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SUMARIO 

El objetivó del presente informe de ingeniería es presentar en forma sistemática 

y clara las técnicas de análisis y diseño de sistemas avanzados de control, tales como 

el control feedforward, feedforward-feedback, inferencial y adaptivo. 

La exposición se hace recurriendo a casos prácticos del control de procesos, para 

los que permanent�mente se busca garantizar su estabilidad y la eliminación del 

efecto de las perturbaciones externas sobre las salidas controladas. 

Las conclusiones del presente informe d� ingeniería dejan ver con claridad que 

la implementación práctica de los sistemas avanzados de control demanda el uso de 

computadoras digitales, dada la nec�sidad de realizar numerosos cálculos y a gran 

velocidad en los algorítmos de control, que se realizan ON-LINE. 
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EXTRACTO 

· Para su realizaci6n, el presente informe de ingeniería se ha dividido en los siguientes

. capítulos, cuyos contenidos se detallan a continuación:

En el Capítulo I, se trata lo referente a los aspectos generales para el análisis y 

diseño de uri sistema de control, es decir, a las necesidades que debe satisfacer el 

sistema de control, clasificación de las variables del proceso y los criterios de diseño 

del sistema en conjunto. 

En el Capítulo II, se presenta el análisis y diseño de sistemas de control feedfor

ward. Se estudia la lógica de control feedforward y se ilustran varios sistemas de 

control de este tipo. También se presenta el procedimiento para el diseño del contro

lador feedforward. En la última parte de este capítulo se muestran las limitaciones 

de este tipo de controlador. 

En el Capítulo III, se presenta el análisis y diseño de sistemas de control feedforward

feedback. Se mli.estra las limitaciones del control feedforward y del feedback cuando 

actúan independientemente. También se muestran las ventajas y desventajas de 

ambos tipos de control. Se presenta la estructura general del control feedforward-



feedback, a partir del cual se realiza el análisis y diseño de este tipo de sistemas. 

En el Capítulo IV, se expone el análisis y diseño de sistemas de control inferen-

cial, para lo que previamente se plantea su estructura general. Se ilustra el diseño 

de este tipo de sistemas mediante el diseño de un sistema de control inferencia! para 

una columna de destilación de 16 platos. 

En el Capítulo V, y último, se presenta un análisis cualitativo de los sistemas 

de control adaptivos, mostrándose los tipos más usuales. No se presenta el diseño 

de este tipo de sistemas de control, por cuanto se requiere conocer técnicas de esti

mación de parámetros, materia que está fuera del alcance de este trabajo. 

Finalmente, se presenta un apéndice relacionado con la deducción del modelo 

· matemático de un tanque calentador con agitación contínua que servirá de soporte

en el Capítulo V. para ilustrar la justificación del empleo del controlador adaptivo.
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INTRODUCCION 

Mediante el presente trabajo, pa�� optar el título profesional de ingeniero Electrónico, · 

con la modalidad de Titulación por: E:x:áµten Profesional, expongo una metodología 
: . .  ¡ .... . . 

para el análisis y diseño de sistemas ayanzádos de control, apelando a mi larga trayec-
. 

1 

toria de docente universitario. Es decir, intento aportar con un granito de arena 

para llenar el vacío que existe en la literatura de control automático,relacionada con 
tópicos de sistemas avanzados de control a nivel de cursos de antegrado para las 
carreras de ingeniería. 

En coordinación con mi ásesor he visto por conveniente presentar un extracto 
sistemático y conciso de la escasa literatura existente acerca del análisis y diseño de 
sistemas avanzados de control, que hice recurriendo fundamentalmente al libro de 

George Stephanopoulos, titulado Chemical Process Control. 

Al mencionar sistemas avanzados de control, me estoy refiriendo a las estructuras 
·-

. de control diferentes al conocido lazo de control Feedback. Los primeros responden
. en situaciones donde la acción de control feedback es insuficiente para producir la
respuesta deseada de un sistema de control dado. 

Entre los diferentes tipos de sistemas avanzados de control se verán los prm

cipales, es decir, el control feedforward, el control feeforward-feedback, el control 
inferencial y el control adaptivo. 



CAPITULO I 
. -

ASPECTOS GENERALES PARA EL ANALISIS Y DISENO DE 

UN SISTEMA DE CONTROL 

1.1 Necesidades que debe Snlisfncer ui1 Sistenrn de Control 

Los sistemas de control d<!l><'II contribuir a :mtisfaccr ciertos requerimientos im

puestos a los sistemas de producci<>n, de los que son pa.rte importante. Usual111c11tc 

estos requerimientos son: !:;cguridad en la. operación, especificaciones de producción, 

cu111pli111ic11l.o de l<'Y<'S para. prol.<'j<'r d 11wdio a.mhic11l.c, r<'sl.riccionci-; opern.cim,a.lcs, 

CCOIIOlllÍa, el.e. 

Todos los rcqucrimicnl.os mc11cio11ados i111plica11 111011il.orco pcrma.11c11l.c de la. ope

. raci(>ll del sist.ema y de l.t i11t.erv<·nci<>t1 <�xtcrna. (c:0111.rol) para. sat.isíacer los objcl.ivos 
... 

op
.
erac,i?iales. Esto se logra mediante un arreglo rn.cional del equipamiento, tales 

como dispositivos de mcdici<>n, v¡tlvula.c.;,' co11t.roladores, computadoras y la inter

vención huma.na, los cuales junt.os constituyen el sislctiH\ de contról. 

Existen tres clases generales de necesidades que un sistcnm de control debe sa

tisfacer: 

1.1.1 Supresión de las Perturbaciones Extenrns 

El objetivo ni.,.s comt'111 de un conl.rolador es suprimir las influencia.s de las pcr-
' .  

turlmciones externas sobre un clderminado proceso, pa.rticulmmcntc si se trala ele 

un proceso químico. Estas perturlrn.cioncs denotan el efecto que el medio ambi

c11te ejerce sobre el proceso. Las p<'r�urlrnciom.·s rnma.lmente <.�stán fuera del control 

<le! operador lmmano. Consecurnt.c·mcnle se requiere introducir un mecanismo ele 

control qüc realiza. los cambios ad<'c11ados en el proceso para ca.ncclar el impacto 

negativo que ht pcrtmbacic,n puede tener sobre la opcrnd<>n desea.da de la planla o 

proceso que se controh\. 



1.1. 2 Estabilidad del Sistema 
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·Si consideramos el comportamiento de la variable x(t), mostrada en la Figura

(1.1) vemos que en el tiempo t = t0, el valor constante de x(t) es perturbado por 

algunos factores externos, pero conforme transcurre el tiempo el valor de x(t) regresa 

a su valor inicial y. permanece en él. Si x(t) es una variable de proceso,tal como 

temperatura, presión o flujo, decimos que el proceso es estable o auto regulable y 

no necesita de intervención externa para su estabilización, es decir, no requiere de 

un controlador para retornar a su valor inicial. 

x(t) 

to tiempo 

Figura 1.1: Respuesta. dinámica de un sistema subamortiguado estable. 

A diferencia del comportamiento descrito anteriormente, la variable y(t) mos

trada en la Figura (1.2); no retorna a su valor inicial después de una pert1trbación 

debido a influencias externas. · Procesos cuyas variables tienen comportamientos 

como los mostrados en la Figura (1.2) se denominan inestables. 

Por lo tanto, si una planta o proceso es inestable se deberá diseñar un sistema 

de control para estabilizarla. El sistema de control que contempla dispositivos de 

medición, controlador y elementos finales de control cambiará las caracteríticas 
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dinámicas de una planta similar a la de la Figura (1.2), por otra similar a la de 

la Figura (1.1). 

y(t) 

L-----=--------------

to tiempo 

y(t) y(t) 

to tiempo to 

· Figura 1.2: Respuestas que puede adoptar un sistema inestable

1.1. 3 Optimización del Funcionamiento del Sistema 

tiempo 

La seguridad y la satisfacción de las especificaciones de producción son dos de 

los principales objetivos operacionales de un proceso. Una vez que estos han sido 
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logrados, la meta próxima es cómo hacer que la operación del proceso sea más 

. productivo. Dado el hecho que las condiciones que afectan la operación del proceso 

no permanecen invariables, es obvio que desearíamos ser capaces de cambiar la 

· operación del proceso (flujos, presiones, concentraciones, temperaturas) en forma

tal que objetivo económico, la ganancia, sea siempre maximizada. �sta tarea es

afrontada por los cop.troladores automáticos de una planta y los operadores humanos.

1.2 Clasificación de las Variables de un Proceso 

Las variables asociadas a un proceso, como por ejemplo: flujos, temperaturas, 

presiones, concentraciones, etc., estan divididas en dos grupos importantes: 

1. Variables de Entrada: Denotan el efecto del medio ambient� sobre

el proceso.

2. Variables de Salida: Denotan el efecto del proceso sobre el medio

ambiente.

Las variables de entrada se pueden clasificar. a su vez en: 

• Variables Manipuladas (o ajustables): cuando sus valores se

pueden ajustar libremente por el operador humano o un meca-

nismo de control.

• Perturbaciones: Cuando sus valores no son el resultado de un

ajuste mediante operador o un mecanismo de control.

Las variables de salida se clasifican a su vez en: 

• Variables de Salida Medibles: Si sus valores se pueden conocer

por medición directa.

• Varibles de Salida No Medibles: Sf ellas no son o no pueden

ser medidas directamente.
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Con relación a las variables de entrada, las perturbaciones se pueden clasificar 

en dos categorías: Perturbaciones medibles y perturbaciones no medibles. 

Como se verá posteriormente, las perturbaciones no medibles generan problemas 

· de control dificultosos. La Figura (1.3) muestra un resúmen de las variables que se

pueden tener en torno a un proceso.

variables 
manipuladas 

(u) 

Perturbaciones Externas 

medibles (N) no medi bles ( N') 

. 

. 

. . .

Proceso 

. . .

. . .

variables de salida 
no medibles 

(Z) 

.

.

Figura 1.3: Tipos de variables en un proceso 

variables de salida 
medibles 

(C)
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1.3 Elementos de Diseño de un Sistema de Control. 

· Para el diseño de un sistema de control es necesario resolver ciertos requerimien

tos básicos con la finalidad de satisfacer las necesidades de control para determinado 

proceso. Veamos: 

1.3.1 Objetivos del Control 

Obviamente, el elemento central en una configuración de control es el proceso 

a controlar. Luego, la primera pregunta que debe resolverse es:¿ Cuáles son los 

objetivos operacionales que un sistema de control debe lograr?. La respuesta a esta 

pregunta determina los ojetivos de control, los que podrían tener que ver con: 

• Asegurar la estabilidad del proceso, o

• Suprimir la influencia de perturbaciones externas, u

• Optimizar el funcionamiento económico de una planta, o una combi

nación de lo anterior.

Inicialmente los objetivos de control son definidos en forma cualitativa, posteri-

ormente son cuantificados, usualmente en términos de las variables de salida. Asi 

tenemos·, por ejemplo, que para un tanque calentador con agitación contínua, los 

objetivos cualitativos del control son mantener la temperatura (T) de salida del 

fluido y el volúmen (V) en el tanque en valores deseados. Para este ejemplo la cu

antificación de los objetivos de control son directos, es decir, T y V tendrán valores 

dados, que son los set point. 

Pueden darse otras situaciones, en las que lo cualitativo y cuantitativo no son 

tan directos como en el ejemplo anterior, es el caso de un tanque reactor con agi

t.ación contínua, donde el objetivo de control ( cualitativamente definido) es asegurar 
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la estabilidad del centro, estado estacionario inestable. Tal descripción cualitativa 

de los objetivos de control nos es útH para el diseño de un sistema de control y debe 

sercuantificado. Una traducción cuantitativa del objetivo de control cualitativo re

quiere que la temperatura (una variable de salida) no se desvie del 5% de su valor 

nominal del estado estable-inestable. 

1. 3.2 Selección de Variables del Proceso para su Medición

Cualesquiera que sean los Objetivos, necesitamos algunos medios para monito

rear el funcionamiento del proceso. Esto se realiza mediante medición de ciertas 

variables procesadas ( temperatura,presiones, flujos, concentraciones, etc.), por lo 

que se hace necesario decidir a cerca de qué variables se han de medir con el objeto 

de ohs,ervar el funcionamiento operacional de una planta. Es <:>bvio que desearíamos 

observar directamente las variables que representan nuestros objetivos de control, y 

esto se hace donde sea posible. Tales mediciones se denominan mediciones pri-

marias. 

Así tenemos por ejemplo, que si se quiere medir una temperatura emplearemos 

una termocupla y para medir un volúmen, emplearemos una celda presión diferen

cial. 

Suele suceder, a veces, que nuestros objetivos de control no son cantidades me

dibles, es decir, éstas correponden a la clase de salidas no medibles. En tales casos 

debemos medir otras variables las cuales pueden ser medidas fácilmente y con pre

sición. Tales mediciones de soporte son las denominadas mediciones secundarias. 

Luego se realizan relaciones matemáticas entre las salidas no medibles y las medici

ones secundarias, esto es: 

Salidas no medibles = !(mediciones secundarias) 
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Lo cual nos permite determinar los valores de las salidas no medibles una vez 

que están disponibles los valores de las mediciones secundarias. Las relaciones 

matemáticas entre las salidas medibles y no medibles resultan de consideraciones 

· empíricas, experimentales o teóricas.

Como ejemplo, podemos citar el caso de una columna de destilación simple, 

donde el objetivo d� control es mantener la producción de una fuente de destilado 

con 95 moles porcentuales de pentano en presencia de cambios en la composición de 

alimentación. 

Nuestra primera reacción puede ser un analizador de composición para medir la 

concentración del pentano en el destilado y luego usar control realimentado para 

manipular la variación de reflujo y poder mantener en el destilado 95% de pentano, 

es decir, el sistema de control depende del analizador de composición. Es posible que 

tal dispositivo de medición sea muy costoso o de baja exactitud para un ambiente 

industrial (pudiendo fallar frecuentemente o proveyendo mediciones inexactas). En 

tal caso puede ser conveniente medir la temperatura del líquido en varios platos a 

lo largo de la longitud de la columna de destilación con presición efectiva usando 

simples termocuplas, luego mediante un balance de materia y energía al rededor 

de los platos de la columna y las relaciones de equilibrio termodinámico entre las 

fuentes de líquido y vapor podemos· desarrollar relaciones matemáticas que nos den 

la composición del destilado si se conoce la temperatura de algunos platos selecio

nados. 

El tercer tipo de mediciones que podemos hacer para observar el comportamiento 

de un proceso incluye medición directa de las perturbaciones externas. La medición 

de las pert.urbaciones antes que afecten al proceso puede ser altamente ventajoso, 

porque esto permite conocer a priori cuál será el comportamiento del proceso, y asi 

tomar acciones correctivas de control para aliviar algunas consecuencias indeseables. 

El control feedforward usa medición directa de las perturbaciones para el control. 
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1. 3. 3 Selección de Variables Manipuladas

Una vez que los objetivos de control se han especificado e identificado las dife

. rentes variables a medir, es necesario seleccionar la o las variables manipuladas para 

controlar el proceso, mediante la cual o cuales podamos efectuar un, cambio en el 

proceso. 

Usualmente en un proceso tenemos un número de variables que pueden ser ajus

tadas libremente. ¿ Cuáles de estas variables seleccionaremos para usarlas como 

variables manipuladas?. Esta es una pregunta crucial, por cuanto la elección afec

tará la calidad de las acciones de control a tomar. Por jemplo, para controlar el 

nivel del líquido en un tanque podemos ajustar o el flujo de entrada o el flujo de 

salida. ¿Cuál de estas variables es mejor?. La elección dependerá de cuál de estos 

flujos ofrece una mejor calidad del control. 

1. 3.,4. Selección de la Configuración de Control

Después de h·aberse identificado los objetivos de control, las posibles mediciones 

· y las variables manipuladas, el problema final a resolver es el relativo a la definición

de la configuración de control.

Una configuración de control es la estructura de información que se usa para 

conectar las mediciones disponibles a las va}iables manipuladas disponibles. 

Consecuentemente, se trata de elegir la mejor configuración de control para una 

situación de control de proceso dada, por cuanto para un mismo proceso se puede 

emplear varias y diferntes configuraciones de control. 

Dependiendo de cuantas salidas controladas y entradas manipuladas tengamos en 

el proceso, podemos distinguir las configuraciones de control: De una entrada-una 

salida y De multiples entradas-multiples salidas. 

Por ejemplo, para el sistema de un tanque calentador de liquido: 
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l. Si el objetivo de control (salida de control) es mantener el nivel de

líquido a un valor deseado mediante manipulación del flujo, tendremos

un sistema de una entrada-una salida.

. 2. Por el contrario, si los objetivos de control son mantener el nivel y la 

temperatura del líquido en valores deseados mediante la manipulación 

del flujo de vapor y del flujo del efluente, tendremos un sistema de 

multiples entradas-multiples salidas. 

Perturbaciones 

Variables . Proceso SaJi1fe mediblls
manipuladas . (varia es contro adas) 1 .

1 1 1 1 1 1 1 1 1 
1 1 1 
1 

1 1 Salidas 
1 1 1 no 1 

1 1 medibles 1 1 1 
1 1 

1
1 L 

1 
1 L_ __, 1 
L __ _ __ .J 

----- Set points 

Figura 1.4: Estructura general de configuraciones de control feedback 

Finalmente, definirem�s tres tipos generales de configuración de control: 

• Configuración de Control Feedback (Realimentado)

En esta configuración se usa mediciones directas de las variables contro

ladas para ajustar los valores de las variables manipuladas, ver Figura

(1.4). El objetivo es mantener las variables controladas en niveles de

seados.
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• Configuración de Control Feedforward {Anticipado) En esta

configuración se usa mediciones directas de las preturbaciones para

ajustar los valores de las variables manipuladas, ver Figura {1.5). El

objetivo es mantener los valores de las variables de salida controladas

en niveles desados.

Variables 
manipuladas. 

Controlado 

Perturbaciones 

Proceso 

· Salidas no medibles

Salidas 
medibles 

. Figura 1.5: Estructura general de configuraciones de control feedforward 

• Configuración de Control lnferencial En esta configuración se usa

mediciones secundarias, porque las variables controladas no pueden ser

medidas para ajustar los valores de las variables manipuladas, ver Fi

gura {1.6). El objetivo es mantener las variables controladas (no me-

. dibles) en niveles deseados. El estimador usa los valores de las salidas

disponibles para medición conjuntamente con los balances de materia 

y energía que gobiernan la dinámica del proceso para computar ma

temáticamente (estimar) los valores de las variables controladas no me

dibles. A su turno, los estimados son empleados por el controlador para 

ajustar los valores de las variables manipuladas . 
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Preturbaciones 
Variables----,---.-- Proceso Salidas medibles manipuladas 

:T"'lr--t.._......-T _ ____,....--1""'-,--t-� 

Set points 

1 1 1 1 Salidsl$ no 1 . med1bles 1 (Variables 1 controladas) 1 

1 1 1 1 1 1 1 1 1 
• • •

,_º_º_nt-ro_1a_d_o _r��=J�_E_ s_ t_im_a_d _o _r_,
E s timados de las · variables controladasno medibles 

Figura 1.6: Estructura general de c_on:figuraciones de control inferencia! 

1. 3. 5 Diseño del Controlador 

En toda configuración de control, el controlador es el elemento activo que recibe 

la información de las mediciones y toma acciones de control apropiadas para ajustar 

los valores de las variables manipuladas. 

El diseño del controlador, por lo tanto,' implica determinar la ley de control, 

es decir, determinar matemáticamente las expresiones que representan a las varia

bles manipuladas. Esto requiere dos condiciones: Conocer el modelo matemático 

del proceso a. controlar y las especificaciones de funcionamiento ( o restricciones ma

temáticas) del sistema de control en conjunto. 



2 .1 Introducción 

CAPITULO II 
CONTROLFEEDFORWARD 

Mediante el co�trol feedback nuricá se puede alcanzar el control perfecto de un 

proceso, es decir, mantener la salida del proceso en forma contínua en el valor del 

set point deséado ante la presencia de cambios en la perturbación o set point. La 

razón es �imple, un controlador feedback reacciona solo después que ha detectado 

una desviación entre el valor de la salida y el valor del set point deseado. 

A diferencia del control feedback el control feedforward mide la perturbación ( o 

carga) directamente y toma acción de control para eliminar su impacto sobre la salida 

del proceso. Por lo tanto, el control feedforward tiene teoricamente el potencial para 

el control perfecto. 

2. 2 Lógica del Control Feedforward 

Un sistema de control feeforward, ver Figura (2.1), mide la perturbación y ajusta 

adecuadamente la variable manipulada para tener el valor de salida deseado. En la 

misma figura se puede apreciar la configuración general de un sistema de control 

feedforward. Este sistema mide la perturbación directamente y luego se anticipa 

al efecto que ésta puede producir sobre la salida del proceso. Subsecuentemente, 

cambia la variable manipulada en una cantidad tal que elimine completamente el 

impacto de la perturbación sobre la salidadel proceso (variable controlada). La 

acción de control inicia inmediatamente después de haberse detectado un cambio 

en la perturbación. Queda claro entonces, que el control feedback . actua después 

del hecho, de manera compensatoria, mientras que el control feedforward actua de 

antemano, de manera anticipatoria. 
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N(s) 

perturbación 

Controlador "' 

., 

U(s) 

variable 
Proceso 

mampulada 

Figura 2.1: Estructura de un sistema de control feedforward 

C(s) 
salida 
controlada 

2. 3 · Sistemas de Control Feedforward Típicos 

En el control de procesos existen aplicaciones típicas del control feedforward, 

entre las más comunes se tiene: 

1. Control Feedforward de un Intercambiador de Calor

La. Figura (2.2) muestra el sistema de control feedforward de un inter

cambiador de calor. En este slstema el objetivo es mantener la tem

peratura de salida del líquido constante medinate la manipulacin de la

presión del vapor. Existen dos perturbaciones principales (cargas) que

son medidas para control feedforward: Flujo de líquido y la temperatura

· del líquido de entrada.
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Tout 

vapor 

r------------

L ______ · _____ 

condensado 

F FT 
Controlador 
Feedforward 

Tin 
TT 

fuente de 
Tout deseada líquido 
set point 

Figura 2.2: Control feedforward de un intercambiador de calor 

2. Control Feedforward de un Caldero

La Figura (2.3) muestra el control feedforward de un caldero . En este

sistema el objetivo es mantener constante el nivel de líquido del tambor.

Las dos perturbaciones (cargas) son el flujo de vapor desde el caldero,

el cual es ordenado por la variación de demanda en otro lugar de la

planta, y el flujo del agua de alimentación. Este último es también la

variable manipulada principal.
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Fvapor 

Controlador 

Feedforward 

vapor 

Fagua 

agua de alimentación 

Figura 2.3: Control feedforward de un caldero 

3. Control Feedforward de una Columna de Destilación

La Figura (2.4) muestra el control feedforward de una columna de desti

lación. En este caso las dos perturbaciones son el flujo de alimentación

F y la Composición C. Las variables manipuladas disponibles son la

presión de vapor en el recalentador y el reflujo. El objetivo de control

es la composición de la parte superior de la columna o el producto de

fondos (parte inferior de la columna). El control feedforward es parti

cularmente útil para una columna de destilación, porque su tiempo de

· respuesta puede ser medido en horas .
. -·
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destilado 

reflujo 

columna. 

de 

dutilaci6n 

producto de 
fondos 

recalentador 

acumulador 

producto 
destilado 

Figura 2.4: Control feedforward de una columna de destilación 

4. Control Feedforward de un Tanque Reactor con Agitación

Contínua

La Figura (2.5) muestra el control feedforward de un tanque reactor con

agitación continua. En este caso las perturbaciones (cargas) son la con

centración de entrada y la temperatura. El flujo de salida del producto

y el flujo del refrigerante son las dos variables manipuladas. Existen dos

objetivos: Mantener constante la temperatura y la composición dentro

del tanque reactor.
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-
salida del 
producto 

Figura 2.5: Control feedforward de un tanque reactor con agitación continua 

Como se puede apreciar de los ejemplos típicos de sistemas de control feedfor-

ward, éstos se pueden desarrollar para más de una perturbación. El controlador 

actuará de acuerdo a qué perturbación ha cambiado de valor. 

Con exepción del controlador, todos los demás elementos del hardware en un 

lazo feedforward son los mismos que para un lazo feedback (sensores, transductores, 

transmisores y elementos finales de control). 
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2.4 Diseño de Controladores Feedforward 

_ Para ilustrar un procedimiento general de diseño de controladores feedforward 

asumamos que el modelo matemático del proceso a controlar, en diagrama de blo-

ques, es el mostrado en la Figura (2.6). 

U(s) 

variable 
manipulada 

1 
-----

Proceso 

Gp(s) 

N(s) perturbación 
o carga (' ) 

----------¡ 

Gd(s) 

+ 

+ 

�-------------------------------------------� 

C(s) 
salida del 
proceso 

Figura 2.6: Modelo de un proceso en diagrama de bloques 

De la figura anterior, se aprecia que la salida del proceso está dada por: 

C(s) = G
11
(s)U(s) + Gd(s)N(s) 

Sea R( s) el set point <lesa.do para la salida del proceso, entonces para: 

C(s) = R(s) 

la ecuación (2.1) queda:

(2.1) 

(2.2) 
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De donde se puede hallar la variable manipulada U(s) que permita hace� que C(s)
, R(s ), es decir:

[ 1 ]Gd(s)U(s) = Gd(s) R(s) - N(s) Gp(s) (2.3)

La ecuación (2.3). determina la forma que el sistema de control feedforward de
bería tener. Esta forma se muestra en la Figura (2.7), donde:

(2.4)

(2.5)

Las ecuaciones (2.4) y (2.5) reciben el nombre de Función de transferencia del
Controlador Feedforward Principal y Función de Transferencia del Elemento set
point, respectivamente.

Para el diseño del sistema de control feedforward de la figura (2.7) se ha supuesto
que la función de transferencia del elemento de medición de la perturbación, Gm ( s)
y la función de transferencia del elemento final de control, G 1( s ), son iguales a uno.

La inclusión de Gm(s) y G1(s) altera el diseño de Gc(s)y G.,,,(s). Consideremos el
sistema de control feedforward más general de la Figura (2.8), que incluye el elemento
de medición de la perturbación y el elemento final de control, para determinar Gc(s)
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,---
-,!"'--- .- --... 

elemento de N(s), perturbación 
set point 

1 + 
' 

G.,,,(s) - Gd(a) .,J 

,-------------------------- -------

proceso 
·controlador 

Gc(s) Gd(s) Gd(s) 
feedforward 

-

Gp(.,) 
principal 

1+ ----------------------------------- ----------- G,,(s) 
u + e s s ( ) sa�Ja 

controlada

Figura 2. 7: Sistema de control feedforward, considerando funciones de transferen

cia del elemento de medición y del elemento final de control iguales a 

uno 

Del diagrama de bloques de la figura (2.8), fácilmente se deduce que: 

C(s) = G,,(s)G¡(s)Gc(s)G.,,,(s) + [Gd(s)- G,,(s)G¡(s)Gc(s)Gm(s)] N(s) (2.6)

Las {:unciones de transferencia de diseño Gc(s) y G.,,,(s) pueden ser ahora iden

tificadas mediante los dos requerimientos siguientes: 

1. Rechazo a la Perturbación

El controlador debe ser capáz de eliminar completamente el impacto 

de ·la perturbación sobre la salida del proceso. Esto implica que el 

coeficiente N(s) en la euación (2.6) debe ser igual a cero, es decir: 
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elemento 

d 

medición 

Gm (s) 

N(s) , perturbación 

�------------------------- -------

proceso 

Gd(s) 

�------------------------ ---------- l+ G¡(s) 

elemento final 

de control 

G
p
(s)

+ e s sa�ja controlada

Figura 2.8: sistema de control feedforward,considerando funciones de transferen

cia del elemento de medición y del elemento de control final diferentes 

al 

G 
Gd(s) 

c
(s)

= Gp(s)G¡(s)Gm(s)

- 2. Seguimiento al Set Point

(2.7) 

(2.8) 

El mecanismo de control deberá ser capáz de hacer que la salida del 
proceso siga exactamente algún cambio en el set point, es decir, C(s)

= 

R(s). Esto implica que el coeficiente de R(s) en la ecuación. (2.4) debe 
ser igual a uno: 

Gp(s)G¡(s)Gc(s)Gsp(s) = 1 (2.9) 
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Reeplazando (2.8) en (2.9) tenemos: 

(2.10) 

o 

(2.11) 

Las ecuaciones (2.8) y (2.11) son más generales que las ecuaciones (2.4) 

y'(2.5). 

2.4.1 Realización Física del Controlador Feedforward 

Si se toma encuenta que el modelo matemático del controlador feedforward de

pend� de los modelos matemáticos del proceso, del elemento de medición y del 

elemento final de control, lo cual se puede apreciar de las ecuaciones (2.4) y (2.5) o 

sus contrapartes (2.8) y (2.11), entonces el controlador feedforward deberá ser una 

máquina computadora de propósitos especiales, modernamente será un computador 

digital en el que la configuración del controlador se hará mediante software.
. ! 

2.4.2 Limitaciones del Control Feedforward 

Como se mencionó en la sección anterior el modelo del controlador feedforward 

depende fuertemente del modelo matemático del proceso, más aún si se considera que 

los modelos matemáticos del elemento de medición y del elemento final de control 

están representados por funciones de transferencia iguales a uno, por lo que un 

control perfecto requiere de un conocimiento perfecto del modelo matemático del 

proceso, lo cual _en términos prácticos no es posible. Esta es la principal limitación

del control f eedforward . 
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2 .. ,4. 3 Diseño de un Sistema de Control Feedforward para un Tanque 

Calentador con Agitaci6n Contínua 

2.4.9.1 Modelo Matemático del Proceso 

Consideremos �l tanque calentador con agitación contínua, mostrado en la Figura 

(2.9), como proceso a controlar cuyo modelo se deduce en el Apendice A, y es el 

siguiente: 

Donde: 

dh 
A-= F.· -F 

dt 
' 

dT Q 
Ah- = F.-(T: - T) + -

dt 
1 1 

pC
p

F¡: Flujo volumétrico a la entrada del tanque 

F: Flujo volumétrico a la salida del tanque 

T¡ : Temperatura del flujo de entrada 

T: Temperatura del flujo de salida 

Q: Calor entregado por el vapor 

A: Area transversal del tanque 

C
,,
: Ca.pacidacl calorífica. del líquido cu el ta.uquc 

h: Altura del nivel del líquido 

p: Densidad del líquido (asumida independiente de la temperatura) 

(2.12) 

(2.13) 
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F, T

Condensado 

Vapor 

Figura 2.9: Tanque calentador con agitación contínua 

Si -consideramos que F¡ = F=cte., es decir, �� = O, entonces la ecuación (2.13) 

se puede escribir como: 
VdT Q 

F.--d +T=T¡+ F.- C ' t ,p p

Donde V = Ah = volúmen del liquido en el tanque. 

(2.14) 

De la ecuación (2.14) se puede obtener, en términos de la transformada de La-
' 

. 

place, la salida T( s) del proceso, como sigue: 

(2.15) 

Donde T · � = constante de tiempo 

De la (2.15) se desprende que: 

(2.16) 

·- � "• ' ·• ·� .. 
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1 Gd(s) = -

rs+ 1 

2.4.3.2 Especificaciones de Funcionamiento 

(2.17) 

Diseñe un controlador feedforward para rechazo a la perturbación y seguimiento 

al set point. 

2.4.3.3 Cálculo del Controlador Feedforward 

Mediante las ecuaciones (2.8), (2.11), (2.16), (2.17) calculamos el controlador 

feedforward (se asume que Gm(s) = G1(s) = 1): 

(2.18) 

Gm(s) 
G.,p(s) 

= Gd(s) = rs + l. (2.19) 

La Figura (2.10) mueatra el sistema de control feedforward del tanque calentador 

con agitación contínua. 

Por otro lado, la Figura (2.11) muestra la señal de salida (variable controlada) 

del sistema feedforward, ante variaciones tipo escalón unitário en la perturbación, 

para un proceso, en particular, cuyo modelo mateático es: 

G ( ) _ 1oe-0 ·i. 

P S - 2a+l 
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Controlador feedforward 

TS + 1 
+ _____ ...,T;

.._ _____ ..J 

Vapor 

mecanismo de control 

feedforward 

elemento de 

set point 

elemento 
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medición 
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Proceso 

(a) 

T;(s) , perturbación 
. 1 

Ta.,, 
'TS + 1 1----+<.. )---.-tGm( s) = 1------
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-----.-w 

+ 

controlador 

íeedforward F¡pC.,, 

---G¡(s) = 1 

elemento final 
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proceso 

+ ;:\fJa
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(b) 

Figura 2.10: Sistema de control feedforward de un tanque calentador con agi

tación contínua. (a) Diagrama esquemático (b) Diagrama de blo

ques 
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T 

t=O t (Seg) 

Figura 2.11: Respuesta en el tiempo de la temperatura Ten el tanque calentador 

con agitación contínua, ante cambios de la perturbación o carga T¡ 



· CAPITULO 111

CONTROLFEEDFORWARD-FEEDBACK 

3.1 Limitaciones del Control Feedforward 

Si bien es cierto el control feedforward, potencialmente, puede ser el control 

perfecto, adolece de varias debilidades inherentes. En particular se puede citar las 

siguientes: 

3.2 

• Requiere de la identificación de todos las posibles perturbaciones y su

medición directa, algo que no podría ser posible para algunos procesos.

• Algunos cambios en los parámetros de un proceso, como es la desacti

vación de un catalizador con el transcurso del tiempo, o la reducción .del

coeficiente de. transferencia de calor debido a las impurezas y fa sucie

dad del sistema, etc., no pueden ser compensados mediante el control

fee<lforward, porque su impacto no puede ser detectado.

• El control feedforward requiere de un modelo exacto, lo cual no es

posible obtener para muchos procesos industriales.

Limitaciones del Control Feedback 

El control feedback es· insensitivo a los tres problemas mencionados en la sección 

(3.1), para los cuales el control feedforward tiene limitaciones, sin embargo ofrece 

una performance pobre para cierto tipo de sistemas (multicapacitivos, con tiempo 

muerto, etc.), además pueden surgir problemas de estabilidad en sistemas de lazo 

cerrado. 
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Resumen de Ventajas y Desventajas del Control Feedforward y 

delControl Feedback 

Las ventajas y desventajas de los sistemas de control feedforward y feedback se 

pueden resumir como sigue: 

Feedforward 

ventajas desventajas 

1.- Actua antes que el sistema 1.- Requiere la identificación de 

haya sentido los efectos de una todas las perturbaciones posibles 

perturbación. y su medición directa. 

2.- Es bueno para sistemas len- 2.- No puede hacer frente a 

tos (multiplicativos) o con tiempo perturbaciones no medibles. 

muerto significativo. 

3.- No introduce inestabilidad en 

la respuesta de lazo cerrado. 

3.- Sensitivo, a variaciones de los 

parámetros del proceso. 

4.- requiere el conocimiento de un 

modelo exacto del proceso: 
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Feedback 

ventajas 

1.- No requiere identificatión 

y medición de ninguna pertur

bación. 

desventajas· 

1.- Espera que el efecto de las 

perturbaciones hayan sido sen

tidas por el sistema, antes de 

tomar la acción de control. 

2.- Es insensitivo a los errores del 2.� Es insactisfactorio para pro

modelaje. cesos lentos o con tiempo muerto 

significativo. 

3.- Es insensitivo a los cambios de 3.- Puede crear inestabilidad en la 

parámetros. respuesta de lazo cerrado. 

Estructura General del Control Feedforward-Feedback 

Es obvio que después de tener en claro las ventajas y desventajas de los dos 
1 

tipos de control, feedforward y feedback, podamos esperar que una combinación de 

ambos dará como resultado un sistema de control que mantendrá la performance 

superior del primero y la· insensitividad del segundo a cíertas incertidumbres e ine

xactitudes. Claro está que algunas desviaciones causadas por algunas deficiencias 

del control feedforward serán corregidas por el control feedback. Esto es posible, 

porque el lazo de control feedback monitoreará directamente el comportamiento del 

proceso controlado, es decir, mide la salida del proceso. La Figura (3.1) muestra la 

configuración de un sistema de control feedforward-feedback. 
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Sensor de medici6n de la 
perturbaci6n para el 
control feedforward 

Elemento de set point 

Controlador 
Feedback 

+ 

Controlador 
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C(s) 
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Figura 3.1: Diagrama de bloques genérico de un sistema de control feeforward

feedback 
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Tomando en cuenta la Figura (3.1), se puede establecer una ecuación para la. 

respuesta de lazo cerrado: 

C(s) = Gp(s)U(s) + Gd(s)N(s) {3.1) 

La variable manipulada está dada por: 

o 

U(s) - G¡(s)M(s) = G¡(s) [M1(s) + kh(s)]

G¡(s)Gc1 (s)E1(s) + G¡(s)Gc2(s)E2(s) 

U(s) G¡(s )Gc1 (s) [R(s) - Gm1 (s )C(s )]

+G ¡(s )Gc2(s) (G.,p(s )R(s) - Gm2(s )N(s )] (3.2) 

Reemplazando U(s) en la ecuación (3.1), tendremos: 

C(s) - Gp(s) {G¡(s)Gc1(s) [R(s) - Gm1(s)C(s)] 

G¡(s)Gc2(s) [G.,p(s)R(s) - Gm2(s)N(s)] + Gd(s)N(s)} 

Luego, simplificando obtendremos 

C(s) 
Gp(s)G¡(s) [Gc1(s) + Gc2(s)G.,p(s)l

R(s) 
1 + Gp(s)G¡(s)Gc1(s)Gm1 (s) 

(3.3) 
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3. 5 Análisis del Funcionamiento de un Sistema de Control 

Feedforward-Feedback 

Analizando la ecuación (3.3), se puede notar las siguientes características: 

1. La est�bilidad de la respuesta de lazo cerrado está. determinada por las

raices de la ecuación característica:

La cual depende única y exclusivamente de la función de transferencia 

del lazo feedback. Por lo tanto: 

"Las características de estabilidad de un sistema 

feedback no cambiará con la adición de un lazo feed

forward." 

2. Las funciones de transferencia del lazo feedforward, Gc2(s) y G.,p
(s), es

tarán dadas por las ecuaciones de diseño (2.8) y (2.11), respectivamente,

obteniendose:

y 

Si G
p
(s), Gd(s) y Gm2(s) se conocen exactamente, el lazo feedforward 

co:qipensará. completamente los efectos de la perturbación N ( s) o los 

cambios en el set point R(s), mientras que el controlador feedback per

manece desocupado o sin actuar, puesto que· E1 ( s) permanece continu

amente en cero. 
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3. Si alguna de las funciones de transferencia Gp(s), Gd(s) o Gm2(s) se

conoce solo aproximadamente, se tendrá entonces que:

y/o 

En tal caso, el lazo de control feedforward no provee control perfecto, es 

decir, C(s) =/. R(s). Entonces, E1 (s) =/. O, e inmediatamente es activado 

el lazo de control feedback y realiza la compensación necesaria. 

Diseño de un Sistema de Control Feedforward-Feedback 

Considerando nuevamente el tanque calentador con agitación continua de la Fi

gura (2.9), que estaba únicamente bajo control feedforward, y se consideraba que p 

y Cp del modelo matemático del proceso se conocian con exactitud, por lo que el 

control feedforward era perfecto y se consideró suficiente. 

Como es sabido, en casos prácticos el modelo matemático no se conoce con exac

titud, por lo tanto el control feedforward np eliminará el error en estado estable y 

por el contrario se tendrá un offset tal <;orno se muestra en la Figura (3.2). 

En consecuencia para eliminar el offset en el estado estable será necesario agregar 

al lazo de control feedforward, un lazo de control feedback. En este caso en parti

cular, se puede considerar que el controlador feedback será del tipo Proporcional� 

Integral (PI), para eliminar el offset 
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Temperatura 

offset 

t=O 
Tiempo 

Figur� 3.2: Respuesta de la temperatura del tanque calentador con agitación con

tinua ante una perturbación, cuando el control es feedforward, y p y 

C
p 

no se conocen con exactitud 

3. 6.1 Modelo Matemático del Proceso 

El modelo matemático del proceso es el mismo que se empleó en el apartado 

(2.4.3), y está dado por: 

G (s) 
- 1 

( 
1

)P 
- FipCp r s + 1

Gd(s)= ' 
1 

rs+ 

3. 6. 2 Especificaciones de Funcionamiento

El controlador feedforward debe asegurar que T(s) = T.,p
(s) = set point, ante 

cualquier cambio en la perturbación Ti(s ). En caso que el controlador feedforward no 

contrarreste totalmente el impacto de la perturbación sobre la respuesta del sistema, 

y se genere offset en el estado estable, el controlador feedback deberá eliminarlo. 



3. 6. 3 Cálculo del Controlador 

3.6.3.1 Controlador Feedforward 
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Este controlador se determinará mediante·las ecuaciones (2.8) y (�.11) en forma 
independiente del �ontrol feedback.: Además, conisderando las ecuaciones (2.16) 

, (2.17) y el diagr'a.ma de bloques de la Figura (3.1), con Gm2(s) = G¡(s) = l¡ 

tendremos: 

G (s)- Gm2(s) =rs+l
ap - Gd(s) 

3.6.3.2 Controlador Feedback 

Este controlador se sintonizará mediante un método estándar, ya sea analítico o 
mediante fórmulas semi empíricas, como las de Ziegler-Nichols. En el presente caso, 
se asume que es suficiente un controlador PI, para eliminar el offset que puede dejar 

el controlador feedforward. En consecuenci�, el controlador feedback está dado por: 

1 
Gc1(s) = I<c(l + -)

T¡S 

La Figura (3.3) muestra el sistema de control feedforward-feedback del tanque 
calentador con agitación contínua y la señal de salida (variable controlada) del sis

tema ante variaciones tipo escalón unitário en la perturbación o carga, para un 

proceso, en particular, cuyo modelo matemático es: 



T.,P
G,p(.,) = ,,._., + 1 

+ 

Gel = Kc{l + �!,) 

T.,p

+ 

T 

lQe-O.h 

2.,+1 

+ 
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T¡, 

T¡

Gc2(.,) = F;pCp 

T 

F¡ 

_T, F¡ 

Tiempo 

Figura 3.3: Sistema de control feedforward-feedback de un tanque calentador, 

con agitac_ión contínua. (a) Diagrama esquemático. (b) Respuesta de 

la señal de salida. 



· CAPITULO IV
SISTEMAS DE CONTROL INFER�NCIAL 

4.1 Introducción 

Muchas veces la salida controlada de una unidad de proceso no puede ser me

dida directamente: Consecuentemente no se puede usar control fe�dback o alguna 

configuració11; · de control que requiera medición directa de la variabl� controlada. 

Si las perturbaciones que crean problemas de control pueden ser medidas, y si se 
· dispone de un modelo adecuado del proceso, se puede emplear control feedforward

para mantener la salida ·no medida en niveles desados.

Si no es posibl� medir, ni la salida controlada ni la perturbación, entonces no 

es factible usar ni control feedback ni control feeeforward. En este caso la única · 

solución es el uso del control inferencia!. 

4.2 Estructura de un Sistema de Control Inferencia! 

Considere el diagrama de bloques del proceso que se muestra en la Figura(4.1), 

en el que la salida C (s) es no medible y Z (s) es una salida secundaria medible. 

La variable U ( s) y la perturbación N ( s) afecta a ambas salidas, C ( s) y Z ( s).

También se considera que la perturbación N ( s) es no medible. Las funciones de 

transferencia en el diagrama de bloques indican las relaciones entre las diferentes 

entradas y salidas. Se as{ime que estas funciones de transferencia son perfectamente 

conocidas. 
De la Figura(4.l); se deducen fácilmente las siguientes relaciones entre entradas 

y salidas. 

C (s) = Gp1 (s) U (s) + Gd1 (s) N (s) (4.1) 
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Z (s) 
= 

Gp2 (s) U (s) + Gd2 (s) N (s) 

N(s); perturbación 
no medible 

., 

r-------. . ---------------------------------------------
-------------------, 

1 1 
1 1 
1 1 
1 
1 Proceso 

1 

1 
1 
1 

1 1 
1 

1 
1 

1 

1 

1 

1 

1 

Gd1(s) Gd2(s) 1 

1 

,.. ...... +Gp1(s) 
+ 

1 

. +

Gp2(s) 
+ 

�----------------------------�-------------------------------------------------·

Figura 4.1: Modelo de un proceso que requiere control inferencia} 

(4.2) 

C(s) 
salid a 

rolada 
medible 

cont 
no 

Z(s) 
salid a para 
medición 
secundaria 

A partir de la ecuación ( 4.2) podemos resolver respecto de la perturbación N ( s) 

y hallar el siguiente estimado de la perturbación no medible: 

1 Gp2 (s) 
N (s) 

= Gd2 (s) z (s) - Gd2 (s) U(s) (4.3) 
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Sustituyendo este resultado en la ecuación (4.1) hallamos la siguiente relación: 

(4.4) 

La �quación ( 4.4) implica la neGesidad de un estimador, en el cual relaciona las 

salidas no medibles_ con las variables ;medidas, tales como U ( s) y Z ( s ). 
. . 

La Figura ( 4.2) muestra la estructura de un sistrema de control inferencial. Se 

debe notar que los valores estimados de las salidas no medibles juegan el mismo rol 

que una salida regularmente medida, es decir, es comparada con el set point para 

generar la señal de error actuante para el controlador� 

4.3 Control Inferencial de Procesos Químicos 

El control inferencia} se puede usar en el control de procesos químicos, tales como 

reactores quÍJllicos, columnas d.e destilación y en otras operaciones de transferencia 

de masa, ta.les como las realizadas en secadores. 

En el control de procesos q':]-Ímicos la variable que comunmente es inferida ( es

timada) a partir de la medición de variables secundarias es la composición. Esto 

debido a la carencia de dispositivos de medición de composición confi.ables, rápidos 

y económicos para un amplio espectro de sfstemas químicos. La variable para me

dición secundaria más común es la temperatura, la misma que ayuda a estimar el 

valor de la composición no medible. 
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; Figura 4.2: Sistema de control inferencia!
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seguidamente veamos una aplicación típica: 

4.3.1 Control Inferencia} de una Columna de Destilación 

Considere una columna de destilación de 16 platos, ver Figura --( 4.3), la cual 

separa una mezcla. de propano - butano en dos productos. La composición de ali

mentación es la perturbación no medible y el objetivo de control es mantener la 

composición molar del producto de la parte superior de la columna de destilación al 

95% de propano. La relación de reflujo constituye la variable manipulada. 

Puesto que las composiciones de alimentación (perturbación) y de la parte su

perior de la columna (salida controlada) se condideran no medibles, entonces solo 

podemos usar control inferencia!. Se empleará como medición secundaria la tempe

ratura del plato superior de la columna.· 

Veamos ahora el procedimiento de diseño del mecanismo de control inferencial. 

a) Entradas: Composición de alimentación (perturbación) y la relación de

reflujo (variable manipulada). 

b) Salidas: Composición de la parte superior de la columna de destilación

(salida controlada no medible) y la temperarura del plato superior (me

dición secundaria). 



alimentación 
de car a 

destilado 

1uperior 

16 

15 

columna de 

destilación 

45 

reflujo 

condensador ªflllil- de . , 
'+------- retr1gerac1on 

acumulador 

recalentador 

de 

fondos 

producto 
dstilado 

vapor 

pr3tucto 
fondos 

Figura 4.3: Columna de destilación de 16 platos 
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e) Modelo de la Columna de ·Destilación: La obtención rigurosa del mo
delo matemático de la columna de destilación es muy dificultoso, por lo 
que se asume modelos aproximados, determinados experimentalmente 
mediante el método de. la curva de reacción. 

Asumamos un modelo típico para una columna de destilación, cuya estructura 
es igual al del proceso de 1a Figura ( 4.1) y los valores numéricos de los bloques 
correspondientes son: 

1.2e-1.o.,Gpi (s) 
= 30s + 1

1Gp2 (s) . 20s

0.9e-2" 

Gd1 (s) = 708 +

Aplicando la ecuación (4.4) tendremos que la ecuación que representa al estima
dor es: 

[l.2e-1.o., _ 4.5(60s+l) l U(s)+4.560s+1T(s)C(s) 
= 30s + 1 (70s + 1) (20s + 1) 70s + 1 

En la Figura ( 4.4); se muestra el sistema de control inferencia! completo. 

(4.5) 

El controlador Gc(s), de la Figura (4.4) se sintoniza mediante técnicas conven-
..... cionales, tomando en cuenta solamente el modelo matemático de la columna de 

destilación y las especificaciones de funcionamiento del sistema. 
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Figura 4.4: Sistema de control inferencia} de una
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4.4 Limitaciones del Control Inferencia! 

Es importante tener en cuenta que el exito del control inferencial depende fu

ertemente de la disponibilidad de un buen estimador, el cual a su vez depende de 

cuan bien se conozca el modelo del proceso. Asi, si las funciones de transferencia 

del proceso: G,,1 (s), G
,,2 (f ), Gdi (s), Gd2 (s), son perfectamente conocidos, enton

ces, se podrá estructurar un estimador perfecto y consecuente tendremos un control 

perfecto. Es decir, la calidad del control inferencia! estará en función del grado de 

exactitud con el que se conozca el proceso. 



CAPITULO V 

SISTEMAS DE CONTROL ADAPTIVO 

5.1 Introducdón 

Un sistema de control adaptivo es aquel sistema que tiene la capacidad de ajus

tar sus parámetros en forma automática, para compensar variaciones en las carac

terísticas de los procesos que controla. 

Los objetivos básicos y el funcionamiento del control adaptivo pueden descri

birse fácilmente en forma cualitativa, sin embargo su implementación práctica es 

más complicada, implica cálculos extensos que se pueden lograr mediante el uso de 

computadoras digitales, por lo que dentro de los alcances del presente informe de 

i;ngeniería solo se hará una descripción cualitativa del funcionamiento. de los tipos 

de control adaptivo y se presentará alguna.., aplicaciones prácticas. 

5.2 Justificaciones para el uso de Controladores Adaptivos 

Existen fundamentalmente dos razones que justifican el uso de ·controladores 

adaptivos. Estas son: 

l. La mayoría de procesos son no lineales, por lo tanto, los modelos lineali

zados y empleados para el diseño de controladores lineales dependen de

un estado estable en particular, al rededor del cual ha sido linealizado

. el proceso, es decir, cuando cambie el punto de operación del estado

estable deseado, cambiarán los "mejores" valores de los parámetros del 

controlador, que fueron selecionados para dicho punto de operación. 

Veamos como un ejemplo el tanque de a,.lmacenamiento de masa, mos

trado en la Figura (5.1). Asumamos que la relación de Fo con el nivel de 
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líquido h no es una función lineal y está dada mas bien por la siguiente 

relacion (la cual se mantiene para flujo turbulento): 

Fo = /3v'h (5.1) 

Donde /3 es una constante. Luego el balance de materia da la siguiente

ecuación no lineal: 

[Flujo de entrada] - [Flujo de salida]= Variación de· Volúmen 

l 

h 

A 

A = sección transvrsal 
del tanque 

Fi = flujo de entrada 
Fo = flujo de salida 

h = nivel del líquido 

Fo 

Figura 5.1: Tanque con capacidad de almacenamiento de masa 

dh 
F:-F:o = A-' dt 

(5.2) 

reemplazando la ecuación (5.1) en (5.2) y ordenando términos se obti

ene: 
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(5.3) 

Linealizando esta ecuación al rededor de un punto de estado estable y 

poniéndola en términos de la desviación de variables tendremos: 

Donde: 

h' = h - ha 

F
I 

. = F.--F.-1 _ 1 1,a 

ha = Nivel líquido en estado estable 

Fi,a = Flujo de entrada en estado estable. 

La ecuación ( 5.4) se puede poner en la forma 

dh' I 1 

r.
p
- + h = K

p
F-

dt 1 

(5.4) 

(5.5) 

De donde, se deduce que la función de transferencia del sistema es: 

Donde: 

T
p 

= 2AA/f3 (constante de tiempo del sistema) 

k
p 

-:-- 2A/ {3 (ganancia estática del sistema). 

(5.6) 

Como se puede apreciar T
p 

y K
p 

dependen del valor del nivel del líquido 

para estado estable, ha . Luego si variamos ha mediante variación del 
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flujo de entrada de estado estable, Fi,a, concluimos que el sistema tiene 

parámetros variables ( r11 y K,,) con variaciones del estado estable. 

Este hecho implica la necesidad de adaptación de los parámetros del 

sistema a las nuevas condiciones de estado estable. 

2. La mayoría de los procesos no son estáticos. Se producen cambios en

sus características con el transcurrir del tiempo, en particular en los

procesos químicos. Por ejemplo, en un tanque calentador con agitación

contínua varía ( decrese) un parámetro del proceso denominado "coefici

ente de transferencia de calor total". Es decir, la corroción, la suciedad

y otros sólidos depositados en las superficies internas y externas de

la bobina del calentador producirán un decrecimiento gr�dual del co

eficiente de transferencia de calor total, lo que a su vez traerá como

consecuencia que la constante de tiempo del proceso varie. ·

Veamos con mayor detalle este ejemplo. En la Figura (5.2), se mu

estra un tanque calentador con agitación contínua, en el que el líquido 

del tanque es calentado con vapor saturado, que fluye a través de la 

bobina inmersa en el líquido. Del balance de energía para este sist�ma 

resulta: 

dT 
V pC,,dt

= Q = U,:4t (Tat - T)

Donde 

V = Volúmen del líquido en el tanque. 

p = Densidad del líquido. 

(5.7) 

U = Coeficiente de transferencia de calor total entre el vapor y el 

líquido. 

At = Area de transferencia de calor total. 

Tat = temperatura del vapor saturado. 
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T = Temperatura del líquido del tanque. 

Q = Calor transferido del vapor al líquido. 

T 

Tst t .. 
ingreso, 
de vapor 

salida de 
condensado 

Figura 5.2: Tanque calentador con agitación contínua 

En el estado estable, a partir de la ecuación (5. 7), tendremos la siguinte 

igualdad: 

O= UAt (T.,t,s -T) (5.8) 

Donde: 

Ts = Temperatura del líquido estable. 

Tst ,a = Temperatura del vapor saturado en estado estable. 

Luego, restando (5.8) de (5.7) y tomando la siguiente ecuación; en ter

minos de la desviación de variables: 

(5.9) 

· Donde:



5.3 

54 

T
1 

= T-Ts

La transformada de Laplace de (5.9) nos permitirá hallar la siguiente 

función de transferencia: 

Donde: 

T
1

(s) 1 K
p G(s) =

T�t(s) - v e -
� J'At S + 1 T

p
S + 1 

rp = Constante de tiempo del proceso = ifft 

I<p = Ganancia estática = 1 

(5.10) 

Por lo tanto, la constante de tiempo variará cuando el coeficiente de 

transferencia de calor total, U, varie por las razones mencionadas an

teriormente. 

El cambio en éste parámetro del proceso conduce a un deterioro en 

el funcionamiento del controlador lineal, que fué diseñado para valores 

nomiales del proceso. 

Asi, nuevamente se requiere adaptación de los parámetros del con

trolador. 

Objetivo del Mecanismo de Adaptación 

De las secciones precedentes, claramente se aprecia que el objetivo del procedi

miento de adaptación no es mantener la variable controlada en un valor de set point 

especificado, de esto se encarga el lazo de control feedback, aunque no en forma 

perefecta. Se requiere de un criterio adicional, una funcion objetivo que ha de guiar 

al mecanismo adaptación al mejor ajuste de los parámetros del controlador. Dicho 
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de otra manera, necesitamos de un criterio para guiar la sintonozación adaptiva del 

controlador. Algunos criterios que se pueden usar son: 

• Razón de caida de 1/4.

• Integral del cuadrado del error

• Integral del tiempo multiplicado por el valor absoluto del error.

• Márgenes de fase o ganancia, etc.

Por ejemplo, variaciones en los parámetros del proceso pueden conducir a razones 

de caida mayores de 1/4. En tal caso el mecanismo de adaptación ajustará los 

parámetros del controlador en form<1 tal que la razón de caida nuevamente sea de 

1/4. 

5.4 Tipos de Mecanismos de Adaptación 

Existen varios tipos de sistemas de control adaptivó que difieren solo en la forma 

como ajustan los parámetros del controlador, pero los mecanmismos para la adap

tación o ajuste de parámetros son de dos tipos: Control Adaptivo Programado 

(Programed Adaptive Control, PAC) y el Control· Auto Adaptivo (Self-Adaptive 

qmtrol, S AC). 

5.5 Control Adaptivo Programado (PAC) 

Este tipo de control supone el conocimiento de un modelo matemático adecuado 

del proceso. 

Si_ existe una variable auxiliar del proceso, podemos seleccionar por anticipado 

los "mejores" valores de los parámetros del controlador para un determinado valor 
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de la varible auxiliar del proceso. Es decir, mediante medición de la variable auxiliar
1 

se puede programar la adaptación de los parámetros del controlador. 

nuevos valores de 

los parámetros 

del controlador 

#--0--- controlador
t + -

R( 

set poin 

mecanismo 
.de 

a tuste 

lazo 

externo 

proceso 

·' 

lazo 
interno 

1 

medicion es 

s auxiliare 

C( s) 

Figura 5.3: Sistema de control adaptivo programado (PAC) 

salida 
controlada 

La Figura (5.3) muestra el diagrama de bloques de un sistema de Control Adap

tivo Programado. Se aprecia que está compuesto de dos lazos. El lazo interior es un 

lazo de control feedback ordinario.· El lazo exterior incluye el mecanismo de ajuste 

(adaptación) de parámetros y es comparable a una compensación feedforward. Un 

ejemplo típico es el control adaptivo programado de ganancia, que veremos en se

guida. 

5. 5.1 Control Adaptivo de Ganancia Programada

En el lazo normal de control feedback de la Figura (5.4), la válvula de control 

u otro de sus componentes pueden exibir un caracter no lineal. En un caso asi la 

ganancia del componente lineal dependen del estado estable actual. Suponga que 

desamós mantener constante la ganacia total del sistema. Entonces, de la Figura 
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(5.4) hallamos f�cilmente que la ganancia de lazo abierto está dada por:

(5.11)

controlador válvula proceso 

R -� Gc(s) = kc(l + -1) .___ G¡(s) - 2L
+ - 7"¡/1 

- -r¡11+1 

tset poin 
G (s)- 22-p - 'Tp/1+1 

C( 
sal 

s)
·¡ida 

co ntrolada },

G (s) = ....!m.__m 'Tm11+1

elementÓ de mcdici6n (sensor) 

Figura 5.4: Sistema de control feeback normal 

Esta claro entonces que como la ganacia k¡ de·la válvula no lineal cambia, la
ganancia del controlador, kc, deberia cambiar como sigue:

kc = constante

k¡,kmk¡ 

(5.12)

Asumimos que las ganancias kp y km son conocidas con exactitud. Además, si
1� -características de la válvula de control se conocen adecuademente, entonces su
ganancia, k 1, puede ser calculada a partir de la posición del vastago de la válvula
(ver Figura 5.5a)
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Figura 5.5: (a) Válvula neumática (b) control adaptivo de ganada programada 

correspondiente al sistema de la Figura(5.4) 
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Luego, la ecuación (5.12) da el mecanismo de adaptación de este simple contro

lador adaptivo de ganancia programada. La Figura (5.5b) muestra la estructura de 

control resultante. 

Se debe notar que· la ganancia programable es comparable a una compensación 

feedforward. El lazo feedback no compensa la adaptación incorrecta. 

5.6 Control Auto Adaptivo 

Si no se conoce el modelo matemático del proceso adecuadamente, se necesita 

evaluar la función objetivo on-line (mientras el proceso está operando) usando los 

valores de fa salida controlada. Luego, el mecanismo de adaptación o ajuste cam

biará los parámetros del controlador de tal forma que se optimiza (maximizar o 

minimizar) el valor de la función objetivo (criterio). 

En los siguientes dos ejemplos examinaremos la lógica de dos sistemas de con

trol auto adaptivos especiales: Control Adaptivo con Modelo de Referencia (Model 

Refrence Adaptive Control, MRAC) y el regulador Auto Sintonizado (Self-tuning 

Regulator, STR). 

5. 6.1 Control Adaptivo con Modelo de Referencia {MRAC)

En la Figura (5.6) se muestra una forma diferente de ajustar los parámetros de 

un controlador. Se da por aceptado un,!Ilodelo de referencia el cual nos indica cómo

la salida controlada del proceso debería responder en forma ideal a una señal de co

mando (set point). La salida del modelo es comparada con la salida del proceso real. 

La diferencia (error em) entre las dos salidas es usada através de una computadora 

para ajustar los. parámetros del controlador de tal forma que se minimice la integral 

del cuadrado del error (Integral Square Error, ISE): 

·,
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minimizar

m<>feelo salida del modelo 

referencia
lazo 

externo 

nuevos valores para los mecanismoparámetros del controlador 

de
adaptación

(5.13) 

em 
/ 

-

R 

set po 
(s) 

QL int + -

controlador proceso (s)
alidas 

lazo j c 
interno 

ontrolada .,

Figura 5.6: Control adaptivo con modelo de referencia 

. El modelo elegido por el diseñador de control pára propósitos de referencia es de
cierta extensión arbitraria. Mayormente se usa un modelo lineal algo simple.

Notamos que el control adaptivo con �odelo de referencia está compuesto de dos
lazos. El lazo interno es un lazo de control ordinario. El lazo exterior incluye el
mecasnismo de adaptación, que se asemeja a un lazo feedback. La salida del modelo
juega el rol de set point, mientras que la salida del proceso real es la medición

. actual. Existe un comparador cuya salida (error em) es la entrada al mecanismo de
adaptación�

La clá.ve del problema está en diseñar el mecanismo de adaptación en forma tal
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que un sistema estable ( es decir, llevar el error em a cero). Este no es un problema 

trivial, .pero una discución extensa sobre como debe ser resuelto requiere análisis 

matemático, que está fuera del alcance del presente informe de ingeniería. 

5.6.2 Regulador Auto Sintonizado (STR) 

El diagrama de bloques de la figura (5.7) representa la estructura de un regulador 
1 

auto sintonizado, el cual constituye otra forma de ajustar los parámetros de un 

controlador. 

mecanismo de 
ajuste de 
parámetros 

nuevos valores 

de parámetros 

del controlador 

hu10 

externo 

U(s) 

estimador 
de 

arámetros 

proceso 
C(s) 

set point +

controlador 1----------"* 
variable 
manipulada 

salida 

lazo 

interno 

Figura 5. 7: Regulador auto sintonizado 

controlada 

El regulador auto sintonizado también está compuesto de dos lazos. El lazo 

interno consiste de un lazo feedback corriente. El lazo exterior se usa para ajustar 

los parámetros del controlador feedback y está compuesto de un estimador recursivo 

y de un mecanismo de ajuste de los parámetros del controlador. 

El estimador de parámetros asume un modelo lineal simple para el proceso: 
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C(s) /( e-tda 
---�P __ 

U(s) - rs + 1 (5.14) 

Luego usando mediciones de C(s) y U(s), estima valores de los parámetros K
p
, 

r y td, empleando por ejemplo la técnica de estimación de los mínimos cuadrados. 

Una vez que se conocen /{�, r y td, el mecanismo de ajuste puede hallar los "me-

jores" valores para los parámetros del controlador usando varios criterios de diseño, 

tales como: Integral del cuadrado del error, márgenes de fase y ganada, etc. 

· Tanto el estimador de parámetros como el mecanismo de ajuste requieren cálculos

computacioµales. Por esta razón el regulador auto sintonizado puede ser impleme�

tado solo através del uso de computadoras digitales. 

5.6.9 Aplicabilidad de los Sistemas de Control Adaptivo 

Los sistemas de control adaptivo han sido aplicados en procesos químicos. El 

rango de su aplicabilidad se ha expandido con la introducción de las computadoras 

digitales para el control de procesos. 

El número de mecanismos de control adaptivo industriales aumenta contínuamente. 

La mayoria de los sitemas de control adaptivo requieren de cálculos extensos para 

la estimación de parámetros del controlador, lo cual ·puede ser realizado on-line solo 

mediante computadoras digitales, las cuales son capaces de realizar cálculos extensos 

en forma rápida y eficiente. Esta es la razón por la que la identificación de procesos 

on-line se ha vuelto realidad. 



CONCLUSIONES 

Los sistemas avanzados de control responden a situaciones en las que la acción 

de control feedback es insuficiente para producir la respuesta deseada de un sistema 

de control dado. 

El éxito para el control en este tipo de sistemas depende fuertemente del conoci

miento exacto del modelo del proceso. A un que en el caso del control feedforward

feedback se aminora esta necesidad. 

En los sistemas de control adaptivo el lazo feedback tiene como función mantener 

la variable controlada en el valor del set point, no participa en el proceso de adap

tación de parámetros. 

La implementación física de los sistemas avanzados de control req�iere del uso 

de computadoras digitales, dada la necesidad de realizar en un proceso ON-LINE 

numerosos cálculos y a gran velocidad en los algoritmos de control. 



APENDICE A-1 
, 

MODELO MATEMATICO 

DE UN TANQUE 

CALENTADOR CON
, 

AGITACION CONTíNUA 

Consideremos el tanque calentador con agitación contínua que se muestra en la 

Figura(A-1.1). Las cantidades fundamentales, cuyos valores proveen la información 

acerca del calentador son: 

(a) La masa total de líquido en el tanque.

(b) La energía total de la materia en el tanque.

(e) Su momentum.

Q 

-�
.... \ 

Vapor 

h 

F T' 

Condensado 

Figura A-1.1: Tanque calentador con agitación contínua 
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El momentum del calentador permanece constante, incluso cuando las perturba-

dones cambian de valor, por lo que no será considerado posteriormente .. 

Identifiquemos las variables de estado para el tanque calentador: 

Masa Total en el Tanque: 

Masa Total = pV = pAh 

donde: 

p: Densidad del líquido (asumida independiente de la temperatura). 

V: Volúmen del líquido. 

-A: Sección transversal del tanque.

h: Altura. del nivel del líquido.

Energia Total en el líquido del Tanque: 

E=U+I<+P 

(A-1.1) 

Puesto que el tanque no se mueve, "c:; = � = O y �� = · �� Para. sistemas de líquido,_
d
el
� � el:{. Donde H es la entalpia total del líquido en el tanque. Además: 

(A-1.2) 

Donde: 

Cv: Capacidad calorífica del líquido en el tanque. 

Tre
¡: Temperatura de referencia, donde la entalpia del líquido se asume igual a cero. 
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De las ecuaciones (A-1.1) y (A-1.2) se concluye que las variables de estado para. el

tanque calentador con agitación contínua so h y T, mientras que los parámetros 

constantes son: p, A, C
p 

y Tre/i que son características del sistema del tanque 

calentador. 

Procedamos ahora a desarrollar las ecuaciones de estado. Se aplicará el principio 

de conservación de la. mas� total y energia total: 

Balance de Masa Total: 

o 

[ acumulación de ] [ entrada de ] masa total masa total 
-"----------

tiempo tiempo 

d dt (pAh) = pF¡ - pF

[ =�::
a t:;al ] 

tiempo 

(A.:-1.3) 

Donde F¡ y F son las variaciones de flujo volumétrico, es decir, volúmen por 

unidad de tiempo, para. la. entra.da y salida., respectivamente. Asumiendo que la 

densidad es constante e independiente de la. temperatura., la ecuación (A-1.3) se 

convierte en ...... 

dh 
A- =F.--Fdt ' (A-1.4) 



Balance de Energía total: 

[ acumulacián de ] energía total tiempo 

o 
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[::::�:::al] tiempo 
[ salida de ] energía total tiempo 

[ energía entregada ] por el vapor 
+ ...::;__-------=-tiempo 

(A-1.5) 

Donde � es la cantidad de calor entregada por el vapor por la unidad de tiempo. 

La ecuación _(A-1.5) se puede simplificar si se asume que 1�ef = O : 

d . � 
A-(hT) = F¡T¡ - FT + - ·dt . pC

,,

(A-1.6) 

manipulación algebraica adicional en la ecuación (A-1.6) nos da: 

d dT dh dT 1 
� 

A-(hT) = Ah- + AT- = Ah-+ T(F.· - F) = F:T: - FT + -dt dt dt dt ' ' ' pC
,,

dT � 
Ah- = F¡(Ti - T) + -·

_ dt: pC
,,

Resumiendo los pasos del mo<lclaje, tenemos las 

Ecuaciones de Estado: 

---

dh 
A-= F.· -F dt ' dT � Ah- = F.·(T: - T) + -· -dt ' ' pC,,

(A-1.7) 

(A-1.8) 

(A-1.9) 

Las variables en la ecuaciones (A-1.8) y (A-1.9) pueden ser clasificadas como sigue: 
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• Variables de Estado: h, T

• Variables de Salida: h, T ( ambas medibles)

• Variables de Entrada, Perturbadoras: Ti, Fi

• Variables Manipuladas: Q, F (para control feedback), F¡ (para con

trol feedforwatd)

• Parámetros: A, p, C
p 

Luego las ecuaciones (A-1.8) y (A-1.9), con las variables de estado y los parámetros, 

constituyen el modelo matemático del tanque calentador con agitación continua. 

Solo necesitamos resolverlos para hallar el comportamiento dinámico y estacionario 

del tanque. 
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