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El uso adecuado de la memoria histórica, además de un signo de inteligencia, es 
alimento fundamental del conocimiento. Tal vez sea donde se ponen de acuerdo la 
inteligencia deductiva y la emocional, y una de las pocas cosas que siguen siendo 
actuales desde el día siguiente a la creación. 

Hay áreas geográficas habitadas por individuos especialmente dotados para trans­
mitir la historia. A veces son capaces de condensar muchos kilogramos de sabiduría 
en un refrán o en una sentencia; otras en un acertijo, en una poesía e incluso en un 
cuento. Sancho Panza, manchego y auténtico protagonista oculto de El Quijote, es un 
ejemplo paradigmático de sabiduría y transmisión de memoria histórica, que se va 
enriqueciendo en cada capítulo. 

La Mancha es una de esas áreas donde surgen de manera espontánea personas que 
consiguen transmitir la sabiduría que han ido acumulando a lo largo de su existencia. 
Unas lo hacen en el campo de las tradiciones, otras en el de la cultura, en ocasiones en 
la ganadería y como es natural también en la industria, y dentro de ella no podía fal­
tar el manchego de turno que nos enseña todo aquello que según su experiencia y buen 
oficio es necesario saber para el buen gobierno de esta disciplina. 

Siempre he pensado que en la simplicidad está el progreso y que éste no habita en 
lo material sino en la mente de las personas. La tecnología, cuyo principal peligro son 
los teenólogos, ofrece numerosas soluciones para cada situación e incluso varios pro­
blemas para cada solución. 

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

Pepe Acedo es un buen ejemplo de teenólogo practicante de esta filosofía en la 
que además está presente el sentido común, la tradición de lo nuevo y esa sentencia 
proveniente del campo de la Medicina, pero de uso universal consistente en que «lo 
que no está indicado está contraindicado». 

Personalmente tengo que agradecer a Pepe conocer muchas de las cosas que he 
aprendido en el campo del Control de Procesos y la Instrumentación, así como de dis­
frutar de su amistad desde los tiempos de la neumática. 

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

Diego Hergeta 

Mayo, 2002 

Prólogo 



Introducción 

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

David E. Haskins realiza una presentación 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 
automático debe poseer una combinación de conocimientos no demasiado común, 
dividiendo estos conocimientos en tres diferentes áreas que se adquieren por: heren­
cia, educación y experiencia. 

Con respecto a la herencia, la característica más importante es la capacidad para 
convertir los conocimientos teóricos en aspectos prácticos. El área de educación se 
compone de conocimientos de ingeniería tales como termodinámica, procesos de 
transferencia y operaciones unitarias de proceso. Otros conocimientos necesarios se 
refieren a la teoría de control y la tecnología de ordenadores, incluyendo programa­
ción. Por último el área de experiencia comprende conocimientos del proceso desde el 
punto de vista de operación, así como aspectos económicos del mismo. Dentro de este 
área se encuentra el conocimiento de los sistemas de control desde el punto de vista 
de software y hardware, incluyendo el comportamiento de los instrumentos que com­
ponen los lazos de control. 

Un experto, reconocido internacionalmente en el campo de control de procesos, 
como F.G Shinskey, en una entrevista realizada por Ingeniería Química en su número 
359 de Julio/Agosto 1999, ante la pregunta ¿Qué requisitos debe cumplir el ingeniero 
de control de la primera década del próximo siglo?, responde lo siguiente: «Creo que 
con frecuencia la formación académica adolece de falta de atención en los aspectos 
prácticos. No es raro que no se tenga una exposición práctica a analizadores, transmi­
sores de presión diferencial, válvulas de control, ajuste de controladores PID, temas 
que los graduados deberían conocer». 

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

• Antes de poder controlar un proceso es necesario comprenderlo. 
• Ser progresista no significa ser conejillo de indias. 
• Un ingeniero de control es un buen profesional si dice lo que la gente necesita 

conocer, no lo que la gente quiere oir. 



• El operador mejor entrenado y el técnico de control mejor cualificado cometen 
fallos. Por tanto la seguridad se gana con el apoyo mutuo. 

• Si un instrumento está mal instalado tendrá problemas tanto de mantenimiento 
como de calibración y respuesta. 

Como resumen de todo lo anterior se puede concluir diciendo que un técnico dedi­
cado a control, tanto básico como avanzado y multivariable debe: 

• Conocer el proceso hasta un nivel suficiente para comprender el efecto que pue­
de producir sobre el conjunto la actuación sobre un lazo individual. Un ejemplo 
muy simple se tiene en un lazo con dos controladores en cascada en el que el pri­
mario es el controlador de nivel de un recipiente y el secundario es un control'a-
dor de caudal de producto que se envía como alimentación a otro proceso unita­
rio situado aguas abajo. Un buen ajuste de estos dos controladores permite que 
el nivel oscile aprovechando la capacidad del recipiente para que el caudal se 
mantenga lo más estable posible y no provoque perturbaciones brusca aguas aba­
jo, mientras que un mal ajuste hace justamente lo contrario, es decir mantiene el 
nivel constante y deja oscilar el caudal. Esto es un indicio del conocimiento que 
tiene el técnico sobre el proceso en su conjunto. 

• Tener conocimientos de instrumentación hasta un nivel suficiente para compren­
der y solucionar ciertos tipos de errores que se producen por el mal comporta­
miento de algún instrumento. Un ejemplo simple se presenta cuando una válvula 
automática tiene excesivo rozamiento en el sistema de empaquetadura. La res­
puesta obtenida en la variable controlada tiene un comportamiento a «tirones» y, 
si el técnico no conoce el funcionamiento mecánico de la válvula, puede que 
invierta una gran cantidad de tiempo en calcular filtros, modificar ganancias, 
etc., cuando la solución es tan simple como suavizar el movimiento del vastago 
de la válvula. Como regla general, cuando se tiene un problema puede que éste 
se encuentre en el instrumento o en su montaje, o bien en los equipos de proce­
so. 

Capítulo aparte sería necesario para tratar el tema de analizadores, pero dada la 
gran cantidad de tipos y principios de medida existentes en el mercado, no se ha creí­
do conveniente incluirlos en este libro desde el punto de vista de instrumento de medi­
da, haciéndolo solamente como elemento necesario para llevar a cabo algunos desa­
rrollos de control avanzado. Por otro lado, la tecnología de los analizadores avanza tan 
rápidamente que el capítulo estaría obsoleto en un periodo de tiempo relativamente 
corto. 

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

• Control básico. Comprende los lazos de control de forma individual y tiene 
como función la de mantener las variables del proceso en los valores prefijados 
como puntos de consigna. Cada lazo de control trabaja de forma individual y no 
«conoce» lo que están haciendo el resto de lazos relacionados con el mismo pro­
ceso unitario. Actualmente se puede considerar control básico incluso el control 
en cascada. 

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

- Mejora de rendimiento en productos de mayor valor añadido. 
- Ahorro de energía. 
- Incremento de estabilidad. 
- Aumento en la capacidad de producción al tener menor nivel de incertidum-

bre en el control. 
• Control multivariable. Es el estado del arte actual en control de procesos. Se basa 

en la obtención y aplicación de modelos obtenidos del propio proceso para pre­
decir las salidas a lo largo de un cierto periodo de tiempo. En la industria existen 
procesos multivariables, como las columnas de destilación, en los que cada 
variable manipulada afecta a varias controladas, por lo que no se dispone de una 
estrategia de control única. Por medio del control multivariable predictivo basa­
do en modelos se conduce al proceso a un punto de operación óptimo desde el 
punto de vista económico a pesar de las perturbaciones, las cuales están contem­
pladas en los modelos obtenidos. 

En cualquier caso, y aunque en el libro se haga mayor hincapié en sistemas enfo­
cados al campo de la industria química y petroquímica, las diferentes técnicas de con­
trol pueden ser aplicadas a cualquier tipo de proceso, sabiendo que para el desarrollo 
de una aplicación es necesario: 

• Conocer las técnicas de control 
• Conocer el proceso 
• Observar el funcionamiento de la unidad 
• Tener en cuenta la regla básica: «No complicar un sistema de control a menos 

que esté plenamente justificado». La complicación innecesaria lleva a un peor 
entendimiento por parte del operador. 

En los sistemas de control sólo se deben incluir aquellas variables de perturbación 
o cálculo que afecten significativamente a la variable controlada. En caso contrario es 
mejor no incluirlas y considerarlas como constantes, ya que el reajuste (feedback), 
realizará la corrección correspondiente. Cada nueva variable es una posibilidad más 
de fallo del sistema de control. Un ejemplo típico es la medida del poder calorífico de 
los combustibles en los sistemas de combustión de hornos y calderas; en la mayoría 
de los casos al introducir esta medida como adelanto ocasiona más perturbación que 
si se introduce como valor constante, debido al método de obtención de este valor por 
medio de analizadores en línea. 

Basándose 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 
que existe gran cantidad de libros específicos sobre instrumentación para técnicos ins­
trumentistas, así como de ingeniería para técnicos de procesos. Por esta razón no se 
incluyen aquí temas específicos relacionados con la tecnología de instrumentos, pro­
tocolos de señales, comportamiento de los sistemas digitales de control, sistemas de 
control distribuido, etc. Para el técnico de control es suficiente disponer de una medi­
da y saber evaluar si esta medida tiene un comportamiento fiable para diseñar un sis­
tema de control básico, avanzado o multivariable. 
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También se podrá observar que a lo largo de los diferentes capítulos no se han 
incluido extractores de raíz cuadrada en las medidas de caudal. Esto se debe a que 
actualmente se suele realizar esta función en los propios transmisores de campo, lle­
gando la señal al sistema de control ya linealizada. 

Para finalizar esta introducción quiero expresar mi agradecimiento especial a la 
Fundación Repsol por el apoyo financiero para la edición de este libro, sin cuyo apoyo 
no hubiera sido posible su publicación. 

En el aspecto técnico tengo que agradecer la ayuda prestada por el grupo de profe­
sionales que relaciono a continuación, 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 Subdirección de Control Avanzado de 
Repsol en Madrid. 

• Raquel Royo Villaescusa, Técnico de la Subdirección de Control Avanzado de 
Repsol en Madrid. 

• Sonia Hernández Barrado, Técnico de la Subdirección de Control Avanzado de 
Repsol en Madrid. 

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

• Francisco Díaz Andreu García, anterior Jefe del Departamento de Instru-menta-
ción y Control Avanzado en la Central de Ingeniería de Repsol en Madrid. 
Primer Presidente de la Asociación de Instrumentación, Sistemas y Automatiza­
ción (ISA), en España. 

• Manuel Bollain Sánchez, ha sido Presidente de la Asociación de Instrumenta­
ción, Sistemas y Automatización (ISA), en España. Es persona de gran prestigio 
en el mundo de la Instrumentación y el Control de Procesos. 

He dejado para el final de este grupo de expertos a Diego Hergueta G. de Ubieta, 
Subdirector de Control Avanzado de Repsol en Madrid, quien ha sido el principal artí­
fice para que sea posible esta publicación. Me cabe el honor de considerarme su ami­
go desde hace muchos años. 

Por último quiero dedicar este trabajo a mi familia, sobre todo a mi esposa, Juani, 
por su comprensión y estímulo para desarrollarlo a pesar de las horas invertidas en él. 

Puertollano, Octubre 2002 

PEPE ACEDO 
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INSTRUMENTACIÓN PARA 
TÉCNICOS DE CONTROL 



1 
Medidas de caudal 

1.1. Introducción 

La medida de caudal se utiliza en la industria para dos propósitos fundamentales: 

• Contabilidad. 
• Control de procesos. 

Desde el primer punto de vista, los medidores de caudal se utilizan para contabili­
zar la transferencia de materia entre diversas partes del proceso, diferentes compañías, 
o bien entre suministrador y usuario. Un ejemplo cotidiano de esto último se tiene al 
repostar gasolina en el automóvil. 

En cuanto al control de procesos, la medición de caudal es imprescindible para 
poder realizar control automático, así como para optimizar rendimientos en las unida­
des de producción aplicando balances de materia. Por esta causa, los caudales deben 
medirse y controlarse cuidadosamente. 

Figura 1.1 

Fuente: Medidores de flujo másico por efecto Coriolis 
Ingeniería Química. Agosto 1992 
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La Figura 1.1 muestra una clasificación con los diferentes tipos de medidores de 
caudal y los porcentajes aproximados de utilización. Dada la gran cantidad de tipos de 
medidores existentes, aquí solo vamos a ver con cierto detalle los siguientes: 

• Medidores de área variable. 
• Medidores por desplazamiento positivo. 
• Medidores másicos. 
• Medidas por presión diferencial. 

Además de los anteriores, se puede mencionar de forma somera algún otro tipo, 
por ejemplo los medidores electromagnéticos y los de turbina, utilizados para produc­
tos totalmente opuestos. 

Los medidores electromagnéticos se basan en el principio de Faraday según el cual la 
fuerza electromotriz (fem), inducida en un elemento conductor que se mueve a lo largo de 
un campo magnético, es proporcional a la velocidad de ese conductor. En este tipo de 
medidores, el líquido que pasa a través del mismo hace la función de conductor, por lo que 
la fem inducida por el fluido dentro del campo magnético, generado en la carcasa del medi­
dor por medio de bobinas, es proporcional a la velocidad y, como consecuencia, al caudal. 
Dada la particularidad de falta de obstrucción en la línea, este tipo de medidor es muy útil 
para la medida de líquidos muy viscosos o abrasivos que sean eléctricamente conductores, 
no siendo utilizable para productos en fase gas. Además de para la medida de productos 
químicos, estos medidores se utilizan en la industria de alimentación para medir pastas, etc. 

Un medidor de tipo turbina consta básicamente de un rotor con alabes soportado por 
un eje y con movimiento de rotación perpendicular a la dirección del flujo. Por medio de 
un detector magnético, cada vez que uno de los alabes pasa delante del mismo se produce 
un impulso al cortar el campo magnético. El número de impulsos es proporcional a la 
velocidad y, como consecuencia, al caudal que atraviesa el medidor. Aunque la teoría de 
funcionamiento es muy simple, en la práctica se presentan problemas debidos a causas 
tan simples como la tolerancia entre el eje y el cojinete o rodamiento sobre el cual gira, o 
el daño producido por el exceso de velocidad cuando existe gasificación en el producto a 
medir. Como características principales tiene la de ser muy exacto y disponer de muy 
buena repetibilidad. Por el contrario necesita ser calibrado frecuentemente para obtener la 
equivalencia impulsos/caudal, y no puede ser utlizado para líquidos viscosos o sucios. 

1.2. Medidores de área variable 

Los medidores de caudal por área variable, conocidos como rotámetros, utilizan el 
mismo principio de medida que los medidores por presión diferencial, es decir, la rela­
ción entre la energía cinética y la energía debida a la presión. En el sistema de presión 
diferencial (dP) el área correspondiente a la restricción es constante y la presión dife­
rencial cambia en función del caudal (Q). 

Medidor por presión diferencial Q =f(dP) con Área constante 

En el rotámetro el área de la restricción cambia al mismo tiempo que el caudal, 
permaneciendo constante la presión diferencial. 
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Medidor por área variable Q = f(Area) con dP constante 

La Figura 1.2 muestra, de forma simplificada, un rotámetro, el cual consta básica­
mente de un tubo vertical troncocónico, 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 dirección ascendente. Al ascender el flotador va dejando libre un área en 
forma anular hasta que la fuerza producida por la presión diferencial en las caras supe­
rior e inferior del flotador se equilibra. 

Figura 1.2 

El rotámetro se basa por tanto en un balance de fuerzas, en el que las fuerzas de impac­
to y arrastre hacen que ascienda el flotador, aumentando el área anular disponible para el 
paso del fluido, con lo cual disminuye la fuerza neta de ascensión. El equilibrio se estable­
ce cuando la fuerza ascendente equilibra el peso del flotador, o fuerza descendente. 

La posición de equilibrio alcanzada por el flotador dentro del tubo es una indica­
ción directa del caudal de paso. En su forma más simple, el rotámetro tiene marcada 
sobre el propio tubo de cristal la escala de medida. La tabla siguiente muestra las prin­
cipales ventajas y limitaciones que tienen estos tipos de medidores de caudal: 

Ventajas 

Bajo coste. 

Simplicidad. 

Apto para caudales muy pequeños. 

Caída de presión constante y muy 
pequeña. 

Rango de caudal 10:1. 

Lectura lineal del caudal. 

Limitaciones 

No apto para altas presiones. 

Debe ser montado verticalmente. 

Capacidad limitada para caudales muy altos. 

Las versiones estándar no disponen de 
sistema de transmisión. 

Se debe utilizar solamente en fluidos 
limpios. 

La suciedad sobre el cristal dificulta la 
lectura. 
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Los rotámetros se utilizan fundamentalmente en lugares donde sólo se requiere 
una indicación 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 líquido (Vu), desplazándolo desde la entrada hasta la salida, y 
contando (N) el número de volúmenes desplazados en un tiempo determinado (t). 
Se conocen con el nombre genérico de contadores porque cuentan el volumen de 
líquido, 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: 

t 

Dependiendo de las unidades utilizadas se tendrá la medida de caudal en: litros/min, 
m3/h, m3/día, m3/mes, etc. La lectura se realiza por medio de un sistema de transmisión 
mecánica desde el interior del contador hasta el exterior, en cuyo final 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 
ningún tipo de cálculo. Existen varios tipos de contadores, pero aquí solo vamos a ver 
el de ruedas ovales que muestra la Figura 1.3. 

Figura 1.3 

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

• En el primer dibujo se está llenando la cámara de medida «M» situada entre la 
rueda oval derecha y la carcasa del medidor. 

• En el segundo dibujo ha quedado atrapado un volumen conocido de líquido 
entre la misma rueda oval y la carcasa. 

• En el tercer dibujo se desplaza el líquido desde la entrada hacia la salida del 
contador. 

• Por último, en el cuarto dibujo se descarga el líquido en la tubería situada a la 
salida del contador. 
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La tabla siguiente muestra las principales ventajas y limitaciones que tienen estos 
tipos de medidores de volumen o caudal: 

Ventajas 

Buena exactitud y amplio rango de medida. 

Muy buena repetibilidad. 

Apto para fluidos con muy alta viscosi­
dad, admitiendo grandes cambios en la 
misma. 

Lectura local directa en unidades de vo­
lumen. La lectura se puede transmitir por 
medio de un sistema de pulsos. 

No necesita alimentación eléctrica. 

Amplio rango de caudal. 

Limitaciones 

Caro, especialmente en grandes tamaños. 

Alta pérdida de carga. 

No apto para fluidos abrasivos o sucios. En 
este último caso necesitan un filtro previo. 

Las partes móviles tienen muy poca tole­
rancia entre ellas para evitar fugas de líqui­
do. Por tanto están expuestas a bloquearse. 

Limitan el caudal de paso a través suyo. 

Pueden dañarse por sobrevelocidad. 

1.4. Medidores másicos 

Los medidores másicos están diseñados para medir directamente el caudal de flui­
do en unidades de masa, tal como kg/h, en lugar de medir el caudal en volumen, como 
m3/h. Fundamentalmente son de dos tipos: 

• Medidores de volumen con corrección automática de densidad incorporada. 
• Medidores de masa directamente. 

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

Figura 1.4 



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

Otro tipo de medidores directos de flujo másico lo constituyen los basados en el 
efecto Coriolis. Según este efecto, un objeto que se mueve en un sistema de coordena­
das que rota con una velocidad angular experimenta una fuerza Coriolis proporcional 
a la masa y velocidad del fluido, así como a la velocidad angular del sistema. 

La segunda ley de Newton establece que la fuerza «F» que actúa sobre un objeto 
de masa «m» con aceleración «a» es: F = m*a. Esta ley se modifica cuando se trata 
de objetos situados dentro de un sistema acelerado que gira con velocidad angular 
«w», por lo que el mismo objeto de masa «m», cuya velocidad lineal es «v», se 
encuentra sometido a la siguiente aceleración de Coriolis: acor = 2*v*w. Como conse­
cuencia, la fuerza de Coriolis debida a la aceleración anterior será: 

Fcor = m*2*v*w 

La Tierra constituye un sistema de coordenadas en rotación. Si, por ejemplo, un 
objeto se deja caer desde una gran altura, al tocar la Tierra se habrá desviado de la 
vertical. Si el mismo objeto fuera obligado a caer por el interior de un tubo vertical, el 
efecto de desplazamiento lateral haría que el objeto ejerciera una cierta fuerza contra 
la pared del tubo. Si se introdujera por este mismo tubo el líquido procedente de la 
impulsión de una bomba, la fuerza de Coriolis resultante contra la pared del tubo sería 
proporcional a la masa de caudal y el momento angular de la tierra. 

La Figura 1.5 muestra el principio de funcionamiento de un medidor Micro Motion 
de la firma Rosemount, formado por un tubo alojado dentro de una caja de protección 
y aislamiento. El tubo vibra a su frecuencia natural o frecuencia de resonancia movido 
por una bobina o sistema electromagnético que se encuentra situado en el centro de la 
curva del tubo, tal como aparece en la Figura 1.5 (A). La vibración es similar a la que 
produce un diapasón. 

Al entrar el fluido en el medidor, se ve forzado a tomar o seguir el momento de la 
vibración vertical del tubo. Cuando el tubo se está moviendo hacia arriba debido al 
semiciclo de vibración, el fluido que está entrando al medidor se opone a ser dirigido 

Figura 1.5 

CONTROL AVANZADO DE PROCESOS 8 
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hacia arriba, empujando al tubo en dirección descendente, como aparece en la Figura 
1.5 (B). Al tener el tubo su momento ascendente así como su máximo recorrido en el 
centro de la curva, al salir el fluido del medidor empuja al tubo en dirección ascen­
dente. Estos dos empujes hacen que el tubo sufra un giro como el que muestra la 
Figura 1.5 (C). 

Cuando el tubo se mueve hacia abajo debido a la segunda mitad del ciclo de vibra­
ción, se produce un giro en sentido contrario. Estos giros o retorcimientos característi­
cos se denominan efecto Coriolis. De acuerdo a la segunda ley de Newton, la cantidad 
de giro del tubo es directamente proporcional a la masa de fluido que pasa a través del 
medidor. 

Unos detectores situados a cada lado del tubo miden la velocidad de la vibración. 
La masa se determina midiendo la diferencia de tiempo mostrada por los sensores de 
velocidad. Cuando el caudal es cero no existe ángulo de giro en el tubo, dando como 
resultado la no existencia de diferencia de tiempo entre los dos sensores de velocidad. 
Cuando pasa caudal se produce un giro del tubo, el cual hace que exista una diferen­
cia de tiempo entre los sensores. La diferencia de tiempo es proporcional al caudal en 
masa. 

La tabla siguiente muestra las principales ventajas y limitaciones que tienen estos 
tipos de medidores de caudal en masa: 

Ventajas 

Muy buena exactitud. 

Rango de medida muy amplio, 25 : 1 

Lectura directa del caudal en unidades 
de masa sin necesidad de compensación. 

Costes de mantenimiento reducidos. 

Salida lineal. 

Limitaciones 

El conjunto es relativamente caro. 

Pérdida de carga media. 

Generalmente no es utilizable para gases 
o vapor. 

Costes de instalación altos. 

No utilizable en tuberías de gran tamaño. 

1.5. Medidas por presión diferencial 
El método más ampliamente utilizado para la medida industrial de caudales es el 

que se realiza a partir de la presión 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 más 
utilizados son las placas de orificio. A su vez, dentro del grupo de placas de orificio, 
la más 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, a modo de ejemplo y de forma simplificada, el 
comportamiento de una placa de orificio como elemento primario de medida. A veces 
se conoce con el nombre de diafragma. Este elemento primario es una restricción al 
paso de fluido que hace aumentar la velocidad disminuyendo al mismo tiempo la pre-
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Figura 1.6 

sión, de tal forma que la suma de energía potencial, energía cinética y energía interna 
permanece constante. 

Para el cálculo de placas de orificio hay que tener en cuenta una serie de concep­
tos, entre los cuales los más importantes son: 

• Número de Reynolds. El comportamiento dinámico de los fluidos depende de 
las magnitudes relativas de inercia y fricción. Las fuerzas de fricción son domi­
nantes en corrientes de baja velocidad y tienden a producir flujo laminar. Las 
fuerzas inerciales son grandes cuando la velocidad es alta, tendiendo a producir 
flujo turbulento. El número de Reynolds es un parámetro adimensional forma­
do por la relación entre inercia y viscosidad, expresado como: 

siendo: p = Densidad del producto 
V = Velocidad de paso 
D = Diámetro de la tubería 
ix = Viscosidad del producto 

La magnitud de este parámetro indica si el flujo puede ser laminar o turbulento. 
Valores inferiores a 2000 son característicos de flujo laminar, mientras que 
valores superiores a 4000 describen flujos turbulentos. Entre estos dos puntos 
es difícil definir las condiciones del fluido. El flujo turbulento es más común 
que el laminar y por tanto más importante. 
Relación Beta. Beta es la relación entre el diámetro del orificio de restricción o 
medida y el diámetro interior de la tubería. Valores bajos de p hacen que aumen­
te la diferencia de presión, reduciendo la capacidad del medidor. 
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• Coeficiente de descarga. Ningún elemento primario sigue exactamente la 
ecuación de Bernouilli. El coeficiente de descarga «C», relaciona los caudales 
teórico y real y se obtiene empíricamente en función de la relación |3 y del 
número de Reynolds. 

• Recuperación de presión. La presión disminuye al pasar por el orificio de res­
tricción y se eleva aguas abajo. Este fenómeno es consecuencia de la conversión 
de energía potencial en cinética. Parte de la energía se disipa en la turbulencia, 
por lo que una parte de la caída de presión no se recupera. 

• Factor de expansión. Para fluidos compresibles se utiliza en el cálculo de ele­
mentos primarios el factor de expansión «e». Este factor tiene en cuenta el cam­
bio en la energía interna de un fluido que acompaña a las variaciones en térmi­
nos de energías cinética y potencial. Para líquidos el factor de expansión vale 
uno. 

1.5.1. Determinación de la ecuación de cálculo de caudal con placa 
de orificio 

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

Figura 1.7 

El cálculo se basa en la aplicación del teorema de Bernouilli en una tubería hori­
zontal, según el cual, la suma de altura cinética + altura debida a la presión + altu­
ra potencial es constante. En este desarrollo solo se van a tener en cuenta los valores y 
coeficientes más importantes, puesto que no se trata de un procedimiento de cálculo 
exhaustivo. 

Siendo «d» el diámetro del orificio en metros y «D» el de la tubería en metros, se 
tiene la relación |3=d/D, o también (32 = d2/D = S2/Si, es decir, la relación entre las 
secciones correspondientes al orificio (S2) y la tubería (Si). 
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siendo: QM = Caudal, en Kg/seg 
C = Coeficiente de descarga, sin dimensiones 
E = Coeficiente de velocidad de acercamiento, sin dimensiones 

Si llamamos P1 y P2 a las presiones absolutas en Kg/cm2 antes y después del orifi­
cio respectivamente y aplicamos el teorema de Bernouilli a las dos secciones Si y S2 

se tiene, despreciando las pérdidas y sabiendo que la altura potencial es la misma en 
ambas secciones: 

donde: V = Velocidad 
p = Densidad 
g = Aceleración de la gravedad 

agrupando términos, 

Como se sabe, el caudal es: Q = S * V, por tanto, V = Q / S. De esta forma: 

Las secciones, tanto de la tubería como del orificio de restricción son constantes. 
Como consecuencia'se llega a la ecuación genérica del caudal en función de la pre­
sión diferencial. 

Las ecuaciones teóricas anteriores se convierten en la ecuación general para cálcu­
lo de caudales siguiente, de acuerdo a la Norma ISO 5167: 

o lo que es igual: 



e = Coeficiente de expansión, sin dimensiones 
d = Diámetro del orificio, en metros 
g = Aceleración de la gravedad, en m/seg2 

h = Presión diferencial, en kg/mf 
p = Densidad, en kg/m3 

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

quedando la ecuación general para cálculo de caudal en masa como: 

Si el cálculo se quiere en unidades de volumen, basta con dividir la ecuación ante­
rior entre la densidad utilizada como base, normalmente densidad a 15 °C. Por tanto, 

Los coeficientes de descarga, expansión y velocidad de acercamiento se calculan 
para cada tipo de medidor, como: 

• Placa de orificio de arista viva, de cuarto de círculo v con entrada cónica. 
• Placa de orificio con tomas de presión a 
• Toberas ISA 1932 y de radio largo. 
• Tubos Venturi. 
• Placas de orificio con tomas de presión córner tappings. 
• Orificios de restricción. 

Dado que el objeto de este capítulo no es el de desarrollar completamente los cál­
culos para la medida 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 ventajas y limitaciones que tienen estos 
tipos de medidores de caudal por placa de orificio: 

MEDIDAS CE CAUDAL 13 
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Ventajas 

No tienen componentes móviles. 

Se dispone de un amplio margen de ran­
gos y tamaños. 

Aptos para la mayoría de gases y líquidos. 

Ampliamente establecido y aceptado. 

No necesita calibración del elemento. 

Simplicidad. 

Limitaciones 

Utilizable solo para rangos de caudal 4 : 1 

Relación cuadrática entre presión diferen­
cial y caudal. 

Relativamente baja exactitud. 

Pérdida de presión no recuperable. 

La viscosidad afecta al rango de caudal. 

La instalación puede llegar a ser costosa. 

1.6. Correcciones de caudal 

Para la medida continua de caudales por presión diferencial se utilizan medidores 
cuyo rango o escala puede estar calibrada en peso o volumen, bien en condiciones 
normales de presión y temperatura o en otras condiciones, para las cuales fue realiza­
do el diseño. 

Si un medidor está calibrado para unas determinadas condiciones de operación, 
solo indicará el caudal correcto cuando se cumplan estas condiciones. Si esto no ocu­
rre habrá que multiplicar el caudal medido por un factor de corrección, con el fin de 
adaptar las condiciones de cálculo del elemento primario de medida a las condiciones 
reales de paso del producto. 

De forma general, las ecuaciones que se describen son válidas siempre que la 
variación de las condiciones de operación reales, frente a las de diseño, no sean muy 
significativas. En caso contrario la variación afectará al número de Reynolds, por lo 
que será conveniente recalcular el elemento primario para que la validez de la medida 
sea aceptable. A continuación se desarrolla el procedimiento de corrección a emplear 
en los medidores de líquidos y gases. En todos ellos, la ecuación general de correc­
ción será: 

CAUDAL CORREGIDO = CAUDAL MEDIDO * FACTOR de CORRECCIÓN 

Líquidos en volumen 

Habitualmente la medida de caudal se realiza en m3/h a 15 °C, a cuya temperatura 
base se toma la densidad de diseño. Si el producto cambia puede ocurrir que la densi­
dad a 15 °C sea diferente, ocasionando un error en la medida. Del mismo modo se tie­
ne una densidad de diseño a la temperatura de operación, tomada para el cálculo, y 
una densidad real del producto a la temperatura de paso. Como consecuencia, el fac­
tor de corrección (Fe) será: 



MEDIDAS CE CAUDAL 15 

Normalmente no se suele utilizar el segundo término de la ecuación al realizar las 
correcciones, puesto que si existen variaciones importantes de la densidad a 15°C en 
el líquido, entre las condiciones de operación y diseño, es más conveniente recalcular 
de nuevo el elemento de medida. De esta forma la lectura sin corregir tendrá mayor 
fiabilidad. 

Líquidos en peso 

El factor de corrección será: 

A veces, partiendo de un caudal medido en volumen, se quiere obtener el equiva­
lente en peso. En este caso, hay que multiplicar el volumen medido por la densidad a 
la temperatura base para la cual fue calculado el elemento primario. Por ejemplo, par­
tiendo de un caudal en m/h a 15 °C, para obtener el caudal en Tm/h habrá que multi­
plicar el valor obtenido por la densidad a 15 °C del producto. 

GASES 

En el caso de una mezcla de gases, las variaciones en el peso específico pueden 
ser debidas, tanto a variaciones de presión y temperatura, como a la diferente compo­
sición del gas, hecho que hay que tener en cuenta en la corrección. 

Si la escala de un medidor está calibrada en Nm3/h de gas seco, la indicación será 
correcta mientras el peso molecular, presión y temperatura del gas sean las mismas que 
las utilizadas para el diseño. En el supuesto en el que el peso molecular sea constante, 
deben eliminarse de las ecuaciones de corrección, mencionadas posteriormente, los valo­
res correspondientes a dicho peso molecular. Una vez hecha esta eliminación, las ecua­
ciones quedarán generalizadas para cualquier corrección de tipo presión y temperatura. 

Gases en volumen 

El factor de corrección será: 

(Temp. oper. +273) y (Presión diseño +1) * Pm diseño 
En esta ecuación se puede utilizar el peso específico del gas en condiciones de 

diseño y operación, en sustitución del peso molecular. 

Gases en peso 

El factor de corrección será: 
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En esta ecuación también se puede utilizar el peso específico del gas en condicio­
nes de diseño y operación, en sustitución del peso molecular. 

1.7. Corrección empírica en medidas de vapor 

Cuando se trata de medir vapor de agua, el caudal será correcto siempre que la 
temperatura y presión sean las mismas que las de diseño. Si estas condiciones varían, 
también se modificará el peso específico del vapor. A continuación se desarrolla un 
método de cálculo de la corrección que se puede aplicar a un medidor de caudal en 
peso de vapor recalentado, en función de las variaciones de presión y temperatura. El 
subíndice C corresponde a valores de cálculo, mientras que el F corresponde a valores 
de flujo o condiciones del proceso. 

Datos de cálculo de la placa de orificio 

• Presión: 20 kg/cm2 absolutos 
• Temperatura: 330 °C 

Suponiendo que la presión de trabajo oscila entre 17 y 21 kg/cm2 relativos y la tem­
peratura entre 290 y 360 °C, tenemos los siguientes valores de peso específico (p) obte­
nidos de las tablas de volúmenes específicos de vapor de agua, sabiendo que 

kg/cm2 rel.\°C 

17 

18 

19 

20 

21 

290 

7.107 

7.530 

7^955 

8.382 

8.818 

310 

6.821 

7.220 

7.628 

8.026 

8.439 

330 

6.562 

6.940 

7.326 

7.710 

8.091 

350 

6.325 

6.685 

7.057 

7.424 

7.788 

360 

6.211 

6.570 

6.930 

7.288 

7.645 

Puesto que la placa de orificio se ha calculado para 20 kg/cm2 abs y 330 °G, el 
valor del peso específico de cálculo será pc = 7,326. Llamando «h» a la presión dife­
rencial que se produce en el elemento de medida, la ecuación de caudal másico es: 

Para un determinado valor de, «h» la señal de salida del transmisor de presión dife­
rencial es proporcional a: Si las condiciones difieren de los valores de 
cálculo, el caudal es proporcional a Por tanto, para obtener una señal pro­
porcional al caudal, debemos multiplicar la señal de salida del transmisor de presión 
diferencial por el factor de corrección: 
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De los valores del peso específico de la tabla anterior, obtenemos la siguiente tabla 
de factores de corrección dentro de la zona de trabajo: 

kg/cm rel.VC 

17 

18 

19 

20 

21 

290 

0.985 

1.014 

1.042 

1.070 

1.097 

310 

0.965 

0.993 

1.020 

1.047 

1.073 

330 

0.946 

0.973 

1.000 

1.026 

1.051 

350 

0.929 

0.955 

0.981 

1.007 

1.031 

360 

0.920 

0.946 

0.972 

0.997 

1.021 

Puesto que no es posible aplicar directamente el valor de la corrección, debe hacer­
se en función de los valores de presión relativa y temperatura. Empleando la fórmula 
empírica: 

se obtiene la siguiente tabla de factores, en la que comparando con la anterior, se 
observa que dentro de la zona de trabajo los errores son inferiores al 1%. 

kg/cm2 rel.\°C 

17 

18 

19 

20 

21 

290 

0.986 

1.018 

1.050 

1.080 

1.110 

310 

0.962 

0.993 

1.024 

1.053 

1.082 

330 

0.939 

0.970 

1.000 

1.029 

1.057 

350 

0.918 

0.948 

0.977 

1.005 

1.033 

360 

0.908 

0.938 

0.967 

0.995 

1.022 

De acuerdo a estas conclusiones, podemos establecer la siguiente ecuación empíri­
ca para obtener el caudal de vapor corregido (QC) dentro de la zona de trabajo a partir 
del caudal medido, presión y temperatura: 

1.8. Medidas de gas licuado del petróleo 

Como su nombre indica, el Gas Licuado del Petróleo (GLP) o Liquefied Petroleum 
Gas (LPG), se encuentra en fase gas a presión atmosférica. Con objeto de que se man­
tenga en fase líquido debe ser sometido a una presión superior a la atmosférica. La 
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presión requerida para conseguirlo se conoce como presión de vapor y variará depen­
diendo de la cantidad de butano, propano y etano que contenga la mezcla. La presión 
de vapor también es función de la temperatura. Un aumento de temperatura aumenta 
la presión de vapor. 

Al aumentar la temperatura se produce vaporización del líquido hasta que se con­
siga un nuevo equilibrio presión temperatura. El mismo fenómeno ocurre si se reduce 
la presión. Disminuir la temperatura o aumentar la presión da como resultado la con­
densación de parte del vapor hasta que se establezca un nuevo equilibrio. Una caracte­
rística importante del GLP es el hecho de ser mucho más compresible, en fase líquido, 
que otros productos del petróleo. El propano, por ejemplo, disminuye entre 0,3 y 
0,5 % por cada 7 kg/cm2 de presión. 

El GLP tiene muy baja viscosidad y prácticamente ningún efecto lubricante. Las 
bombas, medidores, etc., deben mantenerse llenos de líquido durante todo el tiempo, 
incluso cuando el sistema se encuentre sin circulación de producto. Esto se debe a que 
el GLP tiene una característica que le hace depositar sedimentos sobre las superficies 
cuando el líquido se evapora. Este sedimento es abrasivo y, por tanto, perjudicial para 
la vida de los equipos. 

1.8.1 Eliminación de vapor en el sistema de medida 

Si se desea obtener una medida exacta del caudal de paso, es fundamental que el 
medidor y las tuberías aguas arriba del mismo se mantengan llenas de líquido todo el 
tiempo, incluso después de periodos de mantenerse la instalación fuera de servicio. 

Los cambios en la temperatura ambiente hacen que el GLP se expanda o contrai­
ga. Este efecto es mucho más acusado en las tuberías que en los recipientes de alma­
cenamiento puesto que en las tuberías hay más metal, por unidad de volumen de líqui­
do, para absorber y liberar calor. Por ejemplo, el líquido en una esfera puede que no 
varíe más de 2 ó 3 °C a lo largo de un periodo de 24 horas. Durante el mismo tiempo, 
el líquido en la tubería puede estar sometido a una variación entre 40 °C por la tarde y 
20 °C por la mañana. 
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Para eliminar el vapor formado, sobre todo durante los periodos en los que el envío 
de GLP se encuentra detenido, existen diversos métodos: venteo a la atmósfera, retor­
no al tanque o recipiente origen del envío, etc. Aquí vamos a contemplar la inclusión 
de un tanque para condensar los vapores formados, situado inmediatamente antes del 
medidor de caudal y en un punto de la línea tan alto como sea posible. 

La Figura 1.8 muestra un tanque de condensación en el que puede verse que la 
tubería de entrada se prolonga hasta la parte superior del mismo, estando además tapo­
nada con una placa que soporta la carga de un resorte calibrado. Con este sistema, el 
líquido que entra tiene que vencer la fuerza del resorte, produciendo un spray que al 
caer se mezcla con el vapor que existe en la parte superior del tanque. Esta acción 
hace que el vapor condense, pasando a líquido. 

A modo de ejemplo, la Figura 1.9 muestra el diagrama de proceso para una insta­
lación de medida de GLP en la que se controla el caudal, teniendo como protección 
un controlador de presión para que ésta no disminuya de un valor determinado que 
sea superior a la presión de vapor del producto a medir. 

Se trata de controlar la señal más restrictiva entre el caudal y la presión de 
líquido. En operación normal estará controlando el caudal en su valor de referen­
cia o punto de consigna. Durante situaciones de alto caudal disminuirá la presión, 
por lo que al llegar al valor fijado en su punto de consigna asumirá el control, 
haciendo disminuir el caudal. Cuando la demanda de líquido es baja tomará el con­
trol el caudal, haciendo aumentar la presión al cerrar la válvula. El controlador 
que proporciona la salida menor es seleccionado automáticamente para manipular 
la válvula. Disminuyendo la apertura de válvula disminuirá el caudal y aumentará 
la presión. 

El registro de la Figura 1.10 muestra cómo la presión permanece por encima de su 
punto de consigna durante los momentos en que la demanda es baja, en los que el con­
trol se realiza por medio del caudal. POP el contrario, cuando la demanda es suficiente­
mente alta para que disminuya la presión hasta alcanzar su punto de consigna, el cau­
dal disminuirá quedando sin control. 
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1.9. Instalación para la medida de vapor 

Con mucha frecuencia existen problemas en la medida de vapor por medio de pla­
cas de orificio. En la mayoría de las ocasiones, el error en la medida está producido 
por fallos en la instalación del transmisor, por lo que aquí vamos a contemplar algu­
nos conceptos básicos que son fundamentales para que la medida de vapor sea correc­
ta. En el capítulo correspondiente a montaje de instrumentos en campo aparecen otros 
detalles de este tipo de instalación. Aquí se menciona para ver los errores que pueden 
cometerse si la instalación no es correcta. 

Empezaremos por decir que, según L.K. Spink, los elementos básicos para la cone­
xión de la placa de orificio al transmisor son los mismos que para medir líquidos, pero 
existe un problema adicional debido a la diferencia de densidad entre el fluido a medir 
(vapor), y el líquido que se forma en las tuberías (condensado). En este tipo de monta­
je se utilizan potes de condensación para mantener igualada la altura de líquido en las 
dos cámaras del transmisor, minimizando la diferencia entre ambas. Las tomas de pre­
sión en la brida de orificio deben estar localizadas horizontalmente. Por otro lado, sal­
vo que por motivos de inaccesibilidad sea imposible, el transmisor debe estar monta­
do por debajo de las tomas de conexión a las bridas de orificio. 

La Figura 1.11 muestra una instalación correcta para la medida de vapor, la cual 
sigue las recomendaciones exigidas para que la medida sea aceptable. 
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Tanto con este tipo de montaje como con el de la Figura 1.12, los potes de con­
densación tienen llena de condensado aproximadamente la mitad inferior, mientras 
que la mitad superior contiene vapor. Cuando el vapor se condensa, el exceso de con­
densado retorna a la tubería, mientras que en sentido contrario se introduce vapor 
vivo. Por esta razón es necesario que las válvulas de bloqueo sean de plena apertura y 
las líneas de conexión de suficiente diámetro para permitir el flujo en contracorriente 
de ambos fluidos, vapor y condensado. 

Como se ha mencionado anteriormente, los transmisores deben situarse por deba­
jo de las bridas de orificio y los potes de condensación deben estar a la misma altura 
que las tomas de presión. Si la tubería es vertical, ambos potes deben situarse a la altu­
ra de la toma superior. En instalaciones donde el medidor deba estar colocado por 
encima de la tubería, los potes de condensación deben localizarse por encima del 
transmisor, tal como muestra la Figura 1.12. En este caso las tomas de presión deben 
situarse en la parte superior de la tubería. 

En resumen, para que en una instalación para la medida de vapor con placa de ori­
ficio y potes de condensación 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 condensación están a nivel de las tomas de presión, lo cual implica 
la existencia de unas bridas de orificio con salidas horizontales (Figura 1.11). 

• Si los potes de condensación están por encima de las tomas de presión, la insta­
lación debe estar hecha de tal manera que garantice la presencia de vapor, sin 
bolsas de condensado, en las líneas 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 líneas que unen las bridas de orificio con el transmisor. 

Por todo lo expuesto, a veces, con instalaciones como la que aparece en la Figura 
1.13 no se puede garantizar que la medida sea correcta, porque, aunque los potes de 
condensación se encuentran situados por encima de las tomas de presión, no existe 
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garantía de que no se formen columnas de condensado en una o en las dos líneas de 
subida hasta los potes. En este caso se han utilizado bridas de orificio para realizar las 
tomas de presión, con una inclinación de 45 grados. 

Como se ha mencionado anteriormente, las líneas de conexión entre las bridas de 
orificio y los potes de condensación deben permitir el tráfico en contracorriente de 
vapor y condensado, por lo que si existe algún tipo de obstrucción en este tramo de 
tubería, se pueden producir errores en la medida como en el ejemplo que se detalla a 
continuación: 

Vamos a suponer que, por cualquier causa, la línea de conexión de alta presión está 
totalmente llena de condensado y en la de baja presión existe vapor. El transmisor 
detectará una presión diferencial menor que la correcta al distribuirse las presiones de 
la forma siguiente: 

• Punto 1. P - H 
• Punto 2. P - h 

Presión en la toma de alta. 
Depresión producida por la placa de orificio. 
Altura entre las tomas de presión y los potes de condensación. 

Según lo anterior, la presión diferencial medida por el transmisor es: 

que es H milímetros de columna de agua menor que la que debería ser, midiendo 
menos de lo que le corresponde. 

El cálculo se invierte si la rama de baja presión está llena de condensado y la de 
alta presión está llena de vapor. En este caso la presión diferencial medida por el trans­
misor será: 



MEDIDAS CE CAUDAL 23 

que es H milímetros de columna de agua mayor que la que debería ser, midiendo más 
que lo que le corresponde. 

Cualquier otra situación es perfectamente posible: una o las dos ramas parcial o 
totalmente llenas de condensado o ambas ramas totalmente llenas de vapor. Como 
consecuencia de todo lo descrito, el sistema medirá correcta o incorrectamente según 
sea la situación en las líneas de subida desde las bridas de orificio a los potes de con­
densación. 
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Medidas de presión 

2.1. Concepto de presión 

La presión se define como la fuerza normal (FN) que, distribuida uniformemente, 
actúa sobre una superficie dada (S). 

La fuerza puede estar ocasionada por líquidos, gases o vapores, o por cuerpos sóli­
dos, y su unidad de medida, en el Sistema Internacional (SI), es el Newton, el cual se 
define como: 

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

Un Pascal (Pa) corresponde a la presión ejercida uniformemente sobre una super­
ficie, en la cual la fuerza de 1 Newton actúa verticalmente sobre 1 m . En la práctica 
se utiliza el Bar como unidad de presión, equivalente a 100 Kpa. 

Otras equivalencias entre unidades de presión, utilizadas comúnmente son: 
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2.1.1. Presión absoluta 

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

Si una presión está referida al cero absoluto se conoce corno presión absoluta. Para 
distinguirla de otros tipos de presión se caracteriza por el sufijo o subíndice abs. Otra 
forma de conocer la presión absoluta es sumando la presión atmosférica a la presión 
relativa que indica cualquier manómetro. 

2.1.2. Presión atmosférica 

La presión necesaria para la vida en la Tierra se conoce como presión atmosférica 
del aire. Se ocasiona por el peso de la atmósfera que rodea la Tierra hasta una altitud 
aproximada de 500 Km. Desde la superficie de la Tierra hasta esta altitud se produce 
una caída de presión constante, llegando a presión cero a los 500 Km, es decir, presión 
absoluta cero. Para distinguirla de otros tipos de presión se caracteriza por el sufijo o 
subíndice atm. 

La presión atmosférica depende de los cambios climáticos, tomándose como 
referencia la existente como valor medio a nivel del mar, denominada Atmósfera, o lo 
que es igual, 1.013 Bar ó 760 mm Hg. Los cambios climáticos pueden hacer aumentar 
o disminuir la presión atmosférica en valores de ± 5 %. 

2.1.3. Presión diferencial 

La diferencia entre dos presiones P1 y P2 se conoce como presión diferencial. 

Cuando se mide la diferencia de presión entre dos puntos, habitualmente con el 
mismo cero de referencia, la medida se denomina presión diferencial P1.2 o también 
dP1.2. 

2.1.4. Presión relativa 

En la práctica se suele utilizar como medida de presión la diferencia entre la pre­
sión absoluta y la presión atmosférica. Esta diferencia se conoce como presión relati­
va. Para distinguirla de otros tipos de presión se caracteriza por el sufijo o subíndice 
rel. 

Cuando la presión absoluta es mayor que la atmosférica, la presión relativa es de 
signo positivo. Por el contrario, si la presión absoluta es menor que la atmosférica, la 
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presión relativa es de signo negativo. En otras palabras, la presión relativa puede ser 
positiva o negativa respecto a la presión atmosférica. 

La presión relativa de signo negativo se conoce a veces como vacío, por ejemplo 
500 mm Hg de vacío es un valor de presión relativa negativa. Este valor es equivalente 
a 260 mm Hg de presión absoluta, suponiendo que la presión atmosférica es de 760 
mm Hg. Concretando, la presión absoluta está referida siempre al cero absoluto, o fal­
ta de presión, mientras que la presión relativa está siempre referida a la presión atmos­
férica. 

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

2.2. Presión en los líquidos 

Empezaremos por recordar que la Hidrostática se aplica al estudio de los fluidos 
en reposo y la Hidrodinámica al estudio de los fluidos en movimiento. Un fluido es 
una sustancia que puede «fluir», por consiguiente, la denominación de fluidos incluye 
tanto líquidos como gases. Los líquidos y gases se diferencian notablemente en sus 
coeficientes de compresibilidad, por lo que mientras un líquido es prácticamente 
incompresible, un gas puede ser fácilmente comprimido. En este apartado vamos a 
suponer que la pequeña variación de volumen que puedan experimentar los líquidos es 
despreciable. 

Generalizando, la presión en un punto cualquiera se define como la relación que 
existe entre la fuerza normal (dFN) y la pequeña superficie (dS) sobre la que se ejerce. 
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Si la presión es la misma en todos los puntos de una superficie plana «S», la ecua­
ción anterior se transforma en la que se ha visto en el apartado anterior, 

Veamos ahora la relación general entre la presión «P» en cualquier punto de un 
fluido y la ordenada «h» del punto. Si el fluido está en equilibrio, cualquier elemento 
con un determinado volumen se encuentra en equilibrio. Consideremos un elemento 
en forma de lámina delgada cuyas caras tienen la superficie «S» y espesor «dh» (parte 
superior de la Figura 2.2). Si «r» es la densidad del fluido, la masa del elemento será y 
su peso «dw» será . La fuerza ejercida sobre el elemento por el fluido que lo rodea es 
normal a su superficie en todos los puntos, por lo que por simetría la fuerza horizontal 
resultante sobre sus bordes es nula. La fuerza ascendente sobre su cara inferior es y la 
fuerza hacia abajo sobre su cara superior es . Puesto que el elemento está en equilibrio, 
la suma de fuerzas debe ser cero. Por tanto: 

Simplificando, 

que se puede considerar como la ecuación fundamental de la estática de fluidos. 
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En el caso de los líquidos la densidad es constante y, como se ha supuesto que los 
líquidos son incompresibles, al integrar la ecuación anterior se obtiene: 

La constante de integración depende de las condiciones iniciales. Si en la parte 
derecha de la Figura 2.2 consideramos la presión en la superficie del líquido, (Punto 
0), la altura «h» será cero. Por tanto se tendrá que P0 = K, siendo P0 la presión sobre la 
superficie libre, en este caso la presión atmosférica. Según esto, 

lo cual nos dice que la presión en un punto cualquiera del liquido es igual a la presión 
P0 en la superficie libre más el peso de una columna de líquido que tenga por base la 
unidad de superficie y por altura la distancia vertical entre dicho punto y la superficie 
libre. 

De lo anterior se deduce que todos los puntos que se encuentran en un mismo pla­
no horizontal tienen la misma presión. También se deduce que si la presión sobre la 
superficie libre (P0 en la Figura 2.2), aumenta por cualquier causa, por ejemplo, some­
tiéndola a compresión con un émbolo, la presión en cualquier punto del sistema 
aumenta en la misma cantidad. Esto no es otra cosa que el principio de Pascal, el cual 
es una consecuencia de la ley fundamental de la estática de fluidos y que se puede 
enunciar de la forma siguiente: La presión ejercida sobre un punto de un fluido incom­
presible se transmite íntegramente a todos los puntos del fluido. 

2.3. Presión en los gases 

Las moléculas de un gas pueden ser imaginadas como pequeñas esferas moviéndo­
se aleatoriamente en el interior de un recipiente cerrado. Durante este movimiento, las 
moléculas colisionan elásticamente entre ellas y con las paredes del recipiente. Estas 
continuas colisiones ocasionan la presión del gas. La Figura 2.3 muestra el movimien­
to molecular en los gases. 

Se supone que los choques son perfectamente elásticos, de modo que la energía 
cinética total de dos moléculas es la misma antes y después del choque entre ellas. Del 
mismo modo, los choques contra las paredes son perfectamente elásticos, por lo que 
una molécula, que se dirige perpendicularmente hacia una pared con una cantidad de 
movimiento mv retrocederá desde la pared con una cantidad de movimiento -mv. La 
variación de la cantidad de movimiento por molécula y choque será: 

Si se conoce el número de moléculas que chocan con la pared por unidad de tiem­
po y se multiplica este número por la variación en la cantidad de movimiento por 
molécula y choque (2mv/2), se tiene la variación total de la cantidad de movimiento 
por unidad de tiempo. 
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En virtud de la segunda ley de Newton (F-m*a), el valor anterior es la fuerza total 
ejercida por la pared del recipiente sobre el gas, en Newton. Dividiendo este valor 
entre la superficie de la pared se obtiene la presión. 

El valor de presión obtenido debe ser igual al de la teoría cinética de los gases, 
según la cual, si m (Kg) es la masa de una molécula de gas, Vmed (m/s) es la velocidad 
media molecular y es el número de moléculas contenidas en un volumen (m3), la 
presión ejercida será: 

A la vista de lo anterior, la presión de un gas depende de: 

• Número de moléculas del gas. 
• Masa de las moléculas del gas. 
• Velocidad media. 

Cuando el gas se calienta, la velocidad media molecular aumenta, elevando la pre­
sión. Esto se traduce en que la presión ejercida en un punto del recipiente se distribuye 
en todas direcciones. La movilidad molecular explica la tendencia de los gases a llenar 
enteramente el volumen disponible, fenómeno conocido como expansión. La expan­
sión es un proceso natural espontáneo acorde con el segundo principio de la termodi-
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námica, dado que la Naturaleza tiende a evolucionar hasta un estado en el que exista, 
el mayor desorden molecular. 

2.4. Métodos para medir la presión 

Al estudiar la variedad de métodos existentes para medir la presión se necesita rea­
lizar algún tipo de subdivisión. El rango de medida puede estar comprendido entre: 

• Algunos milímetros de columna de agua (mm CA). 

• Muchos kilogramos por centímetro cuadrado. 

Por otro lado, la indicación de presión se puede obtener por medio de: 

• Medida directa 
• Medida indirecta 
Los instrumentos que miden directamente la presión determinan la magnitud de la 

misma de acuerdo a alguna de las leyes vistas anteriormente, y obtienen la indicación 
a partir de ellas. 

Los instrumentos que miden la presión de forma secundaria, o indirecta, utilizan 
algún efecto, como deflexión elástica, efecto óptico, eléctrico, etc., para indicar la presión 
medida. Los convertidores o transmisores son instrumentos que convierten la presión 
existente a la entrada, en una señal de salida, generalmente eléctrica o neumática. Esta 
salida es función de la presión de entrada, y puede ser de naturaleza digital o analógica. 

2.4.1. Instrumentos de medida directa de la presión 

Este apartado se debe iniciar recordando que cualquier elemento que mide directa­
mente la presión se conoce con el nombre genérico de manómetro. Aunque existen 
otros tipos de medidores de presión que miden la presión de forma directa, como 
manómetros de tubo inclinado, manómetros en «U» con varios líquidos, balanzas tipo 
pistón, etc., aquí solo vamos a contemplar, a modo de ejemplo, los casos más común­
mente usados en la práctica, como: 

• Medida de presión con columna de líquido. 
• Medida de presión por balance con líquido de referencia. 

Medida de presión con columna de líquido 

El principio de medida de un manómetro de columna de líquido se basa en el 
hecho de aplicar directamente la ecuación: 
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donde la presión medida «P» se compara con el peso de una columna de líquido h. La 
altura de líquido en la columna se puede visualizar en una escala adosada a la propia 
columna, como muestra la Figura 2.5. 

La selección del líquido depende de la magnitud de la medida a realizar, siendo los 
más 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 presión de: 

• Agua =98,1 mbar 
• Mercurio = 1334,2 mbar 

Estos valores muestran que la columna de líquido es útil para la medida de bajas 
presiones o presiones diferenciales, así como para la calibración de otros instrumentos 
basados en la medida de presión o presión diferencial. 

A la hora de visualizar la medida obtenida con una columna de líquido hay que 
tener presente el efecto de la tensión superficial de los líquidos que se muestra por la 
curvatura superficial (menisco) en las paredes interiores de la columna y que aparecen 
en la Figura 2.4. En el caso de líquidos con baja tensión superficial, como el agua, la 
forma del menisco es cóncava hacia el lado del aire. En el caso del mercurio, con muy 
alta tensión superficial, el menisco es convexo hacia el lado del aire. Con el fin de eli­
minar el error do, paralaje al llevar a cabo la lectura de presión, esta lectura debe reali­
zarse en dirección horizontal, tomando como referencia la parte superior del menisco, 
tal como muestra la Figura 2.4. 
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Dependiendo de los requerimientos específicos, las columnas de líquido pueden 
tener diversas formas constructivas, como tubo inclinado, tubo en «U» con un solo 
líquido, tubo en «U» con varios líquidos superpuestos, etc., aunque realmente la más 
utilizada es la de tubo en «U» con un solo líquido, como muestra la Figura 2.5. El 
principio de medida está basado en que: 

Cuando las presiones P¡ y P2 son iguales, la diferencia de altura, que corresponde a 
la diferencia de presión, es cero. 

Medidas de presión por balance con líquido de separación 

Con el método de balance de presión, el líquido solo sirve para separar las cámaras 
de presión. La presión que va a ser medida actúa sobre una superficie «S» y es compa­
rada con la fuerza debida al peso «F». Como consecuencia, la densidad del líquido 
existente dentro de la cámara no tiene ninguna influencia en la medida. 

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

En este caso, el principio de medida a aplicar es el siguiente: 

De forma simplificada, el funcionamiento es como sigue. En la parte superior, el 
toro está cerrado interiormente por medio de un diafragma con superficie S. En la par-
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te inferior existe un contrapeso cuya fuerza F=m * g tiende a mantener el conjunto en 
posición cero cuando no se aplica ninguna presión. 

Aplicando las dos presiones P, y P2 se producirá un desplazamiento hasta alcanzar 
el desequilibrio dh proporcional a la diferencia de presión. Al mismo tiempo la fuerza 
resultante sobre el diafragma S ocasiona un ángulo de rotación a que se equilibra con 
el contrapeso cuya fuerza es F. Modificando la posición del contrapeso sobre su eje 
(radio R), se modifica la sensibilidad en la medida de la presión diferencial. Cuanto 
mayor sea el radio R, mayor será la presión diferencial necesaria para conseguir el 
mismo ángulo de rotación a. 

Bomba de comprobación con pesas muertas 

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

Para comprobar un instrumento se realiza la comparación con un sistema de 
pesas que está constituido por un pistón de sección conocida (S en cm2), sobre el 
que se cargan pesas también con valor conocido. Para llevar a cabo la calibración 
basta con girar el volante de la bomba hasta que el pistón quede libre, es decir, flo­
tando sobre el aceite. En este momento, como se conoce la fuerza (peso en Kg), y 
la sección del pistón, sabremos la presión que debe indicar el instrumento a com­
probar. 
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2.4.2. Instrumentos de medida indirecta de la presión 

Los instrumentos para la medida indirecta de la presión utilizan el efecto que pro­
duce la presión sobre cuerpos con ciertas figuras, o sobre algunas materias, tal como 
veremos más adelante. De la misma manera que en el caso de medidas directas de pre­
sión, aquí solo vamos a contemplar algunos casos de los más utilizados, aunque exis­
ten otras variantes que no se van a tener en cuenta. Hay que recordar que se trata de 
ver los principios básicos de funcionamiento. 

Medida de presión con elementos resilientes 

La resiliencia es una propiedad de los materiales que permite la deformación elás­
tica volviendo a su posición original, siempre que no se sobrepasen los límites que lle­
van a la deformación permanente o rotura del material. 

Los instrumentos que miden la presión aprovechando este efecto constituyen el 
grupo más importante. No necesitan energía auxiliar para llevar a cabo la medida y 
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 el resumen al final de este 
apartado. 

El primer indicador de presión basado en la resiliencia fue el manómetro con tubo 
Bourdon, patentado por el ingeniero francés Eugene Bourdon a mediados del siglo 
xix. Posteriormente aparecieron los manómetros tipo diafragma o los de cápsula, aun­
que aquí solo vamos a ver el que está basado en la deformación del tubo Bourdon. 

Para ver el principio de funcionamiento haremos uso del clásico «matasuegras» de 
las fiestas. Se trata de un papel en forma de tubo aplastado, enrollado sobre sí mismo 
y cerrado por uno de sus extremos. Si este papel recibe una presión interior, aprove­
chando el extremo abierto, el tubo tiende a recuperar su sección circular y, como con­
secuencia, se produce el estiramiento del tubo. Este mismo efecto se produce si se uti­
liza un elemento para medir la presión construido con un material resiliente o elástico. 
La presión cambia la figura del elemento de medida de forma proporcional a la pre-
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sión. A diferencia del «matasuegras», el metal solo se puede deformar dentro de un 
rango limitado, para evitar la deformación permanente. 

La Figura 2.9 muestra un elemento de medida con tubo Bourdon. Aunque ya se 
dijo antes que el nombre de manómetro se aplica a todo elemento que mide la presión 
directamente, como la columna de mercurio, en la práctica se suele utilizar el nombre 
de manómetro al que realiza la medida con un tubo Bourdon, el cual utiliza un sistema 
de amplificación del movimiento relativamente pequeño del extremo del tubo, para 
convertirlo en movimiento rotacional que hace mover la aguja indicadora sobre una 
escala graduada en unidades de presión. 

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

• Elemento de medida. Convierte la presión (P), en un movimiento (M) 
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• Amplificación de movimiento- Amplifica y convierte el movimiento (M), en 
un ángulo de rotación (R). 

• Escala graduada. Convierte la posición de la aguja en unidades de presión. 

Medida de presión con instrumentos basados en señales eléctricas 

Este tipo de instrumentos convierte la deformación producida por la presión en 
señales eléctricas. Las señales son amplificadas y enviadas al sistema de indicación 
correspondiente. Una desventaja con respecto a los elementos de medida por resilien-
cia es la necesidad de incluir una fuente de alimentación eléctrica, mientras que tienen 
como ventaja las excelentes características dinámicas. El menor cambio producido por 
deformación debida a la presión, es suficiente para obtener una señal perfectamente 
detectable por el sensor. 

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

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

• Cambio en la inductancia de una bobina. Transformador diferencial. 
• Cambio en la capacidad de un condensador. 
• Cambio en la carga eléctrica de un material. Efecto piezoeléctrico 

A modo de ejemplo vamos a ver el comportamiento de una célula de medida de 
presión diferencial basada en la variación de capacidad de un condensador, como apa­
rece en la Figura 2.10. 

La presión de proceso se transmite a uno de los lados del diafragma mientras que 
la presión atmosférica o la presión de referencia se transmite al otro lado del diafrag­
ma. Durante la operación, el diafragma de aislamiento del fluido de proceso detecta y 
transmite la presión del proceso al aceite de silicona, el cual a su vez la transmite al 
diafragma sensible que se encuentra en el centro de la célula de medida. En respuesta 
a la presión diferencial que actúa sobre el diafragma, éste sufre un desplazamiento 
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proporcional a la diferencia de presión. Las placas del condensador situadas a ambos 
lados detectan la posición del diafragma, dando como resultado una diferencia de 
capacidad ente ambas placas. Por último, el sistema de transmisión electrónica con­
vierte la diferencia de capacidad entre el diafragma y las placas del condensador, en 
una señal de 4 a 20 mA. 

2.5. Sellos separadores 

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

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

Los diafragmas de sello eliminan la conexión por tuberías entre el transmisor y el 
proceso, siendo sustituidas por tubos capilares, normalmente con armadura para pro­
tección mecánica. Los tubos capilares están llenos de un líquido que hace que se trans­
mita la presión hasta las cámaras del transmisor. Dependiendo del fabricante se utili­
zan diferentes tipos de líquido de sello, entre los que es muy normal la silicona. 

Los diafragmas de sello se utilizan: 

• Cuando el fluido de proceso es muy denso o viscoso, por ejemplo, slurry de 
FCC, o tiene sólidos en suspensión que pueden obstruir las tuberías. 

• Cuando el fluido de proceso puede congelarse o solidificarse debido a la tem­
peratura ambiente o cambios en la temperatura del proceso. 

• Cuando el fluido de proceso es corrosivo. 
• En procesos con alta temperatura. 
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Medidas de nivel 

3.1. Nociones básicas 

3.1.1. Autorregulación 

La autorregulación es una reacción inherente a un proceso que ayuda al estableci­
miento del equilibrio o estado estacionario del mismo. Se dice que un proceso es auto-
regulado cuando, partiendo de una situación de equilibrio, alcanza un nuevo estado de 
equilibrio después de cualquier variación de carga, entendiendo por carga la cantidad 
de materia y energía necesarios para mantener el equilibrio. El intercambiador de la 
Figura 3.1 (A) es autorregulado. Manteniendo constante la entrada de vapor, si se 
modifica la apertura de la válvula de entrada de agua fría (carga), la temperatura del 
agua caliente se estabilizará en un nuevo valor. Por el contrario, el proceso de nivel de 
la Figura 3.1 (B) no es autorregulado. Manteniendo constante la salida por medio de la 
bomba, una variación en la apertura de la válvula de entrada (carga), perturba el nivel 
de forma importante, llegando a desbordarse o bien quedar vacío el recipiente. El 
cambio en la medida de nivel se realizará en forma de rampa ascendente o descenden­
te a una velocidad que depende de la perturbación creada por la válvula de entrada. 

Otro ejemplo clásico de sistema autorregulado es el mismo depósito de la Figura 
3.1 (B) en el que se sustituye la bomba por una válvula. En este caso la salida 
dependerá de la altura hidrostática de líquido hasta igualar la resistencia que opone el 
circuito de salida, comportándose igual que el intercambiador de la Figura 3.1 (A). Al 
producirse un salto en escalón en la carga, la salida se comporta como una función de 
primer orden. 

3.1.2. Capacidad y capacitancia 

Capacidad. Es la medida de la máxima cantidad de materia o energía que puede 
ser almacenada y se mide en unidades de cantidad. Por ejemplo, la capacidad volumé­
trica de un tanque abierto, es el volumen máximo que puede contener sin desbordarse. 

3 



Capacitancia. Es el cambio necesario de materia o de energía para realizar un 
cambio unitario en una variable de referencia. Se mide en unidades de cantidad con 
respecto a la variable de referencia. Por ejemplo, la capacitancia de volumen en un 
tanque abierto con respecto a la altura hidrostática, es el cambio en volumen de líqui­
do almacenado por unidad de cambio de altura, lo cual es equivalente al área de la 
superficie de líquido. 

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 al tener 
que mover mayor o menor cantidad de líquido para un mismo cambio de altura. Como 
se ha mencionado, 

Volunten 
Capacitancia = = Superficie de líquido 

Altura 
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Cuanto mayor es la capacitancia, menor altura de nivel ha de moverse para despla­
zar un mismo volumen. Como consecuencia, cuanto menor sea la capacitancia más 
ruido tendrá la medida de nivel. 

3.1.3. Proceso integrador 

En el sistema mostrado en la Figura 3.1 (B), la salida de líquido es constante al 
depender de la bomba, mientras que el caudal de entrada se puede manipular. La velo­
cidad de cambio de volumen (v), contenido en el recipiente, es igual a la diferencia 
entre los caudales de entrada (Fe) y salida (Fs). 

Integrando para obtener el volumen tenemos, 

Si el tanque es vertical con área interior uniforme y V es su capacidad total, la altu­
ra de líquido correspondiente al nivel será 

De las dos expresiones anteriores podemos obtener la altura de nivel como: 

Asumiendo que las válvulas de entrada y salida, a plena apertura, dejan pasar el 
mismo caudal (F), se puede sustituir la ecuación anterior por otra en la que las fraccio­
nes de los caudales de entrada y salida sean y respectivamente, por lo que la ecua­
ción adimensional será: 

Por tanto, 

Esto es lo que se denomina proceso de integración, cuya respuesta puede verse en 
la Figura 3.3, en la que V/F es equivalente al tiempo T cuando se utiliza control inte­
gral. En esta figura, el valor será igual, en porcentaje, al incremento de caudal al 
tratarse de control integral. 

El nivel en el tanque se debe controlar manualmente ajustando la posición de la 
válvula de entrada. Si la apertura de válvula es ligeramente superior o inferior al equi-
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librio con la salida, el tanque se quedará vacío o se desbordará. Esta característica es la 
denominada falta de autorregulación y significa que el proceso de integración no se 
puede equilibrar por sí mismo, o lo que es igual, carece de estado estacionario. Los 
procesos no autorregulados no pueden ser desatendidos durante largos períodos de 
tiempo si no se dispone de control automático. Por el contrario, los procesos auto-
regulados, como el caso del intercambiador de calor o el depósito sin bomba, son 
fácilmente controlables. 

3.2. Medidas de nivel 

3.2.1. Medidores locales de nivel con cristales de reflexión 

Se utilizan normalmente en recipientes cerrados en los que la presión es muy supe­
rior o muy inferior a la atmosférica. La presión máxima de trabajo suele estar en torno 
a 400 kg/cm2 y la temperatura máxima alrededor de 300 °C. 

Los cristales de reflexión son prismas de vidrio templado, de sección rectangular 
provistos de estrías longitudinales. Las estrías tienen sección rectangular y su objeto 
es el de hacer visible el nivel, incluso cuando el fluido de proceso sea incoloro o trans­
parente. Los cristales del nivel están aprisionados, mediante tornillos, en una caja de 
acero, de manera que se forma un elemento como el que aparece en la parte izquierda 
de la Figura 3.4. Como la longitud de este elemento es limitada para cumplir las con­
diciones de presión y temperatura máximas, si el recipiente donde se quiere visualizar 
el nivel es demasiado alto se montan varios elementos como el descrito, formando un 
conjunto hasta alcanzar la longitud necesaria. Este conjunto de elementos, o simple­
mente un elemento, con sus correspondientes accesorios, tales como válvulas, bridas 
de conexión, etc., es lo que se denomina habitualmente nivel óptico de vidrio. 

Los cristales tienen la propiedad, debido a su forma estriada y las leyes de refle­
xión y refracción, que cuando la luz ambiente incide sobre las estrías ésta se refleja 
hacia el observador en la zona en la que los cristales están en contacto con el vapor, 
mientras que es absorbida en la zona en la que los cristales están en contacto con el 
líquido; de esta forma, la parte del nivel correspondiente al líquido se presenta al 
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observador con una tonalidad más oscura que la correspondiente al vapor. La parte 
derecha de la Figura 3.4 muestra una vista seccionada transversalmente de los cristales 
de reflexión. 

3.2.2. Medidas de nivel utilizando desplazador 

Antes de describir un ejemplo de este tipo de nivel es conveniente recordar los 
principios de la flotación, necesarios en el diseño y aplicación de estos elementos. El 
principio de Arquímedes establece que un cuerpo sumergido en un líquido es empuja­
do hacia arriba con una fuerza igual al peso del volumen de líquido desplazado. La 
fuerza resultante que ejerce el fluido sobre el cuerpo se denomina flotabilidad o fuerza 
de flotación. El cuerpo sumergido se conoce con el nombre de desplazador. El peso 
del desplazador siempre es superior al 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
cialmente sumergido a diferentes grados de profundidad, se puede determinar el nivel 
de líquido en el que se encuentra sumergido el desplazador. La siguiente ecuación es 
útil para determinar la fuerza ejercida por el desplazador. 

donde: F = Fuerza total ejercida Lm = Altura de nivel a medir 
P = Peso del desplazador Lz = Altura de nivel respecto al fondo 
V = Volumen del desplazador H = Longitud del desplazador 

= Densidad del líquido 
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Conociendo la fuerza F se puede calcular Lm puesto que Lz es constante. 
Si se trata de medir el nivel interfase entre dos líquidos inmiscibles, por ejemplo, 

hidrocarburo y agua, la densidad a utilizar en la ecuación anterior será la diferen­
cia entre la correspondiente a ambos líquidos. En otras palabras, la fuerza mínima 
(0 % de nivel), se consigue con el desplazador sumergido en el líquido menos denso, 
y la fuerza máxima (100 % de nivel), con el desplazador sumergido en el líquido 
más denso. 

Habitualmente el desplazador es cilindrico, por tanto «F» varía de forma lineal 
respecto a la altura de nivel, y su valor está en función de la altura de líquido con res­
pecto al 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 verá en el apartado siguiente. 
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3.2.3. Medidor de desplazador con tubo de torsión 

Aunque existen desplazadores con diversas formas geométricas, tales como cilin­
dricos, esféricos, etc., en este apartado se muestra como ejemplo un tipo de medidor 
cuyo desplazador es cilindrico. Este tipo de medidor, que aparece en la Figura 3.7, se 
basa en el principio de Arquímedes y tiene el funcionamiento que se describe a conti­
nuación. 

El desplazador está suspendido de un brazo conectado al sistema de torsión y su 
peso es superior al máximo empuje ascendente que puede recibir del líquido en el que 
se encuentra sumergido. El brazo de torsión está diseñado para rotar una cantidad 
específica por cada cambio en el empuje, siendo insensible a los cambios de presión 
en el recipiente. El grado de rotación es una función lineal del grado de flotabilidad, 
como muestra la Figura 3.6. 

El otro extremo del brazo de torsión se encuentra unido al sistema de transmisión 
de señal o control, el cual puede ser neumático o electrónico. En algunos tipos de ins­
trumentos el sistema neumático puede realizar control directamente o bien ser utiliza­
do como transmisor, para lo cual sólo hay que colocar la banda proporcional en valor 
100 %. Teniendo en cuenta que el nivel se mide en valor porcentual, al colocar la ban­
da proporcional (BP) en 100 %, o lo que es igual, ganancia 1, la salida es igual a la 
entrada. 

Por último queda decir que este tipo de medidor se construye con diferentes aco­
plamientos al proceso, para facilitar el montaje sobre los recipientes. 

La Figura 3.8 muestra cuatro tipos diferentes de acoplamiento, conocidos como: 



3.2.4. Medidas de nivel por presión diferencial 

Este sistema se basa en el principio de medir la carga o presión hidrostática. La 
carga se define como el peso de líquido que existe por encima de un plano de referen­
cia. Es independiente del volumen de líquido implicado o de la forma del recipiente. 
El sistema no mide el nivel de líquido sino la presión ejercida y, como la presión es 
proporcional a la altura de columna de líquido, el medidor «infiere» la posición 
actual del nivel. Por tanto la altura de nivel obtenida por este método es una medida 
inferencial, para la que se utiliza la expresión siguiente: 

siendo: H = Altura de líquido sobre el plano de referencia 
P = Presión debida a la carga de líquido 
p = Densidad del líquido 

La Figura 3.9 muestra un tanque abierto, es decir, a presión atmosférica, con una 
instalación típica para la medida de nivel. 

El transmisor tiene conectada la rama positiva en el lado de alta presión (AP) y la 
rama negativa en el lado de baja presión (BP). La presión diferencial que mide el 
transmisor será: 

• A : Parte superior - Fondo 
• B : Parte superior - Lateral inferior 
• C : Lateral superior - Lateral inferior 
• D : Lateral superior - Fondo 
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siendo: pP = Densidad del producto a medir. 

Cuando en lugar de un tanque abierto, como el de la Figura 3.9, se trata de un reci­
piente cerrado, como el de la Figura 3.10, y la superficie de líquido contenido en el 
recipiente está sometida a presión estática superior a la atmosférica, esta presión se 
suma a la carga hidrostática, por lo que se debe utilizar un método que compense el 
valor de esa presión. 

Por otro lado, en ocasiones no es posible montar el transmisor con la rama positiva 
a la misma altura que la toma de alta presión, siendo necesario montar el transmisor en 
posición más baja que la toma de alta presión para llevar a cabo labores de manteni­
miento. El tipo de montaje que se utiliza para esta situación es el que aparece en la 
Figura 3.10, el cual compensa además la presión estática al tener conectada la rama 
negativa a la zona de gas del recipiente. 
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En este caso es necesario «eliminar» la columna de líquido «he» situada sobre la 
rama positiva para que el rango de medida de nivel esté comprendido en el rango «H», 
es decir, entre las conexiones o tomas de nivel. Esta eliminación de columna de líqui­
do se conoce como elevación de cero. Veamos un ejemplo en el que se dispone de los 
siguientes datos: 

• Distancia H = 1.500 mm 
• Distancia he = 1.200 mm 
• Densidad p = 800 kg/m3 

En primer lugar hay que convertir las distancias reales a rangos en milímetros de 
columna de agua para llevar a cabo la calibración del transmisor. Por tanto: 

• Rango H' = H * p = 1.500*0,800= 1.200 mm CA 
• Rango he' = he * p = 1.200 * 0,800 = 960 mm CA 

Esto significa que la presión ejercida en la cámara positiva por la distancia «H», en 
la cual queremos medir el nivel con un rango entre 0 y 100 %, será de 1.200 mm CA. 
A esta presión hay que sumarle 960 mm CA que corresponden a la distancia «he» 
entre el punto bajo de conexión y el punto donde se encuentra situada la cámara de 
alta presión del transmisor. La Figura 3.11 muestra gráficamente la calibración de este 
transmisor. 

La cámara de baja presión está sometida solamente a la presión estática del reci­
piente, puesto que la línea de conexión está formada por gas. Como ambas cámaras 
del transmisor están sometidas a la misma presión estática, ésta se elimina, no intervi­
niendo en los cálculos. La presión diferencial que mide el transmisor en este caso es: 



Como consecuencia de todo lo anterior, sometiendo la cámara positiva a una pre­
sión de 960 mm CA (he'), el transmisor dará una salida de 4 mA. Si se somete a una 
presión de 2.160 mm CA (H' + he'), la salida será de 20 mA. 

En algunas ocasiones se desea medir el nivel en recipientes que contienen gases 
condensables. Esto hace que el gas contenido en la rama 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 líquido de sello 
cuya densidad sea mayor que la del líquido condensable para evitar que ambos se dilu­
yan. En este caso la presión ejercida en la rama negativa del transmisor por la columna 
del líquido de sello es superior a la que soporta la rama positiva, siendo necesario 
recurrir a la eliminación de la presión de esta columna, lo que se conoce habitualmen-
te como supresión de rango. La Figura 3.12 muestra un ejemplo, aunque no muy habi­
tual en la práctica, en el que se unen en el mismo montaje la elevación de cero (colum­
na he) y la supresión de rango (columna hs). 

Veamos un ejemplo en el que se dispone de los siguientes datos basados en la 
Figura 3.12: 

• Distancia H = 1.500 mm 
• Distancia he = 1.200 mm 
• Densidad pP = 800kg/m3 (Densidad del producto en el interior del recipiente) 
• Distancia hs = 2.700 mm (H + he) 
• Densidad ps = 1.000 kg/m3 (Densidad del líquido de sello de la rama negativa) 

La primera operación a realizar es la de convertir las distancias reales a rangos en 
milímetros de columna de agua para llevar a cabo la calibración del transmisor. Por 
tanto: 

• Rango H' = H * pP = 1.500*0,800 = 1.200 mm CA 
• Rango he'' = he * pP = 1.200*0,800 = 960mmCA 
• Rango hs' = hs * ps = 2.700*1,000 = 2.700 mm CA 
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Esto significa que la presión ejercida en la cámara positiva por la distancia «H», en 
la cual queremos medir el nivel con un rango entre 0 y 100 %, será de 1.200 mm CA. 
A esta presión hay que sumarle 960 mm CA que corresponden a la distancia «he» 
entre el punto bajo de conexión y el punto donde se encuentra situada la cámara de 
alta presión del transmisor. Por otro lado, sobre la rama negativa se está ejerciendo la 
presión correspondiente a la columna «hs» de la rama negativa. La Figura 3.13 mues­
tra gráficamente la calibración de este transmisor. 

Como en el caso anterior, aquí tampoco se ha tenido en cuenta la presión estática 
por quedar compensada entre ambas ramas del transmisor. 

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

Como consecuencia de todo lo anterior, sometiendo la cámara de alta a una presión 
negativa de 1.740 mm CA (he'- hs'), el transmisor dará una salida de 4 mA. Si se 
somete a una presión negativa de 540 mm CA (W + he'- hs'), la salida será de 20 
mA. Otra forma más simple de conseguir la misma calibración es la de someter la 
cámara negativa a una presión de 2.700 mm CA (hs'), y después ajustar la cámara 
positiva exactamente igual al ejemplo anterior que muestra la Figura 3.11. 

El cálculo realizado en el ejemplo anterior puede ser considerado con carácter 
general para todos 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 (elevación de cero) 
son la misma cuando se trata de medir el nivel de un solo producto, es decir, no existe 
interfase entre dos productos. 

Veamos por último un sistema de medida de nivel interfase entre dos líquidos 
como pueden ser gas licuado de petróleo (LPG) y agua de proceso, con un montaje 
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como el de la Figura 3.14, el cual representa la «bota» de un acumulador. En este caso 
nos interesa conocer el nivel de agua decantada en el recipiente, es decir, el nivel de 
líquido más denso. Hay que hacer notar que aunque el transmisor pueda ser situado 
por debajo de la toma inferior, la rama positiva se llena del líquido más denso, por des­
plazamiento del más ligero. Por otro lado, la rama negativa ha de ser llenada con el 
líquido más denso para efectuar el sellado de la misma. Al autoeliminarse los tramos 
equivalentes de ambas ramas, el cálculo queda siempre como si el montaje fuera el de 
la Figura 3.14. 

Los datos a utilizar para este ejemplo son: 

• Distancia H = 800 mm 
• Distancia hs = 800 mm 
• Densidad pP = 560 kg/m3 (Densidad del LPG) 
• Densidad ps = 1.100 kg/m3 (Densidad del agua de proceso) 

Al convertir las distancias reales a rangos en milímetros de columna de agua ten­
dremos: 

Partiendo de la base que la rama negativa se ha llenado con agua de proceso 
para efectuar el sellado de la misma, la presión que está ejerciendo sobre la cámara 
de baja presión es de 880 mm CA. Si no existe agua de proceso en el rango de 
medida de nivel, la distancia «H» estará llena de LPG, ejerciendo una presión de 
448 mm CA. En estas condiciones existe un desequilibrio de presión entre las 
cámaras de medida de 432 mm CA, más alta en la cámara de baja presión. Este 
desequilibrio se debe compensar con el sistema de supresión de rango, de forma 
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que el transmisor dé una salida de 4 raA, equivalente a 0 % de nivel de agua (líqui­
do más denso). 

Al ir apareciendo agua en el rango de medida de nivel por decantación, se irá des­
plazando el LPG hasta que la distancia «H» esté totalmente ocupada por el agua de 
proceso. En este momento la presión ejercida sobre la cámara de alta es de 880 mm 
CA, no existiendo por tanto desequilibrio entre ambas cámaras de medida. Con el 
sistema de ajuste o calibración del rango de medida se debe conseguir que el trans­
misor dé una salida de 20 mA, equivalente a un nivel 100 % de agua (líquido más 
denso). 

Veamos ahora lo que ocurre si se utiliza la ecuación general considerada anterior­
mente: 

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

• La distancia «hL» de la ecuación es equivalente a la distancia «H» cuando no 
existe agua de proceso, es decir, cuando la rama está llena de líquido más ligero. 

• La densidad de elevación (rL) es la correspondiente a la del líquido más ligero. 
• La densidad es la diferencia entre la de ambos productos. Igual que ocurre en 

los niveles por desplazador. 

La Figura 3.15 muestra gráficamente que en el sistema de medida de nivel interfa-
se, la supresión de rango es igual al rango desmedida. 
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3.2.5. Nivel de borboteo 

Una aplicación típica de la medida de nivel por diferencia de presión es el nivel de 
borboteo, como el que muestra la Figura 3.16. 

En depósitos abiertos conteniendo líquidos fangosos, que podrían obstruir las 
tomas de presión, la medida de nivel se puede realizar por medio de este método. Se 
hace borbotear aire a través del líquido mediante una sonda, y la presión que se opone 
al borboteo es proporcional a la altura de líquido «H». 

Como ya se ha dicho anteriormente, si la densidad del líquido es constante, la pre­
sión capaz de vencer la columna de líquido en el depósito es: 

por tanto, sometiendo el sistema a una presión constante, al ser también constante la 
densidad, la altura de líquido será: 

Para que la medida de nivel por este método sea correcta, es necesario que exista un 
flujo continuo de aire a través del líquido. Esto indica que se ha vencido la columna «H» 
que aparece en la Figura 3.16. Si no existe borboteo, la medida de nivel será incorrecta. 

Queda decir, por último, que la cámara de baja presión se encuentra abierta a la 
atmósfera, por lo que el transmisor estará midiendo la presión diferencial con respecto 
a la 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 destilación a 
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vacío, fraccionadoras en unidades de FCC Coquer, etc., donde es problemática la 
medida de nivel con sistemas de desplazador, presión diferencial o cualquier otro sis­
tema. En ocasiones se utiliza como sustitución del nivel óptico. 

Cuando el termopar no está bañado por el producto, al ser más corto que el tubo de 
conexión al recipiente, indicará la temperatura ambiente de ese tramo de tubo, lógica­
mente más baja que la del producto. Al ascender el nivel en el recipiente, el gran tama­
ño del tubo curvado permite al producto fluir hacia arriba hasta alcanzar el tramo hori­
zontal donde está situado el termopar. La indicación de temperatura corresponderá en 
este momento a la del producto. 

En la Figura 3.18 aparece un montaje típico formado por tres termopares situados 
uno encima de otro en la zona de fondo de una columna de destilación de producto 
pesado. Como puede deducirse, este sistema nos indica solamente que el nivel de 
líquido está situado entre dos puntos fijos y conocidos. 

3.2.7. Medidores hidrostáticos de nivel en tanques (HTG) 

El método HTG {Hidrostatic Tank Gauging), es un sistema para conocer el inven­
tario en un tanque basado en la medida de presión de la columna de líquido contenido 
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en el mismo, es decir, Impresión hidrostática y la temperatura del líquido. Por medio 
de cálculos se obtienen los valores de densidad, nivel, masa y volumen de líquido. El 
HTG hace uso de las medidas de temperatura y presión localizadas en diversos puntos 
del tanque, tal como aparece en la Figura 3.19. Se utiliza fundamentalmente en tan­
ques abiertos, o lo que es igual, a presión atmosférica, porque aunque en teoría se pue­
de compensar la presión estática de un recipiente cerrado, el error que se puede intro­
ducir hace dudosa la exactitud en el resultado de los cálculos. 

Aunque este sistema utiliza una gran cantidad de parámetros y cálculos, en este 
apartado sólo vamos a ver los conceptos y ecuaciones básicas para calcular los 
siguientes valores: 

• Masa = Pinf * Área 
• Densidad = (Pinf- Pmed) / h 
• Volumen = Masa / Densidad 
• Nivel = Z + Pinf/ (g * Densidad) 

Cálculo de las variables de proceso 

La gravedad del lugar donde se encuentra instalado el tanque se calcula a partir de 
la altitud (A) y latitud (L) correspondiente de acuerdo a la fórmula dada por la Organi­
zación Internacional para Metrología Legal (OIML), Boletín 94, marzo 1984. 

g = 9,7803185 * (1 + 0,005278895 sen L + 0,00023462 senL) - 0,000003086 A [n/seg2] 

Una vez conocido «g», el factor «ge» se obtiene en función de la gravedad están­
dar como: 
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La densidad del aire (pa), a temperatura ambiente (Tamb), y elevación local (A), 
es: 

Con el valor «ge» calculado anteriormente y las medidas de presión inferior y 
media dadas en mm CA se obtienen la densidad a condiciones de operación 
del producto y la densidad verdadera en el vacío. 

Con los datos obtenidos se puede calcular el nivel de liquidó como: 

Conociendo el área de la superficie de líquido, y suponiendo que el tanque es cilin­
drico, se puede calcular la masa total (MasaT) de producto contenido en el tanque 
sumando las que existen por encima (MasaH) y por debajo (Masaz) de la toma inferior 
de presión. 

Por último, el volumen de líquido a condiciones de operación se calcula como: 

Veamos un ejemplo simple para cálculo de variables de proceso en un tanque a 
presión atmosférica como el de la Figura 3.19, cuyas características son las siguientes: 
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Datos calculados 

El volumen está calculado a la temperatura del producto, es decir, a 18 °C. Si se 
desea obtener el volumen a 15 °C hay que calcular el factor de corrección de volumen 
(VCF). Utilizando las ecuaciones que aparecen en la norma API 2540 (ASTM D-
1250), Volumen X Tablas 5A o 5B o sus equivalentes en unidades métricas, 54A o 
54B. Según estas tablas, la relación entre las densidades a condiciones de operación y 
de referencia, o factor de corrección de volumen, se basa en el cálculo siguiente: 

Los valores K0 y K¡ dependen del tipo de producto almacenado en el tanque. Una 
vez obtenido el valor del factor VCF se calcula el volumen a 15 °C como sigue: 

3.2.8. Interruptores de nivel 

Los instrumentos para iniciar las señales de alarma de alto o bajo nivel tienen el 
mismo principio de funcionamiento que los instrumentos de desplazados Básicamen­
te existen dos tipos de montaje de estos elementos: horizontal y vertical, dependiendo 
del uso al cual está destinado o el lugar donde se ha de instalar. 

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

El principio de operación es muy simple. El interruptor se acciona por medio de un 
sistema de material magnético actuado por el flotador. El interruptor y el imán están 
sujetos a un brazo basculante. Supongamos que el conjunto está diseñado para activar 
la alarma al alcanzar bajo nivel, en cuyo caso, cuando el nivel es «normal», el flotador 
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se encontrará en la posición que muestra la parte izquierda de la Figura 3.20 y el con­
tacto estará abierto o cerrado dependiendo de las conexiones que se hayan realizado 
en el interruptor. Si el nivel de líquido desciende también lo hará el flotador, haciendo 
que el material magnético salga fuera del campo del imán, haciendo que éste se des­
place por la acción del resorte. Como consecuencia basculará el interruptor, cambian­
do la posición de los contactos, tal como muestra la parte derecha de la Figura 3.20. 
Cuando retorne el nivel a su altura normal de trabajo se producirá el efecto contrario. 

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

Cuando existe bajo nivel, parte superior de la Figura 3.21, el flotador desplaza su 
imán hasta entrar dentro del campo del imán que está solidario con el interruptor. Como 
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resultado los polos de ambos imanes se repelen y ocasionan que el interruptor abra o cie­
rre el contacto, dependiendo del tipo de conexión realizada. Cuando el líquido asciende, 
el flotador desplaza su imán hacia abajo haciendo que el imán solidario al interruptor bas­
cule en dirección opuesta al salir del campo de actuación, tal como muestra la parte infe­
rior de la Figura 3.21. Como consecuencia se invierte la acción del interruptor. Este tipo 
de interruptor se puede utilizar tanto para producir alarma por alto como por bajo nivel. 

3.2.9. Medida de nivel en calderines de vapor 

La indicación básica de nivel la proporciona un medidor con cristales de reflexión 
como el que se describió anteriormente, cuyo montaje aparece en la Figura 3.22. Si no 
se lleva a cabo una corrección de densidades se produce un error en la medida, puesto 
que el condensado circula a través del medidor, donde se enfría, adquiriendo una den­
sidad mayor que la del agua que se encuentra dentro de la caldera. 

La desviación entre la altura de nivel h2 y la hl depende de la presión de la calde­
ra a la cual se encuentra en equilibrio la temperatura del agua. La Tabla siguiente 
muestra densidades del agua a diferentes presiones de saturación. 
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Dependiendo de la presión de trabajo en la caldera se pueden llegar a tener desvia­
ciones comprendidas entre 2 y 15 era entre las alturas hl y h2. En la Figura 3.22 se 
cumple que: 

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

La Figura 3.23 muestra un esquema de montaje típico para un transmisor de medi­
da de nivel por presión diferencial. Este tipo de montaje es similar al de la Figura 3.12, 
aunque en este caso las cámaras de alta y baja presión están cambiadas de posición. 
Como consecuencia, la señal de salida del transmisor aumenta cuando disminuye la 
presión diferencial. 

Sobre la cámara de alta, la presión efectiva es igual a la presión de la caldera 
más el peso de columna de condensado h3 a la temperatura ambiente. Sobre la 
cámara de baja, la presión efectiva es igual a la presión de la caldera más el peso de 
columna de vapor saturado hl, más el peso de columna de agua a temperatura 
de saturación h2. 

Asumiendo que la presión en la caldera es constante no será necesario corregir la 
altura de columna de agua a diferentes temperaturas de saturación, sino que se puede 
tomar la densidad correspondiente a la presión de diseño. Por otro lado, el peso de la 
columna de vapor hl se puede considerar que tiene poca influencia sobre la medida. 
Con estos dos supuestos, 
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Como ya se ha mencionado en casos anteriores, la presión estática existente en la 
caldera se anula de los cálculos por influir de la misma forma en ambas ramas del 
transmisor. 

3.2.10. Nivel de sólidos 

Aunque existen diversos tipos de medidores de nivel de sólidos, como son los de 
tipo capacitivo, ultrasonidos, proximidad, etc., en este apartado solo vamos a contem­
plar, a modo de ejemplo, el tipo radiactivo para medida de nivel de carbón en las 
cámaras existentes en las unidades de coquización retardada. 

En el proceso de coquización retardada se calientan hidrocarburos con un alto peso 
molecular y se envían a grandes cámaras para formación de carbón. Los hidrocarburos 
líquidos se convierten en coque que van llenando la cámara, e hidrocarburos ligeros en 
forma de gas que la abandonan por la parte superior. Durante el proceso de llenado se 
forma un frente de espuma encima del coque. Esta capa contiene más átomos 
de hidrógeno por unidad de volumen que los gases, pero contiene menos átomos de 
hidrógeno por unidad de volumen que el coque. El sistema de medición indica cuándo 
existe gas, espuma o coque delante del sensor debido a que el número de neutrones 
lentos que se producen depende del número de átomos de hidrógeno. 

Como se sabe, cuando se bombardea un átomo de un material radiactivo con un 
neutrón, se lleva a cabo su escisión nuclear, liberando neutrones que a su vez bombar­
dean a los átomos próximos. Esto origina una reacción en cadena hasta que se desinte­
gra el elemento radiactivo. Los neutrones producidos por la escisión son muy rápidos, 
pero utilizando un elemento moderador los neutrones rápidos pierden parte de su ener­
gía al cabo de una serie de colisiones, dando como resultado neutrones lentos, los cua­
les también pueden producir la escisión de otro átomo de forma controlada. La Figura 
3.24 muestra de forma simplificada el comportamiento de los neutrones procedentes 
de la escisión o fisión nuclear. 
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Este sistema de medida de nivel se basa en el principio de que el hidrógeno absorbe 
energía de los neutrones rápidos a una velocidad sustancialmente mayor que cualquier 
otro componente, actuando como elemento moderador. El hidrógeno es el mayor com­
ponente de la familia de hidrocarburos, como son los productos derivados del petróleo. 

Cuando cualquier producto que contiene hidrógeno se somete a un bombardeo de 
neutrones rápidos, los átomos de hidrógeno absorben la energía de los neutrones rápi­
dos y producen una dispersión de neutrones lentos que rebotan en el propio producto. 
El número de neutrones lentos producidos es directamente proporcional a la cantidad 
de hidrógeno. Los neutrones lentos se detectan por medio de una cámara de ionización 
llena de gas. Este gas llega a ionizarse y los iones cargados son recogidos en un elec­
trodo central, situado en el sensor, que produce una pequeña corriente, del orden de 
picoamperios (10 n A). La corriente se envía a un transmisor para su posterior proce­
samiento. 

La Figura 3.25 muestra un sistema detector de nivel montado en el exterior de una 
cámara de coquización, representada de forma esquemática en la parte derecha de la 
figura. 

Hay que decir que este sistema de medida sólo se utiliza para indicar el momento 
en el que el coque ha alcanzado, dentro de la cámara, el punto o cota donde se encuen­
tra instalado el sensor, no siendo por tanto, un indicador de nivel continuo. Esto, de 
alguna forma, es equivalente a un interruptor de nivel de líquidos como los que se han 
visto anteriormente. 
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4 
Medidas de temperatura 

4.1. Par termoeléctrico 

Un par termoeléctrico es un conjunto de dos conductores metálicos 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 termoeléctrica {efecto Seebeck) que puede medirse cortando 
uno de los conductores y uniendo sus extremos a un voltímetro de gran impedancia. 
La.fuerza electromotriz (fem) depende exclusivamente de la naturaleza de los metales 
y de la diferencia de temperatura de las dos uniones o soldaduras. En la práctica, una 
de estas soldaduras se mantiene a la temperatura de referencia (soldadura fría) y la 
otra se encuentra a la temperatura que se desea medir (soldadura caliente). La fem de 
un par puede representarse por una ecuación de la forma: 

en donde T es la temperatura de la soldadura caliente cuando la soldadura fría está a 
0 °C. Normalmente la forma cuadrática es suficiente dentro de un amplio intervalo de 
temperaturas. Las constantes a, b, c, .... son diferentes para cada par de conductores. 

4.1.1. Efecto Seebeck 

En 1821, Thomas Johann Seebeck (físico alemán), descubrió que se producía 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
senta en la Figura 4.1. 

El conjunto de los dos metales 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 (TI), se encuentra que la fem Seebeck es función de la temperatura 
de prueba (T2). Esta fem se produce por el hecho de que la densidad de electrones 
libres en los metales difiere de unos a otros y, para un metal dado, depende de la tem-
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peratura. Cuando se unen dos metales distintos para formar una soldadura, los electro­
nes se difunden del uno al otro, y la soldadura actúa como un origen de fem. 

La existencia de las corrientes termoeléctricas 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, ]afem generada fluye del cobre al 
hierro en la dirección del extremo caliente, y del hierro al cobre en la dirección del 
extremo frío. El flujo de corriente de esta fem se debe a dos fuentes combinadas. Una 
de estas fuentes se conoce como fem Peltier y la otra como fem Thomson. La fem 
Seebeck se puede obtener por medio de la siguiente integral: 

donde: EAB = fem producida por el par (milivoltios) 
T1,T2 = Temperaturas (K) 
QA, QB = Constante de transporte térmico de los metales 

A veces se simplifica puesto que las dos constantes QA y QB son aproximadamente 
independientes de la temperatura, por lo que existe una relación lineal de la forma: 

siendo: a = Constante del par (milivoltios / K) 
T1,T2 = Temperatura de las uniones (K) 

4.1.2. Efecto Peltier 

En 1834, Jean Charles Peltier (físico francés) descubrió que cuando pasa una 
corriente eléctrica a través de la unión de dos metales existe una liberación o absor­
ción de calor en la unión, dependiendo de la dirección del flujo de corriente. Este es el 
efecto inverso al de Seebeck. En este caso, el lazo está abierto y se aplica una corrien­
te externa al sistema, tal como muestra la Figura 4.2. 

Debido a las diferentes propiedades de conducción electrotérmica de los metales, 
una de las uniones se calienta y la otra se enfría. Esto indica que existe una diferencia 
de potencial en la unión de los metales. Cuando la corriente se hace fluir en sentido 
contrario a esa fem, se produce un exceso de calor, mientras que si la corriente se hace 
fluir en el mismo sentido que la fem generada, aparece un efecto de enfriamiento. 
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La existencia de este efecto se observa claramente realizando un montaje como el 
que aparece en la Figura 4.3. En este esquema se envía una corriente eléctrica, a tra­
vés de dos metales diferentes unidos en cruz, cerrando el conmutador en la posición C 
o en la posición D. Abriendo el conmutador y cerrando rápidamente el circuito de 
medida con el pulsador P, se observará una indicación en el galvanómetro, la cual es 
proporcional a la temperatura de la unión térmica. Esta es \afem Peltier, que constitu­
ye una de las dosfem's generadas por los termopares. 

La experiencia ha demostrado que el efecto Peltier producido en cualquier solda­
dura es proporcional a la cantidad de electricidad que la atraviesa, y que se invierte el 
sentido del flujo calorífico cuando se invierte también el sentido de la corriente eléc­
trica. El número de julios de energía calorífica absorbida o liberada en una soldadura 
de dos metales «A» y «B», por culombio de electricidad transportada a través de ella, 
se denomina fem Peltier. 

La fem Peltier no sólo depende de la naturaleza de los metales, sino también de la 
temperatura de la soldadura. 

4.1.3. Efecto Thomson 

En 1854, William Thomson (físico ingles conocido como Lord Kelvin) descubre 
que en un hilo único cuyos extremos se mantienen a distinta temperatura, la densi­
dad de electrones varía 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 a la diferencia de temperatura entre los extremos de esa par­
te. Si una parte infinitesimal del hilo «A» tiene una diferencia de temperatura «dT», 
el número de julios de energía calorífica absorbidos o liberados de esta longitud de 
hilo, por culombio de electricidad transportada, se denominare/?? Thomson y se 
conoce como: 

El coeficiente se denomina a veces calor específico eléctrico. 
La fem Thomson total en un hilo cuyos extremos se encuentran a las temperaturas 

TI y 72 está dada por: 

El efecto Thomson se demuestra por medio de un montaje como el de la Figura 
4.4. Una bobina de calentamiento H se mueve libremente entre los puntos A y B de la 
barra de metal MN. A y B son las uniones de dos termopares que se encuentran eléc­
tricamente aislados de la barra metálica MN. G es un galvanómetro que mide la dife­
rencia de temperatura entre A y B por medio de dos termopares. Por último se encuen­
tra el conmutador de tensión reversible, por medio del cual puede atravesar una 
corriente de unos pocos amperios en cualquier dirección de la barra MN. La posición 
de la bobina de calentamiento H se ajusta para que la temperatura en los puntos A y B 
sea la misma cuando no esté pasando corriente a través de la barra MN. 

Fijadas las condiciones anteriores, si se hace pasar una corriente desde M hasta N, 
la temperatura en A será mayor que la temperatura en B. Si la corriente se hace pasar 
de N a M se observará el 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 a la Figura 4.1, vemos que la Seebeck es la resultante 
de dos fuerzas electromotrices Peltier y y dos fuerzas electromotrices 
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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 variación proporcional a la temperatura. La Figura 4.5 muestra un siste­
ma de medida, en el que M es la junta caliente, N la junta fría, «A» es el hilo positivo, 
«B» es el hilo negativo, G el galvanómetro y «X» e «Y» los cables de prolongación o 
extensión del termopar, los cuales se verán con más detalle posteriormente. 

Con objeto de evitar errores en la medida, es necesario que la junta fría (iVen la 
Figura 4.5) se mantenga a temperatura constante, o bien efectuar la compensación 
automática de la misma, como se verá más adelante. En el punto N, los hilos de pro­
longación del termopar «X» e «Y» se encuentran en contacto con los «A» y «B» res­
pectivamente del termopar, cerrándose el circuito a través del galvanómetro. En esta 
situación se producen dos fem s de signo contrario en el punto debidas al efecto 
Peltier. Si se produce una fluctuación en la temperatura de este punto estas fem's varia­
rán, ocasionando un error en la medida de la temperatura del punto M donde se 
encuentra la unión caliente del termopar. Por ejemplo, si la temperatura de la junta 
fría se eleva, permaneciendo constante la correspondiente a la junta caliente, la en 
los hilos «A» y «B» se verá afectada, produciendo un error en la medida. Sobre la base 
de lo anterior, la temperatura de la junta fría debe permanecer constante a menos que 
se disponga de un sistema de compensación que elimine el error. 

En este punto surge una pregunta: ¿Qué ocurre si se calientan uno o ambos hilos 
del termopar, o prolongación del mismo, entre la junta caliente y la fría? La respuesta 
es que el termopar sigue midiendo la temperatura correspondiente a la junta caliente. 
Veamos un ejemplo en el que la junta caliente está a 700 °C, la fría a 0 °C y se produ­
ce un calentamiento de la línea hasta alcanzar los 1.000 °C. Desde el punto de 1.000 °C 
hasta la junta caliente, existirá una fem Thomson correspondiente a los 300 °C de dife-
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rencia. Entre el punto de 1.000 °C y la junta fría se producirá una fem Thomson de sig­
no contrario, que corresponde a los 1.000 °C de diferencia entre ambos puntos. La fem 
resultante será la suma algebraica de las dosfem's generadas en los hilos, la cual 
corresponderá a la generada por los 700 °C de la junta caliente. En otras palabras, la 
fem generada por un termopar se debe solamente a la diferencia de temperatura entre 
las juntas caliente y fría del sistema, y la temperatura indicada es solamente la corres­
pondiente a la junta caliente. 

4.2.1. Tipos de termopares 

Desde el punto de vista de construcción, y con objeto de protegerlos, los termopa­
res suelen estar encapsulados en un tubo de material apropiado al entorno donde se va 
a efectuar la medida, normalmente acero inoxidable. Asimismo, la unión caliente pue­
de estar unida al extremo de la funda de protección o aislada de la misma, para que no 
exista comunicación a masa o tierra de la planta. 

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

Cada uno de ellos tiene sus características 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 aplicación. Si se utilizan grosores pequeños de hilo no 
se podrán alcanzar los rangos de temperatura que muestra la tabla anterior. En todos 
los termopares existen ciertas características que los identifican, entre las que se pue­
den citar como más importantes: 

• El material que aparece en primer lugar corresponde al hilo positivo cuando la 
temperatura medida es superior a la temperatura de referencia. 

• El hilo negativo siempre es de color rojo (en los cables de extensión). 
• En los termopares tipo «K», el hilo negativo es ligeramente magnético. 
• En los termopares tipo «S», el hilo negativo es más blando que el positivo. 
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La Figura 4.6 muestra las curvas de voltaje en función de temperatura de los tres 
tipos de termopares más utilizados en nuestra industria, para una temperatura de 
referencia de 0 °C. Con objeto de simplificar se muestran como líneas rectas, aunque 
realmente tienen una forma ligeramente parabólica. En estas curvas se observan algu­
nas particularidades importantes. 

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

• Tipo «T». Bajas temperaturas y sobre todo si se trata de temperaturas negati­
vas. 

• Tipo «K». Uso generalizado para temperaturas positivas hasta 800 - 900 °C. 
• Tipo «S». Sólo para altas temperaturas. 

Según la Norma ISA 96.1, los límites de error para estos termopares, con unión de 
referencia a 0 °C y sin tener en cuenta los errores del sistema de medida, son lo 
siguientes: 

Según esta tabla, para medir 500 °C con un termopar tipo K, éste puede introducir 
un error de ± 3,75 °C si es de tipo estándar o ± 2 °C si se trata de un tipo especial. 
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Como se puede ver, hay que tener muy presente estos posibles errores a la hora de 
diseñar una aplicación de control avanzado, sobre todo si ésta requiere exactitud en la 
medida de la temperatura. 

4.2.2. Cables de extensión de termopares 
En la práctica el termopar termina en la cabeza de conexión. Sin embargo, la unión 

fría o de referencia suele estar ubicada en el sistema de medida. El cable de extensión 
es necesario para prolongar el termopar hasta el sistema de medida, en el que la unión 
fría no está sometida a variaciones incontroladas de temperatura, tal como muestra la 
Figura 4.7. Estos cables tienen las mismas características termoeléctricas del termopar 
hasta una temperatura de 100 - 200 °C, aunque con un coste menor. Los cables de 
extensión, cuya composición química-es básicamente diferente a la del termopar, en 
cuanto a porcentajes de los componentes, se conocen habitualmente como cables de 
compensación. 

La tabla siguiente muestra la composición básica y colores de los cables de exten­
sión. Una diferencia importante entre el termopar y el cable de extensión es que el pri­
mero está construido con hilo rígido mientras que el segundo suele ser cable flexible. 

4.2.3. Compensación de la junta fría 

Como se ha mencionado anteriormente, es muy importante que la junta fría de un 
termopar se encuentre a la temperatura para la cual fue calibrado, a menos que se dis­
ponga de un sistema de compensación automática. 
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El mejor sistema desde el punto de vista teórico, aunque no utilizado en la prácti­
ca, es el que está constituido por un segundo termopar con «unión caliente» manteni­
da a la temperatura constante del hielo fundente. El par termostático se monta en el 
circuito de medida en oposición al par normal, tal como indica la Figura 4.8. De esta 
Figura se tiene que: 

K = Constante al ser los dos termopares iguales 

Al estar los dos termopares en oposición, la fem E2 aplicada al instrumento de 
medida será: 

la fem utilizada para medida E2 será, por tanto, independiente de la temperatura 
ambiente T2. 

Otra forma de compensar automáticamente la temperatura ambiente T2 se puede 
obtener por medio del sistema que aparece en la 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 la resistencia R4 variable con la temperatura ambien­
te, se crea la diferencia de potencial E3 que se suma algebraicamente con la tensión 
del termopar. En este caso, la fem E2 aplicada al instrumento de medida será: 

Es obvio que la resistencia R4 estará calibrada en laboratorio para un determinado 
termopar. Por otro lado, la alimentación V al puente de Wheatstone será tensión esta­
bilizada, con el fin de que no se produzcan perturbaciones en la diferencia de poten­
cial E3. 

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

Como se sabe, los termopares siempre generan fem entre el punto de medida (sol­
dadura caliente) y la temperatura ambiente (soldadura fría). Por tanto, cuando la tem­
peratura ambiente aumenta Xa. fem del termopar disminuye. Al mismo tiempo la resis­
tencia del shunt aumenta, de forma que el producto del nuevo valor de resistencia 
(mayor), por la intensidad del circuito (menor), será igual que antes de modificarse la 
temperatura ambiente. Como consecuencia no se producirá ninguna variación en 
la indicación de temperatura. 

Como es fácilmente deducible, la resistencia debe estar calibrada para cada tipo 
de termopar. Por otro lado, el rango de actuación de la compensación automática no 
puede ser muy amplio, por lo que, si se desea que la lectura sea correcta, será necesa­
rio calibrar el 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 conducción de gas o líquido, 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: 
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Existen dos formas básicas de conectar los termopares para obtener la temperatura 
media, como son: serie y paralelo. La Figura 4.11 muestra la conexión en paralelo: 

Para que el cálculo de la temperatura media sea correcto, se debe cumplir que: 

• Todos los termopares sean del mismo tipo. 
• La unión caliente de cada termopar no esté puesta a masa. 
• En cualquier caso podrá existir un pequeño error debido a la no linealidad de 

los termopares, aunque éste debe ser insignificante. 

Refiriéndonos a la Figura 4.11, cuando la temperatura en cada uno de los termo-
pares no es igual, el voltaje resultante será: 

El análisis de la ecuación anterior mostrará que ER nunca será igual a la media arit­
mética a menos que todas las resistencias o todos los voltajes sean iguales. Veamos un 
ejemplo con tres termopares tipo K, sabiendo que las temperaturas a medir son 375, 
400 y 425 °C (valor medio 400 °C) y la distancia de cada línea hasta el punto común 
de unión es de 20, 30 y 40 metros respectivamente. Consideremos que la temperatura 
ambiente es de 25 °C y que la resistencia de la línea es de 0,5 Ohmios por cada metro 
de cable de compensación. Tabulando estos valores tendremos: 

Aplicando la ecuación anterior resulta una diferencia de potencial ER de 15,15 mV 
Si a este valor se le suma 1,00 mV correspondiente a la temperatura ambiente, tendré-



78 CONTROL AVANZADO DE PROCESOS 

mos los milivoltios correspondientes a una temperatura de 394 °C, cuando debería ser 
de 400 °C. 

Para eliminar este error se sugieren tres métodos: 

• Usar la misma longitud de cable de compensación en cada termopar, enrollando 
el exceso de cable de los termopares más cortos. 

• Medir la resistencia de cada circuito y añadir la necesaria a los más pequeños 
para que todas las resistencias sean iguales. 

• Añadir una resistencia relativamente alta, igual para cada circuito, de forma que 
la diferencia de los circuitos sea relativamente pequeña. 

El último método es el más fácil de aplicar, dada su simplicidad. Si incluimos en 
cada uno de los circuitos una resistencia de 1.200 Ohmios (1 % de tolerancia), corres­
pondientes a las Rl, R2 y R3 de la Figura 4.11, la tabla anterior se puede modificar, 
quedando como sigue: 

Para simplificar, y dado que el error que se puede introducir es despreciable, en 
esta tabla no se incluye la tolerancia de las resistencias, la cual puede modificar cada 
una de ellas entre los valores de 1.188 y 1.212 Ohmios. Repitiendo el cálculo con los 
valores óhmicos de la tabla anterior resulta una diferencia de potencial ER de 15,39 
mV Si a este valor se le suma 1,00 mV correspondiente a la temperatura ambiente, 
tendremos los milivoltios correspondientes a una temperatura de 400 °C. 

La conexión de termopares en paralelo tiene una desventaja, y es que la apertura o 
fallo de uno de ellos no afecta a la lectura del instrumento de medida y, por tanto, nun­
ca puede ser detectado. 

La conexión en serie no se suele utilizar porque el instrumento receptor debe tener 
una calibración, puesto que el voltaje resultante de la unión de los termopares es: 

La media en este caso debe realizarse en la propia escala de medida, sabiendo que: 

siendo n el número de termopares existentes. 
Por otro lado hay que observar cuidadosamente la polaridad de los cables de com­

pensación, y hacer que las uniones intermedias entre termopares estén a la misma tem­
peratura, lo cual complica bastante la instalación. 
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Conectando los termopares en serie no son necesarias las resistencias de línea adi­
cionales. En este caso, si un termopar se abre desaparece la que llega al instru­
mento de medida. El mayor inconveniente es que la calibración del instrumento debe 
ser especial al llegarle la suma de de todos los termopares que componen el cir­
cuito. 

4.3. Resistividad 

En cualquier material sólido los átomos o moléculas están fuertemente unidas y 
atraídas unas a otras, de forma que ningún átomo es capaz de alejarse de su localiza-
ción particular, o posición de equilibrio. Sin embargo, cada átomo es capaz de vibrar 
alrededor de su localización particular. 

Se puede, introducir el concepto de energía térmica considerando la vibración 
molecular. Un cuerpo sólido se dice que tiene energía cero cuando sus moléculas no 
están en vibración, es decir, se encuentran en reposo. Si se le añade energía a este sóli­
do, por ejemplo calentándolo, esta energía hace que las moléculas empiecen a vibrar 
alrededor de su posición de equilibrio, con lo cual se puede decir que el sólido tiene 
cierta cantidad de energía térmica. 

Un metal es un conjunto de átomos en estado sólido en el que estos átomos se 
encuentran en un cierto equilibrio debido a la vibración inducida por la energía térmi­
ca. La principal característica del metal es el hecho de que cada átomo libera un elec­
trón, llamado valencia, que bajo ciertas condiciones impuestas se «mueve libremente» 
a través del material, formando una conducción eléctrica. Cuando el material posee 
alguna energía térmica y vibran los átomos, los electrones que se encuentran en circu­
lación tienden a colisionar. Este fenómeno impide el libre movimiento de los electro­
nes y absorbe parte de la energía, o lo que es igual, se produce una resistencia al paso 
de la corriente eléctrica. Como consecuencia, la resistencia es función de la vibración 
de los átomos y, por tanto, de la temperatura. Cuando la temperatura aumenta los áto­
mos vibran con mayor amplitud, ocasionando mayor cantidad de colisiones y absor­
biendo más energía, por lo que se puede decir que la resistencia en los metales aumen­
ta con la temperatura. 

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

siendo: R = Resistencia (Ohmios) 
p = Resistividad (Ohmios * metro) 
L, = Longitud (metros) 
S = Sección (metros2) 

Haciendo L = 1 y S = 1, se tiene que R = Luego la resistividad o resistencia 
específica de un material conductor es la resistencia de un hilo cilindrico que tiene la 
unidad de longitud y la unidad de sección. Como se ha visto anteriormente, la resis­
tencia de la resistividad de los metales aumenta con la temperatura. 
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Partiendo de que la resistividad de un metal a T0 es si la temperatura aumenta 
hasta aumentará también su resistividad hasta La aplicación del cálculo demues­
tra que existe linealidad hasta valores de 150 °C aproximadamente. 

El valor de a depende del material en particular y se suele conocer con el nombre 
de coeficiente de temperatura de ese metal. De la ecuación anterior se deduce que si 

es la resistencia a la resistencia a será: 

Esta fórmula es válida solamente cuando se trata de temperaturas hasta 100 o 
150 °C. Con temperaturas más altas conviene utilizar ecuaciones con varias potencias, 
aunque realmente suele ser suficiente utilizar la ecuación cuadrática siguiente: 

4.4. Medida de temperatura con termorresistencia 

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

Si se mide la resistencia de una bobina de Platino sumergida en hielo fundente y 
después en agua en ebullición en condiciones normales de presión y temperatura, los 
valores obtenidos y designados como R0 y Rm se pueden representar sobre un diagra­
ma resistencia - temperatura. La línea recta que atraviese estos dos puntos, cuya ecua­
ción es: 

representa la relación entre R y T. La constante a0 se denomina coeficiente de tem­
peratura cero de la resistencia y está dado por la expresión: 

Para el Platino puro, este coeficiente tiene un valor de 0,00385 según las tablas de 
resistencia que están confeccionadas de acuerdo a las normas DIN. Las medidas de 
temperatura que se pueden obtener partiendo de este coeficiente no son correctas, por­
que en realidad no existe una relación lineal entre R y T. Para termorresistencias de 
Platino, la relación real se puede obtener por medio de la ecuación: 
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La ecuación anterior nos da como resultado que para 0 °C la resistencia Rf = 
100 mientras que para 100 °C la resistencia Rf = 138,5 Del primer valor calcu­
lado se deriva el nombre PT 100 DIN con el que se suelen conocer las termorresisten­
cias, puesto que para 0 °C su resistencia es de 100 Ohmios. A veces se utilizan resis­
tencias de Níquel, en cuyo caso los coeficientes son diferentes. La curva de este 
material tiene mayor pendiente que la del 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 la resistencia. Para ello se uti­
lizan diversas formas del puente ideado en 1843 por el físico inglés Charles 
Wheatstone, en los que es necesario compensar la resistencia de los cables que for­
man la línea desde la termorresistencia al sistema de medida. 

Los primeros informes que se conocen para medir temperaturas con termorresis­
tencias reconocen el problema de la resistencia de las líneas de prolongación de la 
propia termorresistencia. Callendar y Griffiths (1895-1900), diseñaron un sistema 
como el que muestra la Figura 4.12, en el que se duplican los cables de línea. Un par 
de hilos (L3, L4) se conectan a la termorresistencia, y otro par de hilos (Ll, L2) con la 
misma longitud de los anteriores, se intercalan en el brazo opuesto del puente, de for­
ma que las resistencias sean iguales y queden compensadas en el circuito de medida. 

Este sistema, o cualquier otro compuesto por cuatro conductores de línea, se pue­
de utilizar, para medir diferencia de temperaturas colocando otra termorresistencia en 
el extremo de las líneas de compensación del puente de la Figura 4.12 (Ll, L2). 

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

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

1 
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línea se conectan los tres hilos de la forma que muestra la Figura 4.13. Los cables Ll 
y L3 deben tener idéntica longitud, mientras que L2 no necesariamente ha de ser igual, 
aunque en la práctica lo es. A un extremo de la termorresistencia se conectan Ll y L2 
y el tercer hilo (L3) al otro extremo. Al conectar uno de los cables (L2), a la fuente de 
alimentación, es evidente que uno de los cables (Ll), estará en serie con la resistencia 
R3 mientras que el otro (L3), estará en serie con la R4. Con este sistema se elimina la 
posibilidad de error de medida, puesto que cualquier variación de resistencia en los 
cables se compensa al afectar de igual forma a ambos brazos del puente. 

La Figura 4.14 muestra un puente de Wheatstone similar al de la Figura 4.13, en el 
que la intensidad de paso por el galvanómetro (Ig) es proporcional a la temperatura 
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 igual a la suma de intensidades que lo abandonan, 
mientras que la segunda establece que en todo circuito cerrado la suma de la es 
igual a la suma de las caídas de tensión. 

Las flechas de la Figura 4.14 indican los sentidos de las intensidades para la pri­
mera ley (nudos), y los sentidos de referencia (Z) para el cálculo de la segunda 
(mallas). Existen seis intensidades desconocidas y diferentes entre sí. Para despejarlas 
se tienen seis ecuaciones. 

Ecuaciones de intensidades en los nudos: 
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Ecuaciones de tensiones en las mallas: 

Como se puede ver, la resistencia correspondiente a L2 no interviene en el sistema 
de ecuaciones porque se encuentra en la línea de alimentación, ocasionando una caída 
de tensión que no afecta a la medida. Por diseño son iguales las resistencias del puente 
Rl = R2 y las de línea Ll = L3. Resolviendo el sistema de ecuaciones para obtener el 
valor de Ig queda que: 

Cuando la temperatura corresponde al 0 % de la escala de medida, no existe dese­
quilibrio en el puente y, como consecuencia, la intensidad Ig = 0. Por tanto: 

La resistencia R3 se utiliza para ajustar el 0 % de escala. Una vez ajustado, cual­
quier desequilibrio entre R4 y R3 se traducirá en una variación en la intensidad Ig que 
producirá una indicación en el sistema de medida proporcional a la temperatura. 
Como se ha mencionado anteriormente, la resistencia R4 tendrá un valor de 100 
para 0 °C si se trata del tipo PT 100 DIN, y 138,5 para 100 °C. Si las resistencias de 
línea Ll y L3 son diferentes se desequilibra el puente, produciendo error en la tem­
peratura medida. 

4.4.2. Límites de error en las termorresistencias 

Durante los más de cien años que se están utilizando las termorresistencias se han 
desarrollado diferentes calibraciones o tablas «resistencia-temperatura» para el 
Platino, convirtiéndose algunas de ellas en estándares nacionales, como: 

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

Aunque el rango de medida está comprendido entre -200 y 1.100 °C, normalmen­
te no se utilizan por encima de 500 °C. La tabla siguiente muestra las desviaciones 
máximas de las termorresistencias dentro del rango normal de trabajo: 



84 CONTROL AVANZADO DE PROCESOS 

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 
tolerancia no es todo lo que es necesario conocer para elegir uno de los dos elementos. 

Medir la temperatura de un producto con un termopar requiere, no sólo la lectura 
de la unión en contacto con ese producto, sino también la lectura de la unión fría, la 
cual suele ser una fuente de errores. Por otro lado, se introduce un error adicional en 
los cables de extensión. Estos errores secundarios suelen ser mayores que el error ori­
ginal del sensor. 

La exactitud de una termorresistencia es mejor que la de un termopar. Además no 
necesitan compensación de unión fría y no existe error debido a los cables de exten­
sión, si se utiliza transmisión a tres o cuatro hilos. 

4.5.1 Deriva, velocidad de respuesta y coste 

La deriva del sensor es un factor muy importante a tener en cuenta a la hora de 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 difícil de medir. 

En comparación con las termorresistencias, los termopares son muy propensos a 
tener deriva, o cambios a lo largo del tiempo. Este cambio se produce por la propia 
naturaleza del material utilizado al construir el termopar, la soldadura de los hilos y 
especialmente la oxidación. Todos los materiales se oxidan, cambiando la composi­
ción del material y como consecuencia alterando lafem producida. La velocidad de 
oxidación depende principalmente del tipo de atmósfera a la cual se encuentra expues­
to, el tamaño de los hilos con los que está construido, la temperatura a la que está 
sometido y la composición del material de aislamiento del termopar. 
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Los termopares de Platino tienen mucha menos oxidación, así como las termo-
resistencias. Sin embargo son muy susceptibles a las atmósferas reductoras, por ejem­
plo, vapores de metales fundidos, así como atmósferas conteniendo azufre. 

En cuanto a la velocidad de respuesta, los termopares tienen diferentes comporta­
mientos. Los que están expuestos al ambiente donde se desea medir la temperatura 
son los más rápidos de respuesta, los que tienen la unión aislada son los más lentos y 
los que tienen la unión a «masa» (por ejemplo, termopares de contacto o skin points), 
se encuentran entre ambos. En la práctica, los termopares aislados son los más utiliza­
dos, representando un buen compromiso entre velocidad de respuesta, protección de 
la oxidación y protección mecánica. 

Las termorresistencias, por su naturaleza, están aisladas, por lo que su velocidad 
de respuesta es similar a la de los termopares aislados. 

Por último, el coste de un termopar de uso común en la industria es ligeramente 
más barato que el de una termorresistencia. En este punto hay que recordar que el cos­
te del sensor (termopar o termorresistencia), es la punta del iceberg en el coste total 
de instalación de la medida de temperatura, la cual incluye el termopozo o vaina de 
protección, sistema de transmisión, receptor, etc. Como resumen, los termopares son 
más baratos, más rápidos y pueden medir altas temperaturas, mientras que las termo­
rresistencias dan una medida más exacta y más estable. 

4.5.2. Transmisión de la información 

Tanto si ha sido seleccionado un termopar como si lo ha sido una termorresisten­
cia como sensor para medir la temperatura, existen dos maneras de llevar esa informa­
ción al instrumento de medida. La primera de ellas es cablear directamente el sensor, 
con los cables de extensión adecuados, al instrumento de medida. La segunda es 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 señal, enviarla por medio de una 
línea de transmisión de 4 a 20 mA hasta el instrumento de medida. Ambas opciones se 
representan en la Figura 4.15. 

El cableado directo del termopar tiene cierto atractivo en cuanto a simplicidad, 
aunque hay que ser consciente de que esta opción tiene al menos tres posibles puntos 
de fallo: exactitud, estabilidad y coste. Cuando se transmite la señal generada por el 
termopar es inevitable que los cables actúen como una gran antena sujeta a interferen-
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cias eléctricas o electromagnéticas. Dado que la señal de salida de un termopar es muy 
pequeña, 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 alimentación a un 
motor, radioteléfonos, etc., con la particularidad de que el ruido puede ser intermiten­
te. Este problema se soluciona utilizando cables apantallados, con el consiguiente 
incremento en el coste. 

Por último el coste aumenta al tener que utilizar cables de extensión de un material 
adecuado, cuyo precio es sensiblemente más caro que los cables de cobre normales. 
Al incluir la pantalla se encarece aún más su precio. 

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

Como alternativa al cableado directo del sensor se encuentran los transmisores de 
temperatura, tal como aparece en la Figura 4.15. Estos transmisores se instalan muy 
próximos al sensor, incluso en la propia caja de conexiones que se coloca sobre la pro­
pia vaina o termopozo, enviando la señal amplificada a varios cientos de metros sin 
degradarla. Para ello se utilizan cables de cobre que pueden ser centralizados en las 
mismas cajas de conexión que otros transmisores, por ejemplo de caudal, o bien sali­
das a válvulas automáticas. Recordemos que la señal de transmisión es de 4 a 20 mA. 

Como resumen, a continuación se muestra una Tabla en la que se comparan valores 
típicos de una serie de características. Los valores que aparecen no corresponden a los 
límites alcanzables, sino más bien al comportamiento que se espera de los sensores comer­
ciales en los que no se requieran calibraciones especiales o fabricaciones específicas. 

4.5.3. Sistemas multiplexores 
Básicamente, un sistema multiplexor está formado por: 

• Un conjunto de terminales de entrada a los cuales se conectan dos o más señales. 
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• Un mecanismo o sistema de conmutación de señales. 
• Terminales de salida donde sólo puede enviarse una de las entradas en cada 

momento. 
• Sistema decodificador de direcciones para llevar a cabo la multiplexión. 

Las señales multiplexadas pueden ser analógicas o digitales. La Figura 4.16 mues­
tra como ejemplo un multiplexor de temperaturas al cual llega un número determina­
do de termopares y atendiendo a un scanning automático solamente se envía al siste­
ma de medida la señal de uno de los termopares. 

La información de operación puede ser obtenida de diversas formas. Vamos a con­
siderar las medidas de temperatura en diversos puntos del proceso. Cada señal de 
medida puede ser enviada desde el elemento sensible, situado en campo, a la sala de 
control por medio de cables individuales. La información puede ser visualizada en 
indicadores individuales o bien registradores. Ciertas señales pueden compartir un 
elemento de visualización, tal como un indicador multipunto. Estas señales son con­
mutadas secuencialmente bien de forma manual o de forma automática. 

El indicador multipunto de temperaturas es un ejemplo simple de multiplexor. Las 
señales en milivoltios desde el termopar se conmutan en un circuito que lleva a cabo la 
compensación de unión fría, linealización y generación de señal hacia el propio indica­
dor. El sistema que selecciona y conmuta los termopares individuales es menos costoso 
que los equipos necesarios para las indicaciones de forma individual. La lectura de las 
temperaturas se puede realizar cíclicamente (sean), bien de forma manual o automática. 

En operación manual de un multiplexor, el operador direcciona uno de los termo-
pares, normalmente por medio de un pulsador o un conmutador rotativo, para obser­
var la temperatura. En operación automática, el sistema conmuta cíclicamente las 
señales de entrada a una velocidad dada (sean raté). 

En los sistemas de adquisición de datos basados en ordenador, las señales indivi­
duales se multiplexan con el fin de ahorrar amplificadores, convertidores analógico-
digitales y hardware o software necesario para procesamiento adicional, el cual puede 
incluir la conversión a unidades de ingeniería apropiadas, comprobación de alarmas, 
comprobación del funcionamiento de los equipos, etc. La diferencia entre estos equi­
pos y los sistemas multipunto vistos anteriormente está en que las señales son conver­
tidas a digitales antes de ser visualizadas por el operador de proceso. 
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Otra ventaja adicional de los sistemas de multiplexión basados en ordenador es 
que éstos pueden ser situados en campo y de esta forma ahorrar gran cantidad de 
cables individuales. En este caso se suelen utilizar líneas compartidas por donde cir­
culan todas las señales multiplexadas en forma digital. 
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Válvulas automáticas 

5.1. Introducción 

Actualmente se sabe que la productividad aumenta por medio de la optimización, 
lo cual significa que el 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 función de una carga que no se 
mantiene constante. 

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

• Tenga estabilidad a lo largo de todo el recorrido. 
• No opere cerca de ninguno de los extremos. 
• Sea suficientemente rápida para corregir las perturbaciones. 

Este capítulo no trata sobre factores de cálculo para dimensionamiento de válvu­
las. Está destinado, por tanto, a aquellas personas que se encuentran la válvula instala­
da y tienen que conocer el comportamiento de la misma dentro del sistema de control 
que están desarrollando. Por consiguiente, el objeto es conocer, siquiera de forma sim­
ple, el efecto que tiene la válvula en el comportamiento general del lazo de control. 

En adelante se van a utilizar, como ejemplo, dos tipos de válvulas tradicionales de 
globo, una de simple y otra de doble asiento, accionadas por un actuador o servomotor 
de tipo resorte y membrana. Como es lógico, cada fabricante dispone de válvulas que 
cumplen las mismas características que las aquí descritas, por lo que los conceptos son 
generalmente válidos para todas las válvulas automáticas de control. 

5.2. Válvulas de globo 

Sin tener en cuenta el actuador, el conjunto de una válvula de globo está compues­
to, fundamentalmente, por: 

5 
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• Cuerpo de la válvula, incluyendo tapa inferior y demás elementos externos. 
• Elementos internos (obturador y asiento). 
• Conjunto de empaquetadura. 

La válvula será de acción directa o inversa dependiendo si el servomotor tiende a 
cerrar o abrir el paso de fluido. A su vez, el sentido de flujo puede tender a abrir o 
cerrar la válvula. En general es preferible que el fluido tienda a abrir. En caso contra­
rio, si la válvula se encuentra totalmente cerrada, la fuerza necesaria para contrarrestar 
la acción del resorte más la del fluido es muy grande para despegar el obturador, 
bajando bruscamente en el momento de abrir por equilibrarse las presiones antes y 
después del conjunto obturador-asiento (trim). Este fenómeno crea una perturbación 
que puede ocasionar inestabilidad en el proceso. 

La Figura 5.1 muestra dos válvulas, una de simple y otra de doble asiento. En la 
primera de ellas el fluido tiende a abrir, mientras que la segunda es autoequilibrada. 
Las válvulas autoequilibradas mejoran la estabilidad. En efecto, al tener doble asiento, 
el fluido empuja al obturador de uno de los asientos en la dirección de abrir el paso, 
mientras que en el otro lo hace para cerrarlo. De esta manera se compensan los empu­
jes. Como consecuencia, el accionamiento del obturador será más uniforme y la esta­
bilidad del lazo de control mejorará. Por el contrario, cierran peor, teniendo peor gra­
do de estanqueidad. 

5.2.1. Empaquetadura 

Un factor muy importante, desde el punto de vista de control, es el comportamien­
to del conjunto de empaquetadura. Existen diversos materiales para efectuar el cierre 
entre el cuerpo de la válvula y el vastago que está unido al obturador. Estos materiales 
se conocen con el nombre de empaquetaduras, y suelen ser de teflón, asbesto, grafito, 
etc., formando anillos alrededor del vastago. Estos anillos se comprimen por medio de 
un sistema que puede ser una tuerca o bien un conjunto de brida con los espárragos y 
tornillos correspondientes. 

Debido al permanente movimiento longitudinal del vastago, la empaquetadura 
sufre un desgaste que puede llevar a que la válvula tenga fugas de producto por la zona 
del vastago. Por tanto, el conjunto debe tener la particularidad de impedir fugas de 
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Cuando el control se realiza con estrategias basadas en modelos, el comportamien­
to anterior puede llevar a errores de predicción, sobre todo si los modelos se han reali­
zado con la válvula o elemento final de control en unas condiciones de rozamiento 
prácticamente nulo y éste se ve afectado por un cierto bloqueo en el movimiento de la 
válvula. Cuando el rozamiento es muy grande, el comportamiento del lazo de control 
básico tiene más 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 válvula automática 
que, respondiendo a la señal de control aplicada, ocasiona el movimiento que repercu­
te en la modificación del flujo de un fluido. Este apartado se va a centrar en el actua­
dor neumático de resorte-membrana que es el más utilizado en las válvulas automáti­
cas. 

El servomotor neumático de resorte-membrana está basado en el movimiento de 
una membrana que se deforma bajo la acción de la señal de aire modulado procedente 
del controlador o convertidor electro-neumático. La membrana empuja al vastago 
hacia abajo si se trata de acción directa (Fig. 5.3 izquierda), o lo empuja hacia arriba si 

producto al exterior sin que la fricción sea tan alta que impida el correcto deslizamien­
to del vastago. Algunos fabricantes recomiendan que la tuerca o brida de aprieto tenga 
el par de torsión necesario para cada uso en concreto. Si se sobrepasa el par de torsión 
recomendado se obtiene como resultado una fricción excesiva que puede llegar inclu­
so a bloquear totalmente el movimiento de la válvula. 

Por todo lo anterior, es fácil comprender que ciertos elementos finales de control 
se muevan a «saltos» frente a la acción de control continua procedente del controlador. 
Suele ser típico de este fenómeno la respuesta que aparece en la Figura 5.2. Aquí se 
puede ver que, frente a la salida (OP) de un controlador con acción inversa, como con­
secuencia del error entre medida (PV) y punto de consigna (SP), el elemento final se 
mueve solamente cuando se acumula una cierta fuerza en el servomotor, capaz de ven­
cer la que opone el fluido sobre el obturador sumada a la que opone el rozamiento del 
vastago sobre el sistema de empaquetadura. 
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es de acción inversa (Fig. 5.3 derecha). El movimiento del vastago se contrarresta con 
la acción del resorte. 

Puesto que el obturador se puede montar con el cierre hacia arriba o hacia abajo, 
como aparece en la Figura 5.1, generalmente se suele utilizar el servomotor de acción 
directa porque es más simple desde el punto de vista constructivo. Con la inversión del 
obturador, al aumentar la presión se puede obtener el efecto «aire abre» o el «aire cie­
rra». 

Para la elección del servomotor se tienen en cuenta principalmente: 

• Características dinámicas. 
• Requerimiento de esfuerzo. 
• Requerimiento 

Muchos acruadores de válvulas presentan histéresis o banda muerta debido a la 
fricción de la empaquetadura. Esto puede ocasionar inestabilidad si los movimientos 
de la señal de control son tan pequeños que caen dentro de la banda muerta que apare­
ce en la Figura 5.4. 
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Por otro lado, ciertos actuadores tienen limitada la velocidad, por lo que no pueden 
moverse más rápido que la velocidad a la que están diseñados. Cuando se trata de ser­
vomotores neumáticos, la máxima velocidad está fijada por aquella a la cual se puede 
suministrar o ventear aire del compartimento donde está alojada la membrana. La 
Figura 5.5 muestra la respuesta de un servomotor con velocidad limitada frente a la 
salida del controlador neumático o del convertidor intensidad presión. 

Si el recorrido total de la válvula (100 %) se realiza en 4 segundos, su velocidad 
será 25 %/seg. Habitualmente la señal que se envía a la válvula cambia en pequeños 
escalones y, por tanto, la velocidad límite no suele representar un serio problema des­
de el punto de vista de control porque, por ejemplo, si se realiza un cambio en escalón 
del 5 % en la salida hacia la válvula, el tiempo requerido para efectuar el movimiento 
será de 0,2 segundos. Esto es suficientemente rápido para la mayoría de los lazos de 
control, en los que una excepción es el control antibombeo en compresores, por nece­
sitar una velocidad más alta. 

Como resumen de las características mencionadas, la respuesta dinámica de una 
válvula automática depende fundamentalmente de la inercia de la propia válvula, 
rozamientos y volumen de aire que hay que aportar o eliminar del circuito neumático 
(tubos de señal y el que actúa sobre el diafragma). La curva característica aparece en 
la Figura 5.6, siendo básicamente una función de tiempo compuesta por tiempo muer­
to y retardo de primer orden. 
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El aetuador se dimensiona sobre la base de la fuerza necesaria para llevar a cabo el 
equilibrio de fuerzas en el cuerpo de la válvula, es decir, la fuerza requerida para 
cerrar y la rigidez necesaria para mantener la estabilidad. El empuje es función del 
área del diafragma y de la presión de aire. La posición del vastago se obtiene por un 
balance de fuerzas que actúa sobre el mismo. Estas fuerzas se deben a la presión sobre 
el diafragma, carrera del resorte y fuerza del fluido sobre el obturador, tal como mues­
tra la ecuación siguiente, aplicada a un conjunto de acción directa: 

donde: 

Pa = Presión del aire modulado Am = Área de la membrana 
Fr = Fuerza del resorte Mv = Movimiento del vastago 
Pf = Presión del fluido Ao = Área del obturador 

Dependiendo de la acción directa o inversa del obturador, así como si el fluido 
tiende a abrir o cerrar, los términos de la ecuación pueden cambiar de signo. En la 
ecuación anterior no se han tenido en cuenta factores tales como rozamiento en 
la empaquetadura o inercia. 

Por último, la selección fail safe lleva implícita la acción o comportamiento del 
servomotor y partes internas de la válvula ante fallo. Al aumentar la presión del aire 
modulado la membrana puede empujar al vastago en dirección ascendente o descen­
dente. Por otro lado, al descender el vastago el obturador puede abrir o cerrar el paso 
de fluido. Dependiendo del proceso en concreto, ante fallo del aire de control será 
conveniente que la válvula abra o cierre totalmente. La Figura 5.7 muestra un resumen 
de todas las posibilidades que se pueden obtener para conseguir el fail safe. 

5.4. Posicionador 

Como se ha mencionado anteriormente, las válvulas presentan alguna banda muer­
ta debido a la fricción de la empaquetadura. Para evitarlo se utiliza un posicionador 
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que, con carácter general, es un amplificador para, con la misma presión de mando (3 
a 15 PSI), obtiene mayor fuerza actuando sobre la membrana. A veces el rozamiento 
puede ser tan grande que exista banda muerta incluso aunque exista posicionador. 
Cuando la dirección de la señal de control se invierte, el vastago permanece en la últi­
ma posición hasta que se sobrepase la banda muerta. 

Un posicionador es un accesorio montado sobre la válvula, operada neumática­
mente, que conduce las partes móviles a la posición precisa requerida por la señal de 
control. Desde el punto de vista de control, un posicionador es un controlador de posi­
ción. Cuando se coloca en una válvula de control, el posicionador se comporta como 
el secundario de un lazo de control en cascada, cuyo primario es el controlador de la 
variable correspondiente, por ejemplo, caudal, temperatura, etc. Como cualquier siste­
ma de control en cascada, éste será estable si la constante de tiempo del secundario es 
inferior a la del primario, por lo que en ciertos lazos rápidos (caudal, presión de líqui­
do, etc.) el posicionador puede perjudicar el buen comportamiento del lazo de control. 

Las razones más importantes para el uso del posicionador son: 

• Proteger el proceso controlado de las desviaciones ocasionadas por alteraciones 
en el comportamiento de la válvula debidas a agarrotamiento, suciedad o cual­
quier otra causa que ocasione histéresis. 

• Aumentar la velocidad de respuesta del actuador, aumentando la presión de 
suministro o el volumen de aire. 

• En algunas válvulas, los posicionadores pueden modificar las características de 
la válvula por medio de levas mecánicas o generadores de función. 

Antes de ver la operación de un posicionador, es necesario comprender primero el 
funcionamiento del mecanismo lengüeta-tobera en el que están basados los posiciona­
dores tradicionales. La parte izquierda de la Figura 5.8 muestra de forma simplificada 
este conjunto, el cual es un dispositivo simple de control. La alimentación de aire pasa 
a través de una restricción de tipo capilar y después a una tobera de mayor diámetro. Si 
no existe nada que produzca obstrucción en la tobera, la presión en el circuito de sali­
da será baja, ya que el caudal de aire que atraviesa la restricción pasa libremente por la 
tobera. Si por medio de algún mecanismo la lengüeta se acerca a la tobera, la obstruc­
ción que provoca en la salida del aire hace que aumente la presión en el circuito de 
salida. 
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La parte derecha de la Figura 5.8 muestra que con un pequeño desplazamiento de 
la lengüeta (0,02 mm aproximadamente), se produce una salida de 3 a 15 psi práctica­
mente lineal. Esta relación se conoce como sensibilidad óptima del conjunto. Si la len­
güeta se mueve más allá de la región de sensibilidad óptima la salida se irá a cero o 
bien alcanzará la presión de alimentación. 

En la Figura 5.9 aparece un relé neumático que habitualmente se encuentra asocia­
do al conjunto lengüeta-tobera. Como solo se trata de conocer el funcionamiento 
genérico de un relé, aquí se ha representado uno con perdida continua de aire, aunque 
existen otros con pérdida discontinua que ahorran consumo de aire. 

La función más importante del relé neumático es la de amplificar el volumen de 
salida de aire, manteniendo la presión. Si el volumen de aire que necesita la válvula 
automática sólo dependiera del pequeño caudal que pasa a través de la restricción, la 
operación sería extraordinariamente lenta. El relé que aparece en la Figura 5.9 tiene 
incorporada la restricción y el suministro de aire, por lo que si se asocia al conjunto 
lengüeta-tobera de la Figura 5.8 sólo hay que tener en cuenta la conexión de 3 a 15 psi 
que aparece en ambas figuras. 

La variación de presión procedente del conjunto lengüeta-tobera, o presión de 
entrada al relé, hace variar la distancia entre la membrana y el orificio de purga conti­
nua y por tanto el caudal a través de este orificio. Por tanto, al aumentar la presión de 
entrada en la cámara Cl, también aumentará la presión de salida en la cámara C2 por 
la menor pérdida de carga que se origina en la restricción y la menor fuga de aire por 
el orificio de purga. De esta forma se restablece el equilibrio entre las presiones de las 
cámaras de entrada (Cl) y salida (C2). Cuando la presión de entrada disminuye, la 
membrana se alejará del orificio de purga, disminuyendo la presión de salida hasta 
equilibrarse con la de entrada. Como puede verse, mientras el aire al conjunto lengüe­
ta-tobera pasa a través de la restricción, el que se introduce a la cámara de salida va 
directamente desde la alimentación, amplificando el caudal de salida hacia el elemen­
to final de control, en la mayoría de las ocasiones una válvula automática. 

La Figura 5.10 muestra el esquema de bloques de un posicionador con acción 
directa acoplado a una válvula automática. 

Cuando la señal de entrada de aire procedente del controlador, o del convertidor 
I/P, aumenta, el fuelle se expande moviendo la lengüeta, lo cual hace que disminuya la 
salida de aire por la tobera. La presión en el circuito de la tobera aumenta haciendo 
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que también aumente la presión correspondiente en la salida del relé que se envía al 
servomotor, moviendo el vastago en dirección descendente. Este movimiento se trans­
mite a la leva haciendo que la lengüeta se aleje de la tobera al bascular sobre el punto 
de apoyo, con lo cual disminuye la presión hasta conseguir el equilibrio en una nueva 
posición de la válvula automática. Cuando la presión de entrada disminuye, el fuelle 
se contrae por la acción de un resorte que lleva incorporado, haciendo que la lengüeta 
se separe de la tobera. A través del relé se ventea parte del aire contenido en la cabeza 
del servomotor, haciendo que disminuya la presión y que el vastago se mueva en 
dirección ascendente hasta conseguir un nuevo equilibrio. 

5.5. Glosario de términos usuales 

Actuador. Es la parte de la válvula automática que convierte la energía de un fluido 
(aire) en energía mecánica para abrir o cerrar la válvula. 

Banda muerta. Es un rango de valores en los cuales se puede alterar la señal de entra­
da sin que ocasione cambios en la señal de salida. 

Característica de apertura rápida. Un conjunto de obturador y asiento que deja 
pasar la mayor parte del fluido al principio del recorrido del vastago. Hasta un 
40 % aproximado de recorrido el caudal de paso es aproximadamente 80 %, con 
comportamiento lineal. En el resto de recorrido la curva tiende a ser plana. Se sue­
len utilizar para control TODO-NADA. 

Característica isoporcentual. El caudal (Q) es proporcional al recorrido (L) del obtu­
rador y al caudal de paso que existía antes del incremento de recorrido, según la 
ecuación: 

siendo K constante (aproximadamente igual a Ln (50) = 3,91). 
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Esto significa que iguales incrementos de la carrera del obturador proporcionan 
cambios de igual porcentaje en el caudal que está pasando en ese momento. Por 
ejemplo, 1 % de cambio en el recorrido del obturador siempre produce aproxima­
damente 3,91 % de incremento en el caudal. El cambio observado en el caudal de 
paso, con respecto a la carrera del obturador, será relativamente pequeño al princi­
pio del recorrido y relativamente grande al final del mismo. 

Característica lineal. El caudal (Q) es directamente proporcional al recorrido (L) del 
obturador según la ecuación: 

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

Coeficiente de flujo (Cv). Es el número de galones americanos por minuto de agua a 
60 °F que atraviesa la válvula cuando se ocasiona una caída de presión de 1 psi (1 
galón = 3,785 litros). 
Para líquidos: 

Si la gravedad específica del agua es 1 y la diferencia de presión es 1 psi, un Cv de 
50 significará que el caudal de paso es de 50 galones por minuto. 

Fuga. Es la cantidad de fluido que atraviesa la válvula cuando ésta se encuentra cerra­
da. 

Ganancia de la válvula. Es el cambio en el caudal con respecto al cambio en el reco­
rrido en la posición del obturador, o lo que es igual, la pendiente de la curva carac­
terística de la válvula. 

Histéresis. En un proceso cíclico, la histéresis es la diferencia que se produce al seguir 
el mismo camino en direcciones ascendente y descendente. 

Obturador. Es el elemento de la válvula que ocasiona la apertura o cierre de paso del 
fluido. 

Posicionador neumático. Es un elemento servoaccionado con aire que junto con el 
actuador ocasiona la actuación de las partes móviles de una válvula para seguir a la 
señal de control. 

Rangeabilidad. La relación entre los caudales máximo y mínimo entre los que todas 
las características del fluido se mantienen dentro de los límites prescritos para lle­
var a cabo un buen control. 

Rango en oposición. La señal de salida de un controlador actúa sobre dos válvulas 
simultáneamente, una con acción de control directa o con aire abre, y la otra con 
acción inversa o con aire cierra. En otras palabras, mientras una válvula abre la 
otra cierra el mismo porcentaje. Existen más detalles en el glosario general. 

Rango partido. La señal de salida de un controlador actúa secuencialmente sobre 
dos o más válvulas automáticas. Normalmente la primera válvula actúa en el ran­
go de 0 a 50 % de salida del controlador y la segunda desde 50 a 100 % de salida 
del controlador. 

Trim. Componentes internos de una válvula que están expuestos a la acción del flui­
do. Habitualmente se asocia al conjunto obturador-asiento. 
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Montaje de instrumentos 
en campo 

6.1. Introducción 

En primer lugar hay que mencionar que, básicamente, existen dos procedimientos 
para conectar las líneas de proceso a los instrumentos de medida, cada uno de ellos con 
sus ventajas e inconvenientes: 

• Tubo (Tubing). Se mide por su diámetro exterior (OD) y espesor, bien en milí­
metros o milésimas de pulgada. Se conecta utilizando cierres mecánicos actuan­
do sobre la superficie exterior, por ejemplo, racores de compresión, abocarda­
do, etc. La instalación es rápida, aunque hay que tener más cuidado a la hora de 
dar el par de aprieto a los racores de conexión. Generalmente tiene menor resis­
tencia mecánica a la deformación a lo largo del tiempo. 

• Tubería (Piping). Se mide por su diámetro interior (ID) nominal, con espesor 
dependiente del schedule. La nomenclatura schedule (SCH) está relacionada con 
la resistencia de la tubería y por tanto con el espesor de la pared. Se conecta uti­
lizando accesorios roscados o bien accesorios soldados. La instalación dispone 
de una mayor rigidez mecánica dada la naturaleza de los materiales utilizados. 

Para la instalación de los diferentes tipos de elementos de medida o transmisión (en 
adelante transmisor), se deben tener en cuenta una serie de prácticas y procedimien­
tos, entre los que podemos citar como más importantes los que se mencionan a conti­
nuación: 

• Es conveniente utilizar tubería de V2 pulgada (diámetro exterior 21,3 mm), con 
el espesor adecuado en función de la presión y temperatura del producto (diá­
metro interior 15,8 mm para SCH-40, 13,8 para SCH-80, etc.). 

• Los tramos de tubería de las conexiones primarias deben ser lo más cortos que 
sea posible, evitando longitudes superiores a 15 metros. 

• Se recomienda instalar las tuberías con una pendiente mínima del 6 % (6 cm por 
metro) en la dirección adecuada, evitando puntos altos en líquidos y puntos 
bajos en gases, para evitar bolsas de gas o sellos de líquido respectivamente. 

6 
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• Deben instalarse válvulas de bloqueo junto a las tomas primarias para dejar 
fuera de servicio las líneas de conexión a los instrumentos cuando sea necesa­
rio. Cuando la distancia entre las tomas primarias y el transmisor sea relativa­
mente larga, o las tomas primarias se encuentran en posición inaccesible, es 
necesario instalar otro juego de válvulas junto al transmisor. 

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

• En el caso de transmisores de presión diferencial es necesario instalar una ter­
cera válvula para igualar las presiones durante la puesta en servicio del instru­
mento o para calibrar el punto cero del transmisor. El conjunto de las dos vál­
vulas de bloqueo más la de igualación de presión forman un conjunto denomi­
nado «manifold», el cual suele estar construido en forma de bloque y adosado al 
propio transmisor. 

• Si los fluidos a medir contienen sólidos en suspensión es necesario instalar vál­
vulas de purga, abriéndolas periódicamente para evitar que los sólidos lleguen 
al transmisor. 

• Cuando se van a medir líquidos corrosivos, altamente volátiles o muy viscosos, 
es conveniente utilizar potes de sello para evitar que el fluido pase a las líneas 
de conexión y al propio transmisor. 

La Figura 6.1 muestra un manifold construido en un bloque con conexiones para 
tubería. Asimismo muestra el esquema de válvulas que realmente incorpora el mani­
fold. Tanto si el manifold está construido en bloque como si está realizado con válvu­
las incorporadas en la propia tubería, como muestra la Figura 6.2, para poner en ser­
vicio un transmisor de presión diferencial hay que realizar, con carácter general, la 
siguiente secuencia de operaciones: 

• Las válvulas de bloqueo A y B se encuentran cerradas inicialmente. 
• Abrir la válvula de by pass C. 
• Abrir la válvula de alta presión de proceso, en este caso la A. 
• Al estar abierta la válvula C se igualarán las presiones en las dos cámaras del 

transmisor. Como consecuencia no sufrirá sobrepresión ninguna de las cámaras, 
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al mismo tiempo que el transmisor indicará cero por no existir diferencia de pre­
sión. 

• Abrir la válvula de baja presión de proceso, en este caso la B. 
• Cerrar la válvula de by pass C, quedando el transmisor en servicio. 

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

• Fugas en los accesorios de conexión. 
• Gas atrapado en las líneas de conducción de líquidos. 
• Líquido atrapado en las líneas de conducción de gases. 
• Variaciones de densidad entre las tuberías de conexionado de alta y baja presión 

al transmisor, producidas por diferencias de temperatura. 

En los apartados siguientes vamos a ver una serie de esquemas de montaje de ins­
trumentos para líquido, gas y vapor de agua, tanto para medida de caudal como de 
nivel y presión. Estos esquemas están realizados en un plano bidimensional, al objeto 
de simplificar el dibujo y facilitar su comprensión desde el punto de vista conceptual. 

6.2. Instalación de medidores de caudal para líquidos 

Como norma general, L. K. Spink, en Principies and practice offlow meter 
engineering dice que, si ello es posible, los medidores para líquidos deben montar­
se por debajo del elemento primario (placa de orificio). El mejor lugar para situar el 
transmisor se encuentra ligeramente por debajo de la línea de proceso, donde las 
posibles burbujas de vapor retornarán inmediatamente a la línea. La Figura 6.2 
muestra un ejemplo de este tipo de instalación, en la que puede verse que las tomas 
de las bridas de orificio están en posición horizontal y el manifold ha sido construi­
do directamente con válvulas situadas en las tuberías correspondientes a las tomas 
primarias. 
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6.2.1. Caudal de líquido con temperatura de ebullición 
superior a 30 °C 

Este tipo de montaje es el más habitual, estando representado en la Figura 6.3. Al 
ser la temperatura de ebullición del producto superior a 30 °C, no es normal que se 
produzca gasificación en las líneas, permaneciendo en estado líquido de forma per­
manente. Si existen tramos horizontales en los tubos que unen la línea de proceso con 
el transmisor, éstas deben tener una pendiente o inclinación del 6 % en dirección des­
cendente hacia el transmisor. De esta manera, caso de producirse alguna burbuja de 
vapor ésta se trasladaría hasta la línea de proceso. 

6.2.2. Caudal de líquido con temperatura de ebullición 
inferior a 30 °C 

Cuando se trata de medir el caudal en líquidos que a temperatura ambiente cam­
bian de fase, como ocurre con los gases licuados del petróleo (GLP), suele ser fre­
cuente la formación de burbujas que producen error en la medida. 

Una forma de eliminar el problema es instalar el transmisor por encima de las bri­
das de orificio, tal como muestra la Figura 6.4, para que las ramas estén permanente­
mente llenas de gas. Para ello se puede recurrir a instalar acompañamiento de vapor a 
las líneas, de forma que la temperatura que alcance el producto en el interior sea la 
adecuada para mantenerse en fase vapor. 

Si además de lo anterior quedase alguna gota de líquido, éste se trasladaría hasta la 
tubería de proceso al tener las líneas de "conexión, en los tramos horizontales, una pen­
diente o inclinación del 6 % descendente en la dirección de las flechas que aparecen 
en la Figura 6.4. 



6.2.3. Caudal de líquido con potes de sello 

Cuando el producto a medir es muy sucio, o fácilmente congelable a temperatura 
ambiente, se recurre a la instalación de potes para ser llenados con líquido más denso 
que el producto, tal como aparece en la Figura 6.5. Recordemos que en las líneas de 
conexión de los transmisores no existe circulación de líquido sino que se encuentra en 
reposo, por lo que estas líneas alcanzan la temperatura ambiente. 

Cuando se trata de productos congelables se puede recurrir a la instalación de líne­
as de acompañamiento de vapor para conseguir la temperatura necesaria en el produc­
to, impidiendo que éste llegue a congelarse, o llenar los potes de líquido anticonge­
lante. Si se trata de productos sucios, es preferible llenar los potes con líquido de sello. 

En la Figura 6.5, por tratarse de un ejemplo, se ha representado una instalación con 
los potes situados por encima de las bridas de orificio, aunque también se pueden ins-
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talar por debajo, tomando la precaución de conectar las tuberías de conexión al trans­
misor en la parte inferior del pote. Igual que en casos anteriores, los tramos horizon­
tales tendrán una pendiente del 6 % descendente en la dirección de las flechas. 

6.2.4. Caudal de líquido con bridas de sello y capilares 

En productos extremadamente sucios, contaminantes, corrosivos, etc., se recurre a 
la instalación de transmisores con capilares para impedir que el producto llegue al 
transmisor, eliminando de paso las líneas de conexión. Este tipo de montaje aparece en 
la Figura 6.6, en la que el transmisor está situado por encima de las bridas de orificio, 
aunque como es lógico, el transmisor se puede situar por encima o por debajo de las 
bridas al no existir líquido de proceso en las líneas. 

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

• La presión del líquido del proceso no llega directamente a las cámaras del trans­
misor, sino a la membrana que existe en la brida de conexión, desde donde ha de 
transmitirse hasta el sensor a través 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 apreciación de las variaciones de caudal. 

• Los cambios en la temperatura originan errores que son función del coeficiente 
de dilatación del fluido interno. Este fenómeno se agrava si, por ejemplo, un 
capilar está sometido a la acción solar y el otro no lo está debido al recorrido de 
los mismos. 

Por otro lado, las líneas 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 líneas serán cuanto más cortas mejor. 
• Si se trata de instalaciones con acompañamiento de vapor, el traceado con cobre 

dará varias vueltas a las bridas de sello para mantenerlas a temperatura lo sufi­
cientemente elevada que evite la congelación. 

• Prestar mucha atención a la presión y temperatura que soportan las membranas 
de sello, refiriéndolas a las condiciones del fluido de proceso. Comprobar los 
límites establecidos por el fabricante en su especificación. 

6.3. Instalación de medidores de caudal para gases 

Uno de los requerimientos básicos para la medida de caudal de gases es que los 
tubos de conducción desde las bridas de orificio hasta el transmisor no tengan fugas ni 
se formen bolsas de líquido en su recorrido, al objeto de evitar pérdida de presión en 
alguna de las ramas. Esto parece obvio, pero así como en líquidos es fácil detectar una 
fuga, en los gases no es tan sencillo debido a la fase en la que se encuentra el fluido. 

Igual que ocurre con los líquidos, las tuberías deben tener inclinación en los tramos 
horizontales con la pendiente hacia la tubería principal de proceso, evitando puntos 
bajos que puedan llenarse con líquido procedente de la condensación y formar sellos 
hidráulicos. En general, si se mide gas seco se puede instalar el transmisor por encima 
o por debajo de la tubería de proceso, pero si se trata de gas húmedo es preferible ins­
talarlo por encima, o bien utilizar potes de condensación, como se verá más adelante. 

La Figura 6.7 muestra una instalación ideal para gases, aunque no siempre es posi­
ble realizar este tipo de instalación por motivos de espacio entre tuberías adyacentes, 
por lo que se recurre a conectar las tomas primarias con inclinación de 45 o 60 grados 
con respecto al eje horizontal. En esta misma figura aparece un detalle de conexión en 
tubería vertical para gas seco. Si el gas es húmedo se debe instalar en un tramo donde 
la dirección del flujo sea hacia abajo, al objeto de facilitar el arrastre de las gotas de 
líquido que puedan formarse. 

6.3.1. Caudal de gas seco 

Este tipo de montaje es el más habitual, estando representado en la Figura 6.8. En 
este caso, al no existir posibilidad de condensación no es necesario que se siga estric­
tamente la norma de instalar las tuberías de unión al transmisor con inclinación. De 
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todas formas no es mala práctica realizar todos los montajes con inclinación para evi­
tar sorpresas posteriores durante el funcionamiento de la planta. No hay que olvidar 
que la vida útil de una instalación son muchos años, en los cuales se pueden producir 
modificaciones con respecto a las condiciones de proceso original. 

6.3.2. Caudal de gas húmedo 

Si el transmisor está por encima de las tomas vale lo dicho en el apartado anterior. 
En algunas ocasiones hay que medir el caudal de gases condensables, teniendo además 
que situar el transmisor por debajo de la tubería de proceso como consecuencia de 
algún condicionante de espacio utilizable para la instalación. En este caso se puede 
recurrir a montajes como el de la Figura 6.9. 
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Como se puede ver, la inclinación en este caso de las tuberías de conexión no está 
realizada hacia la línea de proceso sino hacia el punto más bajo de la instalación, 
donde se han colocado unos potes de recogida de condensado. Como es lógico, el 
líquido acumulado en estos potes debe ser eliminado con una frecuencia que depende­
rá de la cantidad de gas que condense. 

6.3.3. Caudal de gas con potes de sello 

Cuando el producto a medir es incompatible con el material del transmisor, por 
ejemplo si se trata de gases corrosivos que además pueden condensar, se recurre a la 
instalación de potes para ser llenados con líquido de sello, tal como aparece en la 
Figura 6.10. Algunos gases corrosivos, por ejemplo sulfhídrico, son más activos en 
presencia de agua. 

En la Figura 6.10, por tratarse de un ejemplo, se ha representado una instalación 
con los potes situados por encima de las bridas de orificio, aunque también se pue­
den instalar por debajo. La única condición 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 existirá un cierre hidráulico entre el transmisor y el gas de pro­
ceso. 

6.4. Instalación de medidores de caudal para vapor 

Empezaremos por aclarar que por vapor se entiende el de agua, puesto que a veces 
se utiliza el término vapor para lo que en apartados anteriores se ha denominado gas 
de proceso o vapores de hidrocarburo. 

Según L. K. Spink, los elementos básicos para la medida de vapor son los mismos 
que para líquidos, aunque con un problema adicional, como es la diferencia de densi-
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dad entre el fluido de proceso (vapor) y el líquido que existe en las tuberías de cone­
xión (condensado). Esto hace necesaria la utilización de potes de condensación, cuyo 
cometido principal es el de mantener la misma altura de líquido sobre ambas cámaras 
del transmisor. 

La Figura 6.11 muestra un montaje típico con potes para la medida de vapor. Como 
puede verse, los potes están situados a la misma altura que las tomas de presión, que 
a su vez están colocadas de forma horizontal. 

La Figura 6.12 muestra otro tipo de montaje 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 al estar colocados 
en posición horizontal. La otra mitad del pote se encuentra llena de vapor que al con­
densar desplaza el exceso de condensado hacia la línea de proceso. Esto hace que se 
produzca un flujo en contracorriente de vapor y condensado en la línea vertical de la 
Figura 6.12 o en la horizontal de la Figura 6.11. 

Como norma general el transmisor debe estar situado por debajo de las tomas de 
presión y los potes de condensación situados a la misma altura. En caso de instalar la 
placa de orificio en posición vertical, ambos potes deben situarse a la cota de la toma 
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situada más alta, para que la altura hidrostática sea la misma en ambas cámaras del 
transmisor. En aquellas instalaciones donde el transmisor se deba situar por encima de 
la línea 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 montaje anteriores. Sin embargo es muy fre­
cuente que para medidas internas de planta se utilicen montajes como el de la Figura 
6.13, incluso a veces se ven instalaciones en las cuales no existen potes de condensa­
ción. 

Como se puede ver en la Figura 6.13, existen tres partes diferenciadas en la insta­
lación de las líneas de conexión al transmisor. La primera está formada por el tramo 
comprendido entre las tomas primarias y el pote de condensación. En ella existe un 
flujo en contracorriente de vapor y condensado, por lo que debe permanecer sufi­
cientemente caliente para no condensar en este tramo de tubería sino en el pote. Para 
ello, este tramo debe estar protegido con calorifugado. La segunda parte es el propio 
pote de condensación, el cual debe permanecer descubierto para facilitar la condensa­
ción. Por último el tramo comprendido entre el pote y el transmisor debe disponer de 
acompañamiento de vapor y calorifugado para impedir que se congele durante perío­
dos de tiempo frío. 

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

6.5. Instalación para medidores de nivel 

Aunque existe gran cantidad de elementos para la medida de nivel, en este aparta­
do nos vamos a limitar a la instalación de los que están basados en la medida de pre-
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sión diferencial por medio de un transmisor. Como se sabe, si se elimina la presión 
estática, es decir, la presión existente en condiciones normales de operación en un reci­
piente, la altura de líquido se puede inferir a partir de la presión diferencial entre la 
zona inferior del recipiente, normalmente en fase líquida, y la parte superior, normal­
mente en fase gas. 

6.5.1. Nivel de líquido con temperatura de ebullición 
superior a 40 °C 

Éste es el caso más habitual y su instalación puede verse en la Figura 6.14. A tem­
peratura ambiente, la rama positiva o de alta presión estará llena de líquido y la rama 
negativa o de baja presión estará llena de gas. 

Si el fluido de proceso puede llegar a congelarse será necesario tomar las precau­
ciones adicionales en estos casos, como puede ser calorifugar las líneas o instalar 
acompañamiento de vapor y calorifugado, dependiendo de la temperatura de congela­
ción. 

En el caso en el que pueda existir condensación en la rama negativa, o bien se uti­
lice para medidas de interfase, se debe llenar la rama negativa con un producto más 
denso que el de proceso y realizar los cálculos necesarios en la calibración del trans­
misor. 

6.5.2. Nivel de líquido con temperatura de ebullición 
inferior a 40 °C 

Éste es un caso especial que se utiliza sobre todo en recipientes instalados en plan­
tas petroquímicas para la medida de nivel de: etileno, propileno, etc. Su instalación 
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aparece en la Figura 6.15 y tiene como particularidad la de que las dos ramas están en 
fase gas. 

Para ello se debe prolongar la toma inferior con un tubo horizontal de al menos 500 
mm de longitud, con objeto de que en este tramo se efectúe el cambio de fase del pro­
ducto y llegue en fase gas al extremo donde empieza la vertical. Si parte del tramo ver­
tical de la rama positiva se encuentra en fase líquida se producirá un error en la medi­
da por estar calculando mal la diferencia de presión entre ambas ramas. 

A su vez, dependiendo del punto de ebullición del producto, será necesario com­
plementar la instalación de la forma siguiente: 

• Entre -10 y 40 °C es necesario que el tramo horizontal se acompañe con vapor 
y calorifugado, a fin de asegurar el cambio de fase. 

• A temperatura inferior a -10 °C de punto de ebullición no es necesario tracea-
do de vapor, por cambiar de fase a temperatura ambiente. 

6.5.3. Nivel de agua en calderines para producción de vapor 

La Figura 6.16 muestra la instalación de un transmisor para la medida de nivel de 
agua en un calderín para la producción de vapor. Como se sabe la rama negativa del 
transmisor está llena de condensado de vapor, mientras que la positiva lo está de agua 
a diferente temperatura. 

Como se vio en otro capítulo, es necesario llevar a cabo un cálculo de la diferen­
cia de presión a aplicar en la calibración del transmisor en función de la presión a la 
que se produce el vapor. Por otro lado, en la instalación se incluye una línea de comu­
nicación entre las dos ramas del transmisor, donde la rama negativa aún es vapor, para 
equilibrar la presión estática existente en el interior del calderín, así como para inten­
tar establecer una igualación de temperatura entre ambas ramas. 

En cualquier caso es muy fácil tener un error permanente en la medida del nivel, 
aunque por tratarse de una medida con cierta tolerancia, no es demasiado crítica su 
exactitud. 
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6.5.4. Nivel de agua en calderines de vapor con equilibrio térmico 

La Figura 6.17 muestra una instalación en la que se incluye un accesorio que, en 
condiciones normales de operación, mantiene equilibradas las temperaturas en las dos 
ramas. 

Como puede verse, este accesorio está formado por un tubo con diámetro entre 4 
y 6 «en el que existe otro tubo concéntrico con diámetro aproximado de 1». En ope­
ración normal, el tubo interior está lleno de condensado, mientras que el tubo exterior 
está lleno de agua hasta la altura correspondiente al nivel. Como todo el conjunto está 
sometido a la temperatura del vapor, no existe diferencia de densidad entre el agua y 
el condensado. Esto hace que no se produzca error en la medida del nivel por esta 
causa. Como es lógico, la calibración del transmisor contemplará la supresión de rango 
de la rama negativa al estar llena de condensado. 

6.6. Instalación de medidores de presión 

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

• La toma de presión debe tener el suficiente diámetro interior para que la medi­
da no se vea afectada por las posibles variaciones en el proceso. 

• La tubería hasta el elemento de medida debe tener también suficiente diámetro 
para evitar obstrucciones y retardos en la medida. 

• Debe existir una válvula de bloqueo cerca de la toma primaria, al objeto de ais­
lar el medidor para realizar operaciones de mantenimiento. 
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La Figura 6.18 muestra un esquema típico de conexión de un instrumento de pre­
sión, concretamente un manómetro, aunque puede ser válido para cualquier otro tipo 
de elemento, como transmisor o presostato. En este caso la válvula de bloqueo sirve 
también como aislamiento del elemento de medida. Cuando la línea tiene mayor lon­
gitud se debe instalar otra válvula cerca del elemento de medida, o bien un manifold 
especial para elementos de presión compuesto por dos válvulas, bloqueo y purga. 

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

Otros accesorios que se utilizan cuando el fluido de proceso no puede estar en con­
tacto con el elemento de medida son los sellos químicos. La Figura 6.20 muestra un 
manómetro con un sistema de sello incorporado, así como una sección del mismo. El 
sistema se adapta igual a un transmisor. 
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Estos sellos transmiten la presión de proceso hasta el medidor y se aplican cuando 
se tiene alguna de las condiciones siguientes: 

• El fluido de proceso es altamente corrosivo o viscoso. 
• El fluido de proceso tiende a cristalizar o polimerizarse. 
• Existe una temperatura muy alta en el proceso a medir. 

6.7. Instalación de medidores con flushing 

Cuando se trata de medir fluidos muy viscosos o sucios se recurre a veces a la 
inyección de un producto más ligero en las tuberías de conexión al transmisor para 
impedir que el fluido de proceso pase a estas tuberías. Esta inyección se conoce con el 
nombre de flushing y puede verse en. la Figura 6.21, que representa la instalación de 
un medidor de caudal de líquido. 

Al inyectar un caudal exactamente igual por cada una de las líneas de conexión no 
se modifica la presión diferencial y por tanto la medida. En la Figura 6.21 se ha repre­
sentado un sistema con rotámetros en los cuales se puede ajustar el caudal de paso, 
aunque en otras ocasiones se instalan orificios de restricción calibrados para un cau­
dal constante, de forma que no es necesario realizar ningún ajuste en el caudal de paso. 

Este sistema de instalación se utiliza para cualquier tipo de medida, tanto de cau­
dal como de nivel o presión, adaptándola 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 ventaja de mantener limpias las líneas de unión a los transmisores, siem­
pre que no falte elflushing. Por el contrario, necesita una instalación adicional, a veces 
con depósito y bomba para impulsar elflushing. A veces esta inyección puede modi-
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ficar las propiedades del producto de proceso, por ejemplo, si es necesario medir la 
viscosidad, ésta puede quedar modificada por la inyección del flushing. 
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Transmisión de señales 

7.1. Lazo típico de control 

En otros capítulos 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 señales 
estándar, generalmente de 4 a 20 mA, tanto del transmisor al controlador como desde 
éste al elemento final de control. La señal de 4 a 20 mA está generada partiendo de 
una fuente de alimentación en corriente continua, cuya tensión de salida suele ser 24 
Vcc. 

7 
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La Figura 7.1 muestra un lazo típico de control de caudal con todos los elementos 
que lo componen, tanto desde el punto de vista de proceso como de conexionado eléc­
trico. A continuación se describe, de forma simplificada, el comportamiento de cada 
uno de los elementos que componen el lazo. 

• Placa de orificio. Es el elemento sensor y detecta una diferencia de presión pro­
porcional al caudal de paso por la tubería de proceso. 

• Transmisor. Convierte la diferencia de presión detectada entre ambos lados de 
la placa de orificio en una señal eléctrica de 4 a 20 mA. Se alimenta por medio 
de un circuito de 2 hilos con una diferencia de potencial de 24 Vcc procedente 
de la fuente de alimentación. Para evitar el efecto de caída de tensión en la línea, 
la medida de caudal depende de la intensidad de paso, la cual se ve modificada 
en el circuito interno del transmisor en función de una cierta resistencia varia­
ble, capacidad variable, etc., dependiendo de su principio de funcionamiento. 

• Controlado!: Realmente el circuito interno de control trabaja con tensión varia­
ble. Para ello, en las bornas de entrada se conecta una resistencia fija de 250 
ohmios, entre cuyos extremos, aplicando la ley de Ohm V = R * I, se obtiene la 
diferencia de potencial de 1 a 5 voltios proporcional a la señal de 4 a 20 mA. 

Por medio de este sistema se elimina el efecto de caída de tensión en la línea, 
al generarse la tensión justo en las bornas de entrada al controlador. 

• Convertidor. Convierte la señal de salida del controlador, comprendida en el rango 
de 4 a 20 mA, en otra señal neumática de 3 a 15 PSI (Poundper Square Inch), la cual 
se envía a la válvula automática para modificar el caudal de paso por la tubería. 

• Válvula automática. Recibe la señal neumática de 3 a 15 PSI y la convierte en 
la posición 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 función del posicionador es la de acelerar el movi­
miento de la válvula, no la de modificar su posición. 

Como se verá posteriormente, el circuito eléctrico trabaja en rangos de tensión e 
intensidad aceptables desde el punto de vista de seguridad ante riesgo de explosión en 
zonas que puedan estar expuestas a ello. El único elemento que no cumple este reque­
rimiento es la fuente de alimentación que opera a tensión fuera de los límites admisi­
bles, en el ejemplo a 220 Vea. Esto hace que pueda existir algún tipo de fallo eléctrico 
que comunique ambos circuitos, enviando tensión a los instrumentos de campo fuera de 
los límites admisibles. Por esta razón, en áreas clasificadas peligrosas, es necesario ins­
talar algún sistema de protección como los que se describen posteriormente. 

7.2. Aislamiento de señales 

Cuando se trabaja en el campo de la industria química o petroquímica, hay que 
tener en cuenta el factor de riesgo de explosión. Como consecuencia es necesario ins-
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talar algún sistema que aisle la zona segura de la zona peligrosa, o lo que es igual, los 
equipos instalados en panel y campo respectivamente. Básicamente existen dos tipos 
de aislamiento de señales: 

• Fíame, proof o prueba de llama (En América explosión proof). 
• Seguridad intrínseca. 

El primero de ellos se utiliza siempre que las condiciones de tensión, intensidad o 
calor producido por los elementos conectados, superen los límites permitidos por las 
Normas CENELEC, o cualquier otra que se utilice en cada caso en concreto. Este tipo 
de instalación requiere que las conexiones se realicen a través de cajas, prensas, etc., 
que cumplan con la reglamentación aplicable al caso. El segundo sistema, y más utili­
zado, se basa en instalar elementos primarios y finales con certificación de seguridad 
intrínseca, es decir, que sus parámetros no superen los límites fijados por las Normas 
CENELEC (Comité Europeo para Normalización Electrotécnica), como son: 

• Tensión: 30 Voltios. 
• Intensidad: 50 Miliamperios. 

Dependiendo de la tecnología utilizada al desarrollar la ingeniería del sistema, los 
elementos mencionados pueden ser conectados a través de Barreras de Seguridad 
Zener o Aisladores Galvánicos. Las señales digitales se conectan a través de relés re­
petidores de señal, convenientemente certificados. En los apartados siguientes se des­
criben, de forma simplificada, las características de cada uno de los tipos de conexión 
mencionados. De forma simple, un sistema intrínsecamente seguro puede ser dividido 
en tres partes: 

• Interfase, en zona segura, entre el equipo no intrínsecamente seguro situado en 
panel y el sistema intrínsecamente seguro situado en planta. Un ejemplo es la 
Barrera Zener. 

• Cableado, cajas y accesorios para unir la interfase con el equipo situado en área 
peligrosa. 

• Equipo situado en planta. Por ejemplo, transmisor a 2 hilos con 4 a 20 mA de 
señal. 

7.3. Métodos de protección en atmósferas peligrosas 

El término genérico para todos los métodos de protección es explosión proof, uti­
lizándose el símbolo «Ex» para todas las técnicas. La norma CENELEC EN-50014 
engloba los aspectos que son comunes a todas ellas, pero en la práctica este término 
está desplazado hacia las técnicas antideflagrantes de alta potencia y las de seguridad 
aumentada que se verán más adelante. En América se utiliza el término explosión 
proof'para el mismo concepto que en Europa se denomina fíame proof por lo que hay 
que tener cuidado para interpretarlo correctamente. 

A continuación se describen los métodos de protección más usuales, con la indi­
cación de los símbolos correspondientes. 
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• Presurización (Exp). Es un tipo de protección por el que se evita que la atmós­
fera que rodea a la caja envolvente de un aparato penetre en el interior de la 
misma, manteniendo un gas inerte de protección en el interior a una presión 
superior a la que rodea a la caja. Se utiliza en equipos de análisis y otras áreas 
donde el uso de otras técnicas sería imposible. 

• Envolventes a prueba de explosión (Ex d). Es la técnica de protección fíame 
proof, en la cual, las partes que pueden inflamar una atmósfera explosiva se 
colocan dentro de una caja envolvente capaz de resistir la presión desarrolla­
da durante la explosión interna de la mezcla explosiva, y evitar la transmisión 
de la explosión a la atmósfera peligrosa que rodea la caja. Esta técnica se uti­
liza para instrumentos cuyo nivel de potencia es muy alto y no puede ser eli­
minado. 

• Seguridad aumentada (Ex e). Esta técnica obtiene la seguridad aplicando medi­
das adicionales al equipo para que incremente la protección ante la posibilidad 
de excesiva temperatura y la concurrencia de arcos o chispas. En la práctica se 
traduce en una construcción robusta, aislamiento adicional y buena protección 
mecánica. 

• Seguridad intrínseca (Ex i). Es una técnica de protección por la que los apa­
ratos que contienen circuitos diseñados bajo este concepto, son incapaces de 
ocasionar la explosión de la atmósfera que los rodea, limitando la energía y 
temperatura superficial. A su vez dispone de dos estándar aplicables, como 
son: 

• «ia». Donde la seguridad se mantiene hasta con dos fallos producidos. 
• «ib». Donde la seguridad se mantiene con un solo fallo producido. 

7.3.1. Clasificación de áreas peligrosas 

Los códigos utilizados por los distintos fabricantes subdividen las áreas peligrosas 
en zonas: 

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

• Zona 1. En la que una mezcla explosiva de gas y aire es probable que se encuen­
tre en operación normal. 

• Zona 2. En la que una mezcla explosiva de gas y aire no es probable que se 
encuentre en operación normal, y si lo hace, solamente estará por un período de 
tiempo corto. 

Por exclusión, cualquier lugar de la planta que no sea área peligrosa será zona 
segura, o área no peligrosa. 

7.3.2. Agrupamiento de aparatos y gases 

El agrupamiento internacional realizado a los gases y aparatos asigna el número 
romano «I» a las actividades de minería bajo tierra, donde el riesgo predominante es 
el metano y polvo de carbón. Todos los equipos instalados en industrias de superficie 
están marcados con el número romano «II». 
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Los grupos de gases se subdividen en: 

• II A. Propano 
• II B. Etileno 
• II C. Hidrógeno, Acetileno 

7.3.3. Clasificación 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 atmósferas 
peligrosas deben ser clasificados de acuerdo a su máxima temperatura superficial. 

Es importante hacer notar que no es lo mismo punto de inflamación (Flash Poini), 
que temperatura de ignición. Temperatura de inflamación es la más baja a la cual un 
líquido desprende suficiente vapor para que se produzca la ignición instantánea cuan­
do el vapor se pone en contacto con una chispa eléctrica o llama. Esta temperatura es 
apreciablemente más baja que la de ignición, la cual corresponde a la que se despren­
den vapores para mantener combustión continua al ponerse en contacto con una super­
ficie caliente. Por ejemplo, el keroseno tiene un punto de inflamación de aproximada­
mente 40 °C y una temperatura de ignición de aproximadamente 210 °C. 

La temperatura de clasificación siempre debe estar por debajo de la correspon­
diente a la de ignición. La clasificación es la siguiente: 

7.3.4. Marcado o etiquetado de los instrumentos 

Todos los equipos se diseñan y certifican para cumplir tres criterios, dos de los cua­
les son comunes a todas las técnicas. Estos criterios son: 

• Clasificación de área. 
• Clasificación de gases (específico de seguridad intrínseca). 
• Clasificación de temperatura. 

Así, un equipo certificado para ser instalado en área peligrosa de alto riesgo donde 
pueden estar presentes gases del grupo del hidrógeno y apropiado para temperatura de 
ignición inferior a 135 °C, debe ser marcado según CENELEC como: 

EEx ia IIC T4 

La notación EEx significa que se trata de normalización europea. 
EEx....II Equipo a prueba de explosión 
ia Intrínsecamente seguro 
C Sin limitación para ningún gas o vapor 
T4 Máxima temperatura superficial de 135 °C 
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7.3.5. Sistema de protección IP 

La protección IP (Ingress Protectiori), se suele denominar protección contra polvo 
y agua y no debe confundirse con las técnicas contra explosión, puesto que sólo está 
diseñada para indicar el grado de protección ante: 

• Contacto y entrada de cuerpos sólidos extraños. 

• Entrada de líquido. 

La codificación es IP-NN, siendo NN dos números cuyo significado es el siguiente: 

• Primer número (Cuerpos extraños sólidos): 0 al 6. 
• Segundo número (Entrada de líquidos): 0 al 8. 
Cada uno de los números anteriores corresponde a un tipo de protección. Aquí sólo 

se menciona, a modo de ejemplo, que la protección más alta 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 protección IP-54. 

7.4. Barreras Zener 

De acuerdo al concepto de seguridad intrínseca, los equipos situados en área peli­
grosa deben estar certificados como intrínsecamente seguros o ser aparatos simples, es 
decir, no almacenadores de energía en cantidad suficiente para ser peligrosos. 

Cuando los equipos están conectados por medio de cableado a una fuente de ali­
mentación situada en área segura, deben ser considerados los posibles fallos del siste­
ma de alimentación al evaluar la seguridad de los equipos de área segura, área peli­
grosa y su cableado. 

Una de las técnicas para separar el área peligrosa de la segura es la utilización de 
barreras Zener como la que aparece en la Figura 7.2, de tal forma que éstas determinen 
una línea de separación más allá de la cual se deban tomar precauciones en el cablea­
do. 
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7.4.1. Funcionamiento 

Por medio de las barreras Zener se elimina la necesidad de utilizar aparatos certi­
ficados en área segura. Este sistema de interfase entre áreas peligrosa y segura pro­
porciona dos funciones de protección básicas: 

• Limita la corriente y voltaje que pasan al área peligrosa a niveles por debajo de 
los que pueda producirse la ignición de la atmósfera explosiva. 

• Deriva cualquier fallo en el circuito a través de pasos que impiden la presencia 
de voltajes peligrosos en el área peligrosa. 

La Figura 7.3 muestra la acción de una barrera Zener ante un fallo en el cir­
cuito eléctrico de alimentación. En ella puede verse, en línea gruesa, el paso de la 
corriente cuando se aplica un voltaje que excede la tensión Zener del diodo. De 
esta forma la corriente capaz de pasar al área peligrosa está limitada por la resis­
tencia final de la barrera y del cableado. Si el fallo de la corriente que fluye por el 
diodo persistiera durante un período de tiempo apreciable, los componentes no se­
rían capaces de soportar el exceso de carga. Para ello se incorpora un fusible en la 
barrera de seguridad, con objeto de proteger al diodo Zener. El conjunto de fusi­
ble, diodos y resistencias constituye lo que se denomina habitualmente barrera 
Zener. 

Recordemos someramente el funcionamiento del diodo Zener. Este diodo, 
cuando está polarizado en sentido directo, se comporta como un diodo normal. 
Si se invierte la polaridad de la tensión aplicada, fluye a través del mismo una 
corriente de fuga de algunos microamperios. Esta corriente es independiente 
de la tensión aplicada en un intervalo bastante amplio. Si se aumenta la ten­
sión, se alcanzará un valor para el que la corriente aumenta bruscamente. La 
tensión a la cual se produce este cambio se denomina tensión de ruptura o efec­
to Zener, por estar descrita en la teoría de Zener sobre fenómenos de ruptura 
en dieléctricos. La Figura 7.4 muestra una curva característica de tensión 
Zener. 
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7.4.2. Montaje 

La técnica 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 sección para conseguir que se ofrezca la menor resistencia posible al paso 
de la corriente, siendo aconsejable que dicha resistencia no sea mayor de 0.1 Ohmio. 
Esta conexión aparece en la Figura 7.5. 

A veces se instalan barreras Zener en cajas a prueba de explosión situadas en zona 
peligrosa, para eliminar la necesidad de certificar los aparatos situados en zona segu­
ra, o para cambiar la clasificación de otros aparatos situados a su vez en área peligrosa, 
debiendo ser estudiado cada caso para cumplir con los conceptos de seguridad intrín­
seca. 

En la Figura 7.5 se puede ver el conjunto de barreras Zener y el conexionado nece­
sario para aislar las señales de un lazo de control típico conectado al sistema de con-



trol. Las conexiones de los extremos corresponden a la entrada y salida de señal, mien­
tras que la conexión central está unida a la pletina de cobre (Busbar). 

7.4.3. Terminología 

Los parámetros descriptivos de una barrera, por ejemplo «10 V, 50 W, 220 mA», se 
refieren a la tensión máxima del diodo Zener, el valor mínimo de su resistencia y la 
corriente máxima de cortocircuito respectivamente. Son una indicación de la energía 
de fuga que se puede desarrollar en la zona peligrosa y no de la tensión de trabajo o 
de la resistencia punta a punta. 

La polaridad de las barreras puede ser «+», «-» o «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 canal de una 
barrera a 20 °C, es decir, de las resistencias y del fusible. 

La tensión máxima de una barrera es aquella que se puede aplicar continuamente 
entre el extremo de la zona segura de cualquier canal de la barrera y la conexión a tie­
rra, sin fundir el fusible a una temperatura ambiente de 20 °C. 

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

Por último, la Figura 7.6 muestra un esquema típico de conexionado de un lazo de 
control al sistema de control, protegido con barreras de seguridad Zener. 

Puede apreciarse que la señal del transmisor tiene una barrera de 28 V en el hilo 
positivo porque la fuente de alimentación suministra 24 VCC; sin embargo, el hilo de 
retorno tiene una barrera de 10 Y Esto es así porque la intensidad que circula por el 
circuito del transmisor es de 4 a 20 miliamperios que al atravesar una resistencia de 
250 ohmios se convierte en una tensión de 1 a 5 Voltios que realmente es la que llega 
al circuito de medida de la variable de proceso (PV). 



La señal de salida hacia el convertidor solamente tiene una barrera de 28 V por­
que la tensión de salida del sistema de control proviene de una fuente de 24 VCC a 
través del hilo positivo, mientras que el retorno está conectado a potencial cero en el 
común de señal del sistema (SC). Los cables suelen estar colocados dentro de una 
pantalla que los protege de las posibles inducciones que puedan producirse en el reco­
rrido de los mismos. Esta pantalla se va uniendo en todos los tramos del recorrido por 
medio de la boma de tierra (G), y se conecta solamente en un punto del sistema, que 
suele ser la sala de control, para descargar la tensión inducida al sistema de tierra de 
protección. 

Muchas aplicaciones prácticas de seguridad intrínseca dependen del uso de barre­
ras Zener. Este tipo de interfase tiene ciertas limitaciones, entre las que se pueden citar 
como más importantes: 

• Requieren una tierra de alta integridad para derivar todos los posibles fallos en 
la corriente del circuito. 

• Conectan juntos los circuitos de áreas peligrosa y segura a la misma tierra, 
creando ciertas restricciones al resto del sistema. Esto se realiza por medio de 
un hilo o cable de igualación de potencial que une la toma de tierra del instru­
mento con la tierra de protección 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. Aislamiento galvánico 

El aislamiento total entre entrada, salida y alimentación, así como los reducidos 
requerimientos de tierra, junto con el concepto de que cada unidad puede realizar el 
acondicionamiento de las señales, hace mucho más fácil su aplicación como técnica 
de protección en seguridad intrínseca. 

7.5.1 Funcionamiento 

La seguridad intrínseca de las unidades se establece por medio de una barrera de 
aislamiento físico para evitar que la energía de alto valor existente en el área segura 
pase a los circuitos situados en área peligrosa. La energía para los circuitos situados 
en área peligrosa, dentro de la unidad, se toma de un transformador con componentes 
aprobados para seguridad intrínseca, diseñado para suministrar el nivel apropiado de 
separación de tensiones. 

El paso de señal o transferencia de información también debe incorporar com­
ponentes aprobados para dar la separación apropiada por medio de relés, aislado­
res ópticos u otro transformador de aislamiento. Existen otros detalles o considera­
ciones de diseño, pero el primer requerimiento es evitar el paso de voltaje de la 
zona segura a la peligrosa por medio de separación galvánica, es decir, sin contac­
to físico. 

La Figura 7.7 muestra un ejemplo 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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ellos destinado a alimentar el circuito situado en área peligrosa y el otro destinado al 
área segura. Por otro lado, la transferencia de señal entre ambas áreas se realiza por 
medio de un diodo emisor de luz situado en el lado «peligroso» y un transistor en el 
lado «seguro» cuya base se polariza por medio de la luz recibida del diodo. Este ais­
lamiento óptico u optoacoplador hace imposible la continuidad del circuito entre 
ambas áreas. 

Por último, la Figura 7.8 muestra un esquema típico de conexionado de un lazo al 
sistema de control, protegido con aisladores galvánicos. 

El aislador simado en el lado del transmisor genera la tensión de 24 VCC para 
enviar a campo, repitiendo en el lado del panel la señal correspondiente a la medida 
de 1 a 5 V El aislador simado en el lado del convertidor de salida toma la señal de los 
24 VCC del sistema de control y la envía a campo, sin necesidad de generar tensión en 
el aislador para este circuito. 
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7.5.2. Algunas aplicaciones prácticas 

La naturaleza de los aisladores elimina la necesidad de instalar un cable de iguala­
ción de potencial, como se ha mencionado anteriormente. Como resultado de la sim­
plificación y reducción en el coste del montaje, se obtiene una considerable ventaja 
con respecto a las barreras Zener en muchos tipos de instalaciones. 

El argumento principal en favor de la barrera Zener es su simplicidad y bajo 
coste, aunque no es totalmente cierto porque, por ejemplo en pequeñas instalaciones, 
el uso de aisladores elimina la necesidad de utilizar fuentes de alimentación y barra 
de cobre (Busbar) para conexión a tierra, por lo que los aisladores pueden resultar 
económicos. 

Existen otras muchas ocasiones en las que, por carecer de conocimientos sobre las 
condiciones del lugar de instalación, se pueden eliminar los problemas de instalación 
utilizando aisladores. 

En la Figura 7.9 aparece la conexión típica de un transmisor por medio de un ais­
lador, en la que se ve que, debido al aislamiento total, se eliminan los problemas aso­
ciados con las diferentes conexiones o puestas a tierra. 

En la Figura 7.10 se muestra un aislador conectado a un convertidor de salida (I/P), 
el cual se comporta como un repetidor de señal desde el área segura al área peligrosa, 
totalmente aislada. 

La utilidad principal de los aisladores es eliminar los problemas de interacción 
entre sistemas con diferentes puestas a tierra. Como se puede ver en la Figura 7.9, el 
transmisor puede estar conectado a un sistema de tierra y el receptor a otro sin que 
exista ninguna incompatibilidad entre ellos al estar separados los circuitos por medio 
de transformadores. 
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7.5.3. Relés repetidores de señal 

Los relés repetidores de señal se utilizan para aislar las señales digitales, o contac­
tos, procedentes de área peligrosa, tal como presostatos, etc., considerados como apa­
ratos simples. Antes de continuar es necesario aclarar el concepto de aparato simple. 
La norma CENELEC EN-50014, respecto a estos aparatos, define que: 

«No necesitan ser certificados los aparatos en los que, de acuerdo a la especifi­
cación del fabricante, ninguno de los valores de sean exce­
didos». 

Los detectores relativamente simples que son la base de muchas aplicaciones de 
seguridad intrínseca, se atienen a esta cláusula para evitar su certificación. 
Interruptores, termopares, termorresistencias, potenciómetros, diodos LED y strain 
gage son obviamente aparatos simples. Es importante destacar que los parámetros 
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 a lo anterior, el interruptor es el aparato simple más utilizado y fácil­
mente entendible. Es quizá el aparato eléctrico ideal intrínsecamente seguro, puesto 
que no puede llegar a ser inaceptable cualquiera que sea su uso o trato. En la práctica 
cualquier interruptor que proporcione un funcionamiento aceptable reúne los requeri­
mientos de seguridad intrínseca. 

A pesar de lo mencionado, el interruptor proporciona un contacto libre de poten­
cial que, habitualmente, es necesario alimentar con tensión de 24 VCC. Como con­
secuencia se necesita instalar un relé repetidor de señal con certificación de seguri­
dad intrínseca. Lógicamente si la instalación no requiere protección de seguridad 
intrínseca, u otro tipo, será necesario adaptar el diseño a los requerimientos exigi­
dos. La Figura 7.11 muestra el acoplamiento de una señal digital al sistema de con­
trol. 

Todo lo mencionado hasta aquí se asocia a contactos de entrada. Cuando se nece­
sita llevar a campo señales digitales, hay que tener en cuenta otros factores, funda­
mentalmente la tensión a la cual se encuentra el circuito al que está destinado el con­
tacto o señal digital de salida. En muchas ocasiones la tensión del circuito es superior 
a 30 voltios, por lo que hay que recurrir a diseños con seguridad tipo Ex-d, es decir, a 
prueba de explosión, para proteger la instalación. 
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7.6. Conexión 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 a los controladores del equipo, 
mientras que las temperaturas destinadas exclusivamente a indicación se introducen al 
sistema por medio de multiplexores. Conviene recordar que lo mencionado es válido 
tanto si se trata de termopares como si se trata de termorresistencias. 

7.6.1. Temperaturas para control 

Como ya se ha dicho, las temperaturas destinadas a control se introducen al siste­
ma a través de diferentes tipos de controladores, generalmente a través de tarjetas auxi­
liares para convertir la señal procedente del elemento de temperatura a señal inteligi­
ble por el sistema, habitualmente 4 a 20 mA. La tarjeta auxiliar admite señales proce­
dentes de elementos de temperaturas o milivoltios, y las convierte a 4 a 20 mA, tenien-



TRANSMISIÓN DE SEÑALES 133 

do en cuenta la linealización necesaria en función del elemento de temperatura utili­
zado, así como la seguridad intrínseca. Una vez convertida la señal a intensidad, el tra­
tamiento es el mismo que cualquier otra señal procedente de otro elemento. La Figura 
7.12 muestra la conexión de una señal de temperatura para control. 

7.6.2. Temperaturas para indicación 

El otro procedimiento habitual de introducir señales de temperatura al sistema de 
control es por medio de multiplexores certificados para seguridad intrínseca, cuyo 
coste de equipo es menor que el sistema anterior. Se utilizan solamente para tempera­
turas de indicación, puesto que éstas suelen ser menos críticas desde el punto de vista 
de control. Estos equipos admiten directamente la conexión de los elementos de tem­
peratura, por lo que no es necesario incluir ningún elemento adicional. 

La Figura 7.13 muestra la conexión de señales de temperatura para indicación a tra­
vés de una caja multiplexora típica. 
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8 
Evolución en los sistemas 
de control 

8.1. Automatización de plantas industriales 

8.1.1. Evolución en los elementos de control 

En los primeros tiempos de la industrialización las plantas eran supervisadas y 
controladas manualmente, basándose en las indicaciones de instrumentos instalados 
en campo, como muestra la Figura 8.1. La supervisión requería que el operador estu­
viera en planta para llevar a cabo el control manual directo del proceso. 

Desarrollos posteriores en la instrumentación, tal como sensores con posibilidad de 
transmitir tes principales variables de proceso (temperatura, presión, nivel, caudal), así 
como controladores mecánicos, hidráulicos y neumáticos, contribuyeron en los años 
cuarenta a la automatización gradual de las plantas. La tendencia de automatización 
continuó durante los años cincuenta al aparecer los instrumentos electrónicos. Todo 
ello condujo a la centralización en salas donde se ubicaron los elementos necesarios 
para llevar a cabo la supervisión y control. La Figura 8.2 muestra dos paneles con ins­
trumentos analógicos de diferentes tamaños de acuerdo a la evolución en la tecnología. 
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Con la introducción de señales estándar para transmisión, tanto neumáticas (3 a 
15 PSI) como electrónicas (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 simplificó 
el diseño, instalación, operación y mantenimiento de los sistemas de control indus­
triales. 

A mediados de los años veinte se utilizó en la industria el control todo-nada, y al 
final de los años veinte el control proporcional. Los controladores con acciones 
proporcional, integral y derivativa fueron de uso común en los años treinta. Los valo­
res de referencia (puntos de consigna o SP), podían ser fijados por el operador de 
planta. La necesidad de comprender los problemas inherentes al ajuste o sintonía de 
los controladores PID, hizo que apareciera la simulación del lazo de control. Éste fue 
el principio de la teoría sobre sistemas de control. Para el ajuste de los parámetros de 
control se empezaron a utilizar las reglas de Ziegler Nichols, basadas en la sensibili­
dad del lazo de control. 

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

La posibilidad de utilizar ordenadores digitales para control de procesos apareció 
en la mitad de los años cincuenta, aunque fue realmente a finales de esa década cuan­
do se desarrolló esta alternativa de control. Desde entonces el ordenador para control 
de procesos ha evolucionado a través-de diferentes etapas de desarrollo que en «Distri-
buted Computer Control» aparecen identificadas como: 

• Etapa inicial 1958 a 1964 
• Ordenador centralizado 1965 a 1970 
• Miniordenador 1971 a 1975 
• Control distribuido Desde 1975 
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Durante mucho tiempo los ordenadores utilizados eran demasiado grandes, lentos, 
caros e inseguros desde el punto de vista de funcionamiento. Debido a la falta de segu­
ridad solamente podían utilizarse para realizar control supervisorio, es decir, cálculo 
de puntos de consigna de controladores tradicionales con tecnología analógica, conec­
tados directamente al proceso. Para llevar a cabo el control supervisorio se pueden uti­
lizar dos procedimientos: 

• SP modificado por el operador. En este modo, el ordenador simplemente sumi­
nistra al operador de planta los datos para fijar los puntos de consigna de con­
troladores analógicos, tal como aparece en la Figura 8.3. 

• SP modificado por el ordenador. En este modo, el ordenador fija automática­
mente los valores 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 analógicos, el control 
supervisorio suele ejecutarse con una frecuencia comprendida entre uno y varios 
minutos. 

La siguiente fase consistió en la utilización de ordenadores para sustituir a los con­
troladores tradicionales. Con esto empezó una nueva era en el control de procesos, 
aunque las funciones del sistema de control seguían siendo las mismas, basado en el 
comportamiento del lazo de control PID. Al sustituir al controlador analógico, el orde­
nador tenía que mover directamente el elemento final de control, por lo que se utilizó 
el término DDC (Direct Digital Control), para poner énfasis en que el ordenador con­
trolaba directamente al proceso. 
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La técnica DDC consiste esencialmente en sustituir los controladores analógicos 
por un ordenador digital, el cual realiza las mismas funciones de control. La Figura 8.5 
muestra la sustitución de un lazo de control analógico por otro tipo DDC. La frecuen­
cia de ejecución de los algoritmos es similar a la utilizada por el control supervisorio. 

El valor de proceso, medido por el sensor, se muestrea cíclicamente y, después de 
la conversión de señal analógica a digital, se introduce al algoritmo de control. El 
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valor de salida calculado se envía al elemento final de control después de pasar por el 
convertidor de señal digital a analógica. 

Si se compara con el control analógico convencional, el control DDC introdujo 
una serie de ventajas, entre las que se pueden citar: 

• Fácil configuración y reconfiguración de los lazos de control. 
• Introducción sencilla de nuevos lazos de control. 
• Posibilidad de realizar algoritmos de control avanzado. 
• Cálculos basados en modelos para obtener valores óptimos en los puntos de 

consigna de los lazos existentes en el ordenador. 

Por el contrario, las desventajas más importantes del control digital, utilizando un 
solo ordenador, se puede decir que son: 

• Baja seguridad del sistema. El fallo del ordenador provoca el fallo de todos los 
lazos de control. 

• Altos costes en inversión, mantenimiento y personal, incluyendo costes de pro­
gramación. 

• Sobrecarga del procesador {Central Process Unii), cuando el ordenador tiene 
que manejar otros procesos de cálculo además del control DDC. 

Las dificultades técnicas para llevar a cabo la programación ocasionaron serios 
problemas, por lo que el número de instalaciones aumentaba relativamente despacio. 
Estas dificultades fueron reducidas utilizando herramientas tipo ful in the blanks 
(rellenar espacios en blanco) y block oriented programming (programación por blo­
ques). El usuario de estas herramientas no necesita tener conocimientos de programa­
ción, simplemente introduce datos de entradas, salidas, tipos de regulador, escalas, 
etc., en espacios previamente formateados. 

Sin embargo la relativamente poca seguridad de los ordenadores retrasó su progre­
so en el área de control DDC durante muchos años, hasta que los avances en la tecno­
logía de semiconductores consiguieron hacer más baratos, pequeños, rápidos y segu­
ros los ordenadores. Apareció el término miniordenador para designar este tipo de 
ordenador, el cual hizo posible el incremento de sistemas basados en control DDC. 

8.1.3. Seguridad en el control por medio de back up 

Posteriores innovaciones en la tecnología de ordenadores solucionaron muchas de 
las desventajas mencionadas anteriormente. Una gran innovación fue el twin computer 
coñcept (ordenador gemelo), en el que un ordenador de reserva {back up), realiza las 
mismas funciones que el principal y en caso de fallo de éste asume sus tareas. La Figu­
ra 8.6 representa un diagrama de bloques con la configuración de este tipo. 

El concepto de ordenadores en paralelo convenció a los escépticos para utilizar 
control digital como equivalente del control analógico. Posteriormente una variedad 
de conceptos de seguridad adicional, como el 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 el que se muestra el concepto de 
seguridad con un controlador analógico de back up para sustituir al ordenador ante 
fallo de éste. Este concepto incluye tres posibles modos de operación: 
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• Ordenador (C). También denominado DDC. En este modo el ordenador realiza 
todas las funciones de control. 

• Automático (A). El controlador analógico de back up lleva a cabo todas las fun­
ciones de control. 

• Manual (M). El operador actúa directamente sobre el elemento final. El sistema 
de control actúa en lazo abierto. 

Tanto el valor de la variable de proceso, medida por el sensor, como el punto de 
consigna, fijado por el operador, son transferidos simultáneamente al ordenador y al 
controlador de back up. Para un valor de punto de consigna dado, el ordenador calcula 
la salida hacia el elemento final de control. En caso de fallo del ordenador, el controla­
dor pasa instantáneamente al modo automático. El controlador de reserva continúa 
con el control a partir del último valor de salida calculado por el ordenador, porque el 
controlador estaba realizando seguimiento del valor de salida para que el cambio se 
realice sin salto (bumpless) en la salida. De igual manera, el ordenador está leyendo el 
valor de salida cuando el modo de control es manual o automático. 

Por último, en caso de fallo del ordenador, si el operador prefiere cambiar el modo 
de operación a manual, sólo tiene que pasar el selector de modos al correspondiente a 
éste y situar el elemento final en la posición deseada. Después de solucionar el fallo, el 
ordenador toma automáticamente el valor de salida para realizar el cambio sin saltos. 

8.1.4. Controlador Lógico Programable 

La aplicación de miniordenadores no fue una solución económicamente rentable 
para muchos problemas de control, sobre todo si se utilizaban para realizar secuencias 
lógicas que tradicionalmente se implementaban con sistemas de relés. En los años 
sesenta, General Motors realizó la especificación para el diseño de un nuevo controla­
dor programable que redujera los costes de instrumentación y eliminase una serie de 
problemas relacionados con los relés. 

El nuevo controlador especificado debía estar basado en tecnología de ordenador, 
ser programable y reprogramable, así como fácil de mantener y reparar. Además debía 
ser robusto, seguro en su funcionamiento y más pequeño y barato que los sistemas 
equivalentes de relés. Esta especificación se refería solamente a problemas de control 
secuencial utilizado en procesos discontinuos. En base a las razones expuestas en la 
especificación, el controlador se denominó Programmable Logic Controller (PLC). El 
primer PLC apareció al final de los años sesenta con unas prestaciones limitadas, 
puesto que sólo se trataba de sustituir a los sistemas de relés. 

Con la introducción de los microprocesadores, a principios de los años setenta, 
cambió radicalmente la tecnología, desarrollándose los controladores con tal rapidez 
que pronto pudieron manejar un gran número de instrucciones. La comunicación o 
interfase con el operador también evolucionó, apareciendo los terminales gráficos de 
pantalla con tubos de rayos catódicos (CRT). En la siguiente década de evolución, 
todos los aspectos de diseño se modificaron, fundamentalmente por el desarrollo en la 
tecnología de comunicaciones. Utilizando uniones (links), para comunicación de 
datos, los controladores programables se pudieron integrar formando sistemas auto­
máticos complejos. 
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8.1.5. Ordenador para control distribuido 

A mediados de los setenta, los microprocesadores fueron incorporados a un gran 
número de equipos de control. En muchas plantas industriales estos equipos sustituye­
ron a controladores basados en hardware analógico. Como consecuencia aparecieron 
los sistemas DDC basados en microprocesador, más pequeños que los anteriores 
miniordenadores y equipados con pantallas gráficas (dispíays). Si a esto se suma el 
progreso en la tecnología 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 jerárquico con un gran número de microprocesadores con tareas 
específicas asignadas a cada uno de ellos. 

Durante este tiempo, especialmente a principios de los ochenta, las 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 corta y larga distan­
cia (incluyendo la red de área local), fueron normalizados y aceptados como una 
solución para el diseño de sistemas complejos de control distribuido. Además, el 
concepto de modularidad tanto en hardware como en software disminuyó los costes 
de desarrollo. La normalización de aplicaciones de software para control de plantas 
y acondicionamiento de señales creó algunos paquetes fáciles de aplicar, tales 
como: 

• Acondicionamiento de señales de entrada. 
• Linealización y filtrado de señales. 
• Asignación de límites y alarmas. 

Estas funciones fueron incorporándose en los equipos como «librería de funciones». 

8.2. Sistema de control distribuido 

8.2.1. Descripción general 

De forma simplificada, un Sistema de Control Distribuido (SCD), consta de tres 
elementos fundamentales, tal como aparece en la Figura 8.8, y que son: 

• Interfase al Proceso. 
• Interfaz al Operador. 
• Vía de datos. 

Interfase al Proceso 

Suele haber dos tipos de equipos para realizar la interfase con el Proceso. Uno de 
ellos, denominado habitualmente controlador, se dedica al procesamiento de lazos 
de control con entrada, procedente de elementos de medida, y salida hacia elementos 
finales, mientras que otro módulo se dedica al procesamiento de entradas que no nece­
sitan realizar funciones de control, tal como indicaciones. Entre los últimos suele 
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haber equipos especializados en determinados tipos de entradas, siendo el más habi­
tual el que procesa temperaturas, conocido como multiplexor, descrito en el capítulo 
correspondiente a medidas de temperatura. Algunos módulos del sistema tienen la 
posibilidad de programación adicional en lenguajes de alto nivel {Basic, Fortran o len­
guajes especializados), con posibilidad de acceso directo a los parámetros de los blo­
ques de control. Esta particularidad da una potencia considerable a los equipos, sobre 
todo si se va a realizar Control Avanzado. 

Interfaz al Operador 

El sistema proporciona un medio de supervisar y manipular las Unidades de Pro­
ceso desde la Sala de Control, a través de una Consola de Operación similar a la que 
aparece en la Figura 8.9. Esta consola hace la función de interfaz entre el operador y 
las Unidades. Todas las pantallas se encuentran unidas con los armarios de control a 
través de la vía de datos o vía de comunicación. 
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Vía de datos 

El sistema dispone de una vía principal para comunicación de datos y otra de 
reserva. Cada vía está compuesta por un cable coaxial y toda la electrónica asociada, 
por donde fluye la comunicación a lo largo de todos los elementos del sistema de con­
trol. Ante un fallo en la vía principal, automáticamente entra la de reserva, sin afectar 
al control de la planta. 

8.2.2. Seguridad del sistema 

La medida básica de la fiabilidad de un sistema se mide por el tiempo medio entre 
fallos (MTBF). Para aumentar este tiempo medio entre fallos se utilizan las técnicas 
de redundancia. Se considera que un sistema es redundante cuando, ante un fallo en 
una parte del mismo sigue funcionando correctamente, ya que el elemento que falla es 
sustituido por otro de reserva. Antes de continuar conviene decir que existen dos tipos 
de diseño para asegurar el control: 

• Conexión en paralelo redundante. 
• Conexión de un sistema activo y otro de reserva. 

Con el primer procedimiento existen dos sistemas que procesan simultáneamente 
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 sólo el controlador principal está procesando las entradas y 
salidas. Si falla este controlador considerado principal, automáticamente asume sus 
funciones otro controlador considerado como reserva, encargándose este último de 
procesar las entradas y salidas a partir del momento del fallo. 

8.3. Aplicaciones de control por ordenador 

De la misma manera que se produjo la evolución en la automatización de plantas 
industriales, lo hizo el diseño y utilización de aplicaciones de control por ordenador. 
Los primeros ordenadores se utilizaban sólo para adquisición de datos de planta, evo­
lucionando hasta llevar a cabo el control del proceso. 

8.3.1. Aplicaciones de control OFF LINE 

En los principios de la automatización basada en ordenador, el operador de planta 
tenía que tomar lectura de las indicaciones e introducir los datos obtenidos en el orde­
nador. El ordenador se utilizaba para adquisición y procesamiento de datos con objeto 
de realizar balances de materia y energía, control de producción, etc. No se calculaban 
puntos de consigna para controladores analógicos ni salidas a elementos finales. Los 
controladores analógicos seguían efectuando el control independientemente de las 
tareas que realizara el ordenador, tal como aparece en la Figura 8.10. 
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Este tipo de aplicación se utilizaba para tareas tales como gestión de la producción, 
conociéndose con el nombre de OFF LINE en LAZO ABIERTO, puesto que ningún 
valor calculado retornaba al proceso. 

En la siguiente etapa de automatización de procesos, la función del ordenador fue 
extendida al cálculo de puntos de consigna de controladores analógicos, así como cál­
culo de valores de salida a actuadores o elementos finales de control. Sin embargo, en 
esta etapa de desarrollo los valores calculados de puntos de consigna o salidas eran 
introducidos a mano por el operador, por lo que el cierre del lazo lo realizaba el opera­
dor, tal como muestra la Figura 8.11. 
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Este tipo de control se utilizaba para tareas tales como planificación de la produc­
ción, conociéndose como OFF LINE en LAZO CERRADO, puesto que los datos cal­
culados se enviaban como realimentación al proceso, modificando el operador los 
puntos de consigna necesarios en función de los datos suministrados por el ordenador. 

Las aplicaciones OFF LINE introducen un gran retraso en el control debido a la 
intervención humana, tanto para la toma de datos como para la distribución de valores 
calculados a sus destinos, por lo que su utilización es muy limitada. 

8.3.2. Aplicaciones de control ONLINE 

Al final de los años 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 intervención del operador de planta para trans­
ferir los datos al ordenador. Sin embargo, el ordenador no enviaba los datos calculados 
a los puntos de consigna ni a los elementos finales de control, como puede verse en la 
Figura 8.12. Esta aplicación todavía se utiliza para automatizar recogida de datos, con­
trol de calidad, optimización, etc., conociéndose con el nombre de ONLINE en LAZO 
ABIERTO. 

El ordenador toma automáticamente los datos, realiza los cálculos previstos enca­
minados a control u optimización y envía los resultados a una pantalla u otro tipo de 
interface para que el operador, si lo considera oportuno, tome la acción de modificar 
los puntos de consigna o salidas a elementos finales de acuerdo a los datos suministra­
dos por el ordenador. 

El primer ensayo para conectar directamente los elementos finales de control con 
el ordenador se realizó a finales de los años cincuenta. Aquí la transferencia automáti­
ca de datos se realiza en ambas direcciones, por lo que el operador sólo necesita super-
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visar el funcionamiento del proceso. Este modo aparece en la Figura 8.13 y se conoce 
como control ONLINE en LAZO CERRADO. Éste es el nivel más alto de control por 
ordenador de forma automática, es decir, sin intervención del operador. 

Las aplicaciones ON LINE también llevan asociado un tiempo de retardo impor­
tante, puesto que la elaboración de los cálculos puede tardar varias horas, sobre todo si 
se trata de aplicaciones de optimización en línea con funciones objetivo que han de 
converger antes de suministrar los resultados. 

8.4. Nuevas vías de comunicación 

Hasta no hace mucho tiempo, las únicas vías de datos residían fundamentalmente 
en las salas de control, para efectuar la comunicación digital a partir de los convertido­
res analógico-digitales existentes en las tarjetas de entrada a los sistemas de control 
distribuido. 

La lógica evolución del mundo digital ha llegado hasta elementos de campo como 
transmisores y posicionadores de válvulas automáticas, apareciendo la generación 
conocida como elementos smart o inteligentes, la cual va sustituyendo progresivamen­
te a la comunicación analógica de 4 a 20 mA. Para la comunicación de los nuevos ele­
mentos con tecnología digital aparecen las vías de datos de campo (fieldbus), con 
diversos protocolos diseñados por los fabricantes de instrumentos y equipos de con­
trol, algunos de cuyos protocolos han desaparecido del mercado. 

Con objeto de unificar criterios y poder llegar a la intercambiabilidad de elemen­
tos, a mediados de los años ochenta se inicia el desarrollo de un estándar de comuni­
cación digital entre elementos de campo y sistemas de control, emitiéndose en 1993 el 
estándar IEC-1158 (International Electrotechnical Commission), que define el nivel 
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físico de transmisión-recepción de datos en términos de velocidades de comunicación, 
codificación de la señal, número de unidades en el bus, alimentación, etc. Los proto­
colos basados en el estándar IEC-1158 reciben el nombre genérico de Fieldbus. 

8.4.1. FOUNDATION™ Fieldbus 

Es el nombre del protocolo creado por la organización de los principales proveedo­
res de todo el mundo implicados en el desarrollo del nuevo estándar fieldbus. Sin 
entrar en demasiados detalles, a continuación se describen los aspectos básicos acerca 
de la composición y funcionamiento del protocolo. 

Nivel físico 

FOUNDATION™ Fieldbus es una red de área local {Local Área Network), 
para comunicación digital, que interconecta elementos de campo tales como trans­
misores y actuadores finales, teniendo la posibilidad de distribuir el control a tra­
vés de la red. La red puede ser de cable de cobre, fibra óptica o incluso de comu­
nicación por radio. La longitud del cable (bus) depende de la calidad o 
características del mismo, por ejemplo, un par de cobre trenzado y apantallado 
puede alcanzar hasta 1.900 metros, mientras que el mismo par no apantallado 
alcanza 400 metros, dependiendo además de la velocidad de transmisión. La señal 
utilizada para comunicación a través del bus se codifica con la técnica Manchester 
Biphase-L. 

El estándar permite conectar hasta un máximo de 32 elementos en un bus, apare­
ciendo una serie de restricciones en función de características tales como tipo de ali­
mentación, tipo de seguridad intrínseca de la instalación, etc. Por tal motivo es necesa­
rio realizar un diseño de la topología de la red con objeto de conocer el número de 
elementos que es posible conectar. 

Sistema de comunicación 

Su función es la de controlar la transmisión de mensajes desde y hacia el fieldbus a 
través del nivel físico. Se realiza por medio de un programador determinista y centrali­
zado denominado LinkActive Schedule (LAS). 

Cuando un elemento tiene que proporcionar datos, el LAS manda que los emita 
hacia el bus para ser utilizados por cualquiera de los dispositivos conectados al mismo. 

Este sistema también es responsable de mantener la hora en el bus, para que todos 
los dispositivos utilicen la misma. 

Nivel de aplicación de usuario 

Este nivel está definido a su vez por varios bloques para llevar a cabo las diferentes 
tareas encomendadas al fielbus. 
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• Bloque de gestión de la red. Soporta la configuración del LAS y proporciona 
supervisión y detección de fallos. 

• Bloque de gestión del sistema. Contiene información del dispositivo, tal como 
datos de calibración, tipo de sensor, nombre (tag), dirección en la red, etc. 

• Bloque de funciones. Las funciones están definidas en términos de conexiones 
de entrada y salida, parámetros del bloque y eventos de control. Existe un núme­
ro de bloques de función estándar para control, entre las que se pueden citar: 

Los bloques pueden ser definidos para obtener la funcionalidad deseada. Por ejem­
plo, una válvula automática puede contener un bloque PID y la salida analógica (AO) 
correspondiente. Un transmisor puede contener una entrada analógica (AI), de forma 
que el lazo de control se puede cerrar utilizando un transmisor y una válvula conecta­
dos al fieldbus, tal como muestra la Figura 8.14. 

8.4.2. Ventajas e inconvenientes 

En la actualidad no existen datos para valorar exactamente el comportamiento de 
estas vías de datos, por lo que se mencionan solamente los beneficios potenciales, que 
por otra parte quedan desfasados rápidamente por la evolución tecnológica. De acuer­
do a estos criterios se enumeran beneficios tales como: 

• Reducción de costes de instalación. 
• Menor coste de mantenimiento. 
• Ahorros operativos al gestionar mejor la instalación. 

AI Entrada analógica (Analog Input) 
AO Salida analógica (Analog Output) 
DI Entrada digital (Digital Input) 
DO Salida digital (Digital Output) 
PID Controlador (Proportional, Integral, Derivative) 
RA Relación (RAtio) 
ML Estación manual (Manual Loader) 
CS Selector de control (Control Selector) 
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Por el contrario existen una serie de inconvenientes, entre los que se pueden citar: 

• No existe una tecnología unificada entre los diversos buses de campo. 
• Incertidumbre sobre el futuro. 
• Al no existir elementos prefabricados, tales como armarios cableados, etc., no 

se pueden realizar comprobaciones del sistema hasta que no está instalado en 
campo. 

• Intereses comerciales entre fabricantes de elementos de campo y sistemas de 
control distribuido. 
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Introducción al control automático 

9.1. Conceptos generales sobre el proceso 

Cualquier estudio sobre control de procesos debe empezar por distinguir los dife­
rentes conceptos de «proceso». Desde el punto de vista de producción, se conoce gene­
ralmente como un lugar donde materia, y muy a menudo energía, son tratados para dar 
como resultado un producto deseado o establecido. Por ejemplo, son procesos de pro­
ducción: reactores, hornos, intercambiadores de calor, etc. La Figura 9.1 muestra, de 
forma simplificada, un intercambiador de calor que servirá como ejemplo a lo largo 
de todos los apartados que siguen, dada su simplicidad. 

Desde un punto de vista de control, su significado es más específico. Un proceso 
es un bloque que se identifica porque tiene una o más 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 el 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 el sistema de control del proceso de intercambio de calor 
anterior con los principales elementos que lo componen. Como puede verse, el circuí-

9 
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to o lazo de control básico con realimentación está formado por los bloques siguien­
tes: Proceso, Transmisor, Controlador y Elemento Final de Control. 

Las variables básicas en los procesos industriales son: Caudal, Presión, Nivel y 
Temperatura. Existe otra variable asociada a la calidad de los productos detectada por 
medio de analizadores. Cada variable tiene su propia característica, independiente de 
la aplicación particular. El conocimiento de estas características es muy útil a la hora 
de diseñar o ajustar el lazo de control. El caudal es la variable con mayor velocidad de 
respuesta mientras que la calidad o composición es la variable con mayor retardo. Las 
restantes variables se comportan con retardos, de menor a mayor, en el orden que se 
han relacionado. 

Los factores de retardo, asociados al control, se originan por alguna de las carac­
terísticas siguientes, ya sea por separado o combinación de varias de ellas: capacitan­
cia, resistencia y tiempo muerto. 

9.1.1. Capacitancia 

Como se vio en el capítulo correspondiente a medidas de nivel y muestra la Figura 
9.3, no es igual capacidad que capacitancia. 
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La capacidad es la medida de la máxima cantidad de materia o energía que puede 
ser almacenada. Se mide en unidades de cantidad. Por ejemplo, la capacidad volumé­
trica de un tanque abierto, es el volumen máximo que puede contener sin desbordarse. 

La capacitancia es la cantidad de materia o energía necesarias para realizar un cam­
bio unitario en una variable de referencia. Por ejemplo, la capacitancia en un tanque 
abierto con respecto a la altura hidrostática, es el cambio en volumen de líquido alma­
cenado por unidad de cambio de altura, equivalente al área de la superficie de líquido. 

9.1.2. Resistencia 

Es la oposición al flujo de materia o energía. Se mide en unidades de cambio de 
potencial necesarias para producir la unidad de cambio de flujo. Por ejemplo, en un 
cambiador de calor es la oposición a la transferencia de calor desde un medio vapor 
(vapor de agua) a un medio líquido (producto), a través de un medio sólido (tubos del 
serpentín). Alrededor del serpentín se forma una capa de agua estancada que produce 
un efecto de aislamiento (efecto pelicular). Teniendo en cuenta que el potencial térmi­
co se mide en °C y el flujo de calor en Kcal/h, la resistencia vendrá dada en 
°C/(Kcal/h). 

La resistencia está presente en todos los lazos de control, pero es particularmente 
evidente en los procesos de intercambio de calor donde, además de la resistencia pro­
pia del proceso, aparece otra resistencia en el elemento de medida, donde se repite el 
fenómeno de estancamiento de líquido alrededor de la vaina donde está colocado el 
sensor de temperatura, así como la cámara de aire existente en el interior de la vaina y 
el relleno en el interior de la camisa de protección, tal como aparece en la Figura 9.4. 

Siendo: C = Capacitancia 
dV = Cambio en unidades de volumen 
dH = Cambio en altura hidrostática (m) 
A = Superficie (m ) 

Puede deducirse que los procesos con mayor capacitancia serán más fáciles de con­
trolar, teniendo, por tanto, mayor estabilidad. 
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9.1.3 Tiempo muerto 

Es el intervalo de tiempo transcurrido desde que se produce un cambio en alguna 
variable de entrada al proceso hasta que se empieza a percibir por el dispositivo de 
medición. 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 fenómeno que ocurre en cualquier variable donde el pro­
ceso está afectado por una perturbación que no puede ser detectada en el mismo 
momento en que está ocurriendo, sino más tarde. El retardo asociado al tiempo muer­
to no ocasiona ningún cambio en la curva característica de reacción del proceso, aun­
que la traslada en el tiempo. 

La Figura 9.5 muestra el comportamiento descrito. En esta figura se pueden ver 
dos curvas de respuesta correspondientes a una variación en la entrada al proceso. La 
curva A no tiene ningún tiempo muerto, por lo que su reacción es inmediata, mientras 
que la B responde después de un tiempo, aunque manteniendo la característica igual a 
la primera. 

El comportamiento del tiempo muerto se puede ver en la Figura 9.6, utilizando 
como ejemplo un proceso de flujo de fluidos. A un líquido incoloro se inyecta colo­
rante en el punto A. La mezcla fluye a través de una longitud de tubo hasta el punto B 
donde se mide el color de la mezcla. El tiempo muerto es el tiempo requerido por la 
mezcla para pasar del punto A al punto B. Teniendo en cuenta que el volumen de mez­
cla contenido en el tubo es igual a Sección *Longitud y el caudal de paso es igual a 
Sección * Velocidad, se tiene que el tiempo muerto es igual a la longitud del tubo divi­
dida entre la velocidad de la mezcla. 

En cualquier proceso, el punto A equivale al lugar donde se inicia el cambio en la 
variable, y el B corresponde al punto en donde se mide ese cambio. El elemento de 
medición no responde al cambio de la variable durante el tiempo muerto del proceso, 
lo que se traduce en que la variable controlada no «sabe» lo que está ocurriendo hasta 
que la perturbación no atraviesa totalmente el proceso. 
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Como se verá en el capítulo dedicado a algoritmos para compensación dinámica, 
el tiempo muerto puro no suele existir como tal en los procesos continuos. Por otro 
lado, al tener una acción perjudicial para el control, si no se puede eliminar hay que 
intentar minimizarlo colocando los elementos finales de control cercanos al proceso y 
midiendo las variables lo más cerca posible de su lugar de origen. 

9.1.4. Constante de tiempo 

Asociado a las características de capacidad y resistencia se encuentra una de las 
propiedades más importantes en el control de procesos, como es la constante de tiem­
po. 

Cuando se produce una variación de carga en un proceso, la respuesta se mide 
por su constante de tiempo, la cual se define como el tiempo necesario para que la 
salida alcance el 63,2 % de su variación total. La Figura 9.7 muestra la respuesta de 
un proceso a una variación en escalón en la entrada. En otro capítulo se puede ver 
con más extensión este concepto, por lo que aquí no se hace más hincapié en el 
mismo. 
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9.2. Lazo abierto frente a lazo cerrado 

Una vez conocido el concepto de proceso y sus características, se puede decir que 
existen dos tipos generales de procesos en los que llevar a cabo el control. Se caracte­
rizan porque la información de proceso sea o no realimentada al controlador para ini­
ciar la acción correctora adecuada. 

El control en lazo abierto no realimenta la información del proceso al controlador. 
Un ejemplo familiar es la lavadora automática, la cual está programada para realizar 
una serie de operaciones necesarias en el lavado. Opera a través de un programa y 
como no tiene información respecto a la condición del lavado, detiene su operación al 
terminar el ciclo. Sólo después de terminar pueden encontrarse condiciones no satis­
factorias e iniciar la acción correctora que se considere oportuna. 

El control en lazo abierto, como tal, se encuentra pocas veces en los procesos 
industriales. Como ejemplo se tiene las válvulas automáticas actuadas manual­
mente o las válvulas motorizadas mandadas a distancia, pero sin ningún sistema 
de realimentación al sistema de control. La posición de estas válvulas las fija el 
operador. 

El control en lazo cerrado aparece en el diagrama de bloque de la Figura 9.8. En 
este caso, la información de la variable controlada de proceso se capta por medio de 
un sistema de medición adecuado y se utiliza como entrada al controlador. Un dispo­
sitivo detector de error compara esta señal de entrada con otra de referencia que repre­
senta la condición deseada, y cualquier diferencia hace que el controlador genere una 
señal de salida para corregir el error. 

La señal de salida del controlador se aplica al elemento final de control, el cual 
manipula una entrada al proceso en la dirección adecuada para que la variable contro­
lada retorne a la condición deseada. Este circuito cerrado proporciona un esfuerzo 
continuo para mantener la variable controlada en la posición 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). Es la característica de calidad o cantidad que se mide 
y controla. La variable controlada es una condición o característica del medio 
controlado, entendiendo por tal la materia o energía sobre la cual se encuentra 
situada esta variable. Por ejemplo, cuando se controla automáticamente la 
temperatura del agua de la Figura 9.8, la variable controlada es la temperatura 
mientras que el agua es el medio controlado. 

• Variable manipulada (MV). Es la cantidad o condición de materia o energía que 
se modifica por el controlador automático para que el valor de la variable con­
trolada resulte afectado en la proporción debida. La variable manipulada es una 
condición o característica de la materia o energía que entra al proceso. Por ejem­
plo, cuando el elemento final de control de la Figura 9.8 modifica el caudal de 
vapor al proceso, la variable manipulada es el caudal mientras que el vapor es la 
energía de entrada. 

• Variable de perturbación (DV). Es toda variable que tiene influencia sobre la 
variable controlada pero no puede ser modificada directamente por la variable 
manipulada. Por ejemplo la temperatura de entrada de agua al proceso de la 
Figura 9.8. El sistema tiene que esperar a que el cambio en la temperatura del 
agua alcance la salida del proceso, donde se encuentra situada la variable con­
trolada, para que ésta realice la acción correspondiente sobre la variable mani­
pulada. 

9.2.1. ¿Qué es un controlador automático? 

En la actualidad se conocen un gran número de aparatos que son controladores. El 
interruptor para iluminación de una habitación, el acelerador de un coche, etc., son con­
troladores que necesitan del elemento humano para llevar a cabo el control. El elemen­
to humano mide la variable, por ejemplo, la velocidad del coche y, de acuerdo con la 
magnitud de esa variable, opera sobre el elemento final de control, el acelerador. Por sí 
mismo, el elemento final no puede controlar la velocidad porque no es capaz de medir­
la. Por tanto, la primera cosa que necesita un controlador automático es conocer el valor 
de la variable que debe controlar. De este modo, se puede decir que un controlador auto­
mático realiza la conexión entre entrada y salida mediante un algoritmo de control. 

Un sistema de control automático mide una variable y actúa de una forma deter­
minada para que esa variable se mantenga en un valor deseado o de referencia. Un sis­
tema de control no automático, al actuar en lazo abierto, puede hacer cambiar el valor 
de la variable pero no llevarla al valor de referencia. 

Cuando un controlador automático detecta que la variable no está en el punto 
deseado, aplica una corrección al proceso. Mide de nuevo el efecto producido por esa 
primera corrección y aplica una segunda corrección, y así sucesivamente. Realmente, 
las correcciones y mediciones no se aplican por etapas o pasos, sino que un controla­
dor está midiendo y corrigiendo continuamente. 

En los controladores automáticos se ha incorporado una habilidad que corresponde 
al elemento humano. Esa habilidad es la de «sentir» una condición correcta o incorrec­
ta y actuar para corregirla. Las ventajas que se derivan porque una máquina realice algu-
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ñas funciones que hace el hombre son obvias, sobre todo cuando la máquina llega a 
superar al hombre en esa función. Un controlador automático no se cansa, no necesita 
dormir, ni sale de vacaciones; siempre está al cuidado del trabajo encomendado. 

9.2.2. Elementos de un lazo de control automático 

Los elementos principales de un lazo de control automático aparecen en la Figura 
9.9 y pueden clasificarse de la forma siguiente: 

• Sistema de medición. Son los elementos que se utilizan para determinar y comu­
nicar al sistema de control el valor de la variable controlada, o variable de pro­
ceso. 

• Elemento primario. Es la parte del sistema de medición que transforma energía 
del medio controlado para producir un efecto como respuesta a cualquier cambio 
en el valor de la variable controlada. El efecto producido puede ser un cambio en 
la presión, fuerza, posición o eléctrico. Por ejemplo, un termopar transforma ener­
gía calorífica en energía eléctrica (milivoltios) debido al efecto Peltier. 

• Sitema de control. Son los elementos del controlador automático relacionados 
con la generación de la acción correctiva. Este sistema compara el valor de la 
variable de proceso con el punto de consigna, detectando el error. La acción 
correctiva se genera en función del error mediante el algoritmo de control 
correspondiente. 

• Unidad de potencia. Es la parte del sistema de control que aplica energía para 
accionar el elemento final de control. Por ejemplo, el servomotor que acciona 
una válvula automática. 

• Elemento final de control. Es la parte del sistema de control que modifica direc­
tamente el valor de la variable manipulada. En una válvula automática es el con­
junto de obturador y asiento. Habitualmente se da el nombre de elemento final de 
control al conjunto de unidad de potencia y válvula automática. 

La Figura 9.9 muestra un ejemplo de lazo de control automático. En este ejemplo 
se puede suponer que el sistema de medición es un termopar y el sistema de control 
dispone de una válvula con servomotor de membrana y resorte. 
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Un cambio en el valor de la variable de controlada (temperatura del agua saliendo 
del proceso), se detecta por el elemento primario (termopar) del sistema de medición. 
El cambio es comunicado por el sistema de medición al sistema de control. Éste pro­
duce una acción correctora que afecta al valor de la variable manipulada (cantidad de 
vapor entrando al proceso). La acción correctora se obtiene por medio del elemento 
final de control, el cual cambia directamente el valor de la variable manipulada. La 
unidad de potencia (servomotor neumático) mueve al elemento final de control (con­
junto de obturador y asiento). 

9.2.3. Terminología en control automático 

En los apartados anteriores se han dado una serie de definiciones asociadas a cada 
uno de los conceptos que se mencionan en el apartado correspondiente. En este otro 
se describe el resto de términos más utilizados al hablar de controladores automáticos, 
algunos de los cuales ya han sido mencionados anteriormente. 

• Punto de consigna. Es la posición de referencia de la variable controlada para 
llevar a cabo el control del proceso. También se conoce con los nombres de 
punto de ajuste o set Point. Puede cambiarse de forma manual, o bien automá­
ticamente en función de otro controlador. 

• Punto de control. Es la posición (medida) de la variable controlada en que se 
encuentra realmente el proceso. Dependiendo del tipo de control efectuado, a 
veces no coincide con el punto de consigna, dando como resultado una desvia­
ción permanente. 

• Error. Es la diferencia o desviación instantánea entre el valor medido y el valor 
deseado para la variable controlada, o lo que es igual, la diferencia instantánea 
entre punto de consigna y punto de control o medida. 

• Desviación permanente (offset). Es el error permanente que se debe a la carac­
terística inherente a la acción proporcional del controlador. Es la diferencia que 
existe entre punto de control y punto de consigna cuando ha terminado la acción 
correctora del controlador. 

• Acción correctora. Es la variación en la variable manipulada iniciada por el con­
trolador al producirse un error. Es la suma de efectos correctores individuales 
debidos a las acciones de control (proporcional, integral y derivativa). 

• Acción proporcional. Es la parte de acción correctora en la que existe una rela­
ción lineal continua entre el valor de la variable controlada y la posición del ele­
mento final de control. 

• Acción integral. Es la parte de acción correctora en la que existe relación entre 
una función integral de la variable controlada y la posición del elemento final 
de control. Esta acción modifica la posición del elemento final de control inte­
grando el error entre la variable controlada y su punto de consigna. 

• Acción derivativa. Es la parte de acción correctora en la que existe relación 
entre una función derivada entre la variable controlada y la posición del ele­
mento final de control. Sólo se modifica la posición del elemento final si exis­
ten cambios en la variable controlada, independientemente del valor del punto 
de consigna. 
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• Oscilación o ciclaje. Es un cambio de la variable controlada de un valor a otro 
alrededor del punto de ajuste. Existen tres tipos de oscilación, dependiendo del 
comportamiento de la amplitud al producirse una perturbación: 
• Decrece gradualmente. Se puede obtener por medio de un control propor­

cional con acciones integral y derivativa cuando se encuentran bien ajustados 
los parámetros de sintonía. 

• Permanece constante. Una oscilación con amplitud constante se obtiene con 
un control de dos posiciones. 

• Crece gradualmente. Provoca la inestabilidad total del lazo de control. Hay 
que intentar evitarla a toda costa. 

La Figura 9.10 muestra la respuesta con dos tipos de oscilación típicos. El período 
del ciclo, habitualmente en minutos, debe ser medido como el tiempo entre dos pun­
tos análogos y consecutivos. La relación de amortiguamiento mide el valor de aproxi­
mación a la señal de estabilidad o estado estacionario. En la práctica se mide como la 
relación entre los dos primeros picos consecutivos que se obtienen al producirse una 
perturbación con respecto al valor de referencia o valor final. 

En un sistema de control bien sintonizado, la oscilación en la medida debe ir 
progresivamente cayendo para que al final la variable controlada retorne al valor de 
referencia. Simultáneamente, la oscilación en la salida del controlador irá progresiva­
mente disminuyendo hasta alcanzar un nuevo valor estable. Esto restablecerá el equi­
librio entre las variables de carga y la variable manipulada. 

En otro capítulo aparece la información necesaria para llevar a cabo el ajuste de 
parámetros de sintonía de los controladores automáticos, de forma que cada vez que 
se presente una perturbación en el proceso la oscilación sea decreciente hasta alcanzar 
un valor de estado estacionario. 



Características 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 ejemplo el intercambiador de calor, se realiza aquí una breve descripción 
de los procesos de orden cero, entendiéndose como tal aquellos en los que la respues­
ta es inmediata y proporcional a la señal de entrada. 

Un ejemplo simple lo constituye la regulación de intensidad de un horno eléctrico. 
Cada vez que se modifica la tensión de alimentación se produce una variación instan­
tánea de intensidad proporcional a la variación de tensión de acuerdo a la ley de Ohm. 

., . Voltaje 
Intensidad = 

Resistencia 
Otro ejemplo puede ser el caudal de líquido que pasa por una tubería en la que exis­

te una válvula, como muestra la Figura 10.1. 
Al modificar la posición de la válvula se produce un cambio inmediato en el 

caudal de paso, aunque exista cierta distancia entre los puntos donde están situadas 
la válvula y el medidor de caudal. Si se mantuviera constante la presión en el cir-

10 
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cuito y el fluido fuera gas, en lugar de líquido, el proceso tendría comportamiento 
de primer orden, puesto que existiría un cierto retardo debido a la compresibilidad 
del gas. 

10.1.2. Autorregulación 

Se dice que un proceso es autorregulado cuando alcanza un nuevo estado de equi­
librio después de cualquier perturbación en alguna variable. El proceso de intercam­
bio de calor, como el de la Figura 10.2, es autorregulado. En efecto, si se abre un 
poco la válvula de alimentación de vapor, la temperatura del agua se estabilizará a un 
nuevo valor como se verá más adelante al estudiar las variaciones de carga. 

Por el contrario el proceso de nivel en un depósito no es autorregulado cuando el 
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 pequeña variación en la entrada de líquido 
perturba la medida de nivel, dando como respuesta una variación de tipo rampa, aseen-
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dente o descendente dependiendo si la válvula de entrada abre o cierra respectiva­
mente, que se conoce como proceso integrador. La variación de altura estará ligada al 
caudal según la ecuación: 

Se pueden ver más detalles en los capítulos dedicados a medida y control de nivel. 
Como consecuencia de los diferentes tipos de respuesta, un sistema autorregulado será 
evidentemente más fácil de controlar que otro no autorregulado. 

10.1.3. Carga del proceso 

Se entiende por carga del proceso la cantidad total de materia y energía necesarios 
para mantener la variable de proceso en el valor deseado. En el ejemplo del cambia­
dor la carga la forman el calor aportado por los caudales de vapor y agua fría, y calor 
eliminado por los caudales de agua caliente y condensado. 

La eficacia del control de un proceso está relacionada directamente con dos facto­
res: 

• Retardos. Son tiempos que tarda la variable controlada en alcanzar un nuevo 
valor después de un cambio de carga. 

• Cambios de carga. Modifican el valor de la variable controlada al producir alte­
raciones en el proceso. 

Evidentemente, la carga de un proceso no siempre es constante, porque de serlo no 
haría falta regulación. Cuando se modifica alguna de las magnitudes del proceso, se 
dice que existen cambios de carga, los cuales se caracterizan por: 

• La velocidad con que se producen. 
• Su magnitud o amplitud relativa. 

Estos dos factores determinan esencialmente el tipo de control a utilizar para esta­
bilizar el proceso. La influencia de los cambios de carga puede ser diferente según su 
origen. En el caso del intercambiador estos cambios pueden estar: 

• A la entrada del proceso. Cantidad de calor que entra con el vapor y el agua fría. 
• A la salida del proceso. Agua caliente que sale del intercambiador. 
• En las condiciones atmosféricas. Presión 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 energía aportada es igual a la cantidad total de materia y energía demandada. En 
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otras palabras, cuando la salida es igual a la entrada. Con objeto de simplificar se 
supone que no existen pérdidas, aunque éstas se pueden considerar como salidas. Es 
fácil comprender que cuando el intercambiador está en equilibrio, la temperatura del 
agua caliente será constante. 

Se parte del supuesto en que el sistema del intercambiador de calor de la Figura 
10.2 se encuentra en equilibrio cuando las dos válvulas tienen una apertura determi­
nada y todas las demás variables tienen un valor constante, entre ellas la temperatura 
de salida. Después, en un momento dado, se aumenta bruscamente la apertura de la 
válvula de vapor, como se explica en el apartado correspondiente a variación de carga 
a la entrada que aparece más adelante. Observando a continuación la temperatura del 
agua caliente se puede ver que ésta varía progresivamente hacia un nuevo valor de 
equilibrio. Para comprender lo que ocurre en el proceso de intercambio, se puede 
seguir el camino recorrido por el suplemento de calor aportado cuando se abre la vál­
vula de vapor, por medio de una variación en escalón. 

Después de abrir la válvula de vapor es necesario un cierto tiempo antes que la can­
tidad suplementaria de vapor llegue al intercambiador. A continuación este vapor debe 
«cargar» el serpentín, después el calor adicional tiene que atravesar las paredes del ser­
pentín antes de calentar el agua y finalmente el aumento de temperatura se detecta por 
el termopar con un cierto retraso. En otras palabras, existe un tiempo desde que se 
mueve la válvula de vapor hasta que se inicia la transferencia de calor, y otro tiempo 
desde que termina la transferencia de calor hasta que se detecta el cambio de tem­
peratura en el termopar. 

Como se puede ver se han encontrado algunas magnitudes características del pro­
ceso que han determinado la respuesta de éste después de la variación de carga. Estas 
características son: capacitancia, resistencia y tiempo muerto o de transferencia, des­
critas en otro capítulo. 

La Figura 10.4 muestra el circuito clásico de carga de un condensador por medio 
de una fuerza electromotriz, a través de una resistencia. Se trata de un sistema de pri­
mer orden en el que, el efecto combinado de resistencia y capacidad forman la cons­
tante de tiempo, que también aparece con más detalle en otro capítulo: 

T = R*C 

donde: T = Segundos 
R = Ohmios 
C = Faradios 
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Provocando un salto en escalón al cerrar el interruptor, se genera la siguiente dife­
rencia de potencial en los extremos del condensador: 

En el ejemplo de la Figura 10.4, al cabo de 100 segundos el condensador tendrá 
una diferencia de potencial entre sus extremos de 15,2 Voltios. 

La Figura 10.5 muestra un ejemplo equivalente al anterior utilizando un tanque de 
almacenamiento, en el que la capacitancia es igual al área de líquido en la superficie, 
mientras que la resistencia la opone la válvula situada a la salida del tanque, equiva­
lente a un orificio de restricción o resistencia al paso de líquido. 

Partiendo del estado estacionario, al aumentar el caudal de entrada, por medio de 
un salto en escalón, el incremento de volumen en el tanque es igual a la diferencia 
de caudales en un intervalo de tiempo, o también la diferencia de altura para la super­
ficie de líquido, es decir: 

Cuando el caudal de entrada es constante, la altura de líquido (h) se estabilizará en 
el momento en que la presión hidrostática haga que el caudal de salida, a través del ori­
ficio de paso de la válvula, sea igual al de entrada. Por tanto, el caudal de salida será: 

siendo: S = Superficie del orificio de paso de la válvula 
K = Constante 
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Considerando que los cambios de altura son pequeños, el caudal de salida depende­
rá de la altura de líquido y de la resistencia ofrecida por la válvula, según la relación: 

en donde (R) es equivalente a la resistencia que ofrece el orificio de paso de la válvu­
la en unidades de pérdida de carga por unidad de caudal, por ejemplo: 

Sustituyendo la relación de caudal en el balance de volumen mostrado anterior­
mente, se tiene que: 

De acuerdo a los sistemas de primer orden, la constante de tiempo será: 

Como se puede ver, cuanto mayores sean la resistencia (cierre de la válvula), o la 
capacitancia (superficie de líquido), mayor será la constante de tiempo del sistema. 

Aplicando los conceptos de capacitancia, resistencia y tiempo de transferencia a la 
Figura 10.2 se obtiene la Figura 10.6, en la que: 

TI = Tiempo de transferencia del vapor desde la válvula al intercambiador. 
Cv = Capacidad calorífica del vapor en el serpentín. 
R = Resistencia de transferencia desde el vapor al agua. 
Ca = Capacidad calorífica del agua contenida en la carcasa del intercambiador. 
T2 = Tiempo de transferencia de la temperatura desde el intercambiador al termopar. 

10.2. Reacción del proceso ante variaciones de carga 

Anteriormente se ha visto que la respuesta de la temperatura del agua caliente, ante 
perturbaciones, dependerá de la constante de tiempo, debida a la transferencia de calor, 
y de los tiempos de transferencia existentes en ese proceso, debidos al lugar donde 
están situados la válvula de vapor y el termopar. Se puede suponer, en primera apro­
ximación, que los tiempos de transferencia son muy pequeños, por lo que no se tienen 
en cuenta, y que la temperatura se mide con un termopar ideal de respuesta instantá­
nea, no existiendo, por tanto, tiempos muertos. 
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Como consecuencia, las perturbaciones tendrán esencialmente su origen en la 
entrada o la salida del proceso, modificando la apertura de la válvula de vapor o del 
agua caliente respectivamente. A continuación se muestra la similitud del intercam­
biador de calor con el circuito de carga de un condensador por medio de una diferen­
cia de potencial a través de una resistencia. 

10.2.1. Procesos con una sola capacidad 

Para simplificar más aún el ejemplo, no se tiene en cuenta la capacidad interna del 
serpentín por entender que es pequeña en comparación 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 la resistencia (R) y 
el condensador (Ca), o lo que es igual, la resistencia a la transferencia de calor desde 
el vapor de agua (R), y la capacidad del agua para almacenar energía calorífica (Ca). 

En la Figura 10.7 se muestra la analogía eléctrica de este proceso. La tensión de 
salida (Es) equivale a la temperatura del agua caliente o variable controlada, mientras 
que la intensidad (le) es la variable manipulada, en este caso la posición de válvula de 
vapor o resistencia variable de entrada (RVe). Cuando el proceso está en equilibrio, la 
temperatura del agua caliente, o lo que es igual, la tensión de salida (Es), es constante. 

Variación de carga a la entrada 

Se puede realizar abriendo la válvula de vapor media vuelta, equivalente a disminuir 
la resistencia variable (RVe). Esto hace aumentar la intensidad (le), puesto que I=V/R, 
equivalente a aumentar el caudal de paso de vapor. Una cantidad adicional de vapor llega 
al serpentín y empieza a suministrar un suplemento de calor al agua en la carcasa (Ca), 
a través de la resistencia (R) que oponen las paredes de tubos a la transferencia de calor. 
Esto proporciona un suplemento de corriente para cargar el condensador (Ca), tradu­
ciéndose en un aumento de la tensión (Es) que, como se ha mencionado anteriormente, 
equivale a la temperatura de salida del agua caliente, cuya respuesta es una exponencial 
de primer orden como la que aparece en la curva «A» de la Figura 10.8. 
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Si en lugar del símil eléctrico se mira desde el punto de vista de energía calorífica 
en el intercambiador, la cantidad de calor almacenada en el agua es: 

Variación de carga a la salida 

Partiendo del estado de equilibrio inicial, esta variación de carga se realiza abrien­
do la válvula de agua media vuelta, equivalente a disminuir la resistencia variable 
(RVs) y aumentar la intensidad (Is). Al aumentar bruscamente la salida de agua calien­
te, manteniendo constante el aporte de calorías, la temperatura a la salida disminuirá 
rápidamente. Al consumir una intensidad suplementaria, el condensador aumentará su 
descarga a través de (RVs). Se obtiene la respuesta exponencial que aparece en la curva 
«B» de la Figura 10.8. 

Como el tiempo de respuesta está condicionado por el valor de la capacidad (Ca), 
correspondiente al agua en la carcasa, la respuesta es inmediata al variar la carga en la 

donde: Q = Cantidad de calor (kcal) 
M = Masa (kg) 
Cp = Calor específico [(kcal/(kg °C)] 
T = Temperatura (°C) 

Por tanto, al aumentar el calor aportado, permaneciendo constante la masa de agua, 
también lo hará la temperatura al cabo del tiempo, como muestra la curva «A» de la 
Figura 10.8. 

En conclusión, se puede observar que bajo el efecto de una variación de carga en la 
entrada, un proceso con una sola capacidad reacciona inmediatamente. El tiempo nece­
sario para alcanzar un nuevo estado estacionario depende de la capacidad relativa del . 
proceso, o capacitancia. En el caso del intercambiador de calor, si la energía calorífica 
se mide en kcal y el potencial en °C, la capacitancia estará expresada en kcal/°C. 
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salida. En otras palabras, al aumentar la apertura de válvula de salida de agua calien­
te aumenta el caudal de paso y, al permanecer constante el aporte de calor suministra­
do por el vapor, la temperatura disminuirá como consecuencia de la entrada de agua 
fría necesaria para compensar la salida de agua caliente. 

Aplicando la ecuación anterior al mirarlo desde el punto de vista de energía calo­
rífica, 

si permanece constante el calor aportado por el vapor, al aumentar la masa de agua dis­
minuirá la temperatura al cabo del tiempo, como muestra la curva «B» de la Figura 10.8. 

Variaciones de carga a la entrada y salida simultáneamente 

Partiendo otra vez del estado de equilibrio inicial se abren las válvulas de vapor y 
agua a un valor equivalente, de forma que el aporte suplementario de calorías sea com­
pensado por un consumo suplementario idéntico. Es evidente que en tales circunstan­
cias la temperatura del agua caliente no tiene ninguna razón para cambiar de valor. Se 
obtiene la recta «C» que aparece en la Figura 10.8. 

Como conclusión se puede decir que, en procesos con una sola capacidad, es posi­
ble mantener la variable controlada en el punto de consigna sin ninguna desviación, a 
condición de producir una acción correctora equivalente en el mismo instante en que 
se produce la perturbación. En otras palabras, si en el momento en que se modifica la 
posición de la válvula de agua se realiza la corrección equivalente en la posición de 
válvula del vapor, la temperatura de salida del agua permanecerá constante. Éste es el 
principio de control en adelanto (feedforward), que se verá más adelante. 

10.2.2. Procesos con dos capacidades 

Una vez analizado el proceso con una sola capacidad, se puede ver lo que ocurre si 
se tiene en cuenta además la capacidad interna del serpentín. La Figura 10.9 representa 
el circuito eléctrico equivalente al intercambiador en este supuesto de dos capacidades. 
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La Figura 10.10 muestra un ejemplo similar con dos tanques de almacenamiento 
en serie, en donde se puede ver que el primero de ellos afecta al segundo por medio de 
su salida, mientras que el segundo sólo se ve afectado por sí mismo. Este hecho se ve 
confirmado al analizar las variaciones de carga a la entrada y salida en el intercam­
biador de calor mostrado como ejemplo. 

Continuando con el razonamiento aplicado a la Figura 10.5, el caudal de salida del 
primer tanque dependerá de: 

El caudal de salida del primer tanque corresponde a la entrada al segundo, por lo 
que la salida de éste dependerá de: 

La respuesta general del sistema, ante un cambio en escalón en la entrada, mues­
tra que al principio cambia ligeramente y después aumenta la velocidad formando la 
«S» característica de los sistemas de segundo orden. 

Partiendo de nuevo del estado de equilibrio del proceso se van a realizar las mis­
mas experiencias anteriores para el caso de una sola capacidad. 

Variación de carga a la entrada 

Cuando se abre la válvula de vapor, disminuyendo (RVe), el aporte suplementario 
de calorías, suministrado por el vapor, o aumento en la intensidad (le), deberá prime-
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ramente «cargar» la primera capacidad (Cv), correspondiente al vapor en los tubos del 
serpentín, y solamente cuando éstos hayan adquirido una cierta carga, podrá pasar una 
corriente de calor a través de la pared del serpentín hacia el 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 típica 
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 está producida por la segun­
da capacidad. 

Como se ha visto anteriormente, la primera capacidad afecta a la segunda y, solo 
cuando la primera está próxima a su equilibrio, la segunda tiene un comportamiento 
similar a un sistema de primer orden. 

Variación de carga a la salida 

Partiendo del estado de equilibrio inicial se abre la válvula de agua caliente. Al 
aumentar bruscamente el consumo de agua, la segunda capacidad (Ca) se descarga 
directamente por la resistencia variable de salida (RVs), siendo evidente que se obten­
drá siempre una respuesta según una exponencial de primer orden como la que apare­
ce en la curva «B» de la Figura 10.11. La única contribución de la capacidad (Cv) con­
siste en aumentar ligeramente el tiempo de descarga. 

A efectos prácticos es como si las dos capacidades estuvieran conectadas en para­
lelo, por lo que el comportamiento es similar al proceso con una sola capacidad. En 
este caso, al abrir la válvula de salida (R2), los dos tanques de la Figura 10.10 se com­
portan como uno solo, puesto que el primero de ellos sólo tiene como función la de 
aportar líquido al segundo. El sistema tiene el mismo comportamiento que uno de pri­
mer orden. 
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Variaciones de carga a la entrada y salida simultáneamente 

Partiendo otra vez del estado de equilibrio inicial se abren las válvulas de vapor y 
agua a un valor equivalente, de forma que el aporte suplementario de calorías sea com­
pensado por un consumo suplementario idéntico. Si bien es cierto que después de un 
cierto tiempo la variable controlada habrá vuelto al punto de consigna, no se puede 
evitar una cierta desviación momentánea de ésta, como muestra la curva «C» de la 
Figura 10.11, puesto que la descarga de la capacidad (Ca), o lo que es igual, el cam­
bio en la temperatura del agua, es más rápida que la carga de la capacidad (Cv) por el 
aporte de vapor. Se opone la resistencia de transferencia entre el vapor y el agua a tra­
vés de los tubos de serpentín. 

Como conclusión, se puede decir que, en procesos con dos capacidades, es más 
difícil mantener la variable controlada en el punto de consigna y evitar su desviación, 
incluso si se produce una acción correctora equivalente en el mismo instante en que se 
produce la variación 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 más de dos capacidades 

En la práctica se encuentran procesos con más de dos capacidades. Afortunada­
mente, estas capacidades suplementarias son generalmente de pequeño valor o están 
asociadas a resistencias que disminuyen su importancia. 

Para volver al ejemplo del intercambiador de calor, hay que tener en cuenta que 
existe una tercera capacidad constituida por las pérdidas de calor al ambiente. Sin 
embargo esta capacidad relativamente importante se refleja en el proceso a través de 
una resistencia muy grande constituida por el aislante calorífico que rodea la carcasa. 
Existe una cuarta capacidad, aunque muy pequeña, constituida por los propios tubos 
del serpentín. Ciertamente se podría encontrar alguna más. 

Para concluir, se puede decir que los procesos con capacidades múltiples tienen 
una respuesta que, a efectos de control, se aproxima mucho a la respuesta del proceso 
con una o dos capacidades. 



11 
Métodos o formas de control 

11.1. Introducción 

Aunque existen variantes sobre alguno de los métodos de control que se describen, 
los más utilizados son los siguientes: 

• Control de dos posiciones. 
• Control proporcional (P). 
• Control proporcional con acción integral (PI). 
• Control proporcional con acciones integral y derivativa (PID). 

Antes de pasar a describir los diferentes modos de control, conviene mencionar que 
el control PID es la técnica de control básico más utilizada en la industria, donde más de 
un 90 % de los lazos de control utilizan la acción proporcional combinada con acción 
integral. Existe otro tipo de lazos que, debido a sus características dinámicas de retardo, 
utilizan además la acción derivativa, como ocurre en general con las temperaturas. 

En los apartados siguientes se va a describir el comportamiento del lazo de control 
PID denominado «ideal», dada su independencia entre cada una de las acciones, de 
forma que la salida final de control es la suma de los efectos de cada una de ellas. Este 
tipo de algoritmo es el descrito por la Asociación de Instrumentación, Sistemas y 
Automatización (ISA). 

Por otro lado, la mayoría de los fabricantes disponen de algoritmos denominados 
«interactivos» en los que se relaciona el comportamiento de unas acciones con otras, 
de forma que la salida depende de esas interrelaciones, las cuales son diferentes según 
el fabricante. Esto hace que, en el supuesto de cambiar de suministrador de controla-
dores, sería necesario volver a sintonizar los mismos. 

Por todo lo anterior, aquí sólo se va a describir el algoritmo ideal, puesto que se 
trata de ver el comportamiento de las diferentes acciones de control. Para ello, a con­
tinuación se van a ver, paso a paso, los procedimientos de control incrementando el 
nivel de automatización de forma progresiva. 

Se supone que existe un proceso como el de la Figura 11.1, en el que a un tanque 
entra un caudal variable de líquido. Hay que calentar este líquido para que salga a una 
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temperatura deseada. Para conseguir esta temperatura se dispone de vapor de agua que 
fluye a través de un serpentín situado dentro del tanque. 

Actuando sobre el caudal de vapor se puede estabilizar la temperatura de salida 
deseada. Existe una complicación adicional y es que el nivel del tanque no debe rebo­
sar ni quedarse vacío, es decir, debe mantenerse dentro de unos límites. Con objeto de 
simplificar sólo se va a tratar aquí el control de temperatura, puesto que al control 
de nivel se dedica un capítulo específico más adelante. 

La temperatura se mide en el tanque y se transmite a un indicador visible desde la 
válvula «A». De forma similar el nivel se transmite a un indicador visible desde la vál­
vula «B». Un operador tiene como trabajo mantener la temperatura dentro de unos 
límites prefijados, asegurándose al mismo tiempo que el nivel se mantiene dentro de 
los límites previamente establecidos. 

11.2. Control de dos posiciones 

Comúnmente llamado control Todo-Nada, también Abierto-Cerrado, On-Off, etc. 
Como su nombre indica, en el control de dos posiciones el elemento final de control 
sólo ocupa una de las dos posiciones posibles. 

Para llevar a cabo este tipo de control se sustituyen las válvulas manuales «A» y 
«B» por automáticas y se montan actuadores de solenoide sobre las mismas, tal como 
aparece en la Figura 11.2, operándose por medio de pulsadores desde un lugar centra­
lizado. Las válvulas solamente podrán asumir dos estados: 

• Totalmente abiertas (ON). 
• Totalmente cerradas (OFF). 

La forma de control disponible para el operador se denomina dos posiciones o con­
trol Todo-Nada. Se supone por el momento que el 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 compara la lectura del indicador con el valor deseado o de referen-
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cia que mantiene en la mente, y adopta una estrategia de control que puede ser deno­
minada forma de control. 

La forma o método más obvio será cortar totalmente el vapor, cerrando la válvula 
«A», cuando la temperatura sobrepase los 100 °C y suministrar todo el vapor abrien­
do esta válvula cuando la temperatura disminuya por debajo de los 100 °C. La tem­
peratura tendrá una oscilación similar a la que aparece en la Figura 11.3, típica de esta 
forma de control puesto que, en un momento determinado, se suministra toda la ener­
gía disponible y en el momento siguiente se deja de suministrar. 

11.2.1. Comportamiento del control de dos posiciones 

El intercambio de calor no se realiza instantáneamente, sino que transcurre un 
tiempo para que la energía se transfiera al líquido en el tanque o deje de transferirse. 
Como consecuencia, la temperatura oscilará en un rango de valores por encima y por 
debajo de los 100 °C. La amplitud de la oscilación dependerá fundamentalmente del 
retardo (LAG) del proceso y la atención que el operador preste para determinar el 
momento en que realiza el cambio de posición de la válvula. 
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Con el fin de evitar que la válvula esté abriendo y cerrando muy a menudo, se 
puede dejar una zona neutra alrededor del Set Point. De forma gráfica la acción del 
control de dos posiciones con zona neutra puede verse en la Figura 11.4. Mientras la 
temperatura se encuentre dentro de la zona, la válvula no cierra si la temperatura está 
subiendo o no abre si está bajando. 

Sin tener en cuenta la zona neutra, la forma de control Todo-Nada puede expresar­
se matemáticamente de la forma siguiente: 

Siendo: E = Error 
SP = Punto de Consigna 
PV = Variable de Proceso 

La posición de válvula (V) será, por tanto 

• CERRADA cuando E es negativo 
• ABIERTA cuando E es positivo 

11.3. Control proporcional 

Mirando al proceso como un balance entre la energía que entra y que sale, está 
claro que se obtendrá un control más amortiguado manteniendo un caudal estable de 
vapor en lugar de los saltos de un extremo a otro que produce el control de dos posi­
ciones. Suponiendo que se mantiene el balance de materia, es decir, que la entrada de 
caudal es igual a la salida, obviamente, para cada caudal de salida del tanque existe 
una cantidad ideal de vapor que mantendrá la temperatura del líquido en 100 °C. Este 
concepto sugiere dos modificaciones a la forma de control o estrategia contemplada 
anteriormente, con el fin de: 

• Conseguir el estado estacionario. Para ello se debe fijar un caudal de vapor 
estable que, en condiciones medias de operación, 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. Una vez que el caudal medio de vapor ha sido 
establecido, al aumentar o disminuir el error (SP-PV), se deben producir los 
correspondientes aumentos o disminuciones en el caudal de vapor. 

De esta forma se establece el concepto de control proporcional, por medio del cual, 
la acción correctiva de la válvula tiene una cierta proporción con el cambio en el error 
o desviación entre variable de proceso y Set Point. 

Las válvulas «A» y «B» del proceso deben modificarse para que actúen 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 ello 
basta con sustituir las electroválvulas de solenoide por un servoactuador que general­
mente es un posicionador neumático. Ahora el operador puede realizar ajustes gra­
duales (proporcionales) en las válvulas al mismo tiempo que observa la desviación de 
temperatura. Es de esperar que los ajustes sean poco frecuentes si mantiene un caudal 
de vapor estable y próximo al valor medio necesario por el proceso con el fin de man­
tener equilibrado el balance de energía. 

De forma gráfica, el control proporcional se puede ver en las Figuras 11.6, 11.7 y 
11.8. El cambio en la posición de la válvula, para un error dado, puede tener distinto 
valor dependiendo de la relación entre ambos, como se puede ver en estas figuras. En 
este proceso la variación de carga se produce en la salida de líquido, de forma que al 
aumentar el caudal disminuye su temperatura, siendo necesario aportar calor adicional 
para compensar la variación de carga. Se trata, por tanto, de un sistema con acción 
inversa, el cual hace que la recta de control tenga pendiente negativa, aunque en los 
cálculos que se realizan aparezca la ganancia con valor positivo. 

11.3.1. Relación uno a uno 

Significa que la válvula se mueve 100 % de su carrera para un ± 50 % en el valor 
del error, como muestra la Figura 11.6. Se supone que el rango de control de tem-



180 CONTROL AVANZADO DE PROCESOS 

peratura está comprendido entre 0 y 200 °C, correspondiendo a los valores 0 y 100 %, 
y se quiere mantener un Set Point de 100 °C (50 % de rango). La válvula está total­
mente abierta a 0 °C y totalmente cerrada a 200 °C, o lo que es igual, totalmente abier­
ta a -50 % de error y totalmente cerrada a +50% de error. 

11.3.2. Relación menor de uno 

Debido a la amplitud y frecuencia de los cambios de carga, puede ser necesario que 
el proceso requiera un cambio mayor de ± 50 % en el error antes que la válvula se abra 
o se cierre totalmente, como muestra la Figura 11.7. En este caso la válvula no llega a 
abrirse totalmente a 0 °C ni llega a cerrarse totalmente a 200 °C. El rango de actuación 
de temperatura es el mismo, mientras que la válvula tiene un recorrido comprendido 
entre 25 y 75 %. 

11.3.3. Relación mayor de uno 

De la misma manera que en el caso anterior, debido a la amplitud y frecuencia de 
los cambios de carga, puede ser necesario que el proceso requiera un cambio menor 
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de ± 50 % en el error para que la válvula se abra o se cierre totalmente, como mues­
tra la Figura 11.8. La válvula está totalmente abierta antes de llegar a 0 °C y totalmente 
cerrada mucho antes de alcanzar los 200 °C. En este caso la válvula tiene todo su 
rango de actuación, mientras que la temperatura alcanza los valores límite de 50 y 150 
°C, o lo que es igual, 25 y 75 % de su rango de calibración. 

11.3.4. Ganancia proporcional 

Matemáticamente el modo de control descrito puede expresarse como: 

Siendo: Kp = Ganancia Proporcional 
M = Posición de válvula cuando el error es cero. 

El factor Kp es una medida de la sensibilidad, o ganancia, que debe existir entre 
error y posición de válvula, es decir: 

En la Figura 11.6 la pendiente de la recta corresponde exactamente con el rango de 
actuación del controlador, o lo que es igual, el rango de actuación de la válvula 
corresponde con el rango de medida de temperatura en valor porcentual, por tanto, la 
ganancia es igual a 1. 

En la Figura 11.7 la ganancia será igual a: 
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Por último, en la Figura 11.8 la ganancia será igual a: 

El término ganancia proporcional, o simplemente ganancia, se deriva de las técnicas 
analíticas de control de procesos al ser el resultado de dividir la salida entre la entrada. 
En otras palabras, la ganancia es igual a la pendiente de la recta característica de control 
que aparece en las Figuras 11.6, 11.7 y 11.8. Históricamente esta proporcionalidad entre 
error y actuación de la válvula se ha denominado banda proporcional (BP). La banda 
proporcional es el cambio necesario en la variable de proceso para que la válvula reali­
ce su recorrido total. Esto significa que con una banda proporcional del 50 %, la válvu­
la realizará todo su recorrido cuando se produzca un error de ± 25 % entre variable de 
proceso y Sel Poini, como en la Figura 11.8. En la Figura 11.7 la banda proporcional será 
igual a 200 %, mientras que en la Figura 11.6 será igual a 100 %. 

De las definiciones anteriores se tiene que: 

Kp = 100/BP 

El factor M que aparece en la ecuación anterior es igual a la posición de válvula en 
la cual se suministra justo la cantidad de vapor necesario para conseguir que la tem­
peratura permanezca en 100 °C, es decir, con error igual a cero, 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 el nombre de reset manual o reajuste manual. 

Como resumen de lo descrito, para realizar control proporcional se necesitan al 
menos dos parámetros de ajuste, uno de ellos Kp y otro M. La complejidad de este 
modo de actuación consiste en conocer los valores de estos dos parámetros para con­
seguir un buen control. 

11.3.5. Desviación permanente (OffSet) 

No es necesario que transcurra mucho tiempo para que el operador de este proce­
so descubra una seria deficiencia del control proporcional, como es la dificultad de 
mantener la variable de proceso en el punto de consigna si existen frecuentes cambios 
de carga, por ejemplo cuando el caudal de salida del tanque aumenta súbitamente. Es 
evidente que si se desea que la temperatura del líquido se mantenga en 100 °C será 
necesario suministrar más cantidad de vapor para compensar esta perturbación, lle­
vando la válvula de vapor a una nueva posición. 

Examinando la ecuación correspondiente al control proporcional, la única manera 
para que cambie la posición de la válvula será que haya cambiado el error, puesto que 
M es constante y Kp es la ganancia del controlador ajustada para conseguir el equili­
brio en una situación dada. 

A continuación se muestra un ejemplo para calentamiento de agua en el que se 
supone que su temperatura a la entrada es de 20 °C, el rango del controlador es de 0 a 
200 °C, la ganancia es igual a 2 y la válvula tiene una característica lineal de forma 
que a plena apertura deja pasar 8.000 kcal/h, estando abierta el 50 %, que correspon-
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de a 4.000 kcal/h. Esta situación queda reflejada en la Figura 11.9. Anteriormente ya 
se ha mencionado que este proceso tiene acción inversa, por lo que la pendiente de la 
recta de control es negativa. 

Aplicando la ecuación de intercambio de calor: 

Donde: Q = Cantidad de calor (kcal/h) 
F = Caudal de aguí 
Cp = Calor específico del agua 
Ts = Temperatura de salida del agua (°C) 
Te = Temperatura de entrada del agua (°C) 

Con estas condiciones y aplicando la ecuación de intercambio, para obtener una 
temperatura a la salida de 100 °C se necesitan 80 kcal/h por cada m de agua. En efecto, 

80 = 1 *1 * (100-20) 

Puesto que la válvula de vapor se encuentra abierta al 50 % deja pasar 4.000 kcal/h 
que permiten calentar 50 m3/h a 100 °C. 

4.000 = 50* 1 * (100-20) 

Esta es la situación de equilibrio del balance de energía en el punto medio de la 
recta que aparece en la Figura 11.9. Ahora se supone que el caudal aumenta instantá­
neamente a 60 m7h. La temperatura empezará a disminuir inmediatamente y si no se 
toma ninguna acción llegará a estabilizarse en 86,7 °C, que corresponde a la línea que 
representa sin control en la Figura 11.10. 

4.000 = 60* 1* (Ts- 20) => Ts = 86,7 °C 

Pero, debido al error y la ganancia proporcional, el controlador abrirá gradual­
mente la válvula de vapor en la medida en que baja la temperatura del agua en el tan-
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que. Esta acción aumenta el aporte de calorías, tendiendo la temperatura a subir hasta 
equilibrar el sistema. El equilibrio se puede calcular resolviendo las ecuaciones 
siguientes: 

• Ecuación de intercambio: Q=F * Cp * (Ts - Te) 

• Recta de control Figura 11.9: Q = Kp * Ts + M 

Aplicando la ecuación de la recta a la Figura 11.9 se obtiene: 

• Pendiente: 

• Recta de control: Q=-80* (Ts - 150) = - 80 * Ts + 12.000 

Sustituyendo en la ecuación de intercambio queda: 

Trasladando el resultado a la Figura 11.9 se observa que el equilibrio se obtiene en 
un nuevo punto de la recta de control, concretamente el correspondiente a los valores 
94,3 °C y 4.458 kcal/h. En la Figura 11.10, la temperatura T = 94,3 °C corresponde a 
la línea que aparece con ganancia igual a 2. Como se puede ver, se produce una desvia­
ción permanente (Off Set = 100-94,3), al haber ocurrido una variación de carga. Si en 
el ejemplo anterior se repiten los cálculos para una ganancia Kp = 0,5, se obtiene una 
temperatura de equilibrio de 90 °C. Los cálculos son exactamente igual pero utilizan­
do en el eje de temperaturas un rango entre -100 y +300 °C, como es el caso de la 
Figura 11.7. 
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Los dos cálculos anteriores demuestran que, cuanto mayor sea el valor de la ganan­
cia menor será la desviación. El problema es que la ganancia no puede ser aumentada 
indefinidamente porque el control llegará a ser inestable. Por tanto, es inevitable que per­
manezca algún error cuando cambia el valor de alimentación o carga, o lo que es igual 
cuando se producen perturbaciones. Estos conceptos se pueden ver en la Figura 11.11. 

Con la situación de equilibrio inicial del ejemplo anterior, partiendo del punto «A» 
(100 °C, 4.000 kcal/h), y suponiendo una ganancia Kp = 0,5, al pasar de 50 a 60 m3/h 
la temperatura se estabilizará en 90 °C siguiendo la recta de control proporcional hasta 
el punto marcado como «B», con un aporte de calor de 4.200 kcal/h. 

60*1* (90- 20) = 4.200 kcal/h 

Para restablecer la temperatura al valor original de 100 °C será 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 lo que 
permanece constante. En caso contrario sería necesario ajustar una ganancia en el con-
trolador para cada cambio de carga. Como consecuencia, para conseguir el aporte adi­
cional de calor sólo existe un camino, y es modificar la ordenada en el origen de la recta 
de control para que el equilibrio se consiga en el punto «C», desplazando la recta a una 
nueva posición paralela, tal como aparece en la Figura 11.11. Le ecuación de la recta es: 

V=K*T+M 
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Si la ganancia K permanece constante, matemáticamente la única forma de corre­
gir esta deficiencia es a través de M, o reset manual. La función de este término es 
obvia. Cuando se modifica el valor de M, se está moviendo la válvula a una nueva 
posición que permite igualar PV y SP con las nuevas condiciones de carga. En este 
caso, cuando se produce un incremento en el caudal de salida de agua, la ecuación 
de control muestra claramente que la única manera para obtener un nuevo valor de V, 
cuando el error es cero, será modificando M. Esto provoca que, si los cambios de ali­
mentación son frecuentes, sea necesario reajustar M también frecuentemente. Por 
tanto hace falta disponer de un mejor procedimiento de control que el proporcional. 

11.4. Control proporcional con acción integral 

Ahora se supone que el ajuste del valor M del control proporcional descrito en el 
apartado anterior lo puede hacer el controlador, de forma automática, 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 el reset o reajuste manual? Un con­
cepto intuitivo es el de cambiar la posición de la válvula tan pronto se detecte algún 
error, pero existen pocas posibilidades de averiguar el valor exacto de la nueva posi­
ción. 

En los controladores industriales, la forma más común de operar es la de mover la 
válvula a una velocidad proporcional al error. Este procedimiento tiene sentido, pues­
to que es lógico mover la válvula más rápido cuanto mayor sea el error. Debido a la 
evolución histórica, este modo de control añadido se denomina reset automático o 
acción integral, cuyo nombre se verá posteriormente de donde se deriva. Se utiliza 
conjuntamente con el control proporcional para eliminar la desviación permanente u 
OffSet. 
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La Figura 11.12 muestra la respuesta en lazo abierto de los modos de control 
proporcional + integral ante un cambio de carga producido en escalón. Con el fin de 
facilitar su comprensión, se supone que el error producido por el salto en escalón per­
manece constante. En lazo cerrado el error va disminuyendo progresivamente debido 
a las acciones proporcional más integral. 

En el momento TI se provoca un cambio en escalón en el punto de consigna. 
En primer lugar se produce una respuesta instantánea en la posición de la válvula 
debida al control proporcional (V = Kp * E). Al mismo tiempo el reajuste 
automático detecta que hay un error y empieza a mover la válvula 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 
ajustes. 

11.4.1. Dimensionamiento de la acción integral 

Como se ha visto en la Figura 11.12, existen diversas pendientes en la respuesta 
motivadas por los diferentes ajustes realizados a los parámetros correspondientes a la 
acción integral del 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 más integral, se modifica en el minuto cero el valor de la varia­
ble controlada de manera que se introduzca un error. 

La señal de salida hacia el elemento final de control sufrirá en primer lugar una 
variación «P» debida a la acción proporcional y a continuación una variación progre­
siva debida al reajuste automático. Si se toma como medida sobre el eje de ordenadas 
el efecto «P» y se divide el eje de tiempo en minutos, se puede dimensionar fácilmen­
te el efecto del reajuste. 

Existen dos formas de expresar el reajuste automático: 
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• Midiendo sobre el eje de ordenadas el número de veces que la acción integral 
ha repetido el efecto «P» de la acción proporcional en 1 minuto. Se conoce con 
el nombre de «repeticiones por minuto». 

• Cronometrando el tiempo necesario para que el reajuste repita una vez el efec­
to «P» debido a la acción proporcional. Se obtiene el tiempo integral en «minu­
tos por repetición». 

La cifra obtenida por un método es evidentemente Ja inversa de la del otro. 
Volviendo a la Figura 11.13, la curva «A» corresponde a 1 rep/min o 1 min/rep; la 
curva «B» a 0,5 rep/min o 2 min/rep y la curva «C» a 2 rep/min o 0,5 min/rep. En la 
teoría de control actual se suele utilizar el concepto de tiempo integral medido en 
minutos, como el segundo método descrito. 

11.4.2. Comportamiento de la acción integral 

Partiendo del ejemplo descrito al ver la acción proporcional y representado en la 
Figura 11.10, se puede ver ahora, en la Figura 11.14, el comportamiento del sistema 
de control incluyendo acción integral. Se observa que, después de una desviación ini­
cial, la acción integral lleva la temperatura a 100 °C, o lo que es igual, el error a cero, 
eliminando el OffSet. 

Reconociendo que la acción integral mueve la válvula a una velocidad proporcio­
nal al error, se puede escribir este modo de control matemáticamente como: 
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La pregunta es: ¿Dónde se situará la válvula en cada momento cuando existe 
error? La respuesta se encuentra integrando la ecuación diferencial anterior, con lo 
que: 

La posición de la válvula es proporcional a la integral del error que ha existido 
desde el tiempo cero. Esta forma de ver la acción de reajuste le ha dado el nombre de 
control integral. 

Al tratarse del área formada entre medida y punto de consigna, y utilizando con­
trol por medio de ordenador, se debe tomar la siguiente ecuación de cálculo entre dos 
ejecuciones de control del algoritmo: 

El factor «Ki» de las ecuaciones anteriores es normalmente: 

Donde: Kp = Ganancia Proporcional 
Ti = Tiempo Integral 

El término tiempo integral se utiliza para describir el mismo concepto que otras 
veces se conoce con el nombre de tiempo de reajuste. 

Finalmente, combinando el control proporcional y el integral da como resultado la 
ecuación del controlador con estos dos modos de control. 

Volviendo al ejemplo de la Figura 11.9, con ganancia igual a 2, el balance de calor 
para 60 m3/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, el calor que es necesario aportar para alcanzar los 100 °C será: 

Q=-80* 100 +12.800 = 4.800 kcal/h 

Con control proporcional únicamente se aportan 4.458 Kcal/h, obteniendo el equi­
librio en 94,3 °C. Corno consecuencia, la acción integral tendrá 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 al desplazamiento de la ordenada en el origen de la recta de 
control aplicable en este caso. 

11.5. Control proporcional con acción derivativa 

Los procesos con tiempo muerto, o retardos en la transmisión, pueden presentar 
dificultades para su control. Si el controlado!- tiene acciones proporcional más integral, 
la ganancia debe ser pequeña y el tiempo integral grande para evitar la oscilación con­
tinua. Como consecuencia, cuando existen cambios de carga se produce una desvia­
ción excesiva y se requiere mucho tiempo para volver al punto de consigna. 

Tanto la acción proporcional como la integral necesitan un cambio en el signo del 
error para invertir la salida. Parece razonable añadir una acción de control adicional 
basada en la velocidad de cambio del error, para adelantarse y compensar el efecto de 
retardo antes mencionado. Con esta acción se establece un modo bajo el cual hay un 
movimiento de la válvula proporcional a la velocidad de cambio del error o de la varia­
ble de proceso. Esta corrección adicional solamente se realiza mientras el error está 
cambiando, y desaparece cuando el error deja de cambiar o permanece constante, 
incluso aunque exista un error importante. 

La velocidad es la derivada del desplazamiento. Por tanto, la acción derivativa 
siempre estará en función de la velocidad de cambio del error. Al analizar su efecto 
sobre el elemento final de control, hay que fijarse en la pendiente de la curva caracte­
rística obtenida en función del valor instantáneo del error. 

En la Figura 11.15 A se puede ver la derivada de una variación a velocidad cons­
tante, mientras que en la Figura 11.15 B aparece la correspondiente a una variación a 
velocidad variable para un coeficiente de derivación determinado. Se puede ver que la 
acción derivativa tiene únicamente una influencia temporal. En el momento en que el 
error se estabiliza, el efecto transitorio de la acción derivativa desaparece. 
Matemáticamente este modo de control se describe de la forma siguiente: 

Kd = Constante derivativa 
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Manteniendo el punto de consigna constante, la diferencial del error será: 

Para conocer la velocidad de cambio es necesario tener en cuenta tres ejecuciones 
de control. Por tanto, la ecuación sei'á: 

Como se puede ver, cuando la velocidad es constante las diferencias serán cons­
tantes y el valor de salida de la acción derivativa será cero. Es necesario un cambio de 
dirección en la variable de proceso para que la salida tenga algún valor distinto de cero. 
Como consecuencia, su comportamiento es el de anticiparse a las perturbaciones que 
ocasiona la variable de proceso. 

Combinando el control proporcional y el derivativo da como resultado la ecuación 
del controlador con estos dos modos de control. 

11.5.1. Dimensionamiento de la acción derivativa 

La acción derivativa es la más difícil de dimensionar. A continuación se muestra un 
ejemplo en el que se supone que el error está cambiando a velocidad constante. Esto 
puede hacerse modificando el punto de consigna o bien la variable de proceso, tal 
como muestra la Figura 11.16. En el primer momento la acción derivativa provoca un 
movimiento instantáneo de la válvula proporcional a la velocidad de cambio del error. 
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A partir del momento TI la acción proporcional contribuye con un movimiento 
adicional de la válvula como consecuencia del aumento en el error. Algún tiempo des­
pués, en el momento T2, la respuesta de la acción proporcional tendrá el mismo valor 
que la respuesta de la acción derivativa. El tiempo transcurrido cutre TI y T2 es el que 
se conoce como Rate o tiempo derivativo Td. 

igual que ocurre con la constante de acción integral, habitualmente se asocia la res­
puesta derivativa con la proporcional. Por tanto, la constante Kd se transforma, en fun­
ción de la ganancia proporcional, en: 

Donde Td = Tiempo derivativo 

Teniendo en.cuenta que el error es: 

E = C*f 

Donde: C = Pendiente de la recta característica del cambio 
t = Tiempo 

la ecuación de control proporcional + derivativo se convierte en: 

Trasponiendo términos y sacando factor común, el cambio en la posición de la vál­
vula obtenido a partir de la ecuación con los modos de control proporcional y deriva­
tivo, será: 

Derivando y sacando factor común, 

Esto demuestra que la posición de la válvula se adelanta el tiempo Td, el cual 
corresponde al que tardaría el control proporcional en obtener el mismo valor de posi­
ción de válvula partiendo del mismo error. Añadiendo acción derivativa es de esperar 
un mejor control. 

11.5.2. Comportamiento de la acción derivativa 

Para ver su comportamiento se puede realizar 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 el trazo discontinuo representa la res­
puesta de un controlador proporcional más derivativo. Se obtiene la misma posición de 
válvula en la unidad de tiempo 12 con acción proporcional que en la unidad de tiem­
po 8 con acción proporcional más acción derivativa. La acción derivativa anticipa los 
efectos de la proporcional en un tiempo 12 -- 8 = 4, o lo que es igual, Td = 4. 

11.6. Control proporcional con acciones integral y derivativa 

El control PID reúne las tres acciones: proporcional (P), integral (I) y derivativa 
(D) que se han visto anteriormente. Matemáticamente es la combinación de los tres 
modos de control expuestos, es decir: 

Como resumen, sólo queda comentar la contribución de cada una de las acciones 
en el control. 

• Acción proporcional. Estabiliza la oscilación natural de la variable controlada. 
Elimina además el grado de inestabilidad introducido por las acciones integral 
y derivativa. 

• Acción integral. Proporciona una corrección o reajuste para compensar las 
variaciones de carga y mantener la variable controlada sobre el punto de con­
signa. 
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• Acción derivativa. Anticipa el efecto de la proporcional con el fin de estabilizar 
más rápidamente la variable controlada después de cualquier cambio en el pro­
ceso. 

Como se ha visto en otros apartados, no tienen el mismo comportamiento todas las 
variables de proceso, por lo que las constantes de ajuste Kp, Ti y Td han de ser dife­
rentes en función de las componentes dinámicas de cada lazo de control. 



12.1. Introducción 

Como se sabe, en los sistemas lineales se dice que un sistema es estable cuando 
después de haber sufrido una perturbación 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. Si 
en esta situación se le impone otra entrada diferente a un valor constante, el sistema 
tarda un tiempo en alcanzar el nuevo estado estacionario. Durante este tiempo se dice 
que el sistema se encuentra en régimen transitorio. En general, los mejores ajustes son 
aquellos que producen la estabilidad deseada, la cual depende de lo complicado del 
proceso. 

Existen gran cantidad de métodos de ajuste de controladores, desde los más aca­
démicos basados en funciones de transferencia del proceso, estabilidad frente a per­
turbaciones, dominio de la frecuencia, etc., hasta los más simples basados en prueba y 
error realizados en campo. En cualquier caso, los métodos basados en cálculos teóri­
cos proporcionan parámetros que se utilizan como orientación para realizar el ajuste 
del controlador, siendo necesario, en la mayoría de las ocasiones, el ajuste final por 
medio del método clásico de prueba y error {trial & error). 

Otro concepto a tener en cuenta es que la ganancia total del lazo de control no per­
manece constante a lo largo de todo el recorrido del elemento final de control, como 
se verá en el capítulo dedicado a válvulas automáticas. Esto hace que, por ejemplo, un 
ajuste realizado al 80 % de carga sea incapaz de controlar perfectamente el proceso 
cuando éste disminuye al 30 % de carga y viceversa, de ahí la conveniencia de que los 
ajustes sean conservadores a fin de dar menor sensibilidad a los movimientos produ­
cidos por cambios de carga. 

De forma simplificada, un lazo de control está formado por los bloques que apa­
recen en la Figura 12.1. Asumiendo que la ganancia del transmisor (Kt) es igual a 1, 
el conjunto formado por las del controlador (Kc) y válvula (Kv) debe compensar la del 
proceso (Kp), puesto que: 

Kc * Kv * Kp = Constante 
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Se puede deducir fácilmente que es muy difícil mantener constante la ganancia Kc 
cuando existen variaciones de carga, al no permanecer fijas tanto Kv como Kp. 

Existe gran cantidad de métodos de ajuste de controladores, incluso hay libros 
completos sobre el tema. Con objeto de dar a conocer algunos de ellos, en los aparta­
dos siguientes se describen tres métodos de los más conocidos, como son: 

• Método de ensayo sistemático. 
• Método de última sensibilidad. 
• Método de la curva de reacción. 

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 aquí en adelante, el criterio seguido es el de conseguir que la respuesta del siste­
ma, ante una perturbación en la carga, tenga una relación de amortiguamiento de 1/4, 
como aparece en la Figura 12.2. Cuando se realiza un salto en escalón en el punto de 
consigna de un controlador, o ante cualquier otra perturbación, se obtiene la relación 
de amortiguamiento dividiendo la altura de los dos primeros picos consecutivos. En 
la Figura 12.2 la relación es el cociente de dividir la altura del pico «B» entre la del 
pico «A». 

Queda decir, por último, que la mayor parte de los lazos de control en las unidades 
de proceso se ajustan fácilmente por el método tradicional de prueba y error. Existe 
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sin embargo, un número de lazos que, debido a sus particularidades, necesitan algún 
método más exacto de ajuste. Entre las particularidades se pueden citar: 

• Lazos con respuesta muy lenta frente a una perturbación. 
• Lazos críticos para el proceso. 
• Lazos particularmente difíciles por su tipo de reacción ante perturbaciones. 

12.2. Dinámica de las acciones de control 

12.2.1. Acción proporcional 

La Figura 12.3 muestra las dos propiedades que caracterizan a la acción propor­
cional: 

• Respuesta inmediata. 
• Respuesta específica. 

Con el fin de facilitar su comprensión, se supone que el sistema se encuentra en 
equilibrio con una salida del 50 %. Cada valor de ganancia define una relación espe­
cífica entre error y salida, la cual se expresa como: 

donde: Se = Salida del controlador 
E = Error en valor porcentual 
Kp = Ganancia proporcional 
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Por ejemplo, si el punto de consigna se encuentra situado al 60 % de rango y la 
medida al 40 %, con ganancia igual a 2 y acción inversa se tiene: 

Esta respuesta inmediata está representada por el punto «A» de la Figura 12.3. En 
esta representación, la característica específica de la acción proporcional significa 
que las coordenadas de error y salida identifican un punto que cae sobre la línea de 
ganancia igual a 2, en la cual se mueve únicamente el controlador. 

Cuando la ganancia aumenta, la respuesta hace que la salida del controlador se 
mueva en una zona de error (banda proporcional), más estrecha, llegando al límite en 
el que, si la ganancia es igual a infinito (banda proporcional igual a cero), el más leve 
error ocasiona la apertura o cierre del elemento final de control, comportándose a 
efectos prácticos como el control de dos posiciones. En el otro extremo, con ganancia 
igual a cero (banda proporcional igual a infinito), la salida del controlador no respon­
de ante cambios en el error. 

12.2.2. Acción integral 

La acción integral se combina con la acción proporcional para eliminar el offset 
cuando éste no es aceptable. De la misma manera que la acción proporcional, la inte­
gral responde a los cambios en el error. Sin embargo, la acción integral se basa en el 
principio en el que la respuesta es proporcional, tanto al tamaño como al signo del 
error a lo largo del tiempo. 

En la Figura 12.4 aparece la relación entre respuesta integral y error en lazo abier­
to. Inicialmente, mientras el error es cero la salida permanece constante, producién­
dose los siguientes movimientos ante cambios en el error: 

• Tiempo 1. Se produce error constante. La acción integral responde moviendo la 
salida a velocidad constante y proporcional al tamaño del error mientras éste 
permanece. 
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• Tiempo 2. Aumenta el error constante. La acción integral responde aumentando 
la velocidad de salida. 

• Tiempo 3. Cambio de signo del error. La acción integral responde moviendo la 
salida en dirección opuesta. 

• Tiempo 4. Error cero. La acción integral se detiene manteniendo la salida en el 
valor existente en esc momento. 

• Tiempo 5. Aumenta el error a velocidad constante. La acción integral responde 
moviendo la salida a velocidad constante. 

• Tiempo 6. Error cero. La acción integral se detiene manteniendo la salida en el 
valor existente en ese momento. 

La Figura 12.4 muestra la propiedad más importante de la acción integral. Mientras 
la proporcional condiciona su salida exclusivamente al error, la integral puede obtener 
cualquier valor de salida, deteniéndose solo cuando el error es cero. Esta propiedad 
permite eliminar el offset generado por la acción proporcional, puesto que tan pronto 
existe algún error, la acción integral mueve la salida en la dirección necesaria para eli­
minar ese error. 

12.2.3. Acción derivativa 

Las acciones proporcional e integral muestran una seria limitación. La respuesta 
sólo cambia de sentido cuando se invierte el signo del error. La acción derivativa se 
basa en el principio por el cual el controlador debe responder a la velocidad de cam­
bio en la medida de la variable de proceso, incluso aunque el error sea muy pequeño 
o nulo en el primer momento. La Figura 12.5 muestra la relación entre medida y res­
puesta derivativa ante cambios en la medida. 

• Tiempo 1. Salto en escalón positivo. Al tener velocidad infinita, la acción 
derivativa responde dando a la salida un «latigazo». Como la medida se estabi­
liza después del cambio, la respuesta derivativa retorna inmediatamente a cero. 
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Tiempo 2. Salto en escalón negativo. El efecto es exactamente igual al anterior, 
pero con signo contrario. 
Tiempo 3. La medida aumenta a velocidad constante. La acción derivativa res­
ponde con una contribución constante y proporcional a la velocidad de cambio. 
Tiempo 4. Aumenta la velocidad de cambio. La contribución de la acción 
derivativa aumenta proporcional mente al cambio de velocidad. 
Tiempo 5. Se detiene el cambio en la medida. La contribución de la acción 
derivativa retorna a valor cero. 

La respuesta derivativa es independiente del valor absoluto de la medida. Cuando 
no existe cambio en la medida la respuesta derivativa es igual a cero. 

12.3. Comportamiento de las variables de proceso 

Cada una de las variables de proceso tiene un retardo asociado en función de las 
cargas, constante de tiempo y propiedades físicas. La Figura 12.6 muestra una curva 
hipotética en la que aparecen las variables de proceso en función de su retardo en la 
respuesta. Esta curva indica una primera aproximación para fijar los parámetros de 
sintonía cuando se va a realizar control en lazo cerrado. 

Figura 12.6 
A continuación se realiza una breve descripción del comportamiento de las varia­

bles en orden creciente de retardo: 

Caudal. Es un proceso de respuesta rápida, con una capacitancia muy pequeña 
al no existir almacenamiento. Los mayores retardos se ocasionan en el propio 
sistema de medida y control. 
Presión. Cuando se trata de gas, se suele caracterizar por una gran capacitancia, 
pequeño retardo en la transferencia y tiempo muerto pequeño. La capacitancia 
es útil para la autorregulación del proceso. La presión en líquidos se comporta 
a la misma velocidad que el caudal. 
Nivel. Tiene cierta similitud con el control de presión. La capacitancia suele ser 
considerable y los retardos en la transferencia pequeños. Cuando se opera a pre-
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siones de proceso medias o altas, la autorregulación es prácticamente nula, 
sobre todo en recipientes con tiempo de residencia pequeño. Dadas las caracte­
rísticas de esta variable, su control se suele realizar: 

• Entre límites. Control de dos posiciones 
• Nivel medio. Se sacrifica el control de nivel, permitiendo que exista error, 

con objeto de estabilizar el proceso aguas abajo. 
• Nivel ajustado. Máxima importancia al control de la variable de proceso, no 

permitiendo error entre medida y punto de consigna. 

• Temperatura. Dada la naturaleza de la transferencia de calor, este proceso se 
caracteriza por tener mayor capacitancia que los anteriores, así 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 termométrica de protección. 

• Composición. Es la variable con respuesta más lenta, debido fundamentalmen­
te a: 

• Sistema de acondicionamiento de muestra. 
• Sistema de detección de la variable a medir. 

Dependiendo del tipo de analizador, la respuesta puede obtenerse al cabo de varios 
minutos después de haber sido extraída del proceso, sobre todo si se trata de análisis 
discontinuos como un cromatógrafo. 

12.3.1. Ajuste inicial de los parámetros de sintonía 

Existen ocasiones en las que no es posible realizar el ajuste de los parámetros 
de sintonía por medio de algún método de ajuste como los que se describen poste­
riormente. Este hecho suele ocurrir sobre todo durante períodos de puesta en mar­
cha de unidades de proceso por primera vez, en cuyo período no se dispone de 
tiempo para obtener datos con los que realizar el estudio de las respuestas de pro­
ceso. 

Para esta situación, y basándose en las características de los diferentes lazos de 
control expuestas anteriormente, se puede utilizar la siguiente tabla de valores de ajus­
te. Estos valores se entiende que son una primera aproximación, siendo necesario rea­
justar posteriormente en función de la respuesta real de cada lazo de control una vez 
alcanzado el punto de operación normal de trabajo de la unidad. En los lazos de tem­
peratura, al tener una respuesta temporal variable en función del tipo de proceso y del 
rango de calibración del controlador, la ganancia puede alcanzar valores mucho más 
altos que el mostrado en la tabla, aunque éste es un buen valor inicial para una gran 
parte de los lazos. 

Hay que tener en cuenta que los valores propuestos funcionan en un gran número 
de instalaciones industriales porque, de forma lógica, durante la fase de diseño, tanto 
las válvulas automáticas como los rangos de medida de las variables de proceso, tube­
rías, etc., están proporcionados a las zonas donde han de operar. 
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VARIABLE 

Caudal 

Presión 

Nivel 

Temperatura 

Gan. Prop. 
Kp 

0,8 

2,0 

1,0 

1,0 

Tiempo Integral 
Min / Rep 

0,2 

0,5 

10,0 

8,0 

Tiempo Derivat. 
Minutos 

0,0 

0,0 

0,0 

0,4 

12.4. Selección de la acción 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 realimentación. Esta realimentación puede ser 
positiva o negativa y la diferencia es esencial para el comportamiento del lazo. Cada 
controlador dispone de un sistema para cambiar la acción de control, el cual define la 
dirección en la señal de salida del controlador en función de los cambios en la medi­
da de la variable de proceso. 

La acción de control directa hace que el controlador aumente su salida cuando 
aumenta la medida de la variable de proceso. La acción de control inversa hace que el 
controlador disminuya su salida cuando aumenta la medida de la variable de proceso. 
Si la acción de control no se elige correctamente será imposible realizar control en lazo 
cerrado. 

La Figura 12.8 muestra un lazo de control de nivel en un recipiente manipulan­
do el caudal de entrada. La válvula es de tipo con aire abre-fallo cierra, lo cual sig­
nifica que al aumentar la señal de salida del controlador abrirá la válvula. El com­
portamiento del lazo dependerá de la acción de control que se fije en el controla­
dor, obteniendo los resultados que aparecen en la Figura 12.9 en función de si la 
acción es: 
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• Directa (Figura 12.9 «A»), En modo manual se mantienen constantes la medi­
da de nivel y la salida del controlador. Tan pronto se cambie el modo de control 
a automático, cualquier pequeña perturbación que haga aumentar el nivel hará 
aumentar la salida del controlador abriendo más la válvula automática y como 
consecuencia pasando más caudal. Esta acción es incorrecta porque llevará el 
nivel a su máximo valor sin posibilidad de retorno al punto de consigna. Igual 
ocurre, pero en sentido contrario, si la perturbación hace disminuir el nivel. En 
ambos casos el lazo de control tiene realimentación positiva. 

• Inversa (Figura 12.9 «B»). Igual que en el caso anterior, en modo manual se man­
tienen constantes la medida de nivel y la salida del controlador. Al pasar a modo 
automático, ante cualquier perturbación, la salida del controlador irá en la direc­
ción necesaria para oponerse a los cambios en la medida de nivel. Esto hace que la 
medida tienda hacia el punto de consigna. El sistema tiene realimentación negati­
va, la cual es absolutamente necesaria para que el lazo de control sea estable. 

La selección correcta de la acción de control dependerá de cada aplicación en par­
ticular. Si en el ejemplo anterior se colocara la misma válvula en la línea de salida del 
tanque, la acción de control correcta sería la directa puesto que al aumentar el nivel 
debe aumentar la salida. Asimismo, si se utilizara una válvula con aire cierra-fallo 
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abre, la acción de control sería la contraria a la que se ha descrito anteriormente, por 
lo que es imprescindible conocer la acción a fallo de aire. 

En ocasiones existen posicionadores de válvulas automáticas que invierten la 
respuesta de la válvula ante cambios en la señal de control recibida. En cualquiera 
de los casos descritos, la elección incorrecta de la acción de control del lazo hará que 
la medida no se estabilice, tendiendo hacia alguno de sus límites de rango de cali­
bración. 

12.5. Ejemplo de proceso a controlar 

La Figura 12.10 muestra un depósito de alimentación a una unidad de proceso en 
el cual se realiza el control de nivel manipulando el caudal de entrada para compensar 
las variaciones de carga a la unidad. Se supone que la cantidad de gas que se produce 
en el depósito no tiene importancia en el balance de materia, por lo que no se tiene en 
cuenta a efectos de control. 

El caudal de salida es la carga a este proceso. Para controlar el nivel, su controla-
dor debe equilibrar el caudal de salida manipulando el de entrada. Esto requiere acción 
de control inversa, puesto que al aumentar el nivel debe disminuir el caudal de entra­
da. Por otro lado, las características del depósito en el rango de medida del controla-
dor de nivel, teniendo en cuenta que se trata de un depósito cilindrico montado verti-
calmente, son las siguientes: 

• Superficie de líquido: 7 m2 (capacitancia) 
• Altura entre tomas de nivel: 1,5 m 
• Volumen máximo de control: 10,5 m3 = 7 * 1,5 
• Caudal máximo de salida: 
• Tiempo de residencia: 31,5 min. = 60 * 10,5 / 20 
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A este proceso se le va a aplicar control de nivel proporcional, proporcional más 
integral y proporcional más derivativo, asumiendo que el 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 el caudal de entrada como 
el de salida se encuentran estables a un valor de 10 m'/h y el nivel se encuentra con su 
medida igual al punto de consigna, el cual se ha fijado al 50 %. 

Partiendo de la situación descrita, y con el lazo de control de nivel actuando sólo 
con acción proporcional, se va a provocar un cambio de carga a la unidad pasando 
de 10 a 5 mVh rápidamente en el controlador de caudal de salida del depósito, lo 
que se puede considerar como un salto en escalón. Este hecho produce un error 
negativo (SP-PV) como el que aparece en la Figura 12.1 1. Puesto que el caudal de 
salida es menor que el de entrada, el nivel empezará a aumentar haciendo que dis­
minuya el caudal de entrada, alcanzando un nuevo estado estacionario con un error 
permanente que dependerá del valor fijado como ganancia en el controlador pro­
porcional. 

Como se puede ver, los resultados del cambio de carga, o perturbación en el 
proceso, se pueden observar directamente y, lógicamente, comparar con valores 
anteriores. Este hecho es importante a la hora de ajustar los parámetros de sintonía 
del controlador. Por todo ello, cuando se trata de observar el efecto del ajuste sobre 
los parámetros de sintonía, los cambios de carga deben hacerse de la forma 
siguiente: 

• En ambas direcciones a partir del valor normal de operación. 
• Que sea suficientemente grande para provocar una variación considerable, pero 

no tan grande como para producir daños en la unidad, obtener producto fuera de 
especificación o afectar al resto de sistemas o procesos. 

Después de cada cambio debe darse suficiente tiempo para observar el efecto total 
del ajuste. En procesos con reacción lenta este tiempo puede llegar a ser de varias 
horas antes de obtener la estabilización. 

Para conocer el valor final de nivel en el proceso expuesto como ejemplo hay que 
llevar a cabo los cálculos siguientes en cada ejecución del algoritmo de control tenien­
do en cuenta el tiempo de scan (Ts), o diferencia entre dos ejecuciones consecutivas. 
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Aplicando los datos anteriores y suponiendo que el algoritmo se ejecuta cada 
minuto, en la primera ejecución se alcanzará el siguiente nivel partiendo del 50 %. 

¿ 

Partiendo de este incremento o error, las diferentes acciones de control aplicadas 
modificarán el caudal de entrada en la proporción que cada una de ellas aporte a la 
salida del controlador de nivel. 

12.6. Método de ajuste por ensayo sistemático 

Este método de ajuste requiere que el controlador y el proceso estén operando nor­
malmente. El procedimiento general consiste en empezar con un ajuste 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 acción poco agresiva, o lo que es 
igual, valores conservadores. Este método emplea la reacción del lazo cerrado en un 
sistema que está bajo control, siendo el más utilizado en la práctica. 

12.6.1. Controlador con acción proporcional 

Como ya se ha visto, este tipo de controlador tiene ajustable solamente la cons­
tante de proporcionalidad (ganancia). Si aumenta la ganancia (disminución de la 
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banda proporcional), aumenta la inestabilidad. Por otro lado, si disminuye la ga­
nancia (aumento de banda proporcional), la desviación permanente u offset au­
menta. 

Teniendo en cuenta estas características se debe empezar el ajuste con una ganan­
cia pequeña, aumentándola gradualmente en pasos sucesivos al mismo tiempo que se 
van realizando cambios de carga. Después de cada ajuste y cambio de carga siguien­
te, se debe observar la respuesta del proceso hasta que se consiga la estabilidad 
deseada. Puede considerarse terminado el ajuste del controlador cuando la respuesta 
de la variable controlada, ante un cambio de carga, tenga una relación de amortigua­
miento de 0,25, o lo que es igual, un comportamiento similar al que aparece en la 
Figura 12,2 tomado como criterio de ajuste. 

Las Figuras 12,12, 12,13 y 12,14 muestran las curvas características de recu­
peración con diferentes valores de ganancia proporcional. Al modificar la ganancia, el 
efecto que se produce siguiente al cambio de carga muestra cómo el ajuste de la ganan­
cia es un compromiso entre estabilidad y señal de error permanente u offset. 

La Figura 12.12 muestra un ejemplo con ganancia proporcional igual a 1 en el con­
trolador de nivel. Se puede ver que cuando se alcance el equilibrio entre caudal de 
entrada y salida (5 m3/h) después de la perturbación, se mantendrá un error perma­
nente del 25 % en el nivel. Partiendo de la Figura 12.3, y sin tener en cuenta el signo 
del error permanente, se calcula como: 
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La Figura 12.13 muestra el mismo ejemplo pero utilizando ganancia proporcional 
igual a 2 en el controlador de nivel. Se puede ver que cuando se alcance el equilibrio 
entre caudal de entrada y salida (5 m/h) después de la perturbación, se mantendrá un 
error permanente del 12,5 % en el nivel. De igual manera que en el caso anterior, el 
offset se calcula como: 

Por último, la Figura 12.14 muestra otro ejemplo con ganancia proporcional 
igual a 4 en el controlador de nivel. Se puede ver que cuando se alcance el equili­
brio entre caudal de entrada y salida (5 m3/h) después de la perturbación, se man­
tendrá un error permanente del 6,25 % en el nivel. Matemáticamente se calcula 
como: 
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12.6.2. Controlador con acción proporcional más integral 

La mayor parte de los controladores instalados en la industria disponen de estas dos 
acciones de control, por lo que necesitan dos tipos de ajuste: 

• Ganancia proporcional 
• Tiempo de reajuste o tiempo integral 

El ajuste por ensayo sistemático se realiza en dos pasos: 

• Paso 1. Con el tiempo integral (Min/Rep), a su más alto valor, se debe seguir el 
procedimiento descrito para el controlador proporcional, aumentando la ganancia 
hasta que se obtenga una relación de amortiguamiento de aproximadamente 0,25. 
Después se disminuye la ganancia ligeramente. (Si en lugar de Min/Rep el con­
trolador dispone de ajuste integral en Rep/Min, éste se debe fijar al mínimo valor.) 

• Paso 2. Mantener la ganancia en el último valor obtenido en el paso 1. 
Empezando con el tiempo integral más alto, se va disminuyendo en pequeños 
incrementos, creando al mismo tiempo cambios de carga con el punto de con­
signa hasta que la oscilación se considere excesiva en amplitud. A continuación 
aumentar ligeramente el tiempo integral. 

Las Figuras 12.15, 12.16, 12.17 y 12.18 muestran las curvas características de 
recuperación con diferentes ajustes de tiempo integral. En todas ellas se observa la 
mayor o menor eliminación del error permanente que produce la acción proporcional. 
De forma simplificada, la salida del controlador será igual a la suma de la correspon­
diente a la acción proporcional más la acción integral. Siguiendo con el ejemplo mos­
trado para la acción proporcional: 

donde: 

Sc = Kp * E + 50 + Sí 

Si = Salida Integral 
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La Figura 12.15 muestra la respuesta de un controlador con acciones proporcional 
más integral en el que se ha fijado la ganancia Kp = 1 y el tiempo integral Ti = 999. 
Como se puede ver, las curvas son exactamente las mismas que las correspondientes 
al controlador proporcional con ganancia Kp = 1. 

En la Figura 12.16 se mantiene la ganancia proporcional pero se ha reducido el 
tiempo integral Ti = 10. Se observa la reducción del error permanente en el nivel, pero 
a cambio aumenta la oscilación del caudal, aunque no de una manera excesiva. 
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La Figura 12.17 también mantiene la ganancia proporcional igual a 1, mientras se 
ha reducido el tiempo integral Ti0= 3. Se observa la tendencia a eliminar el error per­
manente cuando se alcance el equilibrio, pero empieza a aumentar la oscilación en el 
caudal. 

Por último, en la Figura 12.18 se cambia la ganancia proporcional Kp = 2 mantenien­
do el tiempo integral Ti = 3. Se observa que prácticamente se eliminará el error perma­
nente cuando se alcance el equilibrio, pero sigue aumentando la oscilación en el caudal. 
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12.6.3. Controlador con acción proporcional más derivativa 

Para llevar a cabo este ajuste por el método de ensayo sistemático se requieren dos 
pasos: 

• Paso 1. Con el tiempo derivativo a cero, o su mínimo valor, se debe seguir el pro­
cedimiento descrito para el controlador proporcional, aumentando la ganancia 
hasta que se obtenga una relación de amortiguamiento de aproximadamente 0,25. 

• Paso 2. Mantener la ganancia en el último valor obtenido en el paso 1. Empezando 
con el tiempo derivativo más bajo, se va aumentando en pequeños incrementos, 
creando al mismo tiempo cambios de carga con el punto de consigna hasta que la 
oscilación se considere excesiva en amplitud. A continuación reducir ligeramente 
el tiempo derivativo. Después se puede aumentar ligeramente la ganancia propor­
cional para mejorar el comportamiento del tiempo derivativo. 

Las Figuras 12.19, 12.20 y 12.21 muestran las curvas características de recupera­
ción con diferentes ajustes de tiempo derivativo. En todas ellas se observa que este 
ajuste no elimina el error permanente que produce la acción proporcional. De forma 
simplificada, la salida del controlador será igual a la suma de la correspondiente a la 
acción proporcional más la acción derivativa. Siguiendo con el ejemplo mostrado para 
la acción proporcional: 

donde: Sd = Salida Derivativa 

La Figura 12.19 muestra la respuesta de un controlador con acciones proporcional 
más derivativa en el que se ha fijado la ganancia Kp = 1 y el tiempo derivativo Td = 0. 
Como se puede ver, las curvas son exactamente las mismas que las correspondientes 
al controlador proporcional con ganancia Kp = 1. 
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En la Figura 12.20 se mantiene la ganancia proporcional pero se ha aumentado el 
tiempo derivativo Td= 3. Se observa cómo se mantiene el error permanente en el nivel, 
pero a cambio disminuyen tanto la oscilación del nivel como la de caudal, mejorando 
la estabilidad. Se puede considerar que éste es un ajuste cercano al óptimo. 

Por último, la Figura 12.21 también mantiene la ganancia proporcional igual a 1, 
mientras se ha aumentado el tiempo derivativo Td = 6. Se observa que se sigue man­
teniendo el error permanente, pero existe demasiada oscilación en el caudal. Significa 
que el tiempo derivativo es muy grande para este lazo de control. 
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12.6.4. Controlador con acción proporcional, integral 
y derivativa 

Para realizar este ajuste por el método de ensayo sistemático se requieren tres 
pasos: 

• Paso 1. Con el tiempo integral (Min/Rcp) a su máximo valor y el tiempo deri­
vativo a cero se debe seguir el procedimiento descrito para el controlador pro­
porcional, aumentando la ganancia hasta que se obtenga una relación de amor­
tiguamiento de aproximadamente 0,25. 

• Paso 2. Mantener la ganancia en el último valor obtenido en el paso l. 
Empezando con el tiempo integral más alto se va disminuyendo en pequeños 
incrementos, creando al mismo tiempo cambios de carga con el punto de con­
signa, hasta que la oscilación sea excesiva. 

• Paso 3. Con la ganancia y tiempo integral en los últimos valores obtenidos en 
los pasos 1 y 2, aumentar el tiempo derivativo en pequeños incrementos, crean­
do al mismo tiempo cambios de carga con el punto de consigna, hasta que la 
oscilación sea excesiva. A continuación reducir ligeramente el tiempo derivati­
vo. Con posterioridad se puede aumentar ligeramente la ganancia proporcional 
para mejorar el resultado del tiempo derivativo. 

12.6.5. Efecto de los parámetros de sintonía 

Un ajuste excesivamente crítico de los parámetros de sintonía en los controladores 
con acciones proporcional, integral y derivativa puede ocasionar oscilación en los 
ciclos de respuesta. En la práctica, la dificultad está en conocer qué acción tiene un 
ajuste demasiado crítico, puesto que los ciclos pueden ser debidos a cualquiera de 
ellas. 

Para distinguir los tipos de ciclo se puede utilizar la regla siguiente: 

• El ciclo debido a la acción integral tiene un período relativamente largo. La 
Figura 12.17 muestra que al disminuir el tiempo integral aumenta la oscilación, 
pero con un período largo. 

• El ciclo debido a la acción proporcional tiene un período relativamente mode­
rado. La Figura 12.14 muestra que al aumentar la ganancia proporcional aumen­
ta la oscilación, aumentando su frecuencia. 

• El ciclo debido a la acción derivativa tiene un período relativamente corto. La 
Figura 12.21 muestra que al aumentar el tiempo derivativo aumenta la osci­
lación. En este caso la frecuencia de oscilación es la más alta de todas. 
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12.7. Método de ajuste por última sensibilidad 

Un método más exacto que el de ensayo sistemático, utilizando el análisis del. lazo 
cerrado, es el desarrollado por Ziegler y Nichols. Este método permite calcular las tres 
acciones a partir de los datos obtenidos en una prueba simple de las características del 
lazo de control siguiendo el procedimiento siguiente: 

• Fijar el tiempo integral a su valor máximo. 
• Fijar el tiempo derivativo a su valor mínimo. 
• Aumentar la ganancia proporcional hasta que con un pequeño cambio en el 

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
caución, ya que si aumenta algo más la ganancia se obtendrán oscilaciones cada 
vez mayores, inestabil izando el lazo completamente. 

La ganancia obtenida con este ajuste se denomina «última» (Ku), debido a que se 
alcanza la última sensibilidad. La banda proporcional última (BPu) equivalente a la 
ganancia última será: 

Medir el período último (Pu) del ciclo, en minutos, que produce la oscilación cícli­
ca. El ajuste del controlador que producirá una relación de amortiguamiento de 0,25, 
para las condiciones de carga existentes en ese momento, se calcula de la forma 
siguiente: 
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Tiempo integral (Min/Rep): Ti = Pu / 1,2 
• Controlado! proporcional más integral más derivativo 

Ganancia: Kp = 0,6 * Ku (BP = 1,65 * BPu) 
Tiempo integral (Min/Rep): Ti = Pu / 2 
Tiempo derivativo (Min): Td = Pu / 8 

12.8. Método de ajuste por la curva de reacción 

Este procedimiento general de ajuste de controladores por el método de la curva de 
reacción se realiza de la forma siguiente: 

• Abrir el lazo de control, o lo que es igual, ponerlo en modo de control ma­
nual. 

• Crear un pequeño cambio sobre la variable manipulada por medio de la salida 
del controlador, es decir, mover la válvula a una nueva posición. 

• Registrar o historizar la curva de reacción para su análisis posterior. 

De la curva de reacción de este proceso se obtienen dos factores característicos del 
mismo, a partir de los cuales se realiza el ajuste del controlador aplicando una ecua­
ción simple. 

12.8.1. Análisis de la curva de reacción 

La Figura 12.23 muestra una curva de reacción típica resultante de un cambio en 
escalón sobre la variable manipulada del proceso, en este caso la salida porcentual 
(OP) del controlador. La controlabilidad del lazo se puede fijar con bastante sensibili­
dad a partir de las dos características siguientes obtenidas de la curva de reacción: 

• Valor de reacción «P» o pendiente de la recta. 
• Tiempo de retardo «R» de la respuesta. 

En la Figura 12.23 se muestra cómo se obtienen estos dos factores de la curva de 
reacción. A veces no está muy definida la curva, por lo que puede existir dificultad 
para obtener estos factores. 

Se traza una línea recta tangente al punto de inflexión. El primer factor, el tiem­
po de retardo «R», es el tiempo en minutos entre el momento del cambio en esca­
lón, provocado en el tiempo cero, y el punto donde la tangente cruza el valor de la 
variable controlada en el estado estacionario inicial. El factor «P» es la pendiente 
de la recta trazada. El tiempo se obtiene como diferencia entre el punto de inflexión 
de la recta y el punto donde cruza el valor de la variable controlada en estado esta­
cionario. 
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Una vez obtenidos estos dos factores, el cálculo de las acciones de control es como 
sigue: 

• Controlador proporcional 
Banda proporcional (%): 100 * P * R / OP 

• Controlador proporcional más integral 
Banda proporcional (%): 110 * P * R / OP 
Tiempo integral (Min/Rep): R / 0.3 * 

• Controlador proporcional más integral más derivativo 
Banda proporcional (%): 83 * P * R / OP 
Tiempo integral (Min/Rep): R / 0.5 
Tiempo derivativo (Min): R / 2 

12.8.2. Ejemplo de cálculo 

Se supone que el lazo de control que aparece en la Figura 12.24 es un proceso en 
el que hay que mantener la temperatura como variable controlada. Este lazo produce 
la reacción que aparece en la Figura 12.23. 

Después que la temperatura haya sido estabilizada a 100 °C bajo control manual, 
se aumenta el 15 % la salida del controlador, o lo que es igual, el recorrido de la vál­
vula automática. El valor de reacción «P» es la pendiente de la línea recta tangente en 
el punto de inflexión. En este caso la temperatura ha aumentado 8 °C y dado que el 
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rango del controlador es de 100 °C (calibrado entre 50 y 150 °C), esto supone el 8 % 
en 1,3 minutos, por lo que: 

P = 8/1,3 = 6,15 %/min 

La línea recta tangente al punto de inflexión intercepta a la línea inicial de 100 °C 
a los dos minutos de tiempo, por lo que el retardo «R» es igual a 2. 

Como consecuencia de los datos obtenidos, el valor correcto de ajuste para un con­
trolador con acciones proporcional más integral, situado en este proceso será: 

• Banda proporcional: 110 * 6,15 * 2/15 = 90,2 % 
• Tiempo integral: 2/0,3 = 7,7Min/Rep 

Si el controlador en cuestión tuviera el ajuste proporcional como ganancia, en lugar 
de banda proporcional, se tendría: 

Kp = 100/90,2 = 1,1 

Bibliografía 

Process control in practice 
Tore H. Ágglund 
Chartwell/Bratt, 1991 

Feedback control modes 
Lewis M. Gordon 
Chemical Engineering, Agosto 8, 1983 

Tuning process controllers 
Thomas B. Kinney 
Chemical Engineering, Septiembre 19, 1983 



Características de válvulas automáticas 

13.1. Introducción 

En la mayoría de los procesos industriales, controlados automáticamente, se enco­
mienda a una válvula la función de modificar la variable manipulada del proceso a 
controlar, tomando por tanto el lugar del «elemento final de control». La variable 
manipulada es un caudal, el cual varía al absorber la válvula una determinada pérdida 
de carga de la total disponible en el sistema. El valor de esta pérdida de carga está ínti­
mamente ligado al de la válvula, función a su vez de la señal que recibe procedente del 
controlador. 

Con el fin de elegir el tamaño adecuado de la válvula se fijan unas condiciones de 
caudal y salto de presión en su posición de máxima apertura que, mediante fórmulas 
adecuadas, define un máximo Cvr (máximo coeficiente de válvula requerido). La vál­
vula será elegida para que, de acuerdo a los datos del fabricante de la misma, su Cv 
máximo real sea superior al máximo Cvr. Este Cv máximo es con el que se conoce el 
tamaño de la válvula automática. 

Cuando la válvula se encuentre controlando el proceso, suponiendo éste en régi­
men estacionario, recibirá una señal procedente del controlador. Cada valor de señal 
corresponde a un determinado Cv que, bajo las condiciones reales instantáneas de flui­
do y caída de presión, hace que circule por la válvula el caudal adecuado para mante­
ner el proceso en el estado estacionario supuesto. 

De forma simple, la ecuación que liga caudal con Cv es la siguiente: 

Para cualquier caudal inferior al máximo se tiene: 

siendo a función de la característica y posición de válvula en cada momento, como se 
verá más adelante. En otras palabras, a cada caudal de paso le corresponde un valor 

13 
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actual de Cv, el cual dependerá a su vez de la posición de válvula y característica de 
la misma, puesto que: 

Siempre que la señal procedente del controlador no se aproxime o sobrepase los 
límites de rango (normalmente 0 y 100 %), será indiferente el valor del caudal nece­
sario para llevar a cabo el control. Por otra parte, este caudal se puede calcular si se 
conoce el Cv máximo y la correspondencia entre Cv y salida del controlador. Esta 
correspondencia es la característica inherente a la válvula de control. Si la válvula está 
equipada con servomotor lineal, es decir, existe proporcionalidad entre señal y carre­
ra o recorrido de la válvula, la característica de la válvula podrá definirse entre carre­
ra y Cv, la cual dependerá del perfil del obturador del que esté dotada. Esta suposición 
no es válida cuando se modifica la característica de la válvula mediante levas, u otro 
sistema ubicado en el posicionador. 

Antes de continuar es conveniente recordar que el coeficiente de caudal Cv es un 
patrón universal de medida de caudal de fluido que circula por una válvula. Este coe­
ficiente fue introducido por la firma Masoneilan en 1944 y se define como «el núme­
ro de galones USA de agua que atraviesan, en un minuto, un estrangulamiento en el 
que se produce una pérdida de carga de 1 psi». Como se sabe, 1 galón USA = 3,785 
litros y 1 psi = 0,07 kg/cm2. 

13.2. Característica de las válvulas 

Se denomina característica de una válvula la relación que existe entre la carrera y 
caudal que atraviesa la válvula con pérdida de carga constante. 

Las distintas características posibles quedan definidas por los incrementos de cau­
dal, o lo que es igual, incrementos de Cv que se producen con pequeños incrementos 
de carrera de la válvula. Si esta relación de incrementos es constante se tiene la carac­
terística lineal. 

13.2.1. Característica lineal 

Siendo «x» el tanto por uno de carrera máxima de la válvula, la expresión mate­
mática de la característica lineal es la siguiente: 

Suponiendo: Cv = 0 para x = 0 
Cv = Cv máx para x = 1 

Entonces, Ki = 1 y K2 = 0 
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quedando la fórmula como: Cv = x * Cv máx 

o lo que es igual: Caudal = x * Caudal máx 

(2) 

La característica se representa gráficamente por una recta, como puede verse en la 
Figura 13.1. 

Figura 13.1 

La ganancia de la válvula con característica lineal aparece en la Figura 13.2, la cual 
representa el resultado de la ecuación (1), o lo que es igual, el valor de Kl. 
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13.2.2. Característica isoporcentual 

Siendo «x» el tanto por uno de carrera máxima de la válvula, la expresión mate­
mática de la característica isoporcentual es la siguiente: 

Dado que la rangeabilidad R = Cv máx / Cv mín 

cuando la rangeabilidad nominal es R = 50, la fórmula queda como: 

Cv = Cv máx * 0,02 * 50* 

(3) 

(4) 
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La característica isoporcentual con rangeabilidad 50 se representa gráficamente en la 
Figura 13.3. 

Aquí aparece el concepto de rangeabilidad o gama de caudales controlables, la 
cual se define como la relación entre máximo y mínimo caudal controlable por la vál­
vula automática. 

Tomando el máximo valor de apertura (100 %), eliminando la parte de curva carac­
terística próxima al cierre de la válvula automática (2 %), y colocando el eje corres­
pondiente al caudal en escala logarítmica, la curva se convierte en una recta, tal como 
aparece en la Figura 13.4, cuya rangeabilidad es: 

R = 100/2 = 50 

Cuando la válvula se encuentra controlando un proceso, al 100 % de apertura dis­
pone de la mínima presión diferencial entre entrada y salida, mientras que al 2 % la 
presión diferencial es máxima. Haciendo uso de la ecuación simplificada de caudal 
mostrada anteriormente, 
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Aplicando esta ecuación a las curvas características, en las que suele tomarse 
R=50, con un cambio en la diferencia de presión de 5 a 1, la rangeabilidad efectiva 
será: 

Esto significa que la válvula automática del ejemplo tendrá un rango de caudales 
controlables comprendido entre 100 y 4,5 % de su recorrido o carrera. 

La ganancia de la válvula con característica isoporcentual aparece en la Figura 
13.5, la cual representa el resultado de la ecuación (3). 

13.2.3. Ganancia del lazo de control 

Se puede observar claramente que la característica lineal tiene ganancia constante. 
Si se diera la circunstancia que el resto de ganancias del lazo de control cumpliera tam­
bién la condición de ganancia constante, en todo el margen de variación de carga del 
proceso, la mejor característica para una válvula de control sería la lineal. 

La Figura 13.6 muestra el esquema de bloques de un lazo de control en el que apa­
recen las ganancias de cada uno de los componentes, aunque no las dinámicas corres­
pondientes. 

Luego la rangeabilidad efectiva dependerá de la diferencia de presión existente en 
cada momento, es decir: 
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Idealmente, la ganancia de un lazo de control (KL) estable es constante, y se defi­
ne como: 

KL=Kc*Kv*KP*KT (5) 

siendo: Kc = Ganancia del controlador 
Kv = Ganancia de la válvula automática 
KP = Ganancia del proceso 
KT = Ganancia del transmisor 

La ganancia debida al transmisor (KT) es relativamente constante en un amplio mar­
gen de operación, mientras que las correspondientes a la válvula (Kv) y el proceso (KP) 
son variables, por lo que deben ser compensadas entre ellas si se quiere que el lazo de 
control permanezca estable. La ganancia del controlador (Kc) es constante para cual­
quier carga, por lo que el conjunto válvula-proceso debería tener ganancia constante. 
En caso contrario, se tendría que un buen ajuste de Kc para una determinada carga 
podría no ser válido para otras. Como consecuencia se debe diseñar la válvula para que 
compense los cambios en el proceso en un margen de trabajo lo más amplio posible. 

En el cálculo anterior aparece la ganancia Kv como perteneciente a la válvula. En 
realidad esta ganancia pertenece al conjunto «válvula + línea», es decir, la propia vál­
vula más el conjunto de tuberías y accesorios donde se encuentra instalada. Por tanto, 
el flujo a través de la válvula está sujeto a resistencias en serie con la misma, las cua­
les distorsionan la característica inherente a la válvula, realizada con diferencia de pre­
sión constante. En los catálogos de los fabricantes sólo aparece la característica inhe­
rente. 

Con el fin de reunir criterios que permitan elegir la mejor característica, hay que 
estudiar las dos ganancias relacionadas con el lazo de control, es decir, «válvula 
línea» y «proceso». Si los parámetros que relacionan el caudal con el Cv (diferencia 
de presión, densidad, etc.) fueran constantes en todo el recorrido de la válvula, la 
ganancia caudal/Cv sería también constante, por lo cual la característica de la válvula 
coincidiría con la del conjunto válvula + línea, o lo que es igual, caudal con señal del 
controlador. 

En la práctica, al ir cerrando la válvula su presión a la entrada aumenta y a la sali­
da disminuye, aumentando, por tanto, su pérdida de carga. Despreciando otras varia­
ciones se puede ver la distorsión que la alteración descrita ocasiona en la característi­
ca del conjunto válvula + línea. La ecuación que liga caudal con Cv es: 
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(6) 

expresión que es cierta limitándose a régimen turbulento pero que no alcanza las con­
diciones críticas. El parámetro «a» es función de «x», teniendo como valor: 

Para la tubería se puede suponer, con las mismas limitaciones en cuanto al núme­
ro de Reynolds o turbulencia, una expresión parecida con un coeficiente de caudal Cl 
en la línea, tal que: 

(7) 

siendo API las pérdidas totales en la línea a excepción de la válvula, de forma que: 

(8) 

Una imagen práctica sería suponer que un fluido sale de un depósito abierto con 
nivel constante y se dirige a otro situado a un nivel inferior atravesando una serie de 
restricciones entre ellas: línea, codos, válvulas manuales, etc. 

Combinando las ecuaciones 6, 7 y 8 se tiene: 

que aplicándola al caudal máximo queda: 

dividiendo la ecuación 9 entre la 10 se obtiene: 

(11) 

siendo: 

Se puede establecer una familia de curvas para la válvula con característica lineal 
(a = x), para diferentes relaciones del coeficiente de distorsiór En la Figura 13.7 
aparecen las correspondientes a 

Si se desea conocer la influencia de las pérdidas de carga en línea para una válvu­
la con característica isoporcentual y rangeabilidad R - 50, se debe sustituir a por su 
valor, es decir, 

(9) 
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resultando otra familia de curvas de las que la Figura 13.8 muestra las correspondien­
tes a los coeficientes de distorsión 
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Comparando las Figuras 13.7 y 13.8 y tomando como base que lo ideal es la 
línea recta, se puede ver que, para no alejarse excesivamente de la característica 
lineal en el conjunto válvula + línea, se debe ir a coeficientes de distorsión infe­
riores a 2 con perfil de obturador lineal, o bien elegir coeficientes próximos a 10 
para perfil isoporcentual. Este coeficiente depende del diseño mecánico del cir­
cuito. 

Cuando se elige la pérdida de carga que una válvula de control debe absorber a 
plena apertura, la norma clásica dice que debe ser un tercio de la total del circuito. Esto 
da una pérdida en el resto del circuito doble que la correspondiente a la válvula. 

Para este valor se puede ver que la característica lineal con está más cercana 
a la linealidad teórica que la característica isoporcentual con , lo que justifica en 
principio la elección de la primera. En cualquier caso habría que realizar este ejercicio 
para cada caso en concreto. 

13.2.4. Ganancia de la válvula automática 

Al analizar la desviación de la característica válvula + línea, ésta se ha tomado de 
forma global, cuando lo correcto es tomar las variaciones de su pendiente punto por 
punto a lo largo de todo su recorrido. La razón es obvia si se tiene presente que al apli­
car los criterios de estabilidad hay que basarse en ganancias, cuya naturaleza es bási­
camente incremental alrededor de un punto supuesto de equilibrio, punto que después 
se desplaza por todo el margen real de trabajo. Así se define que la ganancia de una 
válvula de control es el incremento de caudal dividido entre el incremento de carrera 
que lo ha producido. 

La ganancia, aunque no está exenta de dimensiones, posee dos términos claramen­
te diferenciados: el que relaciona incrementos de Cv con respecto a la carrera (o señal 
del controlador), y el que relaciona incrementos de caudal con incrementos de Cv. 

Expresando como y a máx y Cv/Cv máx respectivamente, se tiene 
que: 

(12) 

siendo el primer término función de las características de la línea, denominado por 
tanto ganancia de la línea Gl, y el segundo término función exclusiva de la caracterís­
tica inherente a la válvula automática Gv. La ganancia total es, por tanto: 

G = Gl*Gv 

Derivando la ecuación 11 se obtiene: 

(13) 

(12) 
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que para la válvula con característica lineal, donde a = x 

y para la isoporcentual con rangeabilidad R = 50, donde 

Por tanto, la representación gráfica de G = Gl * Gv corresponde a las Figuras 13.9 
y 13.10 para las válvulas lineal e isoporcentual respectivamente. 

Fijándose primero en la curva con coeficiente de distorsión igual a 2 de la 
Figura 13.9, se puede ver que, sintonizando la ganancia del controlador cuando el 
proceso requiere una posición media de válvula del 60 %, la ganancia combinada 
entre válvula y línea es 0,77. Si ahora las características de la carga requieren una 
posición de válvula del 20%, la ganancia combinada será 1,54. Esto supone que la 
ganancia del lazo de control habrá variado de forma equivalente a si se hubiera 
aumentado la ganancia del controlador 2 veces. Obviamente, si con la válvula en el 
80 % se realizaba un control ajustado, al pasar al 20% se producirá oscilación en el 
circuito. 

Peores circunstancias se presentan cuando el coeficiente de distorsión es igual a 
10, en cuyo caso la curva posee una configuración semejante al control todo-nada, por 
lo que no tiene sentido la elección de ganancia ni tiempo integral del controlador. 
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Es costumbre, en la práctica, llevar a cabo la puesta en marcha de unidades de 
proceso realizando los ajustes correspondientes con la planta en régimen de carga 
inferior al normal, lo que supone, por lo general, que las válvulas tienen posicio­
nes cercanas al cierre. Si éstas poseen característica lineal, en cuanto adquieran 
posiciones cada vez más abiertas el control se vuelve «perezoso», no corrigiéndo­
se los ajustes a menos que personal capacitado advierta el problema. Después de 
modificar los ajustes, una puesta en marcha posterior llevará a la autooscilación 
durante regímenes bajos de carga, por lo que, sin advertir generalmente la razón, 
las puestas en marcha se suelen llevar a cabo con los controladores en modo 
manual. 

De distinta manera suceden las cosas con las válvulas isoporcentuales, en las que 
la ganancia varía de una forma más notoria, presentando máximos en puntos interme­
dios de la carrera de la válvula cuando el coeficiente de distorsión es superior a 1, tal 
como aparece en la Figura 13.10. 

En función del margen de carrera útil que se prevea y el coeficiente de distorsión, 
se puede fijar una relación entre ganancia máxima y ganancia mínima que permita un 
ajuste del controlador que mantenga un compromiso entre estabilidad y precisión en 
el control. Este análisis del problema, desde el punto de vista de ganancia, permite dis­
poner de más datos para llegar a una adecuada elección de la característica de la vál­
vula de acuerdo a las características del sistema. 

Suponiendo que el proceso tenga ganancia constante, interesa la elección de una 
válvula con el coeficiente de distorsión lo menor posible. Estas son las circunstancias 
a las que se tiende, debido a que la válvula automática debe absorber una pérdida de 
carga para llevar a cabo su función de control. 
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13.3. Análisis del proceso 

Hasta aquí se ha supuesto constante la ganancia del proceso, suposición que no 
posee una total validez, sobre todo si se tiene en cuenta la influencia de las múltiples 
perturbaciones que la modifican y su variación a distintos regímenes de carga. 

Debido a que el proceso se encuentra sometido a diversas perturbaciones de dis­
tinta naturaleza, tanto su ganancia estática como dinámica varían, pero sólo se puede 
elegir la válvula con una característica determinada. Como consecuencia, esta elección 
debe responder a una solución de compromiso. 

13.3.1. Ganancia del proceso 

La salida de una válvula es un caudal. El proceso acepta este caudal y lo convier­
te en la variable controlada. Si la variable controlada también es caudal, la ganancia 
del proceso es la unidad. Para cualquier otra variable controlada, la ganancia del pro­
ceso tendrá otro valor. 

Si la variable controlada corresponde a la integración de un caudal, tal como nivel o 
presión, la ganancia del proceso se puede tomar teniendo en cuenta su tiempo de residen­
cia V/F. Si el proceso es autorregulado tendrá una ganancia en estado estacionario cuyo 
valor puede ser obtenido, aunque también se puede utilizar su constante de integración. 

13.3.2 Proceso de intercambio de calor 

Los procesos cuya variable controlada es una propiedad de la corriente del fluido, 
tal como temperatura o composición, tienen una ganancia en estado estacionario que 
es fácilmente calculable, aunque no necesariamente constante. Como ejemplo se tiene 
el cambiador de calor de la Figura 13.11. 

Se puede realizar el siguiente balance de materia: 

Donde: Q = Cantidad de calor transferido 
Ws = Caudal de vapor en masa 
AHs = Calor latente de vaporización 
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F = Caudal de producto 
C = Calor específico 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 al caudal de vapor, es decir, el cambio final en la temperatura de salida para 
un cambio dado en el calor de entrada: 

(15) 

teniendo como dimensiones grados de temperatura por unidad de caudal de vapor en 
masa. Esta ganancia en estado estacionario varía inversamente con el caudal de pro­
ducto, siendo ésta una propiedad que se da en lazos de control de temperatura y lazos 
de composición. 

De acuerdo a lo que describe Shinskey en Process Control Systems, si se provoca 
un salto en escalón en el calor de entrada, el punto donde la temperatura de salida 
alcanza el 63,2 % de su valor final se realiza en un tiempo aproximadamente equiva­
lente al tiempo de residencia del fluido dentro del tubo. Al ser el tiempo de residencia 
el resultado de dividir el volumen del tubo (V) entre el caudal de producto (F), se 
constata que el tiempo de residencia es inversamente proporcional al caudal, no sien­
do, por tanto, constante. 

La Figura 13.12 muestra las curvas de respuesta frente a un salto en escalón en el 
calor de entrada con dos diferentes caudales de producto, es decir, dos tiempos de resi­
dencia diferentes, aplicados al intercambiador de calor. Como se puede ver, cuanto 
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menor es el tiempo de residencia más rápidamente se alcanza el equilibrio en la tem­
peratura de salida del cambiador. 

De acuerdo a la ecuación (5), la ganancia total de un lazo de control debe ser lo 
más constante posible, con el fin de que la ganancia del controlador sea válida para un 
amplio margen de trabajo del lazo. Esto hace que, para linealizar la respuesta del pro­
ceso de intercambio de calor, se deba utilizar una válvula con característica isopor-
centual, cuya ganancia aparece en la Figura 13.10. Dependiendo del coeficiente de dis­
torsión del circuito, el comportamiento del caudal frente al recorrido de la válvula será 
similar al que muestra la Figura 13.8. 

13.3.3. Control de reciclo de un compresor 

En un compresor se realiza una transformación prácticamente adiabática, por lo 
que el sistema no gana ni pierde calor. Esto es debido a que la transmisión de calor es 
un fenómeno relativamente lento y la compresión se realiza de forma rápida. La ele­
vación de temperatura del gas se produce como consecuencia de la elevación de pre­
sión. 

Como se verá en otro capítulo, la operación de un compresor centrífugo puede lle­
gar a ser inestable debido a cambios en alguna de las condiciones de proceso, tales 
como caudal, presión, temperatura o peso molecular, llegando hasta la situación de 
bombeo, en la que se produce la inversión momentánea del sentido de flujo ocasio­
nando graves desperfectos en el compresor. 

A partir de las curvas de bombeo, características de cada compresor en particular, 
se obtienen curvas de control como la que aparece en la Figura 13.13, en las que la 
presión diferencial, representativa del caudal de paso, es función de la diferencia de 
presión en la etapa. 
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Aunque, en la práctica, se trata realmente de una parábola, de forma simplificada 
se puede utilizar una recta, cuya ecuación será: 

(16) 

Donde: h = Presión diferencial función del caudal de paso 
K = Pendiente de la recta 
Pi = Presión de impulsión 
Pa = Presión de aspiración 

Sin entrar aquí en los diferentes sistemas de control para evitar el bombeo en un 
compresor, la Figura 13.14 muestra uno muy simple en el que se lleva a cabo un reci­
clo de caudal desde la impulsión a la aspiración para que siempre esté atravesando el 
compresor un caudal mínimo de seguridad. En condiciones normales de operación se 
encontrará cerrada la válvula de reciclo, sólo en aquellas circunstancias en las que 
se trabaje a bajo caudal será necesario que la válvula abra lo suficiente para proteger 
al compresor. 

Como puede ser fácilmente deducido, la velocidad de respuesta de la válvula de 
control del reciclo debe ser alta. La característica debe ser lineal porque una válvula 
con característica isoporcentual tarda demasiado tiempo en conseguir el caudal de 
reciclo requerido. La válvula isoporcentual proporciona un control menos efectivo, 
sobre todo al inicio de su recorrido, donde es necesario dejar paso de caudal de forma 
inmediata para evitar el bombeo. 

La ganancia de la válvula lineal aparece en la Figura 13.9. Dependiendo del coefi­
ciente de distorsión del circuito, que en este caso debe ser pequeño, el comportamien­
to del caudal frente al recorrido de la válvula será similar al 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 el concepto por 
el cual la ganancia de cualquier lazo de control depende de su tiempo de residencia, 
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en el caso del compresor éste es muy pequeño, apareciendo en la Figura 13.15 el com­
portamiento del caudal en función del tiempo de residencia. 

13.3.4. Criterios para selección de la característica 

La elección de la característica de una válvula puede tener una gran influencia 
sobre la estabilidad o controlabilidad del proceso, puesto que representa el cambio en 
la ganancia de la válvula con respecto a su carrera. Para determinar cuantitativamente 
la mejor característica para una aplicación determinada, se debe realizar un análisis del 
lazo de control, aunque en muchos casos esto sea innecesario, siendo suficiente con 
aplicar algunas reglas establecidas. 

Como se ha visto en las Figuras 13.1 y 13.2, la válvula con característica lineal 
muestra que el caudal es directamente proporcional al recorrido de la válvula. Esta pro­
porcionalidad produce una curva con pendiente constante que, si la pérdida de carga es 
constante, hace que la ganancia sea la misma para todos los caudales. Esto hace que la 
válvula con característica lineal sea especificada para control de nivel de líquidos y 
para ciertos controles de caudal donde se requiera ganancia constante. 

En la válvula con característica isoporcentual, igual incremento en la carrera (C) 
produce igual porcentaje de cambio en el caudal (Q) que está pasando en ese punto, 
de acuerdo a la ecuación: 

siendo K constante con un valor aproximadamente igual a Ln (50) = 3,91. Por tanto, 
para cada 1 % de cambio en la carrera de la válvula se produce un incremento de cau­
dal del 3,91 % del que está pasando en ese momento. 
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Esto hace que, cuando la válvula está empezando a abrir, el cambio en el caudal 
sea pequeño, mientras que si la válvula está muy abierta el cambio en el caudal sea 
muy grande al aplicar el mismo porcentaje al caudal de paso. Esto queda reflejado en 
las Figuras 13.3 y 13.5. Como consecuencia, las válvulas con característica isopor-
centual se utilizan generalmente para control depresión y otras aplicaciones donde un 
gran porcentaje de la pérdida de carga se absorbe por el propio sistema, mientras que 
sólo una pequeña parte se absorbe por la válvula automática. 

Las válvulas con característica isoporcentual también deben ser utilizadas donde se 
espere una gran variación en la pérdida de carga. 
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14.1. Introducción 

En capítulos anteriores se ha visto la importancia del control de realimentación 
(feedback), el cual tiene una serie de ventajas como las que se citan a continuación: 

• No es necesario tener conocimiento apriori de la dinámica del proceso. 
• Se produce acción correctora ante cualquier perturbación 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 dinámica del proceso. 

El control feedback también tiene una serie de desventajas, entre las que se pueden 
citar: 

• Sólo se produce corrección cuando la variable controlada se ha desviado de su 
punto de consigna. Por tanto, es imposible evitar el error inicial en la variable 
controlada. 

• El controlador no puede adelantarse a las perturbaciones aunque éstas puedan 
ser conocidas y medidas. 

• El comportamiento no suele 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 básico. En realidad, el término control avanzado no tiene 
una demarcación clara. Se puede definir como un conjunto de técnicas y herramientas 
que permiten adaptarse a las condiciones cambiantes del proceso. 

Entre las técnicas para realizar control avanzado se pueden encontrar las siguientes: 

• Control feedforward. 
• Control en cascada. 
• Control de relación. 
• Control selectivo. 

14 
Técnicas de control avanzado 



240 CONTROL AVANZADO DE PROCESOS 

Cada una de estas técnicas puede apoyarse en diversos cálculos matemáticos para 
complementar el efecto sobre el elemento final de control, siempre con el objetivo de 
producir estabilidad en la operación. Es necesario hacer hincapié en que el objeto prin­
cipal del control avanzado es producir estabilidad en la operación. Como consecuencia 
de la estabilidad se puede mejorar el objetivo económico al acercarse más a los límites 
restrictivos de las unidades de proceso, obteniendo: 

• Mejora de rendimientos en productos de mayor valor añadido. 
• Ahorro de energía. 
• Incremento de la capacidad de producción. 

14.2. Control en adelanto (feedforward) 

Los controladores con realimentación del proceso no tienen en cuenta la influencia 
de las perturbaciones que se producen y que afectan al lazo de control. Debe existir un 
error para que se inicie la acción correctiva. Un medio para corregir el efecto de las 
perturbaciones es el control feedforward, el cual compensa el efecto de las mismas 
antes que produzcan error en la variable controlada. Este sistema está limitado por la 
exactitud de las medidas, los cálculos efectuados y las perturbaciones no medidas. 

14.2.1. Teoría del control feedforward 

Cualquier proceso se puede describir en función de las relaciones existentes entre 
la salida y 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 el otro tipo de independientes, 
conocidas como variables de perturbación (Vp). La Figura 14.1 muestra un diagrama 
de bloques en el que aparecen las tres variables descritas. 

Como puede verse, cada una de las entradas llega al proceso por un lugar diferente, 
por lo que afectan de distinta forma a la variable controlada. La ecuación que describe 
al proceso es: 

Vc = Vm * Gm - Vp * Gp 

donde Gm y Gp son las funciones de transferencia. 
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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 al valor deseado para la variable contro­
lada. Con estos datos se puede obtener el valor de la variable manipulada a partir de la 
ecuación anterior. 

Si el cálculo de la variable manipulada es correcto, para cualquier valor de la varia­
ble de perturbación se mantendrá constante el valor de referencia, es decir, el valor de 
la variable controlada. 

14.2.2. Aplicación a un intercambiador de calor 

En el cambiador de calor de la Figura 14.2, la temperatura de salida es la variable 
controlada, el caudal de producto y su temperatura de entrada son variables de pertur­
bación, mientras que el caudal de vapor es la variable manipulada. 

Aplicando un balance de energía se obtiene el modelo en estado estacionario del 
proceso de intercambio de calor. 

Hs*Fs=Fp*Cp* (Ts - Te) 

donde: Hs = Entalpia del vapor (kcal/kg) 
Fs = Caudal de vapor (kg/h) 
Fp = Caudal de producto (kg/h) 
Cp = Calor específico del producto (kcal/kg °C) 
Ts = Temperatura de salida (°C) 
Te = Temperatura de entrada (°C) 
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En este ejemplo la referencia es la temperatura de salida deseada. Si no existieran 
otras perturbaciones se podría fijar el caudal de vapor necesario para mantener esta 
temperatura. 

El cálculo anterior se basa en el modelo en estado estacionario, en el cual no se 
contemplan las diferentes dinámicas que afectan a las variables en función de su pro­
pia naturaleza y el lugar donde se encuentran situadas en el proceso. Para llevar a cabo 
la compensación dinámica es necesario introducir una función de tiempo lead/lag en 
las variables de perturbación, de forma que el sistema de control pasa a ser el de la 
Figura 14.3. 

La compensación dinámica hace coincidir en el tiempo las variables para que no se 
produzca desviación entre el valor real de la variable controlada y el valor deseado 
como referencia. 

14.2.3. Reajuste por medio de feedback 

Existen influencias externas que producen errores en el cálculo. Como consecuen­
cia la temperatura de salida puede sufrir deriva, produciendo un error permanente. 
Entre las influencias externas se pueden citar: 

• Cambio en la presión del vapor, haciendo que se modifique su entalpia. 
• Cambio en las condiciones ambientales, noche y día, 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 el 
control feedback. 
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La Figura 14.4 muestra el sistema de control anterior incluyendo un controlador de 
temperatura en la línea de salida de producto, el cual actúa como reajuste ofeedback. 
Este controlador mantendrá la temperatura en el valor de referencia deseado, corri­
giendo los desequilibrios producidos por las perturbaciones no medidas y los errores 
de cálculo. 

14.3. Control en cascada 

En la práctica existe gran cantidad de procesos con lazos simples de control feed-
back entre los que se produce interacción. Para eliminarla es necesario medirla y con­
trolarla por medio de un sistema de control denominado cascada. La Figura 14.5 
muestra un ejemplo típico a partir del cual se va a contemplar el funcionamiento del 
sistema. 



244 CONTROL AVANZADO DE PROCESOS 

Para controlar el nivel en el fondo de un recipiente se utiliza, en principio, un con­
trolador que actúa directamente sobre la válvula. Mientras aguas abajo de la válvula 
automática no se produzca ninguna perturbación se efectuará un control de nivel acep­
table. Si por alguna causa disminuye la presión aguas abajo, la válvula dejará pasar 
más caudal para la misma apertura, al haber aumentado la diferencia de presión a tra­
vés de ella. La posición de válvula se corregirá cuando disminuya el nivel y su contro­
lador disminuya la salida en cantidad suficiente para buscar un nuevo equilibrio. 

Tomando la válvula como un orificio de restricción en el que antes y después exis­
ten las presiones P, y P2 respectivamente, se puede aplicar la ecuación de cálculo de 
caudal, la cual de forma simplificada es la siguiente: 

Esto hace que al disminuir P2 aumente el caudal de paso para la misma apertura de 
válvula. Se puede observar, por tanto, que un cambio en la diferencia de presión oca­
siona un cambio en el paso de caudal por la válvula, que a su vez modifica el nivel en 
el recipiente. En otras palabras, existe interacción entre caudal y nivel, la cual se pue­
de amortiguar efectuando control en cascada, tal como aparece en la Figura 14.6. Con 
esta técnica, tan pronto se modifique el caudal se llevará a cabo la corrección necesa­
ria sobre la válvula antes que se vea afectado el nivel del recipiente. 

Llegados a este punto se puede ver que un sistema de control en cascada utiliza dos 
controladores feedback. Solamente uno de ellos, denominado esclavo o secundario, 
tiene salida al proceso, en este ejemplo el controlador de caudal. El controlador de 
nivel, denominado máster o primario, se utiliza para fijar el punto de consigna del 
secundario. La variable a controlar es la medida del controlador primario, mientras 
que la medida de caudal del secundario es una variable intermedia. 

En un sistema de control en cascada, la dinámica del lazo secundario debe ser 
siempre más rápida 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 ejemplo mostrado en la Figu­
ra 14.6, a partir del cual se pueden deducir dos comportamientos. 

• Si la perturbación ocurre en el lazo de control interior (caudal), el controlador 
secundario inicia la acción correctiva antes que se traslade al lazo de control 
exterior (nivel). 

• Si la perturbación ocurre en el lazo exterior (nivel), el comportamiento de la 
cascada hace que se modifique el punto de consigna del lazo interior. En este 
caso el conjunto se comporta prácticamente como si fuera un solo control feed-
back. 

14.3.1. Algunos ejemplos de control en cascada 

Además del ejemplo mostrado en la Figura 14.6 se muestran a continuación otros 
ejemplos típicos de control en cascada. La Figura 14.8 muestra el control entre nivel y 
caudal de salida del acumulador de una columna de destilación. Este sistema se utiliza 
para cerrar el balance de materia en cabeza de la columna. También aparece el control 
en cascada entre temperatura y caudal de reflujo. 



246 CONTROL AVANZADO DE PROCESOS 

En este ejemplo se trata de una columna de destilación a condensación total, es 
decir, todo el producto que sale por cabeza se condensa y llega al acumulador en fase 
líquida, de donde se reparte en dos corrientes, una de ellas retorna como reflujo y la 
otra abandona el proceso como destilado. Al mantener el reflujo constante, este siste­
ma hace que las variaciones de nivel ocasionadas por la mayor o menor acumulación 
de producto hagan que la salida de destilado sea variable para cerrar el balance de 
materia. 

La Figura 14.9 muestra el caso de un intercambiador de calor en el que se debe 
controlar la temperatura de salida de uno de los productos manipulando el caudal de 
entrada del otro producto. 

Este caso se puede hacer extensivo a todos los intercambios de calor utilizados en 
procesos unitarios. Por ejemplo, en una columna de destilación se pueden presentar 
dos casos típicos, como son: 

• Control temperatura de fondo. La temperatura de producto puede estar situa­
da en el plato sensible de fondo de la columna, mientras el caudal corresponde 
al fluido calefactor del reboiler, representado por el cambiador de calor, como 
muestra la Figura 14.11. 

• Control temperatura de cabeza. La temperatura de producto corresponde al 
plato sensible situado en la parte superior de la columna, mientras que el caudal 
corresponde al reflujo, como muestra la Figura 14.8. 

Tanto en el caso de fondo como en el de cabeza, las temperaturas podrían ser susti­
tuidas por cromatógrafos para controlar la composición de los productos de ambos 
extremos de la columna. 

Otro caso típico es el correspondiente al control de combustión de un horno, repre­
sentado en la Figura 14.10. 

El control en cascada controla la temperatura de salida del producto manipulando 
la presión del combustible. En lugar de la presión se podría utilizar como secundario 
el caudal, en cuyo caso la válvula automática debería estar situada después de la medi­
da de caudal, para evitar la perturbación que se produce al variar la presión posterior a 
la válvula. 
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Queda, por último, comentar que a veces se utilizan sistemas con tres controlado-
res en cascada, como queda representado en la Figura 14.11. 

En realidad estos casos suelen ser más teóricos que prácticos, por la dificultad 
que existe para sintonizar tres lazos de control en serie. En cualquier caso, si se utili­
za este sistema de control, los parámetros de ajuste del lazo de composición del pro­
ducto deben ser lo suficientemente relajados para no producir oscilación en el con­
junto. 

Como alternativa a los tres controladores en serie se puede utilizar alguno de los 
sistemas siguientes: 

• Control incremental de composición. Dado que la composición del producto 
cambia de manera lenta, en lugar del AC se puede utilizar un controlador incre­
mental que modifique el punto de consigna del controlador de temperatura 
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periódicamente, no de forma continua como lo hace un controlador PID normal. 
En realidad es un controlador integral con incrementos constantes. 

• Control de composición alternativo al control de temperatura. Con el fin de 
eliminar uno de los controladores, puesto que tanto la temperatura como la 
composición están asociados a la calidad del producto, se puede configurar el 
sistema que aparece en la Figura 14.12. 

Con este sistema se puede utilizar, por ejemplo, como controlador primario princi­
pal el correspondiente a la composición, y sólo en caso de fallo de éste, o a voluntad 
del operador, pasar a controlar con el correspondiente a la temperatura, accionando el 
conmutador manual HS. En este caso el TC será un controlador primario de reserva. 

14.4. Control de relación (ratio control) 

14.4.1. Relación de caudales 

Es un sistema en donde se va a controlar una variable secundaria en relación direc­
ta a otra variable denominada primaria. Un ejemplo típico es la relación líquido/vapor 
en un proceso de absorción. En este proceso se capturan o condensan ciertos compo­
nentes de una corriente de gas por medio de un absorbente líquido. La Figura 14.13 
muestra un absorbedor en el que se elimina SH2 utilizando como absorbente Mono 
Etanol Amina (MEA). El caudal de alimentación contiene el gas a absorber. La varia­
ble a manipular es el caudal de absorbente. Sin intentar realizar aquí un balance de 
materia exhaustivo entre las cuatro corrientes que intervienen en el absorbedor, es 
importante resaltar que la variable a manipular es la relación L/V, sujeta a reajustes 
debidos a variaciones en la composición de la alimentación. 

Para mantener la relación L/V es necesario utilizar un sistema feedforward como el 
que aparece en la Figura 14.14. Por medio de este sistema, para mantener constante la 
relación L/V se modifica el caudal de absorbente en función del caudal de alimenta-
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ción. Esta relación mantiene a su vez la concentración de la corriente de fondo, o bien 
de cabeza, dependiendo de la calidad del producto que se desea controlar. 

La relación se puede ajustar manualmente o de forma automática. Un ejemplo típi­
co de ajuste automático es el control de relación aire combustible en el proceso de 
combustión de una caldera. En este caso la relación se reajusta por medio de un anali­
zador de oxígeno situado en la salida de gases efluentes de la combustión. 

14.4.2. Relación 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 perturbación (A) o no controlado antes 
de realizar la mezcla, bien por estar inaccesible, por su alta viscosidad, o cual-
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quier otra causa. (Después de la dilución disminuye la viscosidad y puede ser 
medido.) 

• Donde se desea añadir el líquido en relación al total y saber que este total con­
tiene un porcentaje del componente deseado (B). Se utiliza para mezclar com­
ponentes, como se verá en el sistema de blending. 

14.4.3. Relación de cantidades 

En este sistema se controla la cantidad total de la variable secundaria en relación 
directa a la cantidad total (acumulada) de la variable primaria no controlada. Se obtie­
ne una dosificación más precisa que cuando se controlan caudales instantáneos, sobre 
todo cuando se trata de cantidades pequeñas. Al comparar caudales totalizados este sis­
tema mantiene el porcentaje de los componentes de la mezcla de forma más precisa. 

La ventaja de este control es que permite que existan desviaciones temporales de una 
de las variables, ya que el sistema las compensa automáticamente con posterioridad. 

Este sistema tiene gran utilidad en la mezcla de grandes cantidades de producto, en 
la cual es necesario añadir componentes de forma exacta, como ocurre en el blending 
de gasolina o gasóleo. La Figura 14.16 muestra un sistema de control de este tipo en el 
que el sumador va acumulando el valor de la ejecución anterior más el de la actual, 
dando como resultado un caudal acumulado que es el que se utiliza para llevar a cabo 
el control de relación. 
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14.5. Mezcla de productos (Blending) 

El blending, o mezcla de productos, es una aplicación de control que utiliza la téc­
nica de control de relación de forma múltiple para realizar una mezcla con varios com­
ponentes, tal como muestra de forma simplificada la Figura 14.17. Dos casos típicos 
de blending son los correspondientes a la formulación de gasolina y gasóleo a partir 
de varios componentes. 

Sólo se va a mencionar el comportamiento del sistema tratado como control de 
relación. Por tanto, los puntos de consigna de cada componente se fijan en función 
de valores obtenidos por simulación u optimización OFF LINE. Existen sistemas en 
los que se puede realizar optimización ON LINE, en cuyo caso los puntos de consig­
na se van adaptando a valores calculados en función de las composiciones deseadas, 
por ejemplo Presión de Vapor Reid, índice de Octano, etc. Dada la problemática 
asociada al factor de servicio de los analizadores en línea, este sistema tiene una uti­
lización limitada. De forma simple, factor de servicio es el tanto por ciento del tiem­
po que el analizador se encuentra funcionando y disponible para efectuar control 
automático. 

Sin entrar en detalle sobre la forma de realizar el control del blending, a continua­
ción se relacionan algunas de sus particularidades: 
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• Velocidad de mezcla. Corresponde al punto de consigna fijado en el controla­
dor máster de caudal situado en la línea común (Blender), donde se unen todos 
los componentes. Se fija en unidades de caudal, por ejemplo, 500 m/h. A veces 
se conoce como demanda máster. 

• Volumen de mezcla. Es la cantidad total de producto que se desea obtener en la 
mezcla. Se fija en unidades de volumen, por ejemplo, 10.000 m . 

• Relaciones parciales de componentes. La suma de puntos de consigna de las 
relaciones correspondientes a todos los componentes ha de ser igual al 100 %. 

• Volúmenes parciales. Se deben calcular dos volúmenes, correspondientes a los 
puntos de consigna de cada componente (teórico), y a las medidas de caudal de 
paso (real). Cuando se produce desviación entre ellos se deben corregir los cau­
dales correspondientes por medio del bías asociado a cada lazo. Realmente la 
salida del controlador de relación corresponde al valor teórico de punto de con­
signa que corresponde a cada componente, mientras que el punto de consigna 
real del controlador de caudal es la suma del teórico más el bías añadido, si se 
produce desviación en el volumen de paso real con respecto al teórico. Si no 
existe desviación, el valor del bías será cero. 

• Arranque y parada de bombas. Se realiza automáticamente la puesta en mar­
cha de las bombas situadas en las líneas de producto al mismo tiempo que se ini­
cia la mezcla. Asimismo se efectúa la parada automática al final de la mezcla. 

• Capacidad de los tanques. La mezcla se inicia sólo si el volumen existente en 
los tanques origen es suficiente para suministrar el correspondiente a la deman­
da de cada componente. Asimismo el tanque destino debe tener capacidad sufi­
ciente para el volumen de mezcla fijado. 

14.5.1. Funcionamiento del sistema de mezcla 

En la Figura 14.18 aparecen las diferentes fases que componen el desarrollo de una 
mezcla de productos. 



TÉCNICAS DE CONTROL AVANZADO 253 

• Inicio. La velocidad de mezcla se inicia en cero y va aumentando hasta alcanzar 
su valor de referencia fijado en el punto de consigna del controlador máster de 
caudal. El tiempo hasta alcanzar el punto de consigna está destinado al sistema 
de rampa ascendente de caudal. 

• Funcionamiento normal. Una vez alcanzada la velocidad de mezcla, o 
demanda máster, el caudal permanece en ese valor mientras no ocurra ningu­
na incidencia. 

• Pacing. Durante el tiempo que permanece la velocidad de mezcla en su valor de 
referencia se puede presentar una condición de pacing. Generalmente esta con­
dición se asocia a la posición de válvula de los diferentes componentes, de for­
ma que si alguna de ellas alcanza un valor próximo al 100 % es necesario redu­
cir la velocidad de mezcla. Si no se realiza la reducción no se alcanzará la 
mezcla deseada porque el componente cuya válvula ha alcanzado el 100 % está 
fuera de control y el caudal de paso no corresponderá al fijado en su punto de 
consigna. Cuando desaparece la condición de pacing se puede volver al valor 
anterior de velocidad de mezcla, bien de forma manual o automática. El pacing 
se trata en realidad de acompasar la velocidad de mezcla a las restricciones pro­
ducidas por la apertura de válvula de los componentes. 

• Pre-parada. A un cierto valor de volumen de mezcla, por ejemplo 95 %, se lle­
ga a la condición conocida como pre-parada. En este momento se inicia un sis­
tema de rampa descendente hasta alcanzar una velocidad de mezcla denomina­
da valor de retención, en el cual permanecen todos los componentes hasta 
finalizar la mezcla. Realmente se trata de frenar la velocidad para poder realizar 
el ajuste final de cada uno de los componentes de la mezcla. 

• Parada. La parada de la mezcla se realiza cuando todos los componentes han 
alcanzado su volumen prefijado. Dado que se conoce el volumen total de mez­
cla y la relación de cada componente también se conocen los volúmenes parcia­
les, de forma que cuando cada componente alcanza su volumen prefijado se cie­
rra automáticamente la válvula automática. De esta forma el volumen total 
corresponde exactamente con el prefijado. Lógicamente todas las válvulas no se 
cierran al mismo tiempo, sino que lo hacen en función de cuando se alcance el 
volumen de cada componente. 

14.6. Control selectivo 

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 el 
caso de medidas, el sistema sólo realiza la función de selector puro, puesto que se tra­
ta de variables cuyo valor es fijo. Como ejemplo típico se tiene la selección de la tem­
peratura más alta en un reactor, la cual va a ser utilizada como variable de proceso 
para un controlador. Se trata de seleccionar entre los milivolíios generados por cada 
uno de los termopares implicados. 

Cuando se trata de seleccionar una salida entre la de varios controladores, la varia­
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 a que las 
salidas son el resultado de aplicar la ecuación del controlador PID que, como se sabe, 
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tiene una componente debida a la acción integral que lleva a saturar su salida en algu­
no de los extremos cuando existe error entre medida y punto de consigna. El fenóme­
no de saturación debida a la acción integral se conoce como reset windup, y el tipo de 
control selectivo se conoce como override. 

14.6.1. Antisaturación (Anti reset windup) 

En el control selectivo override siempre existe uno o más controladores cuya sali­
da no está seleccionada, dada la propia naturaleza de este tipo de control. Con objeto 
de simplificar, a partir de aquí se supone que sólo existen dos controladores cuya sali­
da se envía a un selector. El controlador no seleccionado tendrá un error permanente 
entre variable de proceso (PV) y punto de consigna (SP), por lo que su salida (OP) 
será inferior o superior a la seleccionada dependiendo si el selector es de máxima o 
mínima respectivamente. 

Si los controladores sólo disponen de acción proporcional, la salida no selecciona­
da tendrá un valor fijo proporcional al error. Si además disponen de acción integral, la 
salida no seleccionada llegará a saturarse con el tiempo debido a la integración del 
error, por lo que si no existe ningún sistema que evite esta saturación la salida se irá a 
un valor por encima del máximo o por debajo del mínimo, aunque el indicador de sali­
da esté en 100 o 0 % respectivamente. Esta particularidad hace que el cambio de varia­
ble controlada no se haga justo en el momento en que la no seleccionada cambie el 
signo del error, sino que hace falta además que elimine la saturación debida a la 
acción integral {reset windup), para que pase a ser la variable controlada principal. 

Para evitar la saturación, los sistemas de control distribuido disponen de limitado­
res de acción integral, de forma que se evite la saturación del controlador no seleccio­
nado. A modo de ejemplo se describen a continuación dos sistemas para evitar la satu­
ración. 

• Limitar la acción integral de los controladores en un valor de salida determinado, 
p.e. 90 y 10 %. A partir de estos valores de salida del controlador se elimina el 
efecto de la acción integral, reduciendo la saturación. En la Figura 14.19 la salida 
no seleccionada permanecería en el 90 %. Para llevar a cabo el cambio de varia­
ble, el controlador no seleccionado tiene que aproximar su salida desde 90 a 60 %. 
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Algunos sistemas de control distribuido disponen de ajuste de banda de segui­
miento de la salida no seleccionada con respecto a la seleccionada, por ejemplo, 
5 %. En la Figura 14.19, la salida no seleccionada estaría en el 65 %. De esta 
forma el cambio entre variables controladas se hace rápidamente (65 a 60 %), 
evitando perturbaciones en el 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 encontrará muy cerca de la salida del selector, evitando la 
saturación del controlador. 

14.6.2. Control override en estación de bombeo 

Existen ocasiones en las que es necesario limitar una variable de proceso en un 
valor determinado, alto o bajo, para evitar daños en equipos o al proceso. Un ejemplo 
típico lo constituyen las estaciones de bombeo en las que existen dos variables contro­
ladas y una sola manipulada, tal como muestra la Figura 14.20. 

Las variables controladas son las presiones de aspiración e impulsión o descarga, 
mientras que la manipulada es la válvula automática situada en la línea de impulsión. 
En condiciones normales debe ser controlada la presión de impulsión. Solamente se 
limitará este control si la presión de aspiración disminuye de un cierto valor, en cuyo 
caso pasará a ser la variable controlada. 

La salida de los dos controladores se conecta a un selector override de mínima 
s señal. El punto de consigna del controlador de presión de aspiración está situado por 
debajo de la presión normal de operación. Debido al error entre PV y SP, su salida se 
encontrará al máximo debido a la componente integral y tener configurada acción 
inversa. El controlador de impulsión también tiene acción inversa y mantiene la pre­
sión en el punto de consigna deseado. Por tanto, su salida será menor que la del con­
trolador de presión de aspiración. 

En condiciones normales de operación, el selector de mínima señal tendrá selec­
cionada la del controlador de impulsión para enviarla a la válvula automática. Cuando, 
por haber aumentado el caudal de paso, la presión de aspiración disminuya por debajo 
de su punto de consigna la salida del controlador disminuirá, haciéndose menor que la 
correspondiente al controlador de impulsión. Como consecuencia el selector dejará 
pasar la salida del controlador de aspiración hacia la válvula automática, protegiendo 
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de esta forma la bomba. En este momento se producirá un error permanente en el con­
trolador de descarga, siendo su PV menor que el SP, por lo que la salida de este con­
trolador aumentará dejando de ser seleccionada. 

14.6.3. Control override para medida de caudal de LPG 

Como su nombre indica, el Gas Licuado de Petróleo (Liquefied Petroleum Gas), se 
encuentra en fase gas a presión atmosférica y temperatura ambiente. Con objeto de 
mantenerlo en fase líquida debe estar sometido a una cierta presión por encima de la 
presión de vapor del butano, propano y etano contenidos en la mezcla. 

En la Figura 14.21, la salida de los controladores de caudal y presión se envían a 
un selector de máxima señal. En condiciones normales la salida del controlador de 
presión estará por encima de la correspondiente al controlador de caudal, estando por 
tanto controlando el caudal a su valor deseado. Si por alguna circunstancia disminuye 
la presión, disminuirá también la salida de su controlador, pasando éste a controlar al 
alcanzar la medida el punto de consigna, el cual estará fijado a la mínima presión 
necesaria para que el GLP permanezca en fase líquida. 

El comportamiento aparece en la Figura 14.22. Mientras la presión está situada por 
encima de su punto de consigna, el caudal se mantendrá en el valor deseado. Cuando 
la presión alcanza su punto de consigna, el controlador hace que éste se mantenga 
constante, disminuyendo el paso de caudal para evitar que se gasifique el GLP, lo cual 
produciría errores en la medida. 

256 
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14.6.4. Control override en un intercambiador tipo Kettle 

Por último se describe el funcionamiento de un control override entre presión y 
nivel en los equipos situados en cabeza de una columna desetanizadora, como aparece 
en la Figura 14.23. 

La refrigeración se realiza con fracción C3 que entra al condensador en fase líqui­
do y lo abandona en fase gas. En el condensador se realiza el cambio de fase, en el 
cual el calor latente de vaporización hace que se condense el vapor procedente de 
cabeza de la columna. 

La presión se controla en el acumulador, de forma que si ésta aumenta abrirá la 
válvula automática inundando tubos con líquido refrigerante. El gas producido en el 
cambio de fase se acumula en la parte superior del condensador tipo Kettle, de donde 
pasa a la aspiración de un compresor para volver a condensarlo y repetir el ciclo al tra­
tarse de un circuito cerrado. 

Al abrir la válvula automática aumentará el nivel en el condensador, hasta el extre­
mo de inundar totalmente los tubos. En este momento se tiene la máxima capacidad de 
refrigeración posible, por lo que no es necesario dejar pasar más líquido por la válvu­
la. Para evitar que siga aumentando la apertura de válvula, pasará a controlar el nivel a 
través del selector override de mínima señal. 

El controlador de presión tiene configurada acción directa, por lo que al aumentar 
la presión aumenta la salida, mientras que el controlador de nivel tiene configurada 
acción inversa, de forma que al aumentar el nivel disminuye su salida. Como conse­
cuencia de este comportamiento, el selector override debe ser de mínima señal. Este 
sistema de control protege el circuito de aspiración del compresor de la posible entra­
da de líquido, con los consiguientes daños que esto produciría en la máquina. 

14.7. Control por restricciones 

El control por restricciones es una técnica de control avanzado que, normalmente, lle­
va implícitas comprobaciones lógicas para llevar el proceso a sus límites. Para ello modi­
fica el valor de una variable manipulada, tanto como sea necesario, hasta llevar alguna 
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variable de restricción a un límite especificado. En la Figura 14.24 aparece un diagrama 
de bloques mostrando un sistema de control con una sola variable de restricción actuando 
sobre la variable manipulada. En un sistema con más de una variable existe una de ellas 
que es la variable objetivo y que será la que «mande». El punto de consigna de esta varia­
ble objetivo puede venir fijada por el operador o por una estrategia de optimización. 

Una de las aplicaciones más usuales del control por restricciones es la maximiza-
ción o minimización de una variable. La operación en condiciones de restricción es 
muy normal en procesos donde se quiere: 

• Maximizar la carga a la unidad. 
• Maximizar rendimientos. 
• Minimizar consumo de energía. 

Antes de seguir adelante es necesario conocer que las restricciones pueden ser 
catalogadas como: 

• Severas (Hard). Entre ellas se encuentra la posición de válvulas, capacidad de 
bombas, presión máxima admisible previa al disparo de una válvula de seguri­
dad, etc. 

• Suaves (Soft). Como puede ser la calidad de un producto, nivel en un recipiente, 
presión en el interior de un horno, etc. 

• Calculadas. En este grupo se encuentra la inundación en una columna de destila­
ción, severidad en un reactor, ensuciamiento en un intercambiador de calor, etc. 

Para llevar a cabo el control por restricciones se puede utilizar alguno de los proce­
dimientos generales que se describen a continuación: 

• Control proporcional. 
• Control incremental. 

14.7.1. Control PID con selector 

Aunque existen otros sistemas, la Figura 14.25 muestra como ejemplo un sistema 
de maximizar por restricciones en el que cada una de las variables de restricción dis-
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pone de un controlador al cual se le fija un punto de consigna que corresponde al valor 
límite que puede alcanzar la variable correspondiente. 

Desde un punto de vista teórico está claro que este sistema cumple todos los reque­
rimientos al poder ajustar cada uno de los controladores de restricción. Por tanto, para 
sintonizar cada uno de ellos es necesario conocer lo mejor posible: 

• La dinámica de cada variable de restricción con respecto a la variable manipu­
lada. 

• Frecuencia y amplitud de los cambios de carga. 

Esto lleva implícita la necesidad de realizar pruebas en cada uno de los lazos de 
restricción para averiguar su dinámica. Dependiendo del tiempo muerto y respuesta de 
primer o segundo orden, cada lazo tendrá un ajuste de parámetros determinado con 
objeto de proporcionar pequeños incrementos sobre la variable manipulada. General­
mente los controladores dispondrán de acción proporcional actuando sobre los cam­
bios en la variable de proceso, y acción integral, es decir: 

Las salidas de todos los controladores se envían a un selector de mínima señal 
(máxima si se trata de minimizar). Cuando ninguna variable de restricción está cerca 
de su SP límite, las salidas de los controladores tenderán a máximo, mientras que al 
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acercarse al SP límite las salidas tenderán a cero. La salida del selector de mínima 
señal es la variable de proceso de un controlador con acción proporcional actuando 
sobre ella, mientras que el SP se fija en el 50 %. Los movimientos en la salida deben 
ser pequeños y con respuesta lenta adaptada a la dinámica media de todos los contro­
ladores de restricción que intervienen en el sistema de control. 

Como se puede ver, la sintonía de todos y cada uno de los controladores que inter­
vienen en el sistema no es nada fácil. Existe una dificultad adicional cuando en alguno 
de los controladores de restricción no se pueden realizar las pruebas necesarias para 
conocer la dinámica del lazo de control. 

14.7.2. Control incremental 

La Figura 14.26 muestra un procedimiento para llevar a cabo la maximización uti­
lizando un sistema incrementa], a intervalos fijos de tiempo, sobre la variable manipu­
lada hasta alcanzar alguna restricción. Cuando se trata de minimizar, se debe seleccio­
nar el incremento máximo. 

Este procedimiento lleva a cabo el control incremental de forma lineal. Aunque 
este sistema es peor que el anterior desde el punto de vista teórico, tiene la ventaja de 
ser más sencillo de implementar al hacer algunas aproximaciones. 

• El tamaño de cada uno de los incrementos depende de la ganancia entre la varia­
ble manipulada y la variable de restricción. 

• El tamaño del GAP está relacionado con la ganancia y la velocidad de respuesta 
de esa variable de restricción. 
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El sistema modifica el punto de consigna de la variable manipulada hasta que 
alguna de las variables de restricción se encuentra dentro de una banda de control 
(GAP). La Figura 14.27 muestra un ejemplo en el cual el objetivo es maximizar una 
variable, es decir, dar incrementos positivos hasta que la variable de restricción alcan­
ce su zona GAP. 

Cada uno de los cálculos increméntales compara el valor real de esa variable de 
restricción (PV), con su SP límite. En función de donde se encuentre la variable 
de restricción se pueden presentar los casos siguientes: 

• PV < (SP - GAP). La salida del cálculo incrementa! tendrá 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, la salida del cálculo incremental será igual a cero. 

• PV > SP. La salida del cálculo incremental tendrá un valor negativo constante 
fijado para cada variable. 

La salida de todos los cálculos increméntales se envía a un selector de mínima 
señal (máxima si se trata de minimización), siendo la salida de éste una de las entradas 
a un sumador en el que la otra entrada es el punto de consigna de la variable manipula­
da en la ejecución anterior del algoritmo, es decir: 

Al tratarse de un selector de mínima, tan pronto como una variable de restricción 
entre en su zona GAP, el incremento seleccionado será cero, aunque el resto de varia­
bles no hayan alcanzado su banda de control correspondiente, puesto que estas varia­
bles darán como salida incrementos positivos (mayores que cero). Esta situación per­
manece hasta que alguna variable de restricción sobrepase su SP límite, en cuyo caso 
los incrementos de salida serán negativos (menores que cero), o la variable de restric­
ción que estaba dentro de su zona GAP salga de ella por el extremo opuesto al SP 
límite, volviendo a dar incrementos positivos. 

La maximización o minimización suele ser un sistema de control que debe modifi­
car el valor de la variable manipulada de forma lenta. Como consecuencia, el valor de 
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los incrementos ha de ser pequeño en el sentido de aproximación al SP límite de cada 
variable de restricción, mientras que su valor para salir de la restricción debe ser 
mayor para retornar a la banda de control prevista. 

Aunque no se ha mencionado, tanto en este sistema como en el anterior existe otra 
variable de restricción que corresponde al punto de consigna máximo o mínimo de la 
variable manipulada. Cuando sólo se alcanza esta restricción, realmente se trata de una 
operación con la variable manipulada al valor fijado en este punto de consigna como 
una restricción más del sistema, por lo que realmente no se está maximizando o 
minimizando la variable manipulada hasta los límites hidráulicos 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 el tiempo. En 
su lugar se utiliza otra u otras variables que representen a la variable principal y puedan 
ser medidas directamente o bien asociarlas a cálculos. La Figura 14.28 muestra un dia­
grama de bloques en el que aparece el concepto de control inferencia! de forma simple. 

Una variable inferencial se puede utilizar, entre otros sistemas, para: 

• Control directo de ella misma. 
• Contribuir a una estrategia de control feedforward. 
• Control por restricciones. 

Algunos ejemplos de variables inferenciales calculadas son: 

• Presión de Vapor Reid en el fondo de una columna estabilizadora o splitter de 
nafta. 

• Inundación en los platos de una columna de destilación. 
• Relación aire/combustible en función de la densidad del fuel gas. 
• Punto de corte 95 % ASTM en productos destilados del petróleo, como nafta, 

keroseno, gasóleo. 
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• Reflujo interno en una columna de destilación. 
• Bombeo en un compresor centrífugo. 
• Severidad en un reactor. 
• Temperatura compensada por presión. 

Algunos de estos cálculos se pueden ver en los capítulos correspondientes, como 
el bombeo en compresores centrífugos, punto de corte 95 % ASTM, etc. Por esta 
razón aquí sólo se desarrollan, a modo de ejemplo, algunos de los que aparecen en la 
relación anterior. 

14.8.1. Relación aire/combustible en función de la densidad 
del fuel gas 

En los hornos de muchas unidades de proceso se utiliza como combustible el fuel 
gas al ser un producto residual. Con el fin de mantener una combustión ligeramente 
superior a la estequiométrica se suele utilizar un control de relación aire/combustible. 
Como se ha mencionado, el fuel gas es un producto residual, por lo que su composi­
ción es variable y por tanto su poder calorífico, que generalmente es proporcional a la 
densidad. Como consecuencia, conociendo la densidad del fuel gas se puede efectuar 
el control de relación de forma que no existan perturbaciones en el contenido de oxí­
geno en los gases efluentes de la combustión. 

A continuación se desarrolla un ejemplo suponiendo que el fuel gas tiene los 
siguientes componentes y sus reacciones de combustión: 

El poder calorífico será variable en función de la composición porcentual de cada 
uno de los componentes. Por otro lado, la composición del aire en la zona donde se 
toma para la combustión tiene una cierta cantidad de humedad, por lo que la concen­
tración de oxígeno es del 20,5 % en volumen. 
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La relación aire/combustible para la combustión estequiométrica, utilizando el aire 
con la concentración mencionada, se detalla en la tabla siguiente: 

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 línea recta. 

Para una combustión 100 % estequiométrica, la relación de caudales en función 
del peso molecular de hidrocarburo es: 
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donde la pendiente de la recta es: 

por tanto, la relación aire/combustible será: 

Relación = 0,5226 * Pinol + 1,3948 

Como se sabe, la densidad de un gas en función del peso molecular. Con la presión 
en kg/cm y la temperatura en K, se obtiene mediante la ecuación: 

En la ecuación de la recta anterior el caudal de aire está dado en NmVh, por tanto, 
paraT=273,15 K, P= 1 kg/cm y factor de compresibilidad Z=l, se tiene que: 

Suponiendo una relación aire/combustible 15 % sobre la estequiométrica, la ecua­
ción anterior se convierte en: 

De esta manera, conociendo la densidad se puede calcular la relación aire/combus­
tible a aplicar en el control de combustión actuando como feedforward. El reajuste o 
feedback del sistema de control lo realizará el control de oxígeno en los gases efluen­
tes de la combustión. 

14.8.2. Reflujo interno en columnas de destilación 

La Figura 14.30 muestra la sección de cabeza de una columna de destilación. En 
estado estacionario se puede considerar constante el tráfico de líquido que desciende 
hacia los platos inferiores de la columna y también el flujo de vapores que ascienden 
hacia la zona superior. Realmente, el líquido enfriado e introducido como reflujo 
externo, condensa parte de los vapores que ascienden. La suma de vapor condensado y 
reflujo externo se conoce como reflujo interno. 

Cuando los vapores de cabeza se enfrían demasiado se produce una diferencia 
de temperatura excesiva entre la salida de vapor y retorno de reflujo externo, co­
nocida como subenfriamiento. Si el reflujo externo se encuentra demasiado suben-
friado se producirá una mayor condensación de vapores, por lo que se debe in­
tentar operar con un reflujo interno óptimo. Es evidente que el reflujo interno no 
puede ser medido, por lo que hay que recurrir a calcularlo en función de otras 
variables. 
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Suponiendo que la entalpia del vapor es igual en los platos N y N-1 al aplicar un 
balance de energía en el plato N se tiene que: 

por tanto el vapor que se condensa al encontrarse con el reflujo externo frío es: 

como el reflujo interno es la suma del reflujo externo frío más el vapor condensado, el 
líquido que desciende del plato N es: 

donde: LN = Reflujo interno (kg/h) 
L = Reflujo externo (kg/h) 
Cp = Calor específico del reflujo (kcal/kg °C) 
HV = Calor latente de condensación del reflujo (kcal/kg) 
TV = Temperatura del vapor en cabeza (°C) 
TL = Temperatura del reflujo externo (°C) 

Controlando el caudal de reflujo interno se obtiene: 

• Mayor estabilidad. Sobre todo donde la condensación se realiza con aero-refri­
gerantes. 

• Ahorro de energía. Al no tener que calentar en el reboiler una cantidad de líqui­
do que después se condensa en el plato de retorno del reflujo externo. 

En la Tabla siguiente aparecen algunas constantes Cp/HV necesarias para llevar a 
cabo el control del reflujo interno. Esta tabla está realizada a partir de la que existe en 
el libro Dislillation Control que aparece en la bibliografía. Los datos corresponden a 
una temperatura de l00°F = 37,7°C. 
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14.8.3. Temperatura compensada por presión 

Cuando en una columna de destilación se pretende utilizar la máxima capacidad de 
condensación de forma permanente, es necesario dejar flotar la presión en función 
de las condiciones del sistema de refrigeración. De esta forma se ahorra energía al no 
existir subenfriamiento del reflujo. 

Como se sabe, siempre que exista una correspondencia entre presión y temperatu­
ra para que el producto de cabeza se encuentre a su temperatura de rocío, la composi­
ción del mismo permanece constante. Igual ocurre con la temperatura de burbuja en 
fondo. Por tanto, si la presión se modifica, también ha de modificarse la temperatura 
para mantener la variable de composición en su valor deseado. La Figura 14.31 mues­
tra una curva de equilibrio presión-temperatura con las condiciones de diseño de una 
columna en particular. 
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Para compensar las variaciones de presión sobre la composición de cabeza se debe 
corregir el valor de la temperatura medida en esta zona reduciéndola a la presión de 
diseño. De esta manera, el operador siempre verá temperatura corregida y trabajará 
fijando el punto de consigna de esta referencia conocida, con independencia de la pre­
sión de operación que exista en cada momento. La Figura 14.32 muestra la zona supe­
rior de una columna de destilación con los instrumentos implicados en este sistema de 
control inferencial. Lógicamente, este mismo sistema se puede aplicar al fondo de la 
columna utilizando datos correspondientes al punto de burbuja del producto de fondo. 

Para reducir la temperatura medida a las condiciones de diseño hay que tener en 
cuenta las temperaturas de rocío o burbuja. La Tabla siguiente muestra un ejemplo con 
las temperaturas de burbuja en el fondo de una columna estabilzadora de nafta en la 
que las condiciones de diseño son 9 kg/cm2 relativos y 130,5 °C. 

Para calcular la ecuación de la parábola se hace coincidir en ambos extremos y las 
condiciones de diseño, por lo que: 

Td = TM+A* (Pd-Pm) +B*(Pd-Pm)2 

dando valores de la tabla anterior, 

130,5 = 116,3+A *2+B*4 

130,5 = 142,3 -A*2 + B*4 
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Resolviendo el sistema de ecuaciones se tiene que: A = 6,5 y B = 0,3. 
Por tanto, la ecuación para cálculo de la temperatura compensada por presión, o 

temperatura de diseño, queda: 

De esta forma, la temperatura medida se corrige en función de la presión para 
mantener una temperatura compensada que represente la calidad del producto a las 
condiciones de diseño. 
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Algoritmos para compensación 
dinámica 

15.1. Sistemas lineales 

En general las variables de control pueden tomarse como lineales alrededor de la 
zona de operación. Realmente 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 están: 

• No tener en cuenta los efectos de fenómenos discontinuos, tales como pérdidas 
de carga variables. 

• Simplificar funciones continuas al primer término de su desarrollo en serie, des­
preciando los siguientes. 

• Admitir que la respuesta del sistema a varias entradas es la suma de las respues­
tas a cada una de ellas, es decir, admitir el principio de superposición. 

A la hora de diseñar un sistema de control feedforward es muy importante el estu­
dio matemático del sistema físico. La mayoría de los errores posteriores se deben a la 
inexactitud del planteamiento y no a errores producidos por los cálculos. Por tanto, 
aplicar las leyes físicas es esencial para el buen funcionamiento posterior. La aplica­
ción de estas leyes conduce a ecuaciones matemáticas que se distinguen como: 

• Sistemas lineales, regidos por ecuaciones diferenciales con coeficientes cons­
tantes o variables en función del tiempo. 

• Sistemas no lineales, regidos por ecuaciones diferenciales no lineales, con deri­
vadas parciales, etc. 

Un sistema lineal de m entradas, y n s a l i d a s , p o s e e las dos propie­
dades siguientes, al conjunto de las cuales se conoce como principio de superposición: 

• Homogeneidad. Si las entradas se multiplican por un mismo factor, las salidas 
quedan multiplicadas por el mismo factor. Existe proporcionalidad causa-efecto. 

15 
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• Aditividad. Las salidas resultantes de las entradas , son 
la suma de las salidas que resultan separadamente de las entradas 

es decir, las causas suman sus efectos. 

15.2. No linealidades 

De acuerdo al principio de superposición lineal, la respuesta característica de un 
sistema lineal es una recta. 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 válvulas automáticas debido a rozamientos del vas­
tago. Esto hace que su posición sea diferente al aumentar o disminuir la señal 
de salida del controlador, creando una banda muerta. Esta no linealidad ha sido 
tratada en el capítulo correspondiente a válvulas automáticas. 

• Umbral. Corresponde a la fuerza mínima que ha de vencer un sistema para 
empezar a actuar. Asociado a la propia inercia del sistema. 

• Curva característica. Corresponde a la respuesta de una variable controlada 
frente a una variación en la variable manipulada. 

• Saturación. Valor límite de una variable. Por ejemplo cuando a partir de un cier­
to valor de salida de un controlador la válvula no tiene efecto sobre la variable. 

En la Figura 15.1 aparecen las tres no linealidades descritas en último lugar apli­
cando un campo de actuación de 0 a 80 % de una variable manipulada tomada como 
ejemplo para producir una respuesta de la variable controlada comprendida entre 0,0 y 
1,0. Entre 0 y 20 % de la variable manipulada se tiene una zona de umbral, entre 20 y 
60 % se encuentra la curva característica y por encima del 60% está la zona de satura­
ción. Suponiendo que la operación normal tratara de conseguir una respuesta de 0,50, 
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se podría limitar el campo de actuación de la variable manipulada a valores compren­
didos entre 35 y 45 %. Con los mismos datos de la curva anterior se obtiene la que 
aparece en la Figura 15.2, la cual puede considerarse lineal a efectos de control. 

15.3. Régimen transitorio 

Cuando un sistema tiene una entrada constante durante mucho tiempo, su salida 
también permanecerá constante. Esta situación 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, el sistema emplea cierto tiempo en alcanzar el nuevo 
estado estacionario. En esta situación el sistema se encuentra en régimen transitorio. 

Aunque existen diferentes tipos de entradas de perturbación a un sistema en estado 
estacionario, tales como escalón de velocidad (rampa), escalón unitario y entrada 
senoidal, en los apartados siguientes sólo se va a utilizar la correspondiente a escalón 
unitario. 

En los procesos continuos las variables de control se encuentran casi siempre en 
régimen transitorio, por lo que su comportamiento dinámico es muy importante para 
el buen funcionamiento del sistema de control. Por esta razón, en los apartados 
siguientes lo que se muestra es el tratamiento de señales de forma individual. Por 
ejemplo, el caudal de alimentación a una columna de destilación necesita un algorit­
mo de compensación para adaptar su dinámica a la del propio proceso de destilación, 
si se pretende llevar a cabo un sistema de control feedforward. 

Es muy raro el proceso donde la variable de perturbación, suponiendo que sola­
mente exista una, y la variable manipulada estén situadas en el mismo punto. 
Normalmente cada una de estas variables entra al proceso por lugares diferentes. Esto 
ocasiona desequilibrio o «imbalance» dinámico porque la respuesta de la variable con­
trolada ante cambios en la manipulada, es diferente a la respuesta que se obtiene ante 
cambios en la de perturbación. La técnica utilizada para corregir estos desequilibrios, 



274 CONTROL AVANZADO DE PROCESOS 

y acompasar en el tiempo las actuaciones de las variables de entrada, se denomina 
compensación dinámica. Esta técnica utiliza funciones de tiempo tales como: tiempo 
muerto, adelanto (lead) y retardo (lag). Un ejemplo clásico de compensación dinámi­
ca aparece en el apartado correspondiente al control de composición en fondo de una 
columna de destilación binaria. 

15.4. Sistemas de primer orden 

Un sistema de primer orden es aquel cuya salida viene dada al resolver una ecuación 
diferencial de primer orden. Genéricamente el sistema viene definido por la ecuación: 

donde: = Constante de tiempo del sistema 
K = Ganancia en estado estacionario 

La ganancia se refiere a la amplificación asociada al proceso y no tie­
ne ningún efecto sobre sus características dinámicas, las cuales están relacionadas 
directamente con la constante de tiempo. 

15.4.1. Constante de tiempo 

La Figura 15.3 muestra la curva de respuesta de una función de primer orden con 
ganancia 2, cuando se provoca a la entrada un cambio en escalón de 10 unidades en el 
tiempo t = 0. Este cambio hará que la salida pase de 100 a 120 unidades al cabo del 
tiempo correspondiente al estacionario, es decir, se modifica en 20 unidades. 
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La salida es función del tiempo, de forma que: 

d o n d e : K = Ganancia en estado estacionario 
= Constante de tiempo del sistema 

Al tratarse de un escalón unitario, se puede suponer que en el tiempo t - 1 el valor 
de entrada es cero y en el tiempo t = 0 se incrementa en la unidad. Tomando como 
ganancia la unidad, la ecuación anterior se convierte en otra genérica de la forma: 

Haciendo t = x se tiene exactamente el valor de salida al cabo de cada constante de 
tiempo. Por tanto, para un incremento unitario positivo, al cabo de una constante 
de tiempo se tiene: 

mientras que si el incremento es negativo, al cabo de una constante de tiempo se tiene: 

Graduando el eje de abscisas en tiempo relativo es decir, tomando como uni­
dad la constante de tiempo, las respuestas obtenidas se aplican a todos los sistemas de 
primer orden, quedando representadas en la Figura 15.4 las respuestas ante impulsos 
positivos y negativos. 
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Siendo exponencial el régimen transitorio, teóricamente se alcanza el estado esta­
cionario al cabo de un tiempo infinito. Sin embargo, en la práctica se suelen utilizar 
criterios para considerar que se ha alcanzado el estado estacionario. Uno de los crite­
rios es el considerado tiempo de respuesta al 5 %, al cabo del cual el sistema ha alcan­
zado su régimen definitivo con una aproximación del 5 %. 

Como 5 % es prácticamente igual a e" , se tiene que el tiempo de respuesta corres­
ponde a es decir, que el tiempo de respuesta es igual a 3 veces la constante de tiem­
po. La tabla siguiente muestra los diferentes valores de salida en función del número 
de constantes de tiempo utilizadas. 

X 

% Salida 

1 

63,2 

2 

86,5 

3 

95,0 

4 

98,2 

5 

99,3 

6 

99,7 

15.4.2. Función de tiempo Lead Lag 

Para llevar a cabo la compensación dinámica de una variable en particular, dentro 
de un sistema de control en adelanto (feedforward), es necesario introducir una fun­
ción de tiempo cuyo comportamiento de adelanto o retardo de la señal se obtiene a 
partir del diagrama de bloques de la Figura 15.5. 

Denominando X, Y, Z a las diferentes entradas de los bloques de cálculo, W a la 
salida final, K a la ganancia del sistema, a los tiempos de retardo y adelanto 
respectivamente, los bloques de la Figura 15.5 pasan a ser los que aparecen en la 
Figura 15.6. 

Considerando los bloques de retardo y adelanto como funciones de primer orden, 
se obtiene la siguiente función de transferencia. 
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A partir de esta función se pueden deducir las soluciones individuales de las fun­
ciones de transferencia elementales, llegando a la ecuación general del sistema de ade­
lanto retardo (Lead Lag), o sistema de compensación dinámica. 

Haciendo se tiene un sistema de adelanto (lead), mientras que haciendo 
se tiene un sistema de retardo (lag). 

A la hora de aplicar un sistema de compensación dinámica se pueden utilizar algorit­
mos preprogramados en los equipos de control, o bien programar la función para que se 
ejecute de forma periódica con la secuencia que se muestra a continuación. De acuerdo 
al diagrama de bloques de la Figura 15.6, la salida del sistema de compensación será: 

donde: = Período de ejecución (minutos) 
= Tiempo de retardo (minutos) 
= Tiempo de adelanto (minutos) 
= Ganancia en estado estacionario 

A continuación se muestran un par de ejemplos en los que se produce un salto en 
escalón unitario, con ganancia en estado estacionario igual a 1. La Figura 15.7 mués-
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tra una función de retardo de primer orden cuyas constantes son: .Al 
no tener tiempo de adelanto, el comportamiento de esta función es equivalente a un 
lag puro. 

La Figura 15.8 muestra una función con tiempo lead dominante, cuyas constantes 
son: En este punto hay que mencionar que, para obtener una fun­
ción lead, es necesario introducir un tiempo lag para retornar al estado estacionario. 
En otras palabras, mientras la función lag no necesita tiempo de adelanto, la función 
lead necesita tiempo de retardo. Ejemplos de utilización de esta función se encuentran 
en los capítulos correspondientes a intercambio de calor y control antibombeo en 
compresores centrífugos. 

15.4.3. Tiempo muerto 

En el apartado anterior se ha supuesto que, cuando se produce un cambio en la 
entrada, éste se traslada a la salida inmediatamente. En realidad, cuando se produce un 
cambio en la entrada existe un intervalo de tiempo durante el cual no se observa nin­
gún efecto en la salida. Este intervalo de tiempo se conoce como tiempo muerto o 
retardo puro. 

La Figura 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 la entrada, pero retrasada en el tiempo. Funcionalmente es 
decir, la salida será igual a la entrada al 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 entre la entrada X y la salida Z. 



ALGORITMOS PARA COMPENSACIÓN DINÁMICA 279 

cuya función de transferencia será: 

En la práctica, el tiempo muerto se produce normalmente debido al flujo de mate­
ria. Dado que el caudal suele ser variable, el valor del tiempo muerto también es varia­
ble. Como consecuencia, si el sistema de control se calcula con un cierto valor de 
tiempo muerto, cuando éste cambie no será totalmente efectiva la compensación. Por 
esta razón el diseño debe realizarse en condiciones lo más cercanas posibles al régi­
men normal de operación. 

Desde un punto de vista físico, el tiempo muerto en el interior de una tubería o 
equipo es: 



280 CONTROL AVANZADO DE PROCESOS 

A veces existen procesos cuya dinámica es de segundo orden, pero necesitan ser 
tratados como si fueran de primer orden. Para ello, parte de la respuesta inicial se pue­
de tomar como tiempo muerto aparente. 

Un método para obtener una aproximación del tiempo muerto aparente es la curva 
de reacción del proceso. Para ello, partiendo de una situación en estado estacionario, 
con el lazo de control en manual, se provoca un salto en escalón en la válvula automá­
tica. Cuando existe tiempo muerto aparente, la respuesta del proceso será como la que 
aparece en la Figura 15.11, en la cual se ha trazado una tangente a la curva en el punto 
de máxima inflexión. La principal dificultad está en trazar exactamente esta tangente. 

Observando la Figura 15.11, el tiempo muerto aparente será el transcurrido desde 
el momento en que se produce el salto en escalón (t = 0), hasta el punto de cruce entre 
la recta horizontal correspondiente al valor de estado estacionario inicial y la tangente 
trazada. 

Una vez conocido el valor de para ser utilizado en un sistema de control con 
frecuencia de ejecución periódica, se puede recurrir a programar una pila (vector) de 
almacenamiento en memoria con un número de celdas igual al número de unidades 
de tiempo muerto. 

En la Figura 15.12 aparece un ejemplo de pila para almacenamiento de temperatu­
ras, cuyo comportamiento es el siguiente: 

La temperatura de entrada pasa a la celda TI, mientras que la temperatura TN es la 
variable de proceso a utilizar con un retardo de N unidades de tiempo. 



ALGORITMOS PARA COMPENSACIÓN DINÁMICA 281 

15.5. Sistemas de segundo orden 

Un sistema de segundo orden es aquel cuya salida viene dada al resolver una ecua­
ción diferencial de segundo orden. Genéricamente un sistema lineal de segundo orden 
viene definido por la ecuación: 

donde: 

Los sistemas de segundo orden pueden presentarse en alguna de las siguientes formas: 

• Procesos con más de una capacidad en serie. Cada capacidad constituye un 
sistema de primer orden, como se ha visto en otro capítulo, mientras que conec­
tándolas en serie constituyen sistemas de orden superior. 

• Sistemas específicos de segundo orden. Suelen estar asociados a equipos o 
instrumentos componentes del lazo de control. Estos instrumentos presentan 
características de inercia al ser sometidos a un movimiento. Un caso típico es la 
válvula automática utilizada como elemento final de control. 

• Lazo de control incluyendo el controlador. En función de los ajustes realiza­
dos sobre la ganancia proporcional y tiempo integral del controlador, se modifi­
ca el factor de amortiguamiento. Esto hace que un sistema de primer orden se 
convierta en otro de segundo, como se verá más adelante. 

15.5.1. Factor de amortiguamiento 

Resolviendo la ecuación mostrada anteriormente se presentan tres casos, descritos 
por Stephanopoulos en su libro Chemical process control como A, B y C. 

La Figura 15.13 muestra la respuesta de estos tres casos, partiendo de los siguien­
tes datos comunes: 

• Valor inicial de salida = 100 
• Incremento = 10 
• Ganancia en estado estacionario = 1 
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• CASO A. Respuesta sobreamortiguada 
La solución frente a un salto en escalón unitario es: 

En la Figura 15.13, la curva representada en la parte inferior corresponde a un fac­

tor de amortiguamiento de 3. Esta curva recuerda un poco a la de primer orden, aun­

que con una respuesta más «perezosa». 

• CASO B. Respuesta críticamente amortiguada. 

La solución frente a un salto en escalón unitario es: 

En la Figura 15.13, la curva representada en la parte central corresponde a un fac­
tor de amortiguamiento de 1. Este factor proporciona la respuesta más rápida posible 
sin llegar a la oscilación del sistema. 

• CASO C. Respuesta subamortiguada. 
La solución frente a un salto en escalón unitario es: 

donde: 
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En la Figura 15.13, la curva representada en la parte superior corresponde a un 
factor de amortiguamiento de 0,2. Este tipo de respuesta alcanza rápidamente su valor 
último, pero no permanece en él sino que inicia una oscilación decreciente en ampli­
tud hasta alcanzar el nuevo valor de estado estacionario. 

En la Figura 15.14 aparecen los mismos ejemplos descritos anteriormente, pero 
utilizando unidades de tiempo relativo, es decir en el eje de abscisas y unidades de 
respuesta relativa y en el eje de ordenadas, o lo que es igual, salto en esca­
lón unitario. 

Por último, la Figura 15.15 muestra un sistema igual al caso subamortiguado pero 
utilizando un factor de amortiguamiento de cero. Como puede verse, se produce una 
oscilación continua en la salida. 
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15.5.2. Respuesta de los controladores 

Los controladores producen interacción con el propio proceso al que han de con­
trolar, ocasionando respuestas de tipo subamortiguado. Las características principales 
aparecen en la Figura 15.16 después de un cambio en la entrada. 

• Sobrepasamiento o sobreelongación. Es la relación A/C, siendo C el valor de 
estado estacionario y A la máxima cantidad que la respuesta sobrepasa al valor de 
estado estacionario. El sobrepasamiento depende del factor de amortiguamiento. 

Disminuyendo el factor de amortiguamiento aumenta el sobrepasamiento, mien­
tras que con 8 = 1 se obtiene una respuesta críticamente amortiguada, es decir sin 
sobrepasamiento. 

• Relación de amortiguamiento. Es la relación B/A, o lo que es igual, la rela­
ción entre la cantidad de sobrepasamiento de los dos primeros picos que siguen 
a un cambio en la entrada. Esta relación también depende del factor de amorti­
guamiento. 

La mayor parte de los sistemas de ajuste de controladores pretenden conseguir que 
la respuesta del sistema, ante una perturbación, tenga una relación de amortiguamien­
to B/A = 1/4. El ajuste de controladores pertenece a otro capítulo, por lo que aquí no 
se hace más extensiva la utilidad de aplicar esta relación de amortiguamiento. 
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Control multivariable 

16.1. Técnicas de control multivariable 

La mayor parte de los sistemas de control en las unidades de proceso, están com­
puestos por una entrada y una salida (SISO, Single Input Single Output), con lo cual 
pueden ser controlados perfectamente por medio de algoritmos PID estándar. Sin 
embargo, un pequeño número de sistemas son multivariables, es decir, disponen de 
múltiples entradas y múltiples salidas (MIMO, Múltiple Input Múltiple Output). Es 
necesario mencionar que la repercusión económica 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 el control de: 

• Columnas de destilación. 
• Unidades de cracking catalítico. 
• Unidades de coquización retardada. 
• Unidades de destilación de crudo. 
• Etc. 

El control automático de procesos multivariables, por medio de controladores PID, 
presenta grandes dificultades debidas a la presencia de tiempos muertos, interacción y 
restricciones, por lo que es necesario recurrir a otro procedimiento que tenga en cuen­
ta estas circunstancias. 

Dos de las técnicas más 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 interacción 
entre lazos. 

• Control Predictivo Basado en Modelos (CPBM). Utiliza un modelo explíci­
to para predecir cuál será el comportamiento del proceso a la largo del tiem­
po. 

16 
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Antes de pasar a ver, de forma simplificada, cada una de estas técnicas, es preciso 
hacer mención del concepto de interacción entre variables de proceso. Cada una de las 
técnicas trata de llevar a cabo el desacoplamiento entre variables cuando se sabe que 
tienen interacción o acoplamiento entre ellas. 

16.2. Interacción 

Una gran cantidad de lazos de control instalados en procesos unitarios presentan 
interacción entre ellos. El caso más típico es el de una columna de destilación donde 
prácticamente no existe ningún lazo de control que se comporte de forma indepen­
diente del resto. 

El sistema más simple y conocido con interacción es el que aparece en la Figu­
ra 16.1, donde se precisa controlar de forma automática caudal y composición de una 
mezcla manipulando dos válvulas automáticas situadas en las dos corrientes que apor­
tan producto a la mezcla. 

Fácilmente se ve que cada una de las válvulas afecta a ambas variables controla­
das. Ejemplo: al aumentar el punto de consigna de caudal (C2) y cambiar el valor de 
M2, también se modifica la composición (Cl), porque el aporte del componente que 
controla esta composición (MI), aumenta o disminuye con respecto al caudal princi­
pal (M2). Igual ocurre cuando se modifica el punto de consigna de la composición 
(Cl) respecto al caudal (C2). El diagrama de bloques de la Figura 16.2 muestra la inte­
racción entre ambos lazos de control. 
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La interacción provoca efectos no deseables cuando ambos lazos de control actúan 
en modo automático. De forma intuitiva, la manera de llevar a cabo el desacoplo es 
desintonizar uno de los controladores para que su actuación sea lenta en comparación 
al otro lazo. De esta manera se minimiza la oscilación de las variables. 

La Figura 16.3 muestra otro ejemplo típico que ocurre en el sistema de alimenta­
ción a la unidad de destilación de crudo de una refinería. Todas las corrientes se 
encuentran en fase líquida, por lo que no existen prácticamente tiempos muertos. 
Cuando aumenta el caudal de carga a la unidad por medio del controlador de caudal 
FC, disminuye el nivel en el desgasificador, por lo que el controlador C2 abre la vál­
vula M2. Esto hace que disminuya la presión Cl abriendo la válvula MI para com­
pensar el aumento de carga a la unidad. Dependiendo de la sintonía de ambos contro­
ladores se puede provocar una oscilación continua en el proceso. 

El sistema tiene un comportamiento similar cuando se configura el controlador Cl 
actuando sobre la válvula M2 y el controlador C2 actuando sobre la válvula MI. En 
cualquier caso es conveniente probar ambas configuraciones, sintonizando los contro­
ladores y eligiendo finalmente la que tenga mejor comportamiento. En este último 
caso, al aumentar la carga en FC disminuye el nivel en el desgasificador, abriendo la 
válvula MI. Esto hace que aumente la presión y, como consecuencia, el controlador 
Cl mandará abrir la válvula M2 restableciendo el equilibrio. 

16.3. Ganancias relativas en estado 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 el segundo lazo está en manual y otro valor diferente cuando 
el segundo lazo está en automático. Este concepto fue introducido por Bristol en los 
años sesenta, desarrollándolo posteriormente Shinskey, sobre todo aplicado a colum­
nas de destilación. En la Figura 16.4 se muestra de forma simple para un proceso con 
dos pares de variables que interaccionan entre sí como el de la Figura 16.3. 
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Figura 16.4 
De acuerdo a lo descrito por Bristol, la ganancia de un lazo abierto (controlador en 

manual) debe ser evaluada en primer lugar con el 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 
va a 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 
del controlador del lazo evaluado), se define como: 

• Si la ganancia en lazo abierto del lazo evaluado no cambia tanto si el otro lazo 
está en manual como si está en automático, el lazo evaluado no afecta ni se ve 
afectado por la acción del otro lazo, por lo que no existe interacción entre ellos. 
En este caso, la ganancia relativa Xij es igual a la unidad. 

• En el otro extremo, si la variable controlada «cí», no responde a la manipulada «mj» 
cuando el otro lazo está en manual (variable manipulada constante), la ganancia 
relativa Xij será cero. Se podría interpretar diciendo que la variable manipulada se 
encuentra en un circuito de proceso diferente al de la variable controlada. 

• Si existe alguna interacción entre ambos lazos de control, cambiando «mj» se 
verá afectada tanto «ci» como la variable controlada del otro lazo. 

Aplicando los conceptos anteriores a la Figura 16.4, si se posicionan en modo 
manual tanto el lazo 1 (presión), como el lazo 2 (nivel), la ganancia en lazo abierto al 
conseguir el estado estacionario en el lazo 1 será: 

Si se posiciona en modo automático el lazo 2, manteniendo en manual el lazo 1, la 
ganancia en lazo abierto al conseguir el estado estacionario en el lazo 1 será: 
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Dividiendo la primera ecuación entre la segunda se obtiene la ganancia relativa 
de este emparejamiento de lazos. 

En el sistema 2 x 2, la matriz de ganancias relativas se construye de la forma 
siguiente: 

La particularidad de la matriz dinámica anterior es que, la suma de cada una de las 
filas y cada una de las columnas es igual a la unidad. Como consecuencia, 

Por tanto, evaluando la ganancia relativa se pueden obtener los cuatro valores 
de la matriz de ganancias relativas del sistema. 

16.3.1. Ejemplo de cálculo de ganancias relativas 
Como ejemplo 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 el lazo de control 2 es el LC. Para obtener la ganancia relativa se pueden 
seguir los pasos siguientes, en los que se parte de una salida a válvula del 52 %: 

• Posicionar en modo manual los controladores LC y PC. 
• Producir un salto en escalón del 2 % en la salida a válvula del PC. Variable 

MV1. 
• Esperar hasta conseguir el estado estacionario en el PC. Variable CVl. 

La presión en el desalador ha cambiado desde 8,0 kg/cm2 hasta 7,50 kg/cm2. Con 
estos valores, la ganancia con el lazo PC en manual, manteniendo también en manual 
el LC es: 

Para obtener la segunda ganancia se pueden realizar las siguientes operaciones: 
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• Posicionar en modo automático el controlador LC. 
• Posicionar en modo manual el controlador PC. 
• Producir un salto en escalón del 2 % en la salida a válvula del PC. Variable MV1 
• Esperar hasta conseguir el estado estacionario en el PCI Variable CV1 

La presión en el desalador ha cambiado de 8,0 kg/ctn2 a 7,70 kg/cm2 Con estos 
valores, la ganancia con el lazo PC en manual, manteniendo en automático el LC, es: 

Por tanto, ía ganancia relativa = 0,15/0,25 = 0,60 y la matriz de ganancias 
relativas es: 

Estos valores indican bastante interacción entre ambos lazos de control, puesto 
que la interpretación de los valores de la matriz es la siguiente: 

Ninguna interacción 
Máxima interacción 
No debe utilizarse para control 

Cuando es igual a 1,00, el modificar la salida a válvula del controlador PC 
sólo tiene influencia sobre sí mismo, no afectando al LC. Por el contrario, cuando 
es igual a 0,50, el modificar la salida a válvula de cualquiera de los controladores tie­
ne el mismo efecto sobre ambos. A pesar de la gran interacción que existe entre ambos 
controladores, lo que sí se aprecia es que el emparejamiento de variables de la Figura 
16.3 es correcto desde el punto de vista del análisis de ganancias relativas, puesto que 
la ganancia relativa del PC con su propia válvula se aproxima más a la unidad que la 
correspondiente al PC con la válvula del LC. 

El criterio a seguir para el emparejamiento de variables es el de unir la variable 
controlada con la variable manipulada cuya ganancia relativa esté más próxima a la 
unidad. En el caso de la Figura 16.3 este emparejamiento corresponde a la variable 
presión con su propia válvula. Como consecuencia el nivel ha de controlarse asimis­
mo con su propia válvula. 

16.4. Control predictivo basado en modelos 

En la mayor parte de las unidades de proceso, la región de operación aceptable está 
delimitada por varias restricciones o límites comprendidos dentro de alguna de las 
siguientes categorías o grupos: 
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• Límites de actuadores (válvula totalmente abierta o cerrada). 
• Límites de equipo (máxima presión de trabajo o temperatura). 
• Restricciones de operación (bombeo de un compresor, inundación en una 

columna de destilación). 
• Restricciones en la calidad del producto (límite de impureza). 

El punto más fácil de operar la unidad está en el centro de esta región de operación 
aceptable, lejos de las restricciones. Esto permite el máximo tiempo de respuesta ante 
una perturbación que pueda conducir la unidad a un punto de operación inaceptable. 
Sin embargo, desde un punto de vista económico no se está operando en el punto de 
operación óptimo, tal como muestra la Figura 16.5. 

La operación del proceso con múltiples restricciones es difícil por muchas razo­
nes, entre las que se pueden citar las siguientes: 

• Si alguna de las variables manipuladas está en un límite, no estará disponible 
para control. 

• Si la unidad está operando en los límites de la región aceptable, si se produce 
una perturbación, como cambio de calidad de alimentación, una tormenta que 
modifique el poder de refrigeración de cambiadores, etc., debe realizarse una 
actuación rápida que compense inmediatamente esa perturbación. 

• Muchas unidades de proceso son altamente interactivas. Un cambio en una 
variable manipulada afectará a varias variables controladas del conjunto. 

• El punto de operación óptimo puede cambiar varias veces a lo largo del día si 
las condiciones ambientales, composición de la alimentación o calidad de los 
servicios auxiliares cambia. 

Los controladores PID tradicionales no son adecuados para controlar un proceso 
con varias restricciones, porque el operador no puede atender razonablemente a todas 
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las variables que tiene que supervisar y reajustarlas cada minuto. El resultado es que 
el proceso tendrá su punto de operación a una cierta distancia de las restricciones, al 
objeto de darle tiempo al operador para reconocer y responder a las perturbaciones de 
entrada al proceso. 

El control multivariable es un sistema que detecta el punto de operación óptimo 
económico en cada ejecución de control, y conduce la unidad a ese punto con una ope­
ración estable a pesar de las perturbaciones, operando como control supervisorio, es 
decir, que manipula los puntos de consigna de controladores básicos. 

De forma general, y como su propio nombre indica, la parte fundamental del 
CPBM es el modelo obtenido del proceso. A partir del modelo este sistema se caracte­
riza porque: 

• En el momento presente predice la salida del proceso para un cierto período de 
tiempo denominado horizonte de predicción. 

• Define una trayectoria para el futuro más cercano de las salidas de proceso con 
objeto de llevarlas a su punto de consigna o valor límite. 

• Calcula un vector de movimientos futuros para minimizar el error. 
• Aplica el primer elemento del vector de movimientos calculados. 
• Vuelve a repetir el ciclo de cálculo prediciendo de nuevo las salidas de proceso. 

Dadas las características de este sistema de control se presentan una serie de ven­
tajas, entre las cuales se pueden citar: 

• Permite la solución a problemas de control con comportamientos dinámicos no 
usuales. 

• Es muy atractivo para técnicos con conocimientos limitados en control de procesos. 
• Puede manipular procesos con problemas de interacción multivariable. 
• Realiza la compensación de tiempos muertos. 
• Da una respuesta adecuada a procesos con respuesta inversa. 
• Introduce una vía para llevar a cabo acción de control feedforward compensan­

do las perturbaciones del proceso. 

Los datos de planta se utilizan para construir un modelo dinámico lineal del proce­
so conteniendo todas las interacciones significativas entre variables. El modelo se uti­
liza para predecir el comportamiento de una variable controlada en lazo abierto en un 
período 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
turbación, alcancen su tiempo de estabilización, asentamiento o estado estacionario 
del proceso. Esto permite al controlador predecir las violaciones futuras de las restric­
ciones, de forma que se pueda tomar una acción de control anticipada para evitar esas 
violaciones. Esta predicción de futuro se compara, o reconcilia, con los valores actua­
les de las variables controladas en cada ciclo de control, con el fin de eliminar las 
incorrecciones del modelo. 

Cuando el controlador planifica cómo va a ser compensada una variable de pertur­
bación, calcula los movimientos actuales y futuros en las variables manipuladas. 
Cuando calcula este plan de movimientos tiene mucho cuidado para no violar los lími­
tes superior o inferior. 
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Por último se incorpora una programación lineal (LP) para resolver el problema de 
optimización en estado estacionario para el punto de operación más económico en 
cada ejecución del controlador. Este problema de optimización utiliza los valores pre-
dichos para el estado estacionario de las variables controladas y los valores actuales 
de las variables manipuladas, junto con la información de coste de la materia prima, 
productos y servicios auxiliares. Con estos valores se calcula el punto óptimo de ope­
ración en estado estacionario que satisface los límites tanto de las variables manipula­
das como de las controladas. 

El punto de operación en estado estacionario se impone en el cálculo de control, 
con lo cual se resuelve el problema de optimización de forma dinámica. Esta optimi­
zación dinámica minimiza los errores en las variables controladas con respecto al pun­
to calculado en estado estacionario por la programación lineal, previniendo las viola­
ciones de las variables manipuladas y controladas. 

La Figura 16.6 muestra un ejemplo de proceso que consiste en una columna frac-
cionadora con cuatro variables manipuladas, una de perturbación y tres variables con­
troladas, tal como se describe a continuación: 

• Variables manipuladas 
FC 2 Set Point del controlador de reflujo de cabeza. 
FC 3 Set Point del controlador de extracción lateral. 
TC 1 Set Point del controlador de temperatura de alimentación. 
FC 4 Set Point del controlador de reflujo circulante. 

• Variable de perturbación (Feedforward) 
FI 1 Caudal de alimentación. 

• Variables controladas 
AI 1 Impureza del producto de cabeza. 
AI 2 Impureza de la extracción lateral. 
AI 3 Impureza del producto de fondo. 
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Este sistema es altamente interactivo. Cambiando cualquiera de las cuatro varia­
bles manipuladas, o bien la de perturbación, 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 el pro­
ceso. Las salidas son aquellas variables que indican un cambio en el proceso, 
pero no pueden modificarlo. Ejemplo de entrada es la alimentación. 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 el 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 perturbación (DVs), también conocidas como 
variables feedforward (FFs). Las variables manipuladas pueden ser modificadas por 
el controlador, siendo normalmente los puntos de consigna de controladores bási­
cos. Las variables feedforward son variables independientes que afectan significati­
vamente al proceso, pero no pueden ser modificadas por el controlador, siendo nor­
malmente las medidas de ciertos indicadores o incluso medidas de controladores 
básicos. 

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 válvula u otras salidas del proceso. Aunque las CVs se 
pueden controlar en un punto de consigna fijo, normalmente se controlan entre un 
límite superior y otro inferior. Esto proporciona un mayor campo para optimizar el 
proceso, al tiempo que permite al controlador tener más variables controladas que 
manipuladas. 

16.5. Modelos de predicción 

Conceptualmente el modelo del sistema real puede dividirse en dos submodelos 
que pueden verse en la Figura 16.7, como son: 

• Modelo del proceso que relaciona la respuesta del proceso con todas las 
entradas medidas. Si sólo hay una entrada, obviamente ésta es una variable 
manipulada. Si hay más de una entrada, una de ellas o más pueden ser 
variables manipuladas mientras que las restantes serán consideradas varia­
bles de perturbación medidas. La estrategia CPBM compensará automáti­
camente dichas perturbaciones medidas por medio de su acción 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 los efectos de perturbaciones no medidas, ruido y 
también errores de modelado. 
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Asumiendo que el proceso es lineal e invariante en el tiempo, se puede representar 
mediante una función de transferencia de la siguiente forma: 

y(t) = G(q)u(t)+v(t) 

donde: y (t) = Respuesta del sistema (por ejemplo una temperatura o la medi­
da de composición de un analizador en línea). 

u (t) = Entrada que se manipula o variable de perturbación medida. 
G (q) = Función de transferencia que representa la parte determinista 

de la dinámica del proceso. 
v (t) = Representa el efecto de todas las perturbaciones no medidas 

que actúan sobre el sistema, incluido el ruido. 

16.5.1. Modelos de proceso 
En realidad cualquier modelo a partir del cual se puedan calcular predicciones pue­

de utilizarse para CPBM (continuo o discreto, función de transferencia, espacio de esta­
dos o convolución, lineal o no lineal, incluso modelos basados en reglas, modelos basa­
dos en redes neuronales). La tecnología CPBM está abierta a futuras extensiones y a 
otros campos de investigación. Actualmente los modelos más utilizados son los que se 
describen someramente en los apartados siguientes. Acerca de cada uno de ellos exis­
ten libros completos, por lo que aquí sólo se hace una ligera mención de los mismos. 

• Modelo de respuesta impulsional 
Es el utilizado en el algoritmo IDCOM explotado en su día por la firma Setpoint. 

La respuesta del sistema en el instante actual es el resultado de la secuencia de entra­
das pasadas. El estado actual del sistema sólo se debe a las variaciones que haya habi­
do en el pasado en las entradas (variables independientes). 

donde los son los coeficientes de la respuesta impulsional y donde: 

La ventaja del modelo FIR (Finite Impulse Response) es que no necesita ninguna 
información a priori y puede describir cualquier dinámica por inusual que sea. Puesto 
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que no hay términos recursivos, la predicción es simple y menos sensible a errores del 
modelo. Como se sabe, la recursión introduce grandes errores incluso cuando los 
parámetros del modelo recursivo son ligeramente incorrectos. 

La principal desventaja es que este modelo no puede aplicarse directamente a sistemas 
inestables y que contiene un gran número de parámetros (n es generalmente del orden de 
30 a 50). La Figura 16.8 muestra la respuesta de un modelo con entrada en impulso. 

• Modelo de respuesta a salto en escalón 

Es el modelo utilizado por el algoritmo DMC desarrollado en su día por la firma 
Dynamic Matrix Control Corporation. Es muy similar al de respuesta impulsional, 
sólo que utiliza como entrada saltos en escalón. Si tras un salto en escalón de la varia­
ble manipulada, el sistema alcanza un valor estacionario al cabo de n períodos de 
muestreo, se tiene que: 

donde gj son los coeficientes de la respuesta a salto y . Además y0 

representa el afecto acumulativo de los incrementos de control n periodos de muestreo 
antes suponiéndose que la salida está asentada en un valoreonstante. 

El modelo de respuesta a salto tiene las mismas ventajas y desventajas que el mode­
lo de respuesta impulsional. La Figura 16.9 muestra un modelo con entrada en escalón. 
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• Modelo recursivo de función de transferencia 

Es el modelo empleado por el algoritmo RMPCT de la firma Honeywell. El pro­
ceso se describe mediante una ecuación en diferencias: 

o, de manera abreviada, 

En este tipo de modelo, la respuesta actual del proceso no sólo depende de los 
cambios pasados en las entradas, sino también de las respuestas anteriores. 

La ventaja de este modelo es que puede utilizarse para procesos que no sean estables. 
El número de parámetros que definen el modelo es mucho menor que en el caso de los 
modelos FIR o respuesta a salto en escalón. La desventaja es que hay que especificar el 
orden de na y nb. Además, como ya se ha señalado anteriormente, su naturaleza recur­
siva hace mucho más difícil la predicción y tiene una gran sensibilidad a los errores. 

16.6. Funcionamiento de un controlador 

En este apartado se describe, de forma simple, el funcionamiento de un controla­
dor con modelos obtenidos a partir de salto en escalón en la entrada, como es el caso 
de DMC. El primer paso para implementar un controlador multivariable es realizar el 
modelo dinámico 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 identificación y el resultado de este análisis constituye 
el modelo multivariable y dinámico del proceso, el cual contiene todas las interaccio­
nes significativas entre variables. 
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La Figura 16.10 muestra el modelo obtenido para la columna que aparece en la 
Figura 16.6. Cada caja representa la respuesta en el tiempo de una variable dependien­
te a un salto en escalón positivo en el tiempo cero de la correspondiente variable inde­
pendiente, mientras el resto de variables independientes se mantienen constantes. Esto 
es lo que se conoce como respuesta en lazo abierto a un salto en escalón. 

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 o segundo orden. Una de las ventajas de estos modelos de predicción es su 
adaptación a las curvas reales de respuesta del proceso. 

Una vez obtenido el modelo dinámico, este modelo se utiliza para realizar una pre­
dicción 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 superposición. Esta predicción se realiza 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 el estado estacionario, 
puesto que todos estos cambios aún tienen efecto sobre el sistema. No se consideran 
los cambios ocurridos en el pasado hace más tiempo del que corresponde al estado 
estacionario, puesto que esos cambios ya han dejado de tener efecto sobre el 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 al modelo para generar la predicción futura de cada variable dependiente. Estas 
predicciones se extienden desde el tiempo actual hasta el tiempo futuro de estado esta­
cionario. Las predicciones de las variables dependientes se actualizan en cada ejecu­
ción del controlador, y son reconciliadas con los valores actuales de las variables 
dependientes para eliminar los errores del modelo. 
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El paso siguiente en el algoritmo de control es calcular las referencias óptimas en esta­
do estacionario para todas las variables, controladas y manipuladas, tal como muestra la 
Figura 16.11. Este cálculo se realiza por la programación lineal en estado estacionario. 

La entrada a este cálculo está formada por los valores actuales de las variables 
manipuladas y sus límites de operación, los valores predichos para las variables contro­
ladas en estado estacionario y sus límites de operación, información económica sobre 
los valores de los productos y coste de las materias primas y servicios auxiliares. 

Los límites de operación definen una región de operación aceptable, y los valores 
actuales de las MVs y los predichos de las CVs definen el punto de operación en esta­
do estacionario, asumiendo que no se realizan movimientos en las MVs. 

La programación lineal calcula un movimiento en estado estacionario para cada 
MV que, el conjunto de todos ellos, especifique un nuevo punto de operación en estado 
estacionario, el cual se encuentra dentro de la región de operación aceptable. Además, 
este punto es el óptimo desde un punto de vista económico. Hay que hacer notar que el 
punto de operación óptimo en estado estacionario tendrá siempre varios límites. 

El paso final en el algoritmo de control consiste en desarrollar un plan detallado de 
acción de control para las MVs que minimice la diferencia ente el comportamiento futu­
ro predicho por el controlador y el comportamiento deseado como referencia de las CVs. 
El comportamiento futuro deseado para cada CV es la referencia en estado estacionario 
que calcula la programación lineal. En otras palabras, la diferencia o error de cada CV es: 

Básicamente, la referencia en estado estacionario de una CV es su punto de con­
signa. Con el fin de llevar de forma dinámica las CVs 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 igual al valor de referencia dado 
por la programación lineal en estado estacionario. Si todas las MVs alcanzan su esta­
do estacionario, también lo alcanzarán las CVs. Las Figuras 16.12 y 16.13 muestran 
el desarrollo de un plan detallado de acción de control para un sistema de una MV y 
una CV El efecto deseado de la acción de control se define como la imagen especular 
de la predicción de la CV sobre la referencia en estado estacionario de la CV, es decir, 
sobre el punto de consigna de la variable controlada. 
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Si la acción de control fuese exactamente la que consigue el efecto deseado, se eli­
minaría completamente el error. La CV alcanzaría inmediatamente la referencia del 
estado estacionario y se mantendría en ella a lo largo del horizonte temporal. 

16.6.1. Cálculo de movimientos en las variables manipuladas 

A partir del modelo obtenido al realizar los step test, y si no se toma ninguna 
acción de control, se puede predecir hacia dónde evolucionarán las CVs en el futuro 
conociendo la historia pasada de las MVs. Esto es lo que se denomina respuesta libre 
del sistema. Por otro lado, y puesto que existe un modelo que relaciona las variaciones 
en las variables independientes (MVs y FFs), con los efectos en las variables depen­
dientes (CVs), se puede conocer cuál será el resultado de una estrategia de control 
determinada. Realizando movimientos en las MVs en el momento actual, se puede 
saber el efecto futuro de dichos movimientos sobre las CVs. Esto es lo que se denomi­
na respuesta forzada del sistema. 

Como consecuencia de lo descrito anteriormente, se puede decir que la predicción 
en la evolución de las CVs está formada por la suma de dos componentes. Uno de 
ellos depende de los movimientos de las MVs y FFs en el pasado y el otro depende 
de los movimientos futuros de las MVs. Por tanto se dispone de tres elementos con los 
que trabajar: variables independientes, variables dependientes y modelo matemático 
que describe el efecto de las primeras sobre las segundas, tal como muestra la Figura 
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A partir de los incrementos de MV pasados y definiendo el error (E) en las CVs, como: 

habrá que calcular los movimientos futuros de las variables manipuladas (A MV), para 
hacer que los futuros valores de sean tan iguales como sea posible al error. 
En otras palabras, se desea que: 

Para conseguir este objetivo se utiliza la técnica de minimizar la suma de los cua­
drados de los elementos residuales entre error y predicción, es decir, minimizar R * 
R, siendo R el vector de errores residuales. 

16.14. Los coeficientes determinados al obtener el modelo con los datos de los step 
test se almacenan en la matriz dinámica denominada «A». 

Una vez conocida la respuesta libre del sistema, contenida en el modelo, se trata 
de sumar a la predicción en lazo abierto unos movimientos en las MVs que produzcan 
una respuesta del lazo cerrado en el que las CVs se aproximen tanto como sea posible 
a los puntos de consigna. 

Si se pudieran calcular los movimientos futuros de forma que el efecto de éstos 
fuera una imagen especular de la predicción en lazo abierto, tomando como eje de 
simetría el setpoint, se habría minimizado el error entre CV real y punto de consigna. 
Por tanto, la minimización del error es un problema de ajuste de curvas, tal como apa­
rece en la Figura 16.15. 
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Conociendo la matriz dinámica A y realizando diversos pasos matemáticos, se lle­
ga a que, para un determinado error E, el incremento en la MV que lo minimiza a lo 
largo del horizonte de predicción es: 

La solución dada con la ecuación anterior minimizará el error aplicando un plan de 
movimientos futuros en las MVs. Estos movimientos están calculados para conseguir la 
referencia en estado estacionario de las MVs. A veces no es conveniente aplicar este plan 
tan agresivo de eliminación de error, sino que es preferible su eliminación de forma suave. 
Para ello se aplica un parámetro ajustable denominado Move Suppression Factor (MSF), 
formado por una matriz diagonal denominada K aplicable a cada una de las MVs. 

Al incluir el MSF en la ecuación anterior, se transforma en: 

Por otro lado, como las unidades de ingeniería de las variables controladas son 
diferentes, es necesario aplicar otro parámetro que las normalice, de forma que todas 
ellas alcancen el mismo nivel de importancia dentro del controlador. Este parámetro 
es el que se denomina Equal Concern Error (ECE). A partir de los ECE se obtiene la 
matriz diagonal de pesos denominada W, cuyos valores son: 

Si se incluye la matriz W en la ecuación anterior, aparecerá la solución del contro­
lador aplicando la ecuación siguiente en forma matricial: 

donde: A MV = Vector de movimientos a aplicar a las MVs. 
Al ser W una matriz diagonal, Wr * W se puede sustituir por W2, por lo que la 

ecuación anterior puede transformarse en: 

En las dos ecuaciones anteriores, la parte situada dentro del corchete se conoce 
con el nombre de Matriz de Control. 

En estas ecuaciones se puede ver que el incremento en la variable manipulada se 
obtiene a partir del error y la matriz de control, es decir, la matriz dinámica de coefi­
cientes modificada por medio de cálculos en los que se incluyen los parámetros de 
ajuste mencionados (MSF y ECE). Por último, al imponer como valores de referencia 
en estado estacionario los obtenidos por la programación lineal, el cambio total en 
cada MV al alcanzar el estado estacionario debe ser igual al cambio total requerido 
por la programación lineal. Esto se consigue haciendo que la suma del vector de todos 
los movimientos futuros de MV sea igual al cambio total deseado en estado estaciona­
rio, tal como muestra la Figura 16.16. En otras palabras, la suma de incrementos 
AMV, + AMV2 + + AMVn de la Figura 16.17 debe ser igual a AMV1. 
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Como consecuencia de todo lo anterior, el 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 bloque superior lleva a cabo la minimización del error en el menor tiempo posi­
ble, o lo que es igual, se comporta de forma agresiva para llevar el error a cero en el 
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número de movimientos futuros previstos. El segundo bloque minimiza el tamaño del 
movimiento en la MV para suavizar el comportamiento del controlador y producir 
más estabilidad en la CV. En el tercer bloque aparece el valor del incremento en la 
variable manipulada que propone la programación lineal para corregir el error en el 
estado estacionario. Como la suma de los incrementos de los «n» movimientos futuros 
debe ser igual al incremento total propuesto, la matriz Q hace que el controlador cal­
cule los AMVa a AMV„ que correspondan. 

En cada ejecución del controlador se aplica AMVa, volviendo a repetirse todo el 
cálculo por tratarse de un controlador con horizonte móvil. 

16.6.2. Desarrollo matemático simplificado 

Partiendo de la igualdad propuesta en la formulación matricial del controlador, 

multiplicando por AT en ambos lados de la igualdad, 

multiplicando por [AT *A]4 en ambos lados de la igualdad, 

Como 0(AT *A)~' * (AT * A) es igual a la matriz unidad, se tiene que: 

La parte de cálculo situada dentro del corchete se denomina Matriz de Control. 
Ampliando la matriz «A» anterior con la matriz diagonal «K» correspondiente a 

los Move Suppression Factor, se tiene: 
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Aplicando la ecuación general deducida anteriormente se tiene que, 

Si ahora se deshace el cambio realizado en la simplificación anterior, 

Donde: 

Con lo cual el incremento a aplicar en las MVs, una vez tenido en cuenta el MSF, 

sera: 

Si a la matriz ampliada anteriormente se le aplican, sólo a la parte correspondiente 
a la matriz «A», los pesos «W» que son el resultado de invertir los valores de los 
Equal Concern Error, se tiene: 

Simplificando se puede hacer que: 

y 
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Aplicando el mismo procedimiento descrito en la simplificación anterior, se llega 
a que el incremento a aplicar en las MVs, una vez tenido en cuenta los MSF y ECE 
será: 

Aplicando el resultado del cálculo anterior, la suma de incrementos de MV no da 
el mismo resultado que el valor impuesto por la programación lineal. Para hacer que 
coincidan es necesario incluir un factor de peso a cada una de las MVs. Ampliando las 
matrices tratadas anteriormente de la forma siguiente: 

y siguiendo el mismo procedimiento de cálculo realizado hasta ahora, se llega a que el 
incremento a aplicar en las MVs, utilizando las matrices sin ampliar y una vez tenido 
en cuenta los MSF, ECE y factor Wt será: ! 
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Control de bombas de proceso 

17.1. Introducción 
Los fluidos, para ser transportados de un lugar a otro del proceso, necesitan dispo­

ner de una cantidad de energía para vencer la diferencia de presión, altura o velocidad 
entre origen y destino. Cuando se trata de líquidos que no disponen de esta energía, es 
necesario comunicársela por medio de elementos mecánicos 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 continuación: 

• Bombas dinámicas. 

- Centrífugas. 

• Bombas de desplazamiento positivo. 

- Alternativas. 
- Rotativas. 

En las bombas dinámicas se añade energía de forma continua para aumentar la 
velocidad del fluido en el interior de la bomba. La velocidad del fluido disminuye al 
alcanzar la línea de descarga y, como consecuencia, aumenta su presión. 

En las de desplazamiento positivo, en cada rotación de la bomba se añade energía a 
un determinado volumen de fluido, aplicándose por tanto de forma discontinua. La 
presión aumenta hasta vencer la existente en la línea de descarga. 

Puesto que sólo se trata de ver los diferentes sistemas de control, aunque existen 
muchos más tipos de bombas se van a contemplar exclusivamente las que pertenecen a 
los mencionados anteriormente, sin entrar en las aplicaciones de cada una de ellas ni, 
por tanto, en sus rangos de trabajo. 
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17.2. Conceptos teóricos 

Antes de seguir adelante es conveniente recordar algunos de los conceptos básicos 
relacionados con el funcionamiento de las bombas, tales como: 

• Presión de vapor. 
• Teorema de Bernouilli. 
• Altura de elevación. 
• Cavitación. 
• Altura Neta Positiva en Aspiración (NPSH). 

17.2.1. Presión de vapor 

Es la presión absoluta que adquiere el vapor cuando, a una temperatura determina­
da, se alcanza el equilibrio dinámico, en el cual las velocidades de condensación y 
evaporación son iguales. Cuando un vapor se somete a un aumento progresivo de la 
presión, permaneciendo la temperatura por debajo de la crítica correspondiente a ese 
vapor, éste se convierte en líquido. La Figura 17.1 muestra que, partiendo del punto 
«a», al aumentar la presión disminuye el volumen siguiendo la ley de los gases perfec­
tos. Al llegar al punto «b» aparecen las primeras gotas de condensado y continúa dis­
minuyendo el volumen hasta el punto «c» donde todo el vapor ha pasado a líquido 
manteniendo constante presión y temperatura, o lo que es igual, se produce el cambio 
de fase. Como los líquidos son casi incompresibles, es necesario un aumento muy 
grande de presión para reducir el volumen a partir del punto «c», elevándose la curva 
casi verticalmente entre «c» y «d». 

Esto significa que, a una temperatura determinada, sólo existe una presión para la 
cual un producto puede encontrarse en estado líquido, en estado vapor o en ambos 
simultáneamente, conociéndose como presión de vapor a la temperatura considerada. 
Llevando los valores de presión y temperatura a una gráfica como la que aparece en la 
Figura 17.2 se obtiene la curva de presiones de vapor de un producto. 
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Aumentando la presión aumenta la temperatura hasta llegar al punto crítico por 
encima del cual no se observa ningún cambio de fase, siendo, por tanto, el punto final 
de la curva de presión de vapor. A partir de este punto se dice que el producto se 
encuentra en fase gas. 

17.2.2. Teorema de Bernoouilli 

La ecuación fundamental de la Hidrodinámica es la correspondiente al teorema de 
Bernouüli, el cual relaciona presión, velocidad y altura de los diferentes puntos situa­
dos a lo largo de una línea de proceso. El teorema expresa que: 

donde: P = Presión absoluta 
V = Velocidad 
Z = Altura debida a la elevación del punto 
p = Peso específico del líquido 
g = Aceleración de la gravedad 

El primer término se denomina altura debida a la presión estática, y aplicando su 
ecuación de dimensiones se tiene: 

El segundo término se denomina altura debida a la velocidad o altura dinámica. 
Dimensionalmente es: 

El último término corresponde a la elevación y se expresa directamente en metros. 
Como consecuencia, cada término del teorema de Bernouilli tiene la dimensión de 

una longitud y se denomina altura. 
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17.2.3. Altura de elevación 

Es la energía por unidad de peso de fluido con respecto a la línea de referencia. Se 
utiliza generalmente para representar la altura de una columna estática de líquido que 
produce la presión del fluido sobre un punto. La altura de elevación también puede ser 
considerada como el trabajo necesario para mover un líquido desde una posición origi­
nal a la posición indicada por esa altura. La Figura 17.3 muestra un sistema en el que, 
partiendo de un recipiente cerrado, se envía un caudal a otro recipiente por medio de 
una bomba. 

De acuerdo al teorema de Bernouilli, al líquido se aplican tres clases de energía 
que se traducen en tres alturas. Tratándolas en forma diferencial entre aspiración e 
impulsión se tiene: 

• Altura potencial. Es el trabajo por kg que efectuaría el fluido al caer desde una 
cierta elevación hasta la de referencia. 

• Altura de presión estática. Altura a la que el líquido puede ser elevado por una 
presión determinada. 

• Altura de velocidad. Distancia vertical desde la que un líquido debería caer 
para adquirir la velocidad «V». 
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La altura total es la generada por la bomba para mantener el caudal circulando por 
el circuito y corresponderá a la suma de tres alturas anteriores más 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» será: 

17.2.4. Cavitación 

Cuando la presión absoluta en algún lugar correspondiente a la aspiración descien­
de por debajo de la presión de vapor, para la temperatura local existente, se forman 
burbujas de vapor o «cavidades» que son arrastradas por el líquido. Las burbujas desa­
parecen bruscamente cuando se eleva la presión a través de la propia bomba. La for­
mación de burbujas y posterior «implosión» de las mismas es el fenómeno conocido 
como cavitación, cuyo nombre se debe a las cavidades formadas. 

Los efectos que produce la cavitación son ruido y vibraciones. La gama de fre­
cuencias del ruido depende del tamaño de las burbujas, de forma que, cuanto más 
pequeñas son las mismas más alta es la frecuencia del ruido. Si una bomba funciona 
en régimen de cavitación durante largos períodos de tiempo se producen desperfectos, 
tanto en las partes móviles de la bomba como en el propio cuerpo de la misma. 

Otro factor a tener en cuenta es que la cavitación disminuye el rendimiento de la 
bomba, manifestándose como una menor capacidad de bombeo. En general, la cavita­
ción indica una insuficiente NPSH disponible, ocasionada por causas tales como pér­
didas excesivas en la aspiración, alta temperatura, disminución en la altura estáti­
ca, etc. 

17.2.5. Net Positive Suction Head (NPSH) 

La altura neta positiva de aspiración se refiere a las condiciones mínimas que 
deben existir en la aspiración de una bomba para evitar cavitación. A su vez, la NPSH 
se divide en: 

• Disponible 
• Requerida 

La NPSH disponible es el exceso de energía o altura total de líquido, con respecto 
a su presión de vapor, que existe en la aspiración de la bomba. 

donde: HT = Altura total de líquido 
Pv = Presión de vapor del líquido 
Pa = Presión en el recipiente de aspiración 
Za = Altura en el lado de aspiración 
Hc = Pérdidas de carga en el circuito de aspiración 
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Todas las variables mencionadas corresponden a características del sistema de 
bombeo. Cuando una bomba no dispone de suficiente NPSH en el circuito, se reduce 
su capacidad a valores inferiores a los de diseño. 

La NPSH requerida depende de cada bomba en particular, y es la necesaria para 
que la bomba funcione sin cavitación. La Figura 17.4 muestra las curvas de NPSH 
disponible y requerida, delimitando las zonas de funcionamiento con y sin cavita­
ción. 

17.3. Bombas centrífugas 

Una bomba centrífuga está formada por un conjunto de alabes, alojados dentro de 
una carcasa, que imparten energía al fluido por medio de la fuerza centrífuga. Básica­
mente está formada por: 

• Elementos dinámicos. 
• Elementos estáticos. 

En una bomba centrífuga, el líquido, por medio de la presión atmosférica u otra 
presión de proceso, se ve forzado a pasar por un conjunto de alabes en movimiento. 
Estos alabes constituyen un impulsor que imprime velocidad, la cual se convierte 
en presión al descargar el líquido sobre el espacio disponible en la carcasa de la 
bomba. 

La Figura 17..5 muestra esquemáticamente un impulsor, en el que aparecen las dos 
componentes que imprimen velocidad al líquido. Una de las componentes tiene direc­
ción radial y la otra tangencial, dando como resultado la velocidad absoluta que es la 
que realmente toma el líquido. 
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Las bombas centrífugas son las más utilizadas en la industria. La altura diferencial 
de las bombas centrífugas varía con el caudal según curvas características como las de 
la Figura 17.6. 

Al aumentar el caudal disminuye la altura diferencial. La capacidad, o caudal a tra­
vés de la bomba, varía en función de la presión que existe en la línea de descarga, pero 
el tipo de curva de la Figura 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 
que tienen distintos valores de caudal para la misma altura. A partir del punto 2 hacia 
la derecha el comportamiento es estable porque su pendiente es progresiva. Por últi­
mo, la curva «B» tiene una zona estable desde el punto 3 hacia la derecha, mientras 
que entre los puntos 1 y 3 es prácticamente plana, lo cual significa que, al aumentar 
ligeramente la altura, el caudal pasa rápidamente a cero. 

De acuerdo a las diferentes curvas características, así como las necesidades del 
proceso donde se encuentra instalada la bomba, los sistemas de control que pueden ser 
aplicados son los que aparecen en la relación siguiente: 
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• Marcha-Parada (ON-OFF). 
• Estrangulamiento en la línea de impulsión. 
• Derivación de caudal. 
• Velocidad de giro. 

En los apartados siguientes se verán aplicaciones de cada uno de los tipos de con­
trol mencionados. 

17.3.1. Control de nivel ON-OFF 

La Figura 17.7 muestra el sistema de control de nivel de un recipiente en el que se 
va acumulando volumen, pero no suficiente para mantener funcionando la bomba de 
forma continua. 

La Figura 17.8 muestra un diagrama de bloques para control de la bomba. Debe 
arrancar al alcanzar alto nivel en el depósito, y pararse al alcanzar bajo nivel. La lógi­
ca utilizada es la de circuito cerrado en situación normal. En otras palabras, contacto 
cerrado equivale a «1» lógico y contacto abierto a «0» lógico. 
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Se parte de la situación en la que el nivel de líquido se encuentra situado entre el 
mínimo (LSL cerrado) y el máximo (LSH abierto), el depósito se está llenando y la 
bomba está patada. El proceso seguirá la secuencia siguiente: 

• Al alcanzar alto nivel se cierra el contacto LSH, enviando un 1 lógico a la puer­
ta OR. La salida de esa puerta será igual a 1 lógico. 

• Al tener dos entradas igual a 1 lógico la puerta AND da como salida un 1 lógico, 
energizando el relé para poner en marcha la bomba. Al mismo tiempo retorna 
un 1 lógico para enclavar la puerta OR y, aunque disminuya el nivel por debajo 
de LSH y éste deje de enviar un 1 lógico, no se pare la bomba. 

• Al estar marchando la bomba irá disminuyendo el nivel de líquido hasta alcan­
zar el bajo nivel. En este momento se abre el contacto LSL, enviando un 0 lógi­
co a la puerta AND. 

• La salida de la puerta AND pasa a 0 lógico, con lo cual se desenergiza el relé, 
haciendo que se pare la bomba y desenclavando al mismo tiempo la puerta OR. 

• Una vez parada la bomba empezará a subir el nivel hasta alcanzar el máximo, en 
cuyo momento se repite de nuevo el ciclo descrito. 

17.3.2. Control de presión ON-OFF 

Es muy frecuente disponer de dos bombas en paralelo cuando se trata de circuitos 
críticos dentro del proceso. También es frecuente disponer de sistemas de arranque 
automático de la bomba considerada como reserva cuando disminuye la presión en la 
línea de descarga, bien por avería de la bomba considerada principal, o porque el pro­
ceso demanda un caudal mayor al que puede suministrar una sola bomba. La Figu­
ra 17.9 muestra un circuito simplificado de esta configuración, en la que puede verse 
además el presostato que se acciona cuando la presión disminuye por debajo de un 
cierto valor (PSL). 

Existen diversas posibilidades de realizar el sistema de arranque automático de la 
bomba de reserva, entre los cuales, la Figura 17.10 muestra uno de ellos. Como es 
lógico, en este sistema aparecen las características más importantes desde el punto de 
vista conceptual, por lo que no aparecen los detalles últimos necesarios en una instala­
ción industrial. 



Como fácilmente se observa, cualquiera de las bombas puede operar como reserva 
de la titular, colocando adecuadamente el selector. En la Figura 17.10 se encuentra 
seleccionada la bomba 1 como reserva de la bomba 2. Partiendo de la situación nor­
mal de trabajo, en la cual, la bomba 2 se encuentra en marcha, la secuencia de opera­
ción es la siguiente cuando disminuye la presión: 

• Al alcanzar el punto de ajuste del PSL se cierra el contacto. 
• A través del selector y del contacto de parada, el cual permanece normalmente 

cerrado, se cierra el circuito poniendo en marcha la bomba 1. 
• El circuito de mando cierra un contacto de retenida para que, aunque aumente la 

presión, la bomba permanezca en marcha. Este contacto está conectado en para­
lelo con el del presostato para que se quede enclavado el circuito aunque 
aumente la presión y se abra el contacto del presostato. 

• El paro de la bomba se efectúa de forma manual por medio del pulsador de 
parada. Al abrir este contacto se desenclava el circuito abriendo el contacto 
de retenida. 

La misma secuencia se realiza si, manualmente o por avería, se para la bomba 
principal. La presión caerá inmediatamente y será detectada por el PSL. 

El arranque manual, con el pulsador de marcha, hace exactamente el mismo ciclo 
que si hubiera disminuido la presión hasta cerrar el contacto del presostato. 

Algunos procesos son tan críticos que ha de colocarse una turbina accionada con 
vapor para mover la bomba de reserva, en lugar de un motor eléctrico. Como ejemplo 
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se tiene la bomba situada en el fondo de una columna de destilación a vacío. Si por 
cualquier circunstancia se para la bomba principal, incluido el fallo en la tensión eléc­
trica de alimentación a la bomba, y no se desaloja el producto existente en el fondo de 
la columna, dadas las características de alta viscosidad de este producto, se ocasiona­
rán graves problemas en la puesta en marcha siguiente a este incidente. La Figu­
ra 17.11 muestra el circuito de arranque automático de una turbina de vapor colocada 
para mover la bomba de reserva. 

Las principales características de este circuito son las siguientes: 

• La electroválvula se encuentra permanentemente con tensión. Es preferible que 
se ponga en marcha la turbina por causa de un fallo en el circuito eléctrico a que 
cuando tenga que ponerse en marcha por haber disminuido la presión no lo 
haga. 

• La válvula automática de entrada de vapor a la turbina abre ante fallo de aire. La 
razón es la misma que la expuesta en el caso anterior. 

• La electroválvula comunica las vías «A» y «B» dejando pasar aire de instru­
mentos a la válvula automática, por lo que esta permanece cerrada. 

• Tanto el interruptor de puesta en marcha como el presostato permanecen nor­
malmente cerrados. 

En operación normal, la turbina puede ser arrancada manualmente abriendo el 
interruptor de puesta en marcha. De igual manera se realizará el arranque automático, 
siguiendo la secuencia que se describe a continuación: 

• Disminuye la presión hasta llegar al punto de ajuste del PSL, momento en el que 
se abre el contacto, dejando sin tensión la electroválvula. 

• Al quedarse sin tensión, la electroválvula comunica las vías «B» y «C», descar­
gando a la atmósfera el aire contenido en la cabeza de la válvula. 

• Al tratarse de una válvula automática al fallo del aire abrirá el paso de vapor a la 
turbina, poniéndose en marcha la bomba de reserva. 

• La electroválvula dispone de un enclavamiento mecánico, de forma que una 
vez accionada no retorna automáticamente aunque vuelva la alimentación eléc-
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trica a la misma. De esta forma no se para la bomba aunque se recupere la pre­
sión. 

• El paro de la bomba se efectúa de forma manual accionando el rearme mecáni­
co situado sobre la propia electroválvula. 

También se puede colocar una electroválvula sin rearme mecánico, en cuyo caso 
será necesario realizar un enclavamiento eléctrico para que realice la misma función. 

17.3.3. Control por estrangulamiento en la línea de impulsión 

La altura diferencial de las bombas centrífugas varía con el caudal según una curva 
como la que aparece en la Figura 17.12. La forma exacta depende de las caracterís­
ticas constructivas de cada bomba, por eso se conoce como curva «característica», y 
debe ser facilitada por el fabricante. Observando la figura es fácil ver que al aumentar 
el caudal disminuye la altura diferencial de la bomba y aumenta la pérdida de carga 
del circuito. 

Al arrancar la bomba va aumentando el caudal, desplazándose hacia la derecha en 
la curva de la bomba, al mismo tiempo que va creciendo la pérdida de carga del circui­
to. El equilibrio se alcanza cuando esta última iguala a la presión diferencial facilitada 
por la bomba. Es decir, cuando ambas curvas se cruzan. El punto de cruce es por tanto 
el punto de funcionamiento. 

Si se desea que el caudal o la presión sean distintos a los determinados por la inter­
sección de ambas curvas, hay que colocar una válvula en la impulsión de la bomba, tal 
como muestra la Figura 17.13. 

La pérdida de carga de la válvula se suma a la del sistema, con lo cual la curva 
conjunta del circuito pasa a ser otra diferente a la de diseño de la bomba. A medida 
que se cierra la válvula y aumenta su pérdida de carga, el punto de operación se va 
desplazando hacia la izquierda. Por ejemplo, la curva «A» de la Figura 17.12 corres­
ponde a un circuito con la válvula totalmente abierta, la «B» con la válvula parcial­
mente cerrada y, por último, en la curva «C» la válvula está prácticamente cerrada. 
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Este método de control es el más común para controlar el caudal en una gran can­
tidad de bombas centrífugas. Estrangulando el paso se desplaza el punto de operación 
de forma que se reduce el caudal de paso, con el inconveniente de perder rendimiento. 
Sin embargo, el mayor inconveniente se alcanza cuando se cierra completamente la 
válvula automática, en cuyo momento se tiene la presión denominada de shutoff. La 
bomba está batiendo el producto y la temperatura se eleva. Si se trata de un líquido 
volátil, tal como Gas Licuado del Petróleo (LPG), la bomba se descaiga haciendo difí­
cil su posterior puesta en marcha. 

17.3.4. Control mediante derivación de caudal 

Existen muchos procesos en los que se utilizan bombas que deben estar funcionan­
do continuamente, tanto si está circulando mucho como poco caudal. Cuando una 
bomba trabaja a bajo caudal se pueden presentar una serie de problemas, los cuales 
pueden tener alguna de las siguientes fuentes: 

• Térmica. Las bombas generan una considerable cantidad de calor que es disipa­
do por el propio fluido. Si el caudal disminuye por debajo de un valor mínimo 
se produce un calentamiento excesivo. En muchos casos puede producirse cavi­
tación, con los daños que eso ocasiona. 

• Hidráulica. Cuando disminuye el caudal por debajo del valor mínimo se produ­
ce recirculación interna en la bomba, calentando el producto. Otras veces la 
bomba puede tener la curva característica Altura-Caudal con posibles inestabili­
dades en la zona de bajo caudal, tal como muestra la Figura 17.6. 

• Eléctrica. Cuando se cierra alguna válvula en el circuito de impulsión para res­
tringir el paso de caudal aumenta la pérdida de carga. Al aumentar la pérdida de 
carga aumenta la potencia consumida por el motor que acciona la bomba. 

Para evitar estos problemas hay que asegurar que el caudal bombeado sea siempre 
superior al mínimo. Desde el punto de vista de control el caudal mínimo debe ser 
suministrado por el fabricante de la bomba. Existen varios procedimientos para asig­
nar el caudal mínimo a través de una bomba, entre los que pueden considerarse los 
más utilizados los que derivan parte del caudal, también conocidos como by pass. 
Dentro de ellos se encuentra la instalación de una línea de recirculación con: 
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• Orificio de restricción. Este sistema tiene la desventaja de estar recirculando 
permanentemente parte del caudal bombeado, con el consiguiente gasto de 
energía. 

• Válvula de «mínimo caudal». La principal ventaja es que esta válvula sólo 
abre cuando el caudal es inferior al mínimo, permaneciendo cerrada el resto del 
tiempo. 

La Figura 17.14 muestra un sistema con lazo de control de mínimo caudal, FC2. El 
lazo de control de caudal del proceso FCl, hará que su válvula abra lo suficiente para 
mantener el caudal deseado. Si este caudal es superior al mínimo fijado en el lazo de 
control de mínimo caudal FC2, la válvula correspondiente a este último permanecerá 
cerrada. 

Como puede verse, la medida para el controlador de mínimo caudal FC2, se 
encuentra situada directamente en la impulsión de la bomba, antes de la línea de recir­
culación. Esto hace que la medida sea la correspondiente al caudal total de paso por la 
bomba. Cuando la demanda de caudal de proceso en FC1 sea inferior al mínimo fijado 
en FC2, la válvula de recirculación abrirá para mantener constante el caudal mínimo 
exigido por el fabricante de la bomba. 

17.3.5. Control de la velocidad de giro 

Este sistema de control de carga se utiliza para minimizar el consumo de energía 
cuando el caudal a bombear disminuye con respecto al nominal. Como se ha visto 
anteriormente, el sistema de estrangulamiento produce un aumento en la potencia 
necesaria, aunque se reduzca el caudal bombeado, mientras que el sistema de deriva-
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ción de caudal siempre consume la misma potencia, puesto que al disminuir el caudal 
bombeado se produce recirculación. 

La Figura 17.15 muestra que cuando disminuye la velocidad de la bomba se redu­
ce el caudal de paso, al mismo tiempo que se reduce la altura de elevación y, como 
consecuencia, el consumo energético. Para conseguir esta reducción se utilizan funda­
mentalmente los motores eléctricos con regulación de velocidad y las turbinas de 
vapor. 

• 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 válvula automática que modifica el paso de vapor a la turbina, modifi­
cando por tanto la velocidad, la cual viene fijada en función del caudal de paso 
del producto demandado. 

• Motores eléctricos. El sistema de control de velocidad de los motores suele ser 
excesivamente caro, por lo que su uso está restringido a ciertas aplicaciones 
especiales en las cuales se requiere un estudio del ahorro que se puede obtener 
frente al coste de la inversión necesaria. Entre los sistemas de control de veloci­
dad existentes se pueden mencionar los siguientes: 

• Motor de corriente alterna con voltaje ajustable. 
• Motor de corriente alterna con frecuencia ajustable. 
• Motor de corriente continua con potencia ajustable. 

17.4. Bombas rotativas 

Las bombas rotativas pertenecen al grupo de desplazamiento positivo. En las rota­
tivas se atrapa un volumen fijo de líquido y se desplaza hasta la línea de descarga 
cuando gira el eje de la bomba. La salida de líquido es continua, aunque oscilante. La 
curva característica de las bombas de desplazamiento positivo son similares a la que 
aparece en la Figura 17.16. 
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Como se puede ver, el caudal permanece prácticamente constante para cualquier 
presión de descarga. Por esta razón es necesario instalar válvulas de seguridad en la 
línea de descarga, puesto que la presión aumentará mientras exista energía disponible 
en el motor o turbina que acciona la bomba. Los tipos más usuales de bombas rotati­
vas son las de: 

• Tornillo. 
• Engranajes. 
• Ruedas ovales. 
• Paletas. 

La Figura 17.17 muestra, de forma simplificada, una bomba de ruedas ovales en la 
que aparece el volumen atrapado entre la rueda y la carcasa de la bomba, dirigiéndose 
desde la aspiración a la impulsión. 

En cada revolución de las ruedas ovaladas se transporta desde la entrada hasta la 
salida un volumen que corresponde a la capacidad de la cámara formada entre la rue­
da y la carcasa. De acuerdo a la curva característica, así como las necesidades del pro­
ceso donde se encuentra instalada, los sistemas de control que pueden ser aplicados a 
este tipo de bombas son: 

• Marcha-Parada (ON-OFF). 
• Derivación de caudal. 
• Velocidad de giro. 
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En los apartados siguientes se verán sistemas de control de cada uno de los men­
cionados. 

17.4.1. Válvula de seguridad 

Como se ha mencionado anteriormente, las bombas rotativas deben estar provistas 
de válvula de seguridad en la línea de impulsión, para proteger la bomba frente a exce­
siva presión si la línea de descarga se bloquea por cualquier causa mientras la bomba 
se encuentra en marcha. La válvula de seguridad debe descargar a la línea de aspira­
ción o a un tanque con una presión inferior. 

17.4.2. Control ON-OFF 

Se lleva a cabo de forma similar al descrito en el apartado correspondiente a las 
bombas centrífugas, por lo que no se va a entrar en más detalles. 

17.4.3. Control de la velocidad de giro 

De igual manera que las bombas centrífugas, 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 derivación de caudal 

Dado que la bomba proporciona volúmenes constantes por unidad de tiempo, o lo 
que es igual, caudal constante, es necesario recurrir a sistemas de control en deriva­
ción para adaptar el caudal a la demanda de proceso. 

La Figura 17.18 muestra un sistema en el que se controla la presión de impulsión 
de la bomba recirculando parte del caudal a la aspiración de la misma, en función del 
caudal demandado por el proceso. 
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Cuando el caudal demandado por el controlador de caudal de proceso disminuye, 
aumenta la presión de impulsión de acuerdo a la curva característica de este tipo de 
bombas. Al aumentar la presión abre la válvula de recirculación, evitando que dispa­
re la válvula de seguridad. El principal inconveniente, igual que ocurre con las bom­
bas centrífugas, es el calentamiento que se produce al recircular producto a la aspira­
ción. 

La Figura 17.19 muestra otro sistema en el que se controla el caudal modificando 
la apertura de la válvula situada en la línea de by pass o recirculación. 

Lógicamente, el máximo caudal se dará cuando la válvula de recirculación se 
encuentre cerrada, y corresponderá al máximo posible que proporciona la bomba. 
Reduciendo la demanda de proceso en el controlador, abrirá la válvula para recircular 
el exceso de caudal a la aspiración. Hay que decir, por último, que en líquidos con bajo 
punto de ebullición no se debe colocar la válvula en la línea de aspiración puesto que 
al cerrarla disminuye la presión, llegando incluso a ser menor que la presión de vapor 
del fluido. Esto generará gases en el interior de la bomba, con los daños que ello oca­
siona. 

17.5. Bombas alternativas 

Pertenecen al grupo de desplazamiento positivo, por lo que atrapan un volumen 
fijo de líquido y lo desplazan hacia la línea de descarga en cada uno de los recorridos 
del pistón. La Figura 17.20 muestra, de forma esquemática, una bomba alternativa de 
pistón de simple efecto. 
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Los ciclos de trabajo se controlan por medio de válvulas de aspiración y descarga 
autoaccionadas. Las válvulas autoaccionadas funcionan por diferencia de presión 
entre el exterior y el interior de la bomba, ayudadas por pequeños resortes que acele­
ran el movimiento del cierre. Debido a la acción de los resortes que actúan sobre las 
válvulas, durante el ciclo de aspiración se abre la válvula «A», cerrando la «C», mien­
tras que en el ciclo de impulsión se abre la «C», cerrando la «A». Las bombas alterna­
tivas se dividen en dos grupos: 

• Pistón. 
• Diafragma. 

A su vez, cada una de ellas puede ser de simple o de doble efecto. Puesto que no se 
trata de ver las características de cada una de ellas, sino los conceptos necesarios para 
llevar a cabo el control de caudal, vamos a centrarnos exclusivamente en las de pistón, 
que por otra parte son las más utilizadas. Los métodos de control empleados para este 
tipo de bombas son: 

En los apartados siguientes se verán sistemas de control de cada uno de los men­
cionados. 

17.5.1. Control ON-OFF 

Se lleva a cabo de forma similar al descrito en el apartado correspondiente a las 
bombas centrífugas, por lo que no se va a entrar en más detalles. 

17.5.2. Control de la velocidad de giro 

De igual manera que las bombas centrífugas 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 derivación de caudal 

Igual que para las bombas rotativas, para las alternativas se puede utilizar el con­
trol por recirculación, con las mismas ventajas e inconvenientes que se han visto al 
describir este sistema. 

• Marcha-Parada ON-OFF. 
• Velocidad de giro. 
• Derivación de caudal. 
• Control de longitud de la carrera. 
• Control de válvulas de aspiración. 
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17.5.4. Control de longitud de la carrera 

Se utiliza cuando se trata de bombas de pequeño 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 el volumen aspirado en la carcasa y, 
como consecuencia, el caudal suministrado por la bomba. La Figura 17.21 muestra un 
esquema simple de cómo se puede modificar, de forma manual, la longitud de la 
carrera en una bomba accionada por motor. 

Cuando se instala un sistema automático de control de la carrera, se suelen utilizar 
pistones o servos con actuación neumática, cuyo recorrido depende de la señal sumi­
nistrada por el controlador correspondiente. 

El caudal que debe suministrar este tipo de bomba suele ser muy exacto, por lo que 
a veces es necesario recurrir al contraste periódico de su exactitud con la bajada de 
nivel de un recipiente de pequeño volumen calibrado. La Figura 17.22 muestra un sis­
tema de corrección de la medida de caudal de aditivo suministrado a una corriente de 
proceso. 

La medida continua del controlador de caudal será: 

Siendo: A = Caudal medido por el transmisor 
K = Coeficiente de corrección 

Periódicamente se efectúa el cálculo del coeficiente de corrección. La frecuencia 
dependerá de las dimensiones del recipiente de aditivo y del caudal suministrado al 
proceso, con objeto de comparar volúmenes que puedan proporcionar un coeficiente 
que sea representativo de la exactitud de la medida de caudal. Si la medida del trans­
misor es exacta, el coeficiente de corrección K será igual a la unidad. 

El depósito de aditivo debe tener una geometría a partir de la cual, la bajada de 
nivel en un intervalo de tiempo proporcione un volumen totalizado con la máxima 
exactitud posible. Por otro lado se totaliza el volumen suministrado por la medida de 
caudal corregido en el mismo intervalo de tiempo anterior. La comparación de estos 
dos volúmenes totalizados proporciona el factor de corrección que debe ser aplicado a 
la medida de caudal, realizada por el transmisor, para ser introducida como variable de 
proceso del controlador. 
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17.5.6. Control de válvulas de aspiración 

Con este sistema de control se modifica la cantidad de líquido bombeado en cada 
movimiento del pistón. A efectos prácticos puede llegar a ser igual al control ON-
OFF, con la diferencia que al controlar las válvulas de aspiración no es necesario parar 
y arrancar el motor en función de la necesidad de proceso, sino que se pone la bomba 
en carga o descarga. Durante la fase de descarga, el consumo de potencia del motor es 
mínimo, puesto que no se desarrolla presión en la impulsión de la bomba. 

Si la válvula de aspiración de la Figura 17.20 se dota de un mecanismo que la man­
tenga permanentemente en posición abierta, bien de forma manual o por medio de un 
sistema automático, el líquido pasará hacia dentro durante el ciclo de aspiración, y 
hacia fuera durante la descarga, sin presurizar la cámara y, por tanto, sin abrir la válvu­
la de impulsión. Esta forma de operar hace que el caudal sea cero o máximo en fun­
ción de la posición de la válvula de aspiración. 

Si en lugar de una bomba de simple efecto se utiliza una de doble efecto, se tienen 
dos válvulas de aspiración y dos de impulsión, tal como muestra la Figura 17.23. 

Con este tipo de bomba se puede controlar el caudal de la forma siguiente: 

• 100 % de caudal. Válvulas «A» y «B» accionando normalmente. 
• 50 % de caudal. Válvula «A» abierta, «B» accionando normalmente. 
• 0 % de caudal. Válvulas «A» y «B» abiertas. 
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Como se puede observar, este sistema de control se realiza por medio de escalones, 
por lo que, si es necesario mantener un caudal constante, habrá que recurrir a otro sis­
tema, como puede ser el de recirculación. 
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Control de intercambio de calor 

-o 

18.1. Introducción 

Con carácter general, cambiador de calor es cualquier dispositivo en el que se veri­
fica un intercambio de calor entre dos fluidos separados por una pared. Si se tiene en 
cuenta que cualquiera de los dos fluidos puede ser un líquido, un gas, un vapor con­
densable o un líquido en ebullición, el número de cambiadores de calor es muy eleva­
do. El fluido caliente se denomina fuente y el frío se denomina receptor. La transferen­
cia de calor trata de la velocidad de intercambio entre la fuente y el receptor. 

Aunque genéricamente se conocen como cambiadores, los equipos utilizados para 
transferencia de calor se definen por la función que llevan a cabo en el proceso, clasi­
ficándose como: 

• Intercambiado!-. Recupera calor por intercambio entre dos corrientes de proce­
so, exceptuando vapor de agua y agua de refrigeración que son servicios auxi­
liares. 

• Calentador. Se utiliza fundamentalmente para calentar corrientes de proceso, 
generalmente con vapor de agua. 

• Enfriador. Se utiliza fundamentalmente para enfriar corrientes de proceso, 
generalmente con agua. 

• Condensador. Es un enfriador cuyo uso fundamental es el de eliminar calor 
latente de condensación. En muchas ocasiones se utiliza aire para condensar. 

• Reboiler. Es un calentador que tiene como función principal la de aportar calor 
latente en procesos de destilación. En ocasiones se calienta con fluidos de pro­
ceso. 

• Evaporador. Se utiliza para concentrar alguna solución evaporando el agua. Si 
en lugar de agua se vaporiza cualquier otro fluido su nombre es el de vaporizador. 

Por ejemplo, en una columna de destilación típica, 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 alimentación que recupera calor de la 
corriente de fondo, descrito antes como intercambiador. 

18 
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A veces por consideraciones técnicas, referidas a la recuperación parcial de calor 
que puede realizar un cambiador, o bien por consideraciones económicas, en lugar de 
utilizar un solo cambiador es necesario instalar varios en serie, completándose incluso 
con un horno. Sucede el proceso inverso cuando es necesario enfriar algún fluido y no 
es suficiente con un solo cambiador. De no utilizar este procedimiento, existen casos 
en los que el cambiador diseñado sería demasiado grande, por lo que podrían 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 alguna de las variables, se llega a otro estado estacionario al 
cabo de un tiempo que depende del tiempo de residencia del cambiador y de la cons­
tante de tiempo. 

Por ejemplo, en el cambiador de la Figura 18.2 el tiempo de residencia dependerá 
del volumen contenido en el tubo y del caudal de paso, de forma que: 
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Modificando el caudal 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 escalón 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. 

18.1.1. Cálculos de intercambio de calor 

La Figura 18.4 muestra un cambiador de calor típico en el 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 sólo se utiliza calor sensible. La principal característi­
ca dinámica a tener en cuenta, a la hora de diseñar un sistema de control de transmi­
sión de calor por medio de cambiadores, es el balance de calor, según el cual, el calor 
cedido por el fluido que se enfría o condensa, es igual al calor añadido al fluido que se 
calienta o evapora más las pérdidas al exterior, es decir: 

Qent = Qsal + Pérdidas 

A efectos de control, dado que siempre suele existir reajuste por medio de feed-
back, no es necesario tener en cuenta las pérdidas, por lo que la cantidad de calor que 
se aporta o recupera de un sistema es proporcional a su masa, calor específico y 
aumento o disminución en la temperatura de salida con respecto a la de entrada, según 
la ecuación general: 
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donde: Q = Calor liberado (kcal/h) 
W, w = Caudal de productos caliente y frío respectivamente 

(kg/h) 
Cp, cp = Calor específico de productos caliente y frío (kcal/kg °C) 
Te, te = Temperatura de entrada productos caliente y frío (°C) 
Ts, ts = Temperatura de salida productos caliente y frío (°C) 

El calor transferido entre fluidos se puede obtener por infinitas combinaciones de 
caudal y diferencias de temperatura, aunque el mejor control se suele obtener con poca 
diferencia de temperatura entre productos caliente y frío y, por tanto, mucho caudal. 
Además hay que tener en cuenta que, con caudales altos, se reduce el 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 líquido, tal como reflujo circulante de una columna atmosférica de refinería, 
de una columna de vacío, etc., se puede calcular el calor aportado de acuerdo a la 
ecuación: 

donde: 

Q = W*(He-Hs) 

Q = Calor liberado (kcal/h) 
W = Caudal de producto (kg/h) 
He = Entalpia de entrada (kcal/kg) 
Hs = Entalpia de salida (kcal/kg) 

Si 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 efectúa el siguiente 
balance de calor entre las dos corrientes: 

donde: Ws = Caudal de vapor (kg/h) 
Hs = Calor latente de condensación del vapor (kcal/kg) 
Wp = Caudal de producto (kg/h) 
Cp = Calor específico del producto (kcal/kg °C) 
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Te = Temperatura de entrada del producto (°C) 
Ts = Temperatura de salida del producto (°C) 

En este caso se supone que el vapor es saturado, por lo que se utiliza su calor laten­
te de condensación. Cuando se trata de vapor recalentado, el calor sensible hasta llegar 
al cambio de fase tiene poca importancia relativa respecto al calor latente de conden­
sación. 

Las ecuaciones anteriores representan modelos en estado estacionario, a partir de 
los cuales se pueden obtener las distintas variables necesarias para efectuar el control 
en cada caso concreto. Desde el punto de vista de control se suele calcular solamente 
el calor aportado para actuar como feedforward, mientras que el demandado se reajus­
ta por medio del feedback. Asimismo, si se quieren calcular en línea y de forma auto­
mática los valores correspondientes a las entalpias, tanto de vapor como de líquidos, o 
bien el calor específico, se puede recurrir a las distintas ecuaciones publicadas al efec­
to. En estas ecuaciones se obtienen los valores mencionados por medio de correlacio­
nes, partiendo de variables de proceso simples como presión y temperatura, así como 
constantes tales como factor de caracterización de Watson y densidad del fluido 
correspondiente. 

18.2. Control convencional de un cambiador 

Basándose en el esquema de la Figura 18.6, se puede decir que en el 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 si existen variaciones en el caudal o en la temperatura del mismo. 

• Cambio en las condiciones del fluido calefactor, como pueden ser variaciones 
en la temperatura, o la presión si este fluido es vapor. 

• Cambio en el propio proceso en sí, como ocurre en un proceso de reacción, 
cuando en el circuito está intercalado un cambiador de calor. 

• Cambio en el punto de consigna del propio controladorMe temperatura. 
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El control convencional de este cambiador de calor se realiza utilizando la tem­
peratura de salida de producto como variable controlada. La variable manipulada es el 
caudal del fluido calefactor. En algunos sistemas se puede eliminar el controlador de 
caudal, bien por razones económicas o por dificultad en su medida aunque, como nor­
ma general, es preferible utilizar este controlador para obtener mayor estabilidad en el 
proceso. 

En caso de producirse una perturbación brusca, por ejemplo, una variación en el 
caudal del producto o una variación en la temperatura del fluido calefactor, se produci­
rá un desajuste en el control de temperatura durante un período de tiempo más o me­
nos largo. Esta perturbación se minimiza utilizando un sistema de adelanto o feedfor-
ward, como se describe más adelante. 

18.2.1. Elementos del sistema de control 

En la detección de temperatura se produce un tiempo muerto debido a circunstan­
cias tales como la naturaleza de la variable a medir, la inercia que produce la vaina de 
protección del sensor, así como la cámara de aire que existe entre la vaina y el propio 
sensor. Por tales motivos, el sensor debe estar instalado tan cerca como sea posible de 
la superficie activa del cambiador de calor. Hay que tener en cuenta además que, cuan­
to más se aleje el punto de toma de temperatura del área activa del cambiador, mayor 
será el tiempo de retardo producido en la detección de las variaciones en la misma, 
ocasionando mayor inestabilidad en el control. Este último tiempo de retardo será pro­
porcional a la distancia entre el área activa del cambiador y el sensor de temperatura, 
así como de la velocidad de paso del fluido. A pesar de todo lo mencionado anterior­
mente, el mayor tiempo de retardo lo produce realmente el propio proceso de transfe­
rencia de calor. 

Las válvulas utilizadas en los sistemas de control de cambiadores de calor deben 
estar provistas de posicionador, con el fin de que la respuesta de control sea rápida 
para no aumentar la inercia propia del sistema. Por otro lado, la característica de la 
válvula debe ser isoporcentual, con el fin de mantener la ganancia del sistema cons­
tante. 
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Como se sabe, para que la estabilidad del proceso sea uniforme a lo largo de todo 
el recorrido de apertura de válvula automática, la ganancia total del lazo de control 
debe ser constante. La Figura 18.7 muestra un lazo de control en el que, asumiendo 
que la ganancia del transmisor (Kt) es igual a la unidad, la ganancia del lazo de control 
es: 

La curva característica 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 la válvula (Kv) compense la 
del proceso. Por tanto, la característica de la válvula debe ser isoporcentual, tal como 
aparece en la 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, integral y deriva­
tiva. La ganancia proporcional dependerá en cada caso de la configuración del lazo 
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de control y del rango de calibración del controlador. La acción integral tiene por 
objeto corregir el error permanente que produce la acción proporcional cuando se 
realizan cambios en las variables de perturbación que afectan al control del cambia­
dor de calor. Por último, la acción derivativa es esencial en procesos de este tipo, don­
de el 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 cualquier otro 
proceso, es necesario hacer uso de tres conceptos básicos, representados en la Figu­
ra 18.9. 

• Modelo en estado estacionario (feedforward). Se desarrolla utilizando los 
balances de materia y energía, así como correlaciones empíricas si son necesa­
rias. 

• Compensación dinámica. Necesaria para equilibrar la diferencia de respuesta, 
por parte de la variable controlada, ante cambios en alguno de los parámetros 
del producto o del fluido calefactor, tales como caudal, composición, tempera­
tura, etc. 

• Reajuste (feedback). Tiene por objeto corregir los errores que se producen al 
aplicar los dos conceptos anteriores. Entre las causas de error se pueden citar: 

• Inexactitud en el modelo de proceso en estado estacionario. 
• Error de medida de los instrumentos o error en los cálculos. 
• Falta de linealidad del proceso. 
• Ensuciamiento de equipos a lo largo del tiempo. 

340 
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En la Figura 18.6 se ha visto el control típico de un cambiador de calor, en el cual, 
el controlador de temperatura de producto fija el punto de consigna del controlador 
de caudal del fluido calefactor. Este tipo de control, para modificar la variable mani­
pulada, necesita detectar el error producido entre la medida de la variable controlada 
y su punto de consigna. En otras palabras, se efectúa el control por reajuste ofeed-
back. 

Para efectuar control feedforward se necesita conocer el balance de energía que se 
desarrolla en el cambiador, es decir, el modelo matemático en estado estacionario. 
Suponiendo que el fluido calefactor es vapor de agua y, basándose en las ecuaciones 
mencionadas anteriormente, el balance es: 

siendo: 

Asumiendo que no existen pérdidas en la transferencia, el calor de entrada es igual 
al calor de salida. De esta igualdad se puede obtener el caudal de vapor necesario para 
conseguir la temperatura de salida del producto. 

La Figura 18.10 muestra el esquema de control del mismo cambiador de calor, 
aplicando la ecuación anterior. Al estar colocado el controlador de temperatura en la 
línea de salida de producto, actuará como feedback, manteniendo la temperatura Ts 
constante. La salida del controlador de temperatura es flotante y se escala automática­
mente a grados centígrados en el sumador TX. Los valores Cp y Hs son fijos y conocí-
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dos, por lo que se introducen en el sistema como constante K. Como consecuencia, el 
sistema feedforward actuará cuando: 

• se modifica la temperatura de entrada; 
• se modifica el caudal de producto. 

Tan pronto aumente el caudal de producto aumentará también el caudal de 
vapor. Como la transferencia de calor no es suficientemente rápida, se produce un 
descenso en la temperatura de salida, aunque después se recupere al cabo del tiem­
po. 

La Figura 18.11 muestra otro sistema de control que, conceptualmcnte, realiza las 
mismas funciones que el de la Figura 18.10, con la diferencia que se incluye un con­
trolador de calor en lugar de efectuar un cálculo para obtener directamente el caudal 
de vapor a introducir. Al incluir el controlador de calor se tiene una complejidad con 
tres controladores en serie, lo cual añade una complejidad adicional desde el punto de 
vista de ajuste de los parámetros de sintonía de éstos. En el sistema de la Figura 18.10, 
la salida del controlador de temperatura representa la temperatura de producto desea­
da, mientras que en la Figura 18.11 representa el calor demandado, el cual fija el pun­
to de consigna al controlador de calor. 

18.3.1. Comportamiento incluyendo una función Lead 

Si se introduce una función de adelanto tipo lead, como aparece en la Figura 
18.12, tan pronto aumente el caudal de producto se producirá un aumento proporcio-
nalmente mayor en el caudal de vapor debido al lead, disminuyendo progresivamente 
hasta alcanzar el equilibrio. Lo que hace la compensación es añadir calor en los prime­
ros momentos del cambio de caudal para compensar el efecto de retardo inherente al 
proceso de intercambio de calor. Este aumento de calor se traduce en una menor des­
viación de la temperatura con respecto al punto de consigna. 
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Llegados a este punto es conveniente recordar el comportamiento de la función de 
tiempo lead. La Figura 18.13 muestra que, frente a un salto en escalón unitario a la 
entrada, aumento en este caso, esta función produce un aumento mayor en su salida, el 
cual depende de los ajustes de amplitud y tiempo. El comportamiento es simétrico 
ante una disminución en la entrada. 

Incluyendo la función lead en el sistema de control feedforward, se consigue que la 
desviación entre la temperatura deseada en la salida de producto, con respecto al valor 
real de esa temperatura, sea menor que la desviación que se produce cuando no se 
incluye esta función, como puede apreciarse en la Figura 18.14. En otras palabras, 
ante un cambio en el caudal de producto, la temperatura de salida se aleja menos del 
punto de consigna si existe función lead. 

18.4. Control con válvula de tres vías 

Existen procesos en los cuales el caudal total de producto no puede ser modificado 
y, al mismo tiempo, hay que controlar la temperatura a la salida del cambiador. En 
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otras ocasiones es importante que la velocidad de respuesta, durante los cambios de 
carga, sea suficientemente rápida para no perturbar el control. En cualquiera de los 
casos es necesario bifurcar el caudal de producto en dos caminos, uno a través del 
cambiador y otro por una línea de by pass al mismo. 

Cuando se hace pasar el producto a través del by pass se obtiene una alta velocidad 
de respuesta en la variable controlada. Por el contrario, si se hace pasar el fluido cale­
factor a través del by pass, la velocidad de respuesta es considerablemente más lenta, 
debido a la inercia que tiene el proceso de transferencia de calor. Los esquemas de 
control de los dos casos mencionados aparecen en la Figura 18.15. 
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Para efectuar este tipo de control, se utiliza una válvula de tres vías o dos válvulas 
de dos vías. La válvula de tres vías puede colocarse antes del cambiador o después del 
mismo. En la parte superior de la Figura 18.15 se puede ver un sistema en el que la 
válvula de tres vías se encuentra situada en la entrada al cambiador. La válvula se 
denomina bifurcadora o partidora de flujo (splitter). Esta válvula tiene una entrada y 
dos salidas. El otro tipo de válvula de tres vías es el que aparece en la parte inferior de 
la Figura 18.15, colocada a la salida del cambiador. Este otro tipo de válvula se deno­
mina mezcladora, teniendo dos entradas y una salida. 

18.4.1. Consideraciones prácticas 

Aunque aquí no se trata de calcular o elegir el tipo de válvula, es necesario men­
cionar algunas particularidades que pueden afectar al control. Las válvulas están 
conectadas por medio de tres bridas, por lo que cuando operan a temperaturas superio­
res a 250 °C pueden estar sujetas a unos esfuerzos mecánicos considerables, debidos a 
la distinta dirección en la dilatación de las líneas de proceso. Por otro lado, cuando la 
aplicación de la válvula es para mezclar dos corrientes, si la diferencia de temperatura 
entre estas corrientes es superior a 150 °C, se puede ocasionar una situación similar 
debido a la diferencia de dilatación que se produce. 

Por otro lado, para desmontar una válvula de tres vías es necesario que la unidad 
esté parada, o diseñar un sistema de válvulas de bloqueo y bypass como el que apare­
ce en la Figura 18.16. Este sistema de válvulas manuales presenta una cierta compleji­
dad de manejo para el operador, el cual tiene que controlar de forma manual el proce­
so mientras la válvula se encuentra en reparación. Por otro lado, es necesario disponer 
de espacio suficiente para el conjunto de todas las válvulas. En la Figura 18.16 se 
supone que la válvula automática se encuentra fuera de servicio, por lo que se encuen­
tran cerradas las válvulas de bloqueo y abiertas las de bypass, con las cuales hay que 
mantener la temperatura de salida de producto abriendo una de ellas y cerrando la otra 
para realizar la misma acción que la válvula de tres vías, pero esta vez de forma 
manual. 

A la vista de lo descrito, prácticamente quedan dos ventajas a favor de una válvula 
de tres vías frente a dos válvulas de dos vías: 
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• Seguridad en algún tipo de proceso. 
• Diferencia de coste económico entre ambas posibilidades. 

Con una válvula de tres vías siempre se encuentra abierta el área total de paso de 
producto, bien a través de uno de los pasos o de ambos simultáneamente. Cuando se 
utilizan dos válvulas de dos vías existe una remota posibilidad de que ambas válvulas 
se cierren en caso de producirse averías simultáneas en el sistema de control y las vál­
vulas. En cualquier caso se resuelve colocando una válvula de seguridad adicional en 
el circuito. 

En cuanto al componente económico, no hay que olvidar el bajo coeficiente de flu­
jo de las válvulas de tres vías. A causa de esta característica, las válvulas de dos vías 
que sustituyen a una de tres vías deben ser de diámetro nomina! proporcionalmente 
más pequeño, estrechando la diferencia de coste. 

18.5. Control con válvulas de dos vías 

Existen casos en los que por razones técnicas, como el exceso de temperatura, 
tamaño de la válvula con relación a la línea donde debe estar instalada, facilidad a la 
hora de ejecutar operaciones de mantenimiento, o por otras causas, en lugar de una 
válvula de tres vías se instalan dos válvulas de dos vías, tal como muestra la Figu­
ra 18.17. Hay que recordar que el conjunto de dos válvulas, igual que la válvula de 
tres vías, está diseñado para controlar temperatura. El caudal de paso por el circuito 
debe permanecer invariable, bifurcando parte de éste por una de las válvulas. 

Entre los condicionamientos que rodean la instalación se pueden citar como más 
importantes los siguientes: 

• Las dos válvulas deben tener la acción a fallo de aire opuesta, es decir, una de 
ellas a fallo debe abrir y la otra debe cerrar. 

• La característica de ambos obturadores debe ser lineal. De esta forma tienen el 
mismo comportamiento que una válvula de tres vías en todo su rango de traba­
jo. Al 50 % ambas estarán en la mitad de recorrido y caudal de paso. 

• Tal como se ha dicho en el apartado correspondiente a válvulas de tres vías, la 
capacidad de una válvula de dos vías del mismo tamaño puede ser entre 1/3 y 
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1/2 mayor que una de tres vías, dependiendo del modelo. Esto significa que 
cuando se instalan válvulas de dos vías, el tamaño de éstas es más pequeño, por 
lo que la diferencia económica disminuye. 

• En general, las dos válvulas deben tener el mismo tamaño, aunque el paso de 
producto que se prevea por el by pass sea menor. Si existe una variación en las 
condiciones del fluido, tal como temperatura o duty demandado por el cambia­
dor, pueden existir dificultades en el sistema de control si una de ellas es más 
pequeña, porque cualquiera de las dos válvulas debe permitir el paso total de 
caudal. A pesar de todo esto, como la pérdida de carga de la válvula de by pass 
es menor que la correspondiente a la válvula de paso a través del cambiador, se 
puede hacer una excepción a la norma general utilizando la válvula de by pass 
más pequeña cuando ambas sean de un tamaño que permita esta posibilidad. 

18.5.1. Control con una sola válvula en el by pass 

Hasta aquí, toda la descripción se ha hecho partiendo de la base de utilizar dos vál­
vulas para el control de calentamiento en un cambiador de calor. Existe otro sistema 
de control, con menor grado de utilización, que solamente emplea una válvula de dos 
vías situada en la línea de by pass, según puede verse en la Figura 18.18. 

Este sistema tiene como principal inconveniente la poca pérdida de carga con la 
que debe ser calculada la válvula para compensar la del cambiador. Esto hace que 
exista un margen de regulación muy limitado, puesto que siempre hay una cantidad de 
producto que pasa a través del cambiador, aún a plena apertura de la válvula. Típico 
de este sistema de control es que la válvula pasa de 0 a 100 %, y viceversa, con muy 
poca variación de temperatura en el producto con respecto al punto de consigna. 

Este sistema también suele utilizarse para controlar presión o diferencia de presión 
en el condensador de cabeza en procesos de destilación. Los inconvenientes son los 
mismos que para controlar temperatura. 

18.6. Cambiadores con vapor de agua 
El vapor de agua es un fluido calefactor muy utilizado en cambiadores de calor. 

Cuando el vapor es saturado tiene muy baja resistencia a la transferencia de calor, así 
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como un alto calor latente de condensación. Por estas razones es un medio excelente 
para transferir calor. Por el contrario, el vapor de agua recalentado es un medio rela­
tivamente pobre para transferir calor, sobre todo si se encuentra lejos del cambio de 
fase, teniendo por tanto que transferir primero todo el calor sensible. 

A la hora de diseñar el sistema de control se puede tomar acción sobre dos puntos 
del circuito: la entrada de vapor al cambiador y la salida de condensado. A continua­
ción se describen los tres procedimientos que existen para efectuar el control de cam­
biadores con vapor de agua: 

• Válvula de control en la línea de vapor. 
• Válvula de control en la línea de condensado. 
• Vahadas de control en las líneas de vapor y condensado. 

18.6.1. Válvula de control en la línea de vapor 

La Figura 18.19 muestra un sistema de control en el que la válvula está situada en 
la línea de vapor. El cambiador se encuentra lleno de producto y el vapor pasa a través 
del serpentín. El vapor cede su calor latente de condensación al entrar en contacto con 
la pared del serpentín, el cual lo transfiere al producto. El condensado de vapor que se 
va formando cae a la parte inferior del circuito, debiendo ser eliminado por algún pro­
cedimiento, como pueden ser un purgador o una válvula automática. En el ejemplo 
siguiente el condensado se extrae automáticamente por medio de un purgador que 
actúa por la diferencia de presión existente entre las líneas de entrada y salida. Se da 
por supuesto que este purgador elimina el condensado al mismo tiempo que se va for­
mando, por lo que no existe inundamiento en la superficie activa del cambiador. 

En condiciones normales de operación se puede dar alguna de las situaciones 
siguientes: 

• Aumento en la demanda de calor. Por ejemplo, ante un aumento en el caudal 
de producto. La temperatura disminuye haciendo que aumente el punto de con­
signa del controlador de caudal de vapor y, como consecuencia, abra la válvula 
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automática hasta conseguir el nuevo equilibrio. El purgador debe ser capaz de 
desalojar el condensado que se va formando. Un tipo de purgador clásico para 
esta aplicación es el de boya o flotador con palanca, como el que muestra la 
Figura 18.20 de forma simplificada. 

El condensado llega a través de la entrada «E» y el flotador sube a medida 
que aumenta el nivel, abriendo la válvula «V» gradualmente. La posición de vál­
vula varía de acuerdo a la cantidad de condensado que se va formando, produ­
ciendo una descarga continua a través de la salida «S». La descarga se realiza por 
la diferencia de presión existente entre las líneas de entrada y salida del purgador. 

Disminución en la demanda de calor. Por ejemplo, ante una disminución en el 
caudal de producto. La temperatura aumenta haciendo que disminuya el punto 
de consigna del controlador de caudal de vapor y, como consecuencia, cierre la 
válvula hasta conseguir que se equilibre el balance de energía al nuevo valor. Al 
haber estrangulado la válvula, la presión y temperatura posteriores a la misma 
serán más pequeñas. Si la demanda de calor sigue disminuyendo puede llegar 
un momento en el que la presión sea similar a la que necesita el purgador para 
desalojar el condensado que se forma, impidiendo su salida. Al no tener salida 
el condensado aumentará la columna de líquido en la línea, hasta llegar al cam­
biador e inundarlo parcialmente, produciendo una disminución en el área de in­
tercambio. Esto hace disminuir la temperatura, demandando más caudal de 
vapor. La apertura de la válvula de vapor hace aumentar la presión desalojando 
rápidamente el condensado. En este momento, la superficie de intercambio que­
da totalmente libre. A causa de esta acción se puede ocasionar una variación 
brusca en la temperatura, haciéndola oscilar. 

Como resumen, las características dinámicas más importantes del sistema de con­
trol con la válvula situada en la línea de vapor, son las siguientes: 

• El cálculo, así como el funcionamiento del purgador, juega un papel muy 
importante para el buen funcionamiento del sistema de control. 

• El caudal de vapor cambia rápidamente ante variaciones en la válvula de vapor, 
por lo que el retardo es relativamente bajo cuando existe variación en la deman­
da de calor al actuar sobre la variable primaria (vapor). 

• El controlador tendrá constantes de ajuste similares a las de cualquier controlador 
de caudal, es decir, ganancia en torno a 1 y tiempo integral inferior a 1 minuto. 

• La válvula tendrá un tamaño relativamente grande al estar instalada en la línea 
de vapor. 
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El controlador de caudal se puede sustituir por otro de presión utilizando el esque­
ma que aparece en la Figura 18.21. En este caso, el controlador mantiene la presión de 
vapor en el interior del cambiador, detectando rápidamente los cambios de carga al 
modificarse la vaporización. 

Figura 18.21 

Con este sistema de control se efectúa una corrección rápida en el primer mo­
mento, reajustando la temperatura al error remanente. En otras palabras, la presión 
actúa en adelanto y la temperatura actúa como feedhack. Sin embargo existen una 
serie de desventajas que desaconsejan esta configuración de control, como son: 

• La vaporización no es lineal con la presión. 
• La presión puede llegar a valor cero cuando no exista vaporización. 

18.6.2. Válvula de control en la línea de condensado 

La Figura 18.22 muestra un sistema de control, en el que la válvula está situada 
en la línea de condensado. En condiciones normales de operación el comportamiento 
es exactamente igual que cuando la válvula está situada en el vapor, puesto que el haz 
tubular está en contacto con el vapor, bien por el interior o por el exterior. La válvula 
automática sustituye al purgador, permaneciendo la medida de caudal en el mismo 
lugar que el caso anterior, aunque también se puede colocar en la línea de conden­
sado. 

Con este procedimiento la presión del vapor no se modifica en el interior del 
cambiador, consiguiendo la variación en el calor aportado por medio de la inun­
dación parcial del haz tubular del cambiador. De esta forma no se presenta nin­
gún problema a la hora de desalojar el condensado, toda vez que la presión es cons­
tante. 

El comportamiento del proceso es totalmente distinto cuando aumenta o dismi­
nuye la demanda de calor. 
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• Cuando la demanda de calor disminuye puede llegar a cerrar completamente la 
válvula antes que se alcance el equilibrio, puesto que en este sentido la respues­
ta del proceso es muy lenta al tener que formarse condensado para inundar 
tubos. El ajuste debería ser relativamente lento. 

• Cuando la demanda de calor aumenta, la respuesta del proceso es muy rápida, 
debido a que al abrir la válvula se descarga inmediatamente el condensado. Por 
otro lado, si por alguna causa, la apertura de válvula impide la formación de 
condensado, no se aprovechará el calor latente de condensación al estar saliendo 
vapor a través de la válvula. El ajuste debería ser relativamente rápido. 

Como consecuencia de su comportamiento irregular, no es aconsejable utilizar este 
sistema cuando el control de temperatura es muy crítico. Entre las características diná­
micas más importantes de este sistema se tienen: 

• La válvula no tiene acción directa sobre la variable primaria que es el vapor, por 
lo que el caudal de éste viene determinado en función de la cantidad de conden­
sado extraído. El nivel de condensado tarda tiempo en aumentar, dando como 
resultado un retardo considerable cuando existe una disminución en la demanda 
de calor. 

• El controlador tendrá constantes de ajuste similares a las de cualquier controla-
dor de nivel, es decir, ganancia superior a 1 y tiempo integral de varios minutos. 

• Al tratarse de líquido, la válvula tendrá un tamaño relativamente pequeño. 

18.6.3. Válvulas de control en las líneas de vapor y condensado 

El purgador o la válvula situada en la línea de condensado se pueden eliminar 
colocando un depósito con válvula automática en su salida bajo control de nivel, 
según puede verse en la Figura 18.23. Este sistema aprovecha las ventajas de los dos 
sistemas anteriores. 
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Figura 18.23 

Las características más destacables de este sistema son las siguientes: 

• Respuesta rápida del proceso al actuar sobre la válvula de control situada en la 
línea de entrada de vapor. 

• El tamaño del cambiador se modifica de hecho, inundando mayor o menor 
número de tubos en función de donde se fije el punto de consigna del controla­
dor de nivel. 

• No se elimina el problema de extracción de condensado porque no siempre se 
tendrá suficiente presión para desalojarlo. Dependerá de la apertura de válvula 
de vapor. 

• Se eliminan las oscilaciones que produce el purgador. 
• El coste de la instalación es relativamente alto. 

La Figura 18.24 muestra un sistema de control que elimina prácticamente todas las 
desventajas mencionadas anteriormente. En este caso están situadas tanto la medida 
de caudal como la válvula automática en la línea de condensado. En la línea de salida 
del cambiador se encuentra situado el depósito para recogida de condensado, colocado 
a la misma altura del cambiador, con un controlador de nivel cuyo rango de operación 
debe coincidir con la zona de tubos. Las principales características desde el punto de 
vista de control son las siguientes: 

• El controlador de temperatura de salida de producto actúa en cascada sobre el 
controlador de caudal de condensado. 

• Se incluye un selector que selecciona la mínima señal de salida entre los contro-
ladores de nivel y caudal de condensado. Normalmente la señal seleccionada es 
la del controlador de caudal por estar el nivel de condensado por encima del 
mínimo. Cuando se alcanza el nivel mínimo, la salida de su controlador prevale­
ce sobre la salida del controlador de caudal. 

• El punto de consigna del controlador de nivel se fija a un valor en el que todos 
los tubos se encuentren descubiertos. Esta situación corresponde al máximo 
poder de calentamiento, es decir, máxima utilización de calor latente de conden­
sación. 
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• Al alcanzar el mínimo nivel la válvula sólo permite extraer el condensado nece­
sario para mantener este nivel, al haberse alcanzado el máximo aprovechamien­
to del calor latente de condensación. De esta forma no sale vapor a la línea de 
condensado, lo cual haría que se utilizara sólo calor sensible. 

• Siempre existe presión suficiente para desalojar el condensado al no existir vál­
vula en la línea de vapor. 
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Control de calderas para producción 
de vapor 

19.1. Introducción 

19.1.1. Proceso básico 

Para pasar el agua desde fase líquida a vapor, es necesario añadir calor con el fin 
de aumentar la temperatura hasta su punto de ebullición. Este calor que eleva la tem­
peratura del agua se conoce como calor sensible. La temperatura de ebullición del 
agua es de 100 °C a presión atmosférica, aumentando cuando la presión aumenta y 
viceversa. La temperatura de ebullición del agua se conoce también como temperatura 
de saturación del vapor producido. Las relaciones entre temperatura de saturación y 
presión son propiedades termodinámicas fijas del vapor. 

Cuando empieza la conversión del agua a vapor, la temperatura se mantiene cons­
tante, aunque se siga añadiendo calor. El fluido se encuentra a las condiciones de satu­
ración presión/temperatura durante toda la conversión del agua a vapor. El calor que 
se añade durante el período de conversión del agua a vapor se conoce como calor la­
tente de vaporización. 

La cantidad de calor total suministrado al vapor incluye el calor sensible y el calor 
latente de vaporización. Generalmente, cuando la presión del vapor saturado aumenta, 
la cantidad necesaria de calor sensible aumenta y la cantidad de calor latente disminuye. 

Añadiendo calor sensible adicional al vapor saturado, aumenta la temperatura por 
encima de la correspondiente a la de saturación. El vapor que se obtiene por encima 
de la temperatura de saturación se conoce con el nombre de vapor recalentado. El 
recalentamiento aumenta la entalpia del vapor, o lo que es igual, su calor total. El reca­
lentamiento también produce la expansión del vapor, aumentando su volumen especí­
fico. 

19.1.2. Descripción de una caldera de vapor 

La Figura 19.1 muestra el diagrama básico de una caldera con economizador en 
donde pueden distinguirse dos sistemas independientes. Uno de los sistemas está reía-

19 
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cionado con el agua y vapor mientras que el otro sistema lo forma el conjunto de com­
bustibles, aire y gases efluentes de la combustión. En el primer sistema se introduce el 
agua, y después de recibir calor procedente del segundo, se transforma en vapor, 
abandonando la caldera en forma de vapor de agua. 

La combustión resultante del segundo sistema convierte la energía química del 
combustible en energía calorífica, la cual se transfiere al agua en la zona de radiación. 
Después los gases efluentes abandonan el hogar pasando a través de tubos de agua 
situados en una zona donde estos tubos no pueden «ver» la llama, por lo que aquí el 
calor se transfiere por convección. 

Posteriormente los gases efluentes pasan a través de un economizado!". En el eco-
nomizador se transfiere calor al agua de entrada al calderín, enfriando los gases, con­
siguiendo de esta manera 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 utilización de un precalentador de aire de 
combustión. El aire pasa a. través de este cambiador de calor antes de ser mezclado 
con el 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
gía. El calor añadido al aire pasa al hogar, reduciendo el combustible necesario en 
una cantidad igual, en valor calorífico, al que ha sido transferido al aire. 
Aproximadamente por cada 25 °C que se eleve la temperatura del aire, se ahorra un 
1 % de combustible. 

Por último queda decir que existen dos tipos generales de calderas, las denomina­
das firetiibe y las watertubc, dependiendo de si por los tubos pasan los gases de com-
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bustión o el agua respectivamente. Por otro lado, las calderas pueden ser de alta o baja 
presión. De aquí en adelante nos vamos a limitar exclusivamente a las calderas de alta 
presión y de agua circulando a través de los tubos, por ser las más utilizadas en la 
industria. 

19.1.3. Caldera tipo watertube 

Como su nombre indica, el agua circula dentro de los tubos, los cuales están 
conectados entre dos o más depósitos cilindricos. En algunas calderas se reemplaza 
el depósito inferior por un colector. El depósito superior se denomina calderín de 
vapor y se mantiene aproximadamente con 50 % de nivel de agua. El depósito infe­
rior se mantiene lleno completamente de agua, siendo el punto más bajo de la calde­
ra. Este depósito se suele conocer con el nombre de Mud Drum por recoger los lodos 
que se forman en el proceso de producción de vapor y que son drenados desde este 
punto. 

La Figura 19.2 muestra el principio de funcionamiento de este tipo de caldera, en 
el que se ve que calentando los tubos riser con los gases de la combustión se produce 
la circulación del agua y vapor, liberándose éste en el calderín superior. A veces se 

interponen unos baffles entre los tubos riser y downcomer para distribuir el paso de 
gases entre ambos y mejorar de esta forma el 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. 
Básicamente existen tres grupos que se pueden denominar como: 

Control de combustión. 
Control del agua de alimentación. 
Control de la temperatura del vapor. 
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19.2. Control de combustión 

El término control de combustión se refiere a la parte del sistema de control de 
calderas que lleva a cabo las dos funciones básicas siguientes: 

• Balance de energía. 
• Control del hogar. 

Ambas están relacionadas entre sí, puesto que el control del hogar depende del 
balance de energía. Estas dos partes del control de combustión serán tratadas de for­
ma separada para describir sus diferentes funciones. La Figura 19.3 muestra los ele­
mentos necesarios para control básico de combustión de una caldera con dos combus­
tibles, fuel-oil y fucl-gas. 

19.2.1. Balance de energía 

En un proceso generador de vapor existe una demanda de energía de salida, en 
función de la carga, que debe ser compensada por la energía de entrada suministra­
da por el combustible. El sistema de balance de energía tiene en cuenta tanto la de 
entrada como la correspondiente a la salida, manipulando la energía de entrada a 
través del sistema de control del hogar. El método más simple es el de controlar la 
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presión de vapor manipulando el combustible, tal como aparece en la Figura 19.4. 
La presión es proporcional a la carga, es decir, la producción de vapor, y representa 
la energía de salida, mientras que el caudal de combustible representa la energía de 
entrada. 

Cuando los cambios en la demanda de vapor son frecuentes o relativamente rápi­
dos, puede utilizarse un sistema de adelanto, incluyendo la correspondiente compen­
sación dinámica, para evitar perturbaciones, tal como muestra la Figura 19.5. La señal 
que se puede disponer como indicación de la demanda del proceso, es la medida de 
caudal de vapor. 

Cuando se trabaja con dos combustibles, uno fijo y otro absorbiendo las variacio­
nes de carga, se debe tener cuidado porque puede existir realimentación positiva y por 
tanto perturbar el control de la caldera. Como se sabe, con realimentación positiva el 
efecto produce un aumento en la causa. Por ejemplo, la Figura 19.5 muestra un siste­
ma de control de una caldera con dos combustibles, fuel-oil y fuel-gas, en la cual el 
fuel-gas aporta un caudal constante, y el fuel-oil reajusta el balance de energía. Si 
aumentamos el punto de consigna del caudal de fuel-gas se produce mayor calenta­
miento y, como consecuencia, se obtiene un aumento en el vapor producido. El siste­
ma de control de adelanto interpreta el efecto producido por el aumento de energía de 
entrada (combustible), como si existiese una causa que produjera el aumento en la 
demanda de vapor, provocando inestabilidad. Por tanto, si en la caldera de este supues­
to se utiliza control en adelanto, hay que mover el caudal del combustible fijo lo más 
lentamente posible, o introducir un sistema de desacoplo entre variables, en muchas 
ocasiones difícil de ajustar. 

A veces existen instalaciones en las que varias calderas están suministrando vapor 
al mismo colector con un solo controlador «máster» de presión. En este caso la pre-
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sión se controla modificando la energía de entrada a dos o más calderas en paralelo. 
Con objeto de maniobrar de forma individual cada una de las calderas, sobre todo en 
períodos de parada y puesta en marcha, se debe prever algún sistema de control que 
las independice. 

La Figura 19.6 muestra el sistema de control más simple que cumple esta función 
para un conjunto de dos calderas. Como se puede ver, el controlador de presión envía 
su salida en paralelo a cada una de las dos calderas a través de una estación auto-
manual. Cuando la estación auto-manual se encuentra en modo manual, su salida pue­
de ser ajustada por el operador, mientras que en modo automático deja pasar la salida 
del controlador de presión hacia el sistema de control de combustible. Este sistema 
permite ajustar la carga de cada una de las calderas por separado, así como combinar 
la operación entre ellas de forma que una pueda trabajar con carga fija y la otra varia­
ble, las dos con carga fija o las dos con carga variable. 

La ecuación de este algoritmo es de la forma: 

Sal = Ent + Bías 

Modificando el valor de los bías se puede hacer operar cada caldera con una carga 
diferente, teniendo en cuenta que, para mantener la carga total, debe cumplirse que: 

Bías 2 = (— Bías 1) 

19.2.2. Control del hogar 

En respuesta a la demanda establecida por el balance de energía, el control del 
hogar donde se lleva a cabo la combustión debe realizar las siguientes funciones: 

• Mantener la energía de entrada al nivel demandado por el balance. 
• Mantener la relación aire/combustible. 
• Mantener equilibrado el conjunto tiro forzado tiro inducido. 
• Mantener la caldera en condiciones de operación seguras. 
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• Control de ia energía de entrada 

Con respecto a la energía de entrada, ya se ha descrito anteriormente que ésta 
depende de la energía de salida, y se manipula por medio del controlador de presión 
actuando sobre los combustibles utilizados en cada caso en particular. 

En la Figura 19.3 se vio el tipo de control a realizar cuando se utiliza un solo com­
bustible. En muchas ocasiones se suelen utilizar varios combustibles, por lo que es 
necesario tener en cuenta una serie de alternativas desde el punto de vista de control, 
aunque la utilización de una determinada configuración depende en muchos casos de 
razones económicas o de operación. 

La Figura 19.7 representa un sistema de control en el que se emplean dos combus­
tibles de forma alternativa, es decir, la energía de entrada se manipula con el controla­
dor de caudal seleccionado en modo cascada, mientras que el otro aporta una cantidad 
constante en modo automático. En la Figura 19.5, por ejemplo, el controlador de fuel-
oil actuará en modo cascada mientras que el de íuel-gas sólo puede controlar en modo 
automático, al tener un punto de consigna cuyo ajuste se realiza por el operador, no 
por el sistema de control. 

En algunos casos se elimina la posibilidad de que ambos combustibles puedan 
posicionarse en modo de cascada simultáneamente, por medio de un sistema de ener­
vamiento que actúa de forma que al poner los dos controladores de caudal en modo de 
cascada los pasa a modo automático. Si no se utiliza el sistema de enclavamiento, 
ambos combustibles pueden actuar en modo de cascada, con aporte variable en fun­
ción de la demanda. En este caso el ajuste de parámetros de sintonía de los controla­
dores puede llegar a ser diferente dependiendo de si uno o los dos se encuentran en 
modo de cascada. Esta situación puede afectar a la estabilidad del control. 

La Figura 19.8 muestra otro sistema en el que la energía se aporta por los dos com­
bustibles simultáneamente, aunque manteniendo una relación entre ellos, manipulada 
por el operador. Si el operador desea que toda la energía sea suministrada por el fuel-
oil, pondrá el valor de relación en 1. De esta forma la señal procedente de la demanda 
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se transmitirá directamente al controlador de fuel-oil. La demanda de fuel-gas, calcu­
lada por el sumador, será nula al tener la misma entrada por ambos lados, cambiada 
de signo. Se da por supuesto que en el algoritmo sumador se efectúa además la com­
pensación de poderes caloríficos de ambos combustibles. 

Teniendo en cuenta que la ecuación genérica del sumador es: 

Sal = Kl * Entl - K2 * EnÜ 

al asociar la entrada 1 a la salida del controlador de presión y la entrada 2 a la salida 
del multiplicador, se pueden fijar los coeficientes de la forma siguiente: 

Kl = 1 Para no modificar la demanda de combustible 
K2 = Relación de poderes caloríficos FG/FO 

Si el operador desea que toda la energía sea suministrada por el fuel-gas, bastará 
con fijar el valor de relación a 0. Entre ambos valores, 0 y 1, se puede obtener cual­
quier relación de aporte de energía entre ambos combustibles. 

• Control de la relación aire/combustible 

Hasta aquí no se ha tenido en cuenta el aporte de aire necesario para la combus­
tión, ni por supuesto su control. Desde un punto de vista simple, el sistema de control 
de aire se reduce a manejar en paralelo los controladores de combustible y aire, tal 
como aparece en la Figura 19.9. 

Con este sistema, a cada cantidad de energía demandada corresponde una cantidad 
de aire establecida por la relación aire/combustible teniendo la ventaja de ser simple, 
económico y rápido de respuesta. El principal inconveniente radica en que la relación 
entre el aire y la energía demandada no es una variable medida, dependiendo de pará­
metros tales como las características del combustible, variaciones de presión y tem­
peratura del combustible, condiciones atmosféricas, etc. Si estas condiciones no se 
mantienen constantes, la relación aire/energía óptima variará significativamente. 
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Conviene mencionar que la salida del controlador de presión representa la energía 
demandada en unidades de combustible equivalente al aire, por lo que al multiplicar 
por la relación aire/combustible da como resultado unidades de aire. 

La solución óptima 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 la medida indirecta será el contenido de oxígeno en los gases efluentes de la com­
bustión. 

Recordemos que la combustión estequiométrica se realiza cuando se combina quí­
micamente cada molécula de combustible con la cantidad equivalente de oxígeno. En 
la práctica este tipo de combustión no se puede realizar debido a causas tales como 
mezcla incorrecta entre ambos componentes, dilución de los productos de combustión 
por los gases inertes como nitrógeno, vapor de agua en la atmósfera, etc. 

La combustión completa se realiza si se introduce un exceso de aire con respecto a 
la cantidad de combustible que se está utilizando. Es necesario que el exceso de aire 
sea el óptimo, tal como aparece en la Figura 19.10, puesto que si no lo es se puede 
presentar alguna de las situaciones que se describen a continuación: 
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• Cuando se trabaja con demasiado exceso de aire, se está desaprovechando ener­
gía a través de los gases efluentes que salen por la chimenea. 

• Cuando se trabaja con insuficiente exceso de aire, se produce una pérdida de 
calor debido al combustible que no ha reaccionado (inquemados). 

• Cuando existen combustibles inquemados se tiene un cierto riesgo de explo-. 
sión, como consecuencia de la falta de oxígeno. 

En la Figura 19.11 aparece un sistema de control incluyendo el analizador de oxí­
geno. 

Con este sistema, el exceso de oxígeno necesario para realizar la combustión total 
del combustible se fija como punto de consigna del controlador correspondiente, 
encargándose éste de modificar la relación aire/combustible para mantener constante 
el exceso de oxígeno. Dado que el control de oxígeno depende a su vez de un analiza­
dor, es conveniente incluir un limitador de señal mínima y máxima 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 el control de combustión de una caldera por 
el sistema conocido como límites cruzados, o también antihumo, debido a la particula­
ridad por la que el aire suministrado a la combustión se introduce siempre antes que el 
combustible, operando con exceso de aire durante los cambios de carga. Este sistema 
es equivalente al de la Figura 19.9 desde el punto de vista conceptual, al operar en para­
lelo el aire y el combustible, sólo que en este caso se mejora con la inclusión del siste­
ma de selectores cruzados. Para ver su comportamiento nos valemos de la Figura 19.12. 

Consideremos primero el estado estacionario de este sistema. Los controladores 
de combustible y aire actúan para mantener sus medidas iguales a sus puntos de con­
signa. Como consecuencia el sistema se encuentra equilibrado entre aporte y deman­
da. Al aumentar la demanda de vapor disminuye la presión y como el controlador de 
presión tiene acción de control inversa, aumentará su salida para equilibrar el balance 
de energía. Por último mencionar que la salida del multiplicador, sobre el que actúa la 
relación combustible/aire, representa el caudal de combustible equivalente al aire con­
sumido en la combustión. 
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Con este sistema no se controla realmente el caudal de aire, sino el de combustible 
equivalente al aire. Esto es así porque los selectores han de comparar medidas dadas en 
las mismas unidades de ingeniería, en este caso unidades de caudal de combustible. Por 
eso se utiliza la relación combustible/aire, para que al multiplicar por el caudal de aire, 
su salida venga dada en unidades de caudal de combustible equivalente al caudal de 
aire, el cual sólo puede ser medido en el indicador situado a la salida del transmisor. 

La Figura 19.13 muestra un sistema de control similar al anterior, con la diferencia 
de que en este otro se controla directamente el caudal de aire, muy útil por otra parte 
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durante períodos de puesta en marcha o parada de la caldera, en cuyos períodos los 
controladores se posicionan en modo manual o automático, no actuando por tanto el 
sistema de selectores cruzados. 

Como se puede ver, el caudal de aire se controla directamente cambiando de lugar 
el multiplicador en el sistema de control. Para que el punto de consigna del controla­
do!" de aire sea coherente con la medida de proceso, la salida del selector de máxima 
señal, expresada en unidades de caudal de combustible, se divide entre la relación 
combustible/aire, dando como resultado unidades de caudal de aire. 

Veamos lo que ocurre cuando se produce un aumento o disminución de carga, o lo 
que es igual, una disminución o aumento en la presión respectivamente. 

• Incremento de carga. En los primeros momentos disminuye la presión y su 
controlador aumenta la salida mientras que los controladores de caudal de aire 
y combustible permanecen igual. Al haber aumentado la señal de energía 
demandada, el selector de mínima señal no la tomará en cuenta y dejará pasar la 
señal de caudal de combustible equivalente al aire. El punto de consigna del 
controlador de combustible sólo se moverá cuando lo haga el caudal de aire 
suministrado. Al mismo tiempo, el selector de máxima tendrá en cuenta la señal 
de energía demandada, rechazando la del combustible. Por tanto, el punto de 
consigna del aire seguirá a la demanda de carga. En esta situación actúa el siste­
ma de forma que el combustible sigue al aire. 

• Disminución de carga. En los primeros momentos aumenta la presión y su con­
trolador disminuye la salida mientras que los controladores de caudal de aire y 
combustible permanecen igual. Al haber disminuido la señal de energía 
demandada, el selector de mínima acepta la correspondiente a la demanda, 
rechazando la del combustible equivalente al aire, por lo que el punto de consig­
na del combustible se hace igual a la demanda de energía, es decir, disminuye el 
caudal de combustible. El selector de máxima sigue seleccionando la corres­
pondiente al combustible y sólo se modifica después de haberse modificado 
éste. En este caso el sistema actúa de forma que el aire sigue al combustible. 

Como puede verse, ante cambios en la carga, el caudal de aire actúa siempre de 
manera que exista exceso de oxígeno. Por tanto, con este sistema de control se obtie­
nen las dos situaciones siguientes: 

• Ante un aumento de carga, el combustible no puede aumentar hasta que no ha 
aumentado el caudal de aire. 

• Ante una disminución de carga, el aire no puede disminuir hasta que no ha dis­
minuido el caudal de combustible. 

• Tiro forzado e inducido 

Los dos sistemas utilizados para controlar la presión en una caldera son: 

• Tiro forzado. 
• Tiro inducido. 



CONTROL DE CALDERAS PARA PRODUCCIÓN DE VAPOR 367 

El tiro forzado utiliza una soplante para proporcionar la cantidad de aire necesaria 
para la combustión. Con esta soplante se crea en los conductos de aire una presión 
ligeramente positiva, cuyo valor suele estar entre 25 y 50 mm de columna de agua, 
controlada por el damper de tiro forzado. El tiro inducido permite extraer los gases 
efluentes y crea una presión negativa en el hogar (vacío), conocida habitualmente 
como tiro, que suele estar comprendida en el rango de 25 mm de columna de agua. 

Antes de describir estas técnicas está bien revisar el comportamiento de la presión 
en la caldera. La Figura 19.14 es una simplificación de la Figura 19.1 y muestra, de 
forma esquemática, la relación entre las variables de presión y caudal de aire. Si se 
aplica control de forma separada a ambas variables, se producirá una interacción entre 
ellas, puesto que no son independientes. Si el controlador de caudal, por ejemplo, rea­
liza un cambio en la posición del damper de tiro forzado para mantener el caudal de 
aire necesario, se detectará su efecto rápidamente en la presión del hogar de la calde­
ra. De forma similar, si el controlador de presión realiza un cambio en la posición del 
damper de tiro inducido, su efecto repercutirá inmediatamente en el controlador de 
caudal. 

Si el ajuste 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 
automático, la más ligera perturbación iniciará un ciclo de oscilación entre ellos que 
se mantendrá de forma permanente. 

Para mantener la estabilidad, uno de los controladores debe ser ligeramente desa­
justado para que su respuesta sea más lenta que la del otro. En esta situación el siste­
ma será ahora más estable, aunque su poder de recuperación al producirse un error 
entre medida y punto de consigna será considerablemente más lento. Este procedi­
miento puede ser satisfactorio cuando se produzcan cambios de carga de forma poco 
frecuente o muy lentamente. 

Si se quiere mantener la estabilidad, tanto del caudal de aire como de la presión en 
el hogar, estas dos variables deben ser desacopladas con un sistema de control como 
el que aparece en la Figura 19.15. 

La salida del controlador de caudal de aire proporciona la señal feedforward para 
posicionar el damper de tiro inducido, actuando el controlador de presión como rea­
juste de la señal de adelanto proporcionada por el controlador de caudal. La salida del 
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controlador de caudal y la salida del controlador de presión se suman para proporcio­
nar la señal de control al damper de tiro inducido. 

Ante aumentos o disminuciones de carga, el comportamiento es el siguiente: 

• Incremento de carga. El punto de consigna del controlador de caudal aumenta 
por la acción del sistema de control que aparece en la Figura 19.13, abriendo el 
damper para dejar pasar más aire. La señal de salida del damper llega al suma­
dor a través de un multiplicador con ganancia ajustable y una función de tiempo 
para compensar la dinámica del sistema. Esto hace que se abra el damper de 
humos justo en el momento que le corresponde y no se presurice el hogar de la 
caldera. 

• Disminución de carga. Al disminuir la demanda de aire, el comportamiento es 
exactamente el mismo que el anterior, excepto que ahora los dampers de aire y 
humos tienden a cerrarse. 

El sistema se adelanta a los cambios en la presión del hogar que se pueden ocasio­
nar ante cambios en el caudal de aire, realizando la acción correctiva antes de que 
estos cambios lleguen a ocurrir. La actuación del controlador de presión se limitará al 
ajuste fino (j'eedback trim) de la posición del damper de tiro inducido. Si los ajustes 
de ganancia (K) del multiplicador y de la función de tiempo fueran exactos, la presión 
no se movería ante perturbaciones de carga, cosa que en realidad es prácticamente 
imposible. 

• Seguridad en la operación 

En toda caldera debe existir siempre un sistema de protección o enclavamiento que 
garantice la seguridad en la operación de la misma. Normalmente este sistema de 
seguridad está relacionado directamente con la combustión. A continuación, y de for­
ma simplificada, se describen las acciones más 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 
período de tiempo también prefijado. Esto asegura que no existen combustibles 
en el hogar que puedan crear una atmósfera explosiva. 

• Las válvulas de combustible y dampers de aire estarán en la posición de seguri­
dad que fije la normativa vigente. 

• Es necesario que exista agua en el calderín de vapor. 
• La presión de combustible debe estar en su valor correcto. 

Habitualmente estas condiciones, así como otras, están prefijadas en el sistema de 
enclavamiento, el cual incluye además detectores de llama y secuencias de arranque y 
parada de la caldera, así como corte o paro de la caldera en caso de falta de llama o 
cualquier otra condición insegura. 

En este apartado no se dan más detalles acerca del sistema de seguridad porque el 
capítulo está dedicado a control de calderas, y el Burner Management System (BMS), 
necesita un tratamiento específico. 

19.3. Control del agua de alimentación 

Veamos el comportamiento del sistema agua-vapor valiéndonos de la Figura 19.2, 
que se vuelve a representar aquí. 

El agua entra al calderín y, después de absorber en los tubos el calor de la combus­
tión, genera el vapor producido por la caldera. En una operación correcta, es necesario 
que el nivel de agua se mantenga dentro de una banda alrededor del punto de consigna 
del controlador. Una excesiva disminución en el nivel puede dejar vacíos algunos 
tubos de la caldera, los cuales serán sometidos a un sobrecalentamiento, mientras que 
con un aumento excesivo en el nivel se puede llegar a la situación peligrosa en la 
que salga del calderín agua junto con el vapor producido. 

El nivel en el calderín es una medida del volumen de agua contenida en el mismo, 
aunque existen algunas circunstancias que pueden falsear la medida, como veremos a 
continuación. 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 instantáneo de carga, sería de esperar una disminución del nivel en el cal­
derín. Sin embargo se da un proceso interesante de analizar, puesto que disminuye la 
presión y, como consecuencia, se producen más burbujas, ocasionando un aumento en 
el volumen de agua, haciendo aumentar el nivel cuando debería disminuir. Este fenó­
meno se denomina hinchazón o expansión. Por el contrario, ante un aumento de la 
presión por haber disminuido la carga, el nivel de agua tiende a contraer su volumen, 
ocasionando el fenómeno de contracción. 

Por último, el agua está siempre más fría que el vapor saturado, por lo que parte 
del vapor producido en los tubos se condensa cuando entra en contacto con el agua en 
el calderín. Un aumento rápido en el caudal de agua tiende a reducir temporalmente la 
formación de burbujas en los tubos. Todas estas reacciones tienden a equilibrarse en 
pocos segundos, pero en los primeros momentos responden en dirección inversa a la 
correcta. 

En base a todo lo anterior, el sistema de control del agua de alimentación necesita 
responder rápidamente 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 pequeñas con un gran 
volumen de agua almacenada. Proporciona un control adecuado siempre que las varia­
ciones de carga no sean muy importantes. 

Tiene solamente una variable de proceso, el nivel en el calderín, para controlar el 
agua de alimentación, tal como aparece en la Figura 19.16. 

El transmisor de nivel proporciona la variable de proceso al controlador con 
acción proporcional e integral. La salida de este controlador posiciona la válvula 
de entrada de agua al calderín. Cuando se utiliza control de un elemento, los efec­
tos de contracción y expansión de volumen pueden ocasionar errores en el con­
trol. 
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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 el caudal de vapor y el nivel en el cal-
deríiwSe extrae la raíz cuadrada a la señal procedente del transmisor de caudal de 
vapor para compatibilizarla con la medida de nivel que es lineal. El caudal de vapor 
entra al sumador como señal feedforward para obtener la posición inicial de la válvula 
de agua de alimentación. 

El controlador de nivel del calderín reajusta la demanda de agua para mantener 
dicho nivel en su punto de consigna. Si cambia el caudal de vapor, la señal feedfor-
ward proporciona un cambio inmediato en el caudal de agua con el fin de mantener 
fijo el nivel. Si después de estabilizarse el caudal del vapor cambia el nivel, la señal 
procedente del controlador reajusta la posición de la válvula de agua para restablecer 
el nivel deseado. 

La ecuación que debe cumplir el sumador es: 

S=X + Y-50 
I 

Siendo: X = Caudal de vapor expresado en valor porcentual del rango de 
medida 

Y = Salida del controlador de nivel en tfálor porcentual 
S = Salida hacia la válvula automática en valor porcentual 

• > • 

El objeto de restar el 50 % en el cálculo es el de mantener la salida del controlador 
de nivel alrededor del 50 %. Veamos lo que ocurriría sin tener en cuenta eSte valor. 
Como se sabe, el caudal másico de vapor debe coincidir con el de agua aportada, por 
lo que, en estado estacionario, la salida del controlador de nivel debería ser 0 %. En 
este supuesto, si la demanda de vapor aumentara se produciría una disminución de 
nivel, aumentando la salida detcontrolador, y por tanto la apertura de válvula, para 
aportar más agua. Si, por el contrario, disminuyera la demanda deTvapor, se produciría 
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ward necesita un reajuste ofeedback para compensar las diferencias o errores de cál­
culo producidos por el sistema de adelanto. 

A continuación se muestra un ejemplo del cálculo que se efectúa en el sumador 
para este sistema de control. Se pretende que la salida del controlador de nivel sea del 
50 % cuando no exista desequilibrio entre su medida y punto de consigna, para permi­
tir que el controlador de nivel tenga margen de actuación tanto si aumenta como si 
disminuye la producción de vapor. La ecuación que debe cumplir el sumador, en valo­
res porcentuales de rango, es la siguiente: 

OP = Kl *X + Y-K2 

donde: X = Medida de caudal de vapor 
Y = Salida del controlador de nivel (50 %) 
Kl = Rango medidor vapor (masa) / Rango medidor agua (masa) 
K2 = 50 % - (% Purga continua de agua en el calderín) 

Cuando los rangos de calibración de los medidores de caudal de agua y vapor son 
iguales, el 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 ejem­
plo se supone que no existe esta purga con el fin de simplificar. En ocasiones se tiene 
una purga permanente cuyo valor suele oscilar alrededor del 2 % del caudal de entra­
da de agua. Los datos necesarios para el cálculo son: 

Rango medidor de vapor: 0 a 25 Tm/h 
Rango medidor de agua: 0 a 20 Tm/h 
Producción de vapor: 15 Tm/h 

los valores calculados serán: 

Kl =25/20 = 1,25 
X = 100* 15/25 = 60% 

como consecuencia, la salida del sumador será: 

OP = 1,25 * 60 + 50 -50 = 75% 

que traducida a valores de ingeniería será: 

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 
15 Tm/h. 

Esto significa que en estado estacionario la salida del controlador de nivel será 
igual al 50 %, teniendo margen de actuación tanto si aumenta la producción de vapor 
como si disminuye. Si no existiera el parámetro K2, cuando la entrada de agua estu­
viera en equilibrio con la producción de vapor, tanto la salida del controlador de nivel 
como la salida del sumador serían igual a cero, de forma que ante una disminución en 



374 CONTROL AVANZADO DE PROCESOS 

la producción de vapor el controlador de nivel no tendría margen de actuación para 
disminuir la entrada de agua. En otras palabras, se realiza una «elevación de cero» en 
la salida del controlador de nivel por medio del parámetro K2. 

19.4. Control de la temperatura del vapor 

En muchas calderas existen recalentadores de vapor para aumentar su temperatura 
por encima de la de saturación, la cual se produce en el caldcrín. En la Figura 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 salida del primer recalentador. 

El atemperador inyecta agua en la línea de vapor, donde se vaporiza a su vez mez­
clándose con el vapor recalentado, produciendo el enfriamiento de este último. 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 
simple y dos elementos. 

19.4.1. Control de elemento simple 

El sistema de control de elemento simple, como el que aparece en la Figura 19.20, 
se utiliza en calderas que no tienen grandes cambios de carga o lo hacen de forma muy 
lenta. Este sistema tiene como variable de proceso la temperatura de salida del reca­
lentador secundario, fijando el operador el punto de consigna del controlador. La sali­
da del controlador posiciona la válvula de entrada de agua al atemperador. 
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19.4.2. Control de dos elementos 

Este sistema de control utiliza dos controladores de temperatura en cascada, tal 
como aparece en la Figura 19.21. 

La señal de temperatura de salida del recalentador secundario es la variable de pro­
ceso del controlador primario, mientras que la señal de temperatura de salida del atem-
perador es la variable de proceso del controlador secundario de la cascada. 

Este último controlador se comporta como feedforward al corregir cualquier per­
turbación que ocurra en el recalentador primario. De esta forma se evita el que la per­
turbación alcance al recalentador secundario, corrigiéndose más rápidamente. El con­
trolador situado a la salida del recalentador secundario actúa como feedback o reajuste 
del sistema. 
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20 
Control de hornos 

20.1. Conceptos generales 

Con carácter general, un horno es un equipo de proceso destinado a elevar la tem­
peratura de un producto, denominado alimentación o carga, aprovechando el calor de 
combustión de otro u otros productos denominados combustibles. En otras palabras, 
un horno es un equipo en el que, de una forma controlada, se efectúa una transferen­
cia de energía del combustible a la carga. La Figura 20.1 muestra, de forma simplifi­
cada, la composición de un horno típico. 
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Las características más importantes asociadas a este tipo de hornos son las siguientes: 

• La carga suele entrar en forma líquida o en dos fases, es decir, líquido y gas. 
• El flujo a través de los serpentines se suele realizar en contracorriente a los 

gases procedentes de la combustión. 
• Los serpentines pueden estar colocados de forma horizontal o vertical, depen­

diendo del tipo de horno. 
• Los gases efluentes de la combustión pueden ser arrastrados por medio de tiro 

natural o del conjunto tiro forzado-tiro inducido. 
• Los quemadores se colocan en el fondo, en las paredes o en ambos lugares. 
• La zona expuesta a la radiación de la llama se denomina zona radiante. 
• La zona situada por encima de la radiante, y que no está expuesta directamente 

a la radiación, se denomina zona convectiva. 
• En la zona convectiva se suelen instalar serpentines de precalentamiento de pro­

ductos. Este sistema de recuperación de calor es denominado economizador. 
• El combustible habitual suele ser fuel-oil, fuel-gas o una combinación de ambos. 
• Existen hornos con un paso de producto por cada zona o celda de combustión, 

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 petróleo, los hornos se pueden dividir en varios grupos, 
según sea su función: 

• Calentar o vaporizar la carga (unidad de crudo) 
En el horno de una refinería 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, gasóleo y fuelóleo, quedando un fondo de resi­
duo atmosférico para tratamientos posteriores. 

• Suministrar calor de reacción (reformado) 
En una unidad de reformado catalítico se mezcla la alimentación con hidróge­
no, pasando a un horno donde se eleva la temperatura hasta iniciar la reacción 
que posteriormente continúa en una serie de reactores. En esta unidad se produ­
ce nafta de reformado con alto índice de octano para formular gasolinas. 

• Llevar la carga a una temperatura elevada (cracking) 
Un horno de cracking, en una unidad de etileno, precalienta la alimentación en 
la zona convectiva. A la salida se mezcla con vapor de agua para reducir la pre­
sión parcial de hidrocarburos. La mezcla pasa a la zona de radiación donde se 
produce el cracking de las cadenas más largas para producir otras más cortas, 
por ejemplo, obtención de etileno y propileno a partir de naftas. 

20.2. Sistema de control 

Desde el punto de vista de control, el horno puede dividirse en tres partes perfecta­
mente diferenciadas. Una de ellas está relacionada con el producto a calentar o ali-
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mentación, otra con los componentes de la combustión, como son el aire y los 
combustibles, y la última con la presión o tiro en el hogar. Relacionadas con las tres 
partes mencionadas, existen aplicaciones de control avanzado como las que se descri­
ben a continuación. Como es lógico, dependiendo del tipo de horno hay que desarro­
llar los sistemas de control más apropiados al mismo. Por esta razón, las aplicaciones 
de control siguientes son recopilación de las más significativas que pueden desarro­
llarse en varios tipos de hornos, sin que esto signifique que no existan otras específi­
cas para casos especiales. 

• Controles relacionados con el producto: 
- Rampa de carga 
- Reparto de carga 
- Balance de pasos 

• Controles relacionados con los combustibles: 
- Rampa de temperatura 
- Control de combustión 
- Eficacia de la combustión 
- Reparto de aire entre celdas 

• Controles relacionados con la presión o tiro: 
- Desacoplamiento en hornos con tiro natural 
- Desacoplamiento entre tiro forzado e inducido 

Para los hornos de cracking existen dos aplicaciones de control específicas como son: 

• Control de severidad f (Coil Outlet Temperatura). 
• Control de selectividad f (presión parcial y tiempo de residencia). 

La severidad es una medida de la conversión general de alimentación a productos 
más ligeros, dependiendo fundamentalmente de la temperatura de salida de los serpenti­
nes (COT), mientras que la selectividad se refiere al porcentaje de alimentación craqui-
zada y convertida a producto más valioso. La selectividad referida al etileno se favorece 
por medio de un tiempo de residencia corto y baja presión parcial de hidrocarburo, fac­
tores que son función de la relación entre el vapor de agua y la carga a cada serpentín. 

20.3. Controles relacionados con el producto 

20.3.1. Rampa de carga 

Esta es una sencilla aplicación de control cuyo objeto es evitar que se produzcan 
perturbaciones, tanto en el horno como en el proceso que existe aguas abajo, cuando 
se modifica la alimentación. Como es lógico, esta aplicación está asociada al contro-
lador de caudal general de alimentación o máster de caudal, como puede verse en las 
Figuras 20.3 y 20.4. 

Sin esta aplicación de control, es decir, con el control básico, cada vez que se pre­
cise modificar el caudal de alimentación al horno es necesario que el operador vaya 
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cambiando el punto de consigna al controlador, en pequeños incrementos, hasta con­
seguir el valor deseado. La operación descrita implica que el operador debe prestar 
atención a este controlador durante bastante tiempo, puesto que si la operación se rea­
liza de forma rápida se pueden producir perturbaciones importantes en el proceso. 

En esta aplicación de control, el operador ha de fijar dos parámetros, el punto de 
consigna final deseado y otro que proporciona el tamaño de los incrementos a aplicar 
al punto de consigna del controlador de caudal. El sistema de rampa va modificando 
el punto de consigna de forma uniforme, hasta llegar al valor deseado de forma incre-
mental. Existen dos procedimientos generales para llevar a cabo el cálculo de los 
incrementos a aplicar: 

• Fijando la velocidad. Se asigna el caudal por unidad de tiempo que se debe 
modificar, por ejemplo, m/h/h. El tiempo será variable en función del tamaño 
del salto en escalón. 

Fijando el tiempo máximo. Se asigna un tiempo en el cual el punto de consig­
na del controlador de caudal ha de llegar al valor deseado. La velocidad será 
variable en función del tamaño del salto en escalón. 

donde: 
El comportamiento de una rampa ascendente puede apreciarse en ia Figura 20.2, 
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El período de ejecución suele ser de un minuto entre cambios en el punto de con­
signa. El valor del incremento dependerá de la velocidad deseada, mientras que el 
tiempo en alcanzar el nuevo punto de consigna dependerá de los puntos inicial y final 
deseado. Por ejemplo, se quiere pasar de 60 a 80 m3/h de carga a una velocidad de 
40m7h/h con un período de ejecución de la rampa de un minuto. Estos datos dan 
como tiempo de duración, 

y como valor de incremento cada minuto, 

por tanto, 60 + 30 * 0,666 - 79,98 m3/h. 
Como puede apreciarse, no siempre el valor deseado como punto de consigna 

coincide con el valor obtenido por cálculo. Por este motivo se suele utilizar la siguien­
te protección: 

SP, = Mínimo valor [SPflnal, (SP,., + INC)] 

de esta forma, el último valor corresponde exactamente con el punto de consigna 
deseado. 

20.3.2. Reparto de carga 

En realidad se trata de un sistema de control básico en el que la salida del contro-
lador de caudal total se envía a los puntos de consigna de los controladores individua­
les de los pasos, de forma que cada punto de consigna será igual al caudal total dividi­
do entre el número 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 variación sea absorbida a partes iguales por cada uno de ellos. Cuando no 
existe medidor de caudal total en la línea de alimentación al horno, se puede sustituir 
esta medida por la suma de los caudales parciales. En la Figura 20.4 el caudal total al 
horno es la suma de los caudales parciales a cada una de las dos celdas. 

El sistema de control se asocia a la aplicación de balance de pasos, que se verá más 
adelante, de tal forma que esta última produce los desequilibrios en el caudal a cada uno 
de los pasos, mientras que el reparto de carga aumenta o disminuye el caudal a cada uno 
de ellos de manera uniforme. Si se parte de una situación de desequilibrio, provocado por 
el balance de pasos, este desequilibrio será mantenido durante las variaciones de carga. 

En la Figura 20.3 aparece este sistema de control para un horno con cuatro pasos, 
en el cual sólo se ha representado completo el primero de ellos. Como puede verse, 
cada uno de los controladores de caudal tiene asociado un sumatorio al cual le llega 
una señal «bis» para ajustar el balance entre pasos, bien de forma manual o automáti­
ca. En una situación ideal, el valor del bías será cero, es decir, por cada paso atraviesa 
el 25 % 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 el horno dispone de varias celdas de combustión se puede utilizar otro 
reparto de carga adicional, asociado a las celdas del horno, para distribuir el caudal 
total entre ellas. La Figura 20.4 muestra como ejemplo un horno con cuatro pasos, 
como el anterior, pero con dos celdas de combustión, de forma que cada, una de ellas 
contenga dos pasos. 
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Como puede apreciarse, no existe controlador de alimentación general al horno. 
La salida del sistema de rampa multiplica al porcentaje de carga fijado a una de las 
celdas, siendo el resultado el punto de consigna del controlador de caudal a esa celda. 
El punto de consigna de caudal de la otra celda es el resultado de multiplicar la salida 
del sistema de rampa por la diferencia entre 100 % y el porcentaje 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 el caudal de alimentación 
total al horno, fijado como punto de consigna en el sistema de rampa. A partir del 
reparto efectuado entre celdas el comportamiento del sistema de control es exacta­
mente igual que el 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 el control de balance de pasos. Este sistema tiene dos funciones funda­
mentales, como son: 

• Mantener el caudal total al horno variando los caudales individuales a los 
pasos. 

• Modificar los caudales de los pasos para que en todos ellos sea igual alguna de 
las siguientes variables: 

- Temperatura de salida. 
- Diferencia de presión. 

Como es lógico, este sistema de control está sujeto a una serie de restricciones, 
entre las que se pueden citar como más importantes las siguientes: 

• Mínimo caudal por paso, para evitar la coquización de ese paso al disminuir la 
velocidad. La coquización hace que se forme una capa de carbón en la pared 
interior del tubo, perdiendo eficacia en el intercambio de calor. 

• Máxima temperatura en la pared de los tubos. 
• Máxima temperatura en zona radiante. 

Por último, asociados a esta aplicación de control avanzado, se obtienen principal­
mente los siguientes beneficios: 

• Prolongar la vida de los tubos y el ciclo de trabajo del horno al producirse una 
coquización uniforme. 

• Ahorro de combustible debido al mejor rendimiento térmico del horno. 
• Aumento del caudal total de alimentación al horno al estar totalmente equili­

brado. 
• Estabilidad de la operación. 

A continuación se detallan los dos tipos de control de balance de pasos menciona­
dos anteriormente. 
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• Igualación de temperatura de salida 

Este sistema de control es el más tradicional de todos los que realizan balance de 
pasos. Se parte de la base que existen más pasos que celdas de combustión. El control 
de combustión mantiene constante la temperatura en el colector general de salida, 
mientras que el balance de pasos iguala las correspondientes a cada uno de ellos. La 
Figura 20.5 representa un horno con una celda de combustión y dos pasos, donde pue­
de verse que al controlador de caudal se añade un controlador de temperatura en cada 
uno de los pasos. 

El punto de consigna común a los controladores de temperatura es el valor medio 
(average) entre las medidas de todos ellos, es decir, la temperatura media de los pasos, 
bien como media aritmética simple o como media ponderada con los caudales de 
acuerdo a: 

Cuando una temperatura se desvía del valor medio, la salida del controlador 
modificará el punto de consigna del controlador de caudal correspondiente a ese 
paso. Esta modificación se realiza a través del bías asociado al controlador de cau­
dal. Como consecuencia de la variación de caudal, la temperatura volverá a igualar­
se con el valor medio de todas ellas, consiguiendo de esta forma mantener equili­
brado el horno. 

Es obvio que si una temperatura se ha desviado de la media se debe a que la otra 
se ha desviado en sentido contrario. Esto significa que un caudal se ve modificado en 
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un sentido mientras que el otro lo hace en sentido opuesto, manteniendo constante de 
esta forma el caudal total. El sistema se puede aplicar a hornos con cualquier número 
de pasos. 

Con este sistema de control, el paso que está menos coquizado admitirá más cau­
dal, consiguiendo, por tanto, una coquización uniforme de todos los pasos. Un paso 
que se encuentre más coquizado tendrá peor intercambio de calor, siendo necesario 
reducir su caudal para elevar la temperatura de salida. La reducción de caudal ocurri­
da en este paso provocará un aumento de los otros para mantener constante el caudal 
total. 

• Igualación de diferencia de presión 

A veces existen hornos que disponen de tantas zonas de combustión como pasos, 
tal como aparece en la Figura 20.6, donde se ha representado un horno con dos cel­
das de combustión y dos pasos, uno por cada celda. En este caso no es posible reali­
zar el balance de pasos a través de las temperaturas, puesto que éstas se encuentran 
igualadas por medio de los controles de combustión de las celdas. Para realizar el 
balance de pasos es necesario recurrir a otro procedimiento alternativo, como puede 
ser el que se describe en este apartado, basado en la diferencia de presión en los 
pasos. 

La diferencia de presión existente en un paso, entre la entrada y la salida del hor­
no, es una de las variables para determinar el estado de coquización de cada uno de 
los tubos. Teniendo en cuenta que la presión a la salida de los pasos es la misma, por 
unirse todos ellos en el colector común, se puede utilizar, a efectos de control, la pre­
sión de entrada de cada uno de los pasos como variable para efectuar el balance, en 
lugar de la diferencia de presión. 

La diferencia de presión en cada paso depende de la coquización, siendo: 

Como se ha mencionado anteriormente, la presión de salida es común a todos los 
pasos. Por tanto: 

Basándose en la presión de entrada se ha desarrollado el sistema de control que 
aparece en la Figura 20.6. Conceptualmente es igual al de igualación de temperaturas, 
solo que en este caso se utilizan controladores de presión en lugar de controladores de 
temperatura. El punto de consigna de cada controlador de presión 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 alta 
constante de tiempo de esta variable, es suficiente con utilizar controladores propor­
cionales para los reajustes de caudal, puesto que la diferencia de presión suele aumen­
tar de forma muy lenta. 
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20.4. Controles relacionados con los combustibles 

20.4.1. Rampa de temperatura 

Esta aplicación de control avanzado tiene el mismo objetivo básico 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 combustión. La rampa actuará, lógicamente, 
sobre el controlador de temperatura común del horno, como el caso de la 
Figura 20.5. 

• El horno tiene varias celdas o zonas de combustión. La rampa actuará sobre 
todos los controladores simultáneamente, como muestra la Figura 20.6. 

Cuando se utiliza este último sistema de control, con varias zonas de combustión, 
puede ocurrir que el punto de consigna de todos los controladores de temperatura no 
sea el mismo en el momento de iniciar la actuación 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 simultáneamente al principio y dejar de moverlas según vaya 
alcanzando el valor deseado cada una de ellas, tal como muestra la Figu­
ra 20.7. 
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• Acercamiento escalonado al principio de la rampa. Se inicia moviendo la tem­
peratura más alejada del valor final deseado hasta que se alcanza la siguiente y 
así sucesivamente. Con este sistema todas las temperaturas alcanzan simultá­
neamente el valor deseado, como aparece en la Figura 20.8. 

Si el desequilibrio inicial entre las temperaturas es pequeño, cualquiera de los dos 
procedimientos tiene el mismo efecto. Sin embargo, si el desequilibrio es importante 
se produce menos perturbación en el horno con el segundo procedimiento, puesto que 
empieza a mover una sola temperatura al inicio de la rampa. 

Por otro lado hay que tener en cuenta que el valor final de temperatura deseado se 
puede encontrar entre los valores máximo y mínimo de los valores existentes en el 
momento de iniciar el sistema de rampa. Por esta razón, la desviación entre el valor 
real y el punto de consigna deseado se ha de calcular en valor absoluto. 
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En la Figura 20.8 se muestra un ejemplo en el que los controladores A, B, C y 
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 el 
siguiente: 

• Primero se aproximará el controlador más alejado (C). 
• Al alcanzar el valor de A, en el tiempo 2, se aproximarán de forma simultánea 

los controladores C y A. 
• Al alcanzar el valor de B, en el tiempo 3, se moverán los tres simultánea­

mente. 
• Por último, al llegar al valor del controlador D, en el tiempo 4, todos se aproxi­

marán al mismo tiempo al valor deseado como punto de consigna. 

El comportamiento del sistema de rampa, desde el inicio hasta el tiempo 4, tiene 
las siguientes particularidades: 

• Se efectúa una aproximación lineal a intervalos de tiempo periódicos, por ejem­
plo, 1 minuto. 

• Primero se aproxima el punto más lejano, hasta que al final todos ellos se mue­
ven simultáneamente. 

• La velocidad utilizada se mide en °C/h. 

Cuando la diferencia entre el último escalón de la rampa y el valor deseado, es 
menor al incremento que se aplica de manera uniforme, este incremento se hace igual 
a la diferencia, quedando por tanto el punto de consigna de los controladores de tem­
peratura en el punto de consigna deseado. El procedimiento es igual al descrito en la 
rampa de carga. 

Queda decir por último que, aunque en el ejemplo de la Figura 20.8 todos los con­
troladores se encuentran situados por debajo del punto de consigna, el comportamien­
to es el mismo cuando unos están por encima y otros por debajo del mismo, al medir 
el error en valor absoluto. 

20.4.2. Control de combustión 

El control de combustión de un horno se puede considerar realmente como 
un control de balance de energía. 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 energía aportada corresponde 
a la que desprende el combustible utilizado al realizar su combustión junto con 
el aire. 

La temperatura de salida se controla para compensar los cambios en las condicio­
nes termodinámicas, tanto del producto como del combustible. Como puede deducirse 
fácilmente, el control de combustión es un sistema en el que las condiciones del pro­
ducto a la entrada al horno, así como las condiciones del combustible, actúan como 
feedjorward, mientras que la temperatura de salida actúa como feedback, tal como 
aparece en la Figura 20.9. 

388 
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Matemáticamente y suponiendo que no existen pérdidas, el balance queda estable­
cido de acuerdo a la siguiente ecuación: 

A efectos de control, la entalpia de entrada se debe calcular en línea en función de 
la temperatura y del factor de caracterización de Watson del producto, toda vez que 
actúa como adelanto, mientras que la entalpia de salida se puede considerar constante. 
Existen varias razones para considerar constante la entalpia de salida, siendo las más 
importantes las siguientes: 

• La temperatura de salida corresponde al punto de consigna del contralador, por 
lo que permanece constante a efectos de control. 

• El producto se encuentra parcialmente vaporizado. Por esta causa es difícil cal­
cular en línea su entalpia, puesto que el porcentaje de vaporizado puede variar. 

Como puede verse en la Figura 20.9, la cascada básica de control se realiza entre 
los controladores de temperatura y presión, en lugar de actuar sobre el caudal de 
combustible. La principal ventaja de este sistema está en que durante las puestas en 
marcha y paradas es más fácil controlar la presión que el caudal neto de combustible 
aportado, sobre todo si éste es fuel-oil y existe una línea de entrada y otra de retorno. 
De otro lado, cuando el número de quemadores en servicio varía dentro de un mar­
gen relativamente amplio, la limitada rangeabilidad del medidor de caudal hace que 
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su uso no sea muy adecuado. A favor de la presión se tiene además que esta es una 
variable más estable que el caudal en todo el rango de trabajo y de más fácil manteni­
miento. 

Para realizar el feedforward o adelanto ante variaciones en las condiciones del pro­
ducto y del combustible, se utilizan básicamente las medidas de caudal de ambos, la 
temperatura a la entrada del producto y el punto de consigna del controlador de 
temperatura a la salida. También puede utilizarse un analizador que detecte los cam­
bios en el poder calorífico si el combustible es fuel-gas, aunque éste tiene su propia 
problemática que se verá más adelante. 

La Figura 20.10 muestra un diagrama de bloques del sistema de control de com­
bustión con todos los elementos descritos hasta ahora. 

En este punto hay que decir que existen métodos de cálculo en los que en lugar de 
utilizar la diferencia de entalpias del producto tratan el horno como un cambiador de 
calor, utilizando la siguiente ecuación para cálculo del calor demandado: 

Qa = Fa * Cp * (Ts - Te) 

Donde: 

El principal inconveniente de este sistema radica en que el producto entra al horno 
habitualmente en forma de líquido, y lo abandona parcialmente vaporizado, por lo que 
el calor específico no es una buena constante para utilizar en el cálculo. 

Existe otro procedimiento en el que solo se utiliza como elemento feedforward 
el cálculo del calor demandado, tal como aparece en la Figura 20.11. Teniendo en 
cuenta que el valor a sumar a la salida del controlador de temperatura se calcula de 
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forma incrementa! entre dos ejecuciones de cálculo consecutivas, no es necesario 
tener en cuenta el valor del calor aportado, puesto que éste depende del valor del 
punto de consigna o de la variable de proceso del controlador de combustible. El 
caudal de combustible se modifica siempre después de haber movido la válvula el 
controlador de presión, por lo que se puede considerar que no tiene valor de ader 
lanto a efectos de control. Debido a este último concepto, el cálculo del calor apor­
tado actúa realmente como reajuste para equilibrar el valor del calor demandado 
cuando se utilizan ambos. 

Entre las ventajas de este sistema se pueden considerar las siguientes: 

• Se elimina la necesidad de medir el caudal de combustible. En muchas ocasio­
nes es un problema medirlo, sobre todo si es fuel-oil, por la dificultad que 
implica esta medida. Si el factor de servicio de los medidores es muy bajo, la 
aplicación de control avanzado estará demasiado tiempo fuera de servicio. 

• Las temperaturas utilizadas para cálculo del calor demandado tienen un factor 
de servicio prácticamente del 100 %. Por tanto, la aplicación de control puede 
estar siempre activada. 

• Medida del poder calorífico 

En muchos casos se utiliza fuel-gas como combustible, por lo que hay que tener en 
cuenta que este gas puede estar sujeto a variaciones en su poder calorífico al tratarse 
de un gas residual. A primera vista parece claro que es necesario utilizar un analizador 
para medir su poder calorífico. El problema que se presenta es la selección de este 
analizador y sobre todo la variable a medir. A continuación se exponen tres alternati­
vas para obtener el poder calorífico del combustible. 

• Medir la densidad. Válido cuando el gas es de una composición relativamente 
constante. Lo que ocurre es que si en el fuel-gas utilizado existen componentes 
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inertes en proporción variable, como nitrógeno, la densidad no es una buena 
indicación del poder calorífico. 

• Medir el índice de Wobbe. En ocasiones se ha utilizado un analizador que 
mide el 1W. Este índice fue introducido por G. Wobbe en 1926 y depende del 
poder calorífico y la densidad relativa del gas respecto al aire, es decir: 

Conociendo el IW y el caudal de paso, la cantidad de calor aportado será igual a: 

En otras palabras, si la señal del transmisor de medida de caudal de combustible, 
se multiplica por el índice de Wobbe se tendrá directamente la cantidad de calor que 
aporta el combustible. 

• Cromatografía de gases. Si se utiliza un cromatógrafo para averiguar el poder 
calorífico del combustible en función de los componentes del mismo, la respues­
ta del cromatógrafo es mucho más lenta que el propio proceso de calentamiento 
en el horno. La temperatura de salida, que actúa como sistema de reajuste, tarda 
menos en reaccionar ante un cambio en el poder calorífico que el propio sistema 
de adelanto o feedforward que se pretende incorporar con el analizador. 

A la vista de todo lo expuesto anteriormente se puede llegar a la conclusión que 
antes de instalar un analizador hay que sopesar los pros y contras del mismo, y sólo 
instalarlo en caso que sea justificable técnica y económicamente. 

• Utilización de dos combustibles 

Cuando se utilizan dos combustibles, como fuel-oil y fuel-gas, es necesario a veces 
realizar una lógica de enclavamiento entre ambos para que el sistema permanezca 
estable. El método más simple consiste en impedir por algún medio que ambos com­
bustibles se puedan posicionar simultáneamente en modo cascada con el controlador 
de temperatura de salida del horno. Por ejemplo, si el controlador de presión de fuel-
oil se encuentra en modo cascada y se pasa el controlador de presión de fuel-gas tam­
bién a modo cascada, ambos cambian a modo automático. 

Con este sistema la señal procedente del controlador de temperatura sólo actuará sobre 
uno de los combustibles para absorber las variaciones en el calor demandado, mientras el 
otro combustible aportará una cantidad constante, al estar fijo su punto de consigna. 

El sistema puede-ser optimizado maximizando o minimizando el consumo del 
combustible que se mantiene fijo. Por ejemplo, si por tratarse de un gas residual, el 
fuel-gas es más barato que el fuel-oil, se puede desarrollar un sistema que periódica­
mente compruebe la presión en el colector y, en función de ésta, aumentar o disminuir 
el consumo de fuel-gas, como aparece en la Figura 20.12. Lógicamente la maximiza-
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ción estará sujeta a ciertos límites o restricciones. El resto de calor será aportado por 
el fuel-oil por medio de la cascada con el controlador de temperatura y el sistema 
feedforward. 

Existe otro procedimiento para control con dos combustibles, tal como aparece en 
la Figura 20.13, aunque más complicado y no siempre más efectivo que el anterior. 

El calor demandado por el horno se calcula exactamente igual que se mencionó 
en la Figura 20.10. El cálculo del calor aportado por el fuel-oil es simple, puesto 
que su poder calorífico no suele oscilar y puede tomarse como constante a efectos 
de control. El calor aportado por el fuel-gas será, por tanto, la diferencia entre el de­
mandado por el horno y el aportado por el fuel-oil. El controlador de temperatura 
actúa como feedback de todo el sistema, en donde el resto de cálculos actúan como 
feedforward. 

20.4.3. Eficacia de la combustión 

Este sistema de control tiene por objeto minimizar el consumo de combustible y, 
como consecuencia, maximizar la eficacia, operando con el exceso de aire óptimo. El 
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óptimo puede variar de un horno a otro en función del tipo de quemadores, si existe 
tiro natural o tiro forzado, etc. De forma simple, la eficacia se define como la relación 
entre calor total demandado en la combustión (duty) y calor aportado o liberado por el 
combustible, es decir: 

Aunque parezca sencillo mantener el valor de la eficacia utilizando esta ecuación, 
en la práctica no lo es tanto debido entre otras cosas al estado de los quemadores, geo­
metría del hogar de combustión, no linealidad del proceso, etc. Por ello se recurre al 
método de analizar el contenido de oxígeno en los gases efluentes para controlar la 
eficacia de la combustión. 

Como se sabe, la combustión estequiométrica se realiza cuando se combina quí­
micamente cada molécula de combustible con la cantidad equivalente de oxígeno. En 
la práctica este tipo de combustión no se puede realizar debido a causas tales como 
mezcla incorrecta entre ambos componentes, dilución de los productos de combustión 
por los gases inertes como nitrógeno, vapor de agua en la atmósfera, etc. La combus­
tión completa se realiza introduciendo exceso de aire con respecto a la cantidad nece­
saria para la combustión estequiométrica. 

Es necesario que el exceso de aire sea el óptimo, tal como aparece en la Figura 
20.14, puesto que si no lo es, se puede presentar alguna de las situaciones que se des­
criben a continuación: 

• Cuando se trabaja con demasiado exceso de aire se está desaprovechando ener­
gía a través de los gases efluentes que salen por la chimenea. 

• Cuando se trabaja con insuficiente exceso de aire se produce una pérdida de 
calor que se debe al combustible que no ha reaccionado, añadiéndose ade­
más que al existir combustibles inquemados se tiene un cierto riesgo de 
explosión. 
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La Figura 20.15 «A» es un gráfico que muestra la relación entre oxígeno en los 
gases efluentes y exceso de aire. Normalmente los valores de exceso de aire estarán 
en torno al 15 %, o lo que es igual, con exceso de oxígeno en torno a 2.5 %. 

Para obtener un grado más alto de control se puede añadir un analizador de CO en 
los gases efluentes, con el fin de determinar exactamente el grado de eficacia. Dado 
que en la atmósfera no existe una cantidad apreciable de CO, todo el que se encuentre 
en el análisis será procedente de la combustión realizada en el hogar. La Figura 
20.15B muestra un gráfico de la relación entre contenido de oxígeno y CO a unas con­
diciones determinadas de combustión. 

A la hora de instalar un analizador de CO es muy importante la elección del rango 
de medida. Observando la curva de la Figura 20.15 «B» se ve que para 2% de exceso 
de oxígeno se tiene una concentración aproximada de 100 ppm de CO. Si el contenido 
de CO aumenta se debe a que existen gases inquemados que, como se ha mencionado 
anteriormente, pueden llegar a los límites de explosividad. 

Una vez vistos los conceptos básicos asociados al control de eficacia, se puede 
pasar a ver algunas de las formas de realizar este control. 

• Hornos con tiro forzado 

De forma simplificada, la Figura 20.16 muestra un horno típico con tiro for­
zado e inducido. La soplante de tiro forzado aspira aire de la atmósfera y lo 
introduce al horno por medio de un conducto que atraviesa un intercambiador 
donde se precalienta con los humos procedentes de la combustión. La soplante 
de tiro inducido aspira humos procedentes de la combustión y los envía 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 más utilizada es la de reajustar la relación 
aire/combustible, tal como aparece en la Figura 20.17. 

Por medio de este sistema de control se mantiene una relación fija entre el com­
bustible y el aire, de tal forma que las variaciones en la demanda de combustible se 
transmiten al controlador de aire por medio de la relación mencionada. Como opción 
se puede utilizar el cálculo del calor demandado en lugar del valor del combustible. 
Realmente el calor demandado tiene un valor de adelanto superior al combustible, 
puesto que este último es consecuencia del primero. 

Cuando se producen variaciones en las condiciones de la carga o en las caracte­
rísticas del combustible también varía el contenido de oxígeno, dando como resultado 
el reajuste de la relación a un nuevo valor para controlar el contenido de oxígeno 
deseado. 

En la Figura 20.17 se ha introducido una función lag y un selector de máxima 
señal que tienen por objeto trabajar siempre con exceso de oxígeno ante perturbacio-
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nes en el calor o el combustible demandado. Este conjunto tiene el funcionamiento 
siguiente: 

• Aumenta el combustible demandado. La salida del selector de máxima aumen­
tará instantáneamente, aumentado el caudal de aire. 

• Disminuye el combustible demandado. La salida del selector de máxima dismi­
nuirá lentamente debido a la función de primer orden que representa el lag. 

Este sistema hace una función equivalente al de selectores cruzados que se descri­
be en el capítulo correspondiente a calderas, el cual también es válido para control de 
hornos. 

En caso de utilizar un analizador de contenido de CO, el controlador asociado al 
mismo tendrá que modificar el punto de consigna del controlador de oxígeno, con el 
fin de mantener una cierta cantidad de inquemados. Esto indicará que se está traba­
jando al exceso óptimo de oxígeno. El valor de CO será cero si existe mucho exceso 
de oxígeno, pero la eficacia máxima se consigue con una concentración de CO entre 
100 y 200 ppm. Por encima de 1.000 ppm, las condiciones de operación se hacen peli­
grosas, al ser síntoma de que existen demasiados gases inquemados dentro del hogar 
de combustión, con el consiguiente riesgo de explosión si se acumulan en algún punto 
dentro del horno. 

• Hornos con tiro natural 

La Figura 20.18 muestra un horno típico a tiro natural. Dispone de un damper en 
la chimenea para mantener la presión (vacío) en el interior del horno. El aire pasa a 
los quemadores por medio de la convección natural que produce el tiro de la chime­
nea, medido con indicadores de tiro (draft gange). 

Cuando se trata de hornos con tiro natural no existe medida de caudal de aire, por 
lo que básicamente sólo se puede utilizar alguno de los sistemas siguientes: 
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• Cascada entre contenido de oxígeno y presión del hogar. 
• Selección entre contenido de oxígeno y presión del hogar. 

Ambos sistemas pueden considerarse como desacoplamiento entre el contenido de 
oxígeno y la presión en el hogar del horno. 

El primer sistema aparece en la Figura 20.19 y tiene como principal ventaja la de 
mantener estabilidad, debido a que tiene controlada la presión (vacío) dentro del 
hogar. Por tanto, no existen diferencias apreciables en el tiro por la chimenea. Como 
consecuencia el caudal de paso de aire a través de los quemadores se modifica de for­
ma muy lenta. 

La función del tiempo lag y el selector de máxima señal están destinados a que, en 
caso de producirse un incremento en la demanda de aire, o lo que es igual, una 
disminución en el contenido de oxígeno, el damper abra a la velocidad normal en fun­
ción de los ajustes del controlador de oxígeno, mientras que si se produce una dismi­
nución en la demanda de aire, el damper cierre a una velocidad más lenta. De esta for­
ma se añade una mayor estabilidad ante cambios en la demanda. 

El segundo sistema aparece en la Figura 20.20. Con este tipo de control, la salida 
del controlador de oxígeno actúa directamente sobre el selector de señal de salida al 
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damper. El controlador de presión tiene un punto de consigna mayor al valor normal 
de operación, por lo que sólo actúa cuando vaya cerrando el damper y, como conse­
cuencia, aumente la presión. En otras palabras, la presión oscila libremente y el con­
trolador de presión se comporta como protección. La función del tiempo y el selector 
tienen el mismo cometido que en el caso anterior. Este sistema tiene menos estabili­
dad porque la presión es variable al modificar directamente el controlador de oxígeno 
el caudal de aire a los quemadores. 

En cualquiera de los dos casos expuestos es conveniente limitar la salida del con­
trolador de oxígeno para evitar que se produzcan acciones indeseables ante un fallo 
del mismo. También conviene limitar la salida final al damper para impedir que se 
cierre totalmente. 

20.4.4 Reparto de aire entre celdas 

Esta aplicación se desarrolla para hornos con tiro forzado y varias zonas o celdas 
de combustión. Por medio del sistema de control que aparece en la Figura 20.17 se 
controla el aire general al horno, pero si éste se divide en varios pasos, tal como apa­
rece en la Figura 20.21, será necesario controlar cada uno de ellos de forma indepen­
diente para mantener equilibrado el exceso de aire. 

Desde un punto de vista teórico, el mejor procedimiento para llevar a cabo el 
reparto de aire se basa en instalar un analizador de oxígeno en cada celda. En la prác­
tica es difícil instalar varios analizadores debido a la propia geometría constructiva 
del horno. Por otro lado, dentro del horno existen caminos preferenciales de los gases 
efluentes que dificultan la medida correcta del contenido de oxígeno. Por tal razón 
sólo suele existir un analizador de oxígeno instalado en la chimenea común a todas las 
celdas de combustión, como aparece en la Figura 20.21, el cual representa el exceso 
de oxígeno medio de todo el horno. 

Al existir un solo analizador es necesario recurrir a otros procedimientos para 
llevar a cabo el reparto de aire entre las diferentes celdas. Por ejemplo, manteniendo 
controlado el caudal total de aire, efectuando el reparto entre celdas en función de la 
caída de presión en cada uno de los conductos. Estos sistemas de control deben 
tener un periodo de ejecución muy lento, con el fin de evitar perturbaciones en el 
horno. 

En la Figura 20.21, cada uno de los pasos de aire a las celdas de combustión dis­
pone de un indicador de presión y una estación manual de control, aunque sólo se ha 
representado completa la celda 4. A veces existen medidores de caudal, pero al no dis­
poner de suficiente presión en el conducto, es difícil que la medida sea muy correcta 
al estar basada en la presión diferencial de algún tipo de elemento primario. 
Controlando la presión en el conducto, dentro de unos límites, se mantiene aproxima­
damente el caudal de paso, por lo que se puede recurrir a realizar un balance similar al 
de temperatura para balance de pasos descrito anteriormente. \ 

Por otro lado, el analizador situado en la salida común de humos reajustará el cau­
dal general de aire para mantener el exceso de oxígeno requerido cuando se produzcan 
cambios de carga. Los movimientos del damper de aire harán fluctuar la presión en el 
conducto. Para desacoplar el sistema, la salida del controlador de presión de aire del 
conducto se suma a la del controlador de oxígeno, manteniendo de esta forma la pre-
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sión en el mismo dentro de una zona de control (GAP) y, como consecuencia, la dife­
rencia de presión en los dampers individuales de los pasos. Estos dampers individuales 
hacen la función de elementos primarios de medida de caudal a cada uno de los pasos. 

20.5 Controles relacionados con la presión 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, además del contenido de oxíge­
no, se ha de recurrir a otro parámetro que proporcione un índice del aire que pasa al 
horno. Este parámetro puede ser la presión (vacío) existente en la zona del horno pre­
via al damper de humos. En otras palabras, la presión en la chimenea se puede utilizar 
como una medida indirecta del caudal de aire. 

Basándose en lo anterior, la posición del damper estará en proporción directa a la 
cantidad de combustible consumido y, por tanto, en relación también directa con la 
alimentación al horno. Siguiendo con el razonamiento, cuando se produce un cambio 
en el caudal de alimentación se verá modificada la temperatura de salida del horno, la 
cual a su vez modificará el paso de combustible y por último, al producirse diferente 
cantidad de gases efluentes de la combustión se habrá de modificar la posición del 
damper existente en la chimenea, el cual a su vez puede modificar la temperatura. 

Como puede verse, existe una relación entre todas las variables, lo cual puede lle­
gar a producir acoplamiento entre ellas bajo ciertas circunstancias. Con el control de 
combustión, visto anteriormente, se elimina el acoplamiento entre alimentación y 
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combustible por medio del sistema de feedforward utilizado, en el que se tiene en 
cuenta el balance de calor aportado y demandado. Con la misma filosofía de control 
se puede realizar un control feedfonvard entre alimentación y presión en el horno, tal 
como aparece en la Figura 20.22, para aumentar la estabilidad en la temperatura. 

Con este procedimiento, cada vez que se modifique el caudal de alimentación al 
horno se modificará la posición del damper antes de esperar el reajuste del controla-
dor de presión, el cual sólo se produciría al verse modificada la cantidad de combusti­
ble por medio del control de combustión. 

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 al horno, situado en la impulsión de la soplante de tiro 
forzado, como el que se ve en las Figuras 20.21 y 20.23 y se menciona en el apartado 
correspondiente a tiro forzado. Por otro lado es necesario controlar la presión en el 
horno por algún procedimiento como los descritos anteriormente. 

La Figura 20.23 muestra un esquema en el que se ve que aplicando el control auto­
mático a los dos lazos de forma independiente, se producirá una interacción entre 
ellos. Si el controlador de caudal, por ejemplo, realiza un cambio en la posición del 
damper de entrada al horno para mantener el caudal de aire necesario, se detectará su 
efecto rápidamente en la presión del horno. De forma similar, si el controlador de pre­
sión realiza un cambio en la posición del damper de salida de gases, su efecto reper­
cutirá inmediatamente en el controlador de caudal. 

Si se realiza de forma independiente el ajuste de ambos controladores, para sinto­
nizar la respuesta de cada una de sus respectivas variables, y ambos están en modo 
automático, la más ligera perturbación iniciará un ciclo entre ellos que se mantendrá 
de forma permanente. Para mantener la estabilidad, uno de los controladores debe ser 
desajustado para que su respuesta sea más lenta que la del otro. En esta situación el 
sistema será estable, aunque su poder de recuperación al producirse un error entre 
medida y punto de consigna será considerablemente más alto. Este procedimiento 
puede ser satisfactorio cuando se produzcan cambios de carga de forma poco frecuen-
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te o muy lentamente. Para mantener la estabilidad, tanto del caudal como de la presión 
en el horno, estas dos variables deben desacoplarse. El procedimiento más sencillo es 
el que aparece en la Figura 20.24. 

Con este sistema, los dos dampers son manipulados en paralelo por el controlador de 
caudal. Cuando este controlador realiza un cambio para modificar el caudal, también se 
modifica la posición del damper de salida, el cual se moverá en la dirección adecuada 
para mantener la presión. Si el sistema feedforward está bien ajustado no será necesario 
que el controlador de presión efectúe ninguna corrección. Puesto que esto es práctica­
mente imposible, por la problemática asociada a los sistemas de adelanto, el controlador 
de presión tendrá que mantener la estabilidad del control. Su actuación se limitará sim­
plemente al ajuste fino ofeedback trim de la posición del damper de salida de humos. 
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Nociones de compresores industriales 

21.1. Teoría básica de la compresión 

De forma simplificada, la Figura 21.1 muestra un compresor alternativo para des­
cribir el proceso de compresión, es decir el aumento de presión de un gas reduciendo 
su volumen. Las válvulas de aspiración y compresión tienen el comportamiento que 
se describe en función del movimiento longitudinal del émbolo o pistón. 

• La válvula de aspiración abre cuando la presión en el interior del cilindro es 
inferior a la que tiene la tubería de aspiración. 

• La válvula de impulsión abre cuando la presión en el interior del cilindro es 
superior a la que tiene la tubería de impulsión. 

La Figura 21.2 muestra la curva de respuesta presión-volumen que se obtiene 
cuando se realiza un ciclo de compresión con el sistema reptesentado en la Figura 
21.1. 

• Cuando el pistón se desplaza a la derecha, la válvula de impulsión cierra y la de 
aspiración abre. El gas se aspira a la presión Pl, hasta alcanzar el límite de 
recorrido del pistón. 

21 
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• Cuando el pistón se desplaza a la izquierda, la válvula de aspiración cierra y el 
gas se comprime hasta alcanzar la presión P2 existente en la tubería. En este 
momento se abre la válvula de impulsión y el gas se mantiene a presión cons­
tante hasta alcanzar el límite de recorrido del pistón. 

En un compresor se realiza una transformación prácticamente adiabática, es decir, 
el sistema no gana ni pierde calor. Esto es debido a que la transmisión de calor es un 
fenómeno relativamente lento y la compresión se realiza de forma rápida. 

El proceso desarrollado como ejemplo se realiza sin intercambio de calor con el 
medio externo, aunque se eleve la temperatura del gas como consecuencia de la eleva­
ción de presión, como se verá más adelante. 

De acuerdo a la ecuación de los gases perfectos, la temperatura de un gas se puede 
elevar a distintas condiciones termodinámicas, tales como presión constante (proceso 
isobárico), volumen constante (proceso isocórico), ambos variables, etc. 

En el proceso de compresión se tienen en cuenta las capacidades caloríficas del 
gas, o calores específicos medios, a presión constante «Cp», y a volumen constante 
«Cv», o mejor aún la relación entre ambas, denominada normalmente «K» (coefi­
ciente isoentrópico). El valor del factor K suele estar comprendido entre 1,2 y 1,6. La 
diferencia entre Cp y Cv suele estar en valores próximos a 2 Kcal/Kmol °C para gases 
a presiones bajas y moderadas, sobre todo si se trata de gases monoatómicos o 
diatómicos. Para gases perfectos se cumple la ecuación conocida como igualdad de 
Mayer R = Cp - Cv, siendo R la constante universal de los gases. 

Lógicamente la constante R ha de expresarse en las mismas unidades que Cp y 
Cv, normalmente en Kcal/Kmol °C. 

Puesto que: R = 8,31 KJulios/Kmol °C y 
1 Kcal = 4,19 KJulios se tiene: 

En la tabla siguiente aparecen las constantes mencionadas para algunos gases rea­
les. 
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Cuando se realiza la compresión adiabática de un gas, el trabajo realizado sirve 
para aumentar su energía interna. Puesto que la energía interna sólo depende de su 
temperatura, ésta se eleva de acuerdo a la Ley de Joule. Inversamente, en una expan­
sión adiabática la temperatura disminuye. Para deducir la relación entre Temperatura 
y Volumen, en la transformación adiabática de un gas perfecto, se utiliza la forma dife­
rencial del primer principio de termodinámica: 

dU + P*dV = dQ 

Q = Calor absorbido, U = Energía interna, P = Presión y V = Volumen 

Sabiendo que al ser el proceso adiabático: 

dQ = 0 

y tratándose de un gas perfecto: 

dU = n *Cv*dT 

se tiene que: 

n *Cv*dT+P*dV = 0 

Puesto que: P = n * R * T/V, dividiendo la ecuación anterior entre (T * Cv) y elimi­
nando n, queda: 

T Cv V 

Como R = Cp - Cv, se tiene que: 

R/Cv = Cp/Cv-Cv/Cv = K-l 
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por tanto: 

integrando la ecuación anterior, suponiendo K prácticamente constante, se obtiene: 

Ln (T) +(K-1) * Ln (V) = Ln (Cte) 

o bien: 

Aplicando esta última ecuación a las condiciones de aspiración e impulsión, se tiene: 

Ta * Va(K-1} = Ti * Vi^ 

De la ecuación de gases perfectos se tiene a su vez que: 

T = P*V/(n *R) 

por lo que: 

Aplicando la ecuación anterior a las condiciones de aspiración e impulsión y agrupan­
do se tiene que: 

y simplificando, 

Así se llega a la Ley de Poisson, cuyo enunciado dice que: En todo proceso en el 
que no existe intercambio de calor con el medio externo, la relación entre presión y 
volumen viene dada por la ecuación siguiente, que aplicada a las condiciones de aspi­
ración e impulsión queda como: 

Como consecuencia, la relación de compresión «RC» será: 
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En realidad todos los procesos de compresión se realizan entre el isoentrópico, 
basado en no intercambiar calor con el exterior, y el isotérmico, basado en todo lo 
contrario. A este proceso se le denomina politrópico, y su ecuación característica vie­
ne definida por la expresión: 

P * V = Constante 

Dando a N determinados valores se obtienen los cuatro procesos básicos ya men­

cionados. 

Para aplicar las ecuaciones anteriores, se puede suponer el ejemplo de un com­
presor con relación de compresión 6, temperatura de aspiración 25 °C, presión de 
aspiración 1,1 kg/cnr absolutos y un caudal en la aspiración de 10 m3/h. En este 
supuesto hay que calcular la presión y temperatura en la impulsión, sabiendo que el 
factor K= 1,30. 

Si en lugar del cálculo en función de la compresión, se obtiene la temperatura 
combinando las ecuaciones de Boyle y Charles (Boyle y Gay Lussac), se puede reali­
zar la siguiente comprobación: 

T¡ = Ta * Pi * V¡ / (Pa * Va) 

T¡ = 298* 6,6*2,52/(1,1 * 10) 

T = 450,6 °K = 177,6 °C 

Cuando se trabaja con gases reales de proceso es necesario aplicar otros factores 
de corrección. Aquí no se utilizan porque sólo se pretende ver la teoría básica de la 
compresión. Por último queda decir que, para limitar la elevación de temperatura y 
mejorar el rendimiento en la compresión, ésta se efectúa normalmente en varias eta­
pas, de forma que se pueda refrigerar el gas entre cada una de ellas. 
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Al intercalar un enfriador entre cada dos etapas consecutivas, tal como aparece en 
la Figura 21.3, disminuye el consumo de energía en el compresor, puesto que se redu­
cen las pérdidas de potencia que provienen del calor generado en la compresión. 
Asimismo la densidad del gas comprimido se incrementa refrigerándolo, por lo que la 
misma masa ocupa menos volumen. 

La refrigeración intermedia se considera perfecta si se consigue que el gas a la 
salida del enfriador tenga la misma temperatura que en el lado de aspiración de la eta­
pa correspondiente. 

21.2. Clasificación de los compresores 

La Figura 21.4 muestra gráficamente los distintos tipos de compresores más utili­
zados en la industria. Básicamente existen dos tipos de compresores: dinámicos y de 
desplazamiento. 

En los dinámicos, el aumento de presión se obtiene comunicando energía cinética 
al gas y convirtiendo esta energía en presión por medio de difusores. A este tipo perte­
necen los compresores centrífugos 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 más pequeño, consiguiendo de esta manera el aumento de pre­
sión. Este tipo se divide a su vez en dos grupos: 
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• Compresores rotativos. 
• Compresores alternativos. 

Al grupo de rotativos pertenecen como más importantes: los de paletas, los de tor­
nillo y los de ruedas ovales o de dos impulsores. En cuanto a los alternativos, se pue­
den citar como más significativos: los de pistón de simple o doble efecto, los de pis­
tón de laberinto y los de diafragma. 

En aplicaciones especiales se pueden combinar distintos tipos de compresores, 
por ejemplo, para elevadas relaciones de compresión se pueden utilizar centrífugos 
junto con alternativos o para grandes volúmenes, 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 ahí que deba ser medido en la aspiración. 

Por último, 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 energía disponible. Asimismo dependiendo de cada 
aplicación en concreto se utilizan conjuntos multiplicadores o reductores de veloci­
dad entre el compresor y el 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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Cuando se trata de equipos de gran tamaño 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 ejes, 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 algún 
tipo de avería. 

• Desplazamiento axial de los ejes también para detectar averías antes de que se 
produzcan daños importantes en la máquina. 

21.3. Control de velocidad 

Aunque existen diversos métodos de control de velocidad para compresores, aquí 
solo se menciona un sistema que mantenga la presión de aspiración del compresor 
modificando la velocidad del mismo. El driver para mover el compresor es una turbi­
na de vapor considerado de alta presión, con extracción de vapor de baja presión y 
condensado. La Figura 21.6 muestra un diagrama del sistema de control de velocidad 
y extracción del ejemplo propuesto. 

Cuando aumenta la presión de gas de proceso, el sistema de control hará que pase 
más vapor a la turbina, aumentando la velocidad de ésta y por tanto la del compresor. 
De esta manera aumentará el paso de caudal a través del compresor y como conse­
cuencia se restablecerá la presión. Cuando la presión de gas de proceso disminuye, 
lógicamente se producirá el efecto contrario. 

Las turbinas de vapor se utilizan normalmente para mover compresores centrífu­
gos con velocidad variable, y pueden ser acopladas directamente al compresor o por 
medio de trenes multiplicadores o divisores de velocidad como el que aparece en la 
Figura 21.5. La velocidad se ajusta modificando la apertura de una válvula de vapor. 

Habitualmente, la turbina se alimenta con vapor considerado de alta presión (VAP 
de 100, 40, 20 kg/cm2), extrayendo por una parte vapor considerado de baja presión 
(VBP de 40, 20, 3 kg/cm2), y por otra el condensado producido en el cambio de fase. 
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Tanto la reducción de presión como el cambio de fase aportan la energía que se con­
vierte en movimiento del conjunto turbina - compresor. 

La turbina está 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 el funcionamiento de uno de ellos, correspondiente al 
fabricante Woodward, incluyendo el sistema de extracción de vapor y condensado. 
Las válvulas de alta presión (HP) y baja presión (LP), se encuentran situadas dentro 
de la propia turbina, y se accionan por un sistema hidráulico. 

Para poner en marcha la turbina se abre lentamente la válvula automática (Figura 
21.6), hasta alcanzar una cierta velocidad, próxima a la crítica de la turbina, a partir 
de la cual funcionará la válvula de alta presión (HP). En ese momento se puede abrir 
totalmente la válvula automática para dejar pasar todo el vapor que demande el siste­
ma de control de velocidad. 

La salida del controlador de presión, instalado en la línea de aspiración del com­
presor, envía la señal de referencia de velocidad al sistema de control, el cual modifi­
cará la posición de la válvula de vapor de alta presión, con objeto de aumentar o dis­
minuir la velocidad. De esta manera, el controlador de presión mantendrá la velocidad 
necesaria para que el gas, en el lado de aspiración del compresor, se mantenga en el 
punto de consigna fijado en este controlador. 

La presión de extracción se controla para mantener un valor de referencia fijado 
como punto de consigna en el sistema de control. La medida de la presión de extracción 
se obtiene por medio del transmisor de presión instalado en la línea de vapor de baja 
presión. El elemento final de control de este lazo es la válvula de baja presión (LP). 

21.4. Tipos de compresores 

21.4.1. Compresores centrífugos 

El compresor centrífugo o de flujo radial, es una máquina que convierte la energía 
cinética en presión. El aumento de presión tiene lugar por medio de dos tipos de ele­
mentos, los elementos rotativos, denominados rodetes o impulsores que aceleran 
radialmente el fluido, tal como aparece en la Figura 21.7, y los elementos estáticos 
denominados directores o difusores dispuestos alrededor de los impulsores, formando 
parte de la carcasa del compresor. 
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Cuando el impulsor empieza a girar, los alabes fuerzan el movimiento del gas des­
de el centro hacia la parte exterior, imprimiéndole velocidad. Como el gas tiende a 
oponerse al empuje de los alabes, se origina un aumento en la presión, por lo que se 
puede decir que el impulsor imprime al gas presión y velocidad, debido a la fuerza 
centrífuga. 

Basándose en lo anterior se puede afirmar que, un compresor que utiliza la fuerza 
centrífuga para incrementar la presión y la velocidad de un gas, es un compresor cen­
trífugo. El paso del fluido por la máquina es continuo desde la admisión hasta la des­
carga, debido a que al imprimir un impulsor velocidad se crea una zona de baja pre­
sión en la entrada del siguiente, favoreciendo la aspiración de éste. 

La Figura 21.8 muestra un compresor de este tipo con cuatro impulsores, en el cual 
se ve que el gas que llega a un difusor se dirige a la entrada del próximo impulsor. 
Cada impulsor va añadiendo presión al gas, de tal forma que el trabajo realizado por 
un compresor se traduce en un aumento de energía en el gas. Esta energía produce 
normalmente un aumento en la presión y temperatura del gas. 

El compresor centrífugo tiene una gran seguridad de funcionamiento, facilidad de 
regulación y buena adaptabilidad a las condiciones de servicio de los procesos indus­
triales. Dependiendo del tipo de construcción se pueden alcanzar presiones finales tan 
altas como 600 kg/cm2, siendo cié utilidad para todos los gases industriales. 

Debido a las características intrínsecas de este tipo de compresor, se puede decir 
que debe utilizarse donde se requiere mantener una presión constante dentro del pro­
ceso. 

21.4.2. Compresores de flujo axial 

En este tipo de máquina, la conversión de la energía cinética en presión se realiza 
mediante pares de hileras de alabes fijos y móviles. En la Figura 21.9 se puede ver un 
detalle de los alabes del rotor, los cuales están unidos directamente al eje del compre-
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sor. Los alabes del estator están unidos al cuerpo del compresor, como muestra la 
Figura 21.10. Debido a este tipo de construcción, el flujo que producen es esencial­
mente axial y en línea recta a lo largo del eje, desde la entrada hasta la salida. 
Basándose en lo anterior, se puede afirmar que un compresor que mueve el gas para­
lelo al eje del rotor, es un compresor axial. 

La Figura 21.10 muestra un compresor de este tipo. Al girar el rotor, los alabes que 
tiene unidos fuerzan al gas a moverse hacia los alabes del estator. Las aberturas entre 
alabes del estator actúan como difusores, guiando al gas al próximo juego de alabes 
del rotor a una presión ligeramente superior. De esta manera, cada par de hileras de 
alabes fijos (estator) y móviles (rotor), aumentan la presión, operando como si se tra­
tara de una conexión en serie. Partiendo de la aspiración hasta la impulsión, los alabes 
suelen ser gradualmente más pequeños, puesto que progresivamente el gas va ocupan­
do menos volumen al aumentar su presión. 

La regulación de caudal se obtiene mediante la variación del ángulo de los alabes 
del estator, o por variación del número de revoluciones por unidad de tiempo. 
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El compresor axial tiene la propiedad de que con poco consumo de energía y 
dimensiones relativamente pequeñas, puede tratar grandes volúmenes. La utilización 
de este tipo de compresores está centrada principalmente en el movimiento de grandes 
caudales con relaciones de compresión relativamente pequeñas, tales como 1 a 6. A 
diferencia del compresor radial, el axial debe utilizarse fundamentalmente donde se 
requiere mantener un caudal constante, con independencia de la presión. 

21.4.3. Compresores alternativos 

Los compresores alternativos son máquinas de desplazamiento positivo. El tipo 
más antiguo y común de compresor alternativo es el de pistón, 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 el fluido durante la carrera de aspiración, lo com­
prime y posteriormente lo expulsa durante la carrera de impulsión. 

Los ciclos de trabajo se controlan por medio de válvulas de admisión y de escape 
autoaccionadas. Las válvulas autoaccionadas funcionan por diferencia de presión para 
abrir o cerrar, ayudadas por pequeños resortes que aceleran el movimiento del cierre. 

El émbolo se mueve a través de un conjunto de biela y cigüeñal. Según cuál sea la 
relación de compresión deseada, los compresores se construyen con una o varias eta­
pas. Estos compresores están diseñados para alcanzar presiones de trabajo muy altas, 
como pueden ser hasta 1.000 kg/cm2, aunque con caudales muy pequeños. Pueden uti­
lizarse prácticamente para todos los gases industriales. 

En este tipo de compresor juega un papel muy importante el control de capacidad, 
puesto que la misma debe ajustarse a la demanda del proceso. El control puede ser 
manual a automático y a su vez continuo (variación de velocidad, restricción en la 
aspiración, etc) o discontinuo (marcha-parada). 

Aunque otro capítulo trata más extensamente sobre el control de compresores 
alternativos, a continuación se describen, como resumen, los métodos de control de 
descarga más utilizados: 

A veces se utiliza la velocidad variable cuando el sistema de accionamiento es una 
turbina, aunque lo normal es utilizar motores con velocidad constante. Otras veces se 
realiza el control por regulación de la válvula de aspiración, conseguida con una vál­
vula cuya apertura es variable. Si se abre esta válvula cuando no existe demanda en el 
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compresor, el gas circula hacia dentro o fuera según sea el movimiento del pistón. 
Otro método es el de cámaras muertas, el cual consiste en conectar al cilindro de la 
etapa correspondiente una o varias cámaras, disminuyendo el rendimiento volumétri­
co y el caudal suministrado. Estas cámaras se pueden controlar de forma manual o 
automática. En la Figura 21.12 se ve un sistema de cámaras con las válvulas situadas 
en distintas posiciones de carga. 

En el control en by-pass, el compresor funciona siempre a plena carga, recirculan-
do el exceso de gas comprimido desde la impulsión a la aspiración. Por último, con el 
control por venteo a la atmósfera el compresor está continuamente en carga. Cuando 
se alcanza la presión máxima, el gas comprimido se descarga a la atmósfera para man­
tener la presión en el colector de salida, por ejemplo, en ciertos compresores de aire. 

21.4.4. Compresores rotativos 

Igual que los compresores alternativos, los rotativos son máquinas de desplaza­
miento positivo. La Figura 21.13 muestra esquemáticamente el funcionamiento de un 
compresor rotativo de dos impulsores en forma de ruedas ovales. En este tipo no se 
efectúa compresión interna, sino que la misma se produce por contraflujo de la des­
carga cada vez que un rotor gira dejando abierta la salida. 
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Este conjunto también se utiliza como soplante, como bomba de vacio y como 
medidor de caudal. 

El principio de funcionamiento está basado en que en cada revolución de las rue­
das ovaladas, se transporta desde la entrada hasta la salida un volumen que correspon­
de a la capacidad de la cámara formada entre la rueda y la carcasa. 

En la Figura 21.14 se representa otro compresor de tipo rotativo llamado de pale­
tas, el cual está formado por una caja cilindrica en la que gira un rotor montado excén­
tricamente y provisto de ranuras radiales donde se deslizan las paletas. Debido al 
movimiento giratorio rápido del rotor, las paletas se lanzan hacia afuera por la acción 
de la fuerza centrífuga, deslizándose sobre la pared del cilindro y subdividiendo la 
cámara de trabajo, en forma de media luna, en células individuales de distinto volu­
men. 

Al girar el rotor, aumentan de volumen las células del lado de aspiración y el flui­
do entra en ellas. El siguiente giro del rotor hace que el volumen de las células se 
reduzca de nuevo, efectuando a la vez la compresión del fluido que se encuentra 
encerrado en ellas. Estos compresores se pueden utilizar también como bombas de 
vacío, pudiendo alcanzar con algunos compresores de este tipo hasta 99,9 % de 
vacío. 

Pueden trabajar con prácticamente todos los gases industriales, siendo el rango de 
trabajo desde el vacío antes mencionado hasta 10 ó 15 kg/cm2, aunque una aplicación 
muy normal es la de servicios donde es necesario obtener vacío. 
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Control de compresores alternativos 

22.1. Introducción 

Como se mencionó en otro capítulo, en este tipo de compresores juega un papel 
importante el control de capacidad, puesto que la misma debe ajustarse a la demanda 
del proceso. El control puede ser manual o automático y a su vez continuo (variación 
de velocidad, restricción en la aspiración, recirculación, venteo a la atmósfera, etc.) o 
discontinuo (marcha-parada). 

El sistema basado en el empleo de una válvula de recirculación (Figura 22.1 «A») 
o de una válvula de descarga a la atmósfera (Figura 22.1 «B») tiene el inconveniente 
de controlar disipando energía de la suministrada al gas en el proceso de compresión, 
con lo cual disminuye el rendimiento. La potencia consumida es la correspondiente a 
plena carga. 

El sistema basado en la estrangulación de la válvula de aspiración (Figura 22.1 «C») 
permite obtener regulaciones con un rendimiento discreto. A veces no puede emplear­
se por el peligro que puede suponer el que, por causa de la depresión en la aspiración, 
pueda infiltrarse aire, formando mezclas explosivas. 

El sistema basado en el motor de velocidad variable es el que permite adecuar la 
potencia absorbida al caudal necesario, pero tiene el inconveniente de requerir moto­
res e instalaciones muy costosas. 
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A continuación se van a ver algunos ejemplos de control de compresores alternati­
vos, con las características más importantes asociadas a cada sistema de control. 

22.2. Función básica de una válvula 

Las válvulas automáticas que abren o cierran las cámaras en este tipo de compre­
sores están accionadas por diferencia de presión y sus movimientos dependen de la 
presión ejercida durante el ciclo de compresión. La apertura de las válvulas se consi­
gue sin ningún accionamiento mecánico. Estas válvulas aparecen en las Figuras 22.5, 
22.7, 22.9 y 22.11, para cerrar o abrir las cámaras del compresor. En las tablas que 
aparecen en estas mismas figuras, la letra A corresponde a válvula abierta y la C a vál­
vula cerrada. 

El cierre de la válvula 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 válvulas, durante el ciclo de 
apertura deben ser amortiguadas por medio de conjuntos de placas y resortes. La Figu­
ra 22.2 «A» muestra la representación esquemática de una válvula de aspiración. 

La Figura 22.2 «B» muestra un detalle del sistema descargador necesario para 
modificar la carga del compresor, así como el conjunto amortiguador. El descargador 
puede ser accionado manual o automáticamente. Una vez accionado no permite el cierre 
de la válvula, motivo por el cual el fluido aspirado retrocede en su fase de compresión. 

El sistema descargador está colocado en las válvulas de aspiración, mientras que 
las de impulsión se comportan como válvulas de retención. 

22.3. Sistema de control marcha-parada (ON-OFF) 

En aquellos procesos en los que la demanda es intermitente, para evitar que el 
compresor consuma energía si funciona continuamente, se puede controlar la capaci­
dad parando y arrancando el motor. Esta operación puede hacerse de forma manual o 
por medio de presostatos. Este tipo de control también es válido 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 depósito pulmón para abastecer de forma continua 
la demanda. 

La Figura 22.3 muestra el esquema de control más simple que cumple con lo des­
crito anteriormente. El motor se parará cuando la presión en el depósito pulmón alcan­
ce el valor fijado en el presostato de alta (PSH), permaneciendo parado hasta que la 
presión disminuya y alcance el valor fijado en el presostato de baja (PSL), en cuyo 
momento se pondrá en marcha. 

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 características que 
se verán a continuación. 

Las características más importantes de este sistema de control son las siguientes, 
en las que los tiempos se dan a modo de ejemplo: 

• Se mantiene la presión en el colector de salida sin descargar a la atmósfera. La 
presión está comprendida entre los valores de calibración de ambos presostatos. 
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• Con el fin de mejorar el par motor, el compresor arranca automáticamente en 
vacío. Al cabo de 15 segundos se pone en carga, permaneciendo así hasta llegar 
a la presión de ajuste del presostato PSH. 

• Al llegar a la presión del presostato PSH se pone a trabajar en vacío durante 180 
segundos, al cabo de los cuales se para el motor. 

• Al llegar la presión al valor del presostato PSL arranca de forma automática, en 
vacío. 

• Si durante los 180 segundos de trabajo en vacío disminuye la presión hasta el 
valor del presostato PSL, se vuelve a poner en carga. 

• Las electroválvulas de purga (Solenoid Operated Vahe), SOV 1 a SOV 4 se 
abren automáticamente durante 10 segundos cada hora, para efectuar la purga 
de los depósitos interetapas. 

En la Figura 22.5 aparece de forma simplificada el conjunto de válvulas asociadas 
a las cámaras del compresor, así como la secuencia de carga y descarga de las mismas. 

22.4. Control de presión entre límites alto y bajo 

En la Figura 22.6 aparece el sistema de control de un compresor alternativo para 
mantener la presión de aire en un colector de descarga entre ciertos límites prefijados 
por presostatos. El sistema de accionamiento es un motor de velocidad constante, fun­
cionando de manera continua. 

Como puede verse, en el colector de salida existe un transmisor de presión que 
acciona cuatro presostatos calibrados a distintas presiones, de tal forma que cada uno 
de ellos cierra un contacto a su presión de calibración. 

Entre las características de este compresor se pueden citar como más importantes: 

• Se mantiene la presión de aire, entre los límites, sin descargar a la atmósfera. 
• La regulación se efectúa por medio de escalones que corresponden a las presio­

nes de ajuste de los presostatos PS1 a PS4. 
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• Al aumentar la presión se van quedando cámaras en vacío progresivamente. 
• Al disminuir la presión se van poniendo cámaras en carga progresivamente. 

El sistema de control de carga accionará las electroválvulas correspondientes, de la 
SOV1 a la SOV4, en función de la carga demandada por el proceso, según aparece en 
la Figura 22.7. Cada vez que una de estas electroválvulas se desenergiza, se cierra la 
válvula correspondiente, permitiendo que la cámara a la que pertenece se ponga en 
carga. Por el contrario, si se energiza se pondrá en descarga o vacío. 
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426 CONTROL AVANZADO DE PROCESOS 

22.5. Control por medio de by-pass (recirculación) 

En algunos compresores se utilizan sistemas de control por medio de by-pass, 
recirculando el exceso de gas desde la impulsión a la aspiración. El consumo de ener­
gía es siempre igual al de plena carga. Este sistema de control también se utiliza para 
compresores rotativos. 

Cuando el ahorro de energía puede llegar a ser importante, por tratar grandes volú­
menes de gas, se utilizan sistemas de control como el que aparece en la Figura 22.8, 
para recircular la menor cantidad posible de gas si se trata de un sistema de control en 
by pass. 

Algunas de las características más importantes de este sistema de control son las 
que se describen a continuación: 

• Todo el gas que llega al depósito de aspiración se procesa, manteniendo una 
recirculación mínima o incluso no recirculando en algunos momentos. 

• En efecto, cuando la presión en la línea de aspiración aumenta, se va cerrando la 
válvula de by-pass. Si la válvula automática llega a cerrar completamente, se 
accionará el final de carrera «C». En este momento el sistema de control de car­
ga cambia automáticamente a un escalón superior, para que el compresor tenga 
capacidad de procesar todo el gas disponible. 

• En caso de disminuir la presión, el ciclo se realiza en sentido inverso hasta 
alcanzar el final de carrera «A». En este momento el sistema de control de car­
ga cambia a un escalón inferior. 

En la Figura 22.9 se puede ver la disposición de las válvulas de accionamiento de 
las cámaras de compresión y las distintas posiciones de carga, así como el estado de 
las electroválvulas y las válvulas de accionamiento. 
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22.6. Control ajustado a presión fija (presión fija) 

Por último, como medio de control de capacidad más utilizado, se tiene el de con­
trol por escape a la atmósfera. Con este método, el compresor está continuamente en 
carga y cuando se alcanza la presión deseada, se descarga a la atmósfera. Este método 
y el de recirculación no son recomendables económicamente, puesto que la potencia 
consumida es siempre la de plena carga. 

De igual manera que para los compresores con control por recirculación, en los de 
descarga a la atmósfera se obtienen ahorros importantes utilizando un sistema como el 
de la Figura 22.10. 

427 
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Básicamente es igual al que aparece en la Figura 22.6, exceptuando que en este 
caso, en lugar de efectuar solamente una regulación por medio de escalones delimita­
dos por las presiones de ajuste de los presostatos PSl a PS4, se incluye un controlado! 
de presión en el colector de salida con una válvula automática de descarga a la atmós­
fera. 

Las características más importantes de este sistema de control son las siguientes: 

• La presión de salida se mantendrá controlada a un valor fijo, descargando a la 
atmósfera el exceso de aire o gas. 

• La regulación de carga se efectúa por medio de los presostatos PSl a PS4, cali­
brados a distintos tramos en la salida de 3 a 15 psi del controlado)' de presión. 
De esta forma al aumentar o disminuir la presión aumentará o disminuirá la sali­
da del controlador y alcanzará valores que accionen los presostatos calibrados a 
diferentes valores. 

• Si la salida del controlador de presión aumenta se traduce en apertura de la vál­
vula de venteo a la atmósfera, por lo que se podría dejar alguna cámara en vacío 
para que el aporte de aire fuera menor, así como el consumo de energía. 

• Al aumentar la presión se van quedando cámaras en vacío progresivamente. 
• Al disminuir la presión se van poniendo cámaras en carga progresivamente. 

El diagrama de las válvulas de accionamiento es el de la Figura 22.11, en la que 
aparecen los estados de carga y posición de las válvulas correspondientes. 
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23 
Control antibombeo en compresores 
centrífugos 

23.1. Bombeo límite 

La operación de un compresor centrífugo puede llegar a ser inestable debido a 
cambios en alguna de las condiciones del proceso, tales como caudal, presión, tem­
peratura o peso molecular, llegando hasta la situación de surge o bombeo límite de la 
máquina. 

El fenómeno de bombeo ocurre en un compresor cuando el caudal de entrada se 
reduce lo suficiente para ocasionar una inversión momentánea del sentido de flujo. En 
efecto, si a cualquier velocidad dada disminuye el caudal de aspiración, la presión 
desarrollada por el compresor tiende también a disminuir, pudiendo llegar a un punto 
en el cual esta presión sea inferior a la existente en la línea de impulsión, resultando 
como consecuencia una inversión momentánea del sentido de flujo. La inversión del 
sentido de flujo tiende a bajar la presión en la línea de impulsión, se recupera la com­
presión normal y por tanto vuelve a repetirse el ciclo. Esta acción cíclica denominada 
surge o bombeo límite de la máquina es una condición inestable, variando en intensi­
dad desde un rateo audible hasta un choque violento. Los bombeos intensos pueden 
causar daños importantes a la máquina, aunque éste solo haya existido durante unos 
pocos segundos. 

23.1.1. Línea de bombeo 

El antibombeo es un control inferencial, por tanto, el primer paso a dar para dise­
ñar el sistema de control es obtener la ecuación de la curva de bombeo. La Figura 23.1 
muestra dos de las formas más habituales de representación de curvas suministradas 
por los fabricantes de las máquinas. La diferencia está en las unidades del eje de orde­
nadas, una de ellas está dada en diferencia de presión y la otra en relación de compre­
sión. En cualquiera de ellas, el compresor está en zona segura si el caudal se encuen­
tra a la derecha de la línea de bombeo. Las velocidades de trabajo están representadas 
por VI a V4 y, por lo general, oscilan entre 80 y 110 % de la velocidad nominal del 
compresor. 
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La Figura 23.2 muestra una familia de curvas en la que el caudal se obtiene en fun­
ción de la diferencia de presión. 

Suponiendo que el compresor está trabajando en el punto 2 sobre la curva de velo­
cidad nominal 100 %, el caudal será Q2. Si por cualquier causa el caudal disminuye y 
la velocidad permanece constante, se llegará al punto 1 al cual corresponde el caudal 
Ql, que es el mínimo que puede procesar la máquina a esta velocidad dentro de su 
margen de seguridad. Si disminuye aún más el caudal, se entrará en la zona de bom­
beo. Si el ejemplo anterior se repite para otras velocidades se obtienen distintos pun­
tos de caudal, así como distintas presiones diferenciales. 

El procedimiento más sencillo para obtener la ecuación que corresponde a la línea 
de bombeo es calcular la correspondiente a la recta que pasa por dos puntos de la cur­
va próximos a la velocidad de trabajo, por ejemplo 80 y 110 % de velocidad nominal 
del compresor. A partir de la curva que aparece en la Figura 23.3, la ecuación de esta 
línea será: 
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Todos los valores con subíndice son conocidos e invariables para cada curva, por 
tanto se puede pasar de la ecuación anterior a otra de la forma característica: 

Donde: Q = Caudal en volumen 
dP = Diferencia de presión a través de la etapa 
K = Pendiente de la recta 
BO = Bías de caudal 

23.1.2. Transformación de curvas 

Como se ha mencionado en el apartado anterior, cada fabricante suministra las 
curvas características de forma diferente. En el cálculo precedente se han utilizado las 
curvas A correspondientes a la Figura 23.1, en las que el caudal es función de la dife­
rencia de presión. Como se verá posteriormente, el sistema de control propuesto está 
basado precisamente en la relación que existe entre la diferencia de presión y el cau­
dal. Por este motivo se ha de convertir cualquier tipo de curva a otra equivalente en la 
que se cumpla esta condición. En las curvas B, el caudal es función de la relación de 
compresión en la etapa. Si se quieren convertir a otras del tipo A, se pueden utilizar 
los valores que aparecen en la tabla siguiente: 

Para obtener las diferencias de presión se suponen los mismos puntos que para el 
cálculo de la línea de bombeo, es decir 80 y 110 % de velocidad. Asimismo, puesto 
que se toman los datos del fabricante, la presión de aspiración Pasp2 es igual 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 la igualdad Pasp, queda: 

Pimp - Pasp = RC * Pasp - Pasp 

dP = Pasp * (RC -1) 

De esta manera las curvas B de la Figura 23.1 se pueden convertir a otras del tipo 
A, y el cálculo de la línea de bombeo se hará de forma similar al que se ha visto ante­
riormente. 

Con el procedimiento de cálculo de la recta se observa que, si la velocidad se 
encuentra en la zona media del rango de actuación considerado, 95 % en este caso 
dada la forma de la curva considerada, puede existir una diferencia importante entre 
la curva de bombeo real y la recta calculada, tal como se ve en la Figura 23.4. 

Esto puede llevar en algún caso a reciclar un cierto caudal innecesario, con el con­
siguiente gasto de energía en el compresor. Para solucionar este defecto se puede cal­
cular la línea de bombeo como una curva parabólica. 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 *dPl2 +B*dPl + C = Q1 

A *dP22+B*dP2 + C = Q2 

A * dP32+B *dP3 + C = Q3 
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resolviendo se obtiene la ecuación: 

Q=A *dP2+B*dP + C 

que corresponde a una parábola cuya recta directriz se encuentra paralela al eje de 
ordenadas, mientras que su eje de simetría está en el de abscisas. 

23.1.3. Línea de control antibombeo 

Existen diversos métodos para evitar el bombeo controlando el caudal en la etapa 
de compresión correspondiente, los cuales pueden ser denominados como: 

• Caudal mínimo constante (línea de control vertical). 
• Pendiente convergente de la línea de control. 
• Pendiente paralela de la línea de control. 

• Pendiente vertical 

El primero de los métodos, o de pendiente vertical, aparece en la Figura 23.6. La 
forma de proteger la máquina es fijar un punto de consigna mínimo en el controlador 
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de caudal que sea superior al que le corresponde al bombeo sobre la curva 100 % de 
velocidad nominal. La línea de control es, por tanto, vertical. 

La Figura 23.7 muestra el esquema de proceso simplificado que cumple con este 
sistema de control, el cual tiene como principales inconvenientes los siguientes: 

• A bajo caudal la recirculación y, como consecuencia, el consumo de energía, 
son excesivos. 

• Si aumenta la diferencia de presión se puede llegar a la situación de bombeo. 

• Pendiente convergente 

El segundo método o de pendiente convergente está representado en la Figura 
23.8. En este sistema el punto de consigna del controlador antibombeo se fija en fun­
ción de la medida de caudal y de una relación ajustable, siendo la medida de este con­
trolador la diferencia de presión a través de la etapa de compresión. 

Según aparece en la Figura 23.8, la línea de control se encuentra desplazada a la 
derecha de la de bombeo el margen de seguridad deseado, normalmente en torno al 
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10 % de caudal a la velocidad de diseño. Asimismo se puede ver que ambas líneas par­
ten del origen de coordenadas. Esto es debido a que, al no tener los instrumentos utili­
zados posibilidad de sumar un bías o constante de caudal, como se ha visto en la ecua­
ción de cálculo de la línea de bombeo para compensar el desplazamiento de la línea, 
es necesario que los rangos de calibración de los transmisores comiencen en cero. 

La ecuación que desarrolla este sistema de control para cálculo del punto de con­
signa es: 

dP = K*Q 

Donde: dP = Diferencia de presión a través de la etapa 
K = Constante de relación 
Q = Caudal en volumen 

La Figura 23.9 muestra el esquema simplificado de proceso. Aunque este sistema de 
control ofrece una mejora muy importante con respecto al de caudal mínimo constante, 
dista mucho de ser óptimo, teniendo como principales inconvenientes los siguientes: 

• A baja carga se está muy próximo a la línea de bombeo, con el consiguiente peli­
gro. Esta situación se presenta durante puestas en marcha y paradas de la unidad. 

• Con carga alta la recirculación puede ser excesiva, al ir aumentando el margen 
de seguridad. 

• Falta de sensibilidad en la medida de la diferencia de presión a través de la eta­
pa, sobre todo si la diferencia es alta. El transmisor debe estar calibrado partien­
do de cero. 

• Pendiente paralela 

Por último se tiene el método de pendiente paralela. Con la aparición de los siste­
mas analógicos actuados electrónicamente con posibilidad de cálculos algo más com-
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piejos o, mejor aún, con los sistemas digitales basados en microprocesador, el control 
antibombeo ha mejorado con respecto a lo visto hasta ahora, al tener posibilidad de 
cálculos por complicados que éstos sean. El desarrollo se puede ver utilizando la ecua­
ción de la recta como línea de control. Si a la ecuación de la línea de bombeo descrita 
a partir de la Figura 23.3, se le suma un bías o margen de seguridad (B), por ejemplo 
10 % de caudal sobre la curva 100 % de velocidad, se tiene: 

Q = K *dP+B0+B 

Agrupando las dos constantes, B0 y B se puede decir que: 

0 = K*dP + Bl 

Donde: 

Con esta ecuación, la línea de control se desplaza paralela en todo momento a la 
de bombeo, eliminando las perturbaciones que pueden ocasionarse en el método de 
pendiente convergente, al variar la carga. La Figura 23.10 muestra las diferentes líneas, 
tanto de control como de alarma y seguridad, cuya utilidad se verá más adelante. 

Si en lugar de utilizar la ecuación de la recta se utiliza la correspondiente a la pará­
bola descrita anteriormente y se le suma el margen de seguridad de 10 % de caudal a 
la velocidad 100 %, se habrá desplazado horizontalmentc la posición del foco y recta 
directriz de la parábola, obteniendo la curva de control C de la Figura 23.11, la cual 
tendrá la ecuación: 

Q=A *dP2+B*dP + Cl 

Siendo: Cl = C + Margen de control utilizado (10 %) 
A y B = Coeficientes de la ecuación 
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Utilizando cualquiera de los procedimientos, tanto el de la Figura 23.10 como el 
de la 23.11, el punto de consigna del controlador se posicionará en un valor paralelo a 
la línea de bombeo en todo momento, reciclando el caudal mínimo compatible con la 
seguridad del compresor. Con objeto de simplificar y dado que ambos procedimientos 
son iguales desde el punto de vista de control, a partir de ahora se va a desarrollar el 
que utiliza el cálculo de la recta. 

El esquema de control que puede desarrollar esta ecuación se muestra en la Figura 
23.12. Como puede observarse, el sistema se comporta como un lazo de control de 
caudal cuyo punto de consigna está fijado en función del cálculo efectuado para obte­
ner la línea de control. En condiciones normales de trabajo, la válvula de reciclo abre 
si el caudal se aproxima al punto de consigna, cerrando cuando el caudal aumenta. 

Existen dos circunstancias en las cuales el sistema debe comportarse de forma 
diferente, como son cuando se producen variaciones de caudal: 

• Rápidas (perturbaciones). 
• Muy lentas (derivas). 
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• Perturbaciones 

Las perturbaciones bruscas pueden ocurrir en el supuesto en que el caudal aumen­
te o disminuya de forma instantánea. Tal es la situación que se produce al cerrar una 
válvula aguas abajo del compresor, o también cuando un compresor está alimentado 
por una batería de hornos y se para uno de ellos de forma instantánea. Esta situación 
se resuelve intercalando en el circuito de medida de caudal un conjunto de dos ele­
mentos formado por un selector de mínima señal y una función de adelanto de tiempo 
lead, según puede verse en la Figura 23.13. 

Debido al comportamiento de la función de tiempo que puede verse en la Figura 
23.14, complementada con el selector de mínima señal, se consigue lo siguiente: 

• Ante aumentos de carga (Figura 23.14 «A»), la medida del controlador de cau­
dal será igual que la salida del transmisor. 

• Ante una bajada instantánea (Figura 23.14 «B»), la medida del controlador será 
igual a la salida de la función de tiempo. 

Figura 23.14 
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Volviendo a la Figura 23.13 y según se ha dicho anteriormente, ante un aumento 
de caudal las señales que llegan al selector de mínima señal serán, por el lado «X» la 
salida del transmisor, es decir la entrada a la función de tiempo, y por el lado «Y» la 
salida de esta función de tiempo. La salida del selector, al ser éste de mínima señal, 
será igual a la salida del transmisor, no teniendo influencia la función de tiempo. En 
este caso no es necesario tenerla en cuenta, puesto que al aumentar el caudal se traba­
ja en una zona más segura, tal como se vio en la Figura 23.1. 

Si por el contrario, el caudal disminuye, la señal de salida de la función de tiempo 
disminuye en mayor proporción que la entrada, por lo que a su vez la salida del selec­
tor será la misma que la correspondiente a la función de tiempo. De esta manera se 
consigue que durante los primeros momentos de la perturbación, el error entre la 
medida y el punto de consigna del controlador sea mayor. Como consecuencia la vál­
vula abrirá, aumentando reciclo para proteger la máquina. 

• Derivas 

El otro tipo de perturbación puede ocurrir cuando se producen variaciones muy 
lentas en el caudal. En este supuesto, la medida puede aproximarse a la línea de 
bombeo sin que la respuesta de la válvula sea suficientemente rápida para abrir lo 
necesario antes de entrar en bombeo. Este caso puede ocurrir, por ejemplo, si se ha 
realizado un ajuste deficiente de las constantes proporcional e integral en el con­
trolador, o por trabajar con un margen de seguridad muy pequeño en la línea de 
control. 

Para eliminar el posible bombeo que puede ocurrir debido a esta circunstancia, se 
incluye en el esquema de control la parte que aparece en la Figura 23.15. El objeto de 
este conjunto de funciones es desplazar la línea de control que se vio en la Figura 
23.11 hasta la línea de seguridad o emergencia de la misma Figura. 
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En el bloque denominado alarma de desviación, se compara continuamente el cau­
dal real con el resultado del cálculo de la línea de control. En el caso en que el caudal 
se aproxime al bombeo, al llegar a la línea de alarma que aparece en la Figura 23.11 
se dispara el bloque denominado enclavamiento, quedando la ecuación de la forma: 

Q = K*dP + Bl+B2 

Siendo : B2 = Margen de seguridad adicional (por ejemplo, 5 %) 

De esta manera la línea de control se desplaza hasta la línea de seguridad, aumen­
tando el error entre medida y punto de consigna. Como consecuencia, la válvula abre 
para proteger la máquina. Debido al enclavamiento, esta situación permanece hasta 
que se acciona el reset. El accionamiento del reset puede realizarse de forma manual 
por el operador o de forma automática en función de algún parámetro, tal como tiem­
po, caudal, etc.. En cualquier caso, dicho accionamiento se realizará una vez pasada la 
situación de emergencia. 

Cuando se acciona el reset, el punto de consigna del controlador de caudal dismi­
nuirá de forma lenta, por medio de un sistema de rampa lineal, hasta alcanzar la ecua­
ción normal de trabajo, es decir: 

Q=K*dP + Bl 

Uniendo las partes que han sido vistas anteriormente por separado, nos quedará el 
esquema de control de la Figura 23.16. 
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23.2. Correcciones a la medida de caudal en volumen 

La medida de caudal a través de elementos basados en presión diferencial, se ve 
afectada por variaciones en una serie de parámetros que intervienen en el cálculo a la 
hora de efectuar el diseño. Estos parámetros son fundamentalmente temperatura y pre­
sión del gas. Puesto que el elemento de medida de caudal estará calculado para unas 
condiciones que pueden no coincidir con las reales, es necesario efectuar ciertas 
correcciones a la medida para conseguir que la línea de control permanezca lo más 
estable posible y no varíe el margen de seguridad con respecto a la de bombeo. Para 
corregir la influencia de las variables mencionadas, se deben medir éstas en la línea de 
proceso donde se encuentra situado el elemento de medida y lo más cerca posible al 
mismo. La fórmula de partida será la de cálculo de caudal medido «m» en volumen. 
La letra «c» indica valor de cálculo o diseño y la letra «t» valor de trabajo o a condi­
ciones de flujo. 

Teniendo en cuenta que los valores de cálculo «c» son conocidos y fijos, se pue­
den considerar como una constante dentro del cálculo, quedando por tanto: 

De esta manera, el caudal de trabajo corregido será igual al caudal medido multi­
plicado por el factor de corrección «FC», es decir: 

Qt = Qm* FC 

A veces no se dispone de medidor de temperatura en la línea donde está colocado 
el medidor de caudal. Dado que tanto la presión como la temperatura deben tomarse 
en valores absolutos, se puede decir que la corrección debida a la temperatura puede 
ser tomada como constante si la variación con respecto a las condiciones de cálculo 
no es importante, al tener que sumar a ambos valores 273,15 para convertir los grados 
Centígrados a Kelvin. En este supuesto se podría incluir el valor correspondiente a la 
temperatura de trabajo dentro de la constante «K», quedando el factor de corrección 
solamente en función de la presión, por lo que: 

A efectos de corrección, la presión diferencial «h» de calibración no varía, así 
como tampoco el factor «K», por lo que se puede aplicar un factor de corrección «FC» 
que sea igual a: 
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23.3. Correcciones por variación en el peso molecular 

Algunos compresores trabajan con gases cuyo peso molecular es constante, en 
cambio otros trabajan con gases de peso molecular variable. En los que el peso mole­
cular es variable con respecto al de diseño, es necesario corregir el efecto de estas 
variaciones. Puesto que las curvas de bombeo están construidas, o adaptadas, con el 
caudal de aspiración en función de la diferencia de presión a través 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 presión es proporcional a la rela­
ción de compresión (RC), siendo ésta a su vez función del peso molecular (Pm). Si se 
mantienen constantes el resto de variables que intervienen en el cálculo de la relación 
de compresión se tiene que, para un cierto caudal: 

RC = (1 + K * Pm * E)1/E 

Donde: E = (Kí-1)/Ki 
Ki = Coeficiente isoentrópico 

Esta ecuación muestra que existe una relación exponencial variable entre el peso 
molecular y la diferencia de presión a través del compresor. También hay que tener en 
cuenta que el coeficiente isoentrópico se ve afectado, a su vez, por el peso molecular. 
Recordemos que la corrección debida al peso molecular sobre la línea de bombeo 
debe modificar el punto de consigna del controlador de caudal. 

A continuación y para ver el efecto del peso molecular en el caudal de aspiración 
se puede suponer que se mantienen constantes el resto de variables que intervienen en 
el cálculo, como presión y temperatura. De acuerdo a estos criterios, como medida del 
caudal de trabajo se tendrá: 

Dónde: Qt = Caudal a condiciones de flujo 
Qm = Caudal a condiciones de medida 
Pmt = Peso molecular a condiciones de flujo 
Pmc = Peso molecular de cálculo 

Observando el efecto de cada una de las dos correcciones se ve claramente que no 
se realiza una autocompensación del efecto de las variaciones de peso molecular, por 
tener distinta influencia en la relación de compresión y en la medida de caudal. 

En la última corrección, si el peso molecular del gas es superior al de cálculo del 
elemento de medida, el caudal corregido será más pequeño, actuando antes el siste­
ma de control. Al mismo tiempo, el peso molecular afectará a la curva de bombeo 
desplazándola a la izquierda, compensando el efecto del cambio en la medida de cau­
dal, aunque no en la misma proporción. Cuando el peso molecular disminuye se rea­
lizarán las correcciones justamente al contrario. Como puede verse, el efecto general 
del cambio en el peso molecular repercute de forma diferente en cada uno de los 
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parámetros de control, de tal forma que si las variaciones esperadas son importan­
tes, hay que disponer de varias curvas de bombeo realizadas por el 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 corrección de peso mole­
cular. 

23.4. Medida de caudal en la linea de impulsión 

Hasta ahora se han tratado los cálculos suponiendo que la medida de caudal se 
encuentra instalada en la línea de aspiración. A veces debido a la falta de espacio, 
tamaño de la tubería o poca presión existente en la línea de aspiración, se hace nece­
sario instalar la medida de caudal en la línea de impulsión. Como la medida estará 
realizada en volumen, hay que efectuar la corrección necesaria para adaptarla a la cur­
va suministrada por el fabricante del compresor, la cual estará construida con la medi­
da de caudal en la aspiración. 

Suponiendo que la relación entre los factores de compresibilidad del gas está muy 
próxima o es prácticamente la unidad, se puede hacer uso de la ecuación de los gases 
perfectos utilizando valores absolutos, tanto en la aspiración (asp) como en la impul­
sión (imp). 

Despejando, 

Puesto que hay que trabajar con valores absolutos de presión y temperatura, en 
ciertos casos puede ocurrir, por ejemplo, si no existe algún medidor de temperatura o 
éstas son relativamente constantes, que la relación de temperaturas se tome a su vez 
como constante. En este supuesto la ecuación anterior quedará como: 

Por otro lado, existe la posibilidad que el reciclo del sistema antibombeo pueda 
agrupar a una serie de etapas de compresión, tal como aparece en la Figura 23.17. 
En este caso además de la conversión de caudal de impulsión a aspiración, hay que 
añadir otra corrección adicional debida a las posibles entradas de gas en las etapas 
intermedias, así como eliminar el condensado que quedará en los depósitos de aspi­
ración interetapas. Puesto que estos datos serán muy difíciles o quizás imposible de 
medir, será necesario efectuar un cálculo medio para estas pérdidas o gases añadidos 
e introducirlos como una constante que modifique el caudal medido en la línea de 
impulsión. 
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Como se puede ver después de todo lo expuesto en los apartados que hacen men­
ción a las distintas correcciones efectuadas en la medida de caudal, el controlador 
antibombeo tendrá una variable de proceso calculada que representará el caudal equi­
valente a efectos de control. 

23.5. Instrumentación a utilizar 

Después de lo visto hasta ahora, es lógico pensar que todos los instrumentos nece­
sarios para efectuar este tipo de control deben ser de alta velocidad de respuesta. Por 
un lado los transmisores, tanto de caudal como de presión o diferencia de presión han 
de ser electrónicos. De otra parte, la válvula automática debe ser capaz de recircular 
el 100 % de caudal necesario para eliminar el bombeo. Asimismo debe tener caracte­
rística lineal y un tiempo máximo de recorrido total de uno o dos segundos. Conviene 
recordar que no es necesario que abra totalmente la válvula automática para que se 
elimine la condición de bombeo, sino abrir lo suficiente para que a partir de la posi­
ción en que se encuentre en un momento determinado sea capaz de desalojar el cau­
dal adicional necesario para que el compresor trabaje en condiciones seguras. Sólo en 
un caso excepcional donde el caudal de impulsión sufra un descenso brusco hasta 
aproximarse a caudal cero, por ejemplo el cierre instantáneo de una válvula aguas 
abajo del compresor, la válvula deberá abrir un mayor porcentaje para dejar pasar más 
caudal. 

Por último, el sistema de control si es analógico debe ser de tipo electrónico, y si 
es digital debe tenerse en cuenta el periodo entre ejecuciones del algoritmo de control. 
En este punto tampoco conviene olvidar que la línea de control se encuentra alejada 
un margen de seguridad con respecto a la de bombeo, de forma que la reacción del 
sistema de control tiene un cierto margen de actuación. En ningún caso el periodo de 
ejecución será superior a un segundo, puesto que de nada vale todo el cálculo efectua­
do para disponer de un control riguroso y lo más cercano posible a la línea de bom­
beo, si el control se realiza cada diez, veinte o treinta segundos. En este tiempo, si se 
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ha producido el bombeo y el sistema de control no ha tomado ninguna acción, la 
máquina puede haber sufrido daños importantes. 

23.5.1. Detectores de bombeo 

A pesar de todo el sistema de control instalado para proteger la máquina, puede 
llegar a producirse el bombeo por fallo de alguna de las partes que lo componen. Para 
solventar esta situación se puede instalar algún tipo de detector que, insertado en el 
circuito de emergencia o seguridad, abra la válvula de reciclo. La Figura 23.18 mues­
tra la válvula de reciclo con el sistema de protección mencionado. Al abrir la válvula 
de reciclo se elimina instantáneamente la situación de bombeo. 

A continuación se describen algunos tipos de protección considerados como los 
más importantes para efectuar esta detección. El primero de los sistemas consiste en 
instalar un sensor de presión en la línea de impulsión, de forma que si la presión tiene 
oscilaciones o caída brusca por haberse invertido el caudal al producirse el primer 
ciclo de bombeo, se acciona el sistema de enclavamiento del compresor. Este sistema 
es de alta velocidad de respuesta, toda vez que la presión no tiene inercia considera­
ble. La Figura 23.19 muestra un diagrama de bloques de este tipo de protección en el 
que al final se activa un contacto que se introduce al sistema de enclavamiento para 
activar la electroválvula que aparece en la Figura 23.18. 
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Otro sistema se compone de dos sensores de temperatura colocados en la línea de 
aspiración, tal como muestra la Figura 23.20. Uno de los sensores se sitúa muy próxi­
mo al compresor y otro alejado del mismo. 

Si la diferencia de temperatura entre ambos es superior a un límite prefijado, se 
acciona el sistema de enclavaraiento. Tanto durante la puesta en marcha como si el 
compresor está operando correctamente, ambas temperaturas son iguales. Al produ­
cirse el bombeo, la temperatura en el sensor 2 que está más próximo al compresor 
aumenta por el cambio de sentido de flujo, puesto que la temperatura de impulsión es 
superior a la de aspiración. Este sistema, aunque se instalen sondas de termorresisten­
cia, tiene más inercia que el anterior, debido a la naturaleza de la variable a medir y la 
transmisión de calor que debe realizarse a través de los diferentes elementos que com­
ponen el conjunto. 

Existe otro sistema de alta velocidad de respuesta basado en diferencia de presión, 
como el que muestra la Figura 23.21. En la línea de impulsión se encuentra instalado 
un presostato diferencial al cual le llega, por un lado, la presión directa de la línea, y 
por otro, la misma presión a través de una válvula de restricción. 

Figura 23.21 

Cuando el compresor opera correctamente ambas presiones son iguales, puesto 
que al permanecer mucho tiempo estable la operación, tanto la línea directa al presos-
tato como la que pasa a través de la restricción tienen la misma presión. Cuando se 
produce la situación de bombeo, la línea directa detecta inmediatamente la caída de 
presión, mientras que la que tiene instalada la restricción tarda cierto tiempo en detec­
tar este cambio de presión. Como consecuencia se produce una diferencia de presión 
en el presostato, el cual acciona un contacto que activa el sistema de enclavamiento 
del compresor. 
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23.6. Ejemplo de cálculo 

En este apartado se desarrolla un ejemplo de cálculo en el que, con objeto de sim­
plificar, se supone que no es necesario realizar correcciones en la medida de caudal, 
puesto que presión, temperatura y peso molecular del fluido de proceso están operan­
do a los mismos valores a los que está calculado el elemento de medida de caudal. 
Asimismo la medida de caudal se encuentra situada en la línea de aspiración de la eta­
pa de compresión objeto del ejemplo. Por tanto, los datos necesarios para calcular las 
diferentes líneas de control y seguridad que aparecen en la Figura 23.10, obtenidos de 
la curva característica suministrada por el fabricante del compresor, son los siguien­
tes, teniendo en cuenta que esta curva se encuentra dada en valores de caudal en fun­
ción de la diferencia de presión en la etapa, tal como muestra la Figura 23.3: 

• Presión de aspiración. 1,5 kg/cm2 abs 
• Presión impulsión a baja carga: 3,5 kg/cm2 abs 
• Presión impulsión a alta carga: 8,5 kg/cm2 abs 
• Presión impulsión de diseño: 6,5 kg/cm2 abs a 100 % de velocidad 

Con los datos anteriores se puede construir la siguiente tabla de valores: 

Aplicando los diferentes cálculos mostrados anteriormente se obtienen los valores 
de pendiente y bias de la recta de bombeo equivalente a la curva característica del 
fabricante. 

Con estos valores se comprueba que en el punto de diseño, correspondiente a 100 % 
de velocidad nominal, el caudal correspondiente a la diferencia de presión existente es: 

Qd = K*dP + B0 = 2.200 * 5,00 + 4.600 = 15.600 m3 / h 

Para obtener las diferentes rectas de la Figura 23.10 se le aplican los siguientes 
márgenes de control y seguridad: 

• Alarma de desviación límite: 2 % 
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• Margen de control: 10 %. 
• Margen de seguridad: 5 %. 

Como consecuencia, los valores de caudal calculados para cada una de las rectas 
serán: 

Una vez que se han obtenido los diferentes parámetros necesarios para llevar a 
cabo el control, se comprueba que el punto de control para las condiciones de diseño 
del compresores: 

Qc =K*dP + Bl= 2.200 * 5,00 + 6.160 = 17.160 m /h 

Si por cualquier circunstancia el caudal disminuye, llegará al valor correspondien­
te a la curva de alarma, que en este caso en concreto será: 

Como se puede ver, este valor está por encima del correspondiente al bombeo en 
el punto de diseño (Qd). Al alcanzar el valor de alarma, el sistema de control desplaza 
la línea hacia la de emergencia, añadiendo el margen de seguridad adicional. 

Qe = Qc + B2 = 17.160+ 780 = 7 7.940 m / h 

La Figura 23.22 muestra las diferentes curvas con los valores de los datos de dise­
ño y calculados. En esta Figura se ha incluido un juego de datos adicionales denomi­
nados PRUEBA, en los que, partiendo de una diferencia de presión en la etapa de 3,50 
Kg/cm2, se obtienen los siguientes valores para las diferentes líneas: 
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24 
Control de estabilidad en compresores 
axiales 

24.1. Choke 

El fenómeno 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 igual a 1, se produce el fenómeno de choke. En 
otras palabras, el choke, también llamado algunas veces stonewall, se produce cuando 
la velocidad relativa del gas en la entrada con respecto a la velocidad del sonido es 
igual a la unidad (número Mach igual a 1). En condiciones normales de trabajo, esta 
relación no debe sobrepasar al valor de diseño, el cual suele estar entre 0,85 y 0,90. Si 
se llega al valor 1, pueden producirse vibraciones en los alabes, con pérdida de super­
ficie efectiva en los mismos. 

Aunque este fenómeno no es tan perjudicial como el de surge, es necesario evi­
tarlo si se quiere prolongar la vida de la máquina y trabajar en condiciones segu­
ras. 

24.1.1. Curvas características 

La Figura 24.1 muestra las curvas características de un compresor axial con geo­
metría variable, es decir con parte del estator regulable por medio de un sistema que 
modifica el caudal a través del compresor. Como se ve, la línea de bombeo delimita el 
extremo de mínimo caudal cuando va aumentando la presión. Se llega a la línea de 
choke cuando para un caudal determinado va disminuyendo la presión, o por el con­
trario, para una presión determinada va aumentando el caudal. 

La línea de control antibombeo tiene la misma función que en los compresores 
centrífugos, es decir, mantener el caudal mínimo en una línea imaginaria desplazada 
un porcentaje de seguridad con respecto a la de bombeo. La alarma de choke, tiene 
por objeto prevenir la caída de presión en el compresor por debajo de un valor deter­
minado, al aumentar el caudal de entrada. 

En algunos compresores axiales, el elemento primario de medida lo constituye el 
tronco de cono que forma este tipo de compresor en el lado de aspiración, ya que el 
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mismo es semejante a un tubo Venturi, según puede verse en la Figura 24.2. Por tanto, 
si se mide la presión diferencial, tomando los puntos antes y después del tronco de 
cono, tendremos el caudal de paso a través del compresor. 

24.2. Esquema de control antibombeo 

La Figura 24.3 muestra un sistema de control antibombeo para un compresor axial 
con geometría variable. La función del compresor es la de suministrar un caudal deter­
minado de aire al proceso. La aspiración viene de la atmósfera a través de un conjunto 
de filtro y silenciador. Como puede verse, el controlador FC-1 fija el caudal necesario 
para el proceso y FC-2 es el controlador antibombeo. 

Para el cálculo del punto de consigna de FC-2 se puede seguir un procedimiento 
similar al descrito para el cálculo antibombeo en los compresores centrífugos, con la 
diferencia que en este caso utilizado como ejemplo, sólo es necesario medir la presión 
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de impulsión, puesto que la aspiración se encuentra a presión atmosférica. Por tanto, 
la presión manométrica medida en Pl-1, de alguna manera es igual a la diferencia de 
presión a través del compresor. De esta forma, el módulo CAL 3 cumplirá la ecua­
ción: 

Q = K*P + B1 

El resultado de este cálculo fija el punto de consigna del controlador antibombeo. 
Si se quiere obtener más exactitud en el cálculo se puede corregir el caudal, medido 
en la aspiración, teniendo en cuenta la temperatura de entrada TI-1. De otro lado, y 
asimismo para mejorar la exactitud, se puede tener en cuenta la posición de los alabes, 
medida en el ZI-1, con el fin de caracterizar la señal de presión de PI-1, aunque no 
tiene una gran influencia en el sistema. 

En muchos casos, las correcciones anteriores no representan una modificación 
apreciable en el control antibombeo, por lo que aún prescindiendo de las mismas, la 
protección de la máquina es totalmente segura si se ha elegido bien la línea de control. 

Volviendo al esquema de la Figura 24.3 se puede decir que, en condiciones norma­
les de trabajo, el controlador FC-1 estará trabajando con su salida situada en la parte 
superior del rango partido, es decir entre 50 y 100 %, por lo que se estará modifican­
do la posición de los alabes del estator para controlar el caudal. El bloque CAL 2 con­
vierte la señal de 50 a 100 % en otra de 0 a 100 % para obtener más sensibilidad en el 
control. 

Cuando el proceso necesite menos caudal, la salida irá disminuyendo hasta cerrar 
totalmente los alabes, a partir de cuyo momento empezará a abrir la válvula de venteo 
a la atmósfera, a través del bloque CAL 1 y del selector de mínima señal. 

Hasta ahora se ha supuesto que la medida del FC-2 está por encima de su punto de 
consigna, por lo que al tener el controlador acción directa, su salida estará situada en 



456 CONTROL AVANZADO DE PROCESOS 

100 %. Por tanto, la salida del selector de mínima será igual que la entrada procedente 
de CAL 1. Si el caudal necesario para el proceso sigue disminuyendo, llegará un 
momento en el cual la medida del FC-2 será igual o menor que su punto de consigna, 
en cuyo momento se generará una salida hacia el selector de mínima señal que abrirá 
la válvula de venteo a la atmósfera, protegiendo de esta manera al compresor. 

Este sistema también debe llevar acoplado el circuito de seguridad, como en el 
caso de compresores centrífugos o radiales, para que se abra totalmente la válvula de 
venteo, en caso de que, por alguna razón, sea necesario proteger al compresor en situa­
ción de emergencia. 

24.3. Sistema de alarma antichoke 

Existen distintas opiniones en cuanto al riesgo que produce la condición de choke 
en un compresor axial. Hay quien dice que no existen daños asociados a este fenóme­
no, mientras otros opinan que han ocurrido daños donde no existía este sistema de 
alarma o control. 

Se puede implementar un sistema automático de control, accionando sobre una 
válvula instalada en la línea de impulsión del compresor que actúa sobre el proceso, 
como muestra la Figura 24.4, para disminuir el caudal de paso. Dado que la máquina 
puede permanecer en esta situación, durante un periodo de tiempo relativamente lar­
go en comparación al de bombeo, sin sufrir desperfectos, se va a considerar solamente 
el cálculo de una alarma que avise al operador de la proximidad de esta situación, para 
que pueda tomar las acciones oportunas. 

Para el cálculo de la línea de alarma se puede utilizar la misma técnica que para la 
de surge o bombeo, es decir, trazar una recta a efectos de cálculo que sustituya a la 
línea de choke, según se ve en la Figura 24.5. De esta manera se obtiene una ecuación 
similar a la de bombeo, aunque calculando la presión en función del caudal. Dicha 
ecuación será: 
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Si a la ecuación de la curva de choke se le suma un bías o margen de seguridad, se 
tiene: 

o lo que es igual: 

P = K*0 + BÜ + B 

P = K*Q + Bl 

Con esta ecuación se puede avisar al operador cuando la presión llegue a un valor 
predeterminado en función del caudal de paso. 
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25 
Control de una columna de 
destilación binaria 

25.1. Introducción 

La destilación es un proceso que permite separar los distintos componentes de una 
mezcla en función de su temperatura de ebullición, basándose en las distintas volatili­
dades relativas de los propios componentes. Dada la simplicidad de este proceso y 
coste relativamente bajo, la destilación es una operación básica en la industria quími­
ca y petroquímica. 

La Figura 25.1 muestra el esquema simplificado de una columna de destilación 
binaria con los equipos más importantes que rodean a la misma. La parte inferior de 
la columna se denomina zona stripper o de agotamiento y la parte superior zona de 
rectificación o enriquecimiento. 

La destilación se realiza por el contacto en contracorriente del vapor que asciende, 
como consecuencia del calentamiento efectuado en el reboiler, y del líquido que des­
ciende como consecuencia del enfriamiento producido en el condensador de cabeza. 
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De esta manera, los componentes más volátiles se acumulan en el vapor y los compo­
nentes más pesados en el líquido. El reparto entre las dos fases se traduce, a lo largo 
de la columna, en un gradiente de temperatura proporcional a la concentración de los 
componentes. 

El sistema de control debe encargarse de mantener la especificación de los pro­
ductos de cabeza y fondo, obtenidos a partir de la alimentación, de acuerdo al siguien­
te balance de materia efectuado con el componente ligero, cuyas composiciones mola­
res aparecen en minúsculas: 

Según este balance se puede decir que la mezcla introducida a la columna como 
alimentación (F), se separa en dos corrientes: 

• Una corriente compuesta por productos de baja temperatura de ebullición deno­
minada destilado (D), cuya composición molar es v. 

• Una corriente formada por productos de alta temperatura de ebullición denomi­
nada fondo (B), cuya composición molar es x. 

Para llevar a cabo el control de este proceso hay que considerar como tradicionales 
los siguientes métodos: 

• Control básico por medio de controladores con realimentación o feedback. 
• Control avanzado incluyendo sistemas feedforward: 

25.2. Control básico 

El control básico, realizado por medio de controladores con realimentación o feed­
back, trata de mantener siempre constantes algunas variables que al diseñar la colum­
na son fundamentales para lograr una especificación determinada, tales como tem­
peratura, presión y caudal de reflujo. El sistema funciona bien cuando se alcanza el 
estado estacionario, pero es poco eficaz para absorber las lógicas variaciones que se 
producen en cualquier proceso, por ejemplo los cambios en la composición o en el 
caudal de alimentación a la columna. Generalmente se suele colocar un control de 
temperatura en la zona de agotamiento o stripping para ajustar el caudal de fluido 
calefactor al reboiler y por tanto la composición del producto de fondo. La calidad del 
producto de cabeza se suele obtener en función del caudal de reflujo, bien directamen­
te o modificado por otra variable. Es evidente que cuando se produzca una variación 
en la calidad o cantidad de alimentación a la columna, existirá una variación en las 
composiciones de los productos de cabeza y fondo hasta que se reajusten los caudales 
de reflujo y fluido calefactor respectivamente. 

La Figura 25.2 muestra una columna de destilación binaria en la que aparecen 5 
válvulas 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 materia y las composiciones 
de cabeza y fondo. 
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En la Figura 25.2, exceptuando la presión, cada una de las restantes cuatro válvu­
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. 

• Caudal de reflujo (L) 
• Caudal destilado (D) 
• Relación reflujo / destilado (L/D) 
• Vaporización producida por el fluido calefactor (V) 
• Caudal de fondo (B) 
• Relación vaporizado / fondo (V/B) 

Para mantener el balance de materia se utilizan como variables controladas: 

• Nivel en fondo de la columna (Lf) 

• Nivel en el acumulador de cabeza (Le) 

Quedan otras 2 variables que deben ser controladas: 

• Composición del componente ligero en cabeza (y), o impureza (1-y) 
• Composición del 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, matemática­
mente existen 120 maneras de realizar el emparejamiento de estas variables (5! = 120), 
pero la gran mayoría no son realizables desde el punto de vista de control, por ejem­
plo emparejar caudal de fondo con presión de la columna. Dejando aparte la presión, 
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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 lógico, para controlar las composiciones de: 

• Cabeza (y) con: L, D o L/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. 

• Primera variable el reflujo: L, V; L, B; L, V/B. 
• Primera variable el destilado: D, V; D, B; D, V/B. 
• Primera variable la relación reflujo / destilado: L/D, V; L/D, B\ L/D, V/B. 

En general la combinación L, V tiene buenas característica dinámicas, pero produ­
ce acoplamiento con cierta facilidad, mientras que la combinación L/D, V/B es la que 
produce menos acoplamiento. Cada columna puede necesitar alguna de las 9 combi­
naciones expuestas, por lo que el emparejamiento de variables es un problema desde 
el punto de vista de control. 

25.2.2. Control de una sola composición 

La configuración L, V es la que se suele utilizar con objeto de recuperar al máximo 
el producto ligero que queda en el fondo de la columna, emparejando como controla­
das, para mantener el balance de materia, el nivel del acumulador en cascada con el 
caudal destilado y el nivel de fondo de la columna en cascada con caudal de extrac­
ción de fondo, tal como aparece en la Figura 25.3. 

Se controla la composición de un producto permitiendo variar la del otro produc­
to. Se conoce como control del balance de energía, manteniendo el balance de materia 
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con los controladores de nivel. Este sistema no produce acoplamiento al dejar libre el 
control de una de las composiciones, de forma que: 

• Si L se utiliza para controlar y, Fdebe permanecer constante. Queda como gra­
do de libertad la composición del producto de fondo. 

• Si V se utiliza para controlar x, L debe permanecer constante. Queda como gra­
do de libertad la composición del producto de cabeza. 

Para que no existan pérdidas de especificación en el producto de cabeza se suele 
recurrir a aumentar el caudal de reflujo, de forma que se mantenga una especie de col­
chón para evitar que las variaciones de calidad que se producen, cuando la columna 
sufre una perturbación, sobrepasen el margen permitido por la especificación. Como 
consecuencia, en estado estacionario se está obteniendo una calidad superior a la mar­
cada por la especificación. Esto lleva implícito dos efectos desfavorables desde el pun­
to de vista económico: 

• Al trabajar con relaciones de reflujo superiores a las necesarias se produce un 
aumento en los costes energéticos. Se necesita calentar más producto en el 
reboiler para después enfriarlo en el condensador. 

• Cuando la columna se encuentra al final de un tren de fraccionamiento, obte­
niendo por tanto productos destinados a ser comercializados, el obtener una 
mejor pureza representa un impacto económico negativo sobre el coste de ope­
ración, sobre todo si existe una gran diferencia entre los precios de venta de los 
productos de cabeza y fondo. 

Cuanto más próximo se encuentre el producto al límite de especificación, más 
impureza le acompaña, reduciendo el coste económico del proceso de destilación. 
Como ejemplo, la Figura 25.4 muestra la curva %C5 en cabeza con respecto a la rela­
ción reflujo/alimentación L/F, en una columna desbutanizadora y que, por extensión, 
se podría aplicar a la generalidad de las columnas. 

Se ve claramente que, cuando se trabaja con mucho reflujo, la variación de un pun­
to en la relación L/F, por ejemplo entre 8 y 7, supone una pequeña variación en la cali-
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dad (% C5 en cabeza). Sin embargo, si se pretende trabajar cerca del punto de especi­
ficación, una variación también de un punto en L/F, por ejemplo pasar de 5 a 4, supo­
ne un gran cambio en la calidad. Por esta razón es muy difícil pretender compatibili-
zar una actuación manual con una especificación muy ajustada, operando por tanto 
con exceso de reflujo para garantizar la calidad. El exceso de reflujo tiene un impacto 
económico 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 ello la presión, temperaturas, caudal de reflujo y cualquier otra 
variable de la columna. De esta manera se puede maximizar la recuperación del pro­
ducto de mayor valor añadido con el mínimo coste energético. Estas técnicas están 
basadas fundamentalmente en la utilización de control feedforward, control predictivo 
multivariable, incluyendo control de calidad, bien por medio de analizadores o por 
cálculo inferencial. 

La Figura 25.5 muestra la configuración D, V. No es de uso habitual porque tiene 
como gran inconveniente el no controlar el balance de materia en cabeza, puesto que 
al mantener constante el caudal destilado para controlar la composición, cualquier 
perturbación en el caudal de alimentación ha de ser absorbida por el reflujo. Ante una 
gran perturbación se puede llegar al extremo de inundar la columna por excesivo trá­
fico líquido vapor, o por el contrario, empobrecer la separación por disminuir excesi­
vamente este tráfico. 

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 e y respectivamente. Se uti­
lizan sobre todo en columnas superfraccionadoras que se describen en otro capí­
tulo. 

25.2.3. Control de dos composiciones 

La elección de variables manipuladas para controlar simultáneamente las compo­
siciones de cabeza y fondo, presenta una complejidad que va ligada al 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 el estudio de ganancias relativas, que mide la interacción entre lazos 
de control en estado estacionario, o mejor aún, a control multivariable basado en 
modelos. 

Con respecto a las configuraciones, la L, Vno suele ser adecuada para columnas 
de alta relación reflujo/destilado por su mayor grado de acoplamiento, tal como se ha 
comentado anteriormente, mientras que la configuración L, B puede ser aceptable 
manipulando L como variable del balance de energía para controlar y, y B como varia­
ble del balance de materia para controlar x, como muestra la Figura 25.6. 

Las configuraciones de balance de materia como D, B suelen funcionar peor en 
columnas con baja relación reflujo/destilado. Esta configuración tiene como incon­
veniente el que es necesario estar pendiente de los cambios en el caudal de alimenta­
ción 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
mentación. La configuración D, B, controlando las dos composiciones aparece en la 
Figura 25.7. 
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Cuando se realiza el control de composición con temperaturas se presentan una 
serie de inconvenientes, como: 

• Falta de sensibilidad de la temperatura. 
• Acoplamiento entre cabeza y fondo. 

Con respecto a la sensibilidad, si se calcula la influencia que tiene sobre la tempe­
ratura de cabeza la variación en la concentración de impurezas del producto destila­
do, se observará que en muchas columnas, la variación de temperatura desde que el 
producto está en especificación hasta que la ha perdido totalmente es muy pequeña. 
Por otro lado la influencia que tiene sobre el punto de rocío cualquier ligera variación 
en la presión motivada por la oscilación del controlador, suele ser más importante que 
la debida al cambio de calidad de tal forma que la dispersión en la calidad final del 
producto puede aumentar con el control de temperatura en cabeza. Se mejora esta 
situación de alguna de las formas siguientes: 

• Efectuando el cálculo de la temperatura compensada por presión. 
• Utilizando cálculo inferencial con más de una temperatura si es que existen ins­

taladas a lo largo de la columna. 
• Utilizando analizadores en línea. 

En cuanto al acoplamiento entre cabeza y fondo, es una situación que suele ocurrir 
a menudo cuando se intenta controlar las dos temperaturas. El ciclo puede empezar al 
aumentar el reflujo de cabeza para mantener la temperatura. Este aumento de reflujo 
enfriará la columna, el reboiler aumentará el calentamiento lo cual se traducirá en una 
necesidad de aumentar de nuevo el reflujo y así sucesivamente. Para romper el acopla­
miento es necesario poner uno de los lazos en manual, estabilizar la columna y volver 
a ponerlo en automático. Otra manera consiste en sintonizar uno de los lazos de forma 
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relajada para permitir que una de las composiciones pueda oscilar alrededor de su 
punto de consigna. 

Con el fin de disminuir la interacción se suelen instalar lo que se llaman siste­
mas de desacoplo, que tienen por objeto tratar de evitar acoplamientos. A veces el 
desarrollo del sistema de desacoplo es más complejo que el propio sistema de con­
trol, debido a causas tales como inexactitudes de las medidas, no linealidad del pro­
ceso, etc. 

25.2.4. Control a presión constante 

En control básico, uno de los parámetros intocables en la columna de destilación 
es la presión, basándose en la relación existente entre la misma, el punto de ebullición 
de los componentes y la temperatura. En efecto, para mantener constante la calidad de 
los productos es necesario mantener asimismo constante la presión y temperatura en 
la columna, ya que si sólo se mantiene uno de los dos parámetros constante y el otro 
variable, se producirá una alteración en la composición, sobre todo si se trata de 
columnas de destilación finales, donde un pequeño cambio en algunos de estos pará­
metros puede ocasionar una gran variación en la calidad final. 

Como es sabido, si un líquido se calienta y se somete a una cierta presión se vapo­
riza a una temperatura constante. Si se modifica la presión se observa que la vaporiza­
ción se produce a otra temperatura. Repitiendo la experiencia a distintas presiones se 
obtiene la curva de equilibrio del producto en cuestión. 

En los sistemas básicos de control de columnas se opera a presión constante para 
tener la temperatura del plato sensible como referencia de la calidad del producto. 
Para modificar la calidad se debe modificar el punto de consigna del controlador de 
temperatura. Al modificar la presión se pierde el valor de referencia de la tempera­
tura. 

Existe gran cantidad de esquemas de control para controlar la presión, por ejemplo 
los descritos por T.G Chin. 
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La Figura 25.3 mostraba un sistema clásico de control de presión para una colum­
na con condensación total, y en la Figura 25.8 aparece un sistema para columna con 
condensación parcial. Este sistema actúa con dos válvulas en rango partido, de forma 
que normalmente esté cerrada la válvula de venteo de gas y sólo se abra cuando el sis­
tema de condensación no sea capaz de cambiar de fase todo el gas que sale por cabeza 
de la columna. 

25.3 Medida de calidad de los productos 

Para poder controlar la composición 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
sición o mejor aún la impureza. Para un sistema de control es mucho más fácil medir 
y controlar la impureza de un producto que la pureza, sobre todo si se trata de colum­
nas donde el producto final tiene concentraciones por encima de 95 %. 

En este punto hay que mencionar que las columnas raramente llevan a cabo destila­
ción binaria. La separación se realiza entre dos componentes denominados clave ligero 
y clave pesado, existiendo una serie de componentes más ligeros que el clave ligero 
que abandonan la columna por cabeza, y otra serie de productos más pesados que el 
clave pesado que abandonan la columna por fondo. Esto hace que la temperatura no 
sea una medida directa de la calidad. Si la separación se realizara entre dos componen­
tes puros, la temperatura sería representativa de la calidad a la presión determinada. 

Como consecuencia, para medir la concentración de los productos en las columnas 
de destilación existen tres procedimientos generales, como son: 

• Estimación a partir de temperaturas. 
• Medida con analizadores. 
• Cálculo inferencial. 

Aquí es necesario decir que la temperatura ya es una medida inferencial simple, 
puesto que no mide directamente la composición, sino que es representativa de la mis­
ma cuando se mantienen constantes otra serie de parámetros, tal como presión, cali­
dad de la alimentación, etc. 

25.3.1. Estimación 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 trabaja a 
presión constante. La temperatura de fondo se encuentra situada unos platos más arri­
ba de donde entra el producto procedente del reboiler, lugar que se denomina normal­
mente plato sensible por ser mayor la relación incremental entre concentración y 
variable manipulada, es decir 
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o lo que es igual, el plato donde para el mismo cambio en la variable manipulada, por 
ejemplo el caudal de fluido calefactor, es mayor la variación de concentración en el 
producto. Aunque por simulación se puede calcular la situación del plato sensible, es 
buena práctica disponer de varias tomas de temperatura en esta zona y obtener curvas 
de respuesta reales antes de situar definitivamente el punto de control. 

25.3.2. Medida de calidad con analizadores 

Es obvio que el mejor sistema de medida de la calidad es el que se efectúa con ana­
lizadores. De hecho es así en muchos casos, pero en otros es preferible recurrir a sis­
temas alternativos dada la problemática asociada a los analizadores instalados en 
línea. Los principales factores que restringen el uso de analizadores en las unidades 
de proceso suelen ser: 

• Inversión económica relativamente alta. 
• Costes de mantenimiento. 

En efecto, el coste de inversión tanto de los analizadores en sí como de los siste­
mas de muestra, casetas, etc., es alto, por lo que a veces se hace difícil la justificación 
económica de dicha inversión. Por otra parte, una vez instalados estos analizadores, es 
totalmente necesario efectuar un mantenimiento con el índice de revisiones alto si se 
quiere que los mismos permanezcan operativos. Se considera que un analizador debe 
tener un factor de servicio mínimo de 90 % para que pueda controlar en automático 
de forma continua, o lo que es igual, estar funcionando correctamente al menos el 
90 % del tiempo. Por todo lo anteriormente expuesto, es conveniente que antes de ins­
talar un determinado analizador se evalúen estos datos, así como otros aplicables a 
cada caso en particular. 

25.3.3. Cálculo inferencial de la calidad 

El cálculo 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, etc., para calcular esa variable con­
trolada. Este sistema sustituye en muchos casos a los analizadores en línea. En otros 
casos, los analizadores quedan como reajuste del modelo matemático calculado en 
continuo con los datos reales de la planta. Un caso típico es el control de las tempera­
turas del punto de corte TBP entre dos extracciones consecutivas de una columna at­
mosférica en una unidad de crudo, o bien la temperatura correspondiente al 95 % de 
destilación sobre la curva ASTM de una cierta extracción. Si no se dispone del anali­
zador correspondiente, se puede emplear la técnica del control inferencial para ob­
tener la temperatura deseada. En el capítulo correspondiente a la columna atmosférica 
se puede ver con más detalle este caso en particular. 

Otro ejemplo es el cálculo de la concentración de impurezas de una corriente de 
proceso. Hay que decir en primer lugar que, habitualmente, un modelo de calidad para 
control es una ecuación simple que correlaciona la composición 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 ecuación 
lineal, el cual se asocia a un tiempo muerto y una constante de retardo de primer orden 
para adaptarlo dinámicamente al 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 correlación entre ambas. La correlación se puede obtener 
a partir de los datos de la propia planta, tomando la composición y temperatura cada 
cierto tiempo. De esta manera se obtendrá una curva similar a la que aparece en la 
Figura 25.9. Este sistema es muy útil cuando se utilizan analizadores discontinuos en 
línea con tiempo entre análisis considerable, como puede ser el caso de un cromató-
grafo compartido por varias corrientes. 

< 
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CONCENTRACIÓN DE IMPUREZAS (A) 

Figura 25.9 

A partir de la curva que relaciona la temperatura con la composición del producto, 
o mejor aún, con la cantidad de impureza a detectar y controlar, se obtiene que la ecua­
ción a aplicar, y por tanto el modelo, tendrá la estructura siguiente: 

Ac=K*T + B 

Puesto que el modelo ha de ajustarse dinámicamente, es necesario corregir el 
bías cada cierto tiempo. Esta operación se suele conocer como reconciliación del 
modelo. Para ello, la variable de proceso calculada Ac ha de ser compensada di­
námicamente, teniendo en cuenta que la composición está afectada por un tiempo 
muerto, en función de la periodicidad del analizador, y la temperatura por un tiem­
po de retardo en función del proceso. Puesto que el nuevo valor de composición 
Am, medido por el analizador, sólo se tendrá disponible cada cierto tiempo, no es 
lógico efectuar la reconciliación con más frecuencia de la que impone el propio 
analizador. 

De acuerdo a todo lo descrito hasta ahora, el diagrama de bloques de medida y 
reconciliación se puede construir de la forma que aparece en la Figura 25.10. 

PRODUCTO = 99,5 % 

IMPUREZAS = 0,5 % 
¿ 5.000 PPM 
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Los cálculos que se llevan a cabo en cada uno de los bloques son los siguientes: 

• B-l Destinado a calcular la composición de forma inferencia!. 

Ac = K*T + B 

• B-2 Detecta cuándo se encuentra disponible un nuevo valor de análisis. 
• lí-3 Destinado a efectuar la reconciliación del modelo. 

B=Am- K * T 

Como puede observarse, a partir de la temperatura compensada en el tiempo se 
calcula continuamente, en el bloque 1, la composición que tiene el producto. Este 
valor calculado constituye la variable de proceso del controlador de calidad, cuyo pun­
to de consigna es el valor que se quiere mantener en el proceso. Por otra parte, la sali­
da del controlador de calidad fija del punto de consigna del controlador de temperatu­
ra, que es la variable primaria a controlar. Por último, cada vez que el bloque 2 detecta 
un nuevo dato procedente del analizador, se efectúa una corrección o reconciliación 
del modelo en el bloque 3. 

25.4. Control avanzado 

25.4.1. Sistema de control feedforward 

Para llevar a cabo control avanzado es necesario recordar primero el concepto de 
control feedforward. Este sistema obtiene el valor de la variable manipulada mediante 
un cálculo que utiliza las variables de entrada al proceso, como caudal y composición 
de alimentación, temperaturas, presiones, etc. Para efectuar el cálculo es necesario 
tener conocimientos de la relación entre las variables de entrada y la variable manipu­
lada, es decir, disponer de un modelo matemático del proceso cuya complejidad 
dependerá 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 alimentación, ensuciamiento de los equipos componentes del sistema, di­
ferencia de rendimiento, no linealidad del proceso, etc. Debido a esta falta de exacti­
tud en el modelo, es necesario combinarfeedforward y feedback para mantener el con­
trol de forma estable. 

La Figura 25.11 muestra un diagrama de bloques en el que aparece la combina­
ción de ambos métodos de control y que serán aplicados en sistemas que aparecen en 
los apartados siguientes de este capítulo. 

Una vez visto el concepto de feedforward, se hace preciso recordar el funciona­
miento del compensador dinámico. Este bloque está constituido por un tiempo muerto 
fijo más una función de retardo ajustable. En la columna son distintos los puntos don­
de entra la alimentación y donde se mide la variable controlada, por ejemplo la tem­
peratura de fondo. Esto ocasiona un desequilibrio dinámico que es necesario corregir 
mediante la compensación con las funciones de tiempo mencionadas. 

El tiempo muerto se define en general como el tiempo que transcurre desde que se 
efectúa un cambio en una variable manipulada o de perturbación, hasta que empieza a 
detectarse en la variable controlada. En este caso, desde que se modifica la alimenta­
ción a la columna hasta que empieza a detectarse en la temperatura de control de fon­
do de la misma. 

Desde el punto de vista de control, el tiempo muerto representa un intervalo duran­
te el cual el controlador no tiene información sobre lo que está ocurriendo en el proce­
so, por lo cual será necesario conocerlo y corregirlo. En la práctica es muy raro encon­
trar procesos con tiempo muerto puro. La mayoría de ellos suelen estar asociados a 
una función de retardo de primer orden denominada lag, como consecuencia del efec­
to de capacidad que existe en los equipos. 

En el caso de la columna de destilación el caudal de alimentación entra físicamen­
te por alguno de los platos de la zona central de la misma. Asimismo se puede suponer 
que la temperatura de control de fondo se encuentra situada 15 platos más abajo del 
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correspondiente a la alimentación. A partir de estas premisas se puede deducir el com­
portamiento de la columna en este tramo. En primer lugar existe un periodo de tiempo 
muerto durante el cual la temperatura no detecta ningún cambio, puesto que el líquido 
que está cayendo hacia el fondo lo hace desplazándose de plato en plato. Con pos­
terioridad empezará a detectar paulatinamente el cambio, debido a que el liquido, por 
efecto de las capacidades existentes en los platos, se va mezclando hasta llegar al fon­
do. Esta segunda función se denomina lag y se suele medir por su constante de tiem­
po, dado que la respuesta hasta conseguir un nuevo estado estacionario es asintótica. 

Como se detalla en otro capítulo, la constante de tiempo del proceso se define 
como el tiempo que transcurre hasta alcanzar el 63,2 % del valor del cambio en la 
entrada. En los sistemas de acumulación, como el caso del fondo de la columna, acu­
mulador de cabeza o incluso los platos de la columna, se puede asumir que, en una 
primera aproximación, la constante de tiempo es igual al tiempo de residencia (hold 
up) del producto, es decir, el volumen contenido dividido entre el caudal de salida. La 
Figura 25.12 muestra el comportamiento de estas dos funciones para el ejemplo des­
crito anteriormente cuando se modifica el caudal de alimentación. 

Además del tiempo muerto y retardo que se observa en el efecto que tiene el cau­
dal de alimentación sobre la variable controlada (temperatura plato sensible), hay que 
tener en cuenta el tiempo muerto y retardo que se tiene desde que se mueve la variable 
manipulada hasta que se observa su efecto en la variable controlada. Ambos efectos 
han de ser tenidos en cuenta a la hora de diseñar y ajustar la función de tiempo para 
realizar la compensación dinámica. 

25.4.2. Control a presión flotante 

En las tres citas que se dan a continuación, se puede ver cómo ha evolucionado el 
concepto de control de presión a lo largo del tiempo. 

• Según la referencia de Considine y Ross, página 189, correspondiente a 
1964:«Los sistemas de destilación, invariablemente están diseñados para una 
operación con presión uniforme». 
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• En la referencia de T.G. Chin, correspondiente a 1979, aparece: «La presión de 
una columna es una de las variables más difíciles de controlar». Este artículo 
describe 21 métodos para controlarla. 

• En la referencia de Shinskey, Distillation Control 2a edición, página 124, corres­
pondiente a 1984, se puede leer: «Operar una columna de condensación total 
sin control de presión es un concepto atractivo. La familiar válvula de control 
utilizada para estrangular, como by pass o para inundar el condensador podría 
simplemente ser eliminada». 

Como se ha dicho anteriormente, para cada presión en particular corresponde una 
temperatura sobre la curva de equilibrio de una mezcla. Como ejemplo se muestra la 
Figura 25.13, la cual corresponde a la curva de equilibrio del producto de fondo de 
una columna en la que el diseño 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 está basado el sistema de control a presión flo­
tante. 

Aprovechando al máximo la capacidad de enfriamiento en el condensador de cabe­
za se deja flotar libremente la presión en función del poder de refrigeración del con­
densador. Para ello se suele utilizar alguno de los siguientes procedimientos: 

• Mantener controlada la presión al mínimo valor en cada momento. 
Dependiendo del ajuste del controlador se produce una oscilación de la presión, 
con amplitud variable, alrededor del punto de consigna. La importancia de esta 
oscilación de la variable de proceso sobre la composición del producto depende­
rá del tipo de columna en particular. 

• Mantener la válvula automática en una posición fija con el controlador de 
presión en modo manual. Esto equivale a decir presión no controlada. 
Operando con duty constante en el condensador, la presión aumenta durante 
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el día y disminuye durante la noche, pero los cambios de presión son lo sufi­
cientemente lentos para que los controladores de composición puedan seguir­
los fácilmente. 

Como es lógico, al variar la presión ha de variar asimismo la temperatura si se 
quiere mantener el producto dentro de especificación. Para ello, y basándose en la 
curva de equilibrio presión-temperatura, se corrige la temperatura medida Tm, por 
medio de un cálculo matemático en función de la presión medida Pm. Observando la 
Figura 25.13 y sabiendo que la calidad del producto no cambia mientras la temperatu­
ra se desplace a lo largo de la curva en función de la presión, se debe calcular la tem­
peratura compensada por presión TCP. Para ello se puede utilizar alguna de las ecua­
ciones siguientes: 

• Clausius Clapeyron. 

donde: 

• Antoine 

donde: 

Teniendo en cuenta que la actuación real suele estar comprendida en un rango 
estrecho, tanto de presión como de temperatura, la curva de equilibrio se puede ajus-
tar como una parábola de acuerdo a la ecuación: 

TCP = Tm+K¡* (Pref- Pm) + K2* (Pref- Pm)2 

Los coeficientes K¡ y K2 son específicos para cada curva, y se obtienen en fun­
ción de los rangos de medida de los instrumentos, así como de la presión y tem­
peratura de referencia. La temperatura resultante será la que es necesario mantener 
por medio del sistema de control, y es representativa de la calidad del producto. Si 
la composición de la alimentación es constante, la temperatura compensada por 
presión puede sustituir a un analizador instalado en el punto donde se toma la tem­
peratura. 

A continuación se muestra un ejemplo de cálculo de coeficientes para la columna 
cuya curva aparece en la Figura 25.13, en la que se dispone de los datos siguientes: 

Presión en kg/cm2 abs 
Temperatura en °C 
B y C son parámetros de la ecuación de Antoine específicos para 
cada producto. 
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Aplicando la ecuación de la parábola con los datos de ambos extremos y los valo­
res de diseño o referencia, se obtiene el siguiente sistema de ecuaciones: 

. 130,5 = 116,3 + K, * (9,0 - 7,0) + K2 * (9,0 - 7,0)2 

130,5 = 147,6 + K, * (9,0 - 12,0) + K2 * (9,0 - 12,0)2 

Resolviendo el sistema se obtienen como valores de coeficientes: 

• K, = 6,54 
• K2= 0,28 

La tabla siguiente muestra los datos correspondientes a la curva de la Figura 25.13. 
En esta tabla se puede ver que, al aplicar la ecuación de cálculo mencionada, la tem­
peratura compensada por presión permanece prácticamente constante. Esto permite 
que la columna pueda operar a cualquier presión, puesto que el punto de referencia de 
control de calidad no se modifica. Las pequeñas diferencias existentes entre el valor 
de referencia (130,5 °C) y los valores calculados, se deben al ajuste de la curva por 
este método, aunque son suficientemente válidos para llevar a cabo el control. Esas 
diferencias hacen que la línea TCP de la Figura 25.13 no sea totalmente vertical, cuan­
do con un cálculo perfecto sería una línea recta. 

Al trabajar a mínima presión disminuye la temperatura, obteniendo una serie de 
ventajas, entre las cuales se pueden enumerar las siguientes: 

• Aumento de la volatilidad relativa, mejorando la separación de componentes. 
• Ahorro de energía en el reboiler. 
• Menor ensuciamiento en el reboiler. En algunos sistemas al aumentar la tem­

peratura tienen lugar reacciones de polimerización que producen ensuciamiento 
en los tubos o la carcasa. 

Por otro lado, al operar con la válvula en manual, manteniendo una posición fija, 
se obtiene: 

• Mayor estabilidad al eliminar la posible oscilación del controlador de presión. 
• Aprovechamiento de las diferentes condiciones ambientales entre día y noche. 
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el día y disminuye durante la noche, pero los cambios de presión son lo sufi­
cientemente lentos para que los controladores de composición puedan seguir­
los fácilmente. 

Como es lógico, al variar la presión ha de variar asimismo la temperatura si se 
quiere mantener el producto dentro de especificación. Para ello, y basándose en la 
curva de equilibrio presión-temperatura, se corrige la temperatura medida Tm, por 
medio de un cálculo matemático en función de la presión medida Pm. Observando la 
Figura 25.13 y sabiendo que la calidad del producto no cambia mientras la temperatu­
ra se desplace a lo largo de la curva en función de la presión, se debe calcular la tem­
peratura compensada por presión TCP. Para ello se puede utilizar alguna de las ecua­
ciones siguientes: 

• Clausius Clapeyron. 

donde: Presión y Temperatura están dados en valores absolutos 
C;, C2 y Cj son constantes en función del producto 

• Antoine. 

donde: Presión en kg/cm abs 
Temperatura en °C 
B y C son parámetros de la ecuación de Antoine específicos para 
cada producto. 

Teniendo en cuenta que la actuación real suele estar comprendida en un rango 
estrecho, tanto de presión como de temperatura, la curva de equilibrio se puede ajus-
tar como una parábola de acuerdo a la ecuación: 

Los coeficientes K¡ y K2 son específicos para cada curva, y se obtienen en fun­
ción de los rangos de medida de los instrumentos, así como de la presión y tem­
peratura de referencia. La temperatura resultante será la que es necesario mantener 
por medio del sistema de control, y es representativa de la calidad del producto. Si 
la composición de la alimentación es constante, la temperatura compensada por 
presión puede sustituir a un analizador instalado en el punto donde se toma la tem­
peratura. 

A continuación se muestra un ejemplo de cálculo 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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En la práctica es muy difícil que todas las circunstancias apuntadas se den en la 
misma columna, por lo que en cada caso se hace necesario estudiar el sistema para 
obtener el máximo aprovechamiento, siendo muy difícil cuantificar apriori los bene­
ficios del sistema de control de presión flotante, aunque puede decirse que, salvo 
excepciones, este sistema tiene beneficios en la mayor parte de las columnas de 
destilación. 

El control a presión flotante no solo presenta ventajas, sino que también se han de 
tener en cuenta una serie de restricciones, entre las cuales se pueden enumerar las 
siguientes: 

• Descenso brusco en la presión. 
• Pérdida de eficacia en los platos. 
• Presión mínima de trabajo. 

Por ejemplo, en caso de una tormerita de agua, la presión desciende bruscamente. 
Como consecuencia aumentará la vaporización, pudiendo llegar a inundar los platos 
de la columna. Por otro lado, al disminuir la presión existe una ligera pérdida de efi­
cacia en los platos, aunque su importancia suele ser baja. Por último existen columnas 
diseñadas con exceso de poder de refrigeración en cabeza, en cuyo caso la columna 
puede llegar a dejar de fraccionar correctamente si la presión disminuye por debajo de 
un límite motivado por un enfriamiento excesivo. 

La Figura 25.14 muestra un sistema de control a presión flotante de la temperatura 
de fondo. En función de la presión en la columna se calcula la temperatura compensa­
da por presión (TCP) que el operador ha de modificar si desea cambiar la composi­
ción del producto. Tomando la ecuación de cálculo anterior y reestructurándola se 
obtiene la temperatura real que ha de ser controlada en el fondo de la columna para 
mantener constante la TCP. 
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De esta forma el operador siempre tiene la referencia de la TCP, independiente­
mente del valor de la temperatura real existente en la columna. 

25.4.3 Control de composición 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 el 
sistema feedforward para que esta variable se adelante cuando se produzcan cam­
bios en el caudal de alimentación, mientras que utilizando como variable manipula­
da la relación V/B no es necesario incluir sistema feedforward, como se verá más 
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 al tratar el emparejamiento 
de variables. 

La Figura 25.15 muestra el esquema de control de fondo de una columna incluido 
el sistema feedforward de caudal de alimentación, en el que la variable manipulada es 
el fluido calefactor C, o lo que es igual la vaporización V en el reboiler, siendo la 
variable controlada la composición x. El sistema feedforward está compuesto por una 
función de tiempo y un multiplicador para obtener el punto de consigna del fluido 
calefactor a partir del caudal de alimentación y la temperatura deseada en el plato sen­
sible. 

A efectos de control, la salida del controlador de temperatura representa la rela­
ción C/F, la cual al ser multiplicada por el caudal de alimentación F da como resulta­
do el caudal del fluido calefactor C. Aunque los sistemas de control actuales basados 
en microprocesadores disponen de sistemas automáticos de escalado de las variables, 
con objeto de conocer la técnica, a continuación se describe el que se realiza en el 
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multiplicador de este ejemplo, el cual se puede aplicar a cualquiera de los que apare­
cen en otros sistemas utilizando los rangos correspondientes en cada caso. Para ello se 
parte de los siguientes rangos de calibración: 

• Caudal de alimentación: 0 a 50 m7h (Span SF = 50) 
• Caudal de fluido calefactor: 0 a 20 m3/h (Span SC = 20) 
• Salida del controlador de temperatura: 0,2 a 0,6 C/F (Span SCF = 0,4) 
• Límite inferior C/F: 0,2 (LICF = 0,2) 

Como ejemplo se puede suponer que el caudal de alimentación actual es de 
30 m7h y se mantiene una relación C/F=0,45. Con estos datos, el caudal de fluido 
calefactor será: 

C = F* C/F = 30* 0,45 = 13,5 m/h 

Teniendo en cuenta que los instrumentos utilizados tienen un rango de actuación 
entre 0 y 100 %, correspondiente a los rangos en las unidades de ingeniería antes des­
critas, y que la relación C/F empieza en un valor distinto de cero, se necesita una ecua­
ción del tipo: 

donde: 

Como se puede apreciar, el rango de actuación del controlador de temperatura está 
comprendido entre los valores 0,2 y 0,6 para la relación C/F. Esto significa que cuan­
do la salida del controlador sea 0 % el valor C/F será 0,2 y cuando sea 100 % el valor 

como consecuencia, 
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de C/F será 0,6. O dicho de otra manera, el fijar los coeficientes K y B calculados per­
mite establecer el rango de actuación deseado de la variable C/F. 

La Figura 25.16 muestra otro sistema de control en el que la variable manipulada 
es el caudal de extracción de fondo, para controlar la composición x. 

El sistema feedforward es exactamente igual al descrito anteriormente, aunque los 
ajustes lógicamente han de ser diferentes. A efectos de control, la salida del controla-
dor de composición representa la relación B/F, que multiplicada por la alimentación F 
da como resultado el caudal de fondo B. Aunque en este sistema aparece un analiza­
dor en la línea de producto de fondo, se puede utilizar un controlador de temperatura 
en el plato sensible. 
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Por último, la Figura 25.17 muestra el sistema en el que la variable manipulada es 
la relación V/B para controlar la composición x. Este sistema no necesita feedforward 
porque el reajuste del fluido calefactor se realiza cuando el nivel detecta los cambios 
producidos en el caudal de alimentación. En otras palabras, la función de tiempo se 
elimina porque el nivel empieza a detectar los cambios justo en el momento en que la 
perturbación en el caudal de alimentación llega al fondo de la columna. Con objeto de 
evitar oscilaciones en el caudal del fluido calefactor, las variaciones en el caudal de 
fondo han de producirse lentamente. Para ello el control de nivel ha de ajustarse 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 composición en cabeza 

De igual manera que para el control de composición en fondo, en este aparta­
do se describen los tres sistemas de control de cabeza en los que, para controlar y, 
se manipulan los caudales L, D y la relación 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 relación 
L/D. 

La Figura 25.18 muestra un sistema de control en el que el controlador de com­
posición modifica el punto de consigna del controlador de reflujo para mantener la 
calidad en cabeza de la columna. La corrección del punto de consigna se realiza a 
través del multiplicador, al cual llega también la salida de la función de tiempo, de 
forma que al multiplicar la relación L/F por el caudal F da como resultado el caudal 
de reflujo L. 

Figura 25.18 
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La Figura 25.19 muestra el sistema de control clásico en el que se manipula el cau­
dal destilado D para controlar la composición y. Realmente se controla la relación D/F 
utilizando el sistema feedforward. Se conoce como control directo del balance de 
materia. 

La Figura 25.20 muestra el sistema de control de relación L/D. Sabiendo que V= L 
D, la relación L/D se ve transformada en el algoritmo de cálculo en D/V de acuerdo a: 
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Este sistema se explica con más detalle en el capítulo correspondiente a la colum­
na superfraccionadora. Realmente se trata de mantener constante la separación en la 
zona de rectificación. La separación depende de la volatilidad relativa de los compo­
nentes, de la eficacia de los platos y del calor aportado en el reboiler, el cual modifica 
el tráfico de vapor que asciende como consecuencia de ese calentamiento y del líqui­
do que desciende como consecuencia del enfriamiento en el condensador, de forma 
que aumentando la separación se mejora la concentración del producto, o lo que es 
igual, se eliminan impurezas. En la Figura 25.21 se puede ver el perfil de composi­
ción a través de los platos de una columna. Si aumentan calor y reflujo se obtienen 
productos más puros y si es al contrario, la separación será muy pobre con mucho 
producto pesado en cabeza y mucho ligero en fondo. 

Como consecuencia, manteniendo constante la relación L/D, (reflujo/destilado) se 
puede controlar la calidad del producto de cabeza sin necesidad de recurrir a la tem­
peratura, eliminando la interacción entre cabeza y fondo de la columna. En este 
supuesto, si se trabaja a presión flotante puede existir una variación en la calidad final 
al variar tanto volatilidad relativa como eficacia, aunque dado que la variación de pre­
sión se efectúa sobre todo estacionalmente, es suficiente con reajustar manualmente 
la relación L/D. Cuando se trata de columnas donde es crítica la especificación del 
producto de cabeza será necesario recurrir al uso de analizadores en línea para reajus­
tar esta relación. 

Por último, la Figura 25.22 muestra un sistema sencillo de control de relación L/D 
que, conceptualmente, tiene el mismo comportamiento que el de la Figura 25.20, 
puesto que el caudal de reflujo se modifica en función del caudal destilado. 

La diferencia fundamental entre ellos es que en el correspondiente a la Figura 
25.20 se realiza el control de la relación D/V. Esto significa que los cambios en el con­
trolador de nivel actúan simultáneamente sobre el reflujo y el destilado, es decir, el 
vaporizado V. En el de la Figura 25.22, el controlador de nivel actúa directamente 
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sobre el caudal destilado y, en función de éste y la relación L/D, se modifica el caudal 
de reflujo. Dado que la diferencia en la dinámica del comportamiento es muy peque­
ña, y se dispone de un acumulador de líquido, se puede concluir diciendo que ambos 
sistemas son equivalentes desde el punto de vista de control. 

25.5. Control de la temperatura de alimentación 

El plato de entrada a una columna se elige de forma que la composición de la ali­
mentación sea lo más parecida posible a la que corresponde a ese plato en el perfil de 
destilación. En muchas columnas se controla automáticamente la temperatura de 
alimentación, 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 energía en el reboiler, 
mejorando finalmente el fraccionamiento en esta zona. 
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La temperatura correspondiente al plato de alimentación se puede calcular por 
interpolación entre las dos situadas inmediatamente arriba y abajo de ella. No es nece­
sario que el cálculo sea excesivamente riguroso, puesto que se trata de obtener una 
temperatura de alimentación similar a la del plato. Hay que tener en cuenta además 
que si se trabaja a presión flotante esta temperatura será variable en función de la pre­
sión. Como consecuencia del cálculo aplicable en cada caso se obtendrá el punto de 
consigna del controlador de temperatura de alimentación. 

25.6. Control multivariable 

En cualquier proceso en el que existe más de un lazo de control existe la posibili­
dad de interacción o acoplamiento entre ellos. En concreto en las columnas de destila­
ción la interacción más acusada se detecta al controlar simultáneamente las composi­
ciones de cabeza y fondo. Cualquier columna de destilación convencional al menos 
tiene cuatro o cinco lazos cerrados de control. El número de combinaciones entre ellos 
puede ser tan complicado como el factorial del número de lazos implicados, aunque 
muchas combinaciones sean irrealizables desde el punto de vista de control. En reali­
dad existe un número de combinaciones posibles que será necesario experimentar en 
la práctica para ver cuál de ellas es la que produce más estabilidad en el control de 
cualquier columna. 

La Figura 25.24 muestra una columna típica en la que aparecen las medidas habi-
tualmente implicadas en el control, así como las válvulas automáticas necesarias y 
variable de perturbación. 

Por todo lo expuesto, es necesario diseñar el sistema de control teniendo en cuenta 
la posibilidad de acoplamiento. Básicamente existen dos métodos para llevar a cabo 
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estos sistemas de control: el emparejamiento de variables más adecuado a cada caso 
en particular, basándose en el estudio de ganancias relativas en estado estacionario, o 
contemplando simultáneamente el efecto de cada una de las variables manipuladas y 
de perturbación 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 capítulo, el concepto de ganancias relativas aplicado a 
columnas de destilación ha sido desarrollado por Shinskey, aunque originalmente fue 
propuesto por Bristol en los años 60. La ganancia relaliva mide la influencia relativa 
de una variable manipulada sobre una controlada, con respecto a la actuación del resto 
de variables manipuladas en el 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 obtención de ganancias relativas consiste en comparar la ganancia 
del proceso para un par determinado de variables manipulada y controlada con el res­
to de lazos abiertos y la ganancia obtenida con el resto de lazos cerrados. Estas ganan­
cias pueden ser obtenidas por medios matemáticos o por pruebas en planta. Las 
ganancias relativas así obtenidas se pueden introducir en una matriz como la que apa­
rece en la Figura 25.25. 
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Esta matriz de ganancias relativas en estado estacionario es la base para seleccio­
nar el emparejamiento de variables más adecuado a cada columna en particular. Este 
concepto, que en teoría resulta confuso, se simplifica en la práctica utilizando las 
ecuaciones empíricas, así como el programa para cálculo de ganancias relativas deta­
llado por Shinskey en el libro sobre destilación que aparece en la bibliografía. Como 
consecuencia de los cálculos anteriores se llega a la matriz simplificada que aparece 
en la Figura 25.26, donde se han introducido los datos obtenidos a partir de los cálcu­
los que figuran en la referencia mencionada. 

Según estos cálculos, las combinaciones de lazos cuya ganancia relativa está más 
próxima a la unidad es la que mayor estabilidad produce en el control de la columna 
estudiada. Los valores con ganancia superior a l tienen una respuesta dinámica más 
rápida que los de ganancia inferior a l. En el ejemplo de la Figura 25.26, las mejores 
combinaciones posibles serían las siguientes: 

• Controlar la calidad del destilado con la relación L/D, o lo que es igual, con 
alguna de las relaciones D/V o L/V. 

• Controlar la calidad del producto de fondo bien con el propio caudal de fondo 
B, o con el calentamiento efectuado en el reboiler V. 

• No controlar, en ningún caso, la calidad de cabeza directamente con el reflujo 
ni con el destilado, ni la calidad de fondo con la relación V/B. 

Como consecuencia del cálculo de ganancias relativas, se puede decir que, 
más que indicar la combinación 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 óptimo. Los valores considerados como posibles 
han de ser experimentados para observar cuál de ellos es el más efectivo. 
Realmente con este método se obtiene el emparejamiento de variables manipula­
das y controladas que mejor rechazan el acoplamiento existente entre cabeza y 
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 aquí solo se trata de dar una visión general del 
concepto de este tipo de control aplicado a columnas de destilación. 

Como se ha visto en el capítulo correspondiente a control multivariable, un con-
trolador predictivo basado en modelos puede controlar múltiples variables manipulan­
do a su vez múltiples válvulas automáticas o puntos de consigna de otros controlado-
res considerados como básicos y que habitualmente son controladores PID. 

El controlador se considera predictivo porque puede predecir cómo van a reaccio­
nar las variables controladas frente a los cambios en las variables manipuladas y varia­
bles de perturbación, basándose en la historia pasada de los comportamientos de las 
mismas variables. De esta forma se conoce y elimina la interacción existente entre las 
diferentes variables. 

Para llevar a efecto la predicción se realizan una serie de pruebas con la unidad de 
proceso en marcha. Como consecuencia se obtiene una serie de modelos simples 
como el que aparece en la Figura 25.27. 

Agrupando los modelos se obtiene una matriz como la que aparece en la Figura 
25.28, la cual corresponde a una columna con las siguientes variables: 

• Manipuladas: Presión, caudal de reflujo y calentamiento en el reboiler. 
• Perturbación: Caudal de alimentación. 
• Controladas: Nivel de fondo, nivel del acumulador, impureza del producto de 

fondo, impureza del producto de cabeza y diferencia de presión en la columna. 

Basándose en los principios de linealidad y superposición, el valor 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 ejecuciones del algo­
ritmo. 

488 
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El controlador dispone de una función que compara el valor de predicción con el 
valor real de la variable controlada, corrigiendo el error que pueda existir para que en 
cada ejecución del algoritmo de control su respuesta sea más exacta. 
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Control de una columna 
superfraccionadora 

26.1. Conceptos generales 

Se denominan superfraccionadoras las columnas de destilación que tienen un gran 
número de platos, necesarios para separar componentes que tienen muy baja volatili­
dad relativa. El punto de ebullición de estos productos suele estar muy próximo, de tal 
forma que se puede encontrar una diferencia de temperatura entre cabeza y fondo de la 
columna de 10 °C, 5 °C o incluso menos. Hay que tener en cuenta que esta diferencia 
de temperatura se debe, tanto a la diferencia de composición de los productos, como a 
la diferencia de presión entre los extremos de la columna ocasionada por la caída de 
presión en los platos, la cual va originando distintos equilibrios presión-temperatura. 

Para obtener la separación de estos productos es necesario que la columna dispon­
ga de un gran número de platos, tantos como 80, 100 o incluso más. La pureza en el 
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 rectificación para 
obtener productos prácticamente puros. En muchas ocasiones la pérdida por fondo, de 
producto de cabeza, no debe ser superior a 0,5%. 

La relación de reflujo externo L/D, es decir, entre los caudales de reflujo y destila­
do, también es alta, alcanzando valores de 15, 20 ó 25 dependiendo de la pureza a 
obtener en el producto destilado. Esto significa que una columna puede tener un tráfi­
co de 100 m3/h de reflujo para obtener un destilado de 5 m3/h. 

Con todos los datos mencionados se puede deducir fácilmente que el tráfico inter­
no de líquido-vapor (L/V) es muy elevado, así como la energía necesaria en el reboiler 
(Qr) para efectuar la separación. Debido a ello, la variación de composición es muy 
lenta, por lo que suele ocurrir que el tiempo en alcanzar el estado estacionario en la 
columna, ante variaciones de alguno de los parámetros de control que afectan a la cali­
dad final del destilado, sea de 6, 8, 10 o más horas. 

Como consecuencia de todo lo expuesto, se concluye que para mantener la especi­
ficación de los productos de cabeza y fondo, fundamentalmente el de más valor aña­
dido, se hace necesario disponer de un sistema de control de la columna que manten­
ga a ésta totalmente estable. A continuación se describe el sistema de control para una 
columna de este tipo, separado en las secciones más importantes de las que se compo-

26 
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nc, tales como calentamiento en el rcboiler, balance de materia en cabeza, control de 
presión, control de calidad, etc. 

Como se verá más adelante, este capítulo está enfocado desde el punto de vista de 
control de la columna, por lo que los cálculos que aparecen no necesariamente han de 
ser muy rigurosos. Por otro lado, al asociar control feedforward con control feedback, 
los errores producidos en los cálculos serán corregidos o reajustados por el control 
feedback. Por último, hay que recordar que el mejor sistema de control es el 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 
calidad en el fondo de la columna, la temperatura situada unos platos más arriba de la 
línea de retorno del reboiler, según puede verse en la Figura 26.1. Asimismo, el balan­
ce de materia en esta zona se cierra con el control en cascada entre nivel y caudal de 
extracción de fondo. Esta manera de controlar el fondo tiene resultados aceptables o 
buenos, según cada caso, cuando se trata de columnas con relaciones reflujo/destilado 
bajas o hay una gran diferencia de temperatura entre cabeza y fondo, por lo que existe 
una diferencia de temperatura entre platos fácilmente detectable. 

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 fácilmente que no 
existe ningún sensor de temperatura capaz de apreciar estas diferencias, y mucho 
menos controlarlas. Cuando se intenta controlar la temperatura como el caso de la 
Figura 26.1, suele ser típica la dificultad de controlar el nivel de fondo, pasando de 0 a 
100 % y viceversa rápidamente. Esto es debido a que, si el producto se encuentra a su 
temperatura de equilibrio, se rompe este equilibrio al aportar una cantidad de calor 
que provoca el cambio de fase con la propia oscilación en la variable de proceso del 
controlador de temperatura ante perturbaciones. Como consecuencia, el producto pasa 
de líquido a vapor y viceversa en muy poco tiempo. 

Aplicando el método de cálculo de ganancias relativas en estado estacionario, tal 
como lo expone EG Shinskey y comentado en el capítulo dedicado a destilación bina-
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ria, se observa que en la mayor parte, por no decir en todas las columnas de este tipo, la 
variable manipulada para controlar la composición de fondo es el caudal de extracción 
de fondo (B), o la relación entre vaporizado y caudal de extracción de fondo (V/B). 

Estos dos sistemas de control de fondo han sido tratados en el capítulo correspon­
diente a la destilación binaria, por lo que aquí sólo se va a utilizar el sistema de con­
trol que aparece en la Figura 26.2, cuya variable manipulada es el caudal de fondo B 
con el cual se obtienen excelentes resultados prácticos. 

Con este sistema de control, el nivel cierra el balance de energía, controlando en 
cascada sobre el caudal de fluido calefactor (C) al reboiler, al mismo tiempo que actúa 
como elemento feedback o de reajuste cuando se desequilibra el balance de materia 
por modificar el caudal de fondo (B). A veces se utiliza como fluido calefactor alguna 
corriente de proceso cuya temperatura cambia con cierta frecuencia, por lo que, si se 
desea utilizar control feedforward, se puede incluir un elemento que calcule el calor 
liberado en el reboiler (Qr). Para ello es necesario hacer uso de las temperaturas ante-
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rior (Te) y posterior (Ts) al propio reboiler por el lado del fluido calefactor, tal como 
aparece en la Figura 26.3. 

Desde el punto de vista de proceso, cualquier ligero desequilibrio en el balance 
energético en el fondo de la columna se traduce en una variación en el nivel. 
Utilizando alguno de los sistemas de control que aparecen en las Figuras 26.2 ó 26.3, 
se reajustará de nuevo este balance. Como puede verse, la temperatura del plato queda 
exclusivamente como indicación, sin mayor valor a efectos de control. 

La calidad del producto de fondo se controla a través del propio caudal extraído. 
Si, por ejemplo, para mejorar la recuperación de producto por cabeza hay que dismi­
nuir el caudal de fondo, se producirá un aumento en el nivel. Esta acción se traduce en 
un mayor calentamiento en el reboiler y, como consecuencia, una eliminación de com­
ponentes ligeros del fondo. Por el contrario, al aumentar el caudal ocurrirá el efecto 
contrario, es decir, un aumento de componentes ligeros en la corriente de fondo. Esto 
producirá una diferencia en la composición de fondo, la cual también puede ocasionar 
una diferencia de la correspondiente a cabeza de la columna en caso de no tomar 
acciones correctivas. El punto de consigna del controlador de caudal de fondo lo ajus­
tará manualmente el operador en función de los análisis efectuados periódicamente, o 
bien de forma automática a través de un analizador instalado en la corriente de fondo. 
Hay que tener en cuenta, en cualquier caso, que si se quiere llevar al límite la 
especificación del producto de cabeza hay que dejar una cierta flexibilidad, o grado de 
libertad, a la calidad del producto de fondo, con objeto de evitar acoplamientos que se 
producen cuando se intenta controlar al límite ambas especificaciones, las de cabeza y 
fondo. 

Para el cálculo del caudal del fluido calefactor, de acuerdo al esquema de la Figura 
26.3, se parte de la ecuación básica de intercambio de calor sin cambio de fase, es 
decir: 

Como a efectos de control se necesita el valor de caudal del fluido calefactor, se 
tiene que: 
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26.2.1. Feedforward ante variaciones de alimentación 

El control en adelanto o feedforward, tiene por objeto modificar la variable mani­
pulada antes que las perturbaciones en la alimentación afecten a la variable controla­
da. En otras palabras, si se conoce el efecto que producen, y el tiempo en que se pro­
ducen los cambios en la alimentación, se puede modificar el calentamiento en el 
reboiler para minimizar los cambios en la calidad de los productos. Por tanto, para el 
cálculo feedforward se deben tener en cuenta, fundamentalmente, la composición y el 
caudal de alimentación, así como el tiempo que tarda en repercutir la perturbación en 
la variable controlada desde que se produce la variación en la alimentación. 
Normalmente la función de tiempo se puede aproximar a un tiempo muerto más un 
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retardo de primer orden, como muestra la Figura 26.5. No se debe olvidar que estas 
columnas se suelen encontrar al final de algún tren de destilación, por lo que la com­
posición no suele oscilar grandemente. Por otro lado, los cambios en la composición 
suelen quedar diluidos en el interior de la columna dada la gran cantidad de materia 
que se encuentra dentro de ella. Como consecuencia se utiliza sólo sistema feedfor­
ward para el caudal de alimentación. 

De acuerdo al razonamiento que se expondrá en el apartado de control de cabeza, 
en el cual no es necesario aplicar función de tiempo, el sistema de adelanto solamente 
se ha realizado sobre el fondo de la columna. La Figura 26.6 muestra el esquema 
correspondiente al sistema de adelanto de las variaciones en el caudal de alimentación 
sobre las variables de fondo de la columna, el cual consta de dos partes diferenciadas 
entre sí, como son: 

• Calentamiento en el reboiler. 
• Caudal de extracción de fondo. 

Como puede verse, el caudal del fluido calefactor al reboiler (C) se mueve directa­
mente como consecuencia del caudal de alimentación (F), a través de la compensación 
dinámica efectuada por la función de tiempo y el multiplicador. También se podría 
incluir como adelanto el cálculo de calor teniendo en cuenta las temperaturas de entra­
da y salida, de forma similar a como muestra la Figura 26.3. Con el fin de corregir las 
desviaciones que se producen en el cálculo del sistema feedforward, al no ser exacto 
debido, fundamentalmente, a la no linealidad del proceso, se utiliza como reajuste o 
féedback el controlador de nivel de fondo, cuya salida representa la relación C/F. 
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En este ejemplo no se ha tenido en cuenta la calidad de la alimentación. Caso de 
utilizarse ésta, el procedimiento es el mismo descrito anteriormente, incluyendo los 
elementos necesarios para compensar las variaciones de calidad, así como la función 
de tiempo correspondiente. Hay que decir que el sistema feedforward más generaliza­
do utiliza solamente compensación por variaciones en el caudal de alimentación. 

En el sistema de adelanto sobre el caudal de fondo se utiliza la misma técnica, con la 
única diferencia de que el reajuste se efectúa en función de la relación de caudales fon­
do/alimentación (B/F). Esta relación puede modificarse, bien manualmente o por medio 
de un analizador instalado en la línea de producto de fondo, como se verá más adelante. 

26.3. Sistema de control de cabeza 

Aplicando el método de cálculo de ganancias relativas en estado estacionario, tal 
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 composición de 
cabeza es la pendiente de la zona de rectificación 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 disminución en la cantidad de vaporizado de 
cabeza, éste se repartirá proporcionalmente al reflujo y al destilado sin ocasionar per­
turbación en la composición del producto. Carroll J. Ryskamp trata extensamente este 
hecho, que por otra parte no deja de ser lógico, toda vez que si se produce una varia­
ción en la cantidad de vapor en cabeza y se absorbe solamente con el reflujo sin modi­
ficar el destilado, o viceversa, se producen los fenómenos que se detallan a continua­
ción. Si la solución adoptada es la que aparece en la Figura 26.7, cualquier variación 
en la cantidad de vapor de cabeza producirá una alteración en el nivel, que a su vez se 
traducirá en una variación en el caudal destilado (D). 

Figura 26.7 

497 
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Puesto que se trata de una columna superfraccionadora, la relación L/D es alta, 
como se dijo anteriormente, llegando a ser incluso superior a 25. Debido a lo anterior, 
el caudal destilado es muy pequeño en comparación al vaporizado total y cualquier 
ligera oscilación en éste último producirá una gran oscilación en el destilado. Como 
consecuencia, al mantener constante la cantidad de reflujo, unas veces se tendrá una 
relación L/D muy alta por estar extrayendo poco destilado y otras por el contrario, la 
relación será muy baja si se produce un aumento en la vaporización. 

El fenómeno anterior se traduce inevitablemente en una alteración importante de 
la calidad. Para cubrir la situación más desfavorable es necesario mantener un caudal 
de reflujo alto, llegando en algún caso a limitar la capacidad de destilación de la 
columna al tener un tráfico interno excesivo. Si por el contrario se adopta la solución 
de la Figura 26.8, cualquier variación en el vaporizado se absorbe directamente por el 
reflujo, teniendo que modificar, bien el operador manualmente o a través de un anali­
zador, el punto de consigna del destilado. Si no se modifica el punto de consigna se 
desequilibra el balance de materia, llegando a inundar o dejar con poco tráfico la 
columna. 

En efecto, si aumenta el vaporizado aumentará el nivel y como consecuencia el 
reflujo, produciéndose el fenómeno inverso si disminuye el vaporizado. En cualquier 
caso, la situación es la misma que la descrita anteriormente, es decir, la relación L/D 
será unas veces muy alta y otras muy baja, viéndose alterada la calidad del producto 
destilado. 

Ahora se puede ver lo que ocurre si se adopta la solución que aparece en la Figura 
26.9. Se supone de nuevo que existe un aumento en la cantidad de vaporizado de cabe­
za. La primera variable en detectar este aumento será el nivel del acumulador. Por otro 
lado, se sabe que al ser ésta una columna de condensación total, todo el producto que 
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llega al acumulador se reparte entre el reflujo y el destilado, por lo que manteniendo 
constante la relación L/D, se mantendrán constantes las relaciones D/V y L/V. Las 
ecuaciones que ligan las distintas relaciones son las siguientes: 

Basándose en lo descrito, si la salida del controlador de nivel, que a efectos de 
control representa el vaporizado V, se multiplica por la relación D/V, obtenida a 
partir de L/D en el elemento de cálculo, se obtiene el punto de consigna del caudal 
destilado: 

Puesto que los cálculos están condicionados a la relación L/D, la cantidad de 
líquido que llega al acumulador se repartirá entre reflujo y destilado con la propor­
ción fijada. Con esta estrategia de control se obtiene como ventaja más importante 

Por otra parte, la salida del controlador de nivel, que ahora se toma como L + D, 
se lleva al sumador, al cual llega por la segunda entrada la señal del destilado. La sali­
da del sumador será el punto de consigna del caudal de reflujo. 
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la estabilidad en la calidad del destilado. En efecto, al mantener constante la rela­
ción L/D se mantiene constante asimismo la pendiente de destilación en la zona de 
rectificación de la columna, de tal forma que se estabiliza la composición. 
Manteniendo estabilizada la calidad del producto destilado es posible acercarse al 
límite de especificación 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, el nivel reacciona cuando llega el líquido procedente del vaporiza­
do de cabeza que se obtiene como consecuencia del calentamiento en el reboiler, o 
cambio de alimentación cuando ésta tiene fase gas, repartiéndose entre reflujo y des­
tilado. Dado que no existe ningún elemento de control que perturbe la relación de 
destilación, 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 el de la Figura 26.6, por ejemplo, al aumentar la vaporización. 
Esto produce un aumento de nivel, el cual hace aumentar el reflujo sin modificar el 
destilado. El aumento de reflujo enfría la columna y hace que aumente el caudal de 
fluido calefactor al reboiler, que a su vez producirá más vaporización, repitiendo el 
ciclo. Otras veces se produce acoplamiento cuando se introducen sistemas feedfor­
ward actuando sobre ambos extremos de la columna. Como se sabe, las constantes 
dinámicas de los sistemas feedforward se ajustan para unas condiciones determina­
das de trabajo. Si las condiciones varían, la columna no se comporta exactamente 
igual, por lo que se pueden originar perturbaciones que a su vez ocasionen acopla­
miento. 

Con el esquema de control que aparece en la Figura 26.9, el elemento feedforward 
en cabeza es el propio nivel del acumulador, por lo que no existe ningún acoplamiento 
que se deba al ajuste de constantes de tiempo en fondo. El nivel se modifica solamen­
te cuando llega el producto procedente de la vaporización, independientemente de la 
cantidad de alimentación que esté procesando la columna. 

26.3.1. Método de McCabe - Thiele 

Desde un punto de vista teórico se puede recurrir al método de McCabe-Thiele 
para justificar el hecho de mantener constante el tráfico de líquido 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 que concurren en una colum­
na de destilación instalada en una unidad de producción. Tales circunstancias pueden 
ser, entre otras: 

• El número de platos ha sido determinado en el diseño. 
• La alimentación entra a unas condiciones termodinámicas prácticamente cons­

tantes. En la Figura 26.10 entra como líquido a su temperatura de ebullición, 
por lo que la pendiente de la recta de alimentación Q es vertical. 

• El punto de unión P entre las rectas de enriquecimiento E, alimentación Q y 
stripping o agotamiento S es fijo, actuando como pivote a efectos de con­
trol. 
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Figura 26.10 

Bajo las premisas anteriores, la calidad del producto destilado (xD) está determi­
nada por el punto de corte entre la perpendicular xD y la recta de enriquecimiento E. 
Si como se ha supuesto a efectos de control se mantiene fijo el pivote P, modificando 
la pendiente de la recta E se modificará el punto de corte correspondiente a la calidad 
del destilado. La pendiente de la recta depende de la relación entre líquido y vapor 
que circulan en el interior de la columna, es decir L/V; relación que a su vez depende 
de la relación de reflujo externo L/D. Como consecuencia, modificando la relación 
L/D se estará modificando la calidad del producto. Por el contrario, manteniendo 
constante la relación L/D se mantiene estable la calidad del producto. El mismo razo­
namiento se puede seguir para la composición del producto de fondo. En esta zona de 
la columna la pendiente de la recta de stripping o agotamiento S depende del calor Qr 
aportado en el reboiler. 

Las ecuaciones de las tres rectas de operación mencionadas son: 

En la recta de alimentación, q representa el número de moles de líquido, en la sec­
ción de rectificación, que resultan de la introducción de un mol de alimentación. Por 
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consiguiente, q tiene los siguientes límites numéricos para las distintas condiciones de 
alimentación, que corresponden a las pendientes que aparecen en la Figura 26.11. 

por lo que cualquier cambio en la relación de reflujo externo L/D traerá consigo un 
cambio en la pendiente de la línea de operación E. 

La figura 26.12 muestra un ejemplo en el que en la relación L/D = 10, la alimenta­
ción entra como líquido a su temperatura de ebullición y tiene un 40 % del compo­
nente a recuperar, siendo la composición del destilado de 95 %. Si en la ecuación ante­
rior se hace x = xF, se tiene como coordenadas del punto P las siguientes : 
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Manteniendo las coordenadas del punto P, si se cambia la relación L/D a un valor 
de 9, el nuevo valor de composición xD será: 

Figura 26.12 

Como era de esperar, al disminuir la relación de reflujo externo disminuye la cali­
dad del destilado. Como resumen se puede decir que, manteniendo constante la rela­
ción de reflujo se mantiene constante la calidad del producto, mientras que si se está 
alterando esta relación, la calidad del producto variará en función de la alteración pro­
ducida. Este mismo procedimiento se puede seguir para el fondo de la columna, utili­
zando la línea de stripping o agotamiento y teniendo en cuenta que la relación Ls/Vs 
depende del calor aportado en el reboiler. En este caso, al mantener constante el punto 
P, se modificará la composición xB del producto de fondo. 

Como es lógico, el procedimiento de cálculo anterior no es rigurosamente exacto 
desde el punto de vista de ingeniería química, aunque es totalmente válido para llevar 
a cabo el control de una columna de destilación. 
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26.4. Control de presión 

Como se ha visto en el capítulo correspondiente a destilación binaria, la presión es 
uno de los parámetros 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, el líquido sobre los platos se encuentra a la temperatura de burbuja correspon­
diente a una cierta presión. Si la presión desciende, se producirá una mayor vaporiza­
ción, con el consiguiente arrastre de componentes pesados hacia la parte superior de 
la columna, llegando a inundar los platos si la caída de presión es brusca. Por el con­
trario, si la presión aumenta se produce el efecto inverso, es decir, un arrastre de com­
ponentes ligeros hacia el fondo, llegando al extremo de dejar de destilar si el aumento 
de presión es instantáneo. Por otro lado se sabe que, disminuyendo la presión de for­
ma gradual, aumenta la volatilidad relativa de los componentes, con lo cual se puede 
reducir el consumo de energía en el reboiler para la misma cantidad de alimentación. 
A continuación se recuerda el fundamento teórico de este concepto, el cual es válido 
tanto para este tipo de columna como para cualquier otra. 

La ley de Dalton establece que: «En una mezcla gaseosa, la presión parcial ejerci­
da por un componente es proporcional a su concentración en el vapor». 

Pi=yi*P 

Asimismo, la ley de Raoult dice que: «En una mezcla ideal, la presión parcial ejer­
cida por un componente en equilibrio es el producto de su concentración molar en el 
líquido por la presión de vapor del componente puro a esa temperatura». 

La combinación de ambas ecuaciones permite conocer la relación de vaporización 
en equilibrio, volatilidad o factor K. 

Dividiendo los valores del componente ligero «l» entre los correspondientes al 
componente pesado «h» se obtiene la volatilidad relativa entre ambos componentes. 

Al disminuir la presión disminuye la temperatura, dando como resultado un 
aumento de la volatilidad relativa, según se puede ver en el ejemplo siguiente. Se 
supone un caso en el que la temperatura se encuentra a 52 °C = 325,15 K y después se 
disminuya a 42 °C = 315,15 K. Los coeficientes para los compuestos ligero y pesado 
son: 
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Al aumentar la volatilidad relativa, mejora la separación entre los componentes. 
Cuando la volatilidad relativa es igual a la unidad, la separación por simple destilación 
es imposible, puesto que significa que las composiciones de las fases líquido y vapor 
son iguales, como ocurre con los azeótropos. Cuanto más se aleja la volatilidad relati­
va de la unidad mayor es el grado de separabilidad. 

Por todo lo expuesto anteriormente, se llega a la conclusión de que es necesario 
mantener la presión al mínimo valor posible y totalmente estabilizada si se quieren 
eliminar oscilaciones en la calidad final de los productos. En la Figura 26.13 se puede 
ver un esquema típico de control de presión en este tipo de columnas, según el cual, la 
presión desciende al abrir la válvula automática. De esta manera quedan libres mayor 
cantidad de tubos del condensador, o lo que es igual, mayor superficie de intercambio 
entre el refrigerante (por ejemplo, agua), y el vapor procedente de cabeza de la colum­
na. 

Por tanto, la volatilidad relativa será: 

Repitiendo el cálculo para 315,15 K se tiene: Pl = 2728,6 rara Hg y Ph = 1447,3 
tnm Hg. 

Por tanto, la volatilidad relativa será: 

para 325,15 K se tiene: Pl = 3477,9 mm Hg y Ph = 1965,2 mm Hg. 

Aplicando la ecuación de Antoine: 
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En este punto es preciso recordar que este tipo de columnas suelen operar a con­
densación total y, dadas sus especiales características, el mejor método de control es 
el que se realiza a presión flotante. Los procedimientos utilizados para este tipo de 
control se describen en el capítulo correspondiente a la columna de destilación bina­
ria. 

26.5. Control de calidad 

En general, 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 especificación es 
necesario disponer de un cromatógrafo instalado en la línea de producto destilado. En 
cuanto al fondo, dependerá del destino de esta corriente la necesidad o no de analizar­
la con cromatógrafo. En cualquier caso, como ya se ha mencionado, se debe llevar la 
especificación de la corriente de fondo hasta un límite en el que se disminuyan las 
pérdidas sin perjudicar al producto de cabeza, que es el de más valor añadido y por 
tanto el que es necesario mantener lo más estable posible y próximo al límite de su 
especificación. En otras palabras, se debe dejar como grado de libertad la composi­
ción de fondo. En la Figura 26.14 se puede ver que la función del cromatógrafo de 
cabeza es la de reajustar la relación de reflujo externo L/D. Existen dos formas que se 
pueden considerar como más utilizadas para llevar a cabo el reajuste, como se descri­
ben a continuación. 

Figura 26.14 

La primera de ellas, y más simple, consiste en efectuar un cálculo incremental de 
la relación L/D en función de la desviación existente entre la medida y el punto de 
consigna del controlador de composición AC, incluyendo una serie de restricciones a 
fin de evitar pérdidas de especificación debidas al largo tiempo de procesamiento de 
la columna, o al fallo de cualquiera de los elementos que componen el cromatógrafo. 
La segunda consiste en efectuar un cálculo inferencial de la calidad, es decir, un mode­
lo matemático simple que prediga la calidad a partir de una curva previamente obteni­
da, semejante a la que aparece en la Figura 26.15. 
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La curva de la Figura 26.15 representa las impurezas (1 - y) del producto de cabe­
za en función de la relación L/D. Además es necesario averiguar el tiempo de res­
puesta de la columna ante cambios de la relación. De esta forma se sabe con antela­
ción la calidad del producto, y se puede obrar en consecuencia en el periodo 
comprendido entre la obtención de dos valores consecutivos del cromatógrafo, puesto 
que este tipo de analizador no es continuo sino secuencial, debido al método de análi­
sis. Como cualquier modelo matemático, éste debe reajustarse con el análisis del cro­
matógrafo para irse adaptando a las posibles desviaciones o derivas que ocurren, entre 
otras causas por la variación en la composición de la alimentación. Un sistema que 
cumple las funciones de control y reajuste o reconciliación del modelo matemático de 
la correlación aparece en la Figura 26.16.̂  
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Tanto el cálculo de la concentración como del reajuste se pueden simplificar a la 
ecuación de la recta que pasa por dos puntos, como muestra la Figura 26.15, porque 
en la zona de trabajo el error que se comete puede ser aceptable. En cualquier caso, se 
puede calcular de forma más exacta utilizando ecuaciones cuadráticas, logarítmicas, 
etc. Teniendo determinada la ecuación que liga la relación de reflujo con la concentra­
ción, en el ejemplo que sigue una recta, se obtiene la ordenada en el origen en el blo­
que de cálculo del reajuste, con la relación L/D retrasada y la concentración actual, de 
acuerdo a la ecuación: 

B = C-K*L/D 

siendo : B = Bías u ordenada en origen de la recta. 
C = Concentración de impurezas en la corriente analizada. 

La función de tiempo compensa el tiempo que tarda en actualizarse el dato de 
composición en el analizador con respecto a la relación de reflujo. Entre la función de 
tiempo y el cálculo del bías se reajusta el modelo de concentración cada vez que se 
obtiene un nuevo análisis. 

En el bloque de cálculo de concentración se calcula la que se obtendrá aplicando 
la relación de reflujo actual. De esta manera se obtiene un adelanto en la obtención 
del valor de la concentración. Recordemos que se analiza con un cromatógrafo que 
puede tardar bastantes minutos en tener una nueva muestra representativa de la con­
centración, por causa del sistema de acondicionamiento de muestra y del propio ciclo 
de análisis discontinuo. La ecuación de cálculo utilizada será: 

C = B + K*L/D 

El resultado de este cálculo sustituye al analizador, siendo muy útil en el caso de 
quedar fuera de servicio el analizador por alguna causa, como puede ser una avería o 
calibración. 

Con respecto a la calidad de fondo, se ha mencionado anteriormente que si se 
intenta llevar hasta el límite de su especificación 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 márgenes que disminuyan las pérdidas de producto ligero en 
fondo y al mismo tiempo no perturbe al sistema de control de cabeza. La técnica a uti­
lizar puede ser la misma que se ha descrito anteriormente, aunque, como es lógico, la 
relación a aplicar en este caso es la de fondo/alimentación (B/F) que aparece en la 
Figura 26.6, en lugar de la L/D de la Figura 26.9. 

Puesto que se han analizado por separado las diferentes partes o elementos de con­
trol de este tipo de columna, sólo queda unirlos para tener el sistema de control des­
crito. En la Figura 26.17 aparece este sistema, el cual puede servir como base para 
modificar sobre él las distintas particularidades que puede tener cada columna en con­
creto. 

Como es lógico, este no es el único sistema de control para este tipo de columnas. 
Existen otros sistemas en los que se tiene en cuenta la composición de la alimenta­
ción, así como otros emparejamientos de variables a los aquí expuestos, debiendo 
estudiar en cada caso el mejor sistema a aplicar. 
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Control de un fraccionador primario 

27.1. Introducción 

La primera operación que se efectúa con el crudo en una refinería, es la destilación en 
una columna que trabaja a una presión ligeramente superior a la atmosférica. Esta colum­
na se denomina normalmente torre atmosférica. La Figura 27.1 muestra una columna de 
destilación de este tipo con los principales equipos que rodean a la misma, tales como: 

• Strippers laterales. 
• Intercambiadores en los reflujos circulantes. 
• Condensadores de cabeza. 

27 
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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 el calor necesario para la destilación viene con la alimentación. Esta ali­
mentación se va calentando progresivamente en el condensador de cabeza y los reflu­
jos circulantes, con el fin de aprovechar el calor excedente en estos circuitos antes de 
entrar al horno, y de esta manera disminuir el consumo de combustible en el mismo. 
En el horno se calienta a la mayor temperatura posible sin llegar al cracking. 

La temperatura de salida del horno varía ligeramente con cada tipo de crudo, así como 
el porcentaje de vaporizado que se produce, oscilando éste normalmente entre 55 y 65 %. 

La alimentación parcialmente vaporizada en el horno entra a la columna en la par­
te denominada zona flash, donde se separa en dos fases, cayendo el líquido hacia el 
fondo y ascendiendo el gas o vapor hacia la cabeza. A medida que asciende el vapor 
se va enfriando, extrayendo los distintos cortes a temperaturas de ebullición progresi­
vamente más bajas a partir de la zona flash, quedando una parte en forma de gas en el 
acumulador, que será necesario comprimir en otra unidad de proceso destinada a la 
recuperación de gases. 

Con el fin de incrementar la recuperación de componentes más volátiles que acom­
pañan a cada extracción lateral, se efectúan inyecciones de vapor de agua en el fondo de 
la columna y en los strippers correspondientes. De esta manera disminuye su presión 
parcial y suben a la extracción inmediatamente superior los componentes más ligeros. 

Por último 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 más ligeras, así como 
del vapor de agua inyectado, se dispone de reflujos circulantes intermedios, que al 
mismo tiempo que equilibran el tráfico interno de la columna, aumentando el líquido 
a costa de disminuir el vapor, sirven para aprovechar el calor precalentando la alimen­
tación antes de llegar al 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 el precalentamiento de la alimenta­
ción, aunque estos no se han representado en la Figura 27.1 para simplificar la misma. 

27.2. Algunos conceptos básicos 

27.2.1. Overflash 

Anteriormente se ha dicho que la alimentación entra en la zona flash de la colum­
na dividiéndose en dos corrientes, la de líquido hacia el fondo y la de vapor hacia la 
parte superior. Si el proceso se comportara solamente así se tendría una serie de platos 
sin tráfico líquido-vapor. Para eliminar esta situación es necesario que exista un reflu­
jo interno de líquido en esta zona cayendo desde los platos superiores. Este reflujo 
interno se denomina overflash. La Figura 27.2 muestra el fondo de una columna de 
destilación atmosférica en la que existe un sistema para recogida del overflash. 

El overflash es un producto que ha sido vaporizado, con el consiguiente consumo 
de energía en el horno, por lo que se debe reducir al máximo cuando no se recupera 
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como extracción de la columna o mejora el fraccionamiento de otras extracciones. 
Además de medirse como caudal volumétrico, se utiliza en los balances de materia 
como porcentaje en volumen con respecto al caudal de alimentación. 

27.2.2. Punto de corte TBP 

Debido a que el crudo no se puede separar por componentes, es necesario fraccio­
narlo por temperaturas de ebullición. El punto de corte TBP (Truc Boiling Point) es la 
temperatura que corresponde a la separación en porcentaje volumétrico entre dos frac­
ciones consecutivas. Dada su complejidad, el análisis TBP de las fracciones se sustitu­
ye normalmente por otro más simple, según la norma ASTM D-86. En una primera 
aproximación, la temperatura de corte TBP se puede tomar igual al 95 % ASTM de la 
fracción ligera o al 5 % de la pesada. 

En la Figura 27.3 aparece un juego de curvas de destilación para las diferentes 
extracciones de producto típicas de una columna de destilación de crudo. 

Figura 27.3 
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La Figura 27.4 muestra el 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 al volumen de corte 
TBP entre fracciones consecutivas. También se puede tomar como: 

• Overlap TBP. Diferencia que existe entre las temperaturas correspondientes a 
los puntos final de ebullición de la fracción ligera e inicial de la fracción pesa­
da. 

27.2.3. Separación 

En una destilación binaria el grado de separación se define en términos de la pure­
za o de la recuperación de productos. Cuanto mayor es la separación mayor será la 
recuperación del componente ligero en el destilado y del componente pesado en fon­
do. 

En las fracciones del petróleo es el grado de recuperación de componentes más 
volátiles en la fracción ligera y de los componentes más pesados en la fracción pesa­
da, o lo que es igual, la pureza relativa de las fracciones. Se mide fundamentalmente 
por dos términos: 

• Rango de la curva de destilación ASTM. Define la composición general de cada 
fracción. 
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• Gap o diferencia 5-95 ASTM. Define el grado de separación relativa entre dos 
fracciones consecutivas. Se calcula restando la temperatura correspondiente al 
95 % de destilación ASTM de la fracción ligera (FL), de la correspondiente al 
5 % ASTM de la fracción pesada (FP). 

Gap (5 - 95) = T5 FL - T95 FP 

Si existe buena separación la diferencia de temperatura será positiva. Si la diferen­
cia es negativa se conoce como overlap ASTMy significa que existe una mala separa­
ción entre fracciones consecutivas. 

Como es lógico, no se puede ajustar la separación para controlar ambos extremos 
de la curva ASTM de un producto, puesto que si entre dos fracciones consecutivas se 
controla el 5 % de la fracción pesada, no se puede controlar el 95 % de la ligera. 
Debido a ello se suele controlar habitualmcnte el 95 % ASTM de cada una de las frac­
ciones. 

La Figura 27.5 muestra dos juegos de curvas de destilación ASTM en las que se 
ven gráficamente los conceptos de gap y overlap. 

27.3. Zona de expansión o flash 

Anteriormente se ha mencionado que la alimentación entra a la columna en la zona 
flash, donde se separa en dos fases, cayendo el líquido hacia el fondo y ascendiendo el 
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 ejemplo para 
realizar un balance de materia en esta zona de acuerdo a la 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 vaporización instantánea o 
flash efectúa un mal fraccionamiento, se estima una vaporización inicial (VI), de 
61 % y por tanto un crudo reducido inicial (CRI) de 39 %. Esta separación se mejora, 
por un lado, con el reflujo en la zona de expansión, conocido como overflash (OF), 
que devuelve al crudo reducido (CR) las partes más pesadas, y por otra por el vapor 
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de stripping que vaporiza del fondo (VF) las partes más volátiles, ascendiendo junto 
al vaporizado inicial. 

Suponiendo un vaporizado de fondo de 2 %, el balance de materia será: 

Dando valores queda: 

de donde: 

El valor de overflash varía de unas columnas a otras, pero su valor suele estar com­
prendido entre 2 y 5 % del caudal de alimentación. 

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 baja presión existen­
te, la medida sólo puede realizarse correctamente si se encuentra situada en la impul­
sión de una bomba. En otras columnas no existe este medidor, por lo que hay que 
recurrir a procedimientos alternativos que indiquen la cantidad de reflujo interno con 
el fin de: 

• Llevarlo al mínimo, con objeto de reducir el calentamiento en el horno y dismi­
nuir el consumo de combustible. 

• Extraerlo de la columna como producto. 
• Ayudar al fraccionamiento en la columna 
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Un procedimiento alternativo para la medida del overflash, bastante complicado y 
no muy exacto, combina balances de materia y energía a lo 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 ejemplo: 

• Caudales de todas las extracciones. 
• Caudales de vapores de stripping. 
• Caudales de reflujos circulantes. 
• Caudal de reflujo de cabeza. 
• Caudal de alimentación. 
• Caudal de gas de cabeza. 
• Temperaturas de extracción. 
• Temperaturas de los reflujos. 
• Presiones en cabeza y fondo. 
• Densidades de todos los productos. 
• Factores de caracterización 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 extracción hasta llegar a calcular el overflash. Debido a la 
gran cantidad de medidas captadas en línea, así como de los datos introducidos como 
constantes, tales como densidades o factores de Watson, no puede existir una preci­
sión aceptable en el cálculo del overflash para utilizarla como elemento de control del 
mismo. 

Otro procedimiento alternativo consiste en mantener controlada la diferencia de 
temperatura entre la zona flash y la última extracción. Cuando la diferencia de tem­
peratura disminuye es indicio de que está disminuyendo el overflash, llegando a apro­
ximarse ambas cuando este overflash es nulo. Por el contrario, si la diferencia de tem­
peratura aumenta, es señal 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. 
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27.3A. Control del overflash 

Como se ha mencionado anteriormente, el overflash puede ser minimizado para 
ahorrar energía en el horno o controlado para mejorar el fraccionamiento en la colum­
na. Como consecuencia se puede hablar de al menos dos procedimientos para llevar a 
cabo su control, como son: 

• Temperatura de salida del horno. 
• Caudal de la última extracción. 

En efecto, se puede controlar modificando la temperatura de salida del horno, 
actuando en cascada sobre el punto de consigna del controlador o controladores de 
temperatura de salida de los pasos, según muestra la Figura 27.8. Con este sistema 
disminuye el consumo de combustible. 

Con el segundo sistema, se puede mantener constante la temperatura de salida del 
horno. El controlador de overflash modifica el caudal de la última extracción, siempre 
que ésta no tenga que cumplir alguna especificación que obligue a controlar la misma. 
En la Figura 27.9 se ve el esquema de control de este sistema, según el cual la última 
extracción tiene por objeto eliminar ligeros del crudo reducido de fondo, destinándose 
a ser mezclada con otros productos más ligeros o como alimentación a alguna unidad 
de proceso de conversión. 
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27.4. Fondo de la columna 

Como se ha mencionado anteriormente, se vaporiza del fondo un 2 % de la ali­
mentación valiéndose de una inyección de vapor de agua como stripping, el cual tiene 
la función de disminuir la presión parcial del crudo reducido inicial y de esta manera 
permitir que se vaporicen los componentes más ligeros. Para que la vaporización sea 
constante, se introduce una cantidad de vapor proporcional al caudal de crudo reduci­
do, o lo que es igual, se mantiene constante la relación entre Kg de vapor de agua y tn 
de crudo reducido. 

27.4.1. Control del vapor de stripping 

En la Figura 27.10 se ve la aplicación de control que mantiene la relación de vapor 
de stripping en el fondo de la columna. Para evitar la oscilación en el caudal de strip­
ping que se produce en caso de oscilar el de crudo reducido, se ha introducido una 
función de tiempo que actúa como filtro de primer orden (lag), para mantener más 
estable el caudal de vapor. La cantidad de vapor a inyectar en el fondo de la columna 
depende de la vaporización deseada, en la cual pueden influir factores económicos, 
como se describe en el apartado correspondiente a relaciones de vapor de stripping 
que se verá más adelante. 

Hay que hacer constar que el crudo reducido puede tener como destino la alimen­
tación en línea a otra unidad de proceso, tal como destilación a vacío, o un tanque de 
almacenamiento. En el primer caso se debe controlar el caudal para que tenga las 
menores oscilaciones posibles, mientras que si el destino es almacenamiento se pue­
de permitir que oscile, puesto que no ocasiona ningún trastorno aguas abajo de la 
columna. 
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Si el crudo reducido alimenta a otra unidad de proceso, será necesario controlar su 
caudal para no perturbar a esa unidad. Para ello, según se puede ver en la Figura 27.10, 
el controlador de nivel que actúa en cascada sobre el crudo reducido, debe tener un 
algoritmo de control no lineal. De esta manera se mantendrá más estable el caudal de 
crudo, a costa de una variación aceptable en el nivel de fondo de la columna. Los tipos 
de control de nivel se describen en otro capítulo. 

27.5. Extracciones laterales 

Uno de los problemas más importantes que aparecen en el control de una columna 
atmosférica, es el acoplamiento o interacción entre las extracciones laterales. Al modi­
ficar el caudal de una extracción para mantener la calidad se desequilibra el balance 
de materia. Cuando no se utiliza control multivariable para mantener el balance de 
materia, una variación en el caudal de una extracción debe ser compensada con otra 
igual y de sentido contrario en otra extracción inferior. Por otra parte, ante un aumen­
to o disminución de la alimentación a la columna, los caudales de cada extracción 
deben aumentar o disminuir la proporción correspondiente a cada uno de ellos, si se 
quiere mantener estable la operación de la columna. 

Como se ha mencionado, las dos características fundamentales que definen la cali­
dad de una fracción o corte, son el punto inicial y el punto final de ebullición, es decir 
IBP y EP respectivamente. Entre las operaciones fundamentales que describe Nelson 
para este tipo de columnas, están las siguientes: 

• El IBP de una extracción lateral es siempre bajo y debe ser corregido con vapor 
de stripping. 

• El EP de una extracción lateral se controla abriendo o cerrando su válvula de 
extracción. 

• Para aumentar el EP sin alterar el IBP, se debe abrir la válvula de la propia 
extracción y cerrar la de la extracción inmediatamente inferior. 

• Para aumentar el IBP sin alterar el EP, se debe cerrar la válvula de la propia 
extracción y abrir la correspondiente a la extracción inmediatamente supe­
rior. 

Debido a la dificultad en obtener por análisis los puntos inicial y final de ebulli­
ción, se sustituye por los puntos 5 y 95 % ASTM, más fáciles de obtener por análisis. 
Como se dijo en la descripción del punto de corte, la temperatura TBP es aproximada­
mente igual al 95 % ASTM de la fracción ligera o al 5 % de la fracción pesada. 

27.5.1. Medida de calidad de las extracciones 

Cuando no existen analizadores, para medir el punto de corte de la extracción se 
utiliza cálculo inferencial, es decir, la predicción del punto de corte en función de 
una serie de variables de proceso simples, tales como caudales, temperaturas, pre­
siones, etc. El cálculo inferencial del punto de corte se puede obtener de varias for­
mas: 

520 
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• Simplemente por cálculo estadístico utilizando las variables más representati­
vas. No necesita ningún cálculo previo. 

• Calcular la pendiente TBP entre los extremos de la columna y utilizar esta pen­
diente para obtener los puntos de corte de las extracciones. 

• Balances de materia y energía considerando envolventes para cada extracción. 

Con el cálculo estadístico se utilizan sistemas de regresión más o menos compli­
cados para obtener la característica representativa de la calidad de la extracción. 

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, cabeza y fondo de la columna, los cuales se calculan por medio 
de balances para obtener las presiones parciales de acuerdo al método de Nelson. A 
continuación se realiza un balance de calor en la zona de rectificación para calcular el 
vaporizado en la zona, flash, el cual dependerá del tipo y caudal de crudo (FC), y 
representa el caudal volumétrico de las extracciones laterales (FS). Una vez calcula­
dos estos dos puntos, se obtiene la pendiente TBP de acuerdo a la ecuación: 

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 
Gas OH Ligero GOLCP = NPCP + Pendiente * Rendimiento Gas OH Ligero 

Cada uno de estos puntos de corte TBP debe ser corregido en función de análisis 
periódicos, bien de laboratorio o de analizadores instalados en línea utilizando proce-

Figura 27.11 
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dimientos como el descrito en la columna de destilación binaria. Hay que tener en 
cuenta que, normalmente, los análisis de laboratorio están dados en valores ASTM, 
por lo que es necesario realizar la correspondiente transformación de curvas. 

Con el sistema de cálculo por medio de balances se obtiene el punto de corte TBP 
o 95 % ASTM de la fracción, en función del 5 % ASTM de la fracción inmediatamen­
te inferior, la cual correlaciona con la temperatura de burbuja de esta última extrac­
ción, o lo que es igual, al punto inicial sobre la curva EFV (Equilibrium Flash 
VaporizaLion) a la presión parcial correspondiente a dicha extracción. Por tanto el pri­
mer paso para obtener el punto inicial sobre la curva EFV, es calcular la presión par­
cial correspondiente a cada extracción. Con la presión parcial y temperatura de líqui­
do de una extracción se obtiene el punto de equilibrio de esa extracción, el cual 
mediante una correlación empírica puede dar con mucha aproximación el 95 % ASTM 
de la extracción inmediatamente superior. El cálculo, igual que el anterior, debe ser 
corregido con análisis para eliminar las derivas o desviaciones que puedan producirse 
al utilizar un número tan elevado de variables en los cálculos. 

Este método se puede mejorar si existen medidas de temperatura de vapor situadas 
2 ó 3 platos por debajo de la extracción. En la práctica no suelen existir instaladas 
estas temperaturas por tratarse de columnas de destilación existentes cuando se desa­
rrolla el sistema de control. Por otro lado no siempre se cumple que el medidor insta­
lado en la zona vapor del plato mide con Habilidad la temperatura de vapor durante 
todo el tiempo. 

Para el cálculo de la presión parcial se utiliza el método de Nelson, según el cual, 
partiendo de la cabeza de la columna se van ejecutando balances de materia y energía 
con todas las variables que entran dentro de cada sección de la columna, es decir, de 
cada envolvente, según puede verse en la Figura 27.12. Las variables que intervienen 
son básicamente las mismas que se han detallado en el apartado correspondiente a la 
zona de expansión o flash. 
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Con la presión parcial y temperatura se obtiene el punto inicial sobre la curva EFV 
y a partir de este el 95 % ASTM de la extracción inmediatamente superior. A esta 
correlación debe sumarse un término independiente o bías que tiene como función la 
de reajustar el resultado obtenido, en función de los análisis efectuados periódicamen­
te. 

27.5.2. Sistema de control de las extracciones 

En la Figura 27.13 aparece la parte de control correspondiente a una extracción 
lateral, en la que se puede ver el adelanto de carga o feedforward de la alimentación y 
el sistema interactivo o desacoplo entre dos extracciones consecutivas. 

Con este sistema, el controlador del punto de corte 95 % ASTM que se ejecuta 
cada cierto periodo de tiempo entre uno y cinco minutos, producirá un incremento, 
bien positivo o negativo, el cual se suma a la relación entre el caudal de la extracción 
y el de alimentación. Al mismo tiempo, este incremento se lleva a la extracción inme­
diatamente inferior, compensándolo dinámicamente a través de la función de tiempo, 
para equilibrar el periodo de procesamiento de la columna y no producir desequili­
brios. Por otro lado cualquier variación en la alimentación será absorbida por todas las 
extracciones en la proporción que corresponda a cada una de ellas, después de pasar a 
través de una función de tiempo independiente para cada extracción. Este sistema de 
control interactivo rechaza los acoplamientos que se pueden producir en una columna 
de destilación de crudo, manteniendo el balance de materia y actuando como feedfor­
ward ante cambios en el caudal de alimentación. 

A veces, en la extracción de gas oil no se debe controlar el punto 95 % ASTM, 
sino otra característica de la especificación, como el punto de niebla (Cloud Point), 
punto de obstrucción de filtro frío (POFF), etc. El sistema de control no se modifica, 
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solo hay que sustituir el controlador del punto de corte por el correspondiente al anali­
zador de la propiedad en particular. Normalmente no se debe poner este analizador en 
cascada sobre el punto de corte debido a que no existe ninguna correlación entre la 
temperatura de corte y, por ejemplo, la temperatura correspondiente al punto de nie­
bla. Estas características dependen fundamentalmente del tipo de crudo que se está 
procesando, por lo que al cambiar de crudo se puede tener la misma temperatura de 
corte pero distinto punto de niebla, punto de obstrucción de filtro frío, etc. 

27.6. Relaciones de vapor de stripping 

Como se ha mencionado anteriormente, el punto inicial de ebullición de una 
extracción a la salida de la columna es bajo, por lo que hay que inyectar vapor de agua 
en el stripper correspondiente para de esta manera disminuir la presión parcial y sepa­
rar los componentes ligeros de esa extracción. Estos componentes ligeros irán a la 
extracción inmediatamente superior. Con el fin de que no existan desequilibrios entre 
la cantidad de vapor y el caudal de extracción, se controla el caudal de vapor por 
medio de un control de relación como el que se puede ver en la Figura 27.14. En el 
capítulo correspondiente a columnas de absorción y stripping se aportan más detalles 
relacionados con el stripping con vapor de agua. 

Dependiendo de la rigidez en la especificación del IBP de cada extracción, la rela­
ción puede ser constante o variable. En el primer caso se fija por el operador y en el 
segundo puede ser modificada por un analizador instalado en la salida del producto, 
cuya característica a analizar sea el punto de inflamación o flash point. 

Figura 27.14 

Cuando se fija una relación vapor hidrocarburo constante es necesario tener en 
cuenta una serie de circunstancias, tanto de proceso como económicas, 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 sentí-
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do inyectar vapor de stripping en la corriente más pesada, puesto que esta operación 
no va a modificar el punto inicial de la más ligera ni el punto final de la pesada que al 
final son los que interesan. 

La Figura 27.15 muestra una curva típica de cantidad de vapor a inyectar por cada 
metro cúbico de producto en función del porcentaje de vaporizado que se quiere obte­
ner de este producto. 

Como se puede ver, aumentando vapor aumenta la vaporización, llegando a un 
punto en el cual puede ocurrir que, como consecuencia de la vaporización, el coste 
debido a la inyección de vapor iguale al beneficio obtenido por el aumento de produc­
to más ligero recuperado en la extracción inmediatamente superior. Este punto, lógi­
camente, no debe ser sobrepasado. 

27.7. Reflujos circulantes intermedios 

Los reflujos circulantes intermedios tienen dos funciones fundamentales, como 

son: 

• Eliminación de calor. 
• Mejorar el fraccionamiento modificando el tráfico líquido vapor. 

En efecto, debido a la gran cantidad de energía que se mueve en estas columnas, si 
no se eliminara calor en la zona intermedia, sería necesario una gran cantidad de reflu­
jo de cabeza y por lo tanto gran cantidad de condensación. El reflujo circulante se 
extrae de la columna, intercambiando calor con el crudo para retornar unos platos más 
arriba. Además de este intercambio, los reflujos circulantes suelen utilizarse para 
suministrar calor a algún reboiler de las columnas situadas aguas abajo de la columna 
atmosférica, como son la columna estabilizadora, columna splitter, etc. 

A la hora de extraer calor debe tenerse en cuenta que cuanto más arriba de la 
columna se extraiga, mejor será la separación en los platos, al ser más alta la relación 
líquido/vapor a lo largo de la columna. Por otro lado puede ocurrir que el horno esté 
trabajando al límite, por lo cual es conveniente extraer el calor de la parte inferior de 
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la columna para precalentar el crudo con un mayor gradiente de temperatura. Debido 
a las cios circunstancias descritas anteriormente, será necesario analizar las caracterís­
ticas particulares de cada columna a la hora de maximizar la extracción de calor. 

En la Figura 27.16 se ve el sistema de control correspondiente a un reflujo circu­
lante. En él se pueden distinguir tres partes diferenciadas entre sí, como son: 

• Adelanto de carga. 
• Control de la relación calor/alimentación. 
• Maximización de la relación. 

El sistema de adelanto de carga está formado por la función de tiempo de retardo y 
el multiplicador correspondiente. Con estos dos elementos se consigue que, ante cam­
bios en la alimentación a la columna, se posicione el punto de consigna del caudal de 
reflujo circulante a un nuevo valor, manteniendo la relación entre dicho caudal y el de 
alimentación. La función de tiempo tiene por objeto compensar dinámicamente la res­
puesta de la columna ante cambios en el caudal de alimentación. 

La segunda parte la compone el control de relación de calor con respecto a la ali­
mentación. Como se sabe, la cantidad de calor extraído en un sistema de intercambio 
sin cambio de fase, se obtiene por la ecuación: 

Q = RC* Ce * (Te - Ts) 

Al estar trabajando con la relación Q/F, se puede decir que: 
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De aquí se puede obtener: 

donde: RC = Caudal de reflujo circulante 
F = Caudal de alimentación 
Q = Calor eliminado en el reflujo circulante 
Ce = Calor específico del reflujo circulante 
Te = Temperatura de entrada al reflujo circulante 
Ts = Temperatura de salida del reflujo circulante 

De esta manera se puede fijar la relación Q/F como una constante y a través del 
divisor obtener RC/F en función del calor específico y la diferencia de temperatura. 
El calor específico puede fijarse como constante o calcularse en línea a partir de la 
temperatura. 

La mejora fundamental de este sistema consiste en eliminar un controlador inter­
medio de calor que lógicamente produce una oscilación propia del control. Con este 
sistema queda como único controlador el correspondiente al caudal del reflujo circu­
lante. 

Por último queda la maximización de la relación, o lo que es igual, del calor extra­
ído. Para ello se dispone de un sistema que, ejecutado periódicamente, vaya dando 
incrementos a la relación hasta alcanzar alguna de las restricciones que hay que poner 
en cualquier sistema de maximización. Las principales restricciones a tener en cuenta 
son: 

• Relación líquido/vapor en el plato de retorno. 
• Posición de la válvula del reflujo de cabeza. 
• Posición de la válvula del reflujo circulante. 
• Caudal del reflujo circulante. 

Hay que tener en cuenta además, que una vez alcanzada una restricción, debe 
invertirse el sentido de los incrementos para salir de ella, ya que de lo contrario, puede 
ocurrir que la relación quede en el último valor indefinidamente. Realmente suele 
existir una banda muerta o GAP dentro de la cual no se producen incrementos de nin­
gún signo para estabilizar el proceso. 

27.8. Reflujo interno en cabeza 

En estado estacionario se puede considerar constante el tráfico de líquido 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 el líquido 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 el cálculo 
del reflujo interno, cuyo objetivo práctico es el reajuste del reflujo externo, tiene sen-
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tido en aquellas columnas en las que se puede producir variación de temperatura en el 
reflujo como consecuencia de variaciones en la temperatura ambiente (paso del día a 
la noche y viceversa), sobre todo al utilizar aerorrefrigerantes como condensadores. 

Partiendo de los balances de materia y energía que aparecen en la Figura 27.17 se 
llega a la siguiente fórmula, válida para configurar una aplicación de control cuyo pri­
mer esquema sería el que se muestra en la Figura 27.18 al nivel de bloques. 

Con el sistema de la Figura 27.18 se modifica el reflujo externo teniendo en cuen­
ta las variaciones en la temperatura de retorno de este reflujo, evitando el subenfria-
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miento excesivo al controlar el reflujo interno. Esto va a solucionar parte del proble­
ma pero puede agravar los posibles errores derivados de cambios de composición en 
la cabeza de la columna. Es decir, se va a compensar el subenfriamiento, pero va a ser 
necesario introducir algún elemento que reajuste la calidad. Falta ú feedback. 

Al no existir reajuste de la temperatura de cabeza, este sistema de control tiene 
respuesta inversa cuando existen cambios en la composición de cabeza. Por ejemplo, 
el aumento de temperatura en cabeza por un cambio en la composición (producto más 
pesado), ocasionará que la diferencia de temperatura aumente y por tanto disminuya 
el caudal del reflujo externo para mantener constante el reflujo interno. Esto supondrá 
un aumento de temperatura de vapores, un nuevo aumento de la diferencia y una nue­
va disminución del reflujo. Todo lo anterior acabará por inestabilizar la columna a 
menos que se aplique un feedback negativo, ya sea de temperatura o de composición 
para estabilizar el sistema. 

La Figura 27.19 plantea una variación sobre el esquema de la Figura 27.18, inclu­
yendo además la parte feedback. Asumiendo que, a efectos de control, la salida del 
controlador de temperatura de cabeza es equivalente al reflujo interno, la ecuación 
anterior se convierte en otra de la forma siguiente, en la cual K está comprendida entre 
0,004 y 0,009 °C~l dependiendo del producto que se está obteniendo en cabeza de la 
columna. 

Por otro lado, para garantizar un control básico más robusto, el controlador de cau­
dal debe tener como PV la medida de reflujo externo. De esta forma se puede desco­
nectar el sistema de cálculo de reflujo interno y trabajar en condiciones de diseño. 
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27.9. Temperatura de cabeza 

El punto de consigna del controlador de temperatura se fija en función del cálculo 
efectuado para el punto de corte 95 % ASTM entre la primera extracción lateral y el 
producto de cabeza. Con el fin de mantener el balance de materia en la columna, es 
necesario efectuar un ajuste interactivo sobre el caudal de primera extracción lateral, 
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 extracción en la misma proporción. 

El procedimiento es el mismo que el utilizado para el cálculo de las extracciones 
laterales, es decir, los balances de materia y energía correspondientes a la cabeza de la 
columna. En la Figura 27.20 se puede ver el sistema de control correspondiente a esta 
zona de la columna, en el que solo se ha incluido el control básico, es decir, el control 
en cascada entre temperatura de cabeza y caudal de reflujo. 

27.10. Control de presión 

Por último, es necesario controlar la presión de la columna al menor valor posible, 
toda vez que de esta manera se favorece el fraccionamiento y por tanto se obtiene un 
mayor rendimiento en los productos extraídos. 

Al disminuir la presión se incrementa la vaporización en la zona flash, disminu­
yendo la temperatura a la salida del horno. Por otro lado al disminuir la presión 
aumenta la volatilidad relativa de las fracciones del petróleo, mejorando la separación 
entre las mismas. A pesar de las ventajas que se obtienen al disminuir la presión, exis­
ten ciertas limitaciones, por lo que hay que introducir una serie de restricciones al sis-
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tema de control de presión, entre las que se pueden citar como más importantes las 
siguientes: 

• Mínima presión de aspiración del compresor. 
• Inundación en los platos de la columna. 
• Posición o apertura de la válvula de control. 
• Venteo a la atmósfera. 

Con estos condicionamientos, el sistema de control debe ir disminuyendo la pre­
sión lentamente hasta alcanzar alguna de las restricciones, en cuyo momento debe 
aumentar ligeramente la presión para salir de la restricción alcanzada. 

La Figura 27.21 muestra un esquema típico de control de presión de este tipo de 
columnas, en el que existen dos válvulas operando en rango partido de forma que, al 
aumentar la presión abre la válvula^ enviando el gas a la unidad de recuperación de 
gases donde existe un compresor para cambiar a fase líquida. Si la presión sigue 
aumentando abrirá totalmente la válvula A y después empezará a abrir la válvula #, 
enviando el exceso de gas a la red de fuel-gas para ser utilizado fundamentalmente 
como combustible. 

Cuando la presión disminuye cierra totalmente la válvula B. En cuanto a la válvula 
A, su apertura dependerá de la contrapresión existente en el sistema de la unidad de 
recuperación de gases de forma que si la presión disminuye en exceso tendrá que abrir 
para compensar la pérdida de carga, constituyendo una restricción activa del sistema 
de control. 
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Control de columnas de absorción y 
stripping 

28.1. Absorción 

Absorción es el proceso de capturar ciertos componentes de una corriente de gas 
por medio de un absorbente líquido. 

La transferencia de materia entre líquidos y gases depende de la presión de vapor 
de los componentes en función de la temperatura. La absorción es un proceso similar 
a la destilación, con la diferencia que si se utilizara el proceso de destilación conven­
cional para separar ciertos productos, sería necesario trabajar a muy baja temperatura 
y alta presión, por lo que el circuito de refrigeración para llevar a cabo la condensa­
ción en cabeza sería muy costoso. Por esta razón se prefiere la absorción para sepa­
rar estos productos. La selección correcta de la temperatura de operación permite 
que pueda realizarse la operación inversa (desorción o stripping). Muy a menudo el 
proceso de absorción se combina con el de stripping para formar un circuito cerrado 
en el que primero se absorbe el gas a eliminar de una corriente determinada y des­
pués se desorbe este gas del líquido absorbente, o lo que es igual, se regenera el 
absorbente. 

El comportamiento de una columna de absorción es similar a la mitad superior de 
una columna de destilación convencional, por lo cual no existe reboiler. La alimenta­
ción en fase vapor entra por el fondo, y el gas efluente sale por cabeza. La Figura 28.1 
muestra un absorbedor en el que se elimina SH2 utilizando como absorbente Mono 
Etanol Amina (MEA). El líquido absorbente se comporta de forma similar al reflujo, 
sólo que en este caso la transferencia de masa se realiza en un solo sentido, del vapor 
al líquido. Este mismo proceso unitario se lleva a cabo en unidades donde se trata de 
recuperar productos de alto valor añadido, tales como LPG, Propileno, etc., en 
corrientes conteniendo gases ácidos, utilizando como absorbente corrientes de hidro­
carburo líquido. Dado que, debido a las particularidades específicas de este tipo de 
recuperación, no se puede generalizar en cuanto se refiere a sistemas de control, por 
lo que no se va a tratar el mismo en este capítulo. 

Como ya se ha mencionado, para favorecer la absorción la temperatura del absor­
bente debe mantenerse tan baja como sea posible. Por la misma razón la presión debe 
ser mantenida tan alta como sea posible. 

28 
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El control en lazo cerrado de la concentración en las corrientes de salida no es muy 
importante, siendo escasamente utilizados los analizadores en línea. Más importante 
es minimizar las pérdidas, tal como la concentración de y en G y los costes totales de 
operación, para lo cual es suficiente la utilización de algún 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 alimentación contiene el gas a 
absorber. La única variable manipulada es el caudal de absorbente (L). El caudal de 
fondo (B), cierra el balance de materia del absorbedor, siendo, en masa: 

V+L=G+B 

y el balance sobre el componente a absorber: 

V*z+L*w = G*y +B*x 

donde w, x, y, z son las concentraciones del componente en cada una de las corrientes 
de entrada y salida. Si el resto de componentes en la fase vapor no son absorbidos, se 
puede escribir otra ecuación para cerrar el balance de materia. 

G*(l-y) = V*(l-z) 

La combinación 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. 
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Sin intentar llegar a una definición rigurosa, es importante resaltar que la relación 
L/V es el principal término a manipular cuando se utiliza control feedforward, estan­
do sujeta esta relación a reajustes debidos a las variaciones en composición de la ali­
mentación. 

28.1.2. Sistema de control básico 

El sistema de control básico, para controlar el balance de materia en un absorbe­
dor, es el que aparece en la Figura 28.2. Se trata de controlar la calidad del producto 
de cabeza manipulando el 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. 

28.1.3. Sistema de control feedforward 

Como se mencionó anteriormente, para mantener controlada la relación L/V es 
necesario utilizar un sistema de control feedforward como el que aparece en la Figu­
ra 28.3. 

Por medio de este sistema de control se modifica el caudal de absorbente (L) en 
función del caudal de alimentación (V) para mantener constante la relación L/V. 
Siempre que la concentración en la alimentación no varíe, la relación L/V mantiene a 
su vez la concentración de la corriente de fondo o bien la de cabeza, dependiendo de 
la calidad del producto que se desea controlar. 
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28.1.4. Sistema de control de temperatura del absorbente 

Como se ha mencionado anteriormente, con objeto de mejorar el poder de absor­
ción es conveniente mantener la temperatura del absorbente lo más baja posible, aun­
que por encima de la temperatura de alimentación para que la correspondiente a la 
amina sea superior al punto de rocío del gas, evitando la condensación de hidrocar­
buros. Al mismo tiempo se puede ahorrar energía calentando el absorbente solamente 
lo necesario, porque al tener mayor poder de absorción será necesario recircular menor 
cantidad. 



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
mentación disminuirá la del absorbente, manipulando el caudal que pasa por el refri­
gerante situado en la línea de entrada de absorbente. 

28.2. Desorción 

La desorción, también conocida como stripping, es el proceso por el cual son eli­
minados, o recuperados, los componentes previamente absorbidos en una corriente 
de líquido, siendo por tanto el proceso inverso a la absorción. En una columna de 
desorción, todos los componentes condensables retornan con el reflujo y los no con­
densables son descargados a otro lugar del proceso. 

La configuración más simple se muestra en la Figura 28.5, siendo su función la de 
transferir componentes volátiles desde el líquido de alimentación al gas de salida. Así 
como el absorbedor se comporta como la mitad superior de una columna de destila­
ción convencional, el comportamiento de un desorbedor es similar a la parte inferior 
de una columna de destilación, en la que el líquido de alimentación entra por la parte 
superior y la corriente de vapor o gas de stripping entra por el fondo. Este sistema es 
utilizado sobre todo cuando se realiza stripping con vapor de agua que se verá en otro 
apartado. 

La Figura 28.6 muestra la configuración más compleja al disponer de reboiler y 
condensador. Esta configuración es típica de un proceso en circuito cerrado de strip­
ping asociado con absorción, puesto que el condensador y reflujo minimizan las pér­
didas de absorbente mientras que el reboiler suministra el calor necesario para elimi­
nar los componentes volátiles al disminuir la presión parcial. El ciclo se cierra 
continuamente entre absorbedor y stripper, transportando producto desde uno hasta el 
otro. En este caso el absorbente debe resistir el ciclo térmico de calentamientos y 
enfriamientos sucesivos. 
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28.2.1. Sistema de control básico 

Una columna desorbedora equipada con reboilcr y condensador, a veces conocida 
como regeneradora, se asemeja a una columna de destilación. El reboiler eleva la pre­
sión de vapor de todos los componentes, ascendiendo los más volátiles hacia la parte 
superior de la columna. El condensador es necesario para que el absorbente vuelva a 
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la columna como reflujo, puesto que de otra forma sería extraído junto con el gas y, 
como consecuencia, perdido. Este procedimiento maximiza la recuperación de absor­
bente. La Figura 28.7 muestra una columna de este tipo. Normalmente, la presión se 
controla con la corriente de gas de salida del acumulador. La temperatura debe ser tan 
baja como permita el refrigerante. Para controlar el balance de energía, la única varia­
ble a manipular es el calor aportado en fondo. 

28.2.2. Sistema de control a presión flotante 

Se puede aplicar control de presión flotante, haciendo que el punto de consigna de 
la presión siga a la temperatura de cabeza, tal como aparece en la Figura 28.8. Este 
procedimiento permite la recuperación constante de absorbente con un mínimo consu­
mo de energía, porque la volatilidad relativa aumenta cuando disminuye la presión. El 
generador de función se obtiene por medio de una aproximación a la curva de presión 
de vapor para la composición deseada. 
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28.3. Conjunto absorción desorción 

Cuando una columna stripper opera en conjunto con una absorbedora, el producto 
en forma de gas sale del acumulador de cabeza del stripper, mientras que la corriente 
de fondo se recircula al absorbedor. En la Figura 28.9 aparece una combinación típica 
absoxbQdox-stripper para la separación de H2S. Como líquido de absorción se puede 
utilizar Mono Etanol Amina (MEA), DEA, etc. 

Enfriando la MEA pobre que sale del fondo del stripper o columna regeneradora, 
se mejora la absorción. Como ya se ha mencionado, en este tipo de unidades no es crí­
tico el control de calidad, por lo que es suficiente con realizar análisis periódicos del 
gas que abandona el absorbedor por cabeza para conocer el contenido de H2S en ppm, 
y el contenido de H2S que tiene la MEA pobre que sale por fondo de la regeneradora, 
y poder actuar sobre los lazos de control en función de esos contenidos. Si aumenta el 
contenido de H2S en cabeza del absorbedor hay que aumentar el caudal de absorbente, 
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mientras que si aumenta el contenido de H2S en fondo de la regeneradora hay que 
aumentar el caudal de fluido calefactor al reboiler. Por último, en el circuito de fondo 
del stripper existe una bomba para favorecer la circulación de producto, puesto que el 
absorbedor ópera a una presión más alta que el stripper. 

En la Figura 28.9 sólo se han representado los lazos básicos necesarios para reali­
zar el control de este conjunto de dos columnas. Lógicamente se le pueden aplicar los 
sistemas feedforward y demás aplicaciones de control detalladas anteriormente. 

28.4. Stripping 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 el reboiler: 

• Cuando el producto de fondo es agua. 
• Cuando los volátiles son inmiscibles con el agua . 

En unidades de refinería no se suelen contemplar procesos cuyo producto de fon­
do es agua, como la separación etanol agua, por lo que no se va a tratar este punto. El 
stripping con vapor de agua en líquidos no miscibles en agua puede ser llevado a cabo 
con o sin fase líquida acuosa presente. Si no existe fase acuosa, el vapor de agua actúa 
justo igual que cualquier medio de stripping para reducir la presión parcial del resto 
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de componentes y promover su vaporización. En la siguiente condensación, el agua 
puede ser fácilmente decantada de la otra fase líquida. Esta es la razón por la cual se 
inyecta vapor de agua en el fondo de una columna atmosférica para destilación de cru­
do y en los strippers asociados a la columna. El crudo ha sido calentado a la tempera­
tura más alta posible (aprox. 370 °C). Diluyendo los vapores de fondo con vapor de 
agua se ayuda la vaporización del producto. No puede existir fase acuosa puesto que 
la temperatura del crudo está muy por encima del punto de ebullición del agua. En 
efecto, el vapor de agua se introduce por debajo de la temperatura del crudo, produ­
ciendo enfriamiento. La vaporización adicional que se produce ocasiona una reduc­
ción en la temperatura, estando limitada por dos efectos: 

• El enfriamiento producido por el vapor y la vaporización adicional reducen la 
temperatura del líquido. 

• La pérdida de componentes volátiles del líquido disminuye su presión parcial 
en el vapor. 

Como resultado, la cantidad de hidrocarburos adicionales vaporizados por kg de 
vapor disminuye severamente cuando se produce un aumento excesivo en el caudal de 
vapor. 

28.4.1. Sistema de control feedforward 

Para mejorar 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 modifica el caudal de vapor de stripping en función del caudal de alimentación 
para„rechazar las perturbaciones producidas por este caudal. -La función de tiempo tie­
ne por objeto ajustar dinámicamente el comportamiento de la columna ante cambios 
en el caudal de alimentación. 
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Este sistema de control es típico en unidades hidrodesulfuradoras de productos 
destilados medios, tales como gas-oil. En algunas columnas de este tipo, además de la 
correspondiente al vapor de agua condensado, suele existir una extracción líquida del 
acumulador formada por hidrocarburos ligeros procedentes de craqueo producido en 
la sección de reacción, conocida como nafta bruta o wild nafta, tal como representa la 
Figura 28.11. 

28.4.2. Sistema de control de temperatura en cabeza 

En este tipo de unidades no suele existir analizador de punto de inflamación, por 
lo que se recurre a controlar la temperatura de cabeza para mantener el punto de infla­
mación del producto de fondo. Para ello se puede realizar un control en cascada entre 
temperatura de cabeza y caudal de reflujo, o bien utilizar un sistema de control como 
el que aparece en la Figura 28.11. 

El objeto de este sistema de control es mantener el reflujo dentro de una banda de 
operación, incluyendo además las restricciones de mínimo nivel en el acumulador y 
mínimo caudal de reflujo, con objeto de asegurar siempre que existe suficiente reflu­
jo. Cuando se alcanza alguna restricción prevalece la seguridad de mantener el reflujo 
sobre la de mantener la temperatura en cabeza. 
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28.5. Stripping con reboiler 

Es muy difícil generalizar acerca de este tipo de proceso, puesto que existe gran 
cantidad de columnas con esta denominación y, básicamente, el mismo cometido. Por 
esta razón en este apartado se van a tratar 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 repercusión en el balance de materia, por lo que siendo columnas de condensa­
ción parcial, a efectos de control se aproximan a columnas de condensación total. 
Prácticamente toda la alimentación abandona la columna por fondo, eliminando por 
cabeza una pequeña cantidad de productos volátiles incondensables, que impedirían 
cumplir la especificación del producto de fondo. En este caso el caudal de reflujo tie­
ne poca importancia relativa, por lo que puede estar comprendido dentro de una banda 
de trabajo o GAP. Para que el reflujo se encuentre dentro de esta zona, el caudal de 
fluido calefactor debe tener un valor de equilibrio que mantenga el tráfico interno de 
la columna, o lo que es igual, se debe controlar el balance de energía manipulando el 
caudal 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 calefactor se mue­
ve como consecuencia de un control incremental que se ejecuta periódicamente. A 
este control se le fija un valor de referencia para el caudal de reflujo y una banda 
muerta o GAP, de forma que: 

• Si el caudal de reflujo se encuentra dentro de la banda muerta, el punto de con­
signa del controlador de caudal permanece fijo. 

• Si el caudal de reflujo sobrepasa el valor superior de la banda muerta, se produ­
cen incrementos negativos para disminuir el punto de consigna de caudal. 

• Si el caudal de reflujo está por debajo del valor inferior de la banda muerta, se 
producen incrementos positivos para aumentar el punto de consigna de caudal. 

28.5.2. Stripper en unidades HDS 

El otro caso típico es el de las columnas stripper en unidades hidrodesulfuradoras. 
En este tipo de columnas se trata de eliminar el contenido en H2S del producto de fon­
do, manteniendo al mismo tiempo su punto de inflamación. La cantidad de calor apor­
tado en fondo es el grado de libertad del control de la columna. 

La Figura 28.13 muestra un sistema de control que cumple los siguientes objetivos: 

• Control del punto de inflamación. 
• Control del balance de energía. 
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El control de temperatura de cabeza asegura el punto de inflamación. El compor­
tamiento ya ha sido visto en el sistema de control de la Figura 28.11. 

En cuanto al control del balance de energía, éste se realiza por medio de un siste­
ma de control conccptualmente igual al descrito para la Figura 28.12. La diferencia 
está en que, en este caso, existe un horno reboiler cuya presión de combustible se 
manipula en función del controlador de temperatura situado en la zona inferior de la 
columna. A veces la temperatura de control se encuentra situada en la línea de salida 
del horno en lugar del interior de la columna, aunque conceptualmente el lugar ade­
cuado es el que aparece en la Figura 28.13, es decir, el plato sensible de fondo. 
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29 
Control de nivel 

29.1. Conceptos generales 

29.1.1. El control de nivel 

La Figura 29.1 muestra el sistema típico de control de nivel en fondo de una 
columna de destilación, en el que se manipula el caudal de salida (Fs), para controlar 
el nivel, teniendo como variable de perturbación el caudal de entrada (Fe), que cae 
procedente de los platos de la columna. 

En función de dónde se quiera transmitir la variabilidad de la perturbación, 
existen dos aplicaciones básicas para llevar a cabo el control de nivel. La primera 
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consiste en mantener el nivel tan cerca como sea posible de su punto de consig­
na, como en un calderín para producción de vapor de agua. La segunda se utiliza 
para cerrar un balance de materia o energía, de tal forma que los caudales de 
entrada y salida sean iguales en estado estacionario, tal como un depósito de ali­
mentación. 

En el primer caso la variabilidad en la entrada se transmite íntegramente a la 
salida, por lo que el controlador debe tener acción 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 acción integral no es siempre nece­
saria. 

Las aplicaciones que no requieren mantener el nivel justo en el punto de consigna 
se caracterizan por la constante de tiempo necesaria para cerrar el balance de materia. 
Por ejemplo, un tanque de alimentación 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, la cual se asocia al tiempo de residencia. Si un recipiente tiene una capacidad o 
volumen máximo Vy la válvula deja pasar a plena apertura un caudal F, el tiempo de 
residencia será V/F 

Los dos conceptos mencionados se conocen habitualmente como control de nivel 
ajustado (tight control) y medio (averaging control) respectivamente. 

En función del destino del caudal de salida se puede aplicar un tipo de nivel u otro 
de acuerdo al criterio siguiente mostrado como ejemplo: 

• Nivel Ajustado. El caudal de salida se envía a un tanque de almacenamiento. 
En este caso no importa la posible oscilación en el caudal. 

• Nivel Medio. El caudal de salida se utiliza como alimentación a otra unidad de 
proceso unitario, por ejemplo, un reactor, columna de destilación, etc. En este, 
caso es conveniente que el caudal oscile lo menos posible, aprovechando el 
volumen disponible en el fondo de la columna. 

Estos dos tipos de control pueden considerarse de tipo «lineal», porque la salida 
del controlador depende de un algoritmo estándar, generalmente tipo PID. Además del 
algoritmo estándar existen otros que pueden definirse como «no lineales», cuya salida 
depende de otra serie de factores, como se verá más adelante. 

• Nivel no lineal. Su objetivo puede considerarse igual al de nivel medio, 
aportando ciertas particularidades para conseguir estabilizar aun más el cau­
dal. 

29.1.2. Proceso integrador 

En la Figura 29.2 se toma como ejemplo un recipiente de alimentación a una uni­
dad de proceso, en el que se puede realizar el balance de materia entre el caudal de 
entrada Fe y el de alimentación a la unidad o caudal de salida Fs. 
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Al ser un sistema cerrado y presurizado, no se tiene en cuenta la influencia de la 
presión hidrostática sobre la altura de nivel. Como consecuencia, el volumen acumu­
lado será: 

a) Estado estacionario. (Fe = Fs) 
En este caso la altura de nivel permanecerá constante al estar equilibrado el 
balance de materia. 

b) Caudal de entrada superior al de salida. (Fe > Fs) 
La altura de líquido irá aumentando progresivamente hasta alcanzar el valor 
100 % en el indicador de nivel. 

donde S es la superficie de líquido. 

A simple vista se presentan tres casos perfectamente diferenciados, cuyas curvas 
de respuesta aparecen en la Figura 29.3. 
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c) Caudal de entrada inferior al de salida. (Fe < Fs) 
La altura de líquido irá disminuyendo progresivamente hasta alcanzar el valor 
0 % en el indicador de nivel. 

La respuesta de los casos b) y c) le dan al proceso capacitivo el nombre de integra­
dos Este tipo de proceso ocasiona serios problemas de control porque no puede auto-
equilibrarse, es decir, no puede conseguir, por sí mismo, el estado estacionario. En 
efecto, partiendo de una situación de equilibrio, cualquier perturbación en el caudal 
de entrada o salida lleva el nivel a su valor máximo o mínimo, dependiendo del senti­
do de la perturbación. Esta característica hace que también se conozca como proceso 
no autorregulado y, como consecuencia, no pueda permanecer mucho tiempo sin 
prestarle atención. 

29.1.3. Factor de amortiguamiento 

La Figura 29.4 muestra el diagrama de bloques correspondiente al proceso de nivel 
de la Figura 29.1. Como se ha mencionado, el nivel es una variable de tipo integrador. 
Al llevar a cabo su control con acciones proporcional + Integral tiene comportamiento 
de segundo orden. Como se sabe, un controlador proporcional tiene comportamiento 
de primer orden al depender su salida de la ecuación de una recta, mientras que un 
controlador proporcional + integral tiene comportamiento de segundo orden al inter­
venir la integral del error a lo largo del tiempo. Es típica la respuesta en S como salida 
de la ecuación diferencial de segundo orden: 

donde: x n = Periodo natural de oscilación del sistema 
£, = Factor de amortiguamiento 
G = Ganancia del sistema 
s = Salida 
e = Entrada 
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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. 

29.2. Control de nivel ajustado 

Existen recipientes sobre los cuales es conveniente mantener el nivel muy próximo 
(ajustado) al punto de consigna. Entre ellos están: 

• Depósitos de aspiración en compresores. 
• Columnas con control de balance de materia. 
• Calderines para producción de vapor. 

Este es el tipo de control habitual, teniendo como principal característica la de 
mantener constante el nivel en el punto de consigna fijado modificando el caudal 

Como se puede ver, el factor de amortiguamiento es una medida de la estabilidad 
relativa del lazo de control. 
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tanto como sea necesario. En otras palabras, la oscilación tiene mayor amplitud rela­
tiva en la medida de caudal que en la medida de nivel. La Figura 29.6 muestra dos 
curvas características de este tipo de control en las que el caudal está oscilando per­
manentemente para cumplir el objetivo de mantener constante el nivel en el reci­
piente próximo al 50 %. Se ha tomado como ejemplo el depósito de la Figura 29.2, 
el cual tiene un tiempo de residencia de 30 minutos y se ha utilizado un ajuste con 
ganancia = 1 y tiempo integral = 5 minutos, obtenida por medio de ajuste sistemáti­
co en este lazo de control. Estos valores suelen ser típicos en muchos lazos de con­
trol de nivel. 

Con objeto de comprobar el comportamiento, tanto de este tipo de ajuste como del 
correspondiente a control de nivel medio y control no lineal de nivel, se han provoca­
do perturbaciones realizando los cambios siguientes en el caudal de salida del depósi­
to, partiendo de un caudal en estado estacionario de 10 m3/h tanto de entrada como de 
salida. 
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29.2.1. Cálculo de parámetros de sintonía para nivel ajustado 

Conociendo la geometría del recipiente existe un procedimiento teórico para deter­
minar la máxima ganancia que se puede utilizar, siguiendo el criterio de eliminar todo 
el error en una ejecución de control. 

En la práctica la ganancia obtenida es necesario reducirla porque la respuesta del 
sistema de control no es instantánea, dependiendo de factores tales como ruido en la 
medida, tiempo muerto en el proceso, retardo en la señal, etc. 

En un controlador proporcional, suponiendo que se parte de una situación de equi­
librio, el incremento en la salida será igual a: 

Suponiendo una perturbación/en el caudal, y un intervalo de tiempo entre ejecu­
ciones de control de t segundos, el error porcentual en la medida de nivel será: 

siendo h la altura entre tomas de nivel y A la superficie de líquido. Con objeto de sim­
plificar se supone un recipiente vertical con área uniforme. 

Si se quiere eliminar todo el error en una sola ejecución de control, el incremento 
en la salida del controlador será igual a: 

donde F representa el máximo caudal utilizable por el controlador o la válvula situada 
en la salida. Combinando las ecuaciones anteriores se tiene que, teóricamente, la 
ganancia máxima que se puede aplicar será la que corresponde a la eliminación de 
toda la perturbación en un ciclo de control. La ganancia es la derivada de la salida pro­
porcional con respecto al error, por tanto: 

Cuando además de control proporcional se incluye control integral, se debe redu­
cir la ganancia. La bibliografía habla de utilizar los siguientes valores: 

Como se puede ver, el tiempo integral corresponde exactamente con el tiempo de 
residencia del producto en el recipiente. 
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29.3. Control de nivel medio 

Existen otros recipientes cuya función es la de mantener una cantidad de producto 
para dar continuidad al proceso frente a cierto tipo de perturbaciones. Se pueden citar 
como más importantes: 

• Fondos de columnas. 
• Acumuladores de producto. 
• Depósitos de alimentación . 

A estos recipientes se puede aplicar control de nivel medio, cuyo objetivo consiste 
en estabilizar el caudal de salida (o entrada) de un recipiente permitiendo que el nivel 
oscile, dentro de ciertos límites, alrededor del punto de consigna. Con este sistema de 
control se absorben perturbaciones en la unidad, aguas abajo del equipo sobre el cual 
se efectúa el control de nivel, aprovechando el volumen disponible. 

La Figura 29.7 muestra dos curvas características de este tipo de control donde se 
ve que las perturbaciones en el proceso quedan amortiguadas en el recipiente. En otras 
palabras, se consigue que el caudal sea más estable que el mostrado en la Figura 29.6. 
En este caso se trata del mismo depósito y controlador que en el caso anterior, por lo 
que de acuerdo a los cálculos que se exponen en el apartado siguiente, asumiendo una 
perturbación de 10 % con una banda de control de 20 %, y manteniendo el tiempo de 
residencia como en el caso anterior en 30 minutos, se tiene: 
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29.3.1. Cálculo de parámetros de sintonía para control de nivel medio 

El procedimiento de ajuste de controladores que normalmente se ha utilizado para 
obtener control de nivel medio, ha sido precisamente «desajustar» los parámetros 
ganancia y tiempo integral haciéndolos menos agresivos. Este procedimiento tiene un 
buen comportamiento cuando la perturbación es pequeña, pero puede ocasionar algún 
trastorno si la perturbación llega a ser grande, puesto que el tiempo de respuesta del 
controlador será lento. La situación empeora si se producen varias perturbaciones 
seguidas sin haber dado tiempo a conseguir una situación de estabilidad. En general, 
este tipo de control de nivel es válido cuando el tiempo de residencia es muy alto. 

Cuando se conoce la geometría del recipiente y los valores de caudal, tanto de sali­
da como de perturbación en la entrada, se utiliza el método de cálculo de ganancia 
mínima y tiempo integral máximo que pueden mantener el nivel dentro de un margen 
fijado alrededor del punto de consigna. Existen varios procedimientos para obtener 
los parámetros mencionados, algunos de los cuales se describen a continuación. 

Uno de los procedimientos de cálculo está basado en el tiempo de residencia del 
caudal de perturbación dentro del recipiente, es decir V/F. Cuando se utilizan accio­
nes proporcional + integral, la referencia de la firma Honeywell Profimatics utiliza 
las siguientes ecuaciones, en las que para simplificar el cálculo se supone un recipien­
te vertical: 

Donde: G mín = Ganancia mínima del controlador 
T máx = Tiempo integral máximo del controlador 
Fd = Caudal de perturbación 
GAP = Banda de control permitida en el nivel (%) 
F = Caudal máximo a través de la válvula 
A = Área seccional del recipiente 
H = Altura entre tomas de medida del nivel 

La constante de tiempo (xd) para el caudal de perturbación es: 

Por tanto, el tiempo integral máximo será igual a: 

Este mismo método lo desarrolla Y. Zak Friedman. La única diferencia existente 
es que para este autor: 

Otro procedimiento es el descrito por J. P. Shunta. Este autor mantiene que para un 
ajuste de control de nivel medio es preferible utilizar la menor ganancia posible, 
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manteniendo el proceso críticamente amortiguado, es decir, con factor de amortigua­
miento Por tanto, el tiempo integral es: 

De acuerdo a todo lo expresado anteriormente, la constante de tiempo del reci­
piente es: 

Dividiendo la constante de tiempo del recipiente entre la correspondiente a la per­
turbación se obtiene la ganancia mínima del controlador para este tipo de control de 
nivel. Esta ganancia corresponde exclusivamente a control proporcional. 

Transformando los dos caudales a valores porcentuales se tiene F = 100, mientras 
que Fd = % de perturbación esperada. De esta forma se puede decir que la ganancia 
necesaria para cualquier controlador de nivel medio con acción proporcional, 
dependerá de la perturbación esperada y de la desviación permitida en el nivel, 
independientemente de la geometría del recipiente. Por ejemplo, si la perturbación 
esperada tiene como valor máximo 20 % del caudal de salida del recipiente y la des­
viación permitida es también de 20 %, la ganancia necesaria será: 

Si con la misma perturbación se permite solamente una desviación de 5 % se tiene 
G = 4. Utilizando control con acciones proporcional + integral, el valor de ganancia 
mínima a partir de la ganancia calculada en función de la perturbación se fija como: 

En cuanto al tiempo integral necesario, utilizando el criterio de mantener constan­
te el factor de amortiguamiento se tiene: 

Estos ajustes producen un comportamiento de nivel lineal con oscilación de la 
medida entre los límites prefijados siempre que la perturbación no sobrepase los valo­
res estimados y que no se superpongan varias perturbaciones en el mismo sentido. 

Como puede verse no es difícil ajustar 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 ajuste no es capaz 
de controlar el nivel, por lo que es necesario recurrir a otro procedimiento como pue­
de ser el denominado genéricamente control no lineal. 
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29.4. Control no lineal de nivel 

Desde siempre el control de nivel ha sido un ejercicio para todo el personal que se 
dedica al control de procesos, de tal forma que existe gran cantidad de diseños enca­
minados a controlar el nivel de forma no lineal. Entre ellos se pueden encontrar los 
algoritmos estándar siguientes, dedicados fundamentalmente a este tipo de control en 
Sistemas de Control Distribuido: 

• Controlador PID con ganancia funcional del error. 
• Controlador PID con tiempo integral función del error. 
• Controlador PID con banda muerta (GAP). 

Además de los algoritmos antes descritos existe en el mercado una gran cantidad 
de algoritmos especiales diseñados por las diferentes compañías que se dedican a 
Control Avanzado de Procesos. La mayor parte de ellos están basados principalmente 
en los algoritmos anteriormente descritos, modificando su comportamiento por medio 
de programación de usuario desarrollada en los diferentes equipos que componen el 
sistema de control. Los controladores de nivel no lineal no siguen la ley de control de 
los algoritmos estándar PID. 

Hay que hacer constar que este tipo de control de nivel debe utilizarse cuando el 
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 la entrada. En general 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 ganancia y tiempo integral variables 

A continuación se describe un sistema de control de nivel que se basa en el desa­
rrollado por J. P. Shunta. En este sistema, la ganancia del controlador y el tiempo inte­
gral varían continuamente de forma exponencial en función de la desviación en la 
medida de nivel. La relación entre ganancia y tiempo integral es tal que permanece 
constante el factor de amortiguamiento, debiéndose cumplir que: 

Como se sabe, en un controlador proporcional + integral convencional, la salida 
correspondiente a la acción proporcional se obtiene multiplicando la desviación o 
error E por la ganancia del controlador En el controlador propuesto por Shunta, la 
salida proporcional Sp se obtiene multiplicando la desviación por un factor empírico: 

Donde: K = Factor de caracterización 
G mín = Ganancia necesaria para acercar la medida al punto de con­

signa. Se denomina mínima para diferenciarla de la corres­
pondiente al control básico, denominada máxima (G máx). 
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De acuerdo a la definición de ganancia, la correspondiente a este controlador será 
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 acción proporcional 
con respecto a la desviación o error: 

El tiempo integral del controlador se determina dinámicamente para mantener 
constante el producto de ganancia por tiempo integral del controlador 

T máx = Tiempo integral que sea capaz de llevar la desviación a 
cero. Se denomina máximo para diferenciarlo del corres­
pondiente al control básico, denominado mínimo (T mín). 

La Figura 29.9 muestra un ejemplo de respuesta aplicando la ecuación de control 
antes mencionada, es decir: 

en la que G mín = 0,2 y K = 0,035. 

Como se puede apreciar, al sobrepasar el valor fijado como banda de control admi­
sible (±20 % de error), la salida aumenta de tal forma que puede llegar a tener res­
puesta asintótica, con el consiguiente problema de estabilidad que puede aparecer en 
el proceso. 

Donde: 
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29.4.2. Mejora del control con ganancia y tiempo integral variables 

Con objeto de eliminar el problema descrito anteriormente, se ha desarrollado una 
modificación al sistema anterior según la cual se tienen los siguientes comportamien­
tos: 

• Cuando la medida de nivel está situada entre los límites definidos por la ban­
da de control utilizada para los cálculos, el controlador actúa con las accio­
nes de control calculadas de acuerdo a la característica exponencial antes des­
crita. 

• Cuando la medida de nivel está situada fuera de la banda de los límites defini­
dos, el controlador actúa con ganancia máxima y tiempo integral mínimo, es 
decir los parámetros correspondientes al controlador básico. 

Este procedimiento asegura que ante perturbaciones de nivel pequeñas, el movi­
miento de caudal sea pequeño o incluso nulo, mientras que ante perturbaciones gran­
des el movimiento de caudal aumente para que la medida de nivel permanezca entre 
los límites prefijados. 

La ecuación de control proporcional estándar utilizada por los sistemas de control 
tiene como salida proporcional: 

Sp = Gc * Error 

Por tanto, al utilizar la ganancia calculada con el procedimiento descrito anterior­
mente y limitarla como máximo al valor que tiene el controlador básico, la respuesta 
que se obtiene como salida proporcional es la que aparece en la Figura 29.10. 
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Si debido a un cambio de carga importante, la desviación entre medida y punto de 
consigna de nivel es superior a la banda de control fijada en los cálculos, el comporta­
miento del controlador es exactamente igual a un controlador de nivel ajustado (tight 
control). 

La ventaja de este controlador es que la Ganancia y Tiempo Integral se modifican 
sólo cuando el nivel se encuentra dentro de los límites establecidos. Los cambios en el 
caudal se hacen siempre de forma continua, nunca bruscamente. Observando la Figura 
29.8 se ve que existen tres zonas diferenciadas entre sí: 

• Error próximo acero: Comportamiento suave 
• Error próximo al límite: Comportamiento agresivo 
• Error fuera de límite: Comportamiento lineal. 

La Figura 29.11 muestra la respuesta de un sistema de control de nivel aplicando 
el algoritmo con ganancia y 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 máxima y tiempo integral mínimo. Como se puede apre­
ciar, el caudal de entrada tiene muy poca variación para mantener el nivel dentro de 
un margen aceptable. Los parámetros de sintonía en este caso son G mín = 0.1, 
TI máx = 50 Minutos y factor de caracterización K = 0,022044. Partiendo de la situa­
ción en que el controlador básico tiene ganancia = 1 y tiempo integral = 5 min, al fijar 
ganancia mínima = 0,1 se obtiene un tiempo integral máximo = 50 min para mantener 
el factor de amortiguamiento t, = 1. La ganancia y tiempo integral que aplica el con­
trolador la calcula en cada ejecución del algoritmo en función del error. 

Un detalle adicional a este tipo de control es que cuando, como en este ejemplo, la 
perturbación oscila en valores positivos y negativos alrededor del estado estacionario, 

560 
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el caudal tiene muy poco movimiento, puesto que si el error entre medida y punto de 
consigna de nivel es pequeño, la ganancia calculada por el controlador es muy peque­
ña y el tiempo integral muy grande. Esto repercute a su vez en el nivel, de forma que 
la menor oscilación en el caudal ayuda a que también oscile menos el nivel. 

• Cálculo del factor de caracterización 

El valor de la constante de caracterización K se calcula para que, justo en el límite 
de la banda de control elegida (GAP), la ganancia sea tal que a partir de ese punto el 
controlador tenga comportamiento de nivel ajustado. Esta es la ganancia máxima. Este 
cálculo sólo es necesario realizarlo si se ha modificado alguno de los parámetros que 
intervienen en el mismo, es decir G máx, G mín o Gap. Para calcular el factor de 
caracterización se puede utilizar cualquier método de cálculo numérico. Por ejemplo, 
el método de tanteo de Newton se desarrolla de la forma siguiente: 

Datos: G máx, G mín = Ganancias máxima y mínima 
Gap = Desviación admitida en el nivel 
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• Cálculo de la ganancia y tiempo integral variables 

En el programa de aplicación de usuario del algoritmo de control se deben calcular 
en cada ejecución los parámetros variables que utiliza el controlador, es decir 
según el procedimiento siguiente: 

Como se puede ver, si la ganancia variable calculada es superior a la ganancia 
máxima, prevalece la ganancia máxima. Este hecho ocurre cuando la desviación 
supera el límite permitido en el cálculo. En la Figura 29.12 aparece una curva de res­
puesta típica de la ganancia calculada por el controlador en función del error aplican­
do los datos del ejemplo que se muestra más adelante. 

Al utilizar el valor de ganancia Ge calculado anteriormente, el Tiempo Integral Te 
nunca será menor que Tmin. La Figura 29.13 muestra una curva de respuesta típica 
del tiempo integral calculado por el controlador, utilizando también los datos del 
ejemplo que se muestra más adelante. 
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Cálculos: El tiempo integral máximo calculado es: 

El factor de caracterización calculado es: K- 0,02204 

Aplicando los cálculos expuestos anteriormente, el controlador obtiene: 

Datos: 

El procedimiento de cálculo de estas variables asegura siempre el factor de amor­
tiguamiento igual a la unidad. Por último, utilizando valores reales se tiene el siguien­
te ejemplo: 
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Glosario de términos 

En el capítulo correspondiente a válvulas automáticas aparece un pequeño glosa­
rio de términos relacionados con las mismas, algunos de los cuales no se repiten aquí. 

Acción derivativa. Acción de control en la cual la velocidad de cambio del error 
determina la velocidad con que se aplica la acción correctiva. Anticipa el efecto 
de la acción proporcional para estabilizar más rápidamente la variable controlada 
después de cualquier variación de carga. 
Acción directa. La salida del controlador (variable manipulada) aumenta cuando 
se produce un incremento en la entrada (variable controlada). 
Acción integral. Acción por la cual la señal de salida del controlador es propor­
cional a la integral de la señal de error en la entrada a lo largo del tiempo. 
Acción inversa. La salida del controlador (variable manipulada) disminuye cuan­
do se produce un incremento en la entrada (variable controlada). 
Acción proporcional. Acción de control en la cual existe una ganancia constante 
o relación lineal entre las señales de entrada y salida del controlador. La salida 
hacia la variable manipulada es proporcional a la señal de error. 
Acoplamiento. Interacción 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 señal recibida del contro­
lador en la acción del dispositivo de control final sobre el proceso. 
Alcance (span). Diferencia algebraica entre los valores de calibración superior e 
inferior del campo de medida de un instrumento. Por ejemplo, en un rango de 50 
a 150 °C el span tiene un valor de 100 °C. 
Amortiguamiento (relación de). Relación entre los dos primeros picos conse­
cutivos que sobrepasan el valor de referencia de una variable. Ocasiona la elimi­
nación progresiva de la amplitud de oscilación de un sistema. 
Amortiguamiento crítico. Amortiguamiento que es capaz de alcanzar el últi­
mo valor de una variable de la forma más rápida sin ocasionar sobrepasamien-
to. 
Amplificación. Relación adimensional entre las señales de salida y entrada en 
un dispositivo diseñado para aumentar la salida. El dispositivo se conoce como 
amplificador. 
Atenuación. Disminución en la señal de salida con respecto a la de entrada. 
Efecto inverso al de ganancia del sistema. 
Automatización. Acción por la cual se ejecuta un proceso de producción sin la 
intervención del operador de forma permanente. 
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Autorregulación. Aptitud de un proceso para, en circuito abierto, alcanzar fácil­
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 el porcentaje del rango de medida de un controlador en el cual 
se lleva a cabo el recorrido total del elemento final de control. Es el valor inverso 
a la ganancia proporcional. 
Bías. Es el desplazamiento de una medida con respecto al valor verdadero. En un 
sistema de control es un valor constante a sumar algebraicamente a una variable 
de entrada o de salida. 
Capacidad. Medida de la aptitud para almacenar un volumen de líquido, masa, 
carga eléctrica, calor o cualquier forma de energía o materia. Se mide en unida­
des de cantidad. 
Capacitancia. Variación de la capacidad contenida por unidad de variación de 
una variable de referencia. Por ejemplo, en un recipiente es el volumen por uni­
dad de altura. 
Carga (cambio de). Cambio en la demanda de materia, fuerza, energía u otra 
variable en un proceso o sistema. Un cambio en el caudal de alimentación 
(FEED) a un proceso unitario es un cambio de carga. 
Carga del proceso (load). Es la cantidad total de materia y energía necesarios 
para lograr un estado de equilibrio manteniendo la variable controlada en el valor 
deseado. 
Cero (calibración). Límite inferior de escala de un instrumento. El cero de la 
escala y el cero de medición no necesariamente han de coincidir. Véase alcan­
ce. 
Cero (desplazamiento de). Error de lectura en el cero de la escala de medición 
que se mantiene constante a lo largo de toda la escala. 
Compresibilidad. Grado de disminución de volumen al aumentar la presión. 
Conductividad. Valor inverso a la resistividad. 
Constante de tiempo. Tiempo requerido por un sistema de primer orden para 
alcanzar el 63,2% del valor de cambio cuando éste se produce en escalón. 
Control digital directo (ddc). Sistema de control que establece directamente la 
señal que se envía al elemento final de control. 
Control en cascada. Sistema de control en el que la salida de un controlador 
(primario) constituye el punto de consigna de otro controlador (secundario). 
Control en adelanto (feedforward). Sistema de control en el que, midiendo una 
o varias variables de entrada que pueden perturbar a la variable controlada, se 
toma una acción de corrección en la variable manipulada. Compensa el 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 desviación entre 
ambos valores se aplica una acción correctora al elemento final de control para 
retornar la variable controlada al valor deseado. Equivale a mantener el controla­
dor en modo automático. 
Control manual. El operador mantiene la variable controlada en su valor de 
referencia modificando directamente el valor de la variable manipulada 
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Control on-off. La salida del controlador se conmuta de abierta a cerrada cuan­
do la señal de error pasa por cero. Es la forma más simple de control, donde el 
elemento final de control sólo puede ocupar una de las dos posiciones posibles. 
Control óptimo. El mejor control que se puede obtener, en el que la oferta igua­
la constantemente a la demanda y la desviación se mantiene al mínimo valor (ide­
almente será cero). 
Control override. Se presenta en procesos donde varios controladores actúan 
sobre la misma variable manipulada. El sistema debe seleccionar la señal más 
alta (o más baja) entre las diferentes salidas de los controladores y enviarla a la 
variable manipulada. 
Control predictivo. Estrategia de control que utiliza un modelo explícito del pro­
ceso para predecir el valor de las variables controladas a lo largo de un horizonte 
temporal especificado. 
Control de relación {vatio). Es un tipo de control feedforward en el que se man­
tiene una relación entre dos variables manipulando habitualmente una de ellas 
mientras la otra se comporta como variable de perturbación. Se utiliza en proce­
sos donde es necesario mezclar dos o más corrientes de forma continua para 
obtener una composición final de la mezcla. 
Control por restricciones. Técnica de control que tiene en cuenta restricciones 
operativas del proceso para optimizarlo, o de los equipos de planta para protegerlos. 
Control selectivo. Se presenta en procesos donde un controlador puede tener 
diferentes variables de proceso. El sistema debe seleccionar la entrada más alta 
(o más baja), y utilizarla como medida del controlador. 
Control supervisorio (spc). Sistema de control que actúa sobre los puntos de 
consigna de controladores conectados directamente al proceso. 
Controlador automático. Elemento del lazo de control que evalúa el error entre 
medida y punto de consigna e inicia la acción correctiva sobre el elemento final 
de control. 
Convertidor. Instrumento que recibe una señal estándar y la envía modificada en 
forma de otro tipo de señal estándar. Por ejemplo, convertidor de 4 a 20 mA a 3 a 
15 PSI. 
Dalton (ley de). La presión de una mezcla ideal de gases es la suma de las pre­
siones parciales de cada uno de los componentes cuando individualmente ocupan 
cada uno de ellos el mismo volumen. 
Deriva. Desviación permanente de una señal que se produce de forma muy lenta 
a lo largo de un cierto periodo de tiempo. 
Desviación (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 
porcentual respecto al rango de medida. 
Desviación permanente. Es la desviación que existe cuando cesa un fenómeno 
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 el flujo de materia o energía del proceso. Normalmente lo constituye una 
válvula automática. 
Equilibrio. Situación del proceso en el que la cantidad total de materia y energía 
aportada es igual a la cantidad total de materia y energía demandada. De forma 
sencilla, cuando la entrada es igual a la 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 límites superior e inferior. 
Estacionario. Estado de una variable cuando los cambios experimentados duran­
te un cierto periodo de tiempo están comprendidos dentro de unos límites muy 
pequeños. 
Exactitud. Conformidad o acercamiento de un valor medido al valor verdadero. 
Define los límites de error cuando el instrumento se utiliza en condiciones nor­
males de operación. 
Factor de recuperación. Relación entre caudal de producto destilado en una 
columna de destilación (o producto de fondo), con respecto a la cantidad de ese 
producto contenido en la alimentación a la columna. 
Factor de separación. Es la volatilidad relativa calculada a partir de las fraccio­
nes molares de los productos en los extremos de una columna de destilación. Se 
obtiene a partir de la medida de pureza de los productos en los extremos. 

donde «x» es la fracción del componente ligero en el fondo, e «y» es la fracción 
del componente pesado en cabeza. 
Función de transferencia. Expresión matemática de la relación dinámica 
existente entre las señales de entrada y salida de un sistema. 
Galvanómetro. Instrumento que mide una pequeña corriente eléctrica y la 
convierte en el movimiento mecánico de una aguja sobre la escala de medida. 
Ganancia estática. Relación entre amplitudes de entrada y salida en un sistema 
cuando la frecuencia se acerca a cero. En otras palabras, es la relación entre el 
cambio en la variable controlada con respecto al cambio en la variable manipula­
da cuando se llega al estado estacionario. 
Grados de libertad. Es el número 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 dirección ascendente o descendente a lo largo de la 
escala de medida. 
Interacción. Véase acoplamiento. 
Lazo abierto (control en). Control que se lleva a cabo sin realimentación del 
proceso. Ver control manual. 
Lazo cerrado (control en). Ver control Feedback 
Límite. Barrera impuesta a los valores superior o inferior de una variable. 
Linealidad. Aproximación a la línea recta de la curva de calibración de una 
medida o variable determinada. 
Laicalización. Es un proceso por el cual se aproxima un sistema no lineal a otro 
lineal. Se utiliza en el estudio de dinámica de procesos y diseño de sistemas de 
control. 
Matriz dinámica. Representa las relaciones e interacciones entre las variables 
manipuladas (independientes) y las variables controladas (dependientes). 
Medición (elemento de). Elemento que convierte el valor de la variable de pro­
ceso a una forma o lenguaje comprensible por el indicador o controlador. 
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Modelo. Es la descripción matemática de un fenómeno (físico, químico, etc.), 
que sucede en la realidad. 
Multiplexión. Selección en secuencia automática de una señal entre un grupo de 
señales. La señal seleccionada se transmite a través de un canal único para todas 
ellas. 
Oscilación. Cambio periódico en la variable controlada en forma senoidal, con 
iguales excursiones arriba y abajo del punto de control. 
Precisión. Es el grado de repetición de valores obtenidos al medir la misma can­
tidad. No significa necesariamente que las medidas realizadas sean exactas. 
Presión de vapor. Es la presión a la que pueden coexistir juntos líquido y vapor 
a una temperatura determinada. 
Proceso. Desde el punto de vista de operación es un lugar donde materia, y muy 
a menudo energía, son tratados para dar como resultado un producto deseado o 
establecido. Desde el punto de vista de control es un bloque con una o varias 
variables de salida que han de ser controladas actuando sobre las variables de 
entrada (manipuladas). 
Proceso autorregulado. Es aquel en el que, partiendo del estado estacionario, se 
consigue un nuevo estacionario cuando se produce una perturbación. Típico del 
proceso de intercambio de calor. Véase autorregulación. 
Proceso no autorregulado. Es aquel en el que, partiendo del estado estaciona­
rio, cuando se produce una perturbación no llega a estabilizarse en un nuevo 
valor. Típico del proceso de nivel en un recipiente. 
Punto de burbuja de un líquido. Temperatura a la que un líquido comienza a 
hervir a una presión determinada. En un proceso de destilación aparece la prime­
ra gota de destilado. 
Punto de consigna. En un lazo de control, es el valor deseado, o de referencia, 
de la variable controlada. 
Punto de control. Valor en el que se estabiliza el proceso o sistema. Puede coin­
cidir o no con el punto de consigna. 
Punto de rocío de un vapor. Temperatura a la que un vapor comienza a conden­
sar a una presión determinada. En un proceso de destilación aparece la primera 
gota de condensado. 
Rango de medida. Conjunto de valores de la variable medida comprendidos 
dentro de los límites superior e inferior del campo de medición de un instrumen­
to. 
Rango en oposición. La salida de un controlador actúa sobre dos elementos 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 proporción. 
Rango partido. La salida de un controlador debe actuar en secuencia sobre dos 
o más actuadores, de forma que hasta que no abre (o cierra) uno de ellos no 
empieza a actuar el siguiente. 
Raoult (ley de). En una solución ideal, y a una cierta temperatura, la presión de 
vapor es igual a la suma de las presiones de vapor de los compuestos puros por 
sus concentraciones molares en la mezcla. 
Reacción (curva de). Respuesta de un proceso cuando se realiza un cambio en 
escalón en la carga o en el punto de consigna. En ordenadas se representa la res­
puesta de la variable controlada respecto al tiempo representado en abscisas. 
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Reajuste (acción de). Acción de control que tiende a eliminar la desviación per­
manente. Se conoce habitualmente como acción integral. 
Reajuste (tiempo de). Tiempo que transcurre hasta que el controlador, en circui­
to abierto, repite la acción correctiva de la acción proporcional. También se cono­
ce como tiempo integral. 
Reajuste manual. Valor constante o bías que se suma a la acción proporcional. 
Cuando el error es cero, la salida de un controlador toma el valor del reajuste 
manual. 
Realimentación. Información sobre el estado de la variable controlada que pue­
de compararse con el valor de referencia para llevar a cabo la acción correctiva 
en lazo cerrado. 
Repetibilidad. Capacidad de reproducir los valores medidos repetidamente 
sobre una variable en las mismas condiciones de servicio. 
Resistencia. Oposición al flujo de materia o energía. Se mide en unidades de 
cambio de potencial necesarios para producir el cambio en una unidad de flujo. 
Ocasiona una disipación de energía o una pérdida de carga. 
Resistividad. Resistencia específica de un material expresada en ohmios por uni­
dad de longitud y sección. 
Respuesta. Reacción que se obtiene en la variable controlada cuando se aplica a 
la entrada una señal de perturbación. 
Respuesta inversa. La respuesta inicial de la variable controlada, al provocar un 
cambio en la variable manipulada, tiene la dirección opuesta a la que correspon­
de al llegar al estado estacionario. 
Ruido. Componentes indeseables de la señal que oscurecen la información que 
se busca. 
Salto en escalón. Cambio instantáneo de un valor a otro de una variable de pro­
ceso. 
Seguridad intrínseca. Sistema de seguridad para atmósferas peligrosas que limi­
ta la capacidad de un circuito eléctrico para generar chispas con suficiente ener­
gía para provocar la ignición en una atmósfera explosiva. 
Sensibilidad. Mínimo cambio en la señal de entrada que es capaz de detectar el 
sistema de medición o control. 
Sensor. Convierte una variable física (presión, temperatura, caudal, etc), en otra 
señal compatible con el sistema de medida o control. 
Sistema. Se refiere a todos los componentes que intervienen en el control, como 
son proceso, medición, controlador y válvula automática. 
Sobreoscilación. Es el valor máximo de una señal de salida dividido entre el 
valor final de esa señal, expresado en tanto por ciento. También se conoce como 
sobrepasamiento. 
Termistor. Resistencia cuyo valor se modifica con la temperatura de acuerdo a 
una característica determinada. 
Termopar. Dispositivo compuesto por dos metales diferentes que genera una 
diferencia de potencial en función de la diferencia de temperatura existente 
entre la unión que lleva a cabo la medición y la unión que se utiliza como 
referencia. 
Termorresistencia. Hilo, generalmente arrollado en hélice, de un material cuya 
resistencia varía con la temperatura. 
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Tiempo de asentamiento. Tiempo que transcurre desde que se produce una per­
turbación hasta que la salida permanece dentro de una banda de ±5% alrededor 
de su valor final. En otras palabras, es el tiempo que transcurre desde que se pro­
duce una perturbación hasta que se obtiene un nuevo estado estacionario. 
Tiempo derivativo. Tiempo requerido (minutos) con que la acción derivativa se 
adelanta al efecto de la acción proporcional. Dicho de otra forma, es el tiempo 
requerido para que la acción proporcional contribuya a la salida del controlador 
con una cantidad igual a la que produce el adelanto debido a la acción derivativa. 
Tiempo integral. Tiempo requerido (minutos) para que la acción integral contri­
buya a la salida del controlador con una cantidad igual a la que suministra la 
acción proporcional. 
Tiempo muerto (retardo). Intervalo de tiempo transcurrido entre un cambio en 
alguna variable de entrada al proceso y su percepción por el dispositivo de medi­
ción. 
Transitorio. Conducta de una variable durante la transición entre dos estados 
estacionarios. 
Transmisor. Dispositivo que convierte la señal del sensor (milivoltios, presión 
diferencial, etc) en una señal estándar de control, por ejemplo, 4 a 20 miliampe-
rios. 
Transporte (retardo). Tiempo que materia o energía tardan en recorrer una dis­
tancia determinada. 
Valor medio (average). Media aritmética de una serie de medidas realizadas 
sobre la misma o diferentes variables. 
Variable controlada. La variable regulada por el lazo de control de proceso que 
se desea mantener en un valor de referencia o punto de consigna. 
Variable manipulada. Señal generada por el controlador para mantener la varia­
ble controlada en su punto de consigna. 
Variable de perturbación. Variable que no puede ser manipulada pero afecta al 
comportamiento de la variable controlada. 
Volatilidad relativa. Es la relación entre las concentraciones relativas de vapor y 
líquido de un componente con respecto a las correspondientes a otro tomado 
como referencia. 

donde y = Fracción molar en el vapor 
x = Fracción molar en el líquido 

Indica la facilidad de separar componentes por destilación. Con a = 1 no se pue­
de separar componentes por destilación. 
Zona muerta. Rango de valores de una señal de entrada dentro del cual perma­
nece inalterada la salida. A veces se conoce como banda muerta (dead band). 
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Antoine (Ecuación de), 475 

Aparato simple (Seguridad intrínseca), 131 
Área(s) 

variable (Ver rotámetro) 
peligrosas, 121 
peligrosas (Clasificación), 122 
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de desplazamiento positivo, 311, 325 
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de un compresor, 411 
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Carga del proceso, 165 
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comportamiento, 95, 244 
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Celda de combustión, 378, 386 
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CENELEC, 121, 123, 131 
Central Process Unit, 141 
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Cholee, 453, 456 
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Coeficiente 
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Control 

antihumo, 364 
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derivativo (Comportamiento), 192 
digital Directo (Direct Digital Control), 139 
distribuido, 144 
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proporcional (Comportamiento), 179 
supervisorio, 139 

Controlador 
automático, 159 
Lógico Programable (PLC), 143 

Convertidor, 120 
Coquización, 63, 383, 385 
Coriolis (Efecto), 8, 9 
Corrección en la medida de caudal, 14 
Crudo reducido, 515, 518, 519 
Curva de reacción 
. ajuste por, 216 

ejemplo de ajuste, 217 
Curva equilibrio presión temperatura, 267, 474 
CV (Ver Coeficiente CV) 
CV requerido máximo, 219 

Dalton (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 
Desorción, 533, 537, 539 
Desplazador (Nivel por), 45, 47, 59 
Desplazamiento positivo (Medidor), 6 
Destilación ASTM, 514 
Desviación permanente, 161, 182 
Detector de bombeo, 447 
Deutches Instituí fur Normung (DIN), 83 
Diafragma de sello, 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 combustión, 393 
Electromagnético (Medidor), 4 
Electroválvulas de purga, 424 
Elemento 

final de control, 91, 139, 154, 160 
primario, 9, 160, 453 

Elevación de cero, 50, 374 
Empaquetadura, 90, 94 
Enfriador, 333, 410 
Ensayo sistemático (Ajuste por), 206 
Entalpia, 266, 355, 389 
Entalpia vapor de hidrocarburo, 266, 337 
Equal Concern Error, 304, 307 
Equilibrium Flash Vaporization, 522 
Escalado de variables, 478 
Estación de bombeo, 255 
Estado de equilibrio, 41, 164, 165 
Estática de fluidos (Ecuación), 28 
Evaporador, 333 
Explosión Proof, 121 
Extracción lateral, 295, 512, 523 

Factor 
de amortiguamiento, 281, 550 
de caracterización, 337, 517, 557, 561 
de expansión, 11 
de servicio, 251, 469 

Fail Safe, 92, 94 
Feedback (Reajuste), 242, 340 
Feedfonvard 

(Teoría de control), 240, 340 
caudal de alimentación, 401,465, 478,495 

Finite impulse Response (Ver modelo FIR) 
Firetube (Caldera tipo), 356 
Fíame Proof, 121, 122 
Flotación, 45 
Flujo axial, 414 
Flushing, 116 
Fuel-gas (Composición ejemplo), 263 
Función Lead (Comportamiento), 342 

Galón USA, 220 
Ganancia 

de un lazo de control, 225 
de una válvula automática, 228 
del transmisor, 195, 339 
proporcional, 181, 182 
relativa, 290, 486 
relativas (Cálculo de), 291 
total de un lazo, 195, 233, 339 
última, 215 
variable, 557, 559, 562 

GAP 
(Ver Banda muerta) 
diferencia 5-95 ASTM, 515 

Gas 
licuado del petróleo, 17, 256, 323 
licuado del petróleo (Medida), 17 
instalación medida caudal de, 107 

Gay Lussac, 409 
GLP (Instalación medida caudal de), 17 
Governor, 325, 413 
Gravedad local, 57 

Hidrodinámica, 27, 313 
Hidrostatic Tank Gauging (HTG), 56 
Hidrostática, 27, 155,549 
Hinchazón o expansión, 370 
Histéresis, 92, 98, 272 
Homogeneidad, 271 
Horno 

de Cracking, 378 
de Reformado, 378 
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Ignición (Temperatura de), 123 
Igualación de potencial (Cable de), 128, 130 
Impulsión (Válvula de), 331, 405 
Incremental (Control), 247, 260 
Indicador multipunto de temperaturas, 87 
Inferencial (Control), 262, 431 
Inflamación (Punto de), 123, 524, 542 
Instrumentos analógicos, 137 
Intensidad nominal en Barreras Zener, 127 
Interacción, 243, 288, 483 
Intercambiador, 333 
Intercambio de calor 

cálculo, 335 
ecuación, 183 
en rebolier, 494 

Interfase (Nivel de), 46, 52 
Interruptor de nivel, 59 
Isoporcentual (Característica), 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 (Adelanto), 276 
Lengüeta, 95 
Límites de error de termopares, 73, 83 
Línea de bombeo, 431 
Lineal (Característica), 98, 220 
Links, 143 
Líquidos (Instalación medida caudal de), 103 

Mach (Número), 453 
Manifold, 102, 103, 115 
Manómetro, 31, 35, 115 
Marcado de instrumentos, 123 
Másico (Medidor), 7, 16 
Master, 244, 252, 359, 379 
Matriz 

de control, 304, 306 
de ganancias relativas, 287, 291, 487 
dinámica, 291, 303 

Mayer (Igualdad de), 406 
McCabe-Thiele, 500 
Medida de vapor 

corrección a la, 16, 20 
instalación para la, 20, 110 

Menisco, 32 
Métodos de ajuste de 

controladores, 196, 206, 215, 216 
MicroMotion, 8 
MIMO, 287 
Miniordenador, 138, 141, 143 
Modelo 

de las perturbaciones, 296 
de proceso, 296, 297 
dinámico, 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 

segunda ley, 8, 30 
Nivel 

ajustado, 201, 548, 551 
función del vaporizado en columnas, 493, 494 
instalación medida de, 111 
medio, 201, 548, 554 
no lineal, 548, 557 
óptico de vidrio, 44 

NPSH 
disponible, 315 
requerida, 316 

Obturador, 90, 92, 94, 98 
OffLine (Aplicación de control), 146 
OffSet (Ver desviación permanente) 
Ohm(Leyde), 163 
On Line (Aplicación de control), 148 
Optimización dinámica, 295 
Optoacoplador, 128, 129 
Orden cero (Procesos de), 163 
Ovetfiash, 512,516, 517 
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Overlap TBP y ASTM, 514, 515 
Overñde (Control), 254, 255, 256, 257 . 

Pacing, 253 
Par termoeléctrico, 67, 71 
Paralaje (Error de), 32 
Parámetros 

de sintonía (Efecto de los), 214 
de sintonía iniciales PID. 201 

Pascal 
principio de, 29 
unidad, 25 

Peltier (Efecto), 68, 69 
Pendiente TBP, 521 
Periodo 

de ejecución, 277, 381 
de oscilación natural, 281 
último, 215 

Perturbaciones bruscas (Compresores), 440 
Pesas muertas (Bomba de), 34 
Pila de almacenamiento, 280, 281 
Piping, 101 
Placa de orificio, 9, 11, 13, 120 
Plato sensible, 246, 467, 468 
Poisson (Ley de), 408 
Polaridad en Barreras Zener, 127 
Posicionador, 94, 95, 96, 98 
Potes de sello, 102, 104, 108 
Predicción de comportamiento, 294, 296, 300 
Presión 

(Instalación medida de), 114 
absoluta, 26 
atmosférica, 26 
de vapor, 18 
diferencial (Medida por), 9, 12 
diferencial (Nivel por), 48 
en gases, 29, 30 
hidrostática, 48 
relativa, 26 

Presurización, 122 
Primer orden (Sistema de), 168, 169, 274 
Proceso 

(Conceptos generales), 153 
de compresión, 405 
de destilación, 459 
integrador, 43, 165, 548 
politrópico, 409 

Programación lineal, 295, 301 
Protección 1P, 124 
Pumparound (Ver reflujo circulante) 
Punto 

de corte TBP, 469, 513, 521 
de Niebla (Ver Cloud Point) 
de obstrucción de filtro frío (POFF), 524 
final de ebullición (EP), 520 
inicial de ebullición (IBP), 520, 524 

Purga continua, 372, 373 
Purgador de vapor, 348, 349 

Radiactivo (Nivel), 63 
Rampa 

de carga, 379 
de temperatura, 386 

Rangeabilidad, 98, 223 
Rangeabilidad efectiva, 224 
Rango 

en oposición, 98 
partido, 98,468 

Raoult (Ley de), 504 
Reacción de un proceso, 168 
Reajuste de modelos de control, 469, 507 
Realimentación 

negativa, 203 
positiva, 203 

Reboiler, 333, 543 
Recalentador 

primario, 374, 375 
secundario, 374, 375 

Reciclo de un compresor 
(Control), 233, 436, 437, 439, 442 

Recirculación (Control por), 421, 426 
Reconciliación de-un modelo, 470, 507 
Recta 

de agotamiento (Stripping), 501 
de alimentación, 501 
de enriquecimiento, 501, 502 

Recuperación de presión, 11 
Reflexión, 44, 61 
Reflujo 

circulante, 525, 526 
externo, 265,266, 491, 528 
interno, 265,266, 527 

Refrigeración intermedia, 410 
Régimen transitorio, 195, 273, 276 
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Relación 
(control de), 248 
aire/combustible, 249, 263, 362, 396 
Cp/HV, 266 
de amortiguamiento, 162, 196, 284 
de compresión, 408, 444 
fuel-oil/fuel-gas, 361, 362 
reflujo/alimentación, 463 
reflujo/destilado, 461, 462, 465 
temperatura volumen, 59 
vaporizado/fondo, 461 

Relé 
neumático, 96 
repetidor de señal, 131 

Reparto 
de aire, 379, 399 
de carga, 379, 381 

Resiliencia, 35 
Resistencia 

del proceso, 155, 166 
específica, 79 

Resistividad, 79 
Resorte-Membrana (Conjunto), 89, 91 
Respuesta 

forzada, 302 
impulsional, 297 
libre, 302 
sobreamortiguada, 282 
subamortiguada, 282 

Restricciones (Control por), 257 
Reynolds (Número de), 10, 226 
RGA, 287 
Riser, 357 
Rotámetro, 4, 116 
Ryskamp (Carroll X), 497 

Salto en escalón, 41, 167, 196, 282, 298 
Saturación de señal, 254 
Sean (Ver periodo de ejecución) 
Schedule, 101 
Scientific Apparatus Makers Assn (SAMA), 83 
Seebeck (Efecto), 67, 70 
Segundo orden (Sistema de), 173, 278, 281, 550 
Seguridad 

aumentada, 122 
intrínseca, 121, 122, 124, 128 

Selectividad, 379 
Selectivo (Control), 253 
Selectores cruzados, 364, 397 
Sello(s) 

hidráulico (Accesorios para), 115 
separadores, 38 

Sensibilidad óptima lengüeta-tobera, 96 
Señales estándar de transmisión, 119, 138 
Separación 

de componentes, 468, 476, 491, 514 
galvánica, 128 

Servomotor, 90, 91, 161 
Severidad, 379 
Siemens, Williams, 80 
Silicona, Sello de, 37, 38 
SISO, 287 
Sistema 

de control automático, 159, 160 
de medición de un controlador, 158, 160 
lineal, 195,271,281 
multiplexor, 86 
no lineal, 271, 272 

Sobreelongación, 284 
Sobrepasamiento, 284, 551 
Soldadura 

caliente, 68, 76 
fría, 68, 76 

Sólidos (Nivel de), 63 
SpinkL.K.,20, 103, 110 
Stonewall, 453 
Strain gage, 37, 131 
Stripping, 519, 524, 533, 537, 540 
Stripping con reboiler, 543 
Subenfriamiento, 265, 267, 529 
Superposición lineal (Principio de), 272 
Supresión de rango, 51,53,114 
Surge (Ver bombeo) 

TCP (Temperatura compensada por presión), 477 
Temperatura 

decorteTBP,513,524 
media (Medida de), 76, 384 
media ponderada, 384 

Tensión superficial en líquidos, 32 
Termómetro de resistencia, 80 
Termopar (Límites de error), 73 
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Termopares (Tipos de), 72 
Termorresistencia (Límites de error), 83 
Thomson (Efecto), 69 
Tiempo 

de residencia, 231, 232, 334, 473 
derivativo, 192 
integral, 188, 189 
integral variable, 557, 559, 562 
medio entre fallos (MTBF), 146 
muerto (Ejemplo de), 156 

Tighí Control (Ver nivel ajustado) 
Tipos de compresores, 410 
Tiro 

forzado, 366, 395,401 
inducido, 366, 395,401 

Tobera de medida de caudal, 9, 13 
Toroidal (Balanza), 33 
Tráfico líquido vapor, 464, 512 
Transmisor, 120 
Tubing, 101 
Tubo 

de rayos catódicos, 143 
de torsión, 47 
en «U», 33 

Turbina (Medidor), 4 
Twin computer concept, 141 

Última sensibilidad (Ajuste por), 196, 215 
Umbral, 272 
Unidad de potencia, 160 

Válvula(s) 
de globo, 89 
de tres vías (Control con), 343, 346 
autoaccionadas, 329, 416 

Vapor (Instalación medida caudal de), 20 
Vapor de stripping (Control de), 519, 524, 541 
Vaporizador, 333 
Variable(s) 

controlada (Definición de), 159 
de perturbación (Definición de), 159 
dependiente, 296, 300 
independiente, 296, 300 
manipulada (Definición de), 159 
de proceso (Comportamiento de las), 200 

Variación de carga, 41, 157, 169, 174 
Vector de almacenamiento, 280 
Velocidad de mezcla, 252 
Venturi (Tubo), 9, 13,454 
Vía de datos, 144, 145, 146 
Volatilidad relativa, 476, 483, 504, 530 
Volumen de corte TBP, 514 

Watertube (Caldera tipo), 357 
Watson (Factor de caracterización), 337, 389, 517 
Weather Proof, 124 
Wheatstone (Puente de), 76, 81, 82 
Wild Nafta, 542 
Wobbe (índice de), 392 

Zener (Tensión de), 125 
Ziegler-Nichols, 138,215 
Zona 

convectiva, 378 
de agotamiento, 459, 460 
de expansión o flash, 515 
de rectificación, 459, 483, 497 
radiante, 378 


