esquema de la Figura 24.3 se puede decir que, en condiciones norma-
les de trabajo, e controlador FC-1 estara trabgjando con su sdlida situada en la parte
superior del rango partido, es decir entre 50 y 100 %, por lo que se estard modifican-
do laposicion de los alabes del estator para controlar € caudal. El bloque CAL 2 con-
vierte la sefid de 50 a 100 % en otra de 0 a 100 % para obtener mas sensibilidad en €
contral.

Cuando € proceso necesite menos caudal, la salidaira disminuyendo hasta cerrar
totalmente los alabes, a partir de cuyo momento empezard a abrir la vavula de venteo
alaamosfera, através dd bloque CAL 1y dd selector de minima sefial.

Hasta ahora se ha supuesto que lamedida del FC-2 esta por encima de su punto de
consigna, por lo que a tener e controlador accion directa, su salida estaré situada en



456 CONTROL AVANZADO DE PROCESOS

100 %. Por tanto, la salida del selector de minima sera igua que la entrada procedente
de CAL 1. Si € cauda necesario para € proceso sigue disminuyendo, llegard un
momento en @ cua lamedidade FC-2 serdigua 0 menor que su punto de consigna,
en cuyo momento se generara una salida hacia € selector de minima sefid que abrira
la vélvula de venteo a la atmosfera, protegiendo de esta manera al compresor.

Este sistema también debe llevar acoplado € circuito de seguridad, como en €
caso de compresores centrifugos o radiales, para que se abra totalmente la vdvula de
venteo, en caso de que, por alguna razén, sea necesario proteger al compresor en situa
cion de emergencia.

24.3. Sisema de alarmaantichoke

Existen distintas opiniones en cuanto al riesgo que produce la condicion de choke
en un compresor axial. Hay quien dice que no existen dafios asociados a este fendme-
no, mientras otros opinan que han ocurrido dafios donde no existia este sistema de
alarma o control.

Se puede implementar un sistema automético de control, accionando sobre una
vélvula instalada en la linea de impulsion del compresor que actla sobre € proceso,
como muestra la Figura 24.4, para disminuir € caudal de paso. Dado que la maquina
puede permanecer en esta situacion, durante un periodo de tiempo relativamente lar-
go en comparacion a de bombeo, sin sufrir desperfectos, se va a considerar solamente
el cédlculo de unadarmaque avise a operador de laproximidad de esta situacion, para
que pueda tomar las acciones oportunas.

CONTROL CONTROL
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PROCESO _

o

A
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Figura 24.4

Para e célculo de la linea de aarma se puede utilizar la misma técnica que para la
de surge o bombeo, es decir, trazar una recta a efectos de calculo que sustituya a la
linea de choke, segiin se ve en la Figura 24.5. De esta manera se obtiene una ecuacion
similar a la de bombeo, aunque calculando la presién en funcion dd caudal. Dicha
ecuacion serg

P=K*Q+B0"
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S alaecuacion de la curva de choke se le suma un bias 0 margen de seguridad, se

tiene:
P=K*0+ BU +B
oloqueesigud:

P=K*Q+ Bl

Con esta ecuacion se puede avisar ad operador cuando lapresién llegue a un valor

predeterminado en funcion del caudal de paso.
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Figura 24.5
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Control de una columna de
destilacion binaria

25.1. Introduccion

La destilacidn es un proceso que permite separar los distintos componentes de una
mezcla en funcion de su temperatura de ebullicion, basandose en las distintas volatili-
dades relativas de los propios componentes. Dada la simplicidad de este proceso y
coste relativamente bgjo, la destilacion es una operacion basica en la industria quimi-
cay petroguimica.

LaFigura25.1 muestra el esquema simplificado de una columna de destilacion
binaria con los equipos mas importantes que rodean a lamisma. La parte inferior de
la columna se denomina zona stripper o de agotamiento y la parte superior zona de
rectificacion o enriquecimiento.

La destilacién se redliza por € contacto en contracorriente del vapor que asciende,
como consecuencia dd calentamiento efectuado en € reboiler, y del liquido que des-
ciende como consecuencia del enfriamiento producido en el condensador de cabeza.

CONDENSADOR

ACUMULADOR
ALIMENTACION
— e
Fz . ir ‘D, y
DESTILADO
REBOILER St
c
FLUIDO ] e =i
CALEFACTOR ‘ FONDO B, x

gt

Figura 25.1
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De esta manera, los componentes més volétiles se acumulan en € vapor y los compo-
nentes més pesados en d liquido. El reparto entre las dos fases se traduce, a lo largo
de la columna, en un gradiente de temperatura proporcional a la concentracién de los
componentes.

El sistema de control debe encargarse de mantener la especificacion de los pro-
ductos de cabezay fondo, obtenidos a partir de la alimentacion, de acuerdo a siguien-
te balance de materia efectuado con € componente ligero, cuyas composiciones mola-
res aparecen en minusculas:

F*:=D¥p+B*x

Seglin este balance se puede decir que la mezcla introducida a la columna como
alimentacién (F), se separa en dos corrientes:

» Una corriente compuesta por productos de bagja temperatura de ebullicion deno-
minada destilado (D), cuya composicién molar esv.

 Una corriente formada por productos de ata temperatura de ebullicién denomi-
nada fondo (B), cuya composicion molar esx.

Para llevar a cabo € control de este proceso hay que considerar como tradicionales
los siguientes métodos:

* Control basico por medio de controladores con realimentacion o feedback.
 Control avanzado incluyendo sistemas feedforward:

25.2. Control basico

El control basico, realizado por medio de controladores con realimentacion o feed-
back, trata de mantener siempre constantes algunas variables que a disefiar la colum-
na son fundamentales para lograr una especificacién determinada, tales como tem-
peratura, presién y caudal de reflujo. El sistema funciona bien cuando se alcanza el
estado estacionario, pero es poco eficaz para absorber las |dgicas variaciones que se
producen en cualquier proceso, por gemplo los cambios en la composicidn o en €l
caudal de alimentacién ala columna. Generalmente se suele colocar un control de
temperatura en la zona de agotamiento o stripping para gjustar €l caudal de fluido
calefactor a reboiler y por tanto la composicion del producto de fondo. La caidad del
producto de cabeza se suele obtener en funcion del cauda de reflujo, bien directamen-
te o modificado por otravariable. Es evidente que cuando se produzca una variacion
en lacalidad o cantidad de alimentacion a la columna, existird una variacion en las
composiciones de los productos de cabezay fondo hasta que se regjusten los caudales
de reflujo y fluido calefactor respectivamente.

La Figura 25.2 muestra una columna de destilacion binaria en la que aparecen 5
vélvulas de control, o lo que es igual, 5 variables manipuladas o grados de libertad. Al
mismo tiempo es necesario actuar sobre 5 variables controladas que han de ser empa
rejadas con las manipuladas para mantener el balance de materiay las composiciones
de cabezay fondo.
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En la Figura 25.2, exceptuando la presion, cada una de las restantes cuatro valvu-
las forman parte de los lazos de control de caudal situados en las corrientes respecti-
vas, por lo que pasan a ser posibles variables manipuladas los siguientes lazos de con-
trol y relaciones.

Cauda de reflujo (L)

Cauda dedtilado (D)

Relacién reflujo / destilado (L/D)

Vaporizacion producida por € fluido calefactor (V)
Caudal de fondo (B)

Relacion vaporizado / fondo (V/B)

Para mantener € balance de materia se utilizan como variables controladas:

* Nive en fondo de la columna (Lf)

* Nivel en @ acumulador de cabeza (Le)
Quedan otras 2 variables que deben ser controladas:

e Composicién del componente ligero en cabeza (y), o impureza (1-y)
» Composicién de componente ligero en fondo (x)

25.2.1. Emparejamiento de variables

Partiendo de los 5 pares de variables que aparecen en la Figura 25.2, matematica-
mente existen 120 maneras de redlizar € empargjamiento de estas variables (5! = 120),
pero la gran mayoria no son realizables desde el punto de vista de control, por gem-
plo empargjar cauda de fondo con presidn de la columna. Dejando aparte la presion,
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que se debe controlar para mantener el balance de materia, quedan 24 combinaciones
(4! =24). A su vez estas 24 combinaciones pueden ser reducidas a 9, siguiendo un cri-
terio légico, para controlar las composiciones de:

» Cabeza (y) con: L, DoL/D.
» Fondo (x) con: V, B o V/B.

De esta forma quedan las 9 combinaciones siguientes en las que la primera varia-
ble manipulada se utiliza para controlar v, y la segunda para controlar X.

» Primeravariabled reflujo: L, V; L, B; L, VIB.
» Primeravarigbled destilado: D, V; D, B; D, V/B.
» Primeravariable larelacion reflujo / destilado: L/D, V; L/D, B\ L/D, V/B.

En genera la combinacion L, Vtiene buenas caracteristica dinamicas, pero produ-
ce acoplamiento con cierta facilidad, mientras que la combinacién L/D, V/B es laque
produce menos acoplamiento. Cada columna puede necesitar alguna de las 9 combi-
naciones expuestas, por lo que & emparejamiento de variables es un problema desde
el punto de vista de contral.

25.2.2. Control de una sola composicion

Laconfiguracion L, V eslaque se suele utilizar con objeto de recuperar a méximo
el producto ligero que queda en d fondo de la columna, emparejando como controla
das, para mantener el balance de materia, € nivel del acumulador en cascada con €l
caudal destilado y € nivel de fondo de la columna en cascada con caudal de extrac-
cion de fondo, tal como aparece en la Figura 25.3.

Se controla la composicion de un producto permitiendo variar la del otro produc-
to. Se conoce como control del balance de energia, manteniendo € balance de materia
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con |os controladores de nivel. Este sistema no produce acoplamiento a dejar libre €
control de una de las composiciones, de forma que:

» Si L seutiliza para controlar y, Fdebe permanecer constante. Queda como gra-
do de libertad la composicién del producto de fondo.

* S Vse utilizapara controlar x, L debe permanecer constante. Queda como gra-
do de libertad la composicién del producto de cabeza.

Para que no existan pérdidas de especificacion en € producto de cabeza se suele
recurrir aaumentar e caudal de reflujo, de forma que se mantenga una especie de col-
chon para evitar que las variaciones de calidad que se producen, cuando la columna
sufre una perturbacion, sobrepasen el margen permitido por la especificacion. Como
consecuencia, en estado estacionario se est4 obteniendo una calidad superior ala mar-
cada por la especificacion. Esto llevaimplicito dos efectos desfavorables desde € pun-
to de vista econémico:

« Al trabgjar con relaciones de reflujo superiores a las necesarias se produce un
aumento en los costes energéticos. Se necesita calentar mas producto en el
reboiler para después enfriarlo en € condensador.

+ Cuando la columna se encuentra d final de un tren de fraccionamiento, obte-
niendo por tanto productos destinados a ser comercializados, el obtener una
mejor pureza representa un impacto econdmico negativo sobre el coste de ope-
racién, sobre todo s existe una gran diferencia entre los precios de venta de los
productos de cabezay fondo.

Cuanto mas préximo se encuentre el producto a limite de especificacion, més
impureza le acompafia, reduciendo el coste econdémico del proceso de destilacion.
Como gemplo, laFigura25.4 muestralacurva %Cs en cabeza con respecto alarela
cion reflujo/aimentacion L/F, en una columna desbutanizadora y que, por extension,
se podria aplicar ala generalidad de las columnas.

Se ve claramente que, cuando se trabaja con mucho reflujo, la variacion de un pun-
to enlarelacion L/F, por gemplo entre 8 y 7, supone una pequefia variacion en la cali-

'4_:q e
Tt [l
201 . Wi A

1.0

FoERes Tl

= 40 ¥ __S_G LSSy

Figura 25.4



464

CONTROL AVANZADO DE PROCESOS

dad (% Cs en cabeza). Sin embargo, S se pretende trabajar cercadel punto de especi-
ficacion, una variacion también de un punto en L/F, por gjemplo pasar de 5 a 4, supo-
ne un gran cambio en la calidad. Por esta razén es muy dificil pretender compatibili-
zar una actuacion manua con una especificacion muy ajustada, operando por tanto
con exceso de reflujo para garantizar la cdidad. El exceso de reflujo tiene un impacto
econémico negativo.

Estos inconvenientes se han solucionado por medio de una serie de técnicas de
control que permiten mantener la calidad de los productos en los valores especifica-
dos modificando para €llo la presion, temperaturas, caudal de reflujo y cualquier otra
variable de la columna. De esta manera se puede maximizar |a recuperacion del pro-
ducto de mayor valor afiadido con € minimo coste energético. Estas técnicas estan
basadas fundamentalmente en la utilizacion de control feedforward, control predictivo
multivariable, incluyendo control de calidad, bien por medio de analizadores o por
caculo inferencial.

La Figura 25.5 muestrala configuracion D, V. No es de uso habitual porque tiene
como gran inconveniente e no controlar e balance de materia en cabeza, puesto que
al mantener constante el caudal destilado para controlar la composicién, cualquier
perturbacion en d caudal de alimentacion ha de ser absorbida por d reflujo. Ante una
gran perturbacion se puede llegar a extremo de inundar la columna por excesivo tré&
fico liquido vapor, o por € contrario, empobrecer la separacion por disminuir excesi-
vamente este trafico.
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Figura 25.5

Quedan otros dos tipos de configuraciones, como son:

* Manipular B para controlar x. Tiene el mismo inconveniente que cuando se
manipula D para controlar y, es decir, no se controla el balance de materia gene-
ral de la columna.
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» Manipular las relaciones V/B y L/D para controlar X ey respectivamente. Se uti-
lizan sobre todo en columnas superfraccionadoras que se describen en otro capi-
tulo.

25.2.3. Control de dos composiciones

La eleccién de variables manipuladas para controlar simultaneamente las compo-
siciones de cabeza y fondo, presenta una complgjidad que va ligada d tipo de colum-
na. Al controlar las composiciones de los dos extremos de la columna se producen
acoplamientos entre variables, siendo necesario recurrir a sistemas de control basados
en métodos como € estudio de ganancias relativas, que mide la interaccion entre lazos
de control en estado estacionario, 0 mejor aln, a control multivariable basado en
modelos.

Con respecto a las configuraciones, la L, Vno suele ser adecuada para columnas
de alta relacion reflujo/destilado por su mayor grado de acoplamiento, tal como se ha
comentado anteriormente, mientras que la configuracion L, B puede ser aceptable
manipulando L como variable del balance de energia para controlary, y B como varia
ble del baance de materia para controlar x, como muestra la Figura 25.6.

VEDY P N iop
ot ] s | Ay [re
ALIMENTACION |~~~ @' y N Vs

DESTILADO

/ACY SP e
N FONDO

Figura 25.6

XD

Las configuraciones de balance de materia como D, B suelen funcionar peor en
columnas con baga relacion reflujo/destilado. Esta configuracion tiene como incon-
veniente € que es necesario estar pendiente de los cambios en € cauda de alimenta-
cién para modificar los caudales de fondo y destilado, por lo que es conveniente
incorporar un sistema de control feedforward para compensar las variaciones de ali-
mentacion. La configuracion D, B, controlando las dos composiciones aparece en la
Figura 25.7.
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Figura 25.7

Cuando se redliza € control de composicion con temperaturas se presentan una
serie de inconvenientes, como:

* Fdtade sensibilidad de latemperatura.
» Acoplamiento entre cabezay fondo.

Con respecto alasensibilidad, si se calcula la influencia que tiene sobre la tempe-
ratura de cabeza lavariacidn en la concentracién de impurezas del producto destila-
do, se observara que en muchas columnas, lavariacion de temperatura desde que €l
producto esta en especificacion hasta que la ha perdido totalmente es muy pequefia.
Por otro lado la influencia que tiene sobre e punto de rocio cualquier ligera variacion
en la presion motivada por la oscilacion del controlador, suele ser més importante que
la debida a cambio de calidad de tal forma que la dispersion en la calidad find del
producto puede aumentar con €l control de temperatura en cabeza. Se mejora esta
situacion de alguna de las formas siguientes:

 Efectuando e caculo de la temperatura compensada por presion.

+ Utilizando calculo inferencial con més de unatemperaturasi es que existen ins-
taladas alo largo de la columna.

+ Utilizando andlizadores en linea

En cuanto a acoplamiento entre cabeza y fondo, es una situacion que suele ocurrir
amenudo cuando se intenta controlar las dos temperaturas. El ciclo puede empezar d
aumentar € reflujo de cabeza para mantener la temperatura. Este aumento de reflujo
enfriard la columna, € reboiler aumentard e calentamiento lo cua se traducira en una
necesidad de aumentar de nuevo d reflujo y asi sucesivamente. Para romper € acopla
miento es necesario poner uno de |os lazos en manual, estabilizar la columnay volver
aponerlo en automético. Otra manera consiste en sintonizar uno de los lazos de forma
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relgjada para permitir que una de las composiciones pueda oscilar arededor de su
punto de consigna.

Con € fin de disminuir la interaccion se suelen instalar lo que se llaman siste-
mas de desacoplo, que tienen por objeto tratar de evitar acoplamientos. A veces €l
desarrollo del sistema de desacoplo es més complejo que € propio sistema de con-
trol, debido a causas tales como inexactitudes de las medidas, no linealidad del pro-
Ceso, €tc.

25.2.4. Control a presion constante

En control basico, uno de los pardmetros intocables en la columna de destilacion
es la presion, basandose en larelacion existente entre lamisma, € punto de ebullicion
de los componentes y latemperatura. En efecto, para mantener constante la calidad de
los productos es necesario mantener asimismo constante la presién y temperatura en
lacolumna, ya que s s0lo se mantiene uno de los dos parametros constante y € otro
variable, se producira una ateracion en la composicion, sobre todo s se trata de
columnas de destilacion finales, donde un pequefio cambio en algunos de estos para-
metros puede ocasionar una gran variacion en la calidad final.

Como es sahido, s un liquido se calientay se somete a una cierta presion se vapo-
riza a una temperatura constante. Si se modifica la presion se observa que la vaporiza-
cion se produce a otra temperatura. Repitiendo la experiencia a distintas presiones se
obtiene la curva de equilibrio de producto en cuestion.

En los sistemas basicos de control de columnas se opera a presion constante para
tener la temperatura del plato sensible como referencia de la calidad del producto.
Para modificar |la calidad se debe modificar € punto de consigna del controlador de
temperatura. Al modificar lapresion se pierde e vaor de referencia de la tempera-
tura.

Exigte gran cantidad de esquemas de control para controlar la presién, por ejemplo
los descritos por T.G Chin.

LiQuIpo

Figura 25.8
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La Figura 25.3 mostraba un sistema clasico de control de presién para una colum-
na con condensacion total, y en la Figura 25.8 aparece un sistema para columna con
condensacion parcial. Este sistema actiia con dos valvulas en rango partido, de forma
que normalmente esté cerradala valvula de venteo de gasy sélo se abra cuando € sis-
tema de condensacién no sea capaz de cambiar de fase todo € gas que sde por cabeza
de la columna.

25.3 Medida de calidad de los productos

Para poder controlar la composicion en uno o los dos extremos de la columna es
necesario primero obtener la variable de proceso, o lo que es igual, medir esa compo-
sicion 0 mejor aln la impureza. Para un sistema de control es mucho més facil medir
y controlar laimpureza de un producto que la pureza, sobre todo s se trata de colum-
nas donde € producto final tiene concentraciones por encima de 95 %.

En este punto hay que mencionar que las columnas raramente llevan a cabo destila-
cion binaria. La separacion se redliza entre dos componentes denominados clave ligero
y clave pesado, existiendo una serie de componentes més ligeros que €l clave ligero
que abandonan la columna por cabeza, y otra serie de productos més pesados que €l
clave pesado que abandonan la columna por fondo. Esto hace que la temperatura no
sea una medida directa de la calidad. Si la separacién se redlizara entre dos componen-
tes puros, latemperatura seria representativa de la caidad ala presion determinada.

Como consecuencia, para medir la concentracion de los productos en las columnas
de destilacion existen tres procedimientos generales, como son:

+ Estimacién a partir de temperaturas.
» Medida con analizadores.
* Cdculo inferencial.

Aqui es necesario decir que latemperatura ya es una medida inferencial simple,
puesto que no mide directamente la composicion, sino que es representativa de lamis-
ma cuando se mantienen constantes otra serie de parametros, tal como presion, cali-
dad de la alimentacion, etc.

25.3.1. Estimacion de calidad a partir de temperaturas

Hasta no hace mucho tiempo se han venido utilizando como elementos de medida
de la calidad las temperaturas de fondo, y en algunas columnas también la de cabeza.
En ambos casos se toman directamente los valores de temperatura porque se trabagja a
presién constante. Latemperatura de fondo se encuentra situada unos platos mas arri-
ba de donde entra el producto procedente del reboiler, lugar que se denomina normal-
mente plato sensible por ser mayor la relacién incremental entre concentracion y
variable manipulada, es decir

A Concentracion

A Variable manipulnda
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oloqueesigud, € plato donde para e mismo cambio en la variable manipulada, por
gemplo € caudal de fluido calefactor, es mayor la variacion de concentracion en €
producto. Aungue por simulacion se puede calcular la situacion del plato sensible, es
buena préctica disponer de varias tomas de temperatura en esta zona y obtener curvas
de respuesta reales antes de situar definitivamente € punto de control.

25.3.2. Medida de calidad con analizadores

Es obvio que & mgor sistema de medida de la calidad es € que se efectlia con ana-
lizadores. De hecho es asi en muchos casos, pero en otros es preferible recurrir a sis-
temas alternativos dada la problematica asociada a los analizadores instalados en
linea. Los principales factores que restringen el uso de analizadores en las unidades
de proceso suelen ser:

* Inverson econémica relativamente ata
¢ Costes de mantenimiento.

En efecto, e coste de inversion tanto de los analizadores en si como de los siste-
mas de muestra, casetas, etc., es dto, por lo que a veces se hace dificil la justificacion
econdmica de dichainversion. Por otra parte, unavez instalados estos andizadores, es
totalmente necesario efectuar un mantenimiento con e indice de revisiones alto s se
quiere que los mismos permanezcan operativos. Se considera que un analizador debe
tener un factor de servicio minimo de 90 % para que pueda controlar en automatico
de forma continua, o lo que es igual, estar funcionando correctamente a menos el
90 % del tiempo. Por todo lo anteriormente expuesto, es conveniente que antes de ins-
talar un determinado analizador se evalUen estos datos, asi como otros aplicables a
cada caso en particular.

25.3.3. Célculo inferencial dela calidad

El cdlculo inferencial es una técnica que se utiliza cuando la variable controlada
no puede ser medida directamente. En su lugar se obtienen otras medidas simples de
proceso, como caudales, presiones, temperaturas, €tc., para cacular esavariable con-
trolada. Este sistema sustituye en muchos casos a los analizadores en linea. En otros
casos, los analizadores quedan como regjuste del modelo matematico calculado en
continuo con los datos reales de la planta. Un caso tipico es el control de las tempera
turas del punto de corte TBP entre dos extracciones consecutivas de una columna a-
mosférica en una unidad de crudo, o bien la temperatura correspondiente a 95 % de
destilacion sobre la curva ASTM de una cierta extraccion. S no se dispone del anali-
zador correspondiente, se puede emplear la técnica del control inferencial para ob-
tener la temperatura deseada. En € capitulo correspondiente a la columna atmosférica
se puede ver con més detalle este caso en particular.

Otro gjemplo es el célculo de la concentracion de impurezas de una corriente de
proceso. Hay que decir en primer lugar que, habitualmente, un modelo de calidad para
control es una ecuacién simple que correlaciona la composicion de un producto con
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alguna variable medida directamente, tal como temperatura, diferencia de tempera-
tura, etc. Simplificando se puede decir que un modelo para control es una ecuacion
lineal,  cud se asocia aun tiempo muerto y una constante de retardo de primer orden
para adaptarlo dindmicamente a proceso.

Para mostrar un procedimiento simple, se supone que la respuesta entre una varia-
ble de medida continua, como la temperatura, y la calidad medida en un analizador
discontinuo, puede ser modelada de acuerdo a lo descrito anteriormente. Para ello es
necesario obtener una buena correlacion entre ambas. La correlacion se puede obtener
a partir de los datos de la propia planta, tomando la composicion y temperatura cada
cierto tiempo. De esta manera se obtendra una curva similar a la que aparece en la
Figura 25.9. Este sistema es muy (til cuando se utilizan anaizadores discontinuos en
linea con tiempo entre andlisis considerable, como puede ser @ caso de un cromato-
grafo compartido por varias corrientes.

PRODUCTO = 99,5 %

IMPUREZAS = 0,5 %
¢ 5.000 PPM

CONCENTRACION DE IMPUREZAS (A)

Figura 25.9

A partir de la curva que relaciona la temperatura con la composicion del producto,
0 meior alin, con la cantidad de impureza a detectar y controlar, se obtiene que la ecua-
cion aaplicar, y por tanto € modelo, tendra la estructura siguiente:

Ac=K*T + B

Puesto que €l modelo ha de gjustarse dinamicamente, es necesario corregir €l
bias cada cierto tiempo. Esta operacion se suele conocer como reconciliacion del
modelo. Para ello, la variable de proceso calculada Ac ha de ser compensada di-
namicamente, teniendo en cuenta que la composicion esta afectada por un tiempo
muerto, en funcion de la periodicidad del analizador, y la temperatura por un tiem-
po de retardo en funcion del proceso. Puesto que €l nuevo valor de composicion
Am, medido por €l analizador, solo se tendra disponible cada cierto tiempo, no es
I6gico efectuar la reconciliacién con més frecuencia de la que impone €l propio
analizador.

De acuerdo atodo lo descrito hasta ahora, € diagrama de bloques de mediday
reconciliacion se puede construir de la forma que aparece en la Figura 25.10.
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Los célculos que se llevan a cabo en cada uno de los blogques son los siguientes:
» B-l Degtinado a calcular la composicion de forma inferencial .
Ac= K*T+ B

» B-2 Detecta cuando se encuentra disponible un nuevo valor de andlisis.
* [i-3 Destinado a efectuar lareconciliacion del modelo.

B=Am- K * T

Como puede observarse, a partir de la temperatura compensada en el tiempo se
cacula continuamente, en € bloque 1, la composicién que tiene @ producto. Este
valor calculado constituye lavariable de proceso dd controlador de calidad, cuyo pun-
to de consigna es e valor que se quiere mantener en e proceso. Por otra parte, la sali-
da del controlador de calidad fija ddl punto de consigna del controlador de temperatu-
ra, que es la variable primaria a controlar. Por Gltimo, cadavez que e bloque 2 detecta
un nuevo dato procedente del analizador, se efectlia una correccion o reconciliacion
del modelo en @ bloque 3.

25.4. Control avanzado

25.4.1. Sistema de control feedforward

Para llevar a cabo control avanzado es necesario recordar primero €l concepto de
control feedforward. Este sistema obtiene el valor de la variable manipulada mediante
un caculo que utiliza las variables de entrada al proceso, como cauda y composicion
de alimentacion, temperaturas, presiones, etc. Para efectuar el calculo es necesario
tener conocimientos de la relacion entre las variables de entraday la variable manipu-
lada, es decir, disponer de un modelo matematico del proceso cuya complejidad
dependera del tipo de control a desarrollar. Este modelo nunca puede ser exacto, debi-
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do fundamentalmente a la diferencia de comportamiento del proceso ante distintos
caudales de alimentacidn, ensuciamiento de |os equipos componentes del sistema, di-
ferencia de rendimiento, no linealidad del proceso, etc. Debido a esta fata de exacti-
tud en & modelo, es necesario combinarfeedforward y feedback para mantener e con-
trol de forma estable.

LaFigura 25.11 muestra un diagrama de blogues en e que aparece la combina-
cion de ambos métodos de control y que serdn aplicados en sistemas que aparecen en
los apartados siguientes de este capitulo.

CALCULO ;,‘.':.',‘.‘.‘_'_'.','.',-::j:::‘.‘_f.‘,-. -------------- 5 CONTROL SE
FEEDFORWARD i Y FEEDBACK |
H - L ‘ """"""""

Ao COMPENSACION | A
] i : DINAMICA :
: i : I I i VARIABLE
COMPENSACION ga AN o
DINAIEA FLUIDO CALEFACTOR ¢ g'é“’,l%i%’g”m
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: »| PROCESQ :
ALIMENTACION > gfﬁ?%ﬁm

Figura 25.11

Unavez visto el concepto de feedforward, se hace preciso recordar el funciona-
miento del compensador dinamico. Este bloque esta constituido por un tiempo muerto
fijo més una funcion de retardo gjustable. En la columna son distintos los puntos don-
de entrala alimentacion y donde se mide la variable controlada, por jemplo latem-
peratura de fondo. Esto ocasiona un desequilibrio dindmico que es necesario corregir
mediante la compensacidn con las funciones de tiempo mencionadas.

El tiempo muerto se define en general como e tiempo que transcurre desde que se
efecttia un cambio en una variable manipulada o de perturbacion, hasta que empieza a
detectarse en la variable controlada. En este caso, desde que se modificala aimenta
Cién ala columna hasta que empieza a detectarse en la temperatura de control de fon-
do de lamisma.

Desde e punto de vistade control, €l tiempo muerto representaun intervalo duran-
te d cual € controlador no tiene informacion sobre lo que esta ocurriendo en e proce-
S0, por lo cual serénecesario conocerlo y corregirlo. En lapréacticaes muy raro encon-
trar procesos con tiempo muerto puro. La mayoria de ellos suelen estar asociados a
una funcién de retardo de primer orden denominada lag, como consecuencia del efec-
to de capacidad que existe en los equipos.

En e caso de la columna de destilacion € cauda de alimentacion entra fisicamen-
te por alguno de los platos de la zona central de lamisma. Asimismo se puede suponer
que la temperatura de control de fondo se encuentra situada 15 platos més abajo del
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correspondiente a la alimentacion. A partir de estas premisas se puede deducir € com-
portamiento de la columna en este tramo. En primer lugar existe un periodo de tiempo
muerto durante € cual latemperaturano detecta ningln cambio, puesto que € liquido
que esta cayendo hacia €l fondo lo hace desplazéndose de plato en plato. Con pos-
terioridad empezard a detectar paulatinamente el cambio, debido a que € liquido, por
efecto de las capacidades existentes en los platos, se va mezclando hasta llegar d fon-
do. Esta segunda funcion se denominalag y se suele medir por su constante de tiem-
po, dado que la respuesta hasta conseguir un nuevo estado estacionario es asintdtica.

Como se detalla en otro capitulo, la constante de tiempo del proceso se define
como €l tiempo que transcurre hasta alcanzar € 63,2 % ded valor del cambio en la
entrada. En los sistemas de acumulacién, como € caso del fondo de la columna, acu-
mulador de cabeza o incluso los platos de la columna, se puede asumir que, en una
primera aproximacion, la constante de tiempo es igual a tiempo de residencia (hold
up) del producto, es decir, & volumen contenido dividido entre € caudal de sdlida. La
Figura 25.12 muestra € comportamiento de estas dos funciones para el gemplo des-
crito anteriormente cuando se modifica el cauda de aimentacion.

& 100 T o s e
= CAMBIO EN ESCALON 2 1 | RESPUESTA
= EN LA ENTRADA Py ! EN LA
= s e | SALIDA
< 0 < 01 v j 1
TIEMPO 'TM | CT | TIEMPO
Figura 25.12

Ademas dd tiempo muerto y retardo que se observaen d efecto que tiene € cau-
dal de alimentacion sobre la variable controlada (temperatura plato sensible), hay que
tener en cuenta el tiempo muerto y retardo que se tiene desde que se mueve lavariable
manipulada hasta que se observa su efecto en la variable controlada. Ambos efectos
han de ser tenidos en cuenta a la hora de disefiar y gjustar la funcion de tiempo para
realizar la compensacion dindmica

25.4.2. Control a presién flotante

En las tres citas que se dan a continuacién, se puede ver como ha evolucionado €
concepto de control de presion alo largo del tiempo.

e Segln la referencia de Considine y Ross, pagina 189, correspondiente a
1964:«L os sistemas de destilacion, invariablemente estén disefiados para una

operacion con presion uniforme.
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* En lareferenciade T.G. Chin, correspondiente a 1979, aparece: «La presion de
una columna es una de las variables més dificiles de controlar». Este articulo
describe 21 métodos para controlarla.

» Enlareferenciade Shinskey, Distillation Control 2* edicidn, pagina 124, corres-
pondiente a 1984, se puede leer: «Operar una columna de condensacion total
sin control de presién es un concepto atractivo. La familiar vavula de control
utilizada para estrangular, como by pass o para inundar € condensador podria
smplemente ser eliminada.

Como se ha dicho anteriormente, para cada presion en particular corresponde una
temperatura sobre la curva de equilibrio de una mezcla. Como gjemplo se muestra la
Figura 25.13, la cud corresponde ala curva de equilibrio del producto de fondo de
una columna en la que @ disefio se ha realizado para las condiciones de referencia
Prefy Tref. Moviéndose a lo largo de la curva de equilibrio la calidad del producto
permanece constante. En este hecho esta basado el sistema de control a presion flo-
tante.

Aprovechando a méximo la capacidad de enfriamiento en el condensador de cabe-
za se dgja flotar libremente la presion en funcion del poder de refrigeracion del con-
densador. Para ello se suele utilizar alguno de los siguientes procedimientos:

* Mantener controlada la presion ad minimo valor en cada momento.
Dependiendo de guste del controlador se produce una oscilacion de la presion,
con amplitud variable, alrededor del punto de consigna. La importancia de esta
oscilacion de la variable de proceso sobre lacomposicion del producto depende-
radd tipo de columna en particular.

» Mantener la valvula automética en una posicion fija con el controlador de
presion en modo manual. Esto equivale a decir presion no controlada.
Operando con duty constante en el condensador, la presion aumenta durante
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Figura 25.13
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el diay disminuye durante la noche, pero los cambios de presion son lo sufi-
cientemente lentos para que los controladores de composicion puedan seguir-
los facilmente.

Como es ldgico, a variar lapresion ha de variar asimismo latemperatura si se
quiere mantener € producto dentro de especificacién. Para ello, y basandose en la
curva de equilibrio presién-temperatura, se corrige la temperatura medida Tm, por
medio de un célculo matematico en funcion de la presion medida Pm. Observando la
Figura 25.13 y sabiendo que la calidad del producto no cambia mientras latemperatu-
ra se desplace alo largo de la curva en funcion de la presidn, se debe calcular latem-
peratura compensada por presion TCP. Para €llo se puede utilizar alguna de las ecua-
ciones siguientes:

* Clausius Clapeyron.

C;— Cz *Ln (Pﬂl)

- 273,15
C; + Tref * Lnt (Pm / Pref)

ICP=Tm *

donde: Presion y Temperatura estan dados en valores absolufos
C;, C2 v C; son constantes en fincidn del producto

* Antoine

1
TCP = — -C
Log;, (Pm / Pref) P 1

B Tm+C

donde:  Presion en kglem? abs
Temperaturaen °C
By C son pardmetros de la ecuacién de Antoine especificos para
cada producto.

Teniendo en cuenta que la actuacion real suele estar comprendida en un rango
estrecho, tanto de presion como de temperatura, la curva de equilibrio se puede gjus-
tar como una parébola de acuerdo a la ecuacion:

TCP =Tm+Kj* (Pref- Pm) +Ky* (Pref- Pm),

Los coeficientes Kjy K, son especificos para cada curva, y se obtienen en fun-
cidn de los rangos de medida de los instrumentos, asi como de la presion y tem-
peratura de referencia. La temperatura resultante sera la que es necesario mantener
por medio del sistema de control, y es representativa de la calidad del producto. Si
la composicion de la alimentacion es constante, |a temperatura compensada por
presion puede sustituir a un analizador instalado en el punto donde se toma la tem-
peratura.

A continuacion se muestra un gemplo de célculo de coeficientes para la columna
cuya curva aparece en la Figura 25.13, en la que se dispone de los datos siguientes:
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Presidn minima: 7.0 kg/em” relativos
T PR k) .
Presién méxima: 12,0 kg/em” relativos
Presion de disefio; 9,0 kg/om’ relativos

Temperatura minima: 16,3 °C
Temperatura maxima: 1476 °C
Temperatura de disefio: 1305 °C

Aplicando la ecuacion de la parabola con los datos de ambos extremos 'y los valo-
res de disefio o referencia, se obtiene € siguiente sistema de ecuaciones:

.130,5=116,3+ K, * (9,0- 7,0) + K, * (9,0 - 7,0),
130,5= 147,6 + K, * (9,0- 12,0) + K, * (9,0- 12,0)?

Resolviendo € sistema se obtienen como valores de coeficientes:

K, =64
K.,= 0,28

Latabla siguiente muestra los datos correspondientes a la curva de la Figura 25.13.
En esta tabla se puede ver que, d aplicar la ecuacidn de cédlculo mencionada, latem-
peratura compensada por presién permanece préacticamente constante. Esto permite
que la columna pueda operar a cualquier presion, puesto que € punto de referencia de
control de calidad no se modifica. Las pequefias diferencias existentes entre el valor
de referencia (130,5 °C) y los valores calculados, se deben al gjuste de la curva por
este método, aungue son suficientemente véalidos para llevar a cabo €l control. Esas
diferencias hacen que lalineaTCP de la Figura 25.13 no seatotalmente vertical, cuan-
do con un calculo perfecto seriauna linea recta.

Presion| 7.0 7,51 80| &5 90| 95] 10,0| 105] 11,0| 11,5] 12,0

Temp. (116,3(120,1(123.81127.2 [130,5 (133.7 [ 136,7(139,5 [142,3(145,0 [ 147,6

TCP

130,5/130,5130,61130,5 [130,5 {130,5 | 130,4|130,3 {130,3 |{130,4 |130,5

Al trabgjar a minima presion disminuye la temperatura, obteniendo una serie de
ventgjas, entre las cuales se pueden enumerar las siguientes.

Aumento de la volatilidad relativa, mejorando la separacion de componentes.
Ahorro de energia en d reboailer.

Menor ensuciamiento en el reboiler. En algunos sistemas al aumentar la tem-
peratura tienen lugar reacciones de polimerizacion que producen ensuciamiento
en lostubos o la carcasa.

Por otro lado, a operar con lavalvula en manual, manteniendo una posicion fija,
se obtiene:

Mayor estabilidad a eliminar la posible oscilacion del controlador de presion.
Aprovechamiento de las diferentes condiciones ambientales entre diay noche.
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el diay disminuye durante la noche, pero los cambios de presion son |o sufi-
cientemente lentos para que los controladores de composicion puedan seguir-
los fécilmente.

Como es ldgico, a variar lapresion ha de variar asimismo la temperatura si se
quiere mantener el producto dentro de especificacion. Para ello, y basdndose en la
curva de equilibrio presion-temperatura, se corrige la temperatura medida Tm, por
medio de un cdculo matematico en funcién de la presion medida Pm. Observando la
Figura 25.13 y sabiendo que la cdidad del producto no cambia mientras la temperatu-
ra se desplace alo largo de la curva en funcion de la presidn, se debe calcular latem-
peratura compensada por presion TCP. Para ello se puede utilizar alguna de las ecua-
ciones siguientes:

» Clausius Clapeyron.

C,—C:*Ln (Pm)
C; + Tref * Ln (Pm / Pref)

— 273,15

ICP=Tm *

donde: Presion y Temperatura estén dados en valores absolutos
C;, C,y Cj son constantes en funcién del producto

» Antoine.

TCP= ~-C
Lﬂgm (Pm/Prej) + 1

B Tm+C

donde: Presion en kg/cm abs
Temperaturaen °C
By C son parametros de la ecuacion de Antoine especificos para
cada producto.

Teniendo en cuenta que la actuacién real suele estar comprendida en un rango
estrecho, tanto de presion como de temperatura, la curva de equilibrio se puede ajus-
tar como una pardbola de acuerdo ala ecuacion:

TCP =Tm + K; * (Pref ~ Pm) + K, * (Pref - Pm);

Los coeficientes Kjy K, son especificos para cada curva, y se obtienen en fun-
cién de los rangos de medida de los instrumentos, asi como de la presién y tem-
peratura de referencia. La temperatura resultante serd la que es necesario mantener
por medio del sistema de control, y es representativa de la calidad del producto. Si
la composicion de la alimentacion es constante, la temperatura compensada por
presion puede sustituir a un analizador instalado en el punto donde se toma la tem-
peratura.

A continuacién se muestra un gemplo de clculo de coeficientes para la columna
cuya curva aparece en la Figura 25.13, en la que se dispone de |os datos siguientes:
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En la préactica es muy dificil que todas las circunstancias apuntadas se den en la
misma columna, por lo que en cada caso se hace necesario estudiar € sistema para
obtener el maximo aprovechamiento, sendo muy dificil cuantificar apriori los bene-
ficios del sistema de control de presion flotante, aunque puede decirse que, salvo
excepciones, este sistema tiene beneficios en la mayor parte de las columnas de
destilacion.

El control a presion flotante no solo presenta ventgjas, sino que también se han de
tener en cuenta una serie de restricciones, entre las cuales se pueden enumerar las
siguientes:

 Descenso brusco en lapresion.
+ Pédida de €ficacia en los platos.
* Presién minima de trabgjo.

Por gemplo, en caso de una tormerita de agua, la presion desciende bruscamente.
Como consecuencia aumentara la vaporizacion, pudiendo llegar a inundar los platos
de la columna. Por otro lado, a disminuir la presion existe una ligera pérdida de efi-
caciaen los platos, aunque su importancia suele ser bgja. Por Ultimo existen columnas
disefiadas con exceso de poder de refrigeracion en cabeza, en cuyo caso la columna
puede llegar a dgar de fraccionar correctamente s la presidn disminuye por debgjo de
un limite motivado por un enfriamiento excesivo.

La Figura 25.14 muestra un sistemade contral a presion flotante de la temperatura
de fondo. En funcion de lapresion en la columna se calcula la temperatura compensa-
da por presién (TCP) que e operador ha de modificar si desea cambiar la composi-
cion dd producto. Tomando la ecuacion de calculo anterior y reestructurandola se
obtiene la temperatura real que ha de ser controlada en € fondo de la columna para
mantener constante la TCP.

Tfondo = TCP — K; * (Pref— Pm - K, * (Pref— Pm)’

p
Céleuls TCP -

T 1 _
Prat. | el Skttt

. SPTCP
Y \ Ty e g |
; Sp‘ir &S ReEAwo

(TC\‘ S DESTILADO
j ——————
; i A CONTROL DE
: - = CALENTAMIENTO
s EN FONDO

Figura 25.14
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De esta forma el operador siempre tiene la referencia de la TCP, independiente-
mente del valor de latemperaturareal existente en la columna

25.4.3 Control de composicion en fondo

En este apartado se describen los tres sistemas de control de fondo en los que
para controlar x se manipulan V, B'y V/B. En primer lugar hay que decir que cuando
se utiliza como variable manipulada un caudal, como Vo B, es necesario incluir €l
sistema feedforward para que esta variable se adelante cuando se produzcan cam-
bios en e caudal de alimentacion, mientras que utilizando como variable manipula-
da la relacion V/B no es necesario incluir sistema feedforward, como se vera mas
adelante.

Cualquiera de estos tres sistemas de control de fondo se puede combinar con algu-
no de los tres sistemas de control de cabeza que se detallan en otro apartado, dando
como resultado las 9 combinaciones que se han detallado a tratar el emparejamiento
de variables.

La Figura 25.15 muestra & esquema de control de fondo de una columna incluido
el sistema feedforward de caudal de alimentacién, en € que la variable manipulada es
el fluido calefactor C, o lo que es igual la vaporizacion Ven €l reboiler, siendo la
variable controlada la composicion x. El sistema feedforward estd compuesto por una
funcién de tiempo y un multiplicador para obtener € punto de consigna del fluido
calefactor apartir del caudal de alimentacion y latemperatura deseada en € plato sen-
sible.

A efectos de control, la salida del controlador de temperatura representa la rela
cion C/F, lacua a ser multiplicada por € cauda de alimentacion F da como resultar
do e caudal del fluido calefactor C. Aungue los sistemas de control actuales basados
en microprocesadores disponen de sistemas autométicos de escalado de las variables,
con objeto de conocer la técnica, a continuacion se describe € que se realiza en €

=,

Lt SR

. @l

Figura 25.15
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multiplicador de este giemplo, € cua se puede aplicar a cualquiera de los que apare-
cen en otros sistemas utilizando |os rangos correspondientes en cada caso. Paraelo se
parte de los siguientes rangos de calibracion:

e Cauda de aimentacion: 0a50m7h (Span SF=150)

+ Caudd de fluido calefactor: 0a20 mh (Span SC = 20)

» Sdidade controlador de temperatura: 0,2 a0,6 C/F (Span SCF =0,49)
 Limite inferior C/F: 0,2 (LICF=0,2

Como gjemplo se puede suponer que el caudal de alimentacion actual es de
30 m7h y se mantiene una relacion C/F=0,45. Con estos datos, € caudal de fluido
calefactor seré&

C=F* C/F = 30 045 = 13,5 mh
Teniendo en cuenta que los instrumentos utilizados tienen un rango de actuacion
entre 0y 100 %, correspondiente a los rangos en las unidades de ingenieria antes des-

critas, y que larelacion C/F empieza en un valor distinto de cero, se necesita una ecua-
cién dd tipo:

C(%)=F (%) *(K*C/F (%) +B)
donde:

SF _SCF _ 50 04 _

- =2 « 2% —ppp
100 SC 1o 20
LICF 0,2 &
B=SF%—=50*% =05
SC 20
F (%) =100%30/50=60%
- ] -
C/F (%) =100+ 2* -}2--:62,; %

(]

COMO CONSECUENCia,

C(%)=60*0,01 *62,5+05) =67.5%

_20*67,5

=135 /h
100

C

Como se puede apreciar, € rango de actuacion del controlador de temperatura esta
comprendido entre los valores 0,2 y 0,6 para larelacion C/F. Esto significa que cuan-
do la salida del controlador sea 0 % d vaor C/F sera 0,2 y cuando sea 100 % el valor
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NGO ALIMENTACION

Figura 25.16

de C/F ser4 0,6. O dicho de otramanera, € fijar los coeficientes K y B calculados per-
mite establecer € rango de actuacion deseado de la variable C/F.

La Figura 25.16 muestra otro sistema de control en € que la variable manipulada
es e cauda de extraccion de fondo, para controlar la composicion x.

El sistema feedforward es exactamente igua a descrito anteriormente, aunque los
ajustes l6gicamente han de ser diferentes. A efectos de control, la salida dd controla-
dor de composicion representa la relacién B/F, que multiplicada por la alimentacion F
da como resultado e cauda de fondo B. Aungue en este sistema aparece un andiza-
dor en lalinea de producto de fondo, se puede utilizar un controlador de temperatura
en e plato sensible.

PG ALIMENTACION

Figura 25.17
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Por dltimo, la Figura 25.17 muestra d sistema en € que la variable manipulada es
larelacion V/B para controlar la composicion x. Este sistema no necesita feedforward
porque € regjuste ddl fluido calefactor se realiza cuando € nivel detecta los cambios
producidos en € caudal de alimentacidn. En otras palabras, lafuncion de tiempo se
elimina porque e nivel empieza a detectar los cambiosjusto en € momento en que la
perturbacion en e caudal de alimentacion llega a fondo de la columna. Con objeto de
evitar oscilaciones en d caudal del fluido calefactor, las variaciones en e caudal de
fondo han de producirse lentamente. Para ello € control de nivel ha de gjustarse bien
como average control o bien como control no lineal. Estos sistemas de control de nivel
Se mencionan en otro capitulo.

25.4.4. Control de composicion en cabeza

De igual manera que para €l control de composicién en fondo, en este aparta-
do se describen los tres sistemas de control de cabeza en los que, para controlary,
se manipulan los caudales L, D y la relacién L/D. También en este caso es necesa-
rio incluir sistema feedforward cuando se utilizan como variables manipuladas los
caudales L o D, no siendo necesario cuando la variable manipulada es la relacion
L/D.

La Figura 25.18 muestra un sistema de control en el que € controlador de com-
posicion modifica € punto de consigna del controlador de reflujo para mantener la
calidad en cabeza de la columna. La correccion del punto de consigna se realiza a
través del multiplicador, a cud llega también la salida de la funcion de tiempo, de
forma que a multiplicar la relacion L/F por e caudal F da como resultado e caudal
de reflujo L.

e

_v=L+D/'\(
e o
5 - e

(Y
A
¥ ! '
(FD _YECN _SP (FX
ALIMENTACION |~~~ | UF &
AC FC

Figura 25.18
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La Figura 25.19 muestra € sistema de control clasico en € que se manipula e cau-
da destilado D para controlar lacomposiciony. Realmente se controla larelacion D/F
utilizando & sistema feedforward. Se conoce como control directo del balance de
materia.

(EX
{t

ALIMENTACION

Figura 25.19

LaFigura 25.20 muestrad sistema de control de relacion L/D. Sabiendo que V= L
D, larelacion L/D se ve transformada en e agoritmo de cdculo en D/V de acuerdo a

2 D/D _ 1
L+bp L/D+D/D L/D+I

_I) -
y

------- LC
b 5
- sl ol
5L Rasartd 1
' St 10 v R LY e PV YLX
S L+D gAL
....... A b i e M
D 'SP
7 SRR
-
A - v o N

Figura 25.20
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Edte sistema se explica con més detalle en € capitulo correspondiente a la colum-
na superfraccionadora. Realmente se trata de mantener constante la separacion en la
zona de rectificacion. La separacion depende de la volatilidad relativa de los compo-
nentes, de la eficaciade los platos y del caor aportado en € reboiler, € cua modifica
el tréfico de vapor que asciende como consecuencia de ese calentamiento y del liqui-
do que desciende como consecuencia dd enfriamiento en e condensador, de forma
que aumentando la separacion se mejora la concentracion del producto, o o que es
igual, se eliminan impurezas. En la Figura 25.21 se puede ver @ perfil de composi-
cién através de los platos de una columna. Si aumentan calor y reflujo se obtienen
productos més purosy s es a contrario, la separacion serd muy pobre con mucho
producto pesado en cabeza'y mucho ligero en fondo.

CABEZA 100 % LIGERDS 0
B
. |
| |
1

PLATOS
|
1

1
FONDO 0 % PESADOS 100

Figura 25.21

Como consecuencia, manteniendo constante larelacion L/D, (reflujo/destilado) se
puede controlar la calidad del producto de cabeza sin necesidad de recurrir ala tem-
peratura, eliminando la interaccion entre cabeza 'y fondo de la columna. En este
supuesto, s se trabgja a presion flotante puede existir una variacion en la calidad final
al variar tanto volatilidad relativa como eficacia, aunque dado que la variacién de pre-
sion se efectlia sobre todo estacionalmente, es suficiente con regjustar manualmente
larelacion L/D. Cuando se trata de columnas donde es critica la especificacion del
producto de cabeza sera necesario recurrir a uso de anaizadores en linea para regjus-
tar estarelacion.

Por dltimo, la Figura 25.22 muestra un sistema sencillo de control de relacion L/D
que, conceptualmente, tiene e mismo comportamiento que el de la Figura 25.20,
puesto que € cauda de reflujo se modifica en funcién del caudal destilado.

La diferencia fundamental entre ellos es que en € correspondiente a la Figura
25.20 serealiza e control de larelacidn D/V. Esto significaque los cambios en € con-
trolador de nivel actdan simultdneamente sobre @ reflujo y € destilado, es decir, e
vaporizado V. En e de la Figura 25.22, e controlador de nivel actda directamente
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sobre € caudad destilado y, en funcién de éste'y la relacion L/D, se modifica @ caudal
de reflujo. Dado que la diferencia en la dindmica del comportamiento es muy peque-
fia, y se dispone de un acumulador de liquido, se puede concluir diciendo que ambos
sistemas son equivalentes desde @ punto de vista de control.

Figura 25,22

25.5. Control de latemperatura de alimentacion

El plato de entrada a una columna se elige de forma que la compaosicién de la ali-
mentacion sealo més parecida posible a la que corresponde a ese plato en € perfil de
destilacion. En muchas columnas se controla autométicamente |la temperatura de
alimentacion, tal como aparece en la Figura 25.23. De esta forma se consigue una
mayor estabilidad en la columna, y en ciertos casos se ahorra energia en e reboiler,
mejorando finalmente e fraccionamiento en esta zona

CALCULODE | [ X

TEMPERATURA

SP

Y
ke

] e E Tl ,
ALIMENTACION [~~~ ~77 |

Figura 25.23
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La temperatura correspondiente al plato de alimentacion se puede calcular por
interpolacion entre las dos situadas inmediatamente arriba'y abgjo de ella. No es nece-
sario que e célculo sea excesivamente riguroso, puesto que se trata de obtener una
temperatura de dimentacion similar ala del plato. Hay que tener en cuenta ademas
que s se trabga a presion flotante esta temperatura serd variable en funcion de la pre-
sién. Como consecuencia del calculo aplicable en cada caso se obtendra @ punto de
consigna del controlador de temperatura de alimentacion.

25.6. Control multivariable

En cualquier proceso en € que existe méas de un lazo de control existe la posibili-
dad de interaccion o acoplamiento entre ellos. En concreto en las columnas de destila-
cion la interaccién mas acusada se detecta a controlar simultaneamente las composi-
ciones de cabeza y fondo. Cualquier columna de destilacion convencional a menos
tiene cuatro o cinco lazos cerrados de control. EI nimero de combinaciones entre ellos
puede ser tan complicado como € factoria del nimero de lazos implicados, aunque
muchas combinaciones sean irredlizables desde @ punto de vista de control. En reali-
dad existe un nimero de combinaciones posibles que seré necesario experimentar en
la practica para ver cudl de €llas es la que produce més estabilidad en € control de
cualquier columna.

LaFigura 25.24 muestra una columnatipica en la que aparecen las medidas habi-
tualmente implicadas en €l control, asi como las valvulas autométicas necesarias y
variable de perturbacion.

Por todo lo expuesto, es necesario disefiar € sistema de control teniendo en cuenta
la posibilidad de acoplamiento. Bésicamente existen dos métodos para llevar a cabo

ALIMENTACION
/Fl
.
VECY e
Yic
c 4§

Figura 25.24
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estos sistemas de control: € emparejamiento de variables més adecuado a cada caso
en particular, basdndose en € estudio de ganancias relativas en estado estacionario, 0
contemplando simultaneamente € efecto de cada una de las variables manipuladas y
de perturbacion sobre cada una de las variables controladas por medio del control
multivariable basado en modelos.

25.6.1. Método de las ganancias relativas

Como se comenta en otro capitulo, € concepto de ganancias relativas aplicado a
columnas de destilacion ha sido desarrollado por Shinskey, aunque originamente fue
propuesto por Bristol en |os afios 60. La ganancia reldiva mide la influencia relativa
de una variable manipulada sobre una controlada, con respecto a la actuacion dd resto
de variables manipuladas en € proceso. En un proceso multivariable, cada variable
controlada se puede ver afectada por la influencia de todas las variables manipuladas.
De esta forma se puede formar una matriz como la que aparece en la Figura 25.25, en
la que las filas representan las variables controladas y las columnas las manipuladas.
Los valores de la matriz lo forman las ganancias relativas de cada una de las posibles
combinaciones de lazos de control.

La técnica de obtencién de ganancias relativas consiste en comparar la ganancia
del proceso para un par determinado de variables manipulada y controlada con € res-
to de lazos abiertos y la ganancia obtenida con € resto de lazos cerrados. Estas ganan-
cias pueden ser obtenidas por medios mateméticos o por pruebas en planta. Las
ganancias relativas asi obtenidas se pueden introducir en una matriz como la que apa
rece en la Figura 25.25.

VARIABLES MANIPULADAS
D A\ Ji B Q
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2
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=
Presion p A51 155

Figura 25.25
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Esta matriz de ganancias relativas en estado estacionario es la base para seleccio-
nar e emparejamiento de variables més adecuado a cada columna en particular. Este
concepto, que en teoria resulta confuso, se simplifica en la practica utilizando las
ecuaciones empiricas, asi como € programa para calculo de ganancias relativas deta-
llado por Shinskey en € libro sobre destilacién que aparece en la bibliografia. Como
consecuencia de los célculos anteriores se llega a la matriz smplificada que aparece
en la Figura 25.26, donde se han introducido los datos obtenidos a partir de los cacu-
los que figuran en la referencia mencionada.

CONTROLAR ] _
«x» CON | PENDIENTE «S»
CONTROLAR PR e
«x» CON — D L LD DNV LWV
B et 0,36 1,06
l ————re—ed
v 0,66 7,03 0,96
V/B 0,19 —0,16 0.80

Figura 25.26

Seglin estos célculos, las combinaciones de lazos cuya ganancia relaiva esta més
proxima a la unidad es la que mayor estabilidad produce en € control de la columna
estudiada. Los valores con ganancia superior a | tienen una respuesta dindmica més
rapida que los de gananciainferior a |. En € ejemplo de la Figura 25.26, las mejores
combinaciones posibles serian las siguientes:

 Controlar la calidad del destilado con la relacion L/D, o lo que es igual, con
aguna de las relaciones D/V o L/V.

» Controlar la calidad del producto de fondo bien con € propio cauda de fondo
B, o con € cadentamiento efectuado en € reboiler V.

* No controlar, en ningln caso, la calidad de cabeza directamente con € reflujo
ni con € destilado, ni la calidad de fondo con larelacion V/B.

Como consecuencia del célculo de ganancias relativas, se puede decir que,
més que indicar la combinacion de lazos de control a utilizar, permite eliminar a
priori aquellas combinaciones cuyo valor de ganancia relativa se encuentra lejos
de la unidad considerado como dptimo. Los valores considerados como posibles
han de ser experimentados para observar cudl de ellos es el mas efectivo.
Realmente con este método se obtiene e emparejamiento de variables manipula-
das y controladas que mejor rechazan el acoplamiento existente entre cabezay
fondo de la columna
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25.6.2. Control multivariable predictivo

Acerca del control multivariable predictivo basado en modelos existe gran canti-
dad de libros y referencias, por lo que aqui solo se trata de dar una vison genera del
concepto de este tipo de control aplicado a columnas de destilacion.

Como se havisto en € capitulo correspondiente a control multivariable, un con-
trolador predictivo basado en modelos puede controlar multiples variables manipulan-
do a su vez multiples vélvulas automaticas o puntos de consigna de atros controlado-
res considerados como bésicos y que habitualmente son controladores PID.

El controlador se considera predictivo porque puede predecir como van a reaccio-
nar las variables controladas frente alos cambios en las variables manipuladas y varia-
bles de perturbacidn, basandose en la historia pasada de los comportamientos de las
mismas variables. De esta forma se conoce y elimina la interaccion existente entre las
diferentes variables.

Para llevar a efecto laprediccidn se redizan una serie de pruebas con launidad de
proceso en marcha Como consecuencia se obtiene una serie de modelos simples
como € que aparece en la Figura 25.27.

—
= UN CAMBIO EN ESCALON
2 EN EL CAUDAL DE VAPOR
o TiEMPo AL REBOILER .....
e R S i OCASIONA UN CAMBIO
o EN LA TEMPERATURA DE
= LA COLUMNA
b TIEMPO

* Figura 25.27

Agrupando los modelos se obtiene una matriz como la que aparece en la Figura
25.28, lacua corresponde a una columna con las siguientes variables:

* Manipuladas: Presion, cauda de reflujo y calentamiento en € reboailer.

* Perturbacion: Cauda de alimentacion.

e Controladas: Nivel de fondo, nivel ddl acumulador, impureza del producto de
fondo, impureza del producto de cabezay diferencia de presion en la columna.

Basandose en los principios de linealidad y superposicion, € vaor de cada varia-
ble controlada es la suma de los efectos de todas las variables manipuladas que le afec-
tan, asumiendo que el comportamiento es lineal entre cada dos € ecuciones del algo-
ritmo.
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Figura 25.28

El controlador dispone de una funcién que compara el valor de prediccidn con €
valor real de lavariable controlada, corrigiendo €l error que pueda existir para que en
cada gjecucion del algoritmo de control su respuesta sea mas exacta.
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26

Control de una columna
superfraccionadora

26.1. Conceptos generales

Se denominan superfraccionadoras las columnas de destilacion que tienen un gran
nimero de platos, necesarios para separar componentes que tienen muy bga volatili-
dad relativa. El punto de ebullicién de estos productos suele estar muy préximo, de tal
forma que se puede encontrar una diferencia de temperatura entre cabeza y fondo de la
columnade 10 °C, 5 °C o incluso menos. Hay que tener en cuenta que esta diferencia
de temperatura se debe, tanto a la diferencia de composicion de los productos, como a
la diferencia de presién entre los extremos de la columna ocasionada por la caida de
presion en los platos, la cua va originando distintos equilibrios presion-temperatura.

Para obtener la separacion de estos productos es necesario que la columna dispon-
gade un gran nimero de platos, tantos como 80, 100 o incluso més. Lapurezaen €
producto destilado de cabeza puede llegar a estar comprendida entre 99 y 99,9 % del
componente a recuperar, por lo que se necesita realizar una gran rectificacion para
obtener productos practicamente puros. En muchas ocasiones la pérdida por fondo, de
producto de cabeza, no debe ser superior a 0,5%.

Larelacion de reflujo externo L/D, es decir, entre los caudales de reflujo y destila-
do, también es alta, alcanzando valores de 15, 20 6 25 dependiendo de la pureza a
obtener en e producto destilado. Esto significa que una columna puede tener un trafi-
co de 100 m*h de reflujo para obtener un destilado de 5 m¥/h.

Con todos los datos mencionados se puede deducir facilmente que € tréfico inter-
no de liquido-vapor (L/V) es muy elevado, asi como la energia necesariaen € reboiler
(Qr) para efectuar la separacion. Debido a ello, la variacion de composicion es muy
lenta, por lo que suele ocurrir que e tiempo en alcanzar el estado estacionario en la
columna, ante variaciones de alguno de los parametros de control que afectan alacali-
dad final del destilado, seade 6, 8, 10 0 mas horas.

Como consecuencia de todo 1o expuesto, se concluye que para mantener la especi-
ficacion de los productos de cabeza y fondo, fundamentalmente el de mas valor afia-
dido, se hace necesario disponer de un sistema de control de la columna que manten-
gaa ésta totalmente estable. A continuacion se describe € sistema de control para una
columna de este tipo, separado en las secciones mas importantes de las que se compo-
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nc, tales como calentamiento en € rchoailer, balance de materia en cabeza, control de
presion, control de calidad, etc.

Como se verda més adelante, este capitulo esta enfocado desde el punto de vista de
control de la columna, por lo que los calculos que aparecen no necesariamente han de
ser muy rigurosos. Por otro lado, a asociar control feedforward con control feedback,
los errores producidos en los célculos seran corregidos o regjustados por € control
feedback. Por dltimo, hay que recordar que € mejor sistema de control es € que, con
la menor complejidad posible, es capaz de mantener los objetivos propuestos.

26.2. Sistema de control de fondo

Los sistemas tradicionales utilizan como elemento de control, para mantener la
cdidad en d fondo de la columna, |a temperatura situada unos platos mas arriba de la
linea de retorno del reboiler, segin puede verse en laFigura 26.1. Asimismo, € balan-
ce de materia en esta zona se cierra con € control en cascada entre nivel y caudal de
extraccion de fondo. Esta manera de controlar el fondo tiene resultados aceptables o
buenos, seguin cada caso, cuando se trata de columnas con relaciones reflujo/destilado
bajas 0 hay una gran diferencia de temperatura entre cabeza y fondo, por lo que existe
una diferencia de temperatura entre platos facilmente detectable.

. *’ﬁ__“ —“-—-J

Figura 26.1

En este tipo de columna la diferencia de temperatura entre platos consecutivos
puede ser del orden de 0,02 a 0,1 °C, por lo que puede deducirse facilmente que no
existe ningln sensor de temperatura capaz de apreciar estas diferencias, y mucho
menos controlarlas. Cuando se intenta controlar la temperatura como €l caso de la
Figura26.1, suele ser tipicala dificultad de controlar e nivel de fondo, pasando de 0 a
100 % y viceversarapidamente. Esto es debido aque, s € producto se encuentra a su
temperatura de equilibrio, se rompe este equilibrio a aportar una cantidad de calor
que provaoca € cambio de fase con la propia oscilacion en la variable de proceso del
controlador de temperatura ante perturbaciones. Como consecuencia, € producto pasa
de liquido a vapor y viceversa en muy poco tiempo.

Aplicando € método de célculo de ganancias relativas en estado estacionario, ta
como lo expone EG Shinskey y comentado en e capitulo dedicado a destilacion bina
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ria, se observa que en lamayor parte, por no decir en todas las columnas de este tipo, la
variable manipulada para controlar la composicidn de fondo es € caudd de extraccion
de fondo (B), o larelacion entre vaporizado y cauda de extraccion de fondo (V/B).

Estos dos sistemas de control de fondo han sido tratados en € capitulo correspon-
diente ala destilacion binaria, por lo que aqui sdlo se va a utilizar € sistema de con-
trol que aparece en la Figura 26.2, cuya variable manipulada es el caudal de fondo B
con € cual se obtienen excelentes resultados préacticos.

e

e g

e b heb 2 u

Figura 26.2

Con este sistema de control, € nivel cierrae balance de energia, controlando en
cascada sobre @ caudal de fluido calefactor (C) a reboiler, d mismo tiempo que actla
como elemento feedback o de regjuste cuando se desequilibra el balance de materia
por modificar € caudal de fondo (B). A veces se utiliza como fluido caefactor alguna
corriente de proceso cuya temperatura cambia con cierta frecuencia, por lo que, s se
desea utilizar control feedforward, se puede incluir un elemento que calcule € calor
liberado en € reboiler (Qr). Paraello es necesario hacer uso de las temperaturas ante-

Figura 26.3
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rior (Te) y posterior (Ts) a propio reboiler por € lado dd fluido caefactor, tal como
aparece en la Figura 26.3.

Desde el punto de vista de proceso, cualquier ligero desequilibrio en el balance
energético en d fondo de la columna se traduce en una variacién en € nivel.
Utilizando alguno de los sistemas de control que aparecen en las Figuras 26.2 6 26.3,
e regjustara de nuevo este balance. Como puede verse, latemperatura del plato queda
exclusivamente como indicacion, Sn mayor valor a efectos de contral.

La cdidad del producto de fondo se controla através ded propio cauda extraido.
Si, por eiemplo, para megjorar la recuperacién de producto por cabeza hay que dismi-
nuir e caudal de fondo, se producira un aumento en el nivel. Esta accidn se traduce en
un mayor calentamiento en € reboiler y, como consecuencia, una eliminacion de com-
ponentes ligeros del fondo. Por & contrario, a aumentar e cauda ocurrird e efecto
contrario, es decir, un aumento de componentes ligeros en la corriente de fondo. Esto
producira una diferencia en la composicion de fondo, la cua también puede ocasionar
una diferencia de la correspondiente a cabeza de la columna en caso de no tomar
acciones correctivas. El punto de consignadel controlador de cauda de fondo lo gus-
tard manualmente e operador en funcidn de los andlisis efectuados periddicamente, o
bien de forma automética a través de un analizador instalado en la corriente de fondo.
Hay que tener en cuenta, en cualquier caso, que s se quiere llevar d limite la
especificacion del producto de cabeza hay que degjar una cierta flexibilidad, o grado de
libertad, a la calidad dd producto de fondo, con objeto de evitar acoplamientos que se
producen cuando se intenta controlar a limite ambas especificaciones, las de cabezay
fondo.

Parad céculo dd cauda de fluido calefactor, de acuerdo a esquema de la Figura
26.3, se parte de la ecuacion basica de intercambio de calor sin cambio de fase, es
decir:

Qr=C*Ce*(Te—T5)

Como a efectos de control se necesita @ valor de caudal del fluido calefactor, se
tiene que:
C = _@—
Ce * (Te-Ts)
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26.2.1. Feedforward ante variaciones de alimentacién

El control en adelanto o feedforward, tiene por objeto modificar la variable mani-
pulada antes que las perturbaciones en la alimentacién afecten a la variable controla
da. En otras palabras, s se conoce € efecto que producen, y € tiempo en que se pro-
ducen los cambios en la alimentacién, se puede modificar €l calentamiento en €l
reboiler para minimizar los cambios en la calidad de los productos. Por tanto, para €
céculo feedforward se deben tener en cuenta, fundamentalmente, la composicién y e
caudal de alimentacion, asi como € tiempo que tarda en repercutir la perturbacion en
la variable controlada desde que se produce la variacién en la alimentacion.
Normalmente la funcion de tiempo se puede aproximar a un tiempo muerto mas un

100 %
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Figura 26.5
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retardo de primer orden, como muestra la Figura 26.5. No se debe olvidar que estas
columnas se suelen encontrar a final de algun tren de destilacién, por lo que la com-
posicion no suele oscilar grandemente. Por atro lado, los cambios en la composicion
suelen quedar diluidos en @ interior de la columna dada la gran cantidad de materia
que se encuentra dentro de ella. Como consecuencia se utiliza solo sistema feedfor-
ward para € cauda de alimentacion.

De acuerdo a razonamiento que se expondré en € apartado de control de cabeza,
en e cua no es necesario aplicar funcidn de tiempo, € sistema de adelanto solamente
se ha realizado sobre € fondo de la columna. La Figura 26.6 muestra € esguema
correspondiente a sistema de adelanto de las variaciones en € caudal de alimentacién
sobre las variables de fondo de la columna, € cua consta de dos partes diferenciadas
entre sf, como son:

» Cadentamiento en € reboiler.
» Caudal de extraccion de fondo.

e,
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Figura 26.6

Como puede verse, € cauda ddl fluido calefactor a reboiler (C) se mueve directa
mente como consecuencia dd caudal de alimentacion (F), através de lacompensacion
dinamica efectuada por la funcion de tiempo y e multiplicador. También se podria
incluir como adelanto € célculo de caor teniendo en cuenta las temperaturas de entra-
day sdlida, de forma similar a como muestra la Figura 26.3. Con € fin de corregir las
desviaciones que se producen en el célculo del sistema feedforward, a no ser exacto
debido, fundamentalmente, a la no linealidad del proceso, se utiliza como regjuste o
féedback € controlador de nivel de fondo, cuya salida representa larelacion C/F.
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En este gemplo no se hatenido en cuenta la calidad de la alimentacién. Caso de
utilizarse ésta, el procedimiento es e mismo descrito anteriormente, incluyendo los
€lementos necesarios para compensar las variaciones de calidad, as como la funcién
de tiempo correspondiente. Hay que decir que € sistema feedforward més generdiza
do utiliza solamente compensacion por variaciones en € cauda de aimentacion.

En d sstema de adelanto sobre e caudal de fondo se utiliza la misma técnica, con la
Unica diferencia de que € regjuste se efectia en funcién de la relacion de caudales fon-
do/alimentacion (B/F). Estarelacion puede modificarse, bien manuamente o por medio
de un andlizador instalado en la linea de producto de fondo, como se vera més adelante.

26.3. Sstema de control de cabeza

Aplicando & método de célculo de ganancias relativas en estado estacionario, ta
como lo expone F.G Shinskey, se observa que en la mayor parte, por no decir en todas
las columnas de este tipo, la variable manipulada para controlar la composicion de
cabeza es la pendiente de la zona de rectificacion en sus diversas variantes, es decir
alguna de las relaciones reflujo/vaporizado (L/V), Destilado/Vaporizado (D/V) o
reflujo/destilado (L/D). Todas ellas son equivalentes a efectos de control, puesto que
V=L+D.

Manteniendo constante cualquiera de las relaciones anteriores se mantiene cons-
tante L/D. por lo que ante un aumento o disminucién en la cantidad de vaporizado de
cabeza, éste se repartird proporcionamente a reflujo y d destilado sn ocasionar per-
turbacion en la composicion del producto. Carroll J. Ryskamp trata extensamente este
hecho, que por otra parte no dgja de ser |6gico, toda vez que s se produce una varia
cion en la cantidad de vapor en cabezay se absorbe solamente con € reflujo sin modi-
ficar € destilado, o0 viceversa, se producen los fenémenos que se detallan a continua-
cion. Si la solucion adoptada es la que aparece en la Figura 26.7, cualquier variacion
en la cantidad de vapor de cabeza producird una ateracion en d nivel, que asu vez se
traducird en una variacién en € caudal destilado (D).

V=L+D

Figura 26.7



498

CONTROL AVANZADO DE PROCESOS

Puesto que se trata de una columna superfraccionadora, larelacion L/D es dlta,
como se dijo anteriormente, Ilegando a ser incluso superior a25. Debido alo anterior,
el caudal destilado es muy pequefio en comparacion al vaporizado total y cualquier
ligera oscilacion en éste Ultimo producira una gran oscilacion en € destilado. Como
consecuencia, a mantener constante la cantidad de reflujo, unas veces se tendra una
relacion L/D muy alta por estar extrayendo poco destilado y otras por € contrario, la
relacion seramuy bgjas se produce un aumento en la vaporizacién.

El fendmeno anterior se traduce inevitablemente en una alteracion importante de
la calidad. Para cubrir la situacion més desfavorable es necesario mantener un caudal
de reflujo ato, llegando en algin caso a limitar la capacidad de destilacion de la
columnaa tener un tréfico interno excesivo. Si por € contrario se adopta la solucion
de la Figura 26.8, cuaquier variacion en €l vaporizado se absorbe directamente por €
reflujo, teniendo que modificar, bien € operador manualmente o através de un andli-
zador, € punto de consigna del destilado. Si no se modificael punto de consigna se
desequilibra el balance de materia, Ilegando a inundar o dejar con poco tréfico la
columna.

V=L+D
iz
. gt
gp b
"""" BP% T
Shesacho g B e
Figura 26.8

En efecto, s aumenta el vaporizado aumentara e nivel y como consecuencia el
reflujo, produciéndose € fenémeno inverso s disminuye e vaporizado. En cualquier
caso, la situacion es la misma que la descrita anteriormente, es decir, larelacion L/D
serd unas veces muy altay otras muy baja, viéndose alterada la calidad del producto
destilado.

Ahora se puede ver 1o que ocurre s se adopta la solucion que aparece en la Figura
26.9. Se supone de nuevo que existe un aumento en la cantidad de vaporizado de cabe-
za. Laprimera variable en detectar este aumento serael nivel del acumulador. Por otro
lado, se sabe que a ser ésta una columna de condensacion total, todo e producto que
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llega @ acumulador se reparte entre € reflujo y € destilado, por lo que manteniendo
constante la relacién L/D, se mantendrén constantes las relaciones D/Vy L/V. Las
ecuaciones que ligan las distintas relaciones son las siguientes:

yer+p 2.1 L_ L/b

V I+L/D v 1+L/D

y
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Figura 26.9

Baséndose en lo descrito, si la saida del controlador de nivel, que a efectos de
control representa el vaporizado V, se multiplicapor larelacion D/V, obtenida a
partir de L/D en €l elemento de calculo, se obtiene € punto de consigna del caudal
destilado:

pe2ap
V

Por otraparte, la salida del controlador de nivel, que ahora se tomacomo L + D,
se llevad sumador, a cua llega por la segunda entrada la sefia del destilado. La sali-
dadel sumador sera e punto de consigna del cauda de reflujo.

{L+D)-Db=L

Puesto que los célculos estan condicionados a larelacion L/D, la cantidad de
liquido que llega a acumulador se repartira entre reflujo y destilado con la propor-
cion fijada. Con esta estrategia de control se obtiene como ventaja més importante
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la estabilidad en la caidad dd destilado. En efecto, d mantener constante la rela-
cién L/D se mantiene constante asimismo la pendiente de destilaciéon en la zona de
rectificacion de la columna, de tal forma que se estabiliza la composicion.
Manteniendo estabilizada la calidad del producto destilado es posible acercarse a
limite de especificacion deseada, sin esperar oscilaciones en la calidad. Esto se tra
duce invariablemente en un aumento en la capacidad de procesamiento de la
columna.

Por otro lado, € nivel reacciona cuando llega € liquido procedente dd vaporiza-
do de cabeza que se obtiene como consecuencia dd calentamiento en € reboiler, o
cambio de alimentacion cuando ésta tiene fase gas, repartiéndose entre reflujo y des-
tilado. Dado que no existe ningin elemento de control que perturbe larelacion de
destilacion, se minimiza la posibilidad de acoplamiento entre cabeza y fondo de la
columna. El acoplamiento suele ocurrir, entre otra serie de posibilidades, con esque-
mas de control como e de la Figura 26.6, por gjemplo, d aumentar la vaporizacién.
Esto produce un aumento de nivel, e cua hace aumentar € reflujo sin modificar €
destilado. El aumento de reflujo enfria la columnay hace que aumente e cauda de
fluido calefactor a reboiler, que a su vez producird mas vaporizacion, repitiendo €
ciclo. Otras veces se produce acoplamiento cuando se introducen sistemas feedfor-
ward actuando sobre ambos extremos de la columna. Como se sabe, las constantes
dinamicas de los sistemas feedforward se gjustan para unas condiciones determina-
das de trabajo. Si las condiciones varian, la columna no se comporta exactamente
igual, por lo que se pueden originar perturbaciones que a su vez ocasionen acopla
miento.

Con € esquema de control que aparece en la Figura 26.9, € elemento feedforward
en cabeza es el propio nivel del acumulador, por lo que no existe ninglin acoplamiento
que se deba d guste de constantes de tiempo en fondo. El nivel se modifica solamen-
te cuando llega e producto procedente de la vaporizacion, independientemente de la
cantidad de alimentacion que esté procesando la columna.

26.3.1. Méodo de McCabe - Thide

Desde un punto de vista tedrico se puede recurrir al método de McCabe-Thiele
parajustificar e hecho de mantener constante el tréfico de liquido vapor (L/V) en la
columna analizando un ejemplo, de forma simple, a partir de la Figura 26.10. Para
empezar es necesario asumir una serie de circunstancias gque concurren en una colum-
na de destilacién instalada en una unidad de produccion. Taes circunstancias pueden
ser, entre otras:

 El nimero de platos ha sido determinado en € disefio.

« Laaimentacion entra a unas condiciones termodindmicas practicamente cons-
tantes. En la Figura 26.10 entra como liquido a su temperatura de ebullicion,
por lo que la pendiente de larecta de aimentacion Q es vertical.

* El punto de unién P entre las rectas de enriquecimiento E, alimentacion Q y
stripping o agotamiento Ses fijo, actuando como pivote a efectos de con-
trol.
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Figura 26.10

Bgo las premisas anteriores, la calidad del producto destilado (xD) esta determi-
nada por €l punto de corte entre la perpendicular xD y larecta de enriquecimiento E.
Si como se ha supuesto a efectos de control se mantiene fijo € pivote P, modificando
lapendiente de la recta E se modificard e punto de corte correspondiente a la calidad
del destilado. La pendiente de la recta depende de larelacion entre liquido y vapor
gue circulan en € interior de la columna, es decir L/V; relacion que a su vez depende
de larelacion de reflujo externo L/D. Como consecuencia, modificando la relacion
L/D se estara modificando la calidad del producto. Por € contrario, manteniendo
constante larelacion L/D se mantiene estable la calidad del producto. El mismo razo-
namiento se puede seguir parala composicion del producto de fondo. En esta zona de
la columna la pendiente de larecta de stripping o agotamiento Sdepende del calor Qr
aportado en € reboiler.

Las ecuaciones de |as tres rectas de operacion mencionadas son:

F
Recta Q y= q i
q-1 qg-1
L D
Recta E y=_e*x+ )
Ve Ve
L B
Recta S y=-_€_*x____,_ * B
Vs Vs

En larectade alimentacion, q representa e nimero de moles de liquido, en la sec-
cion de rectificacion, que resultan de la introduccion de un mol de aimentacion. Por
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consiguiente, g tiene los siguientes limites numéricos para |as distintas condiciones de
alimentacidn, que corresponden a las pendientes que aparecen en la Figura 26.11.

10
1
08 2
>
i
= x=y
g 06" E
Q
E
9
]
2 04— *
(=N
£ 7
8 Ao
5 P
0,2 7
: i XF
R | | |
0,0 0.2 0.4 0.6 08 1,0
Composicion molar x
Figura 26.11
. g>1 Liquido subenfriado = Temp. Alimeni. < Temperatura de Burbuja
2. q=1 Liquido saturado = Temp. Aliment. = Temperatura de Burbuja
3. 1>q=>0 Liquido + Vapor = Temp. Burbuja <Temp. Alim. < Temp. Rocio
4, q=0 Vapor saturado = Temp. Aliment. =Temperatura de Rocio
5. gq=<0 apor sobrecalentado = Temp. Aliment. > Temperatura de Rocio

En la recta de enriquecimiento, si los caudales molares se ponen en funcién de
L/D, se ticne:

L/D xD

P = *

— X+—— —
L/D+1 L/D+1

por lo que cualquier cambio en larelacion de reflujo externo L/D traerd consigo un
cambio en la pendiente de la linea de operacion E.

Lafigura26.12 muestraun gjemplo en @ que en larelacién L/D = 10, laaimenta-
cion entra como liquido a su temperatura de ebullicién y tiene un 40 % del compo-
nente arecuperar, siendo lacompaosicién del destilado de 95 %. S en la ecuacion ante-
rior se hace x = xF, setiene como coordenadas del punto P las siguientes :
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x=xF =040
P U P IR,
10+1 10+1

Manteniendo las coordenadas del punto P, si se cambialarelacién L/D aun valor
de 9, & nuevo vaor de composicion XD seré:

9 xD
045=——*040+——— — xD=0,90
9+1 9+17

0.8

0,6

04

Composicién molar y

0.2

0.0 A ! | [ ] -
/(;,0 0,2 04 08 0,8 1,0
: Composicién molar x

Figura 26.12

Como era de esperar, a disminuir larelacidn de reflujo externo disminuye la cali-
dad del destilado. Como resumen se puede decir que, manteniendo constante larela
cion de reflujo se mantiene constante la calidad del producto, mientras que s se esta
adterando estarelacion, la calidad del producto variard en funcién de la ateracion pro-
ducida. Este mismo procedimiento se puede sequir para el fondo de la columna, utili-
zando la linea de stripping o agotamiento y teniendo en cuenta que larelacion Ls/Vs
depende del calor aportado en €l reboiler. En este caso, a mantener constante el punto
P, se modificara la composicion xB del producto de fondo.

Como es légico, d procedimiento de cdlculo anterior no es rigurosamente exacto
desde el punto de vista de ingenieria quimica, aunque es totalmente vélido parallevar
acabo e control de una columna de destilacion.



504 CONTROL AVANZADO DE PROCESOS

26.4. Control de presion

Como se ha visto en € capitulo correspondiente a destilacion binaria, la presion es
uno de los pardmetros que intervienen con mayor influencia para mantener constante
la calidad de los productos, tanto de cabeza como de fondo de la columna. Como se
sabe, € liquido sobre los platos se encuentra a la temperatura de burbuja correspon-
diente a una cierta presion. Si la presién desciende, se producira una mayor vaporiza
cion, con e consiguiente arrastre de componentes pesados hacia la parte superior de
la columna, llegando a inundar los platos s 1a caida de presion es brusca. Por € con-
trario, s lapresion aumenta se produce € efecto inverso, es decir, un arrastre de com-
ponentes ligeros hacia € fondo, llegando a extremo de dgjar de destilar s & aumento
de presion es instantaneo. Por otro lado se sabe que, disminuyendo la presion de for-
ma gradual, aumenta la volatilidad relativa de los componentes, con lo cua se puede
reducir € consumo de energia en € reboiler para la misma cantidad de alimentacion.
A continuacion se recuerda € fundamento tedrico de este concepto, € cua es vélido
tanto para este tipo de columna como para cuaquier otra.

Laley de Dalton establece que: «En una mezcla gaseosa, la presion parcia gerci-
dapor un componente es proporciona a su concentracion en e vapor».

Pi=yi*P

Asimismo, laley de Raoult dice que: «En unamezclaideal, la presion parcia ger-
cida por un componente en equilibrio es & producto de su concentracion molar en €
liquido por la presion de vapor del componente puro a esa temperatura.

Pi=xi*P'i

La combinacion de ambas ecuaciones permite conocer la relacion de vaporizacion
en equilibrio, volatilidad o factor K.
. P V.
yirP=xi*Pi = pi=X -1
xi P

Dividiendo los valores del componente ligero «I» entre los correspondientes a
componente pesado «h» se obtiene la volatilidad relativa entre ambos componentes.

Pi/p Py
P'h/P P'h

Al disminuir la presién disminuye la temperatura, dando como resultado un
aumento de la volatilidad relativa, segiin se puede ver en e gemplo siguiente. Se
supone un caso en € que latemperatura se encuentraa 52 °C = 325,15 K y después se
disminuya a 42 °C = 315,15 K. Los coeficientes para los compuestos ligero y pesado
son:

Al=15 Bl=2.000 Cl=33
Ah =16 Bh=2.400 Ch=40
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Aplicando la ecuacion de Antoine:

B
LonP)=4 - ——
i (P T-¢

para 325,15 K setiene: Pl = 3477,9 mm Hgy Ph = 19652 mm Hg.
Por tanto, la volatilidad relativa ser&
a=34779/19652= 1,7,

Repitiendo €l calculo para 315,15 K setiene: Pl = 2728,6 rara Hg y Ph = 1447,3
tnm Hg.

Por tanto, la volatilidad relativa ser&
o=27286/1447,3= 188

Al aumentar la volatilidad relativa, mejora la separacion entre los componentes.
Cuando la volatilidad relativa es igua ala unidad, la separacion por simple destilacion
es imposible, puesto que significa que las composiciones de las fases liquido y vapor
son iguales, como ocurre con |os azedtropos. Cuanto més se agalavolatilidad relati-
va de launidad mayor es e grado de separabilidad.

Por todo lo expuesto anteriormente, se llega a la conclusion de que es necesario
mantener la presién al minimo valor posible y totalmente estabilizada si se quieren
eliminar oscilaciones en la calidad final de los productos. En laFigura 26.13 se puede
ver un esquema tipico de control de presidn en este tipo de columnas, segin € cudl, la
presion desciende a abrir lavavula automatica. De esta manera quedan libres mayor
cantidad de tubos del condensador, o o que esigual, mayor superficie de intercambio
entre e refrigerante (por gemplo, agua), y € vapor procedente de cabeza de la colum-
na.

-

Figura 26.13
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En este punto es preciso recordar que este tipo de columnas suelen operar a con-
densacion tota y, dadas sus especiales caracteristicas, € megor méodo de control es
€l que se realiza a presion flotante. Los procedimientos utilizados para este tipo de
control se describen en e capitulo correspondiente a la columna de destilacion bina
ria

26.5. Control de calidad

En generdl, en este tipo de columnas se trata de controlar la calidad de uno solo de
los extremos, normalmente la cabeza, por lo que para mantener la especificacion es
necesario disponer de un cromatografo instalado en la linea de producto destilado. En
cuanto a fondo, dependera del destino de esta corriente la necesidad o no de analizar-
la con cromatografo. En cuaquier caso, como ya se ha mencionado, se debe llevar la
especificacion de la corriente de fondo hasta un limite en € que se disminuyan las
pérdidas sin perjudicar a producto de cabeza, que es € de mas valor afiadido y por
tanto € que es necesario mantener o mas estable posible y proximo al limite de su
especificacién. En otras palabras, se debe dgar como grado de libertad la composi-
cién de fondo. En la Figura 26.14 se puede ver que la funcion del cromatografo de
cabeza es la de regjustar larelacion de reflujo externo L/D. Existen dos formas que se
pueden considerar como més utilizadas parallevar a cabo el regjuste, como se descri-
ben a continuacién.

RESTRICCIONES

' i
oy
_ ol cALcuLO
- INCREMENTAL

&

Figura 26.14

Laprimera de ellas, y més simple, consiste en efectuar un calculo incremental de
larelacion L/D en funcidn de la desviacion existente entre la mediday € punto de
consigna del controlador de composicion AC, incluyendo una serie de restricciones a
fin de evitar pérdidas de especificacion debidas a largo tiempo de procesamiento de
la columna, o d fallo de cualquiera de los elementos que componen € cromatégrafo.
La segunda consiste en efectuar un calculo inferencial de la calidad, es decir, un mode-
lo matemético simple que predigala calidad a partir de una curva previamente obteni-
da, semejante a la que aparece en la Figura 26.15.
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RELACION LD

1 2

CONCENTRACGION (1 — v}
Figura 26.15

Lacurva de la Figura 26.15 representa las impurezas (1 - y) del producto de cabe-
za en funcién de larelacién L/D. Ademds es necesario averiguar € tiempo de res-
puesta de la columna ante cambios de la relacion. De esta forma se sabe con antela-
cion la calidad del producto, y se puede obrar en consecuencia en € periodo
comprendido entre la obtencion de dos valores consecutivos del cromatdgrafo, puesto
que este tipo de analizador no es continuo sino secuencial, debido a método de andli-
sis. Como cualquier modelo matematico, éste debe regjustarse con € andlisis dd cro-
matégrafo para irse adaptando alas posibles desviaciones o derivas que ocurren, entre
otras causas por la variacion en la composicién de la alimentacion. Un sistema que
cumple las funciones de control y regjuste o reconciliacion del modelo matematico de
la correlacion aparece en la Figura 26.16.

A

f(t)

__ACAlcuLO
i DV
| T }
CALCULO CALCULO L/D
REAJUSTE[ ™| CONCENTRAC.
: K
: RESTRICCIONES
| PV | ‘
i L !
ALY SP facy | cAcuo -
b K A INCREMENTAL {=

Figura 26.16
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Tanto e célculo de la concentracion como del regjuste se pueden simplificar ala
ecuacion de larecta que pasa por dos puntos, como muestra la Figura 26.15, porque
en lazona de trabgjo € error que se comete puede ser aceptable. En cualquier caso, se
puede calcular de forma més exacta utilizando ecuaciones cuadréticas, logaritmicas,
etc. Teniendo determinada la ecuacion que liga la relacion de reflujo con la concentra-
cion, en e gjemplo que sigue unarecta, se obtiene la ordenada en € origen en € blo-
que de célculo del regjuste, con larelacion L/D retrasaday la concentracion actual, de
acuerdo ala ecuacion:

B = C-K*L/D

siendo : B = Bias u ordenada en origen de larecta.
C = Concentracion de impurezas en la corriente analizada.

La funcién de tiempo compensa € tiempo que tarda en actualizarse e dato de
composicion en @ andizador con respecto a la relacion de reflujo. Entre la funcion de
tiempo y el cdculo del bias se regusta e modelo de concentracion cadavez que se
obtiene un nuevo andisis.

En € bloque de cdculo de concentracidn se calcula la que se obtendra aplicando
larelacion de reflujo actual. De esta manera se obtiene un adelanto en la obtencion
del valor de la concentracién. Recordemos que se analiza con un cromatégrafo que
puede tardar bastantes minutos en tener una nueva muestra representativa de la con-
centracién, por causa dd sistema de acondicionamiento de muestra'y del propio ciclo
de andlisis discontinuo. La ecuacion de calculo utilizada ser&

C=B+ K*L/D

El resultado de este calculo sustituye a analizador, siendo muy Util en €l caso de
quedar fuera de servicio € analizador por alguna causa, como puede ser una averia o
calibracion.

Con respecto a la calidad de fondo, se ha mencionado anteriormente que si se
intenta llevar hasta € limite de su especificacion al mismo tiempo que la de cabeza,
pueden ocurrir acoplamientos en la columna. Por tanto, la calidad de fondo se debe
controlar dentro de unos mérgenes que disminuyan las pérdidas de producto ligero en
fondo y a mismo tiempo no perturbe a sistema de control de cabeza. La técnica a uti-
lizar puede ser la misma que se ha descrito anteriormente, aunque, como es ldgico, la
relacion a aplicar en este caso es la de fondo/alimentacion (B/F) que aparece en la
Figura 26.6, en lugar de laL/D de la Figura26.9.

Puesto que se han analizado por separado las diferentes partes o elementos de con-
trol de este tipo de columna, solo queda unirlos para tener el sistema de control des-
crito. En la Figura 26.17 aparece este sistema, €l cual puede servir como base para
modificar sobre é las distintas particularidades que puede tener cada columna en con-
creto.

Como es logico, este no es € Unico sistema de control para este tipo de columnas.
Existen otros sistemas en 10s que se tiene en cuenta la composicion de la alimenta-
cion, asi como otros emparejamientos de variables a los aqui expuestos, debiendo
estudiar en cada caso € mejor sistemaa aplicar.
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27
Control de un fraccionador primario

27.1. Introduccién

Laprimera operacion que se efectiia con € crudo en una refineria, es la destilacion en
una columna que trabgja a una presion ligeramente superior a la atmosférica. Esta colum-
na s denomina normamente torre amosférica. La Figura 27.1 muestra una columna de
destilacion de este tipo con los principales equipos que rodean a la misma, tales como:

o Srippers lateraes.
* Intercambiadores en los reflujos circulantes.
 Condensadores de cabeza.

ALIMENTACION DE CRUDO

KEROSENO
e

VAPOR

4
e N aoL._
s P

VAPOR
t———————

Ci e g Ok,

VAPOR
RESIDUO ATMOSFERICO,

A

Figura 27.1
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» Acumulador en cabeza. (A veces hay dos).
» Horno de precalentamiento.

Como se puede ver, esta columna no dispone de reboiler o aporte de calor externo,
sino que todo € caor necesario para la destilacion viene con la alimentacion. Esta ali-
mentacion se va calentando progresivamente en & condensador de cabezay los reflu-
jos circulantes, con € fin de aprovechar € calor excedente en estos circuitos antes de
entrar d horno, y de esta manera disminuir € consumo de combustible en & mismo.
En € horno se calienta a la mayor temperatura posible sin llegar d cracking.

Latemperaturade sdidadel horno varia ligeramente con cadatipo de crudo, asi como
el porcentaje de vaporizado que se produce, oscilando éste norma mente entre 55 y 65 %.

La alimentacion parcialmente vaporizada en € horno entra a la columna en la par-
te denominada zona flash, donde se separa en dos fases, cayendo € liquido hacia €
fondo y ascendiendo € gas 0 vapor hacia la cabeza. A medida que asciende e vapor
se va enfriando, extrayendo los distintos cortes a temperaturas de ebullicidn progresi-
vamente mas bgas a partir de la zona flash, quedando una parte en forma de gas en €
acumulador, que sera necesario comprimir en otra unidad de proceso destinada a la
recuperacion de gases.

Con € fin de incrementar la recuperacion de componentes més volétiles que acom-
pafian a cada extraccion laterd, se efectlian inyecciones de vapor de aguaen € fondo de
lacolumnay en los strippers correspondientes. De esta manera disminuye su presion
parcial y suben a la extraccion inmediatamente superior os componentes més ligeros.

Por dltimo queda decir que debido a la gran cantidad de gas que se va acumulando
en la parte superior de la columna, procedente de las fracciones més ligeras, asi como
del vapor de agua inyectado, se dispone de reflujos circulantes intermedios, que a
mismo tiempo que equilibran € tréfico interno de la columna, aumentando € liquido
a costa de disminuir € vapor, sirven para aprovechar @ calor precalentando la alimen-
tacion antes de llegar a horno y conseguir un ahorro de combustible como se dijo
anteriormente. También se suelen utilizar otra serie de intercambiadores de calor colo-
cados en las distintas extracciones, para mejorar € precalentamiento de la alimenta-
cidn, aunque estos no se han representado en laFigura 27.1 para simplificar lamisma.

27.2. Algunos conceptos basicos

27.2.1. Overflash

Anteriormente se ha dicho que la dimentacion entra en la zona flash de la colum-
na dividiéndose en dos corrientes, la de liquido hacia el fondo y la de vapor hacia la
parte superior. Si & proceso se comportara solamente asi se tendria una serie de platos
sin tréfico liquido-vapor. Para eliminar esta situacion es necesario que exista un reflu-
jo interno de liquido en esta zona cayendo desde los platos superiores. Este reflujo
interno se denomina overflash. La Figura 27.2 muestra e fondo de una columna de
destilacion atmosférica en la que existe un sistema para recogida del overflash.

El overflash es un producto que ha sido vaporizado, con € consiguiente consumo
de energia en el horno, por lo que se debe reducir d méximo cuando no se recupera
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ALIMENTACION \ -~
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RESIDUO ATMOSFERICQ_
Figura 27.2

como extraccién de la columna o mejora e fraccionamiento de otras extracciones.
Ademés de medirse como caudal volumétrico, se utiliza en los balances de materia
como porcentgje en volumen con respecto a cauda de alimentacion.

27.2.2. Punto de corte TBP

Debido aque € crudo no se puede separar por componentes, es necesario fraccio-
narlo por temperaturas de ebullicion. El punto de corte TBP (Truc Boiling Point) esla
temperatura que corresponde a la separacion en porcentaje volumétrico entre dos frac-
ciones consecutivas. Dada su complgjidad, € andlisis TBP de las fracciones se sustitu-
ye normamente por otro més simple, segin lanorma ASTM D-86. En una primera
aproximacién, la temperatura de corte TBP se puede tomar igual a 95 % ASTM de la
fraccion ligerao a 5 % de la pesada.

En la Figura 27.3 aparece un juego de curvas de destilacién para las diferentes
extracciones de producto tipicas de una columna de destilacidn de crudo.

/TBP DEL
CRUDO

<

(18

=)

5

[

w

g TBP DE

] EXTRACC.

’_...

| NAFTALIGTNAFTAPES. GOL. GOP ' RES.ATM.
0%  CAUDAL EN PORCENTAJE VOLUMETRICO 100 %

Figura 27.3
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La Figura 27.4 muestra e corte TBP entre dos fracciones consecutivas, en la que
aparecen los siguientes conceptos:

+ Volumen de corte TBP. Rendimiento volumétrico entre dos fracciones consecu-
tivas.

» Temperatura de corte TBP. Temperatura que corresponde a volumen de corte
TBP entre fracciones consecutivas. También se puede tomar como:

Tipwss + Ty
2

TBPCP=

» Overlap TBP. Diferencia que existe entre las temperaturas correspondientes a
los puntos final de ebullicion de la fraccion ligera e inicial de la fraccidn pesa-
da

TEMP. 100 % FL | PUNTO FINAL FRACCION LIGERA
| )

| FRACCION

! LIGERA

. | OVERLAP
FRACCION '
PESADA

TEMPERATURA
DE CORTE TBP

Y

TEMP.0 % FP PUNTO INICIAL FRACCION PESADA

| VOLUMEN DE CORTE TBP

Figura 27.4

27.2.3. Separacion

En una destilacion binaria el grado de separacién se define en términos de la pure-
za 0 de la recuperacion de productos. Cuanto mayor es la separacion mayor sera la
recuperacion del componente ligero en e destilado y del componente pesado en fon-
do.

En las fracciones del petroleo es €l grado de recuperacidn de componentes més
volatiles en la fraccion ligeray de los componentes mas pesados en la fraccion pesa-
da, o lo que esigud, la purezarelativa de las fracciones. Se mide fundamentalmente
por dos términos:

* Rango de la curva de destilacion ASTM. Define la composicion general de cada
fraccion.
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» Gap o diferencia 595 ASTM. Define e grado de separacion relativa entre dos
fracciones consecutivas. Se calcula restando la temperatura correspondiente &
95 % de destilacion ASTM de la fraccion ligera (FL), de la correspondiente d
5 % ASTM de la fraccion pesada (FP).

Gap (5-95) = Tsr - Tosrp

S existe buena separacion la diferencia de temperatura serd positiva. Si la diferen-
cia es negativa se conoce como overlap ASTMy significa que existe una mala separa
cion entre fracciones consecutivas.

Como es |dgico, no se puede gjustar la separacion para controlar ambos extremos
de lacurva ASTM de un producto, puesto que s entre dos fracciones consecutivas se
controla el 5 % de la fraccién pesada, no se puede controlar € 95 % de la ligera.
Debido a ello se suele controlar habitualmente e 95 % ASTM de cada una de las frac-
ciones.

La Figura 27.5 muestra dosjuegos de curvas de destilacion ASTM en las que se
ven gréficamente los conceptos de gap y overlap.

TeMP A Fraccion
PESADA

FRACCION
PESADA_

T

""""""" %
FRACCION t GAP OVERLAP
LIGERA el e AL e T [ A SR 5%

Figura 27.5

27.3. Zona de expansion o flash

Anteriormente se ha mencionado que la alimentacién entra ala columnaen lazona
flash, donde se separa en dos fases, cayendo € liquido hacia e fondo y ascendiendo €
gas o vapor hacia la parte superior de la columna donde se obtienen las diferentes
extracciones de producto. Con objeto de aclarar conceptos se propone un gemplo para
realizar un balance de materia en esta zona de acuerdo ala Figura 27.6.

Sin tener en cuenta el vapor de stripping de fondo (STF), para obtener una suma
de extracciones (SE) de producto de 60 %, dado que la vaporizacion instantanea o
flash efectdia un mal fraccionamiento, se estima una vaporizacion inicial (VI), de
61 % Yy por tanto un crudo reducido inicia (CRI) de 39 %. Esta separacion se mejora,
por un lado, con d reflujo en la zona de expansién, conocido como overflash (OF),
que devuelve a crudo reducido (CR) las partes mas pesadas, y por otrapor € vapor
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ALIMENTACION

Figura 27.6

de stripping que vaporiza del fondo (VF) las partes mas voldtiles, ascendiendo junto
al vaporizado inicial.
Suponiendo un vaporizado de fondo de 2 %, e balance de materia sera:

S E=VI+VF—OF
CR=CRI-VF +OF

Dando valores queda:

60=61+2-0F
40=39-2+0F

de donde:
OF =3 %.

El valor de overflash varia de unas columnas a otras, pero su valor suele estar com-
prendido entre 2y 5 % dd caudal de alimentacion.

Existen columnas, como la que aparece en la Figura 27.7, con un medidor de cau-
dal en esta zona para averiguar la cantidad de overflash. Dada la bga presion existen-
te, la medida sdlo puede realizarse correctamente S se encuentra situada en la impul-
sién de una bomba. En otras columnas no existe este medidor, por lo que hay que
recurrir a procedimientos aternativos que indiquen la cantidad de reflujo interno con
d fin de:

* Llevarlo a minimo, con objeto de reducir € calentamiento en € horno y dismi-
nuir € consumo de combustible.

 Extraerlo de la columna como producto.

* Ayudar d fraccionamiento en la columna
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Figura 27.7

Un procedimiento alternativo para la medida del overflash, bastante complicado y
no muy exacto, combina balances de materiay energia alo largo de toda la columna,
partiendo de la cabeza de la misma hasta la zona flash. Para realizar estos balances es
necesario tener en cuenta una gran cantidad de datos que dependen de cada columna
en concreto, por gemplo:

 Caudales de todas las extracciones.
* Caudales de vapores de stripping.

» Cauddes de reflujos circulantes.

» Caudd de reflujo de cabeza.

» Cauda de aimentacion.

» Caudd de gas de cabeza

» Temperaturas de extraccion.

» Temperaturas de los reflujos.

* Presiones en cabezay fondo.
 Densidades de todos los productos.
* Factores de caracterizacion de Watson de todos los productos.

Con estos datos y otros calculados a partir de ellos, se van obteniendo los balances
en las distintas zonas de extraccién hasta llegar a calcular el overflash. Debido ala
gran cantidad de medidas captadas en linea, asi como de los datos introducidos como
constantes, tales como densidades o factores de Watson, no puede existir una preci-
si6n aceptable en el cdculo ddl overflash para utilizarla como € emento de control del
mismo.

Otro procedimiento aternativo consiste en mantener controlada la diferencia de
temperatura entre la zona flash y la Gltima extraccion. Cuando la diferencia de tem-
peratura disminuye es indicio de que est disminuyendo € overflash, llegando a apro-
ximarse ambas cuando este overflash esnulo. Por  contrario, s la diferenciade tem-
peratura aumenta, es sefid de que existe un overflash excesivo. Por lo general, la
diferencia de temperatura suele ser de unos 2 °C por cada plato existente en esa zona
para mantener un reflujo interno adecuado.



518

CONTROL AVANZADO DE PROCESOS

27.3A. Control dd overflash

Como se ha mencionado anteriormente, el overflash puede ser minimizado para
ahorrar energia en € horno o controlado parameorar € fraccionamiento en la colum-
na. Como consecuencia se puede hablar de a menos dos procedimientos para llevar a
cabo su control, como son:

» Temperatura de salida del horno.
+ Caudd de laUltima extraccion.

En efecto, se puede controlar modificando la temperatura de salida del horno,
actuando en cascada sobre € punto de consigna del controlador o controladores de
temperatura de salida de los pasos, segin muestra la Figura 27.8. Con este sistema
disminuye e consumo de combustible.

TCY_ SP YOFC

|/ ________

Figura 27.8

Con € segundo sistema, se puede mantener constante la temperatura de salida del
horno. El controlador de overflash modificael caudal de la ltima extraccion, sempre
que ésta no tenga que cumplir alguna especificacion que obligue a controlar la misma.
En laFigura 27.9 se ve € esquema de control de este sistema, segn € cua la Ultima
extraccion tiene por objeto eliminar ligeros del crudo reducido de fondo, destinandose
a ser mezclada con otros productos mas ligeros 0 como alimentacion a alguna unidad
de proceso de conversion.

EXTRACCION

] T

Figura 27.9
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27.4. Fondo de la columna

Como se ha mencionado anteriormente, se vaporiza del fondo un 2 % de la ali-
mentacion valiéndose de una inyeccion de vapor de agua como stripping, € cual tiene
la funcion de disminuir la presion parcial del crudo reducido inicia y de esta manera
permitir que se vaporicen los componentes més ligeros. Para que la vaporizacion sea
constante, se introduce una cantidad de vapor proporcional a caudal de crudo reduci-
do, o lo que es igua, se mantiene constante la relacion entre Kg de vapor de aguay tn
de crudo reducido.

27.4.1. Control de vapor de stripping

En laFigura 27.10 se ve la aplicacion de control que mantiene la relacion de vapor
de stripping en € fondo de la columna. Para evitar la oscilacion en € caudal de strip-
ping que se produce en caso de oscilar € de crudo reducido, se ha introducido una
funcion de tiempo que actda como filtro de primer orden (lag), para mantener més
estable e caudal de vapor. La cantidad de vapor ainyectar en € fondo de la columna
depende de la vaporizacién deseada, en la cua pueden influir factores econdémicos,
como se describe en d apartado correspondiente a relaciones de vapor de stripping
que se vera més adelante.

Hay que hacer constar que €l crudo reducido puede tener como destino la alimen-
tacién en linea a otra unidad de proceso, tal como destilacion a vacio, o un tanque de
almacenamiento. En el primer caso se debe controlar el caudal para que tenga las
menores oscilaciones posibles, mientras que s e destino es almacenamiento se pue-
de permitir que oscile, puesto que no ocasiona ningun trastorno aguas abajo de la

columna
RELACION
VAP. / FONDO
N VAPOR DE STRIPPING '
KEEORTMOE [ - e 0 FEBUCEONIEL <
NO LINEAL

CRUDO REDUCIDO &) ﬁ

Figura 27.10
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S d crudo reducido alimenta a otra unidad de proceso, seré necesario controlar su
caudal para no perturbar a esa unidad. Para ello, seguin se puede ver en la Figura 27.10,
el controlador de nivel que actlia en cascada sobre € crudo reducido, debe tener un
agoritmo de control no lineal. De esta manera se mantendrd més estable € caudal de
crudo, a costa de una variacién aceptable en € nivel de fondo de la columna. Lostipos
de control de nivel se describen en otro capitulo.

27.5. Extracciones laterales

Uno de los problemas mas importantes que aparecen en € control de una columna
atmosférica, es e acoplamiento o interaccion entre las extracciones laterales. Al modi-
ficar d caudal de una extraccion para mantener la calidad se desequilibra @ balance
de materia. Cuando no se utiliza control multivariable para mantener el balance de
materia, una variacion en el caudal de una extraccion debe ser compensada con otra
igua y de sentido contrario en otra extraccion inferior. Por otra parte, ante un aumen-
to o disminucion de la aimentacidn a la columna, los caudales de cada extraccion
deben aumentar o disminuir laproporcidn correspondiente a cada uno de ellos, s se
quiere mantener estable la operacion de la columna.

Como se ha mencionado, las dos caracteristicas fundamentales que definen la cali-
dad de una fraccion o corte, son € punto inicia y e punto fina de ebullicidn, es decir
IBP y EP respectivamente. Entre las operaciones fundamentales que describe Nelson
para este tipo de columnas, estén las siguientes:

 El'IBP de una extraccion lateral es siempre bgjo y debe ser corregido con vapor
de stripping.

» El EP de una extraccion lateral se controla abriendo o cerrando su vélvula de
extraccion.

e Para aumentar € EP sin aterar € I1BP, se debe abrir la valvula de la propia
extraccion y cerrar la de la extraccidn inmediatamente inferior.

» Para aumentar €l IBP sin alterar € EP, se debe cerrar la vavula de la propia
extraccion y abrir la correspondiente a la extraccion inmediatamente supe-
rior.

Debido a la dificultad en obtener por andlisis los puntos inicial y final de ebulli-
Cion, se sustituye por los puntos 5y 95 % ASTM, més féciles de obtener por andlisis.
Como se dijo en la descripcidn del punto de corte, latemperatura TBP es aproximada
mente igua a 95 % ASTM de lafraccion ligerao d 5 % de la fraccion pesada.

27.5.1. Medida de calidad de las extracciones

Cuando no existen analizadores, para medir € punto de corte de la extraccién se
utiliza cllculo inferencial, es decir, la prediccidon del punto de corte en funcién de
una serie de variables de proceso simples, tales como caudales, temperaturas, pre-
siones, etc. El cdlculo inferencid del punto de corte se puede obtener de varias for-
mas.
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» Simplemente por calculo estadistico utilizando las variables mas representati-
vas. No necesita ningtin cdlculo previo.

e Calcular lapendiente TBP entre los extremos de la columnay utilizar esta pen-
diente para obtener |os puntos de corte de las extracciones.

» Balances de materiay energia considerando envolventes para cada extraccion.

Con € célculo estadistico se utilizan sistemas de regresion mas o menos compli-
cados para obtener |a caracteristica representativa de la calidad de la extraccion.

Para calcular la pendiente TBP entre los extremos de la columna es necesario pri-
mero calcular los puntos dé corte correspondientes a la nafta ligera (NCP), y zona
flash (FCP), es decir, cabezay fondo de la columna, los cuales se calculan por medio
de balances para obtener las presiones parciales de acuerdo a método de Nelson. A
continuacion se realizaun balance de calor en la zona de rectificacion para calcular €
vaporizado en la zona, flash, €l cual dependera del tipo y caudal de crudo (FC), y
representa el caudal volumétrico de las extracciones laterales (FS). Una vez cacula
dos estos dos puntos, se obtiene la pendiente TBP de acuerdo ala ecuacion:

8,01 * (FCP-NCP) * FC
Fs

Pendiente =

A partir de la pendiente y del punto de corte de la nafta ligera se obtienen los
correspondientes a las extracciones inferiores de la forma siguiente, la cual queda
representada en la Figura 27.11:

Nafta Pesada NPCP =NCP + Pendiente * Rendimiento Nafta Pesada
GasOH Ligero GOLCP = NPCP + Pendiente* Rendimiento Gas OH Ligero

Cada uno de estos puntos de corte TBP debe ser corregido en funcion de andlisis

periddicos, bien de laboratorio o de analizadores instalados en linea utilizando proce-

PUNTO DE CORTE el

TEMPERATURAS
PUNTO DE CORTE

PUNTO DE CORTE | .
NAFTA LIGERA

Figura 27.11
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dimientos como € descrito en la columna de destilacién binaria. Hay que tener en
cuenta que, normalmente, los andlisis de laboratorio estén dados en valores ASTM,
por o que es necesario realizar la correspondiente transformacidn de curvas.

Con d sistemade célculo por medio de balances se obtiene € punto de corte TBP
0 95 % ASTM de lafraccion, en funcion dd 5 % ASTM de la fraccion inmediatamen-
te inferior, la cual correlaciona con la temperatura de burbuja de esta Ultima extrac-
cién, o lo que es igual, d punto inicial sobre la curva EFV (Equilibrium Flash
Vaporizalion) alapresion parcia correspondiente a dicha extraccion. Por tanto el pri-
mer paso para obtener € punto inicia sobre la curva EFV, es calcular la presion par-
cial correspondiente a cada extraccidn. Con la presion parcia y temperatura de liqui-
do de una extraccion se obtiene e punto de equilibrio de esa extraccion, € cua
mediante una correlacién empirica puede dar con mucha aproximacion € 95 % ASTM
de la extraccion inmediatamente superior. El célculo, igual que € anterior, debe ser
corregido con andlisis para eliminar las derivas 0 desviaciones que puedan producirse
a utilizar un nimero tan elevado de variables en los calculos.

Este método se puede mejorar si existen medidas de temperatura de vapor situadas
2 6 3 platos por debajo de la extraccion. En la préctica no suelen existir instaladas
estas temperaturas por tratarse de columnas de destilacion existentes cuando se desa-
rrolla e sistema de control. Por otro lado no siempre se cumple que & medidor insta-
lado en la zona vapor de plato mide con Habilidad la temperatura de vapor durante
todo el tiempo.

Para e célculo de lapresion parcia se utiliza € método de Nelson, segln € cual,
partiendo de la cabeza de la columna se van gecutando balances de materiay energia
con todas las variables que entran dentro de cada seccion de la columna, es decir, de
cada envolvente, seglin puede verse en la Figura 27.12. Las variables que intervienen
son bésicamente las mismas que se han detallado en d apartado correspondiente a la
zona de expansion o flash.

CABEZA

REFLUJO
EXTERNO

REFLUJO
CIRCULANTE

Figura 27.12
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Con lapresién parcia y temperatura se obtiene € punto inicial sobre la curva EFV
y a partir de este e 95 % ASTM de la extraccidn inmediatamente superior. A esta
correlacion debe sumarse un término independiente o bias que tiene como funcidn la
de regjustar d resultado obtenido, en funcion de los andlisis efectuados periodicamen-
te.

27.5.2. Sistema de control de las extracciones

En la Figura 27.13 aparece la parte de control correspondiente a una extraccién
lateral, en la que se puede ver @ adelanto de carga o feedforward de la aimentacion y
el sistemainteractivo o desacoplo entre dos extracciones consecutivas.

" s W CONTROL DEEXTR.  GAUDAL DE
K/ 95 % AsTM SUPERIOR  ALIMENTACION
K i s i :
- Y,
A3/ N
i Y
AEXTR. f‘E,:"TC'SN
INFERIOR EXT, ¢ aLiM.

EXTRACCION 7

7 OTRAS
e Ak EXTRACC.

Figura 27.13

Con este sistema, €l controlador del punto de corte 95 % ASTM que se gecuta
cada cierto periodo de tiempo entre uno y cinco minutos, producird un incremento,
bien positivo 0 negativo, € cud se sumaalarelacion entre e caudal de la extraccion
y € de aimentacion. Al mismo tiempo, este incremento se lleva ala extraccién inme-
diatamente inferior, compensandolo dinamicamente a través de la funcion de tiempo,
para equilibrar el periodo de procesamiento de la columnay no producir desequili-
brios. Por otro lado cualquier variacion en laalimentacidn sera absorbida por todas las
extracciones en la proporcion que corresponda a cada una de ellas, después de pasar a
través de una funcion de tiempo independiente para cada extraccion. Este sistema de
control interactivo rechaza los acoplamientos que se pueden producir en una columna
de destilacion de crudo, manteniendo el balance de materia y actuando como feedfor-
ward ante cambios en e cauda de dimentacion.

A veces, en laextraccion de gas oil no se debe controlar el punto 95 % ASTM,
sino otra caracteristica de la especificacion, como e punto de niebla (Cloud Point),
punto de obstruccién de filtro frio (POFF), etc. El sistema de control no se modifica,
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solo hay que sustituir € controlador del punto de corte por € correspondiente a anali-
zador de la propiedad en particular. Normalmente no se debe poner este analizador en
cascada sobre € punto de corte debido a que no existe ninguna correlacion entre la
temperatura de corte y, por jemplo, la temperatura correspondiente a punto de nie-
bla. Estas caracteristicas dependen fundamentalmente del tipo de crudo que se esta
procesando, por lo que al cambiar de crudo se puede tener la misma temperatura de
corte pero distinto punto de niebla, punto de obstruccion de filtro frio, etc.

27.6. Relaciones de vapor de stripping

Como se ha mencionado anteriormente, € punto inicial de ebullicién de una
extraccion ala salida de la columna es bajo, por o que hay que inyectar vapor de agua
en € stripper correspondiente para de esta manera disminuir la presion parcial y sepa
rar los componentes ligeros de esa extraccion. Estos componentes ligeros iran a la
extraccion inmediatamente superior. Con € fin de que no existan desequilibrios entre
la cantidad de vapor y e caudal de extraccidn, se controla el caudal de vapor por
medio de un control de relacion como € que se puede ver en la Figura 27.14. En €l
capitulo correspondiente a columnas de absorcion y stripping se aportan més detalles
relacionados con € stripping con vapor de agua.

Dependiendo de larigidez en la especificacion del IBP de cada extraccion, larela
Cidn puede ser constante o variable. En € primer caso se fijapor el operador y en €
segundo puede ser modificada por un analizador instalado en la sdida del producto,
cuya caracteristica a analizar sea @ punto de inflamacion o flash point.

RELACION |
VAP, £ HID.
_____ (A
N

EXTRACCION

Figura 27.14

Cuando se fija una relacién vapor hidrocarburo constante es necesario tener en
cuenta una serie de circunstancias, tanto de proceso como econdmicas, dependiendo
del destino de las comentes de producto. Por ejemplo, en columnas donde dos extrac-
ciones consecutivas se mezclan para formular un solo producto no tiene mucho senti-
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do inyectar vapor de stripping en la corriente més pesada, puesto que esta operacion
no vaa modificar & punto inicia de la més ligerani € punto final de la pesada que d
final son los que interesan.

La Figura 27.15 muestra una curva tipica de cantidad de vapor a inyectar por cada
metro cubico de producto en funcidn del porcentagje de vaporizado que se quiere obte-
ner de este producto.

PORCENTAJE
DE VAPORIZADO

RELACION Kg VAFOR / M® PRODUCTO

Figura 27.15

Como se puede ver, aumentando vapor aumenta la vaporizacion, llegando a un
punto en e cual puede ocurrir que, como consecuencia de la vaporizacién, € coste
debido alainyeccién de vapor iguae a beneficio obtenido por € aumento de produc-
to més ligero recuperado en la extraccidn inmediatamente superior. Este punto, 16gi-
camente, no debe ser sobrepasado.

27.7. Reflujos circulantes intermedios

Los reflujos circulantes intermedios tienen dos funciones fundamentales, como
son;

* Eliminacion de calor.
* Megorar € fraccionamiento modificando € tréfico liquido vapor.

En efecto, debido alagran cantidad de energia que se mueve en estas columnas, S
no se eliminara calor en la zona intermedia, seria necesario una gran cantidad de reflu-
jo de cabezay por lo tanto gran cantidad de condensacion. El reflujo circulante se
extrae de la columna, intercambiando calor con € crudo pararetornar unos platos mas
arriba. Ademas de este intercambio, los reflujos circulantes suelen utilizarse para
suministrar calor a algin reboiler de las columnas situadas aguas abgjo de la columna
atmosférica, como son la columna estabilizadora, columna splitter, etc.

A la hora de extraer calor debe tenerse en cuenta que cuanto més arriba de la
columna se extraiga, mejor sera la separacion en los platos, d ser més dta larelacion
liquido/vapor alo largo de la columna. Por otro lado puede ocurrir que € horno esté
trabgjando a limite, por lo cua es conveniente extraer @ calor de la parte inferior de
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la columna paraprecalentar € crudo con un mayor gradiente de temperatura. Debido
a las dos circunstancias descritas anteriormente, serd necesario analizar las caracteris-
ticas particulares de cada columna a la hora de maximizar la extraccion de caor.

En la Figura 27.16 se ve & sistema de control correspondiente a un reflujo circu-
lante. En @ se pueden distinguir tres partes diferenciadas entre si, como son:

» Addanto de carga.
» Control delarelacién calor/alimentacion.
* Maximizacion de larelacion.

El sistema de adelanto de carga estd formado por lafuncion de tiempo de retardo y
el multiplicador correspondiente. Con estos dos elementos se consigue que, ante cam-
bios en la dimentacion a la columna, se posicione € punto de consigna del caudal de
reflujo circulante a un nuevo vaor, manteniendo la relacion entre dicho caudd y € de
alimentacion. La funcion de tiempo tiene por objeto compensar dinamicamente la res-
puesta de la columna ante cambios en € caudd de alimentacion.

' ot ‘ RELACION
J E . | AC/F | Q/F CALOR / ALIM. O/"\

i

» - MAXIMIZACION
- | , DE CALOR CON
CAUDALDE | SN ; RESTRICCIONES

ALIMENTACION D ﬁ

Figura 27.16

La segunda parte la compone e control de relacion de calor con respecto a la ali-
mentacion. Como se sabe, la cantidad de calor extraido en un sistema de intercambio
sin cambio de fase, se obtiene por la ecuacion:

Q=RC* Ce* (Te-Ts)
Al estar trabgjando con larelacion Q/F, se puede decir que:

Q _ RC*Ce*(R-Ty
F F
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De aqui se puede obtener:

RC 0

F F*Ce*(Te—Ts)

donde: RC = Caudd de reflujo circulante
F = Cauda de adimentacion
Q = Cdor diminado en d reflujo circulante
Ce = Cdor especifico dd reflujo circulante
Te = Temperatura de entrada d reflujo circulante
Ts = Temperatura de sdida del reflujo circulante

De esta manera se puede fijar la relacion Q/F como una constante y a través del
divisor obtener RC/F en funcién del calor especifico y la diferencia de temperatura.
El calor especifico puede fijarse como constante o calcularse en linea a partir de la
temperatura.

La mejora fundamental de este sistema consiste en eliminar un controlador inter-
medio de calor que Iégicamente produce una oscilacion propia del control. Con este
sistema queda como Unico controlador € correspondiente a caudal del reflujo circu-
lante.

Por dltimo queda la maximizacion de larelacion, o lo que esigual, del calor extra-
ido. Paraello se dispone de un sistema que, ejecutado periddicamente, vaya dando
incrementos a la relacién hasta acanzar alguna de las restricciones que hay que poner
en cuaquier sistema de maximizacién. Las principales restricciones a tener en cuenta
son:

 Relacion liquido/vapor en € plato de retorno.
* Posicion de lavévula dd reflujo de cabeza.
* Posicion de lavavula dd reflujo circulante.
e Cauda de reflujo circulante.

Hay que tener en cuenta ademas, que una vez alcanzada una restriccion, debe
invertirse € sentido de los incrementos para sdir de €ella, yaque de lo contrario, puede
ocurrir gue la relacion quede en el Ultimo valor indefinidamente. Realmente suele
exigtir una banda muerta 0 GAP dentro de la cua no se producen incrementos de nin-
gun signo para estabilizar € proceso.

27.8. Reflujo interno en cabeza

En estado estacionario se puede considerar constante € tréfico de liquido que des-
ciende hacia los platos inferiores de la columna y también el flujo de vapores que
asciende hacia la zona superior. Realmente se puede decir que €l liquido enfriado e
introducido como reflujo externo en la cabeza de la columna, condensa parte de los
vapores que suben hacia los platos superiores. La suma de vapor condensado y reflujo
externo se conoce como «reflujo interno». En general se puede decir que e célculo
del reflujo interno, cuyo objetivo préctico es € regjuste dd reflujo externo, tiene sen-
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tido en aguellas columnas en las que se puede producir variacion de temperatura en €
reflujo como consecuencia de variaciones en la temperatura ambiente (paso del dia a
la noche y viceversa), sobre todo a utilizar aerorrefrigerantes como condensadores.

TB VAPOR DE BALANCE DE MATERIA
CABEZA VM +RI=VN-1+L
Rl =L+ (VN -1 -VN)

VN

: BALANCE DE CALOR DEL
L VAPOR CONDENSADO
N
(VN—1-VN)*HV =L*Cp* (TB-TL)

REFLUJO 1 P
T N l Eytioie VN-1-VN=L"Cp/HV* (TB-TL)

8]

HV = CALOR LATENTE DE CONDENSACION (kcal / kg)
VN -1 RI Cp = CALOR ESPECIFICO DEL REFLUJO (keal / kg 2C)
TB = TEMPERATURA DE BURBUWJA (*C)

e TL = TEMPERATURA DEL REFLUJO (°C)

Figura 27.17

Partiendo de los balances de materiay energia que aparecen en la Figura 27.17 se
llega a la siguiente formula, valida para configurar una aplicacién de control cuyo pri-
mer esquema seria el que se muestra en laFigura 27.18 d nivel de bloques.

Ri=1 *(I +i*AT)
H

1

Con e sistema de la Figura 27.18 se modifica d reflujo externo teniendo en cuen-
talas variaciones en la temperatura de retorno de este reflujo, evitando € subenfria-

. b 3
PV @ L i K=Cp/HV
- e ; i

REFLUJO EXTERNO

Figura 27.18
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miento excesivo a controlar € reflujo interno. Esto va a solucionar parte del proble-
ma pero puede agravar los posibles errores derivados de cambios de composicion en
la cabeza de la columna. Es decir, se va acompensar € subenfriamiento, pero va a ser
necesario introducir algin elemento que regjuste la calidad. Fdta U feedback.

Al no existir regjuste de la temperatura de cabeza, este sistema de control tiene
respuesta inversa cuando existen cambios en la composicion de cabeza. Por ejemplo,
€l aumento de temperatura en cabeza por un cambio en la composicion (producto més
pesado), ocasionara que la diferencia de temperatura aumente y por tanto disminuya
el caudal dd reflujo externo para mantener constante € reflujo interno. Esto supondra
un aumento de temperatura de vapores, un nuevo aumento de la diferenciay una nue-
va disminucion del reflujo. Todo lo anterior acabara por inestabilizar la columna a
menos que se aplique un feedback negativo, ya sea de temperatura o de composicion
para estabilizar € sistema

La Figura 27.19 plantea una variacion sobre e esquema de la Figura 27.18, inclu-
yendo ademas la parte feedback. Asumiendo que, a efectos de control, la salida del
controlador de temperatura de cabeza es equivalente al reflujo interno, la ecuacion
anterior se convierte en otra de la forma siguiente, en lacua K esth comprendida entre
0,004 y 0,009 °C~' dependiendo del producto que se esta obteniendo en cabeza de la
columna.

Ri -
- B
I+K*AT
Por otro lado, para garantizar un control bésico mas robusto, € controlador de cau-

dal debe tener como PV la medida de reflujo externo. De esta forma se puede desco-
nectar € sistema de célculo de reflujo interno y trabajar en condiciones de disefio.

I
® 8" 2
| N = | K=Cp/HV

R SO '
FC (SP) = TC (OF) / [1 + K * (TC (PV) - TI (PW))] |
5 [
SP :
Y | pv
b o LR
N\ / : i i s
_____ 1——@ : .

REFLUJO EXTERNO

Figura 27.19
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27.9. Temperatura de cabeza

El punto de consigna del controlador de temperatura se fija en funcion del cdculo
efectuado para € punto de corte 95 % ASTM entre laprimera extraccion lateral y €
producto de cabeza. Con € fin de mantener e balance de materia en la columna, es
necesario efectuar un guste interactivo sobre e caudal de primera extraccion laterd,
de tal forma que un aumento en la temperatura se traduce en un aumento del caudal
destilado de cabeza y por tanto debe ser compensado disminuyendo el caudal de pri-
mera extraccion en la misma proporcion.

El procedimiento es d mismo que € utilizado parael célculo de las extracciones
laterales, es decir, los balances de materiay energia correspondientes a la cabeza de la
columna. En la Figura 27.20 se puede ver € sistema de control correspondiente a esta
zona de la columna, en @ que solo se haincluido € control béasico, es decir, € control
en cascada entre temperatura de cabezay cauda de reflujo.
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Figura 27.20

27.10. Control de presién

Por Ultimo, es necesario controlar lapresion de la columna @ menor valor posible,
toda vez que de esta manera se favorece el fraccionamiento y por tanto se obtiene un
mayor rendimiento en los productos extraidos.

Al disminuir la presién se incrementa la vaporizacion en la zona flash, disminu-
yendo la temperatura a la salida del horno. Por otro lado a disminuir la presién
aumenta la volatilidad relativa de las fracciones del petrdleo, mejorando la separacion
entre las mismas. A pesar de las ventgjas que se obtienen a disminuir lapresion, exis-
ten ciertas limitaciones, por lo que hay que introducir una serie de restricciones a sis-
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tema de control de presion, entre las que se pueden citar como més importantes las
siguientes:

* Minima presion de aspiracion dd compresor.
* Inundacion en los platos de la columna.

* Posicion o apertura de la vAvula de control.
» Venteo a laamdsfera

Con estos condicionamientos, € sistema de control debe ir disminuyendo la pre-
sién lentamente hasta alcanzar alguna de las restricciones, en cuyo momento debe
aumentar ligeramente la presién para sdlir de la restriccion alcanzada.

La Figura 27.21 muestra un esquema tipico de control de presion de este tipo de
columnas, en e que existen dos valvulas operando en rango partido de forma que, d
aumentar la presion abre la valvula® enviando € gas a la unidad de recuperacién de
gases donde existe un compresor para cambiar a fase liquida. Si la presion sigue
aumentando abrird totalmente lavdvula A y después empezard a abrir la vavula #,
enviando €l exceso de gas a lared de fuel-gas para ser utilizado fundamentalmente
como combustible.

Cuando lapresién disminuye cierra totalmente la valvula B. En cuanto a lavavula
A, su apertura dependera de la contrapresion existente en € sistema de la unidad de
recuperacion de gases de forma que s lapresion disminuye en exceso tendra que abrir
para compensar la pérdida de carga, constituyendo una restriccion activa del sistema

de contral.
__J ; % @ FUEL-GAS
| VALVULAS
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Figura 27.21
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28
Control de columnas de absorcion y
stripping

28.1. Absorcidn

Absorcion es el proceso de capturar ciertos componentes de una corriente de gas
por medio de un absorbente liquido.

Latransferencia de materia entre liquidos y gases depende de la presién de vapor
de los componentes en funcidn de la temperatura. La absorcion es un proceso similar
ala destilacion, con ladiferencia que S se utilizara e proceso de destilacion conven-
cional para separar ciertos productos, seria necesario trabgjar a muy bgja temperatura
y altapresién, por lo que d circuito de refrigeracion para llevar a cabo la condensa-
cion en cabeza seria muy costoso. Por estarazén se prefiere la absorcién para sepa-
rar estos productos. La seleccion correcta de la temperatura de operacion permite
que pueda realizarse la operacion inversa (desorcién o stripping). Muy a menudo €l
proceso de absorcidn se combina con € de stripping para formar un circuito cerrado
en d que primero se absorbe € gas a eliminar de una corriente determinada y des-
pués se desorbe este gas del liquido absorbente, o lo que es igual, se regenera el
absorbente.

El comportamiento de una columna de absorcidn es similar a la mitad superior de
una columna de destilacion convenciond, por lo cual no existe reboiler. La aimenta-
cién en fase vapor entrapor e fondo, y € gas efluente sale por cabeza. La Figura 28.1
muestra un absorbedor en e que se elimina SH, utilizando como absorbente Mono
Etanol Amina (MEA). El liquido absorbente se comporta de forma similar a reflujo,
s6lo que en este caso la transferencia de masa se realiza en un solo sentido, del vapor
a liquido. Este mismo proceso unitario se lleva a cabo en unidades donde se trata de
recuperar productos de ato valor afadido, tales como LPG, Propileno, etc., en
corrientes conteniendo gases &cidos, utilizando como absorbente corrientes de hidro-
carburo liquido. Dado que, debido a las particularidades especificas de este tipo de
recuperacion, no se puede generalizar en cuanto se refiere a sistemas de control, por
lo que no sevaatratar e mismo en este capitulo.

Como ya se ha mencionado, para favorecer |la absorcién la temperatura del absor-
bente debe mantenerse tan bga como sea posible. Por la misma razon la presidn debe
ser mantenida tan alta como sea posible.
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El control en lazo cerrado de la concentracion en las corrientes de salidano es muy
importante, siendo escasamente utilizados los analizadores en linea. Més importante
es minimizar las pérdidas, tal como la concentracion de y en Gy los costes totales de
operacion, paralo cua es suficiente la utilizacion de algin sistema feedforward.

28.1.1. Balance de materia

En un absorbedor existen cuatro corrientes de las que deben controlarse dos (L y
B), para mantener el balance de materia. El caudal de alimentacion contiene &l gas a
absorber. La Unica variable manipulada es el cauda de absorbente (L). El cauda de
fondo (B), cierrael balance de materia dd absorbedor, siendo, en masa:

V+L=G+B
y € balance sobre e componente a absorber:
V¥z+Ll*w = GYy  +B*X

donde w, X, y, z son las concentraciones del componente en cada una de las corrientes
de entraday sdlida. Si € resto de componentes en la fase vapor no son absorbidos, se
puede escribir otra ecuacion para cerrar € balance de materia.

G(ly)y = Vvi(-2

La combinacion de las tres ecuaciones anteriores permite obtener el valor de la
variable manipulada L necesaria para controlar y o x, dependiendo del proceso en
particular.

- -py*d-x

L
Vo (x-wp*fi~y]
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Sinintentar llegar a una definicion rigurosa, es importante resaltar que la relacion
L/V es € principa término a manipular cuando se utiliza control feedforward, estan-
do sujeta esta relacion a regjustes debidos a las variaciones en composicion de la ali-
mentacion.

28.1.2. Sistema de control basico

El sistema de control bésico, para controlar e baance de materia en un absorbe-
dor, es @ que aparece en la Figura 28.2. Se trata de controlar la calidad del producto
de cabeza manipulando € caudal de absorbente. El balance de materia se mantiene
por medio del controlado!" de nivel de fondo del absorbedor. En los absorbedores no
tiene demasiada importancia el control de calidad por medio de lazo cerrado, por lo
que es muy raro encontrar analizadores eo estos equipos.

g o GAS

L ABSORBENTE
(LiouiDo)

/Fl i i o S
L E 2 ng
ALIMENTACION e
(GAS) T ] ;a Liouipo
Figura 28.2

28.1.3. Sistema de control feedforward

Como se menciond anteriormente, para mantener controlada la relacion L/V es
necesario utilizar un sistema de control feedforward como el que aparece en la Figu-
ra28.3.

Por medio de este sistema de control se modifica el caudal de absorbente (L) en
funcién del caudal de alimentacion (V) para mantener constante la relacion L/V.
Siempre que la concentracién en la alimentacion no varie, larelacion L/V mantiene a
su vez la concentracion de la corriente de fondo o bien la de cabeza, dependiendo de
lacalidad ddl producto que se desea controlar.
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28.1.4. Sisemade control de temperatura del absorbente

Como se hamencionado anteriormente, con objeto de mejorar el poder de absor-
cion es conveniente mantener la temperatura del absorbente lo més bgja posible, aun-
que por encima de latemperatura de alimentacion para que la correspondiente a la
amina sea superior a punto de rocio del gas, evitando la condensacion de hidrocar-
buros. Al mismo tiempo se puede ahorrar energia calentando €l absorbente solamente
|0 necesario, porque a tener mayor poder de absorcion serd necesario recircular menor

cantidad.
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El sistema de control de la Figura 28.4 mantiene, en todo momento, una diferencia
de temperatura constante entre ambas corrientes. Si disminuye la temperatura de ali-
mentacion disminuira la del absorbente, manipulando € cauda que pasa por € refri-
gerante situado en lalinea de entrada de absorbente.

28.2. Desorcion

La desorcidn, también conocida como stripping, es €l proceso por € cual son €li-
minados, o recuperados, 10s componentes previamente absorbidos en una corriente
de liquido, siendo por tanto el proceso inverso a la absorcién. En una columna de
desorcidn, todos los componentes condensables retornan con el reflujoy los no con-
densables son descargadosa otro lugar del proceso.

La configuracion més simple se muestra en la Figura 28.5, siendo su funcion la de
transferir componentes volétiles desde d liquido de alimentacion a gas de sdlida. Asi
como €l absorbedor se comporta como la mitad superior de una columna de destila-
cion convencional, € comportamiento de un desorbedor es similar a la parte inferior
de una columna de destilacion, en la que € liquido de alimentacién entra por la parte
superior y la corriente de vapor o gas de stripping entra por € fondo. Este sistema es
utilizado sobre todo cuando se realiza stripping con vapor de agua que Se vera en otro
apartado.

B

A~ : SALIDA DE GAS
ALIMENTACION ]
(Llauibo)
e
' GAS O VAPOR DE STRIPPING
HJ PRODUCTO A LiQUIDO
Figura 28.5

La Figura 28.6 muestra la configuracién mas complejaa disponer de reboiler y
condensador. Esta configuracidn es tipica de un proceso en circuito cerrado de strip-
ping asociado con absorcidn, puesto que el condensador y reflujo minimizan las pér-
didas de absorbente mientras que € reboiler suministra el calor necesario para elimi-
nar los componentes voldtiles al disminuir la presion parcial. El ciclo se cierra
continuamente entre absorbedor y stripper, transportando producto desde uno hasta el
otro. En este caso € absorbente debe resistir €l ciclo térmico de calentamientos y
enfriamientos sucesivos.
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28.2.1. Sistemade control basico

Una columna desorbedora equipada con reboilcr y condensador, a veces conocida
como regeneradora, se asemga a una columna de destilacion. El reboiler elevala pre-
sién de vapor de todos los componentes, ascendiendo los mas volétiles hacia la parte
superior de la columna. El condensador es necesario para que € absorbente vuelva a
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la columna como reflujo, puesto que de otra forma seria extraido junto con € gas'y,
como consecuencia, perdido. Este procedimiento maximiza la recuperacion de absor-
bente. La Figura 28.7 muestra una columna de este tipo. Normalmente, la presion se
controla con la corriente de gas de salidadel acumulador. La temperatura debe ser tan
baja como permita d refrigerante. Para controlar € balance de energia, la Unica varia-
ble amanipular es el caor aportado en fondo.

28.2.2. Sistema de control a presion flotante

Se puede aplicar control de presidn flotante, haciendo que & punto de consigna de
lapresién siga a la temperatura de cabeza, tal como aparece en la Figura 28.8. Este
procedimiento permite la recuperacién constante de absorbente con un minimo consu-
mo de energia, porque la volatilidad relativa aumenta cuando disminuye la presion. El
generador de funcion se obtiene por medio de una aproximacion ala curva de presion
de vapor para la composicion deseada.

GAS

P =f(TC)

Figura 28.8

28.3. Conjunto absorcién desorcién

Cuando una columna stripper opera en conjunto con una absorbedora, € producto
en forma de gas sale del acumulador de cabeza del stripper, mientras que la corriente
de fondo se recircula a absorbedor. En la Figura 28.9 aparece una combinacién tipica
absoxbQdox-stripper para la separacion de H,S. Como liquido de absorcién se puede
utilizar Mono Etanol Amina (MEA), DEA, etc.

Enfriando la MEA pobre que sde del fondo del stripper o columna regeneradora,
se meoralaabsorcion. Como ya se ha mencionado, en este tipo de unidades no es cri-
tico d control de calidad, por lo que es suficiente con realizar andlisis periddicos del
gas que abandona el absorbedor por cabeza para conocer €l contenido de H,S en ppm,
y € contenido de H,S que tiene la MEA pobre que sde por fondo de la regeneradora,
y poder actuar sobre |os lazos de control en funcién de esos contenidos. Si aumenta €
contenido de H,S en cabeza del absorbedor hay que aumentar e caudal de absorbente,
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mientras que si aumenta e contenido de H,S en fondo de la regeneradora hay que
aumentar el caudal de fluido calefactor a reboiler. Por Ultimo, en @ circuito de fondo
del stripper existe una bomba para favorecer la circulacién de producto, puesto que €
absorbedor Gpera a una presién mas ata que € stripper.

En la Figura 28.9 sdlo se han representado |os lazos bésicos necesarios para reali-
zar el control de este conjunto de dos columnas. Légicamente se le pueden aplicar los
sistemas feedforward y demas aplicaciones de control detalladas anteriormente.

28.4. Sripping con vapor de agua

El vapor de agua se utiliza directamente como medio de stripping fundamen-
talmente en dos situaciones, en las que se puede eliminar € reboiler:

» Cuando & producto de fondo es agua.
 Cuando los volétiles son inmiscibles con € agua .

En unidades de refineria no se suelen contemplar procesos cuyo producto de fon-
do es agua, como la separacion etanol agua, por lo que no seva atratar este punto. El
stripping con vapor de agua en liquidos no miscibles en agua puede ser llevado a cabo
con o sin fase liquida acuosa presente. Si no existe fase acuosa, €l vapor de agua actla
justo igual que cualquier medio de stripping para reducir la presion parcial del resto
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de componentes y promover su vaporizacion. En la siguiente condensacion, € agua
puede ser facilmente decantada de la otra fase liquida. Esta es la razon por la cua se
inyecta vapor de agua en € fondo de una columna atmosférica para destilacion de cru-
doy en los strippers asociados ala columna. El crudo ha sido calentado a latempera-
tura mas alta posible (aprox. 370 °C). Diluyendo los vapores de fondo con vapor de
agua se ayuda la vaporizacion dd producto. No puede existir fase acuosa puesto que
latemperatura del crudo estd muy por encima del punto de ebullicion del agua. En
efecto, € vapor de agua se introduce por debgo de latemperatura del crudo, produ-
ciendo enfriamiento. La vaporizacion adicional que se produce ocasiona una reduc-
cion en latemperatura, estando limitada por dos efectos:

* El enfriamiento producido por € vapor y la vaporizacion adicional reducen la
temperatura dd liquido.

e Lapérdida de componentes volétiles del liquido disminuye su presién parcial
en e vapor.

Como resultado, la cantidad de hidrocarburos adicionales vaporizados por kg de
vapor disminuye severamente cuando se produce un aumento excesivo en € caudd de

vapor.

28.4.1. Sistema de control feedforward

Paramejorar la estabilidad de un stripper con vapor de agua se incluye un sistema
feedforward, tal como aparece en la Figura 28.10. Por medio de este sistema de con-
trol se modificael caudal de vapor de stripping en funcidn del caudal de alimentacion
para,rechazar las perturbaciones producidas por este caudal. -La funcion de tiempo tie-
ne por objeto gjustar dinamicamente el comportamiento de la columna ante cambios
en € cauda de dimentacion.
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Este sistema de control es tipico en unidades hidrodesulfuradoras de productos
destilados medios, tdes como gas-oil. En algunas columnas de este tipo, ademés de la
correspondiente a vapor de agua condensado, suele existir una extraccion liquida del
acumulador formada por hidrocarburos ligeros procedentes de craqueo producido en
la seccidn de reaccion, conocida como nafta bruta o wild nafta, tal como representa la
Figura28.11.

28.4.2. Sistema de control de temperatura en cabeza

En este tipo de unidades no suele existir analizador de punto de inflamacion, por
lo que se recurre a controlar la temperatura de cabeza para mantener e punto de infla
macion del producto de fondo. Para ello se puede realizar un control en cascada entre
temperatura de cabezay caudal de reflujo, o bien utilizar un sistema de control como
€l que aparece en laFigura 28.11.
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El objeto de este sistema de control es mantener el reflujo dentro de una banda de
operacion, incluyendo ademas las restricciones de minimo nivel en € acumulador y
minimo caudal de reflujo, con objeto de asegurar siempre que existe suficiente reflu-
jo. Cuando se acanza alguna restriccion prevalece la seguridad de mantener e reflujo
sobre la de mantener la temperatura en cabeza.
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28.5. Sripping con reboiler

Es muy dificil generalizar acerca de este tipo de proceso, puesto que existe gran
cantidad de columnas con esta denominacion y, basicamente, e mismo cometido. Por
esta razon en este apartado se van atratar dos tipos de columna, a modo de ejemplo,
las cuales pueden ser denominadas como:

* Columnas de acabado de producto.
» Stripper en unidades hidrodesulfuradoras.

28.5.1. Columnas de acabado

Existen columnas de acabado en las cuales, la corriente gas de cabeza tiene muy
poca repercusion en el balance de materia, por 1o que siendo columnas de condensa-
cion parcial, a efectos de control se aproximan a columnas de condensacion total.
Précticamente toda la alimentacion abandona la columna por fondo, eliminando por
cabeza una pequefia cantidad de productos volétiles incondensables, que impedirian
cumplir la especificacion del producto de fondo. En este caso e cauda de reflujo tie-
ne poca importancia relativa, por o que puede estar comprendido dentro de una banda
de trabgjo 0 GAP. Para que € reflujo se encuentre dentro de esta zona, el caudal de
fluido calefactor debe tener un valor de equilibrio que mantenga € tréfico interno de
lacolumna, o lo que es igual, se debe controlar € balance de energia manipulando €
cauda de fluido calefactor.
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La Figura 28.12 muestra un sistema de control que cumple los requerimientos
expuestos anteriormente. El punto de consigna de caudal del fluido caefactor se mue-
ve como consecuencia de un control incremental que se gecuta periddicamente. A
este control se le fija un valor de referencia para € cauda de reflujo y una banda
muerta 0 GAP, de forma que:

e S @ cauda de reflujo se encuentra dentro de la banda muerta, € punto de con-
signa del controlador de cauda permanece fijo.

e S e cauda de reflujo sobrepasa & valor superior de labanda muerta, se produ-
cen incrementos negativos para disminuir € punto de consigna de caudal.

* S d caudal de reflujo esta por debgjo del valor inferior de la banda muerta, se
producen incrementos positivos para aumentar € punto de consigna de caudal.

28.5.2. Stripper en unidades HDS

El otro caso tipico es d de las columnas stripper en unidades hidrodesulfuradoras.
En este tipo de columnas se trata de eliminar & contenido en H,S dd producto de fon-
do, manteniendo a mismo tiempo su punto de inflamacion. La cantidad de caor apor-
tado en fondo es € grado de libertad del control de la columna.

La Figura 28.13 muestra un sistema de control que cumple los siguientes objetivos:

 Control dd punto de inflamacion.
« Control del balance de energia.
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El control de temperatura de cabeza asegura & punto de inflamacién. El compor-
tamiento yaha sido visto en € sistema de control de la Figura28.11.

En cuanto a control del balance de energia, éste se realiza por medio de un siste-
ma de control conccptualmente igual a descrito para la Figura 28.12. La diferencia
esta en que, en este caso, existe un horno reboiler cuya presion de combustible se
manipula en funcién del controlador de temperatura situado en la zona inferior de la
columna. A veces latemperatura de control se encuentra situada en la linea de salida
del horno en lugar del interior de la columna, aungque conceptualmente e lugar ade-
cuado es e que aparece en la Figura 28.13, es decir, d plato sensible de fondo.
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Control de nived

29.1. Conceptos generales

29.1.1. El control de nive

La Figura 29.1 muestra € sistema tipico de control de nivel en fondo de una
columna de destilacion, en e que se manipula el caudal de salida (Fs), para controlar
el nivel, teniendo como variable de perturbacion el caudal de entrada (Fe), que cae
procedente de los platos de la columna.
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Figura 29.1

En funcion de donde se quiera transmitir la variabilidad de la perturbacién,
existen dos aplicaciones basicas para llevar a cabo €l control de nivel. La primera
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consiste en mantener €l nivel tan cerca como sea posible de su punto de consig-
na, como en un calderin para produccion de vapor de agua. La segunda se utiliza
para cerrar un balance de materia o energia, de tal forma que los caudales de
entrada y salida sean iguales en estado estacionario, tal como un deposito de ali-
mentacion.

En e primer caso la variabilidad en la entrada se transmite integramente a la
salida, por lo que el controlador debe tener accion integral para adaptarse a los
cambios de carga, mientras que en el segundo caso la variabilidad queda parcial-
mente absorbida en el recipiente, por lo que la accion integral no es siempre nece-
saria

Las aplicaciones que no requieren mantener & nivel justo en & punto de consigna
se caracterizan por la constante de tiempo necesaria para cerrar €l balance de materia.
Por g emplo, un tanque de alimentacion puede continuar alimentando a una unidad
aunque se interrumpa su propio caudal de entrada. En este caso, la constante de tiem-
po que relaciona los caudales de entrada y salida debe ser tan grande como sea posi-
ble, lacua se asociaal tiempo de residencia. Si un recipiente tiene una capacidad o
volumen méximo Vy la vélvula dga pasar a plena apertura un caudal F, € tiempo de
residencia sera VIF

Los dos conceptos mencionados se conocen habitua mente como control de nivel
ajustado (tight control) y medio (averaging control) respectivamente.

En funcién del destino del caudal de salida se puede aplicar un tipo de nivel u otro
de acuerdo a criterio siguiente mostrado como gemplo:

» Nivel Ajustado. El caudal de salida se envia a un tanque de amacenamiento.
En este caso no importa la posible oscilacion en € caudal.

* Nivel Medio. El cauda de salida se utiliza como alimentacion a otra unidad de
proceso unitario, por gjemplo, un reactor, columna de destilacion, etc. En este,
caso es conveniente que el caudal oscile o menos posible, aprovechando el
volumen disponible en € fondo de la columna.

Estos dos tipos de control pueden considerarse de tipo «lineal», porque la salida
del controlador depende de un algoritmo estandar, generalmente tipo PID. Ademas del
algoritmo estandar existen otros que pueden definirse como «no lineales», cuya sdlida
depende de otra serie de factores, como se verd mas adelante.

* Nivel no lineal. Su objetivo puede considerarse igual a de nivel medio,
aportando ciertas particularidades para conseguir estabilizar aun més el cau-
dal.

29.1.2. Proceso integrador

En la Figura 29.2 se toma como gemplo un recipiente de alimentacion a una uni-
dad de proceso, en € que se puede realizar el balance de materia entre e caudal de
entrada Fey e de dimentacidn ala unidad o caudd de sdidaFs.
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Al ser un sistema cerrado y presurizado, no se tiene en cuenta la influencia de la
presion hidrostética sobre la atura de nivel. Como consecuencia, € volumen acumu-
lado seré

V=J(Fe—Fs) dt = §* H=J(Fe—Fs) dt = H=f(AF)

donde S eslasuperficie de liquido.

A simple vista se presentan tres casos perfectamente diferenciados, cuyas curvas
de respuesta aparecen en la Figura 29.3.

100 %
\ @ /f

(b) (©)

i TIEMPO

Figura 29.3

a) Estado estacionario. (Fe = Fs)
En este caso la altura de nivel permanecera constante al estar equilibrado el
balance de materia

b) Caudal de entrada superior al de salida. (Fe> Fs)
La altura de liquido ird aumentando progresivamente hasta alcanzar el valor
100 % en € indicador de nivel.
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¢) Caudal de entrada inferior al de salida. (Fe<Fs)
La atura de liquido ira disminuyendo progresivamente hasta alcanzar € valor
0 % en d indicador de nivel.

Larespuestade los casos b) y ¢) le dan al proceso capacitivo € nombre de integra-
dos Este tipo de proceso ocasiona serios problemas de control porque no puede auto-
equilibrarse, es decir, no puede conseguir, por si mismo, €l estado estacionario. En
efecto, partiendo de una situacién de equilibrio, cualquier perturbacién en el caudal
de entrada o sdlidallevae nivel a su vaor méximo o minimo, dependiendo del senti-
do de la perturbacion. Esta caracteristica hace que también se conozca como proceso
no autorregulado y, como consecuencia, no pueda permanecer mucho tiempo sin
prestarle aencion.

29.1.3. Factor de amortiguamiento

LaFigura29.4 muestrae diagrama de bloques correspondiente d proceso de nivel
de la Figura29.1. Como se hamencionado, € nivel es unavariable de tipo integrador.
Al llevar acabo su control con acciones proporciona + Integral tiene comportamiento
de segundo orden. Como se sabe, un controlador proporcional tiene comportamiento
de primer orden a depender su salida de la ecuacidn de una recta, mientras que un
controlador proporcional + integral tiene comportamiento de segundo orden a inter-
venir laintegral del error alo largo del tiempo. Es tipicalarespuesta en Scomo sdida
de la ecuacion diferencial de segundo orden:

&s ds
2
T ——+2{tn—+s=0Ge(t
df ¢ dt ®
donde: X n = Periodo natural de oscilacion del sistema

£, = Factor de amortiguamiento

G = Gananciadd sistema

s = Sdida

e = Entrada

+ | Fe
+

CONTROLADOR i PROCESO DE | NIVEL
SP' PROP+INTEG | | AL ':; ACUMULACION
NIVEL

TRANSMISOR |-

Figura 29.4
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Dando valores a la entrada e se obtiene una familia de curvas, de las que 3 quedan

representadas en la Figura 29.5.
i / i
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Escaldn

A e o AL e S

Unidades de tiempo

Figura 29.5

{=0 Sistema no amortiguado. Se produce una respuesta sinusoidal con fre-
cuencia de oscilacion igual a la frecuencia natural del sistema.

{=0,1 Sistema poco amortiguado. Se produce sobrepasamiento (avershoot) del
valor final correspondiente al estado estacionario.

¢=1 Sistema con factor de amortignamiento critico. La respuesta de un sis-
tema con damping critico implica un acercamiento asintotico al valor final
en estado estacionario.

{=3 Sistema muy amortiguado. La respuesta de un sistema sobreamortigua-
do se parece a la de un sistema de primer orden,

Como se puede ver, ¢ factor de amortiguamiento es una medida de la estabilidad
relativa del lazo de control.

29.2. Control de nivel gustado

Existen recipientes sobre los cuales es conveniente mantener € nivel muy préximo
(ajustado) a punto de consigna. Entre ellos estan:

 Depositos de aspiracion en compresores.
 Columnas con control de balance de materia.
* Calderines para produccion de vapor.

Este es €l tipo de control habitual, teniendo como principal caracteristica la de
mantener constante €l nivel en el punto de consigna fijado modificando el caudal
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tanto como sea necesario. En otras palabras, la oscilacién tiene mayor amplitud rela
tiva en la medida de caudal que en la medida de nivel. La Figura 29.6 muestra dos
curvas caracteristicas de este tipo de control en las que el caudal esta oscilando per-
manentemente para cumplir €l objetivo de mantener constante el nivel en el reci-
piente proximo a 50 %. Se hatomado como ejemplo € depdsito de la Figura 29.2,
el cua tiene un tiempo de residencia de 30 minutos y se ha utilizado un gjuste con
ganancia= 1y tiempo integral = 5 minutos, obtenida por medio de gjuste sisteméti-
co en este lazo de control. Estos valores suelen ser tipicos en muchos lazos de con-
trol de nivel.

10.5
=
&
< =
: g
5 10.0 E
8 2
=
-
=
T
0
CAUDAL
9.5 . ! 40
0.0 2.0 4.0 6.0

Unidades de tiempo relativo t/x

Figura 29.6

Con objeto de comprobar el comportamiento, tanto de este tipo de guste como del
correspondiente a control de nivel medio y control no linea de nivel, se han provoca-
do perturbaciones realizando los cambios siguientes en el caudal de salida del deposi-
to, partiendo de un caudal en estado estacionario de 10 m¥h tanto de entrada como de
sdlida

t/t m’/h t/v M’ /h t/t m’/h
0,0 105 2,0 9.5 4,0 10,5
0,5 11,0 2,5 9.0 4,5 11,0
1,0 10,5 3.0 | 9,5 5,0 10,5
1,5 10,0 3,5 10,0 5,5 10,0
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29.2.1. Caélculo de parametros de sintonia para nivel ajustado

Conociendo la geometria del recipiente existe un procedimiento tedrico para deter-
minar la maxima ganancia que se puede utilizar, siguiendo € criterio de eliminar todo
el error en una gjecucion de control.

En la practica la ganancia obtenida es necesario reducirla porque la respuesta del
sistema de control no es instantanea, dependiendo de factores tales como ruido en la
medida, tiempo muerto en € proceso, retardo en la sefia, etc.

En un controlador proporcional, suponiendo que se parte de una situacion de equi-
librio, @ incremento en la salida seraigud a

A Sal = K * Ervor

Suponiendo una perturbacion/en e caudal, y un intervalo de tiempo entre eecu-
ciones de control de t segundos, € error porcentual en lamedida de nivel sera

fri
h*A*3.600

E (%) =100 *

siendo h la atura entre tomas de nivel y A la superficie de liquido. Con objeto de sim-
plificar se supone un recipiente vertical con &ea uniforme.

S se quiere eliminar todo € error en una sola gecucion de control, € incremento
en lasalida del controlador serdigual a

ASal=f/F=m'/h

donde F representa el méximo caudal utilizable por el controlador o la valvula situada
en la salida. Combinando las ecuaciones anteriores se tiene que, tedricamente, la
ganancia maxima que se puede aplicar sera la que corresponde a la eliminacion de
toda laperturbacion en un ciclo de control. La ganancia es la derivada de |la salida pro-
porcional con respecto a error, por tanto:

., ASal f*h*A*3.600 h*A*3.600 m'/h
Kmix=————== = = -
E (%) F*f*t*100 F*t*100 %

Cuando ademés de control proporciona se incluye control integral, se debe redu-
cir laganancia. Labibliografia habla de utilizar los siguientes valores:

K=08* K mdx

_hx4

y¥i * 60) = Minutos

Como se puede ver, € tiempo integral corresponde exactamente con el tiempo de
residencia del producto en € recipiente.



554 CONTROL AVANZADO DE PROCESOS

29.3. Control de nivel medio

Existen otros recipientes cuya funcion es la de mantener una cantidad de producto
para dar continuidad & proceso frente a cierto tipo de perturbaciones. Se pueden citar
COMO Més importantes:

* Fondos de columnas.
» Acumuladores de producto.
» Depositos de dimentacion .

A estos recipientes se puede aplicar control de nivel medio, cuyo objetivo consiste
en estabilizar € caudal de salida (o entrada) de un recipiente permitiendo que e nivel
oscile, dentro de ciertos limites, arededor del punto de consigna. Con este sistema de
control se absorben perturbaciones en la unidad, aguas abgjo del equipo sobre € cud
se efectlia e control de nivel, aprovechando el volumen disponible.

La Figura 29.7 muestra dos curvas caracteristicas de este tipo de control donde se
ve que las perturbaciones en € proceso quedan amortiguadas en @ recipiente. En otras
palabras, se consigue que € caudal seamés estable que € mostrado en la Figura 29.6.
En este caso se trata ddd mismo depdsito y controlador que en € caso anterior, por lo
que de acuerdo alos cdculos gue se exponen en € apartado siguiente, asumiendo una
perturbacion de 10 % con una banda de control de 20 %, y manteniendo €l tiempo de
residencia como en & caso anterior en 30 minutos, se tiene:

+*
G ntin = M = 0,4
: 20
* *
11~ 2 1730 300 minutos
G min L/ X

10.5
5
E
3 2
o —_—
= 10.0 =
@ =
@ =
= CAUDAL -
& |
= |
=
o I
2 |

9.5 } } 40

0.0 20 4.0 6.0

Unidades de tiempo relativo t/t

Figura 29.7
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29.3.1. Caculo de parametros de sintonia para control de nivel medio

El procedimiento de gjuste de controladores que normalmente se ha utilizado para
obtener control de nivel medio, ha sido precisamente «desgjustar» los pardmetros
gananciay tiempo integra haciéndolos menos agresivos. Este procedimiento tiene un
buen comportamiento cuando la perturbacion es pequefia, pero puede ocasionar algin
trastorno s la perturbacién llega a ser grande, puesto que € tiempo de respuesta del
controlador serd lento. La situacién empeora si se producen varias perturbaciones
seguidas sin haber dado tiempo a conseguir una situacion de estabilidad. En general,
este tipo de control de nivel es valido cuando € tiempo de residencia es muy ato.

Cuando se conoce lageometria del recipientey los valores de caudal, tanto de sali-
da como de perturbacion en la entrada, se utiliza el método de célculo de ganancia
minimay tiempo integra maximo que pueden mantener € nivel dentro de un margen
fijado alrededor del punto de consigna. Existen varios procedimientos para obtener
los parametros mencionados, algunos de los cuales se describen a continuacion.

Uno de los procedimientos de cél culo esta basado en € tiempo de residencia del
caudal de perturbacién dentro del recipiente, es decir V/F. Cuando se utilizan accio-
nes proporciona + integral, la referencia de la firma Honeywell Profimatics utiliza
las siguientes ecuaciones, en las que para smplificar e célculo se supone un recipien-
te vertical:

G min = —Em Fd , 0,8 T mix = M
GAP * F 125* K
Donde: G min = Gananciaminimade controlador

T méx = Tiempo integral méximo del controlador
Fd = Cauda de perturbacion
GAP = Bandade control permitida en € nivel (%)

F = Caudal maximo através de lavéavula
A = Area seccional del recipiente
H = Altura entre tomas de medida del nivel

La constante de tiempo (xd) para €l caudal de perturbacion es:
A*H*GAP
="
Fd * 100
Por tanto, € tiempo integral maximo seraigua a
Tmax=8*<d

Este mismo método lo desarrolla Y. Zak Friedman. La Unica diferencia existente
€S que para este autor:
Tmix=4*xd

Otro procedimiento es d descrito por J. P. Shunta. Este autor mantiene que paraun
guste de control de nivel medio es preferible utilizar la menor ganancia posible,
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manteniendo €l proceso criticamente amortiguado, es decir, con factor de amortigua
miento § = . Por tanto, € tiempo integra es:

2*) v d¥gy
Gmnr =~ Gmin

Tmax =

De acuerdo atodo lo expresado anteriormente, la constante de tiempo del reci-
piente es.
A*H

TV =

Dividiendo la constante de tiempo del recipiente entre la correspondiente a la per-
turbacion se obtiene la ganancia minima del controlador para este tipo de control de
nivel. Esta ganancia corresponde exclusivamente a control proporcional.

TV _ A*H|F _ Fd*100 -
rd  AYH*GAP[(Fd* 100} F*GAP

Transformando los dos caudales a valores porcentuales se tiene F = 100, mientras
que Fd = % deperturbacion esperada. De esta forma se puede decir que la ganancia
necesaria para cualquier controlador de nivel medio con accion proporcional,
dependera de la perturbacion esperada y de la desviacion permitida en el nivel,
independientemente de la geometria del recipiente. Por ejemplo, si la perturbacion
esperada tiene como valor maximo 20 % del cauda de salida del recipientey la des-
viacion permitida es también de 20 %, la ganancia necesaria ser&

Fd*100  Fi 20 _

"100*GAP  GIP 20

Si con lamisma perturbacion se permite solamente una desviacion de 5 % setiene
G = 4. Utilizando control con acciones proporcional + integral, el valor de ganancia
minima a partir de la ganancia calculada en funcién de la perturbacién se fija como:

Gmin=G*08

En cuanto d tiempo integral necesario, utilizando € criterio de mantener constan-
te el factor de amortiguamiento £ = 1 setiene:

Estos ajustes producen un comportamiento de nivel lineal con oscilacion de la
medida entre |os limites prefijados siempre que la perturbacion no sobrepase los valo-
res estimados y que no se superpongan varias perturbaciones en e mismo sentido.

Como puede verse no es dificil gjustar un controlador de nivel para rechazar per-
turbaciones conocidas, pero si se presentan varias perturbaciones encadenadas de tal
forma que antes de absorber una de ellas aparezca otra, este tipo de guste no es capaz
de controlar el nivel, por lo que es necesario recurrir a otro procedimiento como pue-
de ser e denominado genéricamente control no lineal.
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29.4. Control no lineal de nivel

Desde siempre & control de nivel ha sido un gercicio paratodo e persona que se
dedica a control de procesos, de tal forma que existe gran cantidad de disefios enca-
minados a controlar €l nivel de formano lineal. Entre ellos se pueden encontrar los
algoritmos estandar siguientes, dedicados fundamentalmente a este tipo de control en
Sistemas de Control Distribuido:

» Controlador PID con ganancia funciona del error.
+ Controlador PID con tiempo integral funcion ddl error.
 Controlador PID con banda muerta (GAP).

Ademas de los algoritmos antes descritos existe en € mercado una gran cantidad
de algoritmos especiales disefiados por las diferentes compafiias que se dedican a
Control Avanzado de Procesos. La mayor parte de ellos estan basados principa mente
en los algoritmos anteriormente descritos, modificando su comportamiento por medio
de programacién de usuario desarrollada en los diferentes equipos que componen €
sistema de control. Los controladores de nivel no lineal no siguen la ley de control de
los algoritmos estandar PID.

Hay que hacer constar que este tipo de control de nivel debe utilizarse cuando €l
tiempo de residencia del producto sea suficientemente alto para permitir almacenar
una cierta cantidad de producto que permita amortiguar la variabilidad que se produce
en laentrada. En genera se puede hablar de tiempos de residencia superiores a 10
minutos para que este tipo de control tenga un buen comportamiento.

29.4.1. Control de nivel con gananciay tiempo integral variables

A continuacién se describe un sistema de control de nivel que se basa en e desa-
rrollado por J. P. Shunta. En este sistema, la ganancia del controlador y € tiempo inte-
gral varian continuamente de forma exponencial en funcién de la desviacion en la
medida de nivel. Larelacion entre gananciay tiempo integral es tal que permanece
constante el factor de amortiguamiento, debiéndose cumplir que:

Tmdx * Gmin _
T min * G mix

Como se sabe, en un controlador proporciona + integral convencional, la salida
correspondiente a la accion proporcional se obtiene multiplicando la desviacién o
error E por la ganancia del controlador Ge. En e controlador propuesto por Shunta, la
salida proporcional $p se obtiene multiplicando la desviacién por un factor empirico:

Sp=Gmin *E * 25" *

Donde: K = Factor de caracterizacion
G min = Ganancia necesaria para acercar lamedida a punto de con-
signa. Se denomina minima para diferenciarla de la corres-
pondiente a control basico, denominada méxima (G méx).



558

CONTROL AVANZADO DE PROCESOS

30 |
PID| Convencional 2
j=3
N (7}
z g
o
Q
[
0
o
2 ’ Inc E
g 7
g 7
E(; ”
w ,
, Gec=IncSp/IncE
—30
=20 20

ERROR PORCENTUAL

Figura 29.8

De acuerdo ala definicidn de ganancia, la correspondiente a este controlador sera
la tangente de la curva representada en la Figura 29.8. Esto significa que la ganancia
Ge del controlador es la derivada de la salida correspondiente a la accién proporcional
con respecto a ladesviacion o error:

Ge=(1+/E{*K*LN25) * G min * 2551°F

El tiempo integral del controlador se determina dinamicamente para mantener
constante el producto de ganancia por tiempo integral del controlador {Ge * T¢).

T madx * G min T mdx
Te= — = JE/*K
Ge (I *JE[/*K*LN 25) * 25"
Donde: T max = Tiempo integral que sea capaz de llevar la desviacion a

cero. Se denomina méximo para diferenciarlo del corres-
pondiente a control bésico, denominado minimo (T min).

La Figura 29.9 muestra un ejemplo de respuesta aplicando la ecuacion de control
antes mencionada, es decir:

Sp=Gmin *E*25%"X
enlaque Gmin=0,2y K =0,035.

Como se puede apreciar, a sobrepasar € vaor fijado como banda de control admi-
sible (20 % de error), la salida aumenta de tal forma que puede Ilegar a tener res-
puesta asint6tica, con el consiguiente problema de estabilidad que puede aparecer en
€l proceso.
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29.4.2. Mejorade control con gananciay tiempo integral variables

Con objeto de eliminar € problema descrito anteriormente, se ha desarrollado una
modificacion a sistema anterior segiin la cual se tienen los siguientes comportamien-
tos:

e Cuando lamedida de nivel esta situada entre los limites definidos por la ban-
da de control utilizada para los célculos, € controlador actia con las accio-
nes de control calculadas de acuerdo ala caracteristica exponencial antes des-
crita.

+ Cuando la medida de nivel esta situada fuera de la banda de los limites defini-
dos, e controlador actlla con ganancia maximay tiempo integral minimo, es
decir los parametros correspondientes a controlador basico.

Este procedimiento asegura que ante perturbaciones de nivel pequefias, € movi-
miento de caudal sea peguefio o incluso nulo, mientras que ante perturbaciones gran-
des el movimiento de caudal aumente para que la medida de nivel permanezca entre
los limites prefijados.

La ecuacion de control proporciona estandar utilizada por los sistemas de control
tiene como salida proporcional:

Sp=Gc * Error
Por tanto, a utilizar la ganancia calculada con e procedimiento descrito anterior-

mente y limitarla como maximo al valor que tiene € controlador bésico, la respuesta
que se obtiene como salida proporciona es la que aparece en la Figura 29.10.



560

CONTROL AVANZADO DE PROCESOS

B

=

|

|

|

|

|

|

I
ERAn N G

no
o
|

o
!

_______

Salid{a Proporcional
o
(a5 ]
I

1, R VR A

|
S
o
L
]
I
I
I
|
1
|
|
l
I
|
!
|
|
I
|
1
I

I
()]
o

| |
o
7 I I
—30 -20 -10 0 10 20 30
Error porcentual

Figura 29.10

Si debido aun cambio de carga importante, la desviacion entre mediday punto de
consigna de nivel es superior alabanda de control fijada en los calculos, € comporta-
miento del controlador es exactamente igual a un controlador de nivel gustado (tight
control).

Laventgja de este controlador es que la Gananciay Tiempo Integral se modifican
solo cuando € nivel se encuentra dentro de los limites establecidos. Los cambios en €
caudal se hacen siempre de forma continua, nunca bruscamente. Observando la Figura
29.8 se ve que existen tres zonas diferenciadas entre si:

* Error proximo acero: Comportamiento suave
» Error préximo a limite: Comportamiento agresivo
* Error fuera de limite: Comportamiento lineal.

La Figura 29.11 muestra la respuesta de un sistema de control de nivel aplicando
el algoritmo con gananciay tiempo integral variables dentro de la banda de control
con las mismas perturbaciones que en los casos anteriores. Fuera de esta banda de
control se aplican ganancia maximay tiempo integral minimo. Como se puede apre-
ciar, € caudal de entrada tiene muy poca variacion para mantener € nivel dentro de
un margen aceptable. Los parametros de sintonia en este caso son G min = 0.1,
TI méx = 50 Minutos y factor de caracterizacién K = 0,022044. Partiendo de la situa
cion en que € controlador basico tiene ganancia= 1 y tiempo integra =5 min, a fijar
gananciaminima = 0,1 se obtiene un tiempo integral maximo = 50 min para mantener
¢l factor de amortiguamiento t, = 1. La gananciay tiempo integral que aplica e con-
trolador la calcula en cada gjecucion del algoritmo en funcion del error.

Un detalle adicional aeste tipo de control es que cuando, como en este gemplo, la
perturbacién oscila en valores positivos y negativos alrededor del estado estacionario,
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el caudal tiene muy poco movimiento, puesto que si el error entre mediday punto de
consigna de nivel es pequefio, la ganancia calculada por e controlador es muy peque-
fiay € tiempo integral muy grande. Esto repercute a su vez en € nivel, de forma que
lamenor oscilacién en e caudal ayuda a que también oscile menos € nivel.

» Calculo del factor de caracterizacion

El valor de la constante de caracterizacion K se calculapara que, justo en € limite
de labanda de control elegida (GAP), la ganancia seatal que a partir de ese punto el
controlador tenga comportamiento de nivel gjustado. Esta es la gananciaméaxima. Este
célculo solo es necesario redlizarlo s se ha modificado alguno de los pardmetros que
intervienen en e mismo, es decir G max, G min o Gap. Para calcular € factor de
caracterizacion se puede utilizar cualquier método de calculo numérico. Por ejemplo,
el método de tanteo de Newton se desarrolla de la forma siguiente:

Datos: G méx, G min = Ganancias méximay minima
Gap = Desviacion admitida en € nivel

Método de calculo:
a=Gap * LN 25 ‘ Variable intermedia
In=1; Cv=1 ¢ Inicializaciones de K y Convergencia

WHILE (ABS (Cv)=>0,0001)

DER =G min * 25 * (Gap * In) * (a+ Gap * LN 25 * (1 4+ a * In))
Cv=(l+a*In)*Gmin* 25" (Gap * In) - G max
In=1In-Cv/DER )

WEND

K=1In * Factor de caracterizacion calculado
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» Céculo dela gananciay tiempo integral variables

En e programa de aplicacion de usuario del agoritmo de control se deben calcular
en cada gecucion los parametros variables que utiliza el controlador, es decir Ge v Tc
segln el procedimiento siguiente:

Ge=(1+ABS (PV —SP) *K * LN 25} * G min * 25" 7V-50°X

IF Ge>Gmix THEN SET Ge=G mix

Como se puede ver, s la ganancia variable calculada es superior a la ganancia
méxima, prevalece la ganancia maxima. Este hecho ocurre cuando la desviacion
supera €l limite permitido en € célculo. En la Figura 29.12 aparece una curva de res-
puesta tipica de la ganancia calculada por el controlador en funcién del error aplican-
do los datos del gjemplo que se muestra més adelante.
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Figura 29.12

T mdx * G min
Tc o e———
: Ge

30

Al utilizar e valor de ganancia Ge calculado anteriormente, e Tiempo Integra Te
nunca sera menor que Tmin. La Figura 29.13 muestra una curva de respuesta tipica
del tiempo integral calculado por el controlador, utilizando también los datos del
gemplo que se muestra més adelante.
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Tiempo Integral
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Figura 29.13

El procedimiento de caculo de estas variables asegura siempre € factor de amor-
tiguamiento igual alaunidad. Por Gltimo, utilizando valores reales se tiene € siguien-
te gemplo:

Datos: Gmax = 2,0 %%
Gmin = 0,2 %/%
Tmin = 5 Minutos
Gap =20 %
Célculos: El tiempo integral méximo caculado es:

Gmix*Tmin 2%5 )
= T = = 50 mintttos

T mix
G min 0,2

El factor de caracterizacion calculado es: K- 0,02204

Aplicando los calculos expuestos anteriormente, el controlador obtiene:

Error (%) Ge (%/%) Te (min)
0 0,200 50,0
1 0,230 3,5
5 0,386 259
5 1,197 8.4
20 2,000 5,0
25 2000 5.0
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Glosario de términos

En d capitulo correspondiente a valvulas autométicas aparece un pequefio glosa-
rio de términos relacionados con las mismas, agunos de |os cuales no se repiten aqui.

Accidn derivativa. Accion de control en lacua lavelocidad de cambio del error
determina la velocidad con que se aplica la accidn correctiva. Anticipa el efecto
de la accion proporcional para estabilizar mas répidamente la variable controlada
después de cualquier variacion de carga.

Accion directa. Lasalidadd controlador (variable manipulada) aumenta cuando
se produce un incremento en la entrada (variable controlada).

Accion integral. Accion por la cua la sefid de salidadel controlador es propor-
ciona alaintegral de la sefid de error en laentrada alo largo del tiempo.

Accion inversa. Lasdidade controlador (variable manipulada) disminuye cuan-
do se produce un incremento en la entrada (variable controlada).

Accidn proporcional. Accidn de control en lacual existe una ganancia constante
o relacion lineal entre las sefiales de entraday salida del controlador. La salida
hacia la variable manipulada es proporcional ala sefia de error.

Acoplamiento. Interaccion que se produce entre los distintos lazos de control de
un proceso unitario con objetivos que entran en competencia.

Actuador. Elemento del lazo de control que traduce la sefid recibida del contro-
lador en laaccion del dispositivo de control final sobre € proceso.

Alcance (span). Diferencia algebraica entre los valores de calibracion superior e
inferior del campo de medida de un instrumento. Por ejemplo, en un rango de 50
a 150 °C d span tiene un vaor de 100 °C.

Amortiguamiento (relacion de). Relacidn entre los dos primeros picos conse-
cutivos que sobrepasan € valor de referencia de una variable. Ocasiona la elimi-
nacion progresiva de la amplitud de oscilacion de un sistema.

Amortiguamiento critico. Amortiguamiento que es capaz de alcanzar € Ulti-
mo valor de una variable de la forma mas répida sin ocasionar sobrepasamien-
to.

Amplificacion. Relacion adimensiona entre las sefiales de saliday entrada en
un dispositivo disefiado para aumentar la salida. El dispositivo se conoce como
amplificador.

Atenuacién. Disminucion en la sefid de salida con respecto a la de entrada.
Efecto inverso d de ganancia del sistema.

Automatizacién. Accion por la cua se gecuta un proceso de produccion sin la
intervencion del operador de forma permanente.
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Autorregulacion. Aptitud de un proceso para, en circuito abierto, alcanzar fécil-
mente un nuevo estado de equilibrio después de cualquier cambio de carga.
Banda proporcional. Cambio porcentual requerido en la entrada de un controla
dor proporcional para que se produzca un cambio de 100 % en la salida. Dicho
de otra forma, es e porcentgje del rango de medida de un controlador en € cua
se llevaacabo € recorrido total del elemento find de control. Es € vaor inverso
ala ganancia proporcional.

Bias. Es d desplazamiento de una medida con respecto a valor verdadero. En un
sistema de control es un valor constante a sumar algebraicamente a una variable
de entrada o de sdlida

Capacidad. Medida de la aptitud para almacenar un volumen de liquido, masa,
carga eléctrica, calor o cualquier forma de energia o materia. Se mide en unida-
des de cantidad.

Capacitancia. Variacién de la capacidad contenida por unidad de variacion de
una variable de referencia. Por gjemplo, en un recipiente es el volumen por uni-
dad de altura

Carga (cambio de). Cambio en la demanda de materia, fuerza, energiau otra
variable en un proceso 0 sistema. Un cambio en € caudal de alimentacion
(FEED) aun proceso unitario es un cambio de carga.

Carga del proceso (load). Es la cantidad total de materiay energia necesarios
paralograr un estado de equilibrio manteniendo la variable controlada en el valor
deseado.

Cero (calibracion). Limite inferior de escala de un instrumento. El cero de la
escalay € cero de medicion no necesariamente han de coincidir. Véase alcan-
ce.

Cero (desplazamiento de). Error de lecturaen € cero de la escala de medicidn
que se mantiene constante a lo largo de toda la escala.

Compresibilidad. Grado de disminucién de volumen a aumentar la presion.
Conductividad. Vdor inverso alaresistividad.

Constante de tiempo. Tiempo requerido por un sistema de primer orden para
acanzar € 63,2% del valor de cambio cuando éste se produce en escalon.
Control digital directo (ddc). Sistema de control que establece directamente la
sefid que se enviad elemento final de control.

Control en cascada. Sistema de control en e que la salida de un controlador
(primario) constituye e punto de consigna de otro controlador (secundario).
Control en adelanto (feedforward). Sistema de control en e que, midiendo una
0 varias variables de entrada que pueden perturbar a la variable controlada, se
toma una accion de correccion en la variable manipulada. Compensa € efecto de
las perturbaciones sobre la variable manipulada, antes que tengan efecto sobre la
variable controlada.

Control en lazo cerrado (feedback). La variable controlada se mide constante-
mente y se compara con el valor de referencia. Si se produce desviacién entre
ambos valores se aplica una accion correctora al elemento final de control para
retornar la variable controlada a vaor deseado. Equivale a mantener € controla-
dor en modo automético.

Control manual. El operador mantiene la variable controlada en su valor de
referencia modificando directamente e valor de la variable manipulada
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Control on-off. La salidadd controlador se conmuta de abierta a cerrada cuan-
do la sefid de error pasa por cero. Es la formamés simple de control, donde €
elemento fina de control sdlo puede ocupar una de las dos posiciones posibles.
Control 6ptimo. El mejor control que se puede obtener, en & que la oferta igua
la constantemente ala demanday la desviacién se mantiene a minimo valor (ide-
amente sera cero).

Control override. Se presenta en procesos donde varios controladores actlian
sobre la misma variable manipulada. El sistema debe seleccionar la sefial mas
alta (o més baja) entre las diferentes salidas de los controladores y enviarla a la
variable manipulada.

Contral predictivo. Estrategia de control que utiliza un modelo explicito del pro-
ceso para predecir € valor de las variables controladas a lo largo de un horizonte
tempora especificado.

Control de relacion {vatio). Es un tipo de control feedforward en € que se man-
tiene una relacion entre dos variables manipulando habitualmente una de ellas
mientras la otra se comporta como variable de perturbacion. Se utiliza en proce-
sos donde es necesario mezclar dos 0 mas corrientes de forma continua para
obtener una composicion fina de la mezcla.

Control por restricciones. Técnica de control que tiene en cuenta restricciones
operativas del proceso paraoptimizarlo, o de los equipos de planta para protegerl os.
Control selectivo. Se presenta en procesos donde un controlador puede tener
diferentes variables de proceso. El sistema debe seleccionar la entrada més ata
(o més bgja), y utilizarlacomo medida del controlador.

Control supervisorio (spc). Sistema de control que actla sobre los puntos de
consigna de controladores conectados directamente a proceso.

Controlador automatico. Elemento del lazo de control que evalla € error entre
mediday punto de consigna e inicia la accion correctiva sobre e elemento final
de contral.

Convertidor. Instrumento que recibe una sefid estandar y la envia modificada en
forma de otro tipo de sefid estandar. Por gjemplo, convertidor de4 a20 mA a3 a
15PSl.

Dalton (ley de). Lapresion de una mezclaideal de gases es la sumade las pre-
siones parciales de cada uno de los componentes cuando individua mente ocupan
cada uno de dlos & mismo volumen.

Deriva. Desviacion permanente de una sefia que se produce de forma muy lenta
alo largo de un cierto periodo de tiempo.

Desviacion (error). Diferencia algebraica entre el valor medido de una variable
controlada y su punto de referencia o set point. A veces se expresa como valor
porcentua respecto d rango de medida.

Desviacion permanente. Es la desviacion que existe cuando cesa un fendmeno
transitorio o cambio de carga en un lazo de control. Se conoce como OffSet.
Elemento final de control. Elemento del sistema de control que regula directa
mente €l flujo de materia o energia del proceso. Normalmente lo constituye una
vélvula automética.

Equilibrio. Situacion del proceso en € que la cantidad total de materiay energia
aportada es igual ala cantidad total de materiay energia demandada. De forma
sencilla, cuando laentrada es igud ala salida
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Estabilidad. Se dice que un proceso es estable cuando, para toda entrada acota-
da, produce una salida acotada entre unos limites superior e inferior.
Estacionario. Estado de una variable cuando los cambios experimentados duran-
te un cierto periodo de tiempo estan comprendidos dentro de unos limites muy
pequefios.

Exactitud. Conformidad o acercamiento de un valor medido a valor verdadero.
Define los limites de error cuando € instrumento se utiliza en condiciones nor-
males de operacion.

Factor de recuperacion. Relacidn entre caudal de producto destilado en una
columna de destilacion (o producto de fondo), con respecto a la cantidad de ese
producto contenido en la aimentacion a la columna.

Factor de separacion. Es lavolatilidad relativa calculada a partir de las fraccio-
nes molares de los productos en los extremos de una columna de destilacion. Se
obtiene a partir de la medida de pureza de los productos en los extremos.

g=Y (-9
x(l-y

donde «x» es la fraccion del componente ligero en € fondo, e «y» es la fraccion
del componente pesado en cabeza.

Funcion de transferencia. Expresion matemética de la relacion dindmica
existente entre las sefides de entraday sdida de un sistema.

Galvanometro. Instrumento que mide una pequefia corriente eléctricay la
convierte en el movimiento mecanico de una aguja sobre la escala de medida.
Ganancia estatica. Relacion entre amplitudes de entrada y salida en un sistema
cuando la frecuencia se acerca a cero. En otras palabras, es larelacién entre e
cambio en la variable controlada con respecto d cambio en la variable manipula
da cuando se llega a estado estacionario.

Grados de libertad. Es € nimero de variables que pueden ser manipuladas en
un proceso unitario.

Histéresis. Diferencia entre las lecturas hechas cuando, para la misma variable
de entrada, se realizan en direccidn ascendente o descendente a lo largo de la
escala de medida

I nteraccidn. Véase acoplamiento.

Lazo abierto (control en). Control que se lleva a cabo sin realimentacién del
proceso. Ver control manual.

Lazo cerrado (control en). Ver control Feedback

Limite. Barreraimpuesta a los valores superior o inferior de una variable.
Linealidad. Aproximacion a la linea recta de la curva de calibracion de una
medida o variable determinada.

Laicalizacion. Es un proceso por e cua se aproxima un sistemano lined aotro
lineal. Se utilizaen el estudio de dinamica de procesos y disefio de sistemas de
control.

Matriz dinamica. Representa las relaciones e interacciones entre las variables
manipuladas (independientes) y las variables controladas (dependientes).
Medicién (elemento de). Elemento que convierte el valor de la variable de pro-
ceso a una forma o lengugje comprensible por e indicador o controlador.



GLOSARIO DE TERMINOS 569

Modelo. Es la descripcion matemética de un fendmeno (fisico, quimico, etc.),
gue sucede en larealidad.

Multiplexion. Seleccidn en secuencia automética de una sefid entre un grupo de
sefiales. La sefid seleccionada se transmite através de un canal Unico para todas
ellas.

Oscilacion. Cambio periddico en la variable controlada en forma senoidal, con
iguales excursiones arriba'y abgjo del punto de control.

Precisidn. Es € grado de repeticion de vaores obtenidos a medir la misma can-
tidad. No significa necesariamente que las medidas realizadas sean exactas.
Presion de vapor. Es la presion ala que pueden coexistir juntos liquido y vapor
a una temperatura determinada.

Proceso. Desde € punto de vista de operacion es un lugar donde materia, y muy
amenudo energia, son tratados para dar como resultado un producto deseado o
establecido. Desde € punto de vista de control es un blogue con una o varias
variables de salida que han de ser controladas actuando sobre las variables de
entrada (manipuladas).

Proceso autorregulado. Es aguel en el que, partiendo del estado estacionario, se
consigue un nuevo estacionario cuando se produce una perturbacion. Tipico del
proceso de intercambio de calor. Véase autorregulacion.

Proceso no autorregulado. Es aquel en € que, partiendo del estado estaciona-
rio, cuando se produce una perturbacion no llega a estabilizarse en un nuevo
vaor. Tipico del proceso de nivel en un recipiente.

Punto de burbuja de un liquido. Temperatura a la que un liquido comienza a
hervir a unapresién determinada. En un proceso de destilacion aparece la prime-
ra gota de destilado.

Punto de consigna. En un lazo de control, es e valor deseado, o de referencia,
de lavariable controlada

Punto de control. Vaor en € que se estabiliza €l proceso o sistema. Puede coin-
cidir o no con @ punto de consigna.

Punto de rocio de un vapor. Temperatura a la que un vapor comienza a conden-
sar a una presion determinada. En un proceso de destilacion aparece la primera
gota de condensado.

Rango de medida. Conjunto de valores de la variable medida comprendidos
dentro de los limites superior e inferior del campo de medicion de un instrumen-
to.

Rango en oposicion. Lasalida de un controlador actiia sobre dos €lementos fina-
les de control con acciones opuestas, de forma que uno de ellos va abriendo al
mismo tiempo que otra va cerrando en la misma proporcion.

Rango partido. La sdlida de un controlador debe actuar en secuencia sobre dos
0 més actuadores, de forma que hasta que no abre (o cierra) uno de ellos no
empieza a actuar € siguiente.

Raoult (ley de). En una solucion ideal, y a una cierta temperatura, la presion de
vapor es igua ala sumade las presiones de vapor de los compuestos puros por
sus concentraciones molares en lamezcla

Reaccion (curva de). Respuesta de un proceso cuando se realiza un cambio en
escalon en lacargao en € punto de consigna. En ordenadas se representalares-
puesta de la variable controlada respecto d tiempo representado en abscisas.
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Reajuste (accion de). Accidn de control que tiende a eliminar la desviacion per-
manente. Se conoce habitualmente como accion integral.

Regjuste (tiempo de). Tiempo que transcurre hasta que e controlador, en circui-
to abierto, repite la accidn correctiva de laaccion proporcional. También se cono-
Cce como tiempo integral.

Reajuste manual. Valor constante o bias que se suma ala accién proporcional.
Cuando € error es cero, la salida de un controlador toma e valor del regjuste
manual.

Realimentacion. Informacion sobre el estado de la variable controlada que pue-
de compararse con € valor de referencia para llevar a cabo la accion correctiva
en lazo cerrado.

Repetibilidad. Capacidad de reproducir los valores medidos repetidamente
sobre una variable en las mismas condiciones de servicio.

Resistencia. Oposicion a flujo de materia o energia. Se mide en unidades de
cambio de potencial necesarios para producir € cambio en una unidad de flujo.
Ocasiona una disipacién de energia o unapérdida de carga.

Resistividad. Resistencia especifica de un material expresada en ohmios por uni-
dad de longitud y seccion.

Respuesta. Reaccidn que se obtiene en la variable controlada cuando se aplica a
la entrada una sefid de perturbacidn.

Respuesta inversa. Larespuestainicial de lavariable controlada, a provocar un
cambio en lavariable manipulada, tiene la direccion opuesta a la que correspon-
de d llegar d estado estacionario.

Ruido. Componentes indeseables de la sefial que oscurecen lainformacion que
se busca.

Salto en escalén. Cambio instantaneo de un vaor a otro de una variable de pro-
Ceso.

Seguridad intrinseca. Sistema de seguridad para atmésferas peligrosas que limi-
ta la capacidad de un circuito eléctrico para generar chispas con suficiente ener-
gia paraprovocar laignicion en una amosfera explosiva.

Sensibilidad. Minimo cambio en la sefid de entrada que es capaz de detectar €
sistema de medicién o control.

Sensor. Convierte una variable fisica (presion, temperatura, caudal, €tc), en otra
sefial compatible con € sistema de medida o contral.

Sistema. Se refiere atodos los componentes que intervienen en e control, como
son proceso, medicidn, controlador y vavula automética.

Sobreoscilacion. Es € valor méximo de una sefid de salida dividido entre el
valor final de esa sefial, expresado en tanto por ciento. También se conoce como
sobrepasamiento.

Termistor. Resistencia cuyo valor se modifica con la temperatura de acuerdo a
una caracteristica determinada.

Termopar. Dispositivo compuesto por dos metales diferentes que genera una
diferencia de potencial en funcién de la diferencia de temperatura existente
entre la union gue lleva a cabo la medicién y la unién que se utiliza como
referencia

Termorresistencia. Hilo, generalmente arrollado en hélice, de un material cuya
resistencia varia con latemperatura.
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Tiempo de asentamiento. Tiempo que transcurre desde que se produce una per-
turbacion hasta que la salida permanece dentro de una banda de +5% alrededor
de su valor final. En otras palabras, es € tiempo que transcurre desde que se pro-
duce una perturbacién hasta que se obtiene un nuevo estado estacionario.
Tiempo derivativo. Tiempo requerido (minutos) con que la accion derivativa se
adelanta a efecto de la accion proporcional. Dicho de otra forma, es e tiempo
requerido para que la accién proporciona contribuya a la salida dedl controlador
con una cantidad igual alaque produce € adelanto debido ala accidn derivativa
Tiempo integral. Tiempo requerido (minutos) para que la accién integral contri-
buya a la salida del controlador con una cantidad igua a la que suministra la
accion proporcional.

Tiempo muerto (retardo). Intervalo de tiempo transcurrido entre un cambio en
algunavariable de entrada a proceso y su percepcion por e dispositivo de medi-
cion.

Transitorio. Conducta de una variable durante la transicion entre dos estados
estacionarios.

Transmisor. Dispositivo que convierte la sefia del sensor (milivoltios, presion
diferencid, etc) en una sefid estandar de control, por ejemplo, 4 a 20 miliampe-
rios.

Transporte (retardo). Tiempo que materia o energia tardan en recorrer una dis-
tancia determinada.

Valor medio (average). Media aritmética de una serie de medidas realizadas
sobre lamisma o diferentes variables.

Variable controlada. La variable regulada por € lazo de control de proceso que
se desea mantener en un valor de referencia o punto de consigna.

Variable manipulada. Sefid generada por € controlador para mantener la varia-
ble controlada en su punto de consigha.

Variable de perturbacion. Variable que no puede ser manipulada pero afecta al
comportamiento de la variable controlada.

Volatilidad relativa. Es larelacion entre las concentraciones relativas de vapor y
liquido de un componente con respecto a las correspondientes a otro tomado
como referencia.

Yi
o= /xi _ K&
Y, K
donde y = Fraccion molar en el vapor

X = Fraccion molar en € liquido

Indica la facilidad de separar componentes por destilacion. Con a = 1 no se pue-
de separar componentes por destilacion.

Zona muerta. Rango de valores de una sefial de entrada dentro del cual perma-
nece inalterada la salida. A veces se conoce como banda muerta (dead band).
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Bristol, 289, 486

British Standadrs Ingtitute (BSl), 83
Bumpless, 143

Busbar, 126, 130

Cable de extensién de termopares, 74
Cdculo antibombeo, 431, 435, 449, 454
Calderin de vapor (Nive en), 61, 357, 371
Cdentador, 333
Cdor
especifico, 335, 390, 527
especifico eéctrico, 70
latente de condensacién, 333, 337, 348
latente de vaporizacion, 257, 355
sengble, 335, 353, 355
superficia, 123
Camaraanular, 33
Cambio de fasg, 113, 257, 312, 526
Cambios de carga, 165, 186, 364
Capacidad, 41, 110, 155, 169
(Efecto dela), 472
de un compresor, 411
Capacitancia, 41, 154,167
Capilares (Tubos), 38, 106
Caracteridtica
de unavévula, 220
de vévula (Eleccién), 235
especifica de la Accidn Prop., 161,198, 340
Cagadd proceso, 165
Cascada
comportamiento, 95, 244
gemplos de control, 245
Cavitacion, 315
Celda de combustion, 378, 386
Célula paramedida de presién, 37
CENELEC, 121, 123, 131
Central Process Unit, 141
Charles (Ley de), 409
Cholee, 453, 456
Cinética de gases (Teoria), 30
Claussius Clapeyron (Ecuacion de), 475
Cloud Point, 523
CO en gases efluentes, 195
Codficiente
CV (Definicién), 220
de caudd CL (Vévulas), 226

dedescarga, 11
de distorsion Beta, 11
de flujo (CV), 98, 219
de temperatura, 80
isoentrdpico, 406, 444
Columnade liquido, 29, 31, 48
Combudtibles inquemados, 364, 395
Combustion
completa, 363, 394
estequiométrica, 264, 363, 3%
Compensacion
dejuntafria 71, 74
dinamica, 242, 276, 340
Compresor centrifugo, 233, 413, 431
Condensador, 166, 257, 333, 459, 538
Consola de operacion, 145
Congante de tiempo, 157, 274
Control
antihumo, 364
de dos posiciones (Comportamiento), 177
derivativo (Comportamiento), 192
digita Directo (Direct Digital Control), 139
distribuido, 144
integra (Comportamiento), 188
por estrangulacién, 421
predictivo basado en modelos, 287, 292
proporciona (Comportamiento), 179
supervisorio, 139
Controlador
automético, 159
Ldgico Programable (PLC), 143
Convertidor, 120
Coquizacion, 63, 383, 385
Coriolis (Efecto), 8,9
Correccidn en lamedida de caudal, 14
Crudo reducido, 515, 518, 519
Curvade reaccion
. gude por, 216
gemplo de gugte, 217
Curva equilibrio presidn temperatura, 267, 474
CV (Ve Codficiente CV)
CV requerido méximo, 219

Ddton (Ley de), 504
Damper
de aire (tiro forzado), 367, 399
de humos (tiro inducido), 367, 400
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Deriva

compresores, 441

de temperatura, 84
Desacoplo, 289,467, 523
Desorcion, 533, 537, 539
Desplazador (Nive por), 45, 47, 59
Desplazamiento positivo (Medidor), 6
Dedtilacion ASTM, 514
Desviacion permanente, 161, 182
Detector de bombeo, 447
Deutches Indtitui fur Normung (DIN), 83
Diafragma de sdlo, 38
Diferencia de temperatura (Nivel por), 55
Displays, 144
Dowmcomer, 357
Draft Gauge (DG), 377, 397
Driver de compresores, 412

Economizador, 355, 378
Efecto pelicular, 155
Eficacia de la combustion, 393
Electromagnético (Medidor), 4
Electrovavulas de purga, 424
Elemento
find de control, 91, 139, 154, 160
primario, 9, 160, 453
Elevacion de cero, 50, 374
Empaquetadura, 90, 94
Enfriador, 333, 410
Ensayo ssteméico (Ajuste por), 206
Entalpia, 266, 355, 389
Entalpiavapor de hidrocarburo, 266, 337
Equal ConcernError, 304, 307
EquilibriumFlash Vaporization, 522
Escalado de varidbles, 478
Estacion de bombeo, 255
Estado de equilibrio, 41, 164, 165
Estética de fluidos (Ecuacion), 28
Evaporador, 333
Explosién Proof, 121
Extraccion lateral, 295, 512, 523

Factor
de amortiguamiento, 281, 550
de caracterizacion, 337, 517, 557, 561
de expansion, 11
de servicio, 251, 469

Fail Safe, 92,94
Feedback (Regjuste), 242, 340
Feedfonvard

(Teoriade control), 240, 340

caudd de dimentacion, 401,465, 478,495
Finiteimpul se Response (Ver moddo FIR)
Firetube (Cdderatipo), 356
FiameProof, 121, 122
Flotacion, 45
Aujo axid, 414
Flushing, 116
Fuel-gas (Composicidn gemplo), 263
Funcion Lead (Comportamiento), 342

Gadén USA, 220
Ganancia
de un lazo de contral, 225
de unavavula automética, 228
dd transmisor, 195, 339
proporciona, 181, 182
relativa, 290, 486
relativas (C4culo de), 291
total deun lazo, 195, 233, 339
Ultima, 215
variable, 557, 559, 562
GAP
(Ver Bandamuerta)
diferencia 595 ASTM, 515
Ges
licuado del petrdleo, 17, 256, 323
licuado del petréleo (Medida), 17
ingtalacién medida caudd de, 107
Gay Lussac, 409
GLP (Instalacion medida caudd de), 17
Governor, 325, 413
Gravedad locd, 57

Hidrodinamica, 27, 313
Hidrostatic Tank Gauging (HTG), 56
Hidrostética, 27, 155,549
Hinchazén o expansion, 370
Higtéresis, 92, 98, 272
Homogeneidad, 271
Horno

deCracking, 378

de Reformado, 378
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Ignicion (Temperatura de), 123

Igualacion de potencia (Cable de), 128, 130

Impulsion (VAvulade), 331, 405
Incremental (Contral), 247, 260

Indicador multipunto de temperaturas, 87

Inferencid (Contral), 262, 431
Inflamacion (Punto de), 123, 524, 542
Instrumentos anal6gicos, 137

Intensdad nomind en Barreras Zener, 127

Interaccién, 243, 288, 483
Intercambiador, 333
Intercambio de calor

célculo, 335

ecuacion, 183

enrebolier, 494
Interfase (Nive de), 46, 52
Interruptor de nivel, 59
|soporcentua (Caracteristica), 97, 222

Kettle (Intercambiador tipo), 257
K-Factor, 406
Kirchhoff (Leyes de), 82

Lag (Retardo), 274, 276
Lazo
abierto, 143, 158
cerrado, 158,200
Lead (Addanto), 276
Lengleta, 95
Limites de error de termopares, 73, 83
Linea de bombeo, 431
Lined (Caracteridtica), 98, 220
Links, 143

Liquidos (Instalacién medida cauddl de), 103

Mach (NUmero), 453
Manifold, 102, 103, 115
Manémetro, 31, 35, 115
Marcado de instrumentos, 123
Masico (Medidor), 7, 16
Master, 244, 252, 359, 379
Matriz

de control, 304, 306

de gananciasrelativas, 287, 291, 487

dinamica, 291, 303

Mayer (Igualdad de), 406
McCabe-Thiele, 500
Medida de vapor
correcciénala, 16, 20
ingaacion parala, 20, 110
Menisco, 32
Métodos de guste de
controladores, 196, 206, 215, 216
MicroMotion, 8
MIMO, 287
Miniordenador, 138, 141, 143
Moddo
de |as perturbaciones, 296
de proceso, 296, 297
dinamico, 299
en estado estacionario, 337, 340
FIR, 297
recursivo, 299
Momento angular, 8

Mono Etanol Amina (MEA), 248, 534, 539

Move Suppression Factor, 304, 306
Mud Drum, 357

Nelson, 520, 521
Newton, 25, 561
segundaley, 8, 30
Nive
gudtado, 201, 548, 551

funcion del vaporizado en columnas, 493, 494

instalacion medida de, 111
medio, 201, 548, 554
no lined, 548, 557
oOptico devidrio, 44
NPSH
disponible, 315
requerida, 316

Obturador, 90, 92, 94, 98

OffLine (Aplicacidn de control), 146
OffSet (Ver desviacion permanente)
Ohm(Leyde), 163

On Line (Aplicacion de control), 148
Optimizacién dindmica, 295
Optoacoplador, 128, 129

Orden cero (Procesos de), 163
Ovetfiash, 512,516, 517
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Overlap TBPy ASTM, 514, 515
Overfide (Contral), 254, 255, 256, 257 .

Pacing, 253
Par termoel éctrico, 67, 71
Pardge (Error de), 32
Parémetros
de sntonia (Efecto de los), 214
de sintonfainiciales PID. 201
Pascd
principio de, 29
unidad, 25
Pdltier (Efecto), 68, 69
Pendiente TBP, 521
Periodo
de gjecucion, 277, 381
de oscilacion natural, 281
dltimo, 215
Perturbaciones bruscas (Compresores), 440
Pesas muertas (Bomba de), 34
Pila de dmacenamiento, 280, 281
Piping, 101
Placade orificio, 9, 11, 13, 120
Plato sensible, 246, 467, 468
Poison (Ley de), 408
Polaridad en Barreras Zener, 127
Posicionador, 94, 95, 96, 98
Potesde sdllo, 102, 104, 108
Prediccidn de comportamiento, 294, 296, 300
Presion
(Instalacion medida de), 114
absoluta, 26
amosférica, 26
devapor, 18
diferencid (Medidapor), 9, 12
diferenciad (Nive por), 48
engasss, 29,30
hidrostética, 48
reldiva, 26
Presurizacion, 122
Primer orden (Sistemade), 168, 169, 274
Proceso
(Conceptos generales), 153
de compresién, 405
de detilacion, 459
integrador, 43, 165, 548
politrépico, 409

Programacion lineal, 295, 301
Proteccién 1R, 124
Pumparound (Ve reflujo circulante)
Punto
de corte TBP, 469, 513, 521
de Niebla (Ver Cloud Point)
de obdtruccién de filtro frio (POFF), 524
find de ebullicion (EP), 520
inicid de ebullicién (IBP), 520, 524
Purga continug, 372, 373
Purgador de vapor, 348, 349

Radiactivo (Nive), 63
Rampa

de carga, 379

de temperatura, 386
Rangesbilidad, 98, 223
Rangesbilidad efectiva, 224
Rango

€en oposicion, 98

partido, 98,468
Raoult (Ley de), 504
Reaccién de un proceso, 168
Regjuste de modelos de contral, 469, 507
Redlimentacion

negaiva, 203

positiva, 203
Reboiler, 333, 543
Recal entador

primario, 374, 375

secundario, 374, 375
Reciclo de un compresor

(Control), 233, 436, 437, 439, 442
Recirculacion (Control por), 421, 426
Reconciliacion de-un modelo, 470, 507
Recta

deagotamiento (Sripping), 501

de dimentacion, 501

de enriquecimiento, 501, 502
Recuperacion de presion, 11
Reflexion, 44, 61
Reflujo

circulante, 525, 526

externo, 265,266, 491, 528

interno, 265,266, 527
Refrigeracion intermedia, 410
Régimen transitorio, 195, 273, 276
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Relacion
(control de), 248
are/combustible, 249, 263, 362, 396
CpHV, 266
de amortiguamiento, 162, 196, 284
de compresion, 408, 444
fud-oil/fud-gas, 361, 362
reflujo/dimentacion, 463
reflujo/detilado, 461, 462, 465
temperatura volumen, 59
vaporizado/fondo, 461
Relé
neumético, 96
repetidor de sefia, 131
Reparto
deaire, 379, 399
de carga, 379, 381
Resiliencia, 35
Resigtencia
del proceso, 155, 166
especifica, 79
Resitividad, 79
Resorte-Membrana (Conjunto), 89, 91
Respuesta
forzada, 302
impulsional, 297
libre, 302
sobreamortiguada, 282
subamortiguada, 282
Restricciones (Control por), 257
Reynolds (Nimero de), 10, 226
RGA, 287
Riser, 357
Rotametro, 4, 116
Ryskamp (Carrall X), 497

Sdto enescadn, 41, 167, 196, 282, 298
Saturacion de sefial, 254
Sean (Ve periodo de gecucion)
Schedule, 101
Scientific ApparatusMakersAssn (SAMA), 83
Seebeck (Efecto), 67, 70
Segundo orden (Sistemade), 173, 278, 281, 550
Seguridad

aumentada, 122

intrinseca, 121, 122, 124, 128

Sdectividad, 379
Sdectivo (Control), 253
Sdlectores cruzados, 364, 397
Slo(s)
hidraulico (Accesorios para), 115
separadores, 38
Senshilidad éptima lenglieta-tobera, 96
Sefides estandar de transmision, 119, 138
Separacion
de componentes, 468, 476, 491, 514
gavanica, 128
Sarvomotor, 90, 91, 161
Severidad, 379
Siemens, Williams, 80
Silicona, Sdlo de, 37, 38
SISO, 287
Sigema
de control automético, 159, 160
de medicion de un controlador, 158, 160
linedl, 195,271,281
multiplexor, 86
nolined, 271, 272
Sobredlongacion, 284
Sobrepasamiento, 284, 551
Soldadura
caliente, 68, 76
fria, 68, 76
Solidos (Nive de), 63
SpinkL.K.,20, 103, 110
Stonewall, 453
Straingage, 37, 131
Stripping, 519, 524, 533, 537, 540
Stripping con reboiler, 543
Subenfriamiento, 265, 267, 529
Superposicion lined (Principio de), 272
Supresion de rango, 51,53,114
urge (Ver bombeo)

TCP (Temperatura compensada por presion), 477
Temperatura

decorteTBP,513,524

media (Medidade), 76, 384

media ponderada, 384
Tens6n superficid en liquidos, 32
Termdmetro de resistencia, 80
Termopar (Limites de errar), 73
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Termopares (Tipos de), 72
Termorresstencia (Limites de error), 83
Thomson (Efecto), 69
Tiempo
deresidencia, 231, 232, 334, 473
derivativo, 192
integral, 188, 189
integrd variable, 557, 559, 562
medio entre fdlos (MTBF), 146
muerto (Ejemplo de), 156
Tighi Control (Ver nivel gustado)
Tipos de compresores, 410
Tiro
forzado, 366, 395,401
inducido, 366, 395,401
Tobera de medida de caudd, 9, 13
Toroidd (Balanza), 33
Tréfico liquido vapor, 464, 512
Trangmisor, 120
Tubing, 101
Tubo
de rayos catodicos, 143
detorsion, 47
en «U», 33
Turbina(Medidor), 4
Twin computer concept, 141

Ultima sensibilidad (Ajuste por), 196, 215
Umbrd, 272
Unidad de potencia, 160

Vavula(s)
de globo, 89
detres vias (Control con), 343, 346
autoaccionadas, 329, 416

Vaoor (Instdacion medida caudd de), 20
Vapor de stripping (Control de), 519, 524, 541
Vaporizador, 333
Vaidle(s)
controlada (Definicion de), 159
de perturbacion (Definicion de), 159
dependiente, 296, 300
independiente, 296, 300
manipulada (Definicion de), 159
de proceso (Comportamiento de las), 200
Variacion de carga, 41, 157, 169, 174
Vector de dmacenamiento, 280
Veocidad de mezcla, 252
Venturi (Tubo), 9, 13,454
Viade datos, 144, 145, 146
Volatilided relativa, 476, 483, 504, 530
Volumen de corte TBP, 514

Watertube (Caderatipo), 357

Watson (Factor de caracterizacion), 337, 389, 517
Weather Proof, 124

Whegtstone (Puente de), 76, 81, 82

Wild Nafta, 542

Wobbe (indice de), 392

Zener (Tenson de), 125
Ziegler-Nichals, 138,215
Zona
convectiva, 378
de agotamiento, 459, 460
de expanddn o flash, 515
de rectificacion, 459, 483, 497
radiante, 378



