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RESUMEN: El trabajo muestra el resultado obtenido por los autores en el estudio y simulación del sistema del Tanque de Contacto de
mineral reducido con licor carbonato-amoniacal existente en la Industria del Níquel. Partiendo de un estudio de su comportamiento en lazo
abierto, se seleccionan los tipos de controladores para ser implementados. Se elige primeramente una técnica de control clásica basada en
el Controlador PID Multilazo y se compara con una técnica de control de avanzada, representada por el Controlador Multivariable con
Desacoplamiento a partir del Arreglo Inverso de Nyquist. Los resultados finales son mostrados en gráficos y curvas de respuestas,
simulados con MATLAB, lo que permite determinar el mejor desempeño.
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ABSTRACT: The work shows the result obtained by the authors in the study and simulation of the system of the Contact tank of reduced
mineral with liquor carbonate-amoniacal existent in the Nickel Industry. From a study of the behavior  in open loop the selection of the types
of controllers to be implemented is carried out. A classic control technique based on Controller PID Multiloop is selected firstly and it is
compared with an advanced control technique, represented by Multivariable Controller with Decoupling through Inverse Nyquist Array
(INA). The final results are shown in graphics obtained using MATLAB, that allows to determine the best behavior.
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INTRODUCCIÓN

Para utilizar técnicas de control con desacoplamiento en
sistemas industriales es necesario inicialmente realizar un
estudio dinámico de los objetos para regular (Guzmán,
1999). Al proponer una estrategia para ello, es necesario
seleccionar una variante que desde el punto de vista técni-
co sea adecuada; de ahí que, el objetivo del trabajo sea
aplicar un procedimiento de control clásico y uno de avan-
zada al sistema del Tanque de Contacto y los Enfriadores
de Licor, presentes en el Proceso de Lixiviación Carbona-
to-Amoniacal de los Minerales de Níquel, teniendo en cuen-
ta lo recomendado por Nobile (1997), y Seborg et al. (1989).

En la actualidad, en este sistema no existe sistema de
control a lazo cerrado instalado, por lo que se realiza el
trabajo sólo a partir de un sistema supervisor instalado
que únicamente registra y muestra en pantalla el valor de
los parámetros de las variables de mayor importancia.

MATERIALES Y MÉTODOS

Partiendo del método de la modelación matemática diná-
mica y simulación virtual desarrollada por Guzmán (2000)
para este sistema del Tanque de Contacto y los Enfria-
dores de Licor se analiza su comportamiento dinámico,
teniendo en cuenta que a los enfriadores llega el flujo de
licor y el de agua a contracorriente, por lo que se produce
en éstos el necesario intercambio térmico, con la disminu-
ción de la temperatura del licor, el cual pasa al tanque
mezclador para unirse con el mineral reducido proveniente
de los enfriadores rotatorios, en una proporción de seis par-
tes de licor por una de sólido. A la salida del tanque, debi-
do a exigencias metalúrgicas para la ocurrencia óptima de
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Figura 1. Variables de entrada, salida y perturbaciones en el
Tanque de Contacto más Enfriadores de Licor.
las reacciones químicas en la siguiente etapa de los reac-
tores, es necesario controlar la densidad de la pulpa que
se forma, la temperatura y el nivel. En este sistema del
Tanque de Contacto y Enfriadores de Licor, existen tres
variables de entrada y tres de salida, más seis de pertur-
bación, tres en los Enfriadores y tres en el Tanque, tal y
como se muestra en la figura 1. Se han considerado como
variables de entrada o manipuladas el flujo de licor fresco

OH4 , el flujo de pulpa en la salida del Tanque de Contacto

V4  y el flujo de agua de enfriamiento en los Enfriadores de
Licor DJH4 . Las variables de salida o controladas son: la
densidad de la pulpa SVr , la temperatura de la pulpa SV7
y el nivel del Tanque de Contacto W+ . Las variables de
perturbación en los Enfriadores de Licor son: la temperatu-
ra del agua de enfriamiento DJH7  , la temperatura del licor
de entrada OH7   y la densidad del licor OHr ; en el tanque
son: el flujo de mineral PH4 , su temperatura PH7 , y la
densidad de mineral PHr .

De esta dinámica se obtiene la matriz de funciones de
transferencia del proceso a partir de las curvas de reac-
ción del mismo ante las excitaciones tipo paso escalón
positivos y negativos. Esta matriz esta dada por:
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La matriz de ganancias del sistema, S. para �=V
queda:
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RESULTADOS Y DISCUSIÓN

Para la implementación y prueba de los dos tipos de
2

controladores a partir de la simulación del sistema es pre-
ciso, primeramente, determinar el período de muestreo
(Zanabria, 1997). Muchas sugerencias y reglas han sido
descritas para su selección en el caso de los controla-
dores PID (Seborg et al., 1989; Smith y Corripio 1997).
Consideraciones prácticas indican que el tiempo de
muestreo debe ser menor que el de la constante de tiem-
po dominante (Seborg et al., 1989; Clarke 1981). Según
Marlin (1995) este tiempo puede ser aproximadamente 0,05
(t + q), donde t es la constante de tiempo dominante del
proceso y q es el tiempo muerto o de atraso.

En este caso se selecciona por la primera considera-
ción, teniendo en cuenta además la presencia en este pro-
ceso de tres constantes de tiempo diferentes para cada
una de las respuestas. Tomando la constante de tiempo
de la respuesta más rápida, correspondiente al nivel H

t
, el

tiempo de muestreo escogido fue de 6 segundos. Al des-
componer la matriz de régimen estacionario del sistema
analizado en sus valores singulares, según Guzmán (1999),
se pueden escoger los mejores pares de variables para el
control, de ahí que se tenga:
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De aquí se toma el mayor componente de cada uno de
los vectores de la izquierda (U), con el mayor componente
de cada uno de los vectores de la derecha (V), aparecien-
do los pares de variables manipuladas y controladas para
este sistema (Deshpande, 1989):

������������� -Ã SVOH4 r (flujo de licor de entrada en

los enfriadores con la densidad de la pulpa a la sali-
da).

������������� -Ã SVDJH 74   (flujo de agua de enfriamien-
to a la entrada de las torres con la temperatura de la
pulpa a la salida del tanque).

������������ WV +4 Ã-   (flujo de salida del tanque con
el nivel del tanque).

Para el caso del Tanque de Contacto, que representa
un sistema 3 x 3, la estrategia inicial seleccionada fue el
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Figura 2. Sistema con controlador PID Multilazo para el Tanque
de Contacto.

Figura 4. Diagrama de Nyquist y bandas de Gersgoring para cada
una de las funciones de transferencia inversa antes de alcanzar la
dominancia diagonal (sistema descompensado). f2=0,902 y f3=1,99.
Controlador PID Multilazo, aplicado a una planta no lineal
que tiene la forma que se muestra en la figura 2.

El diseño del Controlador PID Multilazo a través del
margen de fase y margen de ganancia dados por Weng et
al. (1997) para sistemas multivariables lineales, así como
el de ajuste secuencial para sistemas multivariables linea-
les (Shing-Jia y Shyh-Hong, 1998), se aplica aquí a un
sistema no-lineal real simulado (Guzmán, 1999) tomando
los valores nominales de las variables alrededor de su pun-
to de funcionamiento. A este sistema representado por el
Tanque de Contacto y los Enfriadores de Licor, también se
le puede adicionar un desacoplador simplificado para ate-
nuar las interacciones existentes entre las variables, con
lo que se convierte en un sistema de Control Multivariable
con Desacoplamiento, la que sería la segunda estrategia
seleccionada, que toman la forma que se muestra en la
figura 3. El diseño del desacoplador se realiza a partir del
Arreglo Inverso de Nyquist. La metodología para su dise-
ño, según Deshpande (1989), está basada en la teoría de
la dominancia diagonal (Chen y Munro, 1989).

El método para reducir las interacciones entre los la-
zos de control, se fundamenta en determinar una matriz
inversa de precompensación ��Ö V. 35 y posiblemente una
de poscompensación )(ˆ sLPO , tal que:

��Ö����Ö��Ö V/V*V.V4 32S35

¾=     (4)

Donde la matriz inversa ��Ö V4 tiene que ser diagonalmente
dominante. Cuando la dominancia es alcanzada, enton-
ces los controladores pueden ser diseñados como en el
caso SISO. La matriz inversa de precompensación que
hace el trabajo de desacoplador estático garantiza una
dominancia diagonal, se logra partiendo de la matriz inver-
Figura 3. Sistema con Desacoplamiento Simplificado en el Tanque
de Contacto.
sa de la representada en la ecuación (1),  se obtiene:
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De aquí se puede obtener una matriz inversa de
precompensación ��Ö V. 35 que hace el trabajo de desa-
coplador estático, garantizando una dominancia diagonal.
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La inversa de esta matriz coincide con la matriz deter-

minada para el desacoplador estático. Se obtiene enton-
ces la matriz inversa del sistema compensado:
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La figura 4 muestra el diagrama de Nyquist para cada
una de las funciones de transferencia inversa antes de al-
canzar la dominancia diagonal (sistema descompensado),
se observa que sólo la función g33 no es diagonalmente
3
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Figura 5. Diagrama de Nyquist y bandas correspondientes para
cada una de las funciones de transferencia inversa cuando alcanza
la dominancia diagonal (sistema compensado).

Figura 6. Efecto en el nivel tH y la temperatura de la pulpa psT cuandose altera su valor de referencia.
dominante debido a que las bandas de Gershgoring inclu-
yen en su recorrido el punto de origen. El valor de la ga-
nancia (f

2
) al tocar las bandas el eje real negativo para el

diagrama de g22 es 0,902 y para g33 es 1,99.
Después que se obtiene ��V4¾ con la ayuda del precom-

pensador de la ecuación (4), se puede observar que las
funciones alcanzan la dominancia diagonal (sistema com-
pensado, Fig. 5), debido a que las bandas no incluyen en
su recorrido el origen y las ganancias anteriormente seña-
ladas.

Para evaluar el desempeño del Controlador PID Multilazo
y del Controlador Multivariable Desacoplado en su variante
estática y dinámica, según Guzmán (1999), son conside-
radas perturbaciones, tipo paso escalón tanto en la carga
4

Figura 7. Efecto en la temperatura de la pulpa psT y el nivel
tH cuando se modifica el valor de referencia de la densidad de lapulpa psr . (--) Controlador Multivariable, (�) Controlador PIDMultilazo.
como en la señal de referencia. Estas perturbaciones se
encuentran en el rango permisible por el proceso real. Los
resultados obtenidos de las simulaciones, dan una medi-
da del comportamiento del Controlador PID Multilazo y el
Controlador Multivariable Desacoplado. Los mismos son
mostrados en las figuras 6 y 7, para las variaciones en la
señal de referencia, y en las figuras 8 y 9 para las varia-
ciones en dos de las perturbaciones.

Las variaciones en la señal de referencia del nivel mues-
tran una pequeña sobrecresta que alcanza su régimen
estacionario 14 minutos después de ocurrido el proceso
transitorio. El comportamiento de ambos controladores es
igual (Fig. 6, superior).

La respuesta a variaciones en la señal de referencia de
la temperatura de la pulpa SV7 , (Fig. 6, inferior), muestra
un buen desempeño y no aparece sobrecresta en la res-
puesta. Las nuevas referencias son alcanzadas 100 minu-
tos después, cuando ésta aumenta de 313 para 314 K y en
casi 200 minutos, cuando disminuye de 313 para 312 K.
En este caso los controladores empleados mostraron el
mismo desempeño, por lo que las respuestas son coinci-
dentes en la figura.

Las respuestas de las variaciones en la señal de refe-
rencia de la densidad SVr , con los controladores emplea-
dos, son las mismas, y no aparece sobrecresta cuando
se llega a la nueva referencia que se alcanza después de
25 minutos (ver Fig. 7).

La influencia en el nivel W+  y la temperatura de la pulpa
SV7 , muestran el acoplamiento existente. En el caso del

nivel W+ , con el Controlador PID Multilazo, las variaciones
son de 0,2 m, lo que no aparece cuando se emplea el
Controlador Multivariable Desacoplado (estático y dinámi-
co). La temperatura de la pulpa SV7  muestra un comporta-
miento diferente para cada uno de los escalones aplicados
en la señal de referencia. Para el escalón positivo (dismi-
nución del flujo de licor OH4 ), la temperatura de la pulpa
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Figura 8. Influencia de la densidad de la pulpa psr , el nivel tH  y latemperatura de la pulpa psT  cuando ocurre una perturbación del
flujo del mineral meQ . (--) Controlador Multivariable, (�)
Controlador PID Multilazo.

Figura 9. Influencia sobre la masa específica de la pulpa psr , elnivel tH  y la temperatura de la pulpa psT  cuando cando ocurre unaperturbación en la densidad del mineral mer  . (--) ControladorMultivariable, (�) Controlador PID Multilazo.
SV7  disminuye y alcanza, en un tiempo de casi 50 minu-
tos, nuevamente el régimen. Para el escalón negativo (au-
mento del flujo de licor OH4 ), la temperatura de la pulpa

SV7  aumenta y no llega a alcanzar el régimen en el período
analizado, lo que se espera que ocurra 400 o 500 minutos
después para los tres controladores. Aquí el mejor desem-
peño corresponde al Controlador Multivariable Desacopla-
do.

Cuando el flujo de mineral a la entrada PH4  varía 3 %
(Fig. 8), el nivel W+  aumenta 0,025 m, en el caso en que el
sistema trabaja con el Controlador PID Multilazo. Esta
oscilación o sobrecresta es amortiguada 20 minutos des-
pués. El Controlador Multivarible Desacoplado (estático y
dinámico), minimiza hasta 0,003 m la misma, y alcanza
nuevamente el régimen establecido a los 10 minutos. La
influencia de esta perturbación sobre la temperatura de la
pulpa SV7 muestra mejores resultados para los
controladores multivariables desacoplados, donde la
sobrecresta es menor, aunque los tres controladores al-
cancen el régimen al mismo tiempo. Las variaciones no
superan los .���� , lo que se puede considerar casi des-
preciable. El efecto sobre la densidad SVr  es muy peque-
ño ( ���� PNJ� ) por lo que se alcanza el régimen de nuevo
a los 20 minutos, sin diferencia sustancial entre los mis-
mos. En este caso, el mejor desempeño fue el del contro-
lador multivariable desacoplado dinámico para el caso de
la temperatura de la pulpa SV7  y el del controlador desaco-
plado estático para el caso del nivel W+  y de la masa
específica SVr .

Al variar la densidad del mineral PHr  (Fig. 9), el nivel

W+  varía P������  y alcanza nuevamente su régimen des-
pués de 20 minutos, con una respuesta con sobrecresta
inicial que es amortizada a los 18 minutos. Las variacio-
nes en la temperatura de la pulpa SV7  son de  .�����
para la respuesta del Controlador PID Multilazo, que dis-
minuye a .�����  cuando actúa el Controlador
Multivariable Desacoplado (estático y dinámico), el tiempo
de estabilización de la respuesta es menor, y mantiene
mejor la estabilidad. La densidad de la pulpa a la salida

SVr  varía ���� PNJ�  y en un corto período de tiempo
alcanza de nuevo el régimen establecido. Estas variacio-
nes son aproximadamente las mismas para el caso del
Controlador PID Multilazo y del Controlador Multivariable
Desacoplado (estático y dinámico). El mejor desempeño
aquí, corresponde al controlador multivariable desacopla-
do dinámico para el caso de la temperatura de la pulpa

SV7  y al controlador desacoplado estático para el nivel W+
y la densidad SVr .

CONCLUSIONES

1. Al aplicar el procedimiento clásico a través del Controla-
dor PID Multilazo, el método de ajuste secuencial, dise-
ñado para una planta lineal, fue más preciso que los
otros empleados en el entorno multivariable, al ser apli-
cado a un sistema no lineal como es el de mezclado de
mineral y licor en el proceso de lixiviación carbonato-
amoniacal, entorno de su punto de operación.

2. Aplicar el procedimiento de avanzada a través del Con-
trolador Multivariable con diseño del desacoplamiento a
partir del Arreglo Inverso de Nyquist para el sistema de
mezclado de mineral y licor, permitió diseñar una ma-
triz de compensación que asegura la dominancia diago-
nal y la estabilidad del sistema. Aquí se utilizó el mismo
diseño de ajuste empleado para el Controlador PID
Multilazo.

3. El comportamiento del sistema de mezclado de mineral
y licor ante variaciones en la señal de referencia para
ambos procedimientos mostró un comportamiento igual
para los dos controladores empleados, por lo que las
respuestas se muestran coincidentes. El procedimien-
to de avanzada a través del Controlador Multivariable
con Desacoplamiento, mostró mejores resultados ante
las perturbaciones que el Controlador PID Multilazo,
debido al desacoplamiento introducido entre el flujo de
5
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licor con el nivel y la temperatura de la pulpa.
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