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Resumen y Abstract IX

 

Resumen 
En este trabajo se presenta un Control Predictivo (MPC) para un reactor por lotes de 

policondensación para la producción de Polietilentereftalato (PET). Se utilizó como 

modelo de predicción un modelo no lineal híbrido del proceso. El objetivo de control del 

MPC es seguir la trayectoria óptima de referencia. Esta trayectoria óptima se obtuvo 

maximizando la conversión en el reactor al final del lote. El desempeño del MPC se 

compara con controladores PI y PID. 

 

Palabras clave: Control Predictivo (MPC), Modelamiento Híbrido, Procesos por Lotes, 

Policondensación, Polietilentereftalato (PET). 

 

 

Abstract 
This research presents a predictive control (MPC) for a batch polycondensation reactor 

for the production of polyethylene terephthalate (PET). A hybrid nonlinear process model 

is used as prediction model. The control objective is tracking the optimal temperature 

profile. The optimal path is obtained by maximizing the conversion in the reactor at the 

end of batch. MPC performance is compared with PI and PID controllers 

 

Keywords: Model Predictive control, Hybrid Modeling, Batch Process, Polycondensation, 

Polyethylene Terephthalate (PET).    
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1. Introducción 

Los procesos de producción consisten en la transformación de materia, energía e 

información en productos útiles de mayor valor, que tienen un uso práctico en la sociedad 

y brindan comodidad al ser humano. Dado que la complejidad y exigencia de los 

procesos es cada vez mayor, es necesario mejorar tanto su diseño como su operación. 

Entre las necesidades actuales se encuentra las fluctuaciones de la demanda del 

mercado, por tal motivo, las plantas de producción deben tener la posibilidad de obtener 

en un mismo equipo productos con diferentes características y en distintas cantidades. 

Por esta razón, los procesos por lotes han adquirido una gran popularidad en los últimos 

años, ya que ofrecen flexibilidad en la producción [1]. 

 

Una amplia variedad de productos químicos, productos farmacéuticos, alimentos, 

productos agrícolas, colorantes, materiales compuestos y polímeros se fabrican en 

operaciones por lotes [2]. Entre estos productos encontramos los polímeros sintéticos, los 

cuales pueden ser llamados como los materiales del siglo XX. Desde la Segunda Guerra 

Mundial el volumen de producción de polímeros se ha incrementado en un factor de 50 a 

un valor actual de más de 120 millones de toneladas anuales. El consumo per cápita 

también ha aumentado con los años a un promedio mundial de aproximadamente 20 kg 

al año [3]. Uno de los polímeros sintéticos más importantes, desde una mirada comercial, 

es el PET (Polietilentereftalato), su contribución al mercado de las fibras plásticas 

alcanza demandas del 40% [4]. 

 

Desde la mirada del área de Control de Procesos, los procesos por lotes y semilotes1  

representan un reto de diseño de controladores que permitan mantener la calidad 

deseada de los productos. Entre las particularidades que dificultan el control de este tipo 

                                                
 

1 Los reactores semilotes tienen características similares a los procesos por lotes. Ambos 
procesos funcionan de forma similar, con la diferencia que los reactivos se van agregando en el 
transcurso del lote o algunos productos se pueden retirar 
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de procesos encontramos: no linealidades, interacciones entre sus variables, 

irreversibilidad del proceso y la carencia de un punto de operación fijo a lo largo de la 

reacción [2], [5], [6]. Entre las no-linealidades fuertes encontramos [7]: 

• En reactores semi-lotes el volumen varía, este efecto se ve reflejado en las 

ganancias y en las constantes de tiempo de las dinámicas de temperatura (factor  

~10) a lo largo del lote. 

• La conductividad térmica entre las paredes del reactor y la masa reaccionante 

pueden variar en un factor de 5 entre cada lote. 

• Las relaciones entre los flujos de enfriamiento y de calentamiento presentan 

discontinuidades y saturaciones. 

 

Por las razones mencionadas anteriormente, las técnicas clásicas de control son 

insuficientes y se hace necesario el uso de técnicas avanzadas de control. La técnica de 

Control Predictivo (MPC, Model Predictive Control), es la técnica de control que mejor 

satisface las demandas actuales del control de procesos [8]–[10]. Entre las principales 

ventajas del MPC se destaca el manejo de restricciones tanto en los estados como en las 

acciones de control. 

 

La implementación de estas técnicas requiere el uso de modelos que representen las 

dinámicas e interacciones del proceso en tiempo real a partir de medición de variables 

del proceso. Algunas de estas variables no se pueden medir de forma directa, como es el 

caso de los calores de reacción. Por esta razón, se hace necesario el uso de modelos 

que representen estas variables no medibles a partir de variables de proceso que se 

puedan medir de forma directa. 

 

Una alternativa es el desarrollo de modelos rigurosos de base fenomenológica. Obtener 

un modelo de estas características involucra un conocimiento exhaustivo del proceso. 

Esta tarea involucra cantidades considerables de tiempo y dinero, lo cual resulta ser muy 

costoso en términos de esfuerzo humano; además, la complejidad del modelo, al estar 

representado por gran cantidad de variables y parámetros, puede representar 

inconvenientes a la hora de la implementación de un MPC en tiempo real. Por esta razón, 

Vandecraen et al. en [11] se planteá que la obtención de un modelo detallado basado en 

principios fundamentales no resulta ser viable para la implementación de un proyecto de 

control. 
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Por otro lado, los modelos caja negra resultan ser una solución atractiva para la 

obtención de modelos con fines de control si se evalúa la relación precisión/ complejidad 

[12]. Pero en el caso de los reactores por lotes, los cuales carecen de un punto  de 

operación fijo a lo largo de la reacción [2], Las técnicas clásicas de identificación son 

insuficientes para caracterizar la dinámica de este tipo de procesos, ya que estas han 

sido desarrolladas para obtener modelos alrededor de un punto de operación. Por esta 

razón, es necesario realizar una gran cantidad de experimentos para caracterizar el  

proceso ante distintas condiciones de operación. Por lo tanto, es imposible el uso de 

modelos caja negra para este tipo de sistemas, ya que por razones técnicas no es viable 

económicamente realizar las pruebas necesarias para obtener suficientes datos [11].  

 

Con el fin de aprovechar las fortalezas y mitigar las debilidades de ambas alternativas de 

modelamiento, han surgido propuestas donde se combinan estructuras fenomenológicas 

y empíricas. En el caso de procesos continuos en [13], [14] se proponen modelos caja 

gris (o híbridos) donde se reducen las estructuras fenomenológicas de sistemas a gran 

escala por proyecciones usando descomposición ortogonal propia (POD, proper 

orthogonal decomposition) y se proponen estructuras empíricas, cuyos parámetros son 

hallados por estimación de parámetros. Por el lado de los procesos por lotes se tienen 

las propuestas de [11] y [15], donde la empresa IPCOS propone su controlador MPC 

INCA, en el cual desarrolla una metodología para la obtención de modelos con fines de 

control para reactores por lotes. Esta metodología la denominan modelamiento híbrido 

para procesos por lotes (“Hybrid batch modeling”). Está planteá el uso de modelos caja 

gris no lineales para ser usados como modelos de predicción en el MPC. Se utiliza un 

submodelo de base fenomenológica para representar dinámicas cuyas variables se 

pueden obtener mediante mediciones directas del proceso y por medio de datos 

experimentales se identifican las dinámicas que no se pueden representar por una vía 

rápida (o no son observables) a partir de la fenomenología, obteniendo una función en 

términos de variables medibles. Esta metodología ha sido probada con éxito en reactores 

de poliadición [7], [16], [17]. 

 

El propósito de este trabajo es extrapolar la metodología de modelamiento híbrido con 

fines de control descrita en [11], [15], [16], [18] a un reactor de policondensación. En los 

trabajos descritos anteriormente proponen para reactores de poliadición estimar a partir 
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de funciones empíricas los calores de reacción. Si bien desde el punto de vista del calor 

de reacción, los procesos de policondensación son menos atractivos que los procesos de 

poliadición [19], los de policondensación presentan retos adicionales como son la 

generación de subproductos que desfavorecen la conversión como consecuencia de la 

reversibilidad de las reacciones, razón por la cual se deben contar con unidades de 

separación integradas al reactor y por lo tanto la presencia de varias fases [20]–[22], 

haciendo que éstos últimos sean procesos difíciles de controlar. A continuación se 

presentan los objetivos del trabajo de investigación y se describe la Tesis por capítulos. 

1.1 Objetivos 

1.1.1 Objetivo general 

Proponer una estrategia de control predictivo para un reactor por lotes de 

policondensación. 

1.1.2 Objetivos específicos 

 

• Describir la técnica de Control Predictivo Basado en Modelo. 

• Describir el proceso de policondensación en reactores por lotes. 

• Formular un modelo matemático híbrido que represente un proceso de 

policondensación en un reactor por lotes. 

• Implementar en simulación un MPC para el sistema representado por el modelo 

híbrido obtenido para el reactor. 

• Analizar la estabilidad y el desempeño del MPC implementado en simulación bajo 

diferentes tipos de perturbaciones. 

1.2 Estructura de la tesis capítulo a capítulo 

Esta tesis está organizada en cinco capítulos. A continuación se describe brevemente el 

contenido de cada capítulo. 

 

Capítulo 2.  En este capítulo se describe el proceso de policondensación. Se muestra el 

proceso de producción de PET y se presenta un modelo de base fenomenológica de la 
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producción de PET en un reactor semi-lote. Con este modelo se obtiene un perfil óptimo 

de temperatura que maximiza la conversión en el reactor. Este modelo representa la 

planta a lo largo del trabajo y por lo tanto servirá para simular el comportamiento del 

proceso y de éste se extraerán los datos experimentales. 

 

Capítulo 3.  En este capítulo se presentan dos modelos de orden reducido híbridos con 

fines de control para el proceso del Capítulo 2. Estos modelos poseen dinámicas 

representadas por la fenomenología y un modelo empírico que representa el calor 

generado y perdido como consecuencia de las reacciones y del intercambio con la 

unidad de separación.  

 

Capítulo 4.  En este capítulo se presenta una descripción general de la técnica de control 

predictivo (MPC). Además, se presenta un MPC basado en un modelo de predicción no 

lineal híbrido para el caso de estudio y se compara su desempeño con controladores 

clásicos (PI y PID). 

 

Capítulo 5.  En este capítulo se presentan las principales conclusiones del trabajo de 

investigación y se dan unas recomendaciones. 

 

 

 

 

 

 

 

 





 

 
 

2. Proceso de Policondesación 

La policondensación es un proceso de polimerización que se lleva a cabo por etapas 

(step-growth polymerizations). Los polímeros obtenidos por condensación son formados 

por monómeros compuestos de dos o más grupos funcionales. Estos polímeros se llevan 

a cabo por reacciones que implican eliminar algunas moléculas más pequeñas [23], [24].  

 

Gran parte de los polímeros comerciales que gobiernan el mercado son manufacturados 

vía policondensación. Entre los principales productos encontramos el nylon, los 

poliésteres y los policarbonatos. Los poliésteres han tenido en las últimas décadas una 

alta demanda en el mercado por las facilidades de extrusión y moldeado. Entre los 

poliésteres más comunes encontramos el PET. Este polímero representa cerca del 40% 

de las fibras sintéticas [25] y el 33% de los envases contenedores de bebidas 

carbonatadas [26]. Es así, como el PET es el producto más representativo de los 

procesos de policondensación [27], [28], razón por la cual se eligió éste producto como el 

objeto de estudio del trabajo de esta investigación. 

2.1 Proceso de producción de PET 

El PET se produce principalmente por dos vías, en la Figura 2-1 se presentan ambos 

mecanismos. El mecanismo (1) se realiza a través de Ácido Tereftálico (TPA) y el 

mecanismo (2) es a partir de Dimetil Tereftalato (DMT). La vía tradicional por medio de la 

cual se ha elaborado este polímero es a partir de DMT, ya que éste reactivo se puede 

purificar fácilmente para alcanzar la calidad necesaria para la producción del polímero 

final y no necesita trabajar a condiciones elevadas de presión y temperatura si se 

compara con la producción a través de TPA. Por las razones mencionadas, en este 

trabajo de investigación se sintetizará PET por la vía (2), es decir, a partir de DMT. 
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Figura 2-1:  Mecanismos de obtencion de PET [27]. 

 

 

En el mecanismo (2) se hace reaccionar DMT con etilenglicol en una proporción molar de 

1:2 a una temperatura inicial entre 140-150°C y a 1 atm de presión, esta etapa es 

conocida como transesterificación (prepolimerización) y se obtiene el monómero llamado 

bis(2-hidroxietil)- tereftalato (BHET) y como subproducto se obtiene Metanol, el cual se 

debe ir evacuando del reactor para favorecer la conversión. Luego se lleva a cabo la 

reacción de policondensación donde al BHET obtenido en el proceso de 

transesterificación se va aumentando gradualmente la temperatura y se va llevando a 

cabo el proceso de polimerización por pasos, obteniendo como subproducto de las 

reacciones de condensación Etilenglicol (EG), el EG se remueve continuamente del 

reactor.  

2.2 Descripción del caso de estudio 

El proceso de producción de PET que se estudiará es un reactor semilote2 a escala de 

laboratorio que se encuentra en el Departamento de Ingeniería Química de la 

Universidad de Sao Paulo [21], [29]. En la Figura 2-2 se presenta un diagrama de flujo de 

un proceso industrial de producción de PET. Como se describió en la sección anterior, en 

                                                
 

2 Inicialmente el reactor opera como un proceso por lotes. Pero como a medida que la reacción 
avanza  se empiezan a retirar los productos volátiles, el reactor opera como un proceso semilote.  
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el proceso de transesterificación, se produce un prepolimero que contiene principalmente 

bis(2-hidroxietil)- tereftalato (BHET) a partir de DiMetilTeraftalato (DMT) y EtilenGlicol 

(EG) para luego llevar a cabo la polimerización por pasos del BHET. Antes de cargar el 

reactor, se funde el DMT solido (alrededor de los 140°C) y se mezcla con el EtilenGlicol. 

Debido a la reversibilidad de las reacciones, para mejorar la conversión en el reactor se 

deben eliminar algunos productos volátiles (subproductos del proceso), en este caso es 

el Metanol (M). El EG hace parte de los productos volátiles; por esta razón, se debe 

contar con una unidad de separación, que permita separar el EG y el M y se pueda 

recircular el EG al reactor. La reacción se da en presencia de un catalizador, 

normalmente se utiliza el acetato de zinc.  

 

Figura 2-2:  Diagrama de flujo del proceso de producción de PET. 

 

 

 

A continuación se presentan las reacciones principales del proceso: 
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Reacción de intercambio de éster [29]: 

 

(2-1) 

 

Reacción de transterificación [29]: 

 

(2-2) 

 

Reacción de policondensación [29]: 

 

(2-3) 

 

En la Tabla 2-1 se presenta un resumen de las reacciones principales del proceso, donde 

mE  es el grupo funcional metil éster, el cual es el obtenido del DMT, gE
 
es el grupo 

funcional hidroxietil éster producido en el intercambio de éster y Z  es la cadena 

polimérica. Estas son las reacciones que se tienen en cuenta en el modelado del 

proceso, para detalles en los mecanismo de reacción e información de las reacciones y 

productos secundarios se recomienda al lector el trabajo realizado por Besnoin & Choi 

[30] y el trabajo de Ravindranath & Mashelkar [25], [31], [32]. 

 

El proceso está representado por un modelo de base fenomenológica desarrollado por 

[21] y éste representa la planta. A continuación se describe el modelo. 
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Tabla 2-1:  Reacciones principales para la producción de PET vía transesterificación. 

Reacciones principales para la producción de 

PET vía transesterificación 

Reacción  Descripción  

1

1 1/

k

m gk K
E EG E M→+ +←  

Intercambio de Ester 

2

2 2/

k

m g k K
E E Z M→+ +←  

Transesterificación 

2

2 2/
2

k

g k K
E Z EG→ +←  

Policondensación 

2.3 Modelo del proceso 

En la Figura 2-3 se presenta el diagrama del sistema de estudio. En este caso, la unidad 

de separación se modela como un tanque donde se almacena una mezcla de las 

especies volátiles. En las expresiones (2-4) - (2-8) se presentan los balances de moles por 

componentes para cada especie de interés en el reactor y en (2-9) el balance de masa 

global para la masa reaccionante rM . Donde EGy , My  representan las fracciones molares 

de EG  y M  en la corriente de vapor ( vF ) que sale del reactor como consecuencia de la 

evaporación. , ,,EG N M Nx x  son las fracciones molares de EG  y M en el depósito y NL  la 

corriente de líquido que retorna de la columna al reactor; ,EG MPM PM  representan los 

pesos moleculares de EG  y M , respectivamente. Y por último, 1 2 3, ,R R R son las 

velocidades de reacción, las cuales están dadas por las expresiones (2-10)-(2-12). Donde 

1 2 3, ,k k k  representan las constantes de velocidad y 1 2 3, ,K K K  las constantes de equilibrio. 

En la Tabla 2-2 se presentan los valores de estas constantes. [ ],[ ],[ ],[ ] y [ ]m gE E Z EG M  

son las concentraciones  volumétricas de cada una de las especies y por esta razón se 

presentan en [ ] .  

 

( )1 2
mdE

V R R
dt

= − −  (2-4) 

( )1 2 3
gdE

V R R R
dt

= − −  (2-5) 
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( )2 3

dZ
V R R

dt
= +  (2-6) 

( ), 1 3EG v EG N N

dEG
y F x L V R R

dt
= − + + − +  (2-7) 

( ), 1 2M v M N N

dM
y F x L V R R

dt
= − + + +  (2-8) 

( ) ( ), ,
r

v EG EG M M N EG N EG M N M

dM
F y PM y PM L x PM x PM

dt
= − + + +  (2-9) 

 

Figura 2-3 : Representacion esquemática del proceso de estudio. 

 

 

[ ][ ] [ ]
1 1

1

2
g

m

E M
R k E EG

K

    = −
 
 

 (2-10) 

[ ] [ ][ ]
2 2

2

2
2 m g

Z M
R k E E

K

 
 = −  

 
 (2-11) 

[ ][ ]2

3 3
3

4
g

Z EG
R k E

K

 
 = −  
 

 (2-12) 
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Tabla 2-2:  Constantes de velocidad y equilibrio de las reacciones. 

Constantes de velocidad y de equilibrio [4] 

Constante de 

velocidad 

jEa

RT
j jk A e

− 
=  

 
 

Factor de 

frecuencia 

[ ]
        

kcal/mol

jA
 

Energía de 

activación  

      

[l/mol/min]
jEa

 

Constante de 

equilibrio 

jK  

j=1 15 44 10×  0,30 

j=2 15 42 10×  0,15 

j=3 18,5 56,8 10×  0,50 

 

Las fracciones molares se calculan por la combinación de las leyes de Raoult y Dalton:  

EG EG
t

EG
y K

N
=  

M M
t

M
y K

N
=  

(2-13) 

1M EGy y+ ≤  (2-14) 

 

EGK  y MK  son las constantes de equilibrio líquido- vapor y tN  el número total de moles en 

el reactor. El modelo representa el sistema desde el arranque, es decir desde que se 

carga el lote. A la temperatura en la que se carga el DMT, el reactor no ha alcanzado el 

equilibrio líquido-vapor. Si la suma de las presiones parciales de EG  y M son menores a 

la presión total del sistema, no se ha alcanzado el equilibrio líquido-vapor. Por esta razón 

se debe chequear la expresión equivalente EG My y+ ; si 1EG My y+ <  no se ha alcanzado 

el equilibrio y por lo tanto no hay generación de vapor ( 0vF = ) y si 1EG My y+ =  se alcanzó 

el equilibrio y por lo tanto hay generación de vapor 0vF > . La expresión para el vF  puede 

ser consultada en [29]. 

 

Se asume la unidad de separación como un depósito, al cual llegan los vapores y se 

condensan, asumiendo que sólo se recircula EG  al reactor, por lo tanto el número de 

moles M  retiradas del reactor se acumulan en la unidad de separación. La cantidad de 

moles de metanol y de etilenglicol que se acumulan en la unidad de separación ( vEG  y 

vM ) están dadas por las siguientes expresiones: 
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,
v

EG v EG N N

dEG
y F x L

dt
= −  (2-15) 

,
v

M v M N N

dM
y F x L

dt
= −  (2-16) 

 

El número de moles totales en la unidad de separación está dado por: 

 

v vU M EG= +  (2-17) 

 

Y las fracciones parciales en la fase líquida de la unidad de separación están dadas por: 

 

,

.

v
M

v
EG

M
x

U
EG

x
U

=

=
 (2-18) 

 

Para conocer la cantidad de líquido almacenado en el depósito que regresa al reactor, se 

utiliza la correlación de Billet’s, ecuación (2-19), donde U es el total de moles acumuladas 

en el depósito y 0,02β = . El depósito se encuentra vacío hasta alcanzar el equilibrio 

líquido- vapor, momento en el cual se empiezan a evaporar las especies más volátiles y 

ascienden para acumularse en el tanque. 

 

3
NL Uβ=  (2-19) 

 

El balance de energía de la masa reaccionante dentro del reactor está definido por la 

expresión (2-20). Las expresiones para las entalpias , , ,V V l l
R R N NH h H h  pueden ser 

consultadas en [21]. En las ecuaciones (2-21)- (2-26) se presentan los balances de 

energía que permiten obtener la temperatura para cada uno de los compartimientos que 

componen el reactor. En la Figura 2-4 se presenta los detalles de los elementos que 

conforman la estructura física del reactor y sus respectivos flujo de calor ( Q ) entre los 

materiales que lo componen. La temperatura de cada compartimiento está representada 

por un balance de energía. Las temperaturas rT , CuT , AlT , . .A inox baseT , . .A inox lateralT , . .A inox TapaT , eT  
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son respectivamente: la temperatura de la resistencia de cobre, la temperatura en la base 

de acero inoxidable del reactor, la temperatura en las paredes de acero inoxidable del 

reactor, la temperatura en la tapa  de acero inoxidable del reactor y la temperatura de la 

chaqueta de enfriamiento.  

 

( ) ( ) ( ) ( )
3

4 5 11
1

1 V V l lr
rj j v R R N N N

jr r

dT
Q Q Q V H R F H h L H h

dt M Cp =

  
= − − − −∆ − − + −  

   
∑  (2-20) 

( )1

1Cu
r

Cu Cu

dT
Q Q

dt M Cp
=  −  

 (2-21) 

( )1 2 3 10

1Al

Al Al

dT
Q Q Q Q

dt M Cp
=  − − −  

 (2-22) 

( ). .
2 4

. . . .

1A inox base

A inox base A inox base

dT
Q Q

dt M Cp
=  −  

 (2-23) 

( ). .
5 6

. . . .

1A inox lateral

A inox lateral A inox lateral

dT
Q Q

dt M Cp
=  −  

 (2-24) 

( ). .
7 8 11

. . . .

1A inox Tapa

A inox Tapa A inox Tapa

dT
Q Q Q

dt M Cp
=  − +  

 (2-25) 

( ) ( )3 6 7 9

1e
c e e e ext

e e e

dT
Q Q Q Q q Cp T T

dt V Cp
ρ

ρ
=  + − − − −  

 (2-26) 

 

Figura 2-4 : Detalle de los compartimientos del reactor. 
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El sistema DAE (Differential Algebraic equations) propuesto en [29] tiene un total de 15 

ecuaciones diferenciales y 7 ecuaciones algebraicas y esta validado con datos 

experimentales, razón por la cual representa las dinámicas de los estados del proceso 

para las condiciones en las que se opera el reactor. A lo largo de este trabajo de 

investigación este sistema DAE será la planta de estudio.  

 

En resumen, se tiene un modelo DAE no lineal, el cual en adelante se representara de la 

forma:  

 

( , )

0 ( , , )

x f x u

g x u y

=
=

&

 (2-27) 

 

Donde, f representa a las ecuaciones diferenciales (2-4)- (2-9), (2-15)- (2-16) y (2-20)- 

(2-26) y g  las ecuaciones algebraicas (2-13)- (2-14) y (2-17)-(2-19). El vector de  

estados 15x R∈ , de salidas y R∈ , y de entradas 2u R∈  se presenta a continuación: 

 

[ ]

15
. . . . . .

2

   

                  ,     ;

                   ,             ;           ,       .

m g r v v

T

r Cu Al A inox base A inox lateral A inox Tapa e

T

r r c

x E E Z EG M M EG M

T T T T T T T x R

y T y R u Q q u R

= 

 ∈

= ∈ = ∈

L

 (2-28) 

2.4 Respuesta del sistema en lazo abierto. 
Con el fin de conocer el comportamiento en lazo abierto del proceso de policondensación 

descrito en las secciones 2.1 y 2.2 se simulará el modelo descrito en la sección 2.3. Se 

carga el lote a una temperatura de 140°C, y se carga el DMT y el EG en una proporción 

molar de 1:2. Durante todo el lote se mantienen las entradas u  definidas en (2-28) de 

forma constante, con la resistencia eléctrica se actúa con una potencia ( rQ ) de 600W y 

el flujo en la chaqueta de enfriamiento ( Cq ) de 0 L/min . En la Tabla 2-3 se presentan las 

condiciones iniciales del lote.  
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Tabla 2-3:  Condiciones iniciales del lote a una potencia constante de 600W. 

Condiciones in iciales del lote   

Variable  Descripción  Valor  

0mE  Moles iniciales de mE [mol] 3  

0gE  Moles iniciales de gE [mol] 0 

0Z  Moles iniciales de Z [mol] 0  

0EG  Moles iniciales de EG [mol] 3  

0M  Moles iniciales de M [mol] 0  

0rT  Temperatura inicial en el reactor [°C] 140.00 

0CuT  
Temperatura inicial de la resistencia de 

cobre [°C] 
199.61 

0AlT  
Temperatura inicial del soporte de 

aluminio [°C] 
189.65 

0baseT  
Temperatura inicial de la base de acero 

inoxidable [°C] 
194.61 

0paredT  
Temperatura inicial de las paredes de 

acero inoxidable [°C] 
171.80 

0ChaquetaT  Temperatura inicial de la chaqueta [°C] 134.89 

0TapaT  Temperatura inicial de la tapa [°C] 130.11 

 

En la Figura 2-5 se presenta la evolución temporal del número de moles de las especies 

que están presentes en el reactor a lo largo del lote. En la Figura 2-6 se presenta el 

comportamiento de la temperatura a lo largo del lote y la conversión en el reactor. 
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Figura 2-5: Dinámica de las especies involucradas en la reacción para el sistema en 

lazo abierto para 600WrQ =  y 0L/minCq = . 

 

 

Figura 2-6: (a) Respuesta de Temperátura y (b) conversión para el sistema en lazo 

abierto para 600WrQ =  y 0L/minCq = . 
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Para el tiempo en el cual se corre el lote, se logra ver que se llega a un número de moles 

final del polímero 0,62 molZ = , alcanzando una conversión final de 82%X = . 

Aproximadamente a los 6 minutos se alcanza el equilibrio Líquido- Vapor, por lo tanto se 

comienza a generar una corriente de vapor que se dirige a la unidad de separación, la 

cual contiene EG  y M . En la unidad de separación se deben separar estas dos 

especies y se debe retornar al reactor el EG , ya que este favorece la conversión, por 

esta razón en la Figura 2-5 se observa que la concentración de M comienza a aumentar 

en el reactor y luego de alcanzar el equilibrio Líquido- Vapor se disminuye ya que se 

separa del EG  gracias a la unidad de separación. Y en la Figura 2-7 se observa como 

aproximadamente a los 40 minutos se comienza a disminuir la concentración de EG  en 

la columna, ya que éste se retorna al reactor. 

 

Figura 2-7: moles en la unidad de separación para el sistema en lazo abierto para 

600WrQ =  y 0L/minCq = . 

 

2.5 Obtención de la trayectoria óptima de temperatu ra de 
operación. 

Para hacer control de seguimiento en procesos por lotes, el primer paso es obtener la 
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debe ser tal que cumpla con los requerimientos que se imponen bajo el criterio del 

ingeniero de procesos y las restricciones de operación, esta trayectoria óptima tiene 

asociadas una cierta secuencia de entradas manipuladas del sistema. Luego el problema 

de la obtención de la trayectoria se vuelve un problema de optimización en donde las 

variables de decisión son conformadas principalmente por el vector de acciones de 

control [33].  

 

En nuestro caso nos interesa maximizar la conversión ( X ) en el reactor para un lote de 

120 minft = , por lo tanto se busca maximizar el número de moles de la cadena 

polimérica Z , cumpliendo con las restricciones de operación del proceso. En las 

expresiones (2-29)- (2-33) se presenta el problema de optimización.  

 

( )
0

2
min 1

ft

u
t

J X dt= −∫  (2-29) 

Sujeto a: 

 

( ) ( ( ), ( ))

( ) ( ( ), ( ))

x t f x t u t

y t g x t u t

=
=

&

 (2-30) 

1EG My y+ ≤  (2-31) 

maxT T≤  (2-32) 

min maxu u u≤ ≤  (2-33) 

 

La variable de decisión es el vector de entradas [ ]T

r Cu Q q= , estas acciones de control 

son las que me permiten extraer o ingresar calor al reactor para obtener la temperatura 

deseada, es decir, la trayectoria de temperatura que me permite obtener las condiciones 

deseadas del producto final. El sistema se discretizó temporalmente en 20 partes, es 

decir se cambia la acción de control cada 6 minutos, en ese espacio de tiempo la acción 

de control se mantiene constante.  

 

En la Figura 2-3 se presenta el diagrama esquemático del proceso, donde se observa 

que en el reactor se manipula la potencia rQ  de la resistencia de calentamiento y el flujo 
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de aire cq  que circula por la chaqueta de enfriamiento. En el caso que se necesite enfriar 

el reactor, se necesita extraer calor de éste, en la optimización equivale a tener 0u <  y 

corresponde a enfriar el reactor, por lo tanto se tendría que actuar con cq . Cuando la 

masa reaccionante necesita recibir calor para favorecer la conversión se debe calentar y 

por lo tanto manipular la potencia rQ  a través de la chaqueta de calentamiento y la 

optimización entrega como resultado 0u > . Por lo tanto, en la expresión (2-33) el límite 

inferior del parámetro de restricción es min maxcu q= −  y corresponde al flujo de aire máximo 

que se puede hacer circular por la chaqueta de enfriamiento max 120 L / mincq =  y el límite 

superior max maxru Q=  es la potencia máxima de la resistencia eléctrica 

max 2000 W / min.rQ =  

 

La optimización está sujeta al modelo dinámico (2-30), éste se describe en la Sección 2.3 

y representado por (2-27)- (2-28). Las condiciones iniciales son las especificadas en la 

Tabla 2-3 de la sección 2.4. En la expresión (2-31) EGy  y My  representan las fracciones 

de vapor de EG  y M , esta expresión define las condiciones del equilibrio Líquido- Vapor 

en el reactor, cuando esta expresión es mayor que 1, el modelo pierde su rango de 

validez y por lo tanto se toma como una restricción. La expresión (2-32) define la 

temperatura máxima a la cual puede operar el reactor, esta temperatura está limitada por 

la condiciones establecidas en la Tabla 2-4, se tienen tres condiciones de temperatura 

que limitan la operación del reactor, en este caso se seleccionó una max 260T C= ° , ya que 

ésta garantiza que no se formará Acetaldehido, que el polímero producido no se 

degradará y que el DMT no se evaporará.  

 

El problema de optimización es un problema de optimización no lineal y se solucionó en 

Matlab por el método del punto interior [34], [35]. La secuencia de entradas óptimas que 

se obtuvieron se presenta en la Figura 2-8. Como se observa en la figura sólo se 

obtuvieron acciones positivas, por lo tanto sólo se necesitó calentar para obtener la 

máxima conversión en el reactor. También se observa que después de los 30 minutos la 

entrada se mantiene constante hasta el final del lote, por lo tanto se puede concluir que 

los primeros 30 minutos es la etapa decisiva del lote y es en la que definen las 

características finales del lote, ya que en el tiempo restante la temperatura en el reactor 



22 Control Predictivo para un Reactor por Lotes de Policondensación 

 
es autorregulada por efecto del equilibrio Líquido-Vapor. Este comportamiento también 

es descrito por Teixeira en [21].  

 

Tabla 2-4:  Restricciones de operación de la temperatura en el reactor. 

Restricción de 

operación 

Valor de 

Temperatura ( xT ) 
Explicación del fenómeno 

Temperatura de 

formación de 

Acetaldehido. 

270xT C> °  

El Acetaldehido es un producto secundario que 

se forma en la obtención del PET. Este 

compuesto afecta la calidad del polímero, razón 

por lo cual no es deseada su producción en el 

proceso. 

Temperatura inicial de 

degradación del PET. 
300xT C= °  

Temperatura en la cual el polímero comienza a 

degradarse y pierde sus propiedades. 

Punto de ebullición del 

DMT. 
282xT C= °  

El DMT es el reactivo principal, razón por la cual 

no se debe permitir que se evapore del reactor 

hacia la columna. Además puede causar 

ahogamiento y ensuciamiento de la unidad de 

separación si se adhiere a sus paredes 

 

Figura 2-8: Acciones de control óptimas encontradas para la obtención de la 

trayectoria óptima. 
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En la Figura 2-9 se presenta la evolución temporal de las moles de las especies de 

interes que intervienen en la reacción. En la Figura 2-10 (a) se presenta la trayectoria de 

temperatura óptima y en la Figura 2-10 (b) la máxima conversión que se obtiene en el 

reactor para las condiciones de operación establecidas. Se logra llegar a una 

concentración molar final del polímero de 0,81 molZ = , alcanzando una conversión final 

de 86,2%X = . En la Tabla 2-5 se compara el lote simulado en la Sección 2.4 con el lote 

óptimo. Se observa que se logró maximizar la conversión y por lo tanto la concentración 

final de la cadena polimérica. 

 

Tabla 2-5:  Comparación del lote óptimo con el lote simulado en la Sección 2.4. 

Comparación del lote óptimo con e l lote simulado en la Sección  2.4. 

 Número de moles de la 

cadena polimérica  [mol]Z  
Conversión  [%]X  

Lote con entradas  constantes 

(Capítulo 2.4) 
0,62 82  

Lote con entradas  óptimas 

(Capítulo 2.5) 
0,81 86,2 

 

Figura 2-9: Dinámica de las especies involucradas en la reacción para el sistema en 

lazo abierto aplicando las acciones de control óptimas. 
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Figura 2-10: (a) Perfil óptimo de Temperatura y (b) conversión para el sistema en lazo 

abierto aplicando las acciones de control óptimas. 

 

 

Figura 2-11: moles en la unidad de separación para el sistema en lazo abierto para el 

lote óptimo. 
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Al igual que en el lote simulado en la sección anterior a los 6 minutos se alcanza el 

equilibrio Líquido- Vapor, por lo tanto se comienza a generar una corriente de vapor que 

se dirige a la unidad de separación. En la Figura 2-9 se observa que la concentración de 

M comienza a aumentar en el reactor y luego de alcanzar el equilibrio Líquido- Vapor se 

disminuye ya que se separa del EG  gracias a la unidad de separación. Y en la Figura 2-

11 se observa como aproximadamente a los 30 minutos se comienza a disminuir la 

concentración de EG  en la columna, ya que éste se retorna al reactor, mientras en el 

lote anterior se comenzaba a retornar a los 40 minutos, esta es la mejora que se realiza 

con las acciones óptimas, ya que al retornar el EG  al reactor se favorece la formación de 

Z ; razón por la cual, se favorece la conversión. 

 

 

 

 

 

 





 

 
 

3. Modelo híbrido reducido del proceso de 
policondensación  

Con el fin de implementar una estrategia de control basada en modelo para el caso de 

estudio, en esta sección se formulará el modelo de predicción que se utilizará para 

predecir las salidas futuras del sistema para que el proceso siga el perfil de temperatura 

encontrado en la Sección 2.5. Éste modelo tiene que ser un modelo simple y que esté en 

función de las variables medibles del proceso, con el fin de implementarse en una 

optimización en tiempo real. El modelo se encuentra a partir de una reducción que se 

realiza al modelo completo del proceso descrito en el Capítulo 2  

 

El modelo reducido que se busca desarrollar en este capítulo es un modelo híbrido [15], 

[16], el cual permitirá al controlador predecir los valores futuros de la temperatura en el 

reactor rT . La característica de esta metodología de modelamiento es que aprovecha las 

ventajas del modelamiento fenomenológico (caja blanca) y del modelamiento empírico 

(caja negra), donde la física del reactor se modela haciendo uso de los balances de 

energía y el calor que no se puede medir de forma directa se estima con una función 

empírica no lineal que es función de las variables medibles del proceso [11],[36]. En este 

trabajo se plantean dos modelos híbridos, con estos se logró una reducción del modelo 

completo de 15 4R R→ . Las características de estos modelos se describen a continuación: 

 

En el Modelo Híbrido A  se realiza una aproximación similar a la propuesta de [16], éste 

contiene un modelo de estructura fenomenológica que representa el intercambio de calor 

entre la chaqueta de calentamiento cQ  y de enfriamiento eQ  con la masa reaccionante, y 

las pérdidas PQ  del reactor con el ambiente; además, en la estructura fenomenológica se 

tiene en cuenta el calor debido a la pérdida/generación que se da en el reactor por 

fenómenos de vaporización/condensación de los componentes volátiles que 

ingresan/retiran a la unidad de separación ( ,v v N NF H L H ). El modelo A también contiene 
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una función empírica que representa el calor generado por las reacciones rxnQ . En la 

Figura 3-1 se presenta la estrategia de modelamiento utilizada. 

 

Figura 3-1:  Estrategia de modelamiento híbrido para el reactor de policondensación 
(Modelo Híbrido A). 

 

 

 

En el Modelo Híbrido B , al igual que en el Modelo Híbrido A, se representa con un 

modelo de estructura fenomenológica el intercambio de calor entre la chaqueta de 

calentamiento cQ  y de enfriamiento eQ  con la masa reaccionante, y las pérdidas PQ  del 

reactor con el ambiente. A diferencia del Modelo A, en este caso el modelo empírico 

además de representar el calor generado por las reacciones rxnQ , también representa la 

pérdida/generación debida a la evaporización/condensación de los componentes volátiles 

( ,v v N NF H L H ), las cuales en el Modelo A se incluían en la estructura fenomenológica. En 

la Figura 3-2 se presenta la estrategia de modelamiento utilizada. 

 

En las siguientes secciones se describirán los modelos mencionados, sus acoplamientos 

y los experimentos realizados para encontrar los parámetros de los modelos híbridos. 
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Figura 3-2:  Estrategia de modelamiento híbrido para el reactor de policondensación 
(Modelo Híbrido B). 

 

3.1 Componente fenomenológico de los modelos 
híbridos. 

El modelo de base fenomenológica planteado consiste en aplicar los balances de energía 

para representar la transferencia de calor entre las variables manipuladas y la masa 

reaccionante. Como se mencionó en el Capítulo 2 el reactor está compuesto por distintos 

materiales y la temperatura de cada uno de éstos está representada por una ecuación 

diferencial, con el fin de reducir el número de ecuaciones diferenciales y de medidas en 

el reactor se redujo el modelo completo por truncación de estados [37], [38], encontrando 

las resistencias equivalentes [39], [40] para los flujos de calor de enfriamiento ( eQ ), 

calentamiento ( cQ ) y de pérdidas con el ambiente ( pQ ). En la Figura 3-3 se representan 

los flujos mencionados, éstos están representados por (3-1)-(3-3) y el balance de energía 

para la masa reaccionante se presenta en (3-4). Donde , , ,r c e extT T T T  representan las 

temperaturas de la masa reaccionante, de la chaqueta de calentamiento, de la chaqueta 

de enfriamiento y la temperatura ambiente. 

( ) ( )c c rc
Q UA T T= −  (3-1) 

( ) ( )e r ee
Q UA T T= − −  (3-2)  
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( ) ( )p r extp
Q UA T T= − −  (3-3)  

 

Figura 3-3:  Flujos de calor equivalentes para los compartimientos del reactor. 

 

 

 

( ) ( ) ( ) ( ) ( ) ( ) ( ) /

1

c e p

r
c r r e r ext generaciónc e p

perdidap r Q Q Q

dT
UA T T UA T T UA T T Q

dt MC

 
 = − − − − − ± 
  
1442443 1442443 1442443

 (3-4) 

 

Las pérdidas al ambiente ( pQ ) se desprecian ya que el reactor y la unidad de separación 

están debidamente aislados. Entonces se pasó de tener 11 flujos de calor que se 

describían en el modelo completo del Capítulo 2 a tener sólo 2 flujos de calor para 

describir el intercambio calórico entre los compartimientos del reactor y la masa 

reaccionante. A continuación se describen los balances de energía para cada uno de los 

modelos híbridos. 
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3.1.1 Estructura del modelo fenomenológico para el Modelo 
Híbrido A 

La estructura del modelo fenomenológico para el Modelo Híbrido A está representado por 

las expresiones (3-5)- (3-7). Las temperaturas , ,r c eT T T  se pueden medir directamente del 

proceso. rQ  representa el flujo de calor entregado por la resistencia eléctrica para 

calentar el reactor3 y cq  el flujo de aire que se hace pasar por la chaqueta de 

enfriamiento, el termino v vF H  es el flujo de calor extraído del reactor como consecuencia 

de la vaporización de los productos volátiles hacia la unidad de separación y N NL H  es el 

flujo de calor que ingresa al reactor como consecuencia del retorno de los fondos de la 

unidad de separación los cuales están ricos en EG . Los parámetros del modelo se 

toman de las propiedades térmicas de los materiales. Estos parámetros también se 

pueden identificar con datos extraídos del proceso cuando la masa esté inerte, es decir, 

que no esté reaccionando y que no se generen cambio de fase. 

( ) ( ) ( ) ( ) ( )( )1r
c r r e v v N N rxnc e

p r

dT
UA T T UA T T F H L H Q

dt MC
 = − − − − + + 

 (3-5) 

( ) ( ) ( )1c
r c rc

p c

dT
Q UA T T

dt MC
 = − − 

 (3-6)  

( ) ( ) ( ) ( )1
.e

c r c c e extc
p e

dT
UA T T q T T

dt MC
ρ = − − − 

 (3-7)  

3.1.2 Estructura del modelo fenomenológico para el Modelo 
Híbrido B 

La estructura del modelo fenomenológico para el Modelo Híbrido B está representado por 

las expresiones (3-8)- (3-10). Al igual que en el Modelo Híbrido A, las temperaturas 

, ,r c eT T T  se pueden medir directamente del proceso. rQ  representa el flujo de calor 

                                                
 

3 No confundir rQ  con rxnQ . rQ  hace referencia al calor entregado por la resistencia eléctrica al 

reactor, con el fin de aumentar la temperatura e iniciar la reacción; mientras rxnQ  se refiere al calor 
generado por las reacciones. 
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entregado por la resistencia eléctrica para calentar el reactor y cq  el flujo de aire que se 

hace pasar por la chaqueta de enfriamiento. En este caso, la estructura del submodelo 

fenomenológico no contiene los términos que representan los flujos de calor debidos a la 

vaporización/condensación de los productos más volátiles ( ,v v N NF H L H ). 

( ) ( ) ( ) ( ) ( )( ) /

1r
c r r e generaciónc e

perdidap r

dT
UA T T UA T T Q

dt MC

 = − − − + 
 

 (3-8) 

( ) ( ) ( )1c
r c rc

p c

dT
Q UA T T

dt MC
 = − − 

 (3-9)  

( ) ( ) ( ) ( )1
.e

c r c c e extc
p e

dT
UA T T q T T

dt MC
ρ = − − − 

 (3-10)  

 

En la Tabla 3-1 se presenta una comparación de los submodelos fenomenológicos de los 

Modelos Híbridos A y B. 

 

Tabla 3-1:  Comparación de las estructuras de los submodelos fenomenológicos para 
los modelos híbridos propuestos. 

Estructura Fenomenológica del Modelo 

Híbrido A. (Ecuaciones (3-5)-(3-7)). 

Estructura Fenomenológica del Modelo 

Híbrido B. (Ecuaciones (3-8)-(3-10)). 

( ) ( ) ( ) ( ) ( )( )

]

( ) ( ) ( )

( ) ( ) ( ) ( )

1

                                            

1

1
.

r
c r r ec e

p r

v v N N rxn

c
r c rc

p c

e
c r c c e extc

p e

dT
UA T T UA T T

dt MC

F H L H Q

dT
Q UA T T

dt MC

dT
UA T T q T T

dt MC
ρ

= − − −

− + +

 = − − 

 = − − − 

 

( ) ( ) ( ) ( ) ( )( )

( ) ( ) ( )

( ) ( ) ( ) ( )

/

1

                                                              

1

1
.

r
c r r ec e

p r

generación
perdida

c
r c rc

p c

e
c r c c e extc

p e

dT
UA T T UA T T

dt MC

Q

dT
Q UA T T

dt MC

dT
UA T T q T T

dt MC
ρ

= − − −

+ 


 = − − 

 = − − − 

 

3.2 Estructura del modelo Empírico.  

En los modelos de estructura fenomenológica descritos en la sección anterior sólo se 

puede conocer el intercambio de calor (conducción y convección) entre los diferentes 

materiales que conforman el reactor, ya que están en función de las temperaturas 



Capítulo 3 33

 

medidas, pero no se puede medir de forma directa el calor generado por las reacciones 

rxnQ  y en el caso del Modelo Híbrido B no se podría medir el calor perdido por el cambio 

de fase más el calor de reacción /generación perdidaQ . Estos calores que no se representan por 

la fenomenología del proceso, ni se pueden medir directamente, se estiman mediante 

una función empírica. Esta función se ajusta extrayendo datos de temperatura del 

proceso y restándole los datos representados por la fenomenología simulada del proceso 

[15]. En la expresión (3-11) se representa el procedimiento. ( ), rf X T  es función de la 

conversión X  y de la temperatura de la masa reaccionante rT  [16].  

        
( , ) r

r

Modelo ModelodT
f X T

Empírico Fenomelógicodt

   
= ≈ −   

   
 (3-11) 

 

En el caso del Modelo Híbrido A se tiene que: 

( , )r rxnf X T Q=  (3-12) 

 

Y en el caso del Modelo Híbrido B: 

/( , )r generación perdida v v N N rxnf X T Q F H L H Q= = − + +  (3-13) 

3.2.1 Obtención del modelo que representa la pérdid a/generación 
de calor en el reactor 

Analizando la estructura del modelo completo descrito en la sección 2.3 se encontró que 

los calores que se buscan representar por ( ), rf X T  están fuertemente ligados a la 

velocidad de reacción, la cuales están gobernadas por la ley de Arrhenius. Por esta razón 

se selecciona una estructura en función de la conversión, de exponenciales en función de 

la temperatura en el reactor y se seleccionan funciones tangentes inversas, las cuales se 

comportan como un interruptor (suave), que permiten al modelo representar el 

comportamiento del proceso antes y después de alcanzar el equilibrio Líquido-Vapor. A 

continuación se presenta la estructura propuesta: 
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( ) ( )
62

3 7 1
1 5 81

4

1
( , ) tanr r

kk

k kT T
rf X T k e X k e X X k

tan X k

− −
−

−= ⋅ ⋅ + ⋅ ⋅ −
−

 (3-14) 

En (3-14) los parámetros del modelo, [ ]1 8, ,k kL , se ajustan a los datos experimentales 

por medio de mínimos cuadrados no lineales [41]. Los datos por medio de los cuales se 

ajustaron estos submodelos empíricos, para los Modelos Híbridos A y B, son tomados del 

modelo completo que representa el proceso. Se hicieron varios experimentos, en los 

cuales se variaban las condiciones iniciales de los lotes y las entradas al proceso, esto se 

realizó con el fin de obtener conjuntos de datos de conversión, temperatura y calores de 

generación/pérdida para distintas condiciones de operación. En la Figura 3-4 se 

presentan la superficie con los datos con los cuales se ajustaron los parámetros para el 

caso del Modelo Híbrido A y en la Figura 3-5 se presentan la superficie con los datos 

para el Modelo Híbrido B. Tanto en la Figura 3-4 como en la Figura 3-5  se presenta una 

línea continua de color negro, esta línea es la trayectoria de operación óptima, y como se 

puede observar en las figuras está alcanza la mayor conversión posible en el reactor. 

Esta trayectoria se obtuvo en la Sección 2.5.  

 

Figura 3-4: Datos para ajustar los parámetros de la estructura del submodelo empírico 

( ), rf X T  para el Modelo Híbrido A. 
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Figura 3-5: Datos para ajustar los parámetros de la estructura del submodelo empírico 

( ), rf X T  para el Modelo Híbrido B. 

 

3.2.2 Estimación de la conversión. 

La conversión ( X ) no se puede medir de forma directa y como se mencionó en las 

secciones anteriores, se debe conocer el valor de la conversión para obtener el valor de 

( ), rf X T  y así calcular los calores de generación/evaporación. A continuación se 

describe como se estima la conversión en el reactor para cada uno de los modelos 

híbridos. 

� Caso del Modelo Híbrido A: 

Para estimar la conversión, se encontró en la literatura que IPCOS [16] para reactores 

por lotes de poliadición sin cambio de fase mide la conversión con un modelo dinámico. 

Esta aproximación también se puede usar en nuestro caso de estudio ya que la reacción 

también es exotérmica y se puede medir su evolución siguiendo el calor que genera y 

teniendo en cuenta que cuando la reacción alcanza su máxima conversión deja de 

generar calor. Este modelo está en función del calor generado por la reacción mediante 

el siguiente desarrollo:  

 

Se tiene que la conversión está dada en términos del reactivo limitante ( RLC ): 
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0

0

RL RL

RL

C C
X

C

−
=  (3-15) 

 

Donde 0RLC  es la concentración inicial. La derivada de la conversión es: 

 

0

1 RL

RL

dCdX

dt C dt
= − ⋅  (3-16) 

 

Además, se tiene que en un reactor por lotes con reacción irreversible el balance de 

moles para el reactivo limitantes está dado por: 

 

RLdC
V r

dt
= − ⋅  (3-17) 

 

Donde V  es el volumen y r  es la velocidad de reacción. El calor generado por la 

reacción rxnQ  es el siguiente: 

 

rxn rxnQ H r V= −∆ ⋅ ⋅  (3-18) 

 

Donde rxnH∆  es el calor de reacción. Despejado r  de (3-18) y reemplazando en (3-17) y 

luego reemplazando en (3-16), se llega a la siguiente expresión: 

 

0

1 rxn

RL rxn

QdX

dt C H
= − ⋅

∆
 (3-19) 
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� Caso del Modelo Híbrido B: 

En este caso, además del calor generado por las reacciones se tiene un calor que se 

pierde/gana como consecuencia de los cambios de fase que se dan debidos a la 

vaporación/condensación de los productos volátiles obtenidos en las reacciones de 

condensación. En este caso ( , )rf X T  representado en la ecuación (3-14) representa el 

calor total que se gana/pierde tanto por las reacciones como por los cambios de fase. En 

este caso, al igual que en el desarrollo de IPCOS presentado en [16], [18], la conversión 

se estimará con un modelo dinámico en función del calor ganado/perdido en la reacción 

( , )rf X T , pero en este caso, además del calor debido a la reacción también se tiene en 

cuenta el calor por el cambio de fase. Por esta razón la expresión (3-19) que estima la 

conversión para el caso del Modelo Híbrido A pierde validez y para este caso se propone 

un modelo dinámico lineal empírico. 

 

El modelo se presenta en (3-20), éste es un sistema algebraico- diferencial y se calcula 

,  A B  y C  utilizando técnicas de identificación por subespacios, en este caso bastó con 

un modelo de orden 1. Se utilizó el algoritmo N4SID desarrollado en [12]. z  es un estado 

interno del modelo y no tiene significado físico, el modelo está en función de ( , )rf X T , el 

cual es calculado en (3-14). La salida es la conversión X . Es importante resaltar que la 

forma como se estima la conversión en este trabajo no difiere en gran medida del método 

propuesto por IPCOS [16] ya que en ambas aproximaciones se cuenta con ecuaciones 

diferenciales de estructura similar. En la Tabla 3-2 se presenta la comparación de las dos 

técnicas. 

 

( , )

, , , ,

r

dz
A z B f X T

dt
X C z

A B C z X R

= ⋅ + ⋅

= ⋅

∈

 
(3-20) 
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Tabla 3-2:  Comparación de las tecnicas para estimar conversión. 

Caso del Modelo Híbrido A (Propuesta 

de IPCOS)  

Caso del Modelo Híbrido B (Propuesta 

de este trabajo) 

0

( , )

1

C rxn

rxn r

C
RL rxn

dX
k Q

dt
Q f X T

k
C H

=

=

= −
∆

 ( , )r

dz
A z B f X T

dt
X C z

= ⋅ + ⋅

= ⋅
 

3.3 Modelos híbridos  

Para el Modelo Híbrido A el submodelo de base fenomenológica está representado por 

las ecuaciones (3-5)- (3-7) y la conversión se calcula con la ecuación (3-19). En el caso 

del Modelo Híbrido B el submodelo empírico está representado por (3-8)- (3-10) y la 

conversión con (3-20). En ambos casos, la función ( , )rf X T  tiene la estructura 

presentada en (3-14). , ,r c eT T T  representan las temperaturas medidas en el reactor, en la 

chaqueta de calentamiento y de enfriamiento, respectivamente. En la Tabla 3-3 se 

presentan los modelos híbridos descritos en las secciones anteriores. 

 

Tabla 3-3:  Comparación del Modelo Híbrido A y del Modelo Híbrido B. 

Modelo Híbrido A  Modelo Híbrido B  

( ) ( ) ( ) ( ) ( )( )

]

( ) ( ) ( )

( ) ( ) ( ) ( )

1

                                      ( ,)

1

1
.

r
c r r ec e

p r

v v N N r

c
r c rc

p c

e
c r c c e extc

p e

dT
UA T T UA T T

dt MC

F H L H f X T

dT
Q UA T T

dt MC

dT
UA T T q T T

dt MC
ρ

= − − −

− + +

 = − − 

 = − − − 
 

0

( , )

1

C rxn

rxn r

C
RL rxn

dX
k Q

dt
Q f X T

k
C H

=

=

= −
∆

 

( ) ( ) ( ) ( ) ( )( )

]

( ) ( ) ( )

( ) ( ) ( ) ( )

1

                                                             ( , )

1

1
.

r
c r r ec e

p r

r

c
r c rc

p c

e
c r c c e extc

p e

dT
UA T T UA T T

dt MC

f X T

dT
Q UA T T

dt MC

dT
UA T T q T T

dt MC
ρ

= − − −

+

 = − − 

 = − − − 

 

( , )r

dz
A z B f X T

dt
X C z

= ⋅ + ⋅

= ⋅
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En resumen, tanto para el Modelo Híbrido A como para el Modelo Híbrido B, se tiene un 

modelo de orden reducido híbrido no lineal, el cual en adelante se representara de la 

forma:  

 

( , )

0 ( , , )
h h h

h h h

x f x u

g x u y

=
=

&

 (3-21) 

Donde, hf  representa a las ecuaciones diferenciales, hg  las ecuaciones algebraicas. El 

vector de  estados hx , de salidas hy , y de entradas u se presenta a continuación: 

 

]

[ ]

4

2

               ;               ;

   ,             ;           ,       .

T

h r c e h

T

h r h r c

x z T T T x R

y T y R u Q q u R

= ∈

= ∈ = ∈

 (3-22) 

3.4 Validación del modelo. 

En la Tabla 3-4 se comparan los dos modelos híbridos que se han descrito en este 

capítulo con el modelo completo del Capítulo 2. Para validar la capacidad de predicción 

de los modelos obtenidos en esta sección se compara con datos obtenidos del modelo 

completo descrito en el Capítulo 2, el cual representa el proceso. La simulación se corre 

para un lote de 120 minutos, actuando con las acciones de control óptimas encontradas 

en la sección 2.5 y reportadas en Figura 2-8 y con las condiciones iniciales en la Tabla 

2-3, es decir, con la trayectoria óptima de operación. 

 

Tabla 3-4:  Comparación del modelo completo con los modelos de predicción híbridos. 

Comparación de modelos  
 # de 

ecuaciones 
diferenciales 

# de ecuaciones 
algebraicas Objetivo del modelo 

Modelo descrito 
en el Capítulo 2. 15 7 

Simular el 
comportamiento del 
proceso real.  

Modelo s 
Híbridos 

obtenidos en el 
Capítulo 3  

(Modelo Híbrido 
A y B) 

4 1 

Modelo con fines de 
control. Permite 
predecir los estados de 
interés del proceso en 
función de estados 
medibles.  
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3.4.1 Validación del Modelo Híbrido A. 

En la Figura 3-6 se presenta el perfil de temperatura obtenido por el modelo Híbrido A y 

se compara con el modelo del proceso, como se observa en la figura el modelo predice el 

comportamiento de la temperatura para el proceso antes del equilibrio, pero después de 

que se alcanza el equilibrio líquido-vapor, se presenta un error que alcanza hasta 12°C 

como se observa en la Figura 3-8 (a), aunque el modelo sigue la tendencia de los datos 

experimentales, lo cual es importante para el diseño de controladores basados en 

modelo. 

 

En la Figura 3-7 se presenta la conversión ( X ) estimada por el Modelo Híbrido A y se 

compara con datos obtenido del proceso. Como se observa en la Figura 3-8 (a) el 

modelo sigue la tendencia de los datos con una desviación máxima del 8% si se compara 

con los datos obtenidos del proceso, esta máxima desviación se observa entre los 60- 70 

minutos del lote. La mayor desviación se logra apreciar justo cuando el error en la 

dinámica de temperatura es mayor, la desviación al final del lote de la conversión 

estimada fue de 5%. Por último, en la Figura 3-9 (a) se presenta el calor de reacción 

calculado con la función empírica ( , )rf X T  comparada con los datos experimentales y en 

la Figura 3-9 (b) se presenta el error normalizado. En este caso se puede observar que el 

calor de reacción que se predice con el Modelo Híbrido A es muy aproximado al 

experimental antes del equilibrio, presentado errores cercanos a cero, luego del equilibrio 

líquido-vapor se obtiene errores mayores, aunque se sigue la tendencia. 
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Figura 3-6: Predicción de la trayectoria de temperatura por el Modelo Híbrido A 

comparada con datos obtenidos del modelo completo. 

 

Figura 3-7: Predicción de la conversión por el Modelo Híbrido A comparada con datos 

obtenidos del modelo completo. 
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Figura 3-8: Errores entre los dos modelos: (a) Temperatura, (b) conversión. 

 

 

Figura 3-9: (a) Comparación entre el calor de reaccion en el reactor experimentales 
con los estimados por ( , )rf X T  para el modelo híbrido A. (b) Error. 
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3.4.2 Validación del Modelo Híbrido B. 

En la Figura 3-10 se presenta el perfil de temperatura obtenido por el modelo Híbrido B y 

se compara con el modelo del proceso, como se observa en la figura el modelo predice el 

comportamiento de la temperatura para el proceso, el modelo está en la capacidad de 

predecir no- linealidades fuertes del proceso como lo es el equilibrio Líquido-Vapor, la 

cual representa la generación de vapor en el reactor. En la Figura 3-12 (a) se presenta el 

error entre el modelo de predicción y los datos del proceso para la temperatura, en la 

figura se observan errores inferiores a 0,6°C. 

 

Figura 3-10: Predicción de la trayectoria de temperatura por el Modelo Híbrido B 

comparada con datos obtenidos del modelo completo. 
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Figura 3-11: Predicción de la conversión por el Modelo Híbrido B comparada con datos 

obtenidos del modelo completo. 

 

 

Figura 3-12: Errores entre los dos modelos: (a) Temperatura, (b) conversión. 
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Figura 3-13: (a) Comparación entre los calores de pérdida/generación en el reactor 

experimentales con los estimados por ( , )rf X T  para el modelo híbrido B. (b) Error. 

 

3.4.3 Selección del modelo híbrido 

En las secciones anteriores se describieron dos modelos híbridos, como se mencionó 

anteriormente, los modelos se hallaron con fines de predicción para implementarse en un 

controlador basado en modelo. Por esta razón, el modelo seleccionado será el Modelo 

Híbrido B, ya que es él que presenta errores menores en la predicción de la temperatura 

en el reactor, y esta es la variable que nos interesa controlar y por lo tanto predecir sus 

valores futuros para encontrar acciones de control óptimas. En adelante, siempre que se 

mencione el modelo de predicción, se está haciendo referencia al Modelo Híbrido B 

descrito en la Sección 3.3. En la Figura 3-14 se presenta los calores estimados por la 

función ( , )rf X T  del Modelo B para distintas condiciones de operación, se puede 

observar como la figura presenta similitud con la Figura 3-5, la cual representa los datos 

experimentales del proceso. 
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Figura 3-14:  Calores generados/perdidos estimados por la función ( , )rf X T  del Modelo 

Híbrido B para distintas condiciones de operación del reactor. 

 

 

También es importante analizar el comportamiento y la estabilidad del modelo dinámico 

que se encontró para estimar la conversión y que se presenta en la expresión (3-20). Por 

esta razón, se simuló dicho modelo bajo distintas temperaturas de operación. En la 

Figura 3-15 se presenta el cambio del estado interno z , el cual representa el 

comportamiento dinámico de la conversión en función del calor estimado por la función 

empírica, como se observa en la figura este estado no presenta cambios muy elevados y 

por lo tanto se puede garantizar la estabilidad del sistema. En la Figura 3-16 se presenta 

la evolución temporal de la conversión bajo distintas condiciones de temperatura, se 

puede observar que la conversión se encuentra dentro de un rango de 0 a 1. 
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Figura 3-15:  Cambio en el estado interno z  con respecto al tiempo y bajo distintas 

temperaturas de operación. 

 

 

Figura 3-16:  Comportamiento del modelo dinámico que estima la conversión del 

modelo híbrido B bajo distintas temperaturas. 
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Por último, se obtienen múltiples modelos lineales continuos del Modelo Híbrido B de la 

Tabla 3-1. Estos modelos se hallan con el fin de analizar la estabilidad del modelo de 

predicción. Se obtuvieron 10 modelos a lo largo de la trayectoria de temperatura de 

operación óptima que se presenta en la Figura 2-10 y sus respectivas acciones de control 

óptimas presentadas en la Figura 2-8. En la Tabla 3-5 se presentan los tiempos donde se 

linealiza el Modelo Híbrido B. Estos tiempos se seleccionaron teniendo en cuenta rangos 

de operación donde las acciones de control óptimas de la Figura 2-8 son constantes. 

Cada modelo lineal está conformado por 4 estados ( , ,  y r c eT T T z), por dos entradas (

 y r cQ q ) y una salida ( rT ).  

 

Tabla 3-5:  Tiempos alrededor de los que se linealiza el Modelo Híbrido. 

Modelo  Linealiz ación del Modelo Híbrido 
alrededor del tiempo: 

mod1 0 min .t =  

mod2 6min.t =  

mod3 12min.t =  

mod4 18min .t =  

mod5 25min.t =  

mod6 31min .t =  

mod7 50min .t =  

mod8 75min.t =  

mod9 100 min .t =  

mod10 120 min .t =  

 

En la Figura 3-17 (a) se presentan los polos para los múltiples modelos. Los modelos 1 y 

2 (mod1 y mod2) presentan un polo en el semiplano derecho, en este caso el sistema es 

inestable, lo cual es un comportamiento esperado considerando las características 

inherentes de los procesos por lotes y más aun tratándose de una reacción exotérmica. 

Los modelos restantes presentan los polos en el semiplano izquierdo, en este caso, estos 

sistemas son estables. En la Figura 3-18 se presenta como evolucionan la parte real de 

del polo dominante del sistema en el tiempo, es decir, a medida que nos vamos 

moviendo en la trayectoria óptima de operación como se comporta la estabilidad del 

sistema.  
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Figura 3-17:  (a) Mapa de polos para los múltiples modelos lineales obtenido para el 

Modelo Híbrido B alrededor del punto de operación. (b) Acercamiento alrededor del eje 

imaginario.  

 

Figura 3-18:  (a) Evolución temporal de lo polos para los múltiples modelos lineales 

obtenido para el Modelo Híbrido B alrededor del punto de operación. (b) Acercamiento 

alrededor del eje real.  
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Con respecto a la estabilidad del sistema se puede concluir analizando la Figura 3-18 

que el sistema es inestable antes de alcanzar el equilibrio líquido- vapor, esto lo 

confirmamos observando que la parte real de los polos del mod1 y mod2 (los cuales se 

obtienen para condiciones donde el sistema no está en equilibrio y no se han comenzado 

a volatilizar los subproductos) se encuentran en el semiplano derecho, es decir que 

toman valores positivos. Luego de alcanzado el equilibrio líquido-vapor y por lo tanto 

empezar a volatilizar algunos productos, se encuentra que el sistema es estable, ya que 

la parte real de los polos de los modelos mod3 a mod10 es negativa, por lo tanto se 

confirma que los procesos de policondensación al generar vapor, liberan energía y las 

reacciones son autorreguladas. Este hecho confirma que la parte crítica en los procesos 

de policondensación es el arranque del lote y por lo tanto es vital controlar y supervisar 

esta etapa del proceso. 

 

 

 



 

 
 

4. Control Predictivo (MPC) 

El Control Predictivo (MPC, Model Predictive Control) más que una técnica de control en 

sí misma, son un conjunto de métodos de control que hacen uso explícito de un modelo 

del proceso para obtener la señal de control minimizando una función objetivo. Las 

principales características de estos métodos son las siguientes [42]:  

 

• Uso explícito de un modelo para predecir la salida del proceso en futuros 

instantes de tiempo (horizonte).  

• Cálculo de las señales de control minimizando una cierta función objetivo. 

• Estrategia deslizante, de forma que en cada instante el horizonte se va 

desplazando hacia el futuro, lo que implica aplicar la primera señal de control en 

cada instante y desechar el resto, repitiendo el cálculo en cada instante de 

muestreo. 

 

El MPC presenta una serie de ventajas y desventajas sobre otros métodos, entre las 
principales se destacan [42]: 

 

Ventajas: 

• Puede ser usado para controlar una gran variedad de procesos, desde aquellos 

con dinámica relativamente simple hasta otros más complejos incluyendo 

sistemas con grandes retardos, de fase no mínima o inestables.  

• Permite tratar con facilidad el caso multivariable. 

• Posee intrínsecamente compensación para tiempos muertos (retardo). 

• Resulta conceptualmente simple la extensión al tratamiento de restricciones, que 

pueden ser incluidas de forma sistemática durante el proceso de diseño. 

• Es muy útil cuando se conocen las futuras referencias (robótica o procesos 

batch). 
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• Posee un control prealimentado (feedforward) que permite compensar las 

perturbaciones medibles. 

• Es una metodología completamente abierta basada en algunos principios básicos 

que permite futuras extensiones. 

 

Desventajas: 

• La necesidad de un modelo apropiado, que capture al máximo la dinámica del 

proceso.  

• La carga computacional para realizar algunos casos (MPC no lineal). 

• Sintonización. No existe una clara relación entre los parámetros de sintonía y el 

comportamiento del sistema. 

•  La garantía de estabilidad, sobre todo cuando existen restricciones. 

4.1 Metodología utilizada por el Control Predictivo  

En la Figura 4-1 se presenta la forma como opera un MPC. En cada instante de 

muestreo, se toma como tiempo actual a t , siguiendo la trayectoria de referencia ( )t kω +

en un horizonte de predicción N  y un horizonte de control uN . 

 

Figura 4-1: Estrategia de control predictivo (modificado de [43]). 

 

 

A continuación se describe el algoritmo utilizado para seleccionar las acciones de control 

óptimas para seguir la referencia: 
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1. En cada instante de muestreo t  y haciendo uso del modelo del proceso se 

predicen las salidas futuras para un determinado horizonte N , llamado horizonte 

de predicción. Estas salidas predichas, ( )y t k t+  para 1,...,k N=  dependen de los 

valores de las entradas y salidas pasadas conocidos hasta el instante t  (entradas 

y salidas pasadas) y de las señales de control futuras ( )u t k t+ , 0,..., 1k N= − , 

que son las que se quieren calcular para aplicar al sistema. 

 

2. Se generan conjuntos de señales de control futuras ( )u t k t+ , y se evalúa en una 

función de costo (esta función suele tomar una forma cuadrática de los errores 

entre la salida predicha y la trayectoria de referencia) y se selecciona aquella 

secuencia que minimice el valor de la función de costo, es decir la secuencia de 

control que mantenga la salida del proceso lo más cercana posible a la trayectoria 

de referencia ( )t kω + . La variación de la acción de control está determinada por 

el horizonte de control uN , para los instantes superiores a uN  la acción de control 

será igual a la anterior. 

 

3. La señal de control ( )u t t  es enviada al proceso, mientras las siguientes señales 

de control son descartadas, al siguiente instante de muestreo se actualizan los 

valores y se repite el paso 1, este concepto es conocido como horizonte 

deslizante. 

 

En la Figura 4-2 se presenta el diagrama de bloques de la estructura básica del MPC. 

Todos los controladores predictivos poseen tres elementos comunes, un modelo de 

predicción, una función objetivo y una metodología para obtener la ley de control. Por ser 

una metodología de control abierta, para cada uno de estos elementos se pueden elegir 

diversas opciones. A continuación se definen estos tres elementos. 
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Figura 4-2 : Diagrama de bloques de un MPC. 

 

4.2 Modelo de predicción 

Se utiliza un modelo del sistema para predecir las salidas futuras de la planta, basándose 

en los valores pasados de las entradas y salidas del sistema. Es por ello que el modelo 

del sistema constituye un elemento fundamental en el desempeño del controlador, y es 

conveniente seleccionar un modelo lo más representativo posible de las dinámicas de 

interés del sistema real con el objeto de lograr una estimación exacta de las salidas 

futuras del sistema. Los modelos se pueden clasificar de la siguiente manera [44]: 

4.2.1 Clasificación según la naturaleza del modelo.  

� Fenomenológicos o de caja blanca:  

Son obtenidos a partir de los principios fenomenológicos o leyes físicas, por lo tanto su 

estructura y sus parámetros tienen significado físico, y el valor de estos es hallado por 

observación del sistema real, teorías existentes reflejadas en leyes. Los modelos 

fenomenológicos están compuestos por ecuaciones de balance (masa, energía y 

cantidad de movimiento) y ecuaciones constitutivas. 
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� Empíricos o caja negra:  

Son obtenidos completamente por información extraída del proceso, su estructura ya 

está predefinida y tanto su estructura como sus parámetros no tienen significado físico. 

La estructura y los parámetros se ajustan a datos numéricos obtenidos del proceso. 

� Híbridos o caja gris: 

Son una combinación de los anteriores. Donde se usan estructuras fenomenologícas 

dadas por las leyes de la conservación de energía y se combinan con estructuras 

empíricas, la cuales son ajustadas por datos entrada-salida extraídos del proceso. 

4.2.2 Otras clasificaciones. 

� Estocásticos y determinísticos: 

Si los elementos se basan en relaciones causa efecto (determinísticos) y si las relaciones 

son de naturaleza probabilística (estocásticos). 

� Según la variación espacial de las variables: 

Si las variables son dependientes de la posición espacial son modelos de parámetros 

distribuidos y si no dependen de la posición espacial son de parámetros concentrados. 

� Lineales y no lineales. 

� Continuos y discretos. 

4.3 Función objetivo 

En los diferentes tipos de MPC se usa una función de costo para obtener las futuras 

acciones de control. Una de las funciones objetivo más típica es aquella en la cual el 

objetivo es que la salida futura ( )y t k t+ 4 siga la señal de referencia ( )t kω + , al mismo 

                                                
 

4 Indica la predicción de la variable, en este caso y, en el instante k calculada a partir del instante 
t. 
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tiempo que se penaliza la acción de control buscando que se cumplan las 

especificaciones del sistema cumpliendo con las restricciones. 

 

En (4-1) se presenta la expresión general la función objetivo, donde 1N  y 2N  

corresponden a los horizontes mínimo y máximo, uN  corresponde al horizonte de control, 

( )jδ  y ( )jλ  son secuencias de pesos que consideran el comportamiento futuro. Además 

pueden aparecer restricciones adicionales sobre algunas variables del sistema; estas 

restricciones pueden ser debidas tanto a especificaciones de funcionamiento como a 

limitaciones físicas, como es el caso de los actuadores que tienen niveles máximos y 

mínimos de operación. 

[ ] [ ]
2

1

2
2

1 2
1

( , , ) ( ) ( ) ( ) ( ) ( 1)
N Nu

u
j N j

J N N N j y k j k j j u k jδ ω λ
= =

= + − + + ∆ + −∑ ∑  (4-1) 

4.4 Obtención de la ley de control 
Finalmente el MPC se convierte en un problema de optimización, en el cual para obtener 

( )u t k t+  se debe minimizar la función objetivo (4-1). Para ello se calculan las salidas 

ˆ( )y t k t+  en función de los valores pasados de las entradas y las salidas y de acciones 

de control futuras, haciendo uso del modelo de predicción. Decimos que el MPC es lineal 

cuando el modelo de predicción es lineal, el funcional de costo es cuadrático y no existen 

restricciones. En este caso se puede encontrar una solución analítica y se puede 

solucionar usando la teoría de control clásica. Mientras que cuando el modelo de 

predicción es no lineal y se usan restricciones estamos hablando de MPC no lineal y la 

obtención de la acción de control se debe calcular por métodos iterativos. En (4-2) se 

presenta el problema de optimización, donde ( ( ), ( ))kf x k u k y ( ( ), ( ))kg x k u k  son las 

representaciones discretas de las funciones continuas que representan el modelo 

dinámico ( ( ), ( ))f x t u t  y ( ( ), ( ))g x t u t , respectivamente. 
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4.5 NMPC con modelo de predicción híbrido para un 
reactor de policondensación de producción de PET 

En los procesos por lotes y especialmente en los procesos de polimerización, la calidad 

del producto final debe ser medida mediante análisis en laboratorio y estas medidas no 

están disponibles en tiempo real para permitir cerrar un lazo de control en el tiempo en el 

que se corre el lote. Por esta razón, el objetivo de control en este tipo de procesos es 

seguir una trayectoria de temperatura, la cual se obtiene previamente mediante una 

optimización cuyo objetivo es cumplir con los requerimientos del producto final [11] [45]. 

Razón por la cual en este capítulo se diseñará un MPC No Lineal basado en un modelo 

de predicción híbrido que sigue la trayectoria de referencia óptima de temperatura 

obtenida en la Sección 2.5.  

 

En [46] Yakubi et al. cuenta sus experiencias en el control de la calidad final de los 

productos en la industria de los procesos semilotes. En esta investigación encuentran 

que las mayores variaciones de calidad que se dan entre lote y lote (Batch-to-batch) son 

generadas por cambios en las condiciones iniciales y demuestran que para condiciones 

iniciales similares se obtienen, bajo las mismas condiciones de operación, trayectorias de 

temperatura similares y como consecuencia calidades finales del producto similares. Por 

lo mencionado anteriormente, se puede señalar que en los procesos por lotes las 

condiciones iniciales son las principales perturbaciones que se pueden encontrar. Por tal 

razón, en este trabajo el controlador se prueba perturbando las condiciones iniciales del 

lote. Se tendrán tres lotes: el lote 1 es el lote sin perturbar, en el lote 2 se aumenta las 
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condiciones iniciales de temperatura en 50°C y en el lote 3 se disminuye las condiciones 

iniciales de temperatura del lote en 50°C. En la Tabla 4-1 se presentan las condiciones 

iniciales para los distintos lotes. En la Figura 4-3 se presentan los perfiles de temperatura 

obtenidos para los distintos lotes, aplicando las entradas óptimas encontradas en el 

Capítulo 2.5 y presentadas en la Figura 2-8. Claramente se observa que la temperatura 

se desvía con respecto al lote 1 (perfil de temperatura óptimo). Lo que provoca 

desviaciones en la calidad final del producto y aumentos de temperatura que pueda 

ocasionar daños a los equipos y a la materia prima. 

 

Figura 4-3 : Comparación de las condiciones de operación de ambos lotes en lazo 
abierto aplicando las entradas óptimas presentadas en la Figura 2-8 . 

 

 

Tabla 4-1:  Condiciones iniciales del lote. 

 Lote 1 Lote 2 Lote 3 
Variable  Descripción  Valor  Valor  Valor  

0mE  Moles iniciales de mE [mol] 3  3  3  

0gE  Moles iniciales de gE [mol] 0  0  0  

0Z  Moles iniciales de Z [mol] 0  0  0  

0EG  Moles iniciales de EG [mol] 3  3  3  
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 Lote 1 Lote 2 Lote 3 

Variable  Descripción  Valor  Valor  Valor  

0M  Moles iniciales de M [mol] 0  0  0  

0rT  
Temperatura inicial en el 

reactor [°C] 
140.00 190.00 90.00 

0CuT  
Temperatura inicial de la 

resistencia de cobre [°C] 
199.61 249.61 149.61 

0AlT  
Temperatura inicial del 

soporte de aluminio [°C] 
189.65 239.65 139.65 

0baseT  
Temperatura inicial de la 

base de acero inoxidable [°C] 
194.61 244.61 144.61 

0paredT  

Temperatura inicial de las 

paredes de acero inoxidable 

[°C] 

171.80 221.80 121.80 

0ChaquetaT  
Temperatura inicial de la 

chaqueta [°C] 
134.89 184.89 84.89 

0TapaT  
Temperatura inicial de la tapa 

[°C] 
130.11 180.11 80.11 

 

El controlador manipula el flujo de calor de la resistencia (chaqueta de calentamiento) y el 

flujo de aire que se hace circular a través de la chaqueta de enfriamiento del reactor (el 

cual entra a temperatura ambiente). En este caso se implementa una estrategia Split- 

range [47]. Aunque se tienen dos variables manipuladas, la optimización sólo entrega un 

valor. Cuando la acción de control cu  es negativa, se debe retirar calor del reactor, por lo 

tanto se manipula el flujo de la válvula de aire cq  (chaqueta de enfriamiento) y cuando cu

es positivo se debe ingresar calor al reactor, por lo tanto se debe manipula la potencia de 

la resistencia eléctrica rQ  (chaqueta de calentamiento). En la Figura 4-4 se presenta la 

estrategia descrita. 
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Figura 4-4 : Estrategia Split-Range implementada en el controlador. 

 

 

Teniendo en cuenta que las únicas variables medidas son las temperaturas en el reactor 

( rT ), la temperatura en la chaqueta de enfriamiento ( eT ) y la temperatura en la chaqueta 

de calentamiento ( cT ), se construye un observador de estado con el fin de tener 

información de los estados que no son medibles directamente, el observador se presenta 

en (4-3), éste se construyó a partir del Modelo Híbrido B descrito en la Sección 3.3. 

Como se mencionó en el capítulo anterior para el modelo de predicción también se hará 

uso del Modelo Híbrido B. En la Figura 4-5 se presenta el diagrama de bloques del 

sistema en lazo cerrado con el MPC implementado y con el observador de estados. 
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Figura 4-5 : Diagrama de bloques de un NMPC Híbrido con estimación de estados. 
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El desempeño del controlador MPC se compara con un controlador PI y un controlador 

PID. Se utilizó la función de desempeño IAE (Integral del valor absoluto del error) descrito 

en [48] y representado por la ecuación (4-5), donde ( )e t  es el error entre la temperatura 

de referencia y la temperatura medida en el instante t . En la Tabla 4-2 se presenta el 

indice IAE para cada controlador y para cada lote simulado. Como se observó en la 

optimización realizada en la Sección 2.5, la etapa que gobierna el proceso está dada por 

los primeros 30 minutos, ya que luego de este tiempo la temperatura se autorregula. Por 

esta razón analizaremos el comportamiento de nuestro sistema en lazo cerrado para este 

rango de tiempo. 

0

( )
ft

IAE e t dt= ∫  (4-5) 

 

Tabla 4-2:  IAE para los controladores implementados para los distintos lotes. 

IAE para los controladores implementados para los d istintos lotes  
 Lote 2 Lote 3 
Controlador MPC  184,2 225 
Controlador PI  486,6 468,9 
Controlador PID  420,6 567,7 

 

En la Figura 4-6 se presenta la respuesta del sistema en lazo cerrado con el controlador 

predictivo no lineal (NMPC) para las condiciones de arranque del lote 2, El controlador es 

capaz de seguir la trayectoria de referencia óptima de la temperatura. El controlador se 

compara con un PI y un PID. Como se presenta en la Tabla 4-2, el MPC presenta el 

mejor desempeño de los tres controladores y aproximadamente a los 7 minutos el 

controlador lleva el proceso a la referencia, sin presentar desviaciones significativas en el 

resto del lote. En la Figura 4-7 se presentan las entradas encontradas por cada uno de 

los controladores. De igual forma En la Figura 4-8 se presenta las respuestas del sistema 

en lazo cerrado para cada uno de los controladores implementados, pero en este caso 

para las condiciones de arranque del lote 3. Al igual que en el caso anterior, se observa 

en la Tabla 4-2 que el MPC presenta el mejor desempeño. En la Figura 4-9 se presenta 

las respectivas acciones de control entregadas por cada controlador para las condiciones 

de arranque del lote 3. 

 

 



Capítulo 4.  63

 

Figura 4-6 : Respuesta del sistema en lazo cerrado con los distintos controladores 

descritos, para las condiciones de arranque del lote 2. 

 

Figura 4-7 : Acciones de control para los distintos controladores para el lote 2. (a) y (b) 
MPC, (c) y (d) PI, (e) y (f) PID. 
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Figura 4-8 : Respuesta del sistema en lazo cerrado con los distintos controladores 
descritos, para las condiciones de arranque del lote 3. 

 

 

Figura 4-9 : Acciones de control para los distintos controladores para el lote 3. (a) y (b) 
MPC, (c) y (d) PI, (e) y (f) PID. 
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5. Conclusiones y recomendaciones 

5.1 Conclusiones 

 

Teniendo en cuenta que la piedra angular del MPC son los modelos de predicción, esta 

tesis consideró como tópico de investigación el uso de modelos híbridos en MPC no 

Lineal. En ese sentido, en este trabajo se expuso que es posible diseñar sistemas de 

control predictivo no lineales usando modelos híbridos de menor complejidad que el 

modelo fundamental del proceso para reactores por lotes de policondensación. A 

continuación se presentan los aportes por cada capítulo.  

 

En el Capítulo 2  se describe el proceso de producción de PET por el mecanismo de 

transesterificación y se toma un modelo de la literatura el cual describe 

fenomenológicamente y de forma detallada las dinámicas de interés del proceso. Con 

este modelo se realiza una optimización dinámica y se encontraron una secuencia de 

entradas óptimas que maximizan la calidad del producto final. Con estas entradas 

óptimas se encontró una trayectoria óptima de temperatura que cumple con las 

restricciones de operación, la cual será la referencia para los controladores. Como se 

presenta en la Tabla 2-5 con la optimización se logra un incremento en la conversión y 

por lo tanto en la concentración final del polímero. Observando la respuesta obtenida del 

sistema para la optimización, se encuentra que luego de alcanzado el equilibrio Líquido- 

Vapor, se aumenta la potencia en la resistencia rQ  y por tanto la temperatura, esto con el 

fin de incrementar el flujo de vapor y retirar en un tiempo menor el metanol ( M ) que se 

empieza a acumular en el reactor y el cual desfavorece la conversión como consecuencia 

de la reversibilidad de las reacciones; además, con las entradas óptimas y la temperatura 

de operación encontrada se disminuye el tiempo de recirculación del etilenglicol ( EG ) y 

de esta forma también se favorece el sentido de la reacción que aumenta la conversión. 

Por lo tanto se puede concluir, que el rango de operación crítico de este proceso son los 
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primeros 30 minutos (para el lote óptimo) ya que para el resto del lote la temperatura se 

autorregula, lo que se busca, es que luego de alcanzado el equilibrio Líquido- Vapor se 

aumente la temperatura con el fin de aumentar el flujo de vapor y disminuir el tiempo de 

recirculación del EG  de la columna al reactor, luego de garantizar el máximo flujo de 

retorno de la columna al reactor se puede actuar de forma constante sobre el reactor. 

Este comportamiento se puede observar en las Figura 2-8 y Figura 2-11.  

 

En el Capítulo 3  se obtuvieron dos modelos de orden reducido con fines de control del 

proceso de policondensación. En estos modelos se redujo el modelo del Capítulo 2. La 

transferencia de calor entre los materiales del reactor se redujo por truncación de 

estados, encontrando dos flujos de calor equivalentes que representan el intercambio de 

calor entre la masa reaccionante y las chaquetas de intercambio de calor que posee el 

reactor. El calor que generan las reacciones y el calor que se pierde/gana como 

consecuencia de la evaporación/condensación antes y después del equilibrio Líquido-

Vapor se representa con un modelo empírico. Por lo tanto se encontró un modelo 

reducido híbrido, ya que posee estructuras dadas por la fenomenología del proceso y una 

estructura empírica que permite obtener variables no medibles de forma directa en el 

proceso a partir de medidas de temperatura que se obtienen de forma directa a través de 

los sensores ubicados en el proceso. En el caso del Modelo Híbrido A se presenta un 

desarrollo por el cual se llega a que la conversión se puede obtener basado en la 

fenomenología como función del calor de reacción. Para el Modelo Híbrido B La 

conversión en el reactor se obtiene a partir de un modelo empírico que es función del 

calor que se pierde/gana a lo largo de la operación del lote. Se logró reducir el modelo 

completo a modelos híbridos de orden reducido de 4 ecuaciones diferenciales y 1 

ecuación algebraica, mientras el modelo de orden completo está representado por 14 

ecuaciones diferenciales y 4 algebraicas. Además, lo que ocurre antes y después del 

equilibrio Líquido- Vapor es representado por funciones tangentes, la cuales suavizan el 

comportamiento y favorecen las optimizaciones que se realicen con el modelo, ya que 

este modelo se obtuvo con fines de control. Los modelos se validaron con los datos 

obtenidos del modelo completo y se seleccionó el Modelo Híbrido B, ya que con este se 

obtuvieron errores más pequeños que los obtenidos con el Modelo Híbrido A. Las 

desviaciones del Modelo B son menores a 0,6 °C en la predicción de la temperatura en el 

reactor, aunque se debe aclarar que el Modelo A también se puede usar con fines de 

predicción ya que sigue la tendencia de los datos experimentales.  
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La ventaja de la metodología de modelamiento empleada en este trabajo para encontrar 

modelos de predicción con fines de control, es el uso de un modelo que posee una 

estructura fenomenológica simple donde todas las variables son medibles, y en el caso 

de las variables que no se pueden medir de forma directa se estiman a partir de una 

expresión empírica que está en función de las variables que se pueden medir 

directamente del procesos. La característica principal que posee esta metodología de 

modelamiento es que permite conservar gran parte de las estructuras fenomenológicas, 

por lo cual no se pierde la interpretación que se puede obtener del proceso a partir del 

modelo. 

 

En el caso de los procesos por lotes, desde el punto de vista de control, nos interesa que 

el producto final no presente variaciones ante cambios en las condiciones iniciales de 

operación, por lo tanto, nos interesa que así existan cambios en el inicio del lote, el 

sistema de control siga la trayectoria de operación. En el caso de los procesos de 

policondensación se tiene que se generan productos volátiles que se deben remover del 

reactor con la ayuda de unidades de separación; en este sentido, al inicio del lote se 

tiene que no se ha comenzado a generar vapor y por lo tanto la unidad de separación se 

encuentra “seca”, con la función empírica que se propone, se modela el comportamiento 

antes de alcanzar el equilibrio líquido-vapor en el cual domina el calor generado por las 

reacciones, y el calor que se tiene luego de alcanzar el equilibrio líquido-vapor donde 

domina el intercambio de calor con la unidad de separación. Consecuentemente, con los 

modelos de predicción propuestos es posible iniciar el proceso desde temperaturas 

ambientes y el NMPC es capaz de seguir la trayectoria de referencia. 

 

En [15] y [16] se planteá una metodología de modelamiento híbrido para procesos por 

lotes y la cual es probada en reactores de poliadición. En este trabajo dicha metodología 

se extiende a reactores de policondensación y se llega a la conclusión que es posible 

tomar dos alternativas: 

• Sólo incluir en el modelo empírico el calor de reacción y contar con sensores de 

flujo y de temperatura en la unidad de separación para medir el calor que se 

pierde/gana como consecuencia de la vaporización/condensación de los 

productos volátiles. La desventaja de esta metodología es que en el modelo de 

predicción se debe tomar un calor promedio evaporización/condensación, en este 
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caso existe una desviación entre el modelo y los datos experimentales, aunque es 

posible copiar la tendencia de éstos.  

• Incluir en el modelo empírico el calor generado por las reacciones y el calor que 

se pierde/gana como consecuencia de la evaporización/condensación. La 

desventaja de esta metodología es que la conversión se debe estimar por medio 

de otro modelo empírico. 

 

Por último, en el Capítulo 4  se diseñó un MPC basado en el modelo no lineal de orden 

reducido híbrido con el Modelo Híbrido B encontrado en el Capítulo 3, el objetivo del 

controlador es seguir la trayectoria de temperatura de referencia, esta temperatura de 

referencia es el perfil optimo hallado en el Capítulo 2.5 y presentado en la Figura 2-10 

(a). Además, se implementó un controlador PI y un controlador PID, con el fin de 

comparar el desempeño. Como se puede observar en la Tabla 4-2 el MPC presento el 

mejor desempeño de los tres controladores, garantizando que el proceso converja a la 

trayectoria óptima de referencia cuando es sometido a perturbaciones en las condiciones 

iniciales.  

 

5.2 Recomendaciones 

En este trabajo se probó el desempeño y la estabilidad del sistema de control en lazo 

cerrado ante cambios en las condiciones iniciales del lote. Si bien en este tipo de 

procesos son las perturbaciones más comunes y las que más influencia tienen sobre la 

calidad final del producto en los procesos por lotes, sería interesante probar el 

desempeño del controlador cuando es sometido a perturbaciones en el intermedio del 

lote. 

 

Se propone como trabajo futuro incluir estimadores de estado y modelos que permitan 

obtener propiedades características de los polímeros, como los son: la viscosidad y el 

peso molecular.  

 

En el caso del Modelo Híbrido B, en este trabajo se propuso un modelo empírico para 

estimar la conversión, como trabajo futuro se propone plantear una expresión simple 
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basada en la fenomenología del proceso para estimar la conversión en función del calor 

de reacción teniendo en cuenta los cambios de fase. 
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