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Resumen

La transesterificación del aceite representa la operación unitaria más importante del
proceso de producción de biodiésel. Por lo tanto, los reactores de transesterificación re-
presentan el corazón de cualquier planta de producción. Sin embargo, la operación de los
reactores de tipo continuo enfrenta una serie de problemáticas propias del proceso. En
varios trabajos reportados en la literatura se han abordado estas problemáticas, pero nin-
guno ha considerado perturbaciones ocasionadas por cambios del tipo de aceite alimentado
a pesar de que existen varias circunstancias realistas de operación que provocaŕıan dichos
cambios. Es por ello, que el objetivo del presente trabajo de investigación es diseñar e
implementar en simulación un sistema de control predictivo para un reactor continuo de
tanque agitado de transesterificación expuesto a perturbaciones ocasionadas por cambios
del aceite de alimentación.

Para el diseño y las simulaciones de los sistemas de control se desarrolla un modelo
matemático del proceso en el reactor con cambios de aceite. Por ello, se propone una
metodoloǵıa simple para modelar las dinámicas ocasionadas por los cambios de aceite.
A partir del modelo se diseñan dos sistemas de control predictivo para las variables de
concentración de éster y de temperatura. Se diseñó un sistema multivariable y un sistema
de lazos simples. El desempeño de dichos sistemas de control se evalúa contra controladores
convencionales considerando todas las condiciones de operación y perturbaciones a las que
está expuesto el reactor, y no solamente las perturbaciones ocasionadas por cambios del
aceite de alimentación.

Los resultados de la simulación del modelo muestran que una perturbación por cambio
de aceite perturba considerablemente la operación de estado estacionario del reactor. Por
su parte, los resultados de simulación de los sistemas de control muestran que tanto los
sistemas predictivos como los convencionales son capaces llevar rápidamente a las variables
controlables a su valor deseado después de un cambio en las condiciones de operación o
una perturbación externa del proceso.
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Abstract

Oil transesterification is the unit operation most important in the biodiesel production
process. Therefore, transesterification reactors are the heart of any plant production. Ho-
wever, the operation of continuous transesterification reactors deal with various problems.
Some works in the literature have studied this problems, but none of them consider feed
oil change disturbances although there are several real circumstances which can cause
such changes. For this reason, the objective of this investigation is to design and imple-
ment by simulation a predictive control system for a continuous stirred tank reactor of
transesterification which is exposed to oil change disturbances.

For design and simulation of control systems, a mathematical model of the reactor
was developed considering the oil change dynamics. Therefore, a simple methodology for
modeling of oil change dynamics is proposed. Two predictive control systems are developed
from the reactor model: a multivariable system and a system with two simple control loops.
The performance of control systems is compared with conventional controllers considering
not only oil change disturbances, but the different operating conditions and disturbances
of the reactor.

Simulation results from the reactor model show that an oil change disturbs the nominal
operating state significantly. Moreover, the results of control system simulations show that
both, predictive and conventional controls, are able to return the control variables to its
nominal values quickly after a disturbance or a change of setpoint.
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2.1. Perfil de ácidos grasos del aceite de algodón (Ceriani y Meirelles, 2004). . . 57
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5.3. Índices de desempeño de los sistemas de control durante el inicio del proceso.132
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Caṕıtulo 1

Introducción

La sobre explotación del petróleo como fuente principal de enerǵıa a nivel mundial
ha conducido a su gradual agotamiento. Proyecciones presentadas en ((Statistical Review
of World Energy 2020)) consideran que las reservas globales de petróleo contabilizadas en
2019 alcanzarán para 50 años más al ritmo de producción actual (Looney, 2020). Además,
el uso extensivo y desmedido de los combustibles derivados del petróleo es uno de los
principales causantes del rápido incremento del efecto invernadero en las últimas décadas
y, consecuentemente, del calentamiento global. La concentración global de gases de efecto
invernadero registró en 2016 un incremento del 146 % con relación a la era preindustrial
(Tang et al., 2020).

Es por lo anterior que, recientemente los biocombustibles comenzaron a atraer la aten-
ción mundial debido a su potencial como fuentes alternativas de enerǵıa. Los biocombus-
tibles tienen las ventajas de ser renovables, capaces de lograr la sostenibilidad energética,
reducir de las emisiones de gases de efecto invernadero y garantizar la seguridad del sumi-
nistro energético. Actualmente, el bioetanol y el biodiésel son los dos biocombustibles más
empleados y se utilizan en el sector del transporte. Estos biocombustibles son combustibles
ĺıquidos que se producen principalmente a partir de productos agŕıcolas (Subramaniam et
al., 2020).

De manera particular, el biodiésel representa una alternativa viable para el diésel con-
vencional con la principal ventaja de que se produce a partir de fuentes renovables, ta-
les como aceites vegetales o grasas animales, mediante de una reacción qúımica llama-
da transesterificación. Actualmente, este biocombustible es ampliamente utilizado a nivel
mundial. En 2017 la producción global de biodiésel fue de 36 mil millones de litros según
datos de la Organización para el Desarrollo Económico y la Organización de las Naciones
Unidas de la Alimentación y la Agricultura (OECD-FAO, 2018). El uso extensivo del bio-
diésel en las últimas décadas ha originado que se establezcan estándares de calidad para
su comercialización, tales como la norma estadounidense ASTM D6751 y la europea EN
14214.

En la industria, una planta completa de producción de biodiésel involucra un número
considerable de secciones que abarcan: el pretratamiento de las materias primas, la pro-
ducción del biocombustible y el postratamiento de los productos. Por ejemplo, una ĺınea
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completa de producción a partir de aceites vegetales crudos equipada con tecnoloǵıa de
la Sociedad Americana de Ingenieros Agŕıcolas está compuesta por dos secciones para el
pretratamiento del aceite (desgomado y refinado), una sección de transesterificación (ob-
tención de biodiésel) y tres secciones de postratamiento de los productos (lavado del éster,
separación del glicerol y recuperación del alcohol) (Tapasvi et al., 2004).

De todas las secciones, la sección de transesterificación juega un papel central en el
proceso de producción pues es en ella donde se obtiene el biocombustible a partir de las
materias primas. Esta sección está constituida principalmente por reactores qúımicos en
los cuales se lleva a cabo el fenómeno de transesterificación que da origen al biodiésel.
Actualmente, los procesos por lotes (batch) representan la mayor parte de las plantas de
producción de biodiésel a pequeña y mediana escala; sin embargo, la industria del biodiésel
está cambiado hacia la implementación de procesos en modo continuo para evitar las
desventajas inherentes a la operación intermitente del proceso batch (Tabatabaei et al.,
2019). De manera particular, los reactores continuos de tanque agitado, o CSTR por sus
siglas en inglés, han sido ampliamente utilizados a nivel industrial debido a su simplicidad
y sus bajos costos tanto de implementación como de operación (Tabatabaei et al., 2019).

El control del reactor de transesterificación representa una parte vital del proceso de
producción del biocombustible pues permite cumplir con los requerimientos de producción,
mantener el proceso en correcto funcionamiento a pesar de las perturbaciones del proceso
e incluso mejorar el desempeño del reactor en términos económicos. Es por ello que, en el
presente trabajo se tiene como tema central el control de un reactor continuo de tanque
agitado empleado en el proceso industrial de producción de biodiésel.

1.1. Planteamiento del problema

En los procesos de producción industriales es común enfrentar condiciones de operación
imprevistas que afectan el funcionamiento nominal del proceso y la viabilidad del mismo.
Para el caso del proceso continuo de producción de biodiésel, los cambios del tipo de aceite
de alimentación representan perturbaciones significativas. Son varias las condiciones que
pueden provocar un cambio de alimentación de este tipo en una planta industrial de
biodiésel.

Por ejemplo, excesivos incrementos en la demanda de biodiésel pueden ocasionar una
disponibilidad insuficiente de los aceites vegetales utilizados de manera nominal para la
producción del biocombustible en algún páıs o región. En tal caso, seŕıa necesario el uso de
una materia prima alternativa. Actualmente, existe una creciente demanda del biodiésel a
nivel global. Según datos de la Organización para la Cooperación y el Desarrollo Económico
y la Organización de las Naciones Unidas de la Alimentación y la Agricultura, se estima
que la producción mundial de biodiésel pasará de 36 mil millones de litros a 39 mil millones
de litros entre 2017 y 2027 (OECD-FAO, 2018). Naturalmente, este auge del biodiésel está
provocando un rápido incremento en el consumo de las materias primas, tales como los
aceites vegetales.

Otros factores cambiantes como el clima y las prácticas agŕıcolas en cada páıs, los
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cuales afectan la disponibilidad de los aceites vegetales para la producción de biodiésel
(Atabani et al., 2012), podŕıan ocasionar también un cambio temporal del tipo de aceite
de alimentación utilizado en las industrias locales.

Además, la aparición imprevista de plagas y enfermedades sobre los cultivos de semillas
de las cuales se extrae el aceite podŕıa orillar a tales cambios de alimentación, pues el
rendimiento el cultivo es el factor clave que determina viabilidad de la materia prima
empleada para la producción de biodiésel (Robles-Medina et al., 2009; Yusuf et al., 2011).
Por ejemplo, el aceite de palma es la materia prima más utilizada en Asia y una de las
más utilizadas a nivel mundial para la producción de biodiésel (Yusuf et al., 2011; Popp et
al., 2016). Sin embargo, el rendimiento de la palma de aceite se ve afectado por al menos
siete tipos plagas y seis tipos de enfermedades distintas, las cuales incluso si no matan a
la planta reducen considerablemente el rendimiento del cultivo (Chung, 2012).

También, el incremento del costo del aceite puede hacer inviable el proceso de produc-
ción de biodiésel, pues el costo de las materias primas representa del 70 al 80 % del costo
total de producción de biodiésel (Yusuf et al., 2011; Skarlis et al., 2012). Nuevamente, en
tal caso es necesario el cambio del tipo de aceite de alimentación por otro más económico.

En situaciones donde es necesario un cambio del tipo de aceite de alimentación el
reactor continuo de transesterificación, el cual opera en condiciones de estado estable,
se ve considerablemente afectado. Ya que las condiciones de operación del reactor de
transesterificación tienen un impacto significativo tanto en las variables más importantes
del proceso, como en las especificaciones de calidad (Mjalli et al., 2009), un cambio de
aceite representa una perturbación importante del proceso completo de producción.

Además de las perturbaciones de cambio de aceite, el reactor continuo de biodiésel
está expuesto a otras varias perturbaciones comunes que se presentan de manera frecuen-
te. Una de estas problemáticas comunes es la variación en temperatura de la corriente de
alimentación, la cual tiene un fuerte impacto sobre la velocidad de la reacción y la tem-
peratura del reactor (Mjalli et al., 2009). Aśı mismo, las fluctuaciones de la temperatura
del sistema de enfriamiento también afectan a la temperatura del reactor (Tapasvi et al.,
2004). Además, variaciones en la composición del aceite de alimentación provocan cambios
en la composición final de los productos (Mjalli et al., 2009).

Aśı mismo, es común que durante los procesos productivos ocurran cambios en los
requerimientos de producción. En tales circunstancias las condiciones de operación tienen
que ser modificadas para cumplir con los nuevos requerimientos, perturbando el estado
nominal de operación del sistema.

Debido a las diferentes perturbaciones y a las condiciones de operación cambiantes
a las que está expuesto un reactor de transesterificación surge la necesidad de contar
con sistemas de control capaces de mantener la correcta operación del reactor bajo tales
circunstancias.
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1.2. Objetivos

Es por todo lo anterior que para el presente trabajo de investigación se tiene como
objetivo general:

Diseñar un sistema de control para las variables de concentración de éster y de
temperatura en un reactor continuo de tanque agitado expuesto a perturbaciones
ocasionadas por cambios en el tipo de aceite de alimentación.

Para alcanzar el fin definido en el objetivo general, fueron establecidos cuatro objetivos
espećıficos, los cuales se presentan a continuación.

I. Obtener el modelo matemático del reactor continuo de tanque agitado que describa
la dinámica del cambio de aceite.

II. Diseñar un sistema de control predictivo para las variables de concentración de me-
tiléster y temperatura, el cual sea capaz de controlar el proceso ante perturbaciones
por cambios de aceite.

III. Simular el sistema de control.

IV. Evaluar el desempeño del sistema de control predictivo contra controladores conven-
cionales de tipo Proporcional-Integral-Derivativo.

1.3. Propuesta de solución

La propuesta de solución para enfrentar las diversas problemáticas de la operación
del reactor continuo de transesterificación se basa en dos aspectos fundamentales: 1) el
desarrollo de un modelo matemático que considere todas las dinámicas del proceso, inclu-
yendo aquellas provocadas por los cambios de aceite, y 2) el diseño de sistemas de control
predictivo capaces de mantener bajo control al reactor antes las diferentes problemáticas
de su operación.

No existen trabajos previos que modelen la dinámica de los cambios de aceite para un
reactor continuo de tanque agitado. Por lo tanto, en el presente trabajo se propone una
metodoloǵıa simple basada en el mecanismo usual de la reacción de transesterificación
para modelar dicha dinámica. Además, debido a que el reactor es un sistema de dos
entradas y dos salidas y a que la formulación del control predictivo en espacio de estado
permite diseñar tanto controladores simples como multivariables, entonces se diseñaron
dos esquemas de control predictivos: un sistema basado en dos lazos de control de una
entrada y una salida y un sistema con un único lazo multivariable.

El esquema general del sistema de control predictivo propuesto se muestra en la Figura
1.1. Ya que el reactor de transesterificación presenta una dinámica no lineal y además que el
control predictivo requiere de un modelo de predicción lineal, entonces es necesario llevar a
cabo una linealización del modelo del reactor sobre el punto de operación nominal con cada
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aceite de alimentación. Aśı, los sistemas de control predictivos diseñados con tales modelos
son capaces de controlar el reactor ante las perturbaciones más comunes y frecuentes, aśı
como los cambios de requerimientos de producción. Sin embargo, los cambios del aceite
de alimentación provocan que el sistema se mueva del punto de linealización lo suficiente
como para que la linealización sea inadecuada y el control falle. Por lo tanto, en el esquema
propuesto se utiliza un bloque de supervisión que adapta el modelo de predicción cuando
ocurren los cambios de aceite (ver Figura 1.1). Esta adaptación se lleva a cabo a partir
de una conmutación entre varios modelos obtenidos a partir de la linealización (fuera de
ĺınea) del modelo del reactor en los puntos nominales de operación con cada tipo de aceite
de alimentación utilizado. En el Caṕıtulo 4 se presenta de manera detallada el diseño y la
operación de los sistemas de control predictivos desarrollados en el presente trabajo.

CONTROL 
PREDICTIVO 

ADAPTACIÓN 
DEL MODELO 

 
CSTR 

 

𝑠 (𝑘) 

𝑦(𝑘) 

𝑢𝑐(𝑘) 
SET-POINT 

𝑢𝑝(𝑘) 
𝑢𝑝(𝑘) 

𝑥(𝑘) 

PERTURBACIÓN 
𝑢𝑝(𝑘) 

𝑧−1 
𝑢𝑐(𝑘 − 1) 

SALIDA 

ESTADO 

𝑦(𝑘) 

𝑥(𝑘) 

LINEALIZACIÓN 
FUERA DE LÍNEA 

𝐴, 𝐵𝑐 , 𝐵𝑝, 𝐶 

𝐴𝑖 , 𝐵𝑐,𝑖 , 𝐵𝑝,𝑖 , 𝐶𝑖  

𝑠 (𝑘) 

Figura 1.1: Esquema de control predictivo propuesto.

1.4. Hipótesis

Un sistema de control predictivo es capaz de resolver el problema de control de re-
gulación de las variables de temperatura y concentración de metiléster en un reactor de
transesterificación cuando ocurren perturbaciones por cambios del tipo de aceite de ali-
mentación.

1.5. Justificación

El control automático se ha vuelto una parte indispensable de todos los sistemas de
producción industrial. Ello se debe, principalmente, a que la implementación de sistemas
de control permite la automatización del proceso, la reducción de tiempos y costos de
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producción y el aseguramiento de la calidad de los productos. Este último aspecto es
de vital importancia en procesos expuestos a perturbaciones que afectan las condiciones
nominales de operación del sistema y, por ende, la homogeneidad de los productos. Tal es
el caso del proceso de producción en el reactor de transesterificación.

De entre las técnicas de control avanzadas, el control predictivo ha tenido un alto
impacto en la industria. Esto debido principalmente a su capacidad de manejar sistemas
multivariables tomando en cuenta las restricciones impuestas sobre el sistema. Estas ca-
racteŕısticas le permitieron a la primer generación de controladores predictivos una rápida
aceptación en las industrias petroleras y qúımicas, y hoy en d́ıa se encuentra presente en
las salas de control de casi todas las refineŕıas y plantas petroqúımicas (Lee, 2011). Por lo
tanto, el control predictivo basado en modelo representa una opción ideal para el control
del reactor de biodiésel el cual tiene múltiples variables de entrada y salida y, además,
posee limitaciones del actuador.

A diferencia de los controladores convencionales en los cuales el modelo de la planta
se utiliza para la sintonización o el diseño, en los sistemas predictivos el modelo forma
parte de la solución del problema de control. Aśı pues, contar con un modelo matemático
del reactor de transesterificación resulta indispensable. Además, es preferible contar con
sistemas de control versátiles, capaces de operar adecuadamente en las diversas condiciones
de operación a las que puede estar expuesto el reactor de transesterificación. Por lo tanto, el
desarrollo de una metodoloǵıa para el modelado del reactor con la inclusión de la dinámica
de cambios del aceite de alimentación fue un aspecto necesario para el desarrollo del trabajo
de investigación actual.

Además, un modelo matemático desarrollado con la metodoloǵıa propuesta puede ser
utilizado en otras aplicaciones prácticas diferentes al diseño de sistemas de control. Por
ejemplo, el modelo del reactor de biodiésel puede ser utilizado para el desarrollo de estu-
dios económicos del proceso de producción (Kern y Shastri, 2015; Likozar et al., 2016).
Aśı mismo, el modelo puede ser utilizado para la toma de decisiones pues a partir de
estimaciones obtenidas de este es posible evaluar el costo de producción con cambios de
alimentación, ya sea durante la operación continua, o mediante el paro del proceso. De
esta manera, se puede determinar la forma más adecuada, en términos económicos, de
llevar a cabo un cambio de este tipo. Por otra parte, un modelo matemático del reactor
de transesterificación puede ser empleado para el desarrollo de observadores que permiten
estimar las variables de concentración, las cuales son dif́ıciles de medir en ĺınea (López-
Zapata et al., 2017; Brásio et al., 2016). Todos estos aspectos demuestran la importancia
y utilidad de la metodoloǵıa de modelado desarrollada aqúı.

Finalmente, si bien el proceso de adaptación del modelo linealizado después de los
cambios de alimentación podŕıa ser evitado utilizando una estrategia de control basada en
modelo no lineal, la implementación de este tipo de sistemas de control involucra una alta
complejidad computacional para tratar de encontrar la solución de un problema de optimi-
zación no convexo (Lee, 2011). Además, en tales problemas de optimización se tiene muy
poca idea de cuánto tiempo tomará completar cada paso de optimización, si esta terminará
alguna vez o qué hacer si no se puede encontrar una solución factible (Maciejowski, 2002).
En contraste, la estrategia de control basada en un modelo de predicción lineal define al
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problema de control como un problema de optimización convexo, para el cual se garantiza
la obtención de una solución confiable y de manera relativamente rápida. Es por ello que
en el trabajo de investigación actual se eligieron los sistemas de control predictivo basado
en modelo lineal para afrontar la problemática de la operación del reactor continuo de
transesterificación.

1.6. Metas

Las metas del trabajo actual son las siguientes:

1. El desarrollo de un modelo matemático de reactor continuo de tanque agitado de
transesterificación, el cual tome en cuenta cambios del tipo de aceite de alimentación.

2. El diseño de un sistema de control predictivo para el reactor de transesterificación que
sea capaz de hacer frente a las diferentes perturbaciones y los cambios de condiciones
de operación del reactor.

3. La implementación, en simulación, del sistema control predictivo en el reactor con-
tinuo de tanque agitado de biodiésel.

4. La evaluación del desempeño del sistema de control predictivo con relación a un
sistema de control convencional.

5. La publicación de al menos un art́ıculo en una revista perteneciente al Journal Ci-
tation Report.

1.7. Estado del arte

El biodiésel es un biocombustible, es decir, un combustible obtenido a partir de la
materia orgánica que es capaz de ser utilizada como fuente de enerǵıa. Dicha materia
orgánica es conocida como biomasa. Las principales fuentes de biomasa a partir de las
cuales se obtiene el biodiésel son los aceite vegetales; sin embargo, también puede derivarse
a partir de grasas animales.

El biodiésel posee propiedades similares a las del gasóleo, con varias ventajas inhe-
rentes, y puede ser utilizado en cualquier motor diésel. Por lo tanto, este biocombustible
representa una alternativa viable para sustituir el uso del diésel convencional en el sector
del transporte. Entre las principales ventajas del biodiésel en comparación con el diésel de
petróleo se encuentran las siguientes: se obtiene de fuentes renovables, es biodegradable, re-
duce una gran cantidad de las emisiones contaminantes que provoca el diésel convencional,
tiene una excelente lubricidad y posee un alto punto de inflamación, lo que representa una
mayor seguridad para el transporte y almacenamiento del combustible (Knothe, 2006). Sin
embargo, el biodiésel también presenta algunas desventajas importantes entre las cuales
destacan: puntos altos de fluidez y de nube, mayor viscosidad, mayor generación de óxido
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de nitrógeno, menor volatilidad, menor contenido energético y caracteŕısticas pobres de
pulverización (Demirbas, 2008).

1.7.1. Producción de biodiésel: transesterificación de aceites ve-
getales

El primer antecedente del biodiésel se remonta a los inicios mismos del motor diésel,
cuando en 1900 Rudolph Diesel presentó su motor en la Exposición Mundial de Paŕıs,
el cual era alimentado con aceite de cacahuete. Rudolph Diesel queŕıa que el uso de un
combustible obtenido de la biomasa fuese el verdadero futuro de su motor, por lo que en
1913 escribió: ((El uso de aceites vegetales como combustibles puede parecer insignificante
hoy, pero con el tiempo pueden convertirse en combustibles tan importantes como el
petróleo o el carbón lo son en nuestros d́ıas))(Haga, 2004).

Sin embargo, el aceite vegetal posee ciertas caracteŕısticas que ocasionan problemas en
el motor cuando se usa como combustible: su alta viscosidad, su bajo número de cetano, su
bajo punto de inflamabilidad, su composición ácida, su contenido de ácidos grasos libres y
su contenido de gomas naturales. Estas caracteŕısticas del aceite provocan problemas tanto
a corto como a largo plazo. A corto plazo existen problemas con el arranque en climas
fŕıos; se produce taponamiento de filtros, ĺıneas e inyectores; y se producen golpeteos del
motor. Mientras que a largo plazo ocurre: la coquización de las boquillas de los inyectores;
la formación de depósitos de carbono en los pistones y la cabeza del motor; la dilución
del aceite lubricante en la caja del cigüeñal; el desgaste excesivo de los anillos, pistones
y cilindros; y el fallo del aceite lubricante del motor debido a oxidación y polimerización
(Harwood, 1984).

Para afrontar los problemas del uso de aceites vegetales como combustibles se han
propuesto varias soluciones prácticas. Una de las primeras fue el uso de mezclas de aceite
vegetal con diésel convencional. Con tales mezclas es posible obtener una viscosidad bas-
tante parecida a la del gasóleo. Por lo tanto, su uso permite evitar varios de los problemas
relacionados con la alta viscosidad de los aceites puros. No obstante, el uso de mezclas de
aceite y diésel aún presenta algunos problemas tales como la formación de depósitos de
carbono y la contaminación del aceite lubricante. Por lo tanto, se llegó a la conclusión de
que el uso de aceites vegetales como combustible en un motor diésel, incluso en mezclas
con diésel convencional, resulta inapropiado e impráctico (Ma y Hanna, 1999).

Otra técnica propuesta para resolver los problemas relacionados con la alta viscosidad
del aceite vegetal es la microemulsificación del aceite con algunos solventes tales como
1-butanol, 2-octanol, butanol, etanol, hexanol y metanol, la cual pueden contener o no
diésel convencional. La formación de microemulsiones de este tipo permite obtener un
combustible con una menor viscosidad, mejores caracteŕısticas de ĺıquido y menor emisión
de óxido de nitrógeno. Sin embargo, el uso de microemulsiones como combustible provoca
la formación de depósitos de carbono, una inadecuada combustión y la disminución de la
viscosidad del aceite lubricante (Tabatabaei et al., 2019).

Por lo tanto, a partir de tratamientos f́ısicos del aceite vegetal, tales como las mez-
clas con diésel y las microemulsificación con solventes, solamente es posible resolver de
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manera parcial los problemas ocasionados por el uso del aceite como combustible. En con-
secuencia, fue necesario recurrir a métodos qúımicos para la transformación de la materia
prima en un combustible propicio. Los métodos utilizados para tal fin son la pirólisis y la
transesterificación.

La pirólisis es un proceso termoqúımico durante el cual se aplica calor al aceite vegetal
para obtener un combustible parecido al diésel convencional. Este proceso se puede llevar
a cabo con o sin la presencia de un catalizador. Los productos obtenidos de la pirólisis del
aceite son qúımicamente similares a la gasolina y al diésel de petróleo. Por lo tanto, dichos
productos representan una alternativa para los combustibles convencionales. Sin embargo,
los productos de la pirólisis son más parecidos a la gasolina que al diésel. Además, debido
a la eliminación de ox́ıgeno durante el procesamiento térmico, se eliminan los beneficios
ambientales del uso de un combustible oxigenado (Ma y Hanna, 1999). Aśı mismo, la
técnica de pirólisis requiere de altos costos de producción y inversión en infraestructura
(Tabatabaei et al., 2019).

Debido a las desventajas del uso de la pirólisis para la obtención de un biocombustible
a partir del aceite vegetal, es necesario recurrir a un método más conveniente, la transes-
terificación. La transesterificación es una reacción qúımica de tres pasos simultáneos y
reversibles a partir de la cual el aceite vegetal es convertido en un combustible que posee
caracteŕısticas muy similares a las del diésel de petróleo. Durante el proceso de transes-
terificación, las moléculas largas y ramificadas de los triglicéridos que conforma el aceite
vegetal reaccionan con un alcohol y se transforman en moléculas de ésteres simples las
cuales son lineales, no ramificadas, pequeñas y similares en tamaño a los componentes
del combustible fósil (Abraham Casas y Pérez, 2013). Los ésteres producido mediante la
transesterificación de un aceite vegetal (o una grasa animal) tienen un ı́ndice de cetano
alto, una viscosidad baja y un poder caloŕıfico mejorado en comparación con el aceite
vegetal puro, lo que da como resultado un retardo de encendido más corto y una duración
de combustión más larga y, por lo tanto, bajas emisiones de part́ıculas (Balat y Balat,
2010). Actualmente, la mezcla de ésteres derivados del proceso de transesterificación es
lo que se conoce como biodiésel. En este sentido, la Sociedad Americana para Pruebas y
Materiales (ASTM International por sus siglas en inglés), mediante la norma D6751, define
al biodiésel como un combustible compuesto por ésteres monoalqúılicos de ácidos grasos
de cadena larga obtenidos de aceites vegetales o grasas animales (ASTM-D6751-09, 2009).
Además de los ésteres, en la transesterificación se produce glicerol como otro producto
principal y durante las etapas intermedias se forman monoglicéridos y diglicéridos como
subproductos. Actualmente, el proceso de transesterificación es el método más utilizado
para la obtención de un biocombustible a partir del aceite vegetal.

1.7.2. Factores que intervienen en la transesterificación de los
aceites vegetales

El proceso de transesterificación es un fenómeno que depende de una considerable
cantidad de parámetros. La determinación adecuada de cada uno de ellos es de suma
importancia para garantizar un rendimiento óptimo del proceso industrial de producción de
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biodiésel. Los principales factores que intervienen durante el proceso de transesterificación
son: el tipo y la cantidad de alcohol, el tipo de aceite, la relación entre la cantidad de
alcohol y aceite, el tipo y la concentración del catalizador, el fenómeno de transferencia de
masa, el tiempo de reacción y el estado del aceite vegetal utilizado como materia prima.

1.7.2.1. Tipo y cantidad de alcohol

Diferentes tipos de alcoholes pueden ser utilizados en el proceso de transesterificación,
tales como etanol, metanol, propanol, butanol entre otros. El éster resultante del proceso de
transesterificación es nombrado en función del tipo de aceite utilizado para su producción.
Por ejemplo, el éster obtenido a partir de metanol es conocido como metiléster; de etanol,
etiléster; de propanol, propiléster; etc.

El metanol es el alcohol utilizado en la producción industrial de biodiésel debido a sus
ventajas en términos tanto prácticos como económicos. Este tipo de alcohol es barato,
más reactivo y los metilésteres son más volátiles (Robles-Medina et al., 2009). Además, la
transesterificación con metanol (metanólisis) es más rápida y requiere una menor cantidad
de alcohol para obtener un rendimiento adecuado, lo cual facilita el posterior tratamiento
de los productos (Sanli y Canakci, 2008). Aśı mismo, los ésteres de metanol producen
una potencia y un par más altos (Bozbas, 2008). Es por lo anterior, que en el presente
trabajo se considera el uso de metanol para el modelado y la simulación del fenómeno de
transesterificación dentro del reactor.

1.7.2.2. Tipo de aceite

Existe una gran cantidad de aceites vegetales que pueden ser utilizados para la pro-
ducción de biodiésel pues han sido identificados más de 350 semillas oleaginosas como
fuentes potenciales de suministro para la producción de biodiésel (Atabani et al., 2012).
El rendimiento del aceite es el factor clave para decidir la idoneidad de la materia prima
debido a que el costo de este representan del 70 al 80 % del costo total de producción
(Yusuf et al., 2011). Por lo tanto, los cultivos oleaginosos con mayor rendimiento de aceite
son los más indicados para la manufactura de biodiésel.

Los primeros aceites vegetales utilizados para la producción de biodiésel fueron aque-
llos que originalmente estaban destinados al consumo humano. El biodiésel producido a
partir de este tipo de aceites es conocido como biocombustible de primera generación.
Diferentes tipos de aceites comestibles han sido utilizados para la producción de biodiésel
tales como los de colza (canola), soja, palma, máız, mostaza, oliva, arroz, coco, entre otros.
Sin embargo, el uso de aceites comestibles involucra algunos problemas importantes, tales
como los altos costos de producción del aceite, la competición con la industria alimentaria,
la devastación de grandes extensiones de tierra para el cultivo de las semillas, entre otros.

Para evitar los problemas relacionados con el biodiésel de primera generación se empe-
zaron a utilizar aceites vegetales no comestibles en la producción del biocombustible. Entre
los aceites no comestibles utilizados se encuentran los de semilla de algodón, jatropha, jo-
joba, karanja, linaza, mahua, neem, caucho y tabaco. El biocombustible obtenido a partir
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de aceites no comestibles es conocido como biodiésel de segunda generación. La principal
desventaja del uso de aceites no comestibles es el bajo rendimiento de las plantas de las
que se extrae la semilla (Singh et al., 2019).

La tercera generación de biodiésel se desarrolló para evitar los problemas generados del
uso de los biocombustibles de las dos generaciones previas. El biodiésel de tercera genera-
ción se obtiene a partir de aceites de desecho y de microalgas. Los principales beneficios
de este tipo de biocombustible son: un mayor beneficio ecológico, una mayor tasa de creci-
miento y productividad (microalgas), una menor lucha por la tierra de cultivo, una mayor
cantidad de porcentaje de aceite y una menor influencia en el suministro de alimentos.
Sin embargo, el biodiésel de tercera generación presenta algunas desventajas importantes
tales como el requerimiento de una gran inversión, problemas con la producción a gran
escala y dificultades con la extracción del aceite de las microalgas (Singh et al., 2019).

Recientemente se ha comenzado con eln desarrollo de la cuarta generación de biodiésel.
La fotośıntesis artificial y la producción solar directa de biodiésel son las principales tecno-
loǵıas que se utilizan para producir biodiésel de cuarta generación. Este tipo de biodiésel
tiene la ventaja de generar una mayor absorción de CO2 durante la formación de la materia
prima, tener un mayor contenido energético, un mejor rendimiento y un rápido crecimien-
to de la biomasa (Singh et al., 2019). Sin embargo, la investigación sobre este tipo de
tecnoloǵıas aún está en etapa inicial y su implementación requeriŕıa de un alto costo de
inversión. En la actualidad solamente la primera y la segunda generación de biodiésel son
producidas comercialmente (Abdullah et al., 2019). Es por ello que en el presente trabajo
se consideran tres aceites de primera generación para el proceso de producción de biodiésel
en el reactor.

1.7.2.3. Relación molar alcohol:aceite

La estequiometŕıa de la transesterificación define que la relación molar alcohol:aceite
debe ser de 3:1. Sin embargo, el biodiésel producido a partir de dicha relación no cumple
con las caracteŕısticas necesarias para ser utilizado como combustible (Sanli y Canakci,
2008). Por lo tanto, en escenarios reales se requieren de proporciones de alcohol más altas.
Además, el exceso de alcohol permite aumentar la miscibilidad de los reactivos y con ello
la posibilidad de que reaccionen, aumentando aśı el rendimiento del proceso (Tabatabaei
et al., 2019).

Se ha reportado que a partir de una relación de 6:1 es posible obtener biocombustible
que cumple con la norma europea de calidad para el biodiésel y que con una mayor relación
(9:1) se incrementa la calidad del biocombustible (Sanli y Canakci, 2008). Sin embargo, con
concentraciones elevadas de alcohol se complica el proceso de separación de los productos
mientras que la mejora de la producción es mı́nima. Por lo tanto, se ha definido a la
relación molar de 6:1 como la condición óptima para el proceso de producción industrial
de biodiésel. Es por lo anterior, que dicha relación es considerada en el presente trabajo.
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1.7.2.4. Tipo y concentración del catalizador

La reacción de transesterificación se da a partir de la sola mezcla de los reactivos. Sin
embargo, para aumentar la velocidad de reacción normalmente se emplea un catalizador.
Existen tres tipos de catalizadores empleados en la producción de biodiésel: homogéneos,
heterogéneos y enzimáticos (biocatalización). Tanto los catalizadores homogéneos como
los heterogéneos pueden ser ácidos o alcalinos. Por su parte, en la catalización enzimática
se utilizan lipasas inmovilizadas o solubles.

A escala industrial, la catalización básica homogénea es la más utilizada debido a que es
más barata y a su alta efectividad. En este tipo de catalización se utilizan principalmente
alcóxidos, tales como los metóxidos de sodio o potasio, o hidróxidos, tales como los de
sodio y potasio. Los alcóxidos en concentraciones bajas (0.5 % mol) producen rendimientos
del 98 %, sin embargo son más costosos. Los hidróxidos son más baratos, no obstante,
se requiere de concentraciones más altas de catalizador (1-2 % mol) para obtener altos
rendimientos (Tabatabaei et al., 2019). Se ha reportado que el uso de hidróxido de potasio
en concentración de 1 % es la condición óptima para la producción de biodiésel (Sanli y
Canakci, 2008). Por lo tanto, tales condiciones son consideradas en el presente trabajo
para el modelo del proceso de transesterificación en el reactor.

1.7.2.5. Transferencia de masa

La transesterificación alcalina a presión atmosférica, que es la forma usual de produc-
ción de biodiésel, es un proceso limitado de manera muy importante por el fenómeno de
difusión (transferencia de masa). Esto se debe a que la inmiscibilidad entre el alcohol y el
aceite provoca la aparición de dos fases, al inicio del proceso. Además, conforme se generan
los productos también se forman dos fases: la fase éster, compuesta por los glicéridos que
no reaccionaron y el éster, y la fase del glicerol, conformada por el alcohol sin reaccionar,
el catalizador y la glicerina.

Debido a ello, el proceso de transesterificación presenta tres etapas o reǵımenes. El
régimen inicial es lento debido a la separación del alcohol y el aceite en las dos fases
iniciales. La duración de esta etapa depende del tiempo que la molécula de triglicérido tarda
en moverse dentro de la fase del alcohol y colisionar con las moléculas de dicho compuesto
(Issariyakul y Dalai, 2012). Posteriormente, se presenta una etapa rápida controlada por la
cinética de la reacción de transesterificación. Finalmente, ocurre un tercer régimen lento
conforme la reacción alcanza el equilibrio. Esta última etapa lenta es provocada por la
extracción del catalizador por parte del glicerol (Tabatabaei et al., 2019). Existen varias
formas para mejorar la transferencia de masa durante el fenómeno de transesterificación
tales como el exceso de alcohol (visto anteriormente), la agitación, la temperatura de
reacción, el uso de solventes alternativos, el uso de cosolventes o el empleo de catalizadores
de transferencia de fase.

La agitación es un parámetro de vital importancia en el proceso de producción de bio-
diésel pues favorece la mezcla entre el alcohol y el aceite, reduciendo aśı las limitaciones
de transferencia de masa ocasionadas por la inmiscibilidad de los compuestos de la mezcla
de reacción. Varios tipos de agitación has sido utilizadas para el proceso de producción de
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biodiésel, tales como la agitación mecánica, por ultrasonido, mediante agitadores estáticos
o a partir del uso de flujos oscilantes (Tabatabaei et al., 2019). Tradicionalmente, se ha
empleado la agitación mecánica como método para favorecer el proceso de transesterifica-
ción. Intensidades de agitación mecánica superiores a 600 revoluciones por minuto (rpm)
mostraron eliminar, prácticamente, el retardo inicial ocasionado por la transferencia de
masa en experimentos a escala laboratorio (Noureddini y Zhu, 1997; Issariyakul y Dalai,
2012; Vicente et al., 2005).

La temperatura de reacción es otro factor importante para reducir las limitaciones de
transferencia de masa. Altas temperaturas de reacción favorecen el proceso de transesteri-
ficación al aumentar la miscibilidad de los reactivos. Además, a mayor temperatura mayor
es el estado energético de las moléculas favoreciendo aśı la reacción qúımica (Noureddini
y Zhu, 1997). La temperatura óptima de reacción para el proceso de transesterificación
convencional (a presión atmosférica) es una cercana al punto de ebullición del alcohol. Sin
embargo, no debe sobrepasarse la temperatura de ebullición del alcohol pues ello provocaŕıa
la pérdida de dicho reactivo por evaporación, disminuyendo el rendimiento del proceso. Los
sistemas convencionales de calentamiento para el proceso de transesterificación incluyen
baños batch, serpentines y chaquetas. Además, recientemente se están investigando otros
sistemas tales como calentadores infrarrojos, irradiaciones de microondas y calentadores
de radiofrecuencia (Tabatabaei et al., 2019).

Actualmente se están estudiando e implementado algunos otros métodos para ayudar
con las limitaciones ocasionadas por la transferencia de masa y para facilitar los proceso
posteriores de separación de los productos, tales como la adición de cosolventes (biodiésel,
dióxido de carbono supercŕıtico, hexano, metil terc-butil éter, propano o tetrahidrofurano),
el uso de solventes alternativos (metanol supercŕıtico, ĺıquidos iónicos) y el empleo de
catalizadores de transferencia de fase (sales de amonio cuaternario) (Zhang et al., 2009;
Tabatabaei et al., 2019).

Sin embargo, la agitación mecánica y la aplicación de temperaturas elevadas de reacción
mediante sistemas de calentamiento convencionales son los métodos más comúnmente
utilizados para enfrentar las limitaciones de transferencia de masa debido a su simplicidad
y bajo costo. Una de las suposiciones de modelado en el trabajo actual es una agitación
mecánica lo suficientemente intensa para garantizar que el efecto de transferencia de masa
inicial sea despreciable. Además, se considera un serpent́ın interno como sistema para la
manipulación de la temperatura.

1.7.2.6. Tiempo de reacción/tiempo de residencia

Otro factor clave que afecta el fenómeno de transesterificación es el tiempo de reacción,
el cual representa el tiempo durante el cual los reactivos reaccionan antes de que el proceso
se complete o se detenga. En el caso de reactores continuos el tiempo que los reactivos
permanecen dentro del reactor (tiempo de residencia) es precisamente el tiempo disponible
para llevarse a cabo la reacción. El tiempo de residencia en el reactor de transesterifica-
ción depende de varios factores, tales como la intensidad de agitación, la temperatura de
reacción, el tipo y la concentración del catalizador, el tipo de aceite, el tipo de reactor,
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la distribución del tiempo de residencia, entre otros. En el presente trabajo el tiempo de
residencia del reactor durante las simulaciones es definido por las condiciones de operación
requeridas para cumplir con los requerimientos de producción establecidos.

1.7.2.7. Estado del aceite vegetal

En cuanto a las condiciones del aceite vegetal, los principales factores que influyen
en el proceso de transesterificación son el contenido de ácidos grasos libres del aceite, su
composición y su contenido de agua. Los ácidos grasos libres en el aceite disminuyen el ren-
dimiento del proceso y aumentan los costos del producción (Kwiecien et al., 2009; Bouaid
et al., 2016). Por su parte, la composición de ácidos grasos determina las propiedades y
la calidad del biocombustible (Ramos et al., 2009; Pinzi et al., 2011; Hosseinpour et al.,
2016). Además, la presencia de altas cantidades de agua en el aceite provoca la formación
de jabón durante la transesterificación alcalina. La presencia de jabón ocasiona un rendi-
miento más bajo y un aumento del costo operativo debido a la separación problemática
del glicerol en presencia de jabón (Tabatabaei et al., 2019). En el presente trabajo, se
asume que los contenidos tanto de ácidos grasos libres, como de agua en el aceite son des-
preciables. Estas condiciones son factibles de alcanzar en la práctica y son ampliamente
utilizadas.

1.7.3. Tipos de reactores de transesterificación

En la industria, el proceso de transesterificación se lleva a cabo en reactores qúımicos
bajo condiciones de reacción controladas para obtener productos con los requerimientos
necesarios. Dependiendo del modo en que opera el reactor de transesterificación, pueden
distinguirse tres tipos de procesos industriales: el modo por lotes o batch, el modo semi-
batch o semi-continuo y el modo continuo.

Los reactores de tipo batch son sistemas cerrados, es decir, no existen corriente de
entrada ni de salida en el sistema. Al inicio del proceso el reactor se carga con una deter-
minada cantidad de materias primas y al final del proceso el lote completo es enviado a las
etapas posteriores. Por lo tanto, en cada lote se procesa una cantidad determinada de bio-
diésel. Las principales ventajas de este tipo de procesos son su versatilidad, su operación
simple y su escalabilidad sencilla. Sin embargo, presenta varias desventajas tales como:
mayores costos de operación, una operación menos eficiente debido a la carga y descarga
en cada lote, el requerimiento de grandes tamaños de equipo, lo que aumenta el costo de
inversión, y variabilidad en la calidad del producto entre cada lote.

El reactor semi-batch, se caracteriza porque mientras la reacción está en curso se per-
mite la adición de reactivos y la eliminación de los productos del reactor, ya sea de manera
intermitente o continua. De manera similar a un proceso batch, este tipo de procesos fun-
ciona de manera por lotes. Los procesos semi-continuos tiene la ventaja de poseer una
mayor selectividad, un mejor control de la temperatura en reacciones exotérmicas, como
la transesterificación, y un mejor manejo de la reversibilidad del proceso al poder eliminar
los productos. Las desventajas de este tipo de proceso son que la velocidad de producción
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es limitada, además, aunque es más eficiente que el reactor batch, su eficiencia es menor
que un reactor continuo y sus costos de operación son relativamente altos.

Los reactores continuos son sistemas abiertos, en los cuales existen corrientes de ali-
mentación que mantienen un suministro constate de materias primas y corrientes de salida
que extraen del sistema los productos generados. Este tipo de proceso tiene la ventaja de
requierir de un menor costo de inversión y operación, además, son más eficientes y pro-
ducen una mayor uniformidad en la calidad del producto (Ma y Hanna, 1999; Darnoko y
Cheryan, 2000a; He et al., 2006). Sin embargo los procesos continuos son mucho menos
versátiles y son dif́ıciles de escalar.

Se ha reportado una gran variedad de reactores de transesterificación con diferentes
modos de operación. A continuación se presenta una lista de los tipos de reactores repor-
tados en la literatura y en la Tabla 1.1 se presentan las caracteŕısticas más importantes
de algunos de ellos.

a) Reactor batch de tanque agitado, BSTR (Hanh et al., 2009; de Lima da Silva
et al., 2009; Ginting et al., 2012; Eze et al., 2014);

b) Reactor continuo de tanque agitado, CSTR (Noureddini et al., 1998; Darnoko
y Cheryan, 2000a; Leevijit et al., 2008; Komers et al., 2010);

c) Reactor agitado por flujo de chorro, JSR (Reyes et al., 2010; Ghasemi y Mo-
laei Dehkordi, 2014);

d) Reactor de flujo tubular o de pistón, PFR (Silva et al., 2007; Thompson y
He, 2007; Santacesaria et al., 2012; Sungwornpatansakul et al., 2013; Farobie et al.,
2015; Somnuk et al., 2017);

e) Reactor de lecho empacado, PBR (Ramos et al., 2016; Silva et al., 2016; Qiao
et al., 2017; Gargari y Sadrameli, 2018);

f ) Reactor de lecho fluidizado, FBR (Boffito et al., 2014; Chen et al., 2017; Fidalgo
et al., 2016);

g) Reactor de lecho por goteo, TBR (Son y Kusakabe, 2011; Meng et al., 2013);

h) Reactor de flujo oscilatorio, OFR (Phan et al., 2012; Ramning Amol et al., 2013;
Soufi et al., 2017; Garćıa-Mart́ın et al., 2018);

i) Reactor de microcanales (Sun et al., 2010b,a; Trentin et al., 2011; Kalu et al.,
2011; Falahati y Tremblay, 2012; Yamsub et al., 2014; Aghel et al., 2014; Rahimi
et al., 2016; Santana et al., 2017; López-Guajardo et al., 2017; Chueluecha et al.,
2017);

j ) Reactor de tubos rotativos, RTR, (Lodha et al., 2012);

k) Reactor de lecho rotatorio, RPBR (Chen et al., 2010, 2011);
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l) Reactor giratorio de tubo en tubo, STT (Qiu et al., 2010);

m) Reactor de disco rotatorio, SDR (Qiu et al., 2012; Chen y Chen, 2014);

n) Reactor de membrana (Guerreiro et al., 2006; Dubé et al., 2007; Cao et al., 2008,
2009; Baroutian et al., 2011; Xu et al., 2014; Hou et al., 2016; Luo et al., 2017;
Aca-Aca et al., 2018);

ñ) Reactor de destilación reactiva (He et al., 2006; Noshadi et al., 2012; Prasertsit et
al., 2013; Kiss, 2014; Petchsoongsakul et al., 2017; Simasatitkul y Arpornwichanop,
2017);

o) Contactores centŕıfugos anulares ACC (Kraai et al., 2008; Birdwell Jr et al.,
2009; McFarlane et al., 2010; Abduh et al., 2013);

p) Reactor ultrasónico (Kumar et al., 2014; Manickam et al., 2014; Sáez-Bastante
et al., 2014; Takase et al., 2014; Chen et al., 2014; Choudhury et al., 2014b; Badday
et al., 2014; Choudhury et al., 2014a; Noipin y Kumar, 2015; Maran y Priya, 2015;
Sarve et al., 2015a; Zhang et al., 2015; Bhangu et al., 2017; Korkut y Bayramoglu,
2018);

q) Reactor de cavitación hidrodinámica (Pal et al., 2010; Gole et al., 2013; Mad-
dikeri et al., 2014; Bokhari et al., 2016; Javadikia et al., 2017);

r) Reactor de potencia de ondas de choque 1 (Qiu et al., 2010);

s) Reactor de microondas (Yuan et al., 2009; Kanitkar et al., 2011; Motasemi y Ani,
2012; Thirugnanasambandham y Sivakumar, 2015; Panadare y Rathod, 2016; Scares
et al., 2017; Thirugnanasambandham et al., 2017; Milano et al., 2018).

Los reactores, de lecho empacado (PBR y TBR) y los reactores de lecho fluidizado son
utilizados para la transesterificación biocataĺıtica o catalitica heterogénea, los cuales son
procesos no industriales de producción. Por su parte, los reactores de flujo de pistón se han
utilizado para procesos de producción en condiciones supercŕıticas a escala piloto. Por su
parte, los reactores convencionales de tanque agitado, el reactor batch y reactor continuo,
son utilizados para el proceso de transesterificación convencional a escala industrial, es
decir, bajo las condiciones de presión atmosférica, catalizador alcalino con concentración
de 1 %mol y una relación alcohol:aceite de 6:1. Aśı mismo, el reactor de chorro agitado
también ha sido empleado en proceso convencionales de producción de biodiésel a escala
piloto.

Recientemente se están desarrollando nuevos tipos de reactores basados en tecnoloǵıas
novedosas que permiten mejorar la eficiencia de los reactores convencionales de tanque agi-
tado. Entre este tipo de reactores se encuentran los reactores de microcanales, oscilatorios,
cavitacionales (ultrasónico, hidrodinámico, onda de choque), de tubo giratorio, de micro-
ondas, de membrana, de destilación reactiva y de contactor centŕıfugo. Algunas de estas

1https://www.hydrodynamics.com/biodiesel-reactors/

https://www.hydrodynamics.com/biodiesel-reactors/
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Tabla 1.1: Caracteŕısticas de varios tipos de reactores utilizados en la producción de bio-
diésel (Tabatabaei et al., 2019).

Tipo de reactor
Tiempo de Transferencia Control de Estado

reacción de masa Temperatura Actual

Batch de tanque agitado 1-2 h Media Dif́ıcil Industrial

Continuo de tanque agitado ≥60 min Buena Fácil Industrial

Agitado de flujo de chorro 38 min Buena Dif́ıcil Piloto

Flujo tubular/pistón 19 min buena Dif́ıcil Piloto

Flujo oscilatorio 30 min Excelente Fácil Pilot

Giratorio de tubo en tubo <1 min Excelente Fácil Industrial

Membrana 1-3 h Baja Fácil Piloto

Destilación reactiva Var. min. Excelente Fácil Piloto

Contactor centŕıfugo anular 1 min Excelente Fácil Industrial

Lecho empacado 2.8 h Baja-Buena Dif́ıcil Piloto

Lecho fluidizado - Buena Fácil Piloto

Ultrasónico 10-40 min Buena Fácil Industrial

Cavitación hidrodinámica 30 min Buena Fácil Industrial

Potencia de ondas de choque - Excelente Fácil Industrial

PFR con mezclador estático 30 min Buena Fácil laboratorio

Microcanales 28 s-var. min. Excelente Fácil Laboratorio

Microondas <10 min Buena Fácil Laboratorio

tecnoloǵıas se emplean incluso a escala industrial (ver Tabla 1.1). Estas nuevas tecnoloǵıas
permiten incrementar la eficiencia del proceso de producción de biodiésel mediante (Qiu
et al., 2010):

i El incremento de la velocidad de reacción a partir de un eficiente calentamiento
(microondas y cavitación), la intensificación del fenómeno de transporte y mezcla
entre el alcohol y el aceite (microcanales, oscilatorios, tubos giratorios, contactor) o
la eliminación selectiva del glicerol (membrana).

ii La generación y separación de los productos de manera simultánea (membrana,
destilación reactiva, contactor).

iii La disminución del tamaño del sistema de producción al ser reactores de poca di-
mensión (oscilatorio) o al evitar procesos posteriores de separación de productos
(membrana, destilación reactiva, contactor).

iv La obtención de altos rendimientos en pocos minutos.

v El uso de una menor cantidad de alcohol (oscilatorio).

vi El uso de materias primas con un rango más amplio de concentración de ácidos
grasos (cavitacional, giratorio de tubo en tubo).
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vii El logro de una mayor eficiencia energética (cavitacional, microondas).

viii La obtención de un producto de mayor calidad (membrana, destilación reactiva,
contactor).

Se ha informado que los reactores convencionales, es decir el reactor batch de tanque
agitado y el reactor continuo de tanque agitado, son de baja eficiencia y dif́ıciles de contro-
lar, no obstante este tipo de sistemas se aplican ampliamente a escala industrial debido a su
simplicidad y bajo costo (Tabatabaei et al., 2019). Actualmente, el método más utilizado
para la producción comercial de biodiésel es el proceso en modo batch a una temperatura
cercana al punto de ebullición del alcohol (Leevijit et al., 2006). Sin embargo, la industria
del biodiésel está optando por procesos continuos de producción debido a las desventajas
de los procesos por lotes (Darnoko y Cheryan, 2000a; He et al., 2006; Tabatabaei et al.,
2019). Es por lo anterior que en el presente trabajo se eligió al reactor continuo de tanque
agitado como sistema de producción de biodiésel.

1.7.4. Modelado del reactor continuo de tanque agitado de transes-
terificación

El modelado del proceso de producción de biodiésel se ha utilizado ampliamente para
el diseño de sistemas de producción (Zhang et al., 2003; Tapasvi et al., 2004; Chang y
Liu, 2010) y para el desarrollo de estudios económicos del proceso (Zhang et al., 2003;
Haas et al., 2006; Van Kasteren y Nisworo, 2007; Myint y El-Halwagi, 2009; Delrue et
al., 2012). De manera particular, el modelo matemático del reactor de transesterificación
es fundamental para el diseño de sistemas de control para el reactor (Mjalli et al., 2009;
Montriwasuwat et al., 2012; Brásio et al., 2013; Kern y Shastri, 2015; Brásio et al., 2016).
Además, el modelo también ha sido utilizado para la evaluación económica del proceso de
producción en el reactor de biodiésel (Kern y Shastri, 2015; Likozar et al., 2016).

El modelado de diferentes tipos de reactores de transesterificación, tales como reactores
batch de tanque agitado, semi-continuos, tubular y continuos de tanque agitado, se ha
reportado en varios trabajos previos. Por ejemplo, Kern y Shastri (2015) presentaron el
modelado de un reactor batch de tanque agitado el cual posee una chaqueta para manipular
la temperatura dentro del reactor. El modelo dinámico del reactor batch se desarrolló
considerando la cinética de la transesterificación de aceite de palma con metanol, utilizando
hidróxido de sodio como catalizador. Para el modelado se aplicaron las técnicas usuales de
balances de masa y enerǵıa. El modelo fue utilizado para el desarrollo y la implementación
de una estrategia de control óptimo en el reactor y para un análisis económico del proceso
de producción en el reactor.

De igual manera, Zapata et al. (2018) desarrollaron y validaron el modelado de un
reactor batch de tanque agitado de transesterificación, alimentado con aceite de jatropha
y metanol. El reactor modelado es calentado por una termoresistencia. El modelo fue
desarrollado a partir de la aplicación de balances de materia y enerǵıa y fue utilizado para
el diseño de otras representaciones del modelo del reactor, tales como un modelo difuso
Takagi-Sugeno y un modelo lineal.
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Por su parte, Brásio et al. (2013) presentaron un modelo de primeros principios para
un reactor semi-batch de transesterificación. El modelo se desarrolló a partir de balances
de masa y enerǵıa y la cinética de reacción para la transesterificación de aceite de jatropha
usado con metanol. El modelo de primeros principios resultante es utilizado para el diseño
de un sistema de control predictivo no lineal.

Por otra parte, Montriwasuwat et al. (2012) desarrollaron un modelo para la transes-
terificación de biodiésel en un reactor tubular alimentado solamente con aceite de soya.
Nuevamente se utilizaron las técnicas usuales de balances de masa y enerǵıa para el desa-
rrollo del modelado. El modelo en este trabajo es utilizado para el diseño de un sistema
de control predictivo para el control de la temperatura el reactor tubular.

Aśı mismo, Likozar et al. (2016) desarrollaron un balance de materia para el equilibrio
qúımico, la cinética de reacción y la transferencia de masa del proceso de transesterifi-
cación nuevamente en un reactor tubular de tipo lecho empacado utilizando catalizador
heterogéneo. Como resultado del balance de masa se obtuvo un modelo que considera las
cinéticas de diferentes combinaciones de ácidos gadoleicos, linolenicos, linoleicos, oleicos,
palmı́ticos y esteáricos. El modelo es utilizado para una evaluación económica del proceso
de producción en el reactor tubular.

Por su parte, Mjalli et al. (2009) presentaron un modelo matemático mecanicista ahora
para un reactor continuo de tanque agitado de transesterificación, el cual es alimentado
con aceite de palma y metanol. El modelado fue desarrollado a partir de la cinética de
reacción y la aplicación de balances de masa y enerǵıa. El modelo obtenido es utilizado
para el análisis del sistema y para el diseño de un sistema de control adaptable de dos
lazos simples.

Además, Brásio et al. (2016) modelaron un unidad completa de transesterificación
formada por dos reactores continuos de tanque agitado y dos decantadores. Este modelo
considera la producción de biocombustible a partir de aceite de palma con metanol. El
modelo desarrollado es utilizado para el diseño de un sistema de control predictivo basado
en modelo no lineal.

Finalmente,Adokiye et al. (2020) modelaron la dinámica de la concentración en un
reactor continuo de tanque agitado de transesterificación. Para ello utilizaron balances
de masa aplicados a los diferentes componentes del proceso de transesterificación. Para
la producción de biocombustible en el reactor CSTR se consideró aceite de palma usa-
do y metanol. El modelo fue utilizado para la sintonización de un controlador de tipo
Proporcional-Integral.

Aśı pues, el modelado del reactor de transesterificación, incluyendo el reactor CSTR, ha
sido desarrollado en varios trabajos previos. Sin embargo, en todos los trabajos anteriores
consideran la utilización de un solo tipo de aceite de alimentación durante la operación del
reactor. Debido a que el trabajo actual se consideran los cambios de alimentación durante
la operación continua del reactor, entonces fue necesario el desarrollo de una metodoloǵıa
para modelar dicho fenómeno.
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1.7.5. Control del reactor CSTR de transesterificación

Los sistemas de control son necesarios en todos los procesos industriales y el proceso
de producción de biodiésel no es la excepción. La implementación de sistemas de control
en los reactores de transesterificación es de suma importancia pues permiten mantener
un correcto funcionamiento del sistema a pesar de las perturbaciones (Mjalli et al., 2009;
Ho et al., 2010; Kuen et al., 2010; Shi et al., 2013; Brásio et al., 2016), cumplir con las
especificaciones de calidad del biocombustible (Brásio et al., 2013, 2016; Castillo et al.,
2017) y permite mejorar el desempeño económico del reactor (Kern y Shastri, 2015). De
manera particular, el control del reactor continuo de tanque agitado de biodiésel ha sido
abordado en varios estudios previos.

Por ejemplo, Sanposh et al. (2008) combinaron una técnica de control de linealización
entrada-salida y un controlador Proporcional-Derivativo (PD) para controlar la concentra-
ción de éster en el rector. En este esquema, primero se linealiza parcialmente la dinámica
del sistema y posteriormente la concentración de metiléster es controlada hasta el valor
deseado mediante el controlador convencional. El desempeño del sistema de control fue
comparado contra la respuesta de un controlador Proporcional-Integral, el cual mostró un
desempeño pobre con un tiempo de asentamiento de 142 min y oscilaciones considerables
durante dicho periodo (Leenanithikul et al., 2007). En contraste, el sistema de control
linealizante-PD obtuvo un tiempo de establecimiento de 21.77 minutos y no mostró osci-
laciones.

Por su parte, Mjalli y Hussain (2009) desarrollaron dos estrategias de control lineal
basadas en dos lazos simple. La primera de ellas consiste en un regulador autoajustable
(STR) basado tanto en la técnica de ubicación de polos (PP), como en el algoritmo de
varianza mı́nima (MVC). La segunda estrategia utiliza un algoritmo de control predictivo
de modelo aproximado (APC). Ambos sistemas de control fueron diseñados para controlar
simultáneamente la concentración molar de metiléster y la temperatura del reactor. Los
sistemas de control fueron evaluados en términos del seguimiento de referencia y estabi-
lización del sistema. El STR-MVC mostró oscilaciones considerables en la respuesta del
sistema y en los movimientos del controlador ante el problema de seguimiento de tra-
yectoria. Por su parte el SRT-PP mostró un buen desempeño durante el seguimiento, sin
embargo, generó movimientos excesivos del controlador. Por su parte, el APC fue capaz de
llevar a las variables de concentración y temperatura al valor deseado de manera ”suave”.
Además, mostró tiempos de levantamiento y asentamiento razonables.

Aśı mismo, Mjalli et al. (2009) presentaron también un sistema de control de lazos
simples para el reactor CSTR de transesterificación. En esta investigación se diseñó un
control adaptable basado en controladores de modelo interno para las variables de tempe-
ratura y concentración molar de metiléster. Esta vez, además de los cambios de referencia
se estudiaron también los problemas ocasionados por perturbaciones externas del reactor.
Ante cambios en la señal de referencia de tipo escalón, el controlador obtuvo tiempos de
asentamiento y establecimiento rápidos. Además, ante las perturbaciones externas, el con-
trol pudo regresar la concentración a su estado nominal de operación en menos de 1000
s y con una oscilación menor a 0.03 kmolm−3. En el caso de la temperatura, lo hizo en
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menos de 1500 s y con una oscilación menor a 0.67 K.

Por su parte, Kuen et al. (2010) abordaron nuevamente el problema de control del
reactor continuo de tanque agitado de transesterificación con la aplicación de un sistema
adaptable. El controlador adaptable se basa en dos controladores de modelo interno y
utiliza el algoritmo de mı́nimos cuadrados recursivos para la identificación paramétrica
del modelo interno. El sistema controla simultáneamente la concentración de metiléster y
la temperatura de la mezcla de reacción. Para el seguimiento de trayectoria y rechazo a
perturbaciones, el sistema de control mostró un desempeño semejante al del sistema de
lazos simples presentado previamente por Mjalli et al. (2009).

Además, Ho et al. (2010) propusieron el diseño de un control predictivo adaptable
multivariable. El sistema teńıa como variables a controlar nuevamente la concentración
de metiléster y la temperatura del reactor. El control predictivo adaptable utiliza un
modelo exógéno autoregresivo y los parámetros de dicho modelo son estimados en ĺınea
mediante el algoritmo de mı́nimos cuadrados recursivos. Este sistema de control mostró
un buen desempeño ante el problema de seguimiento de trayectoria. Además, ante la
aparición de perturbaciones consiguió devolver las variables de concentración del metiléster
y temperatura a su estado nominal en aproximadamente 3000 s y 1000 s, respectivamente.
Aśı mismo, las máximas oscilaciones de las variables fueron menores a 0.07 kmolm−3 y
0.5 K, respectivamente.

Posteriormente, Shi et al. (2013) implementaron un esquema de control predictivo
de dos capas para controlar la concentración de ester y la temperatura de la mezcla
en el reactor CSRT de biodiésel. En la capa superior se lleva a cabo una optimización
en términos económicos del set-point que será requerido en el control predictivo de la
capa inferior. Este sistema de control demostró un buen desempeño ante el problema
de regulación presentando pocas oscilaciones. También tuvo un buen desempeño para el
rechazo a perturbaciones pues mostró tiempos de estabilización menores a 1000 s.

Recientemente, Brásio et al. (2016) diseñaron e implementaron un sistema de control
predictivo basado en modelo no lineal para la sección completa de transesterificación de una
planta de producción de biodiésel. Esta sección está formada por dos reactores CSTR y dos
decantadores en serie. El control fue diseñado en un esquema multivariable y centralizado.
El objetivo principal fue controlar la fracción másica de metiléster para el cumplimiento
de la norma EN 14214. Se establecieron cinco variables controladas: La fracción másica de
metiléster, la temperatura del primer reactor, la relación molar alcohol:aceite a la entrada
de ambos reactores y el nivel de la mezcla ĺıquida en el segundo decantador. Los resultados
de simulación demostraron que el sistema de control tiene un buen comportamiento ante
el problema de regulación. Aśı mismo, demostró un buen desempeño para el rechazo a
perturbaciones medibles.

Finalmente, Adokiye et al. (2020) sintonizaron un controlador de tipo Proporcional-
Integral para el control de la concentración molar de biodiésel en un reactor continuo de
tanque agitado. Los resultados de la simulación del sistema en lazo cerrado mostraron
que el controlador fue capaz de garantizar la estabilidad del reactor y eliminar el error de
estado estable después de una perturbación de tipo escalón en la velocidad de entrada de
los reactivos.
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Todos los trabajos previos sobre control del reactor continuo de tanque agitado de
biodiésel mostraron un buen control de la concentración. Sin embargo, la mayoŕıa de
esos trabajos consideran a la concentración molar de ésteres como variable controlada,
la cual no es un ı́ndice utilizado en la práctica para evaluar el desempeño del reactor de
transesterificación. Solamente Brásio et al. (2016) utilizan la fracción másica de éster en
la fase éster, la cual es un parámetro considerado por la norma europea para medir la
calidad del biocombustible. En el presente trabajo también se utiliza la fracción másica
de éster como variable a controlar.

Los resultados presentados por Brásio et al. (2016) muestran que el control predictivo
no lineal es una estrategia adecuada para el control del proceso de producción de biodiésel.
No obstante, ese tipo de sistemas de control presentan algunos problemas para la imple-
mentación en ĺınea, pues se tiene muy poca idea de cuánto tiempo tomará completar cada
paso de optimización, si esta terminará alguna vez o qué hacer si no se puede encontrar
una solución factible, etc. (Maciejowski, 2002). La formulación basada en modelo lineal y
utilizada en el presente trabajo define a la optimización como un problema convexo en el
cual se garantiza la obtención de un mı́nimo en un lapso de tiempo finito y relativamente
corto, lo cual es deseable para la implementación en ĺınea.

1.8. Estructura de la tesis

Este documento está dividido en seis caṕıtulos, los cuales siguen una secuencia lógica
para un adecuado entendimiento de la investigación.

En este primer caṕıtulo, se contextualizó y definió el problema que aborda la investiga-
ción: las dificultades prácticas de la operación de un reactor continuo de transesterificación,
incluyendo cambios del tipo de aceite de alimentación. Además, se definieron los objetivos
y metas que se buscan alcanzar con el desarrollo del trabajo. Aśı mismo, se presentó la
propuesta de solución para la problemática previamente definida. Finalmente, se presentó
la revisión del estado del arte la cual está centrada en los aspectos más importantes del
tema de investigación.

Por su parte, el Caṕıtulo 2 presenta la metodoloǵıa utilizada para el desarrollo del
modelado del reactor con cambios de aceite. Al inicio del caṕıtulo se describe y modela
el fenómeno de transesterificación de un aceite vegetal a partir del cual se produce el
biodiésel. A continuación, se propone una metodoloǵıa para el modelado de las dinámicas
que ocasionan los cambios de alimentación en el reactor. Posteriormente, se presenta el
desarrollo de balances de masa y enerǵıa del reactor los cuales conducen a la obtención
de un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias. Además, se definen las dos funciones
de salida que representan a las variables que deben ser controladas durante la operación
del reactor. Al final de caṕıtulo, se muestra la transformación de modelo del reactor en
su representación de espacio de estado, la cual resulta más útil para la formulación de los
sistemas de control predictivo.

Posteriormente, el Caṕıtulo 3 muestra los métodos utilizados para determinar los
parámetros del modelo, las condiciones nominales de operación de las variables de en-
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trada y las condiciones iniciales del sistema. Todas estas determinaciones se llevan a ca-
bo asumiendo condiciones lo más cercanas posibles a la operación real de un reactor de
transesterificación.

A continuación, en el Caṕıtulo 4 se presenta el diseño de los sistemas de control desa-
rrollados en este trabajo. Primero, se presenta el marco teórico necesario para comprender
el desarrollo de los sistemas de control predictivos. Posteriormente, se muestra el diseño de
dichos sistemas el cual se basa en la teoŕıa presentada al inicio del caṕıtulo. Finalmente,
se presenta la sintonización de los sistemas de control, la cual se realizó a partir de un
algoritmo de optimización por enjambre de part́ıculas.

En seguida, en el Caṕıtulo 5 se exponen los resultados de simulación más importantes.
Primero se muestran los resultados de la simulación del reactor en lazo abierto y a par-
tir de dichos resultados se hace un análisis de los efectos que tienen los cambios de aceite
sobre la operación del reactor. Posteriormente, se presentan los resultados de la implemen-
tación de los esquemas de control predictivo propuestos. Se evalúa la respuesta de dichos
sistemas frente a un sistema de control convencional, considerando los diferentes tipos de
perturbaciones a las que está expuesto el reactor (problema de regulación) y cambios de
set-point (seguimiento de trayectoria).

Finalmente, el Caṕıtulo 6 presenta las conclusiones generales de la investigación y los
trabajos futuros derivados del tema.



Caṕıtulo 2

Modelado del reactor continuo de
tanque agitado de biodiésel

En este segundo caṕıtulo se presenta una metodoloǵıa para modelar la operación de un
reactor continuo de tanque agitado utilizado en una ĺınea de producción de biodiésel. La
metodoloǵıa propuesta considera la dinámica de cambios en el tipo de aceite de alimenta-
ción durante la operación continua del reactor. El modelo matemático obtenido a partir de
la metodoloǵıa describe la evolución de la masa (moles) de los compuestos qúımicos que
participan en el proceso, aśı como de la temperatura tanto de la mezcla de reacción y del
sistema de enfriamiento. Además, define también el comportamiento de la fracción másica
de éster en la fase éster, la cual es un parámetro que se utiliza para medir la calidad del
biocombustible. La metodoloǵıa de modelado se basa en la aplicación de balances de masa
y enerǵıa; por tanto, a partir de ella se obtiene un modelo de primeros principios. Con
base en la metodoloǵıa, en el presente caṕıtulo se desarrolla un modelo para el reactor de
biodiésel considerando dos aceites de alimentación cualesquiera. A partir de dicho modelo,
se obtiene la representación en forma de espacio de estado, la cual es más adecuada para
el diseño de los sistemas de control predictivo.

El caṕıtulo está dividido en ocho secciones. En la Sección 2.1 se presenta la descripción
del reactor continuo de tanque agitado. Posteriormente, en la Sección 2.2 se presentan las
suposiciones utilizadas para la simplificación de la metodoloǵıa de modelado. En la Sección
2.3 se presenta la metodoloǵıa empleada para modelar los fenómenos de transesterificación
que ocurren dentro del reactor y que dan origen al biocombustible. Luego, en la Sección 2.4
se muestra el desarrollo de las técnicas de balance de masa y enerǵıa aplicadas al reactor
de biodiésel a partir de las cuales se obtiene un sistema de ecuaciones diferenciales. Por su
parte, en la Sección 2.5 se presenta el modelo del reactor de transesterificación el cual está
constituido por el sistema de ecuaciones diferenciales obtenido de los balances de masa
y enerǵıa, aśı como dos funciones de salida las cuales definen el comportamiento de las
variables de especial interés (variables de control). La Sección 2.6 presenta una clasificación
de las distintas variables y parámetros del modelo. Posteriormente, en la Sección 2.7 se
desarrolla la representación del modelo en forma de espacio estado. Finalmente, en la
Sección 2.8 se presentan las conclusiones más importantes del caṕıtulo.
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Figura 2.1: Esquema del reactor continuo de tanque agitado (Mjalli y Hussain, 2009).

2.1. Descripción del reactor continuo de tanque agi-

tado de biodiésel

El reactor continuo de tanque agitado que se utilizó en el presente trabajo se presenta
en la Figura 2.1 (Mjalli et al., 2009). El reactor está formado por un tanque de reacción
dentro del cual se lleva a cabo el proceso qúımico de transesterificación que da origen al
biocombustible. Los reactivos y el catalizador del proceso de transesterificación ingresan
continuamente al tanque a través de una sola corriente de alimentación. Una válvula de
control instalada a la entrada del tanque es utilizada para manipular la velocidad de flujo
de dicha corriente. Aśı mismo, del tanque de reacción sale una única corriente de salida
con los productos de la transesterificación. Se asume que la velocidad de la corriente de
salida también puede ser manipulada a voluntad, mediante otra válvula de control. La
agitación de la mezcla de reacción dentro del tanque se lleva a cabo mediante un agitador
mecánico de paletas el cual tiene la capacidad de generar una mezcla homogénea en todos
los puntos del tanque (mezcla perfecta). Además, se asume que las paredes del tanque de
reacción están térmicamente aisladas del medio ambiente.

Aśı mismo, el reactor posee un serpent́ın interno por el que circula agua a temperatura
ambiente, la cual extrae el exceso de calor generado por el proceso exotérmico de transes-
terificación. El serpent́ın posee una sola corriente de alimentación y de salida. Debido a la
geometŕıa del serpent́ın, la velocidad de flujo a la entrada y a la salida son siempre iguales.
El flujo a través del serpent́ın es manipulado por una única válvula de control a la entrada
del sistema.
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2.2. Suposiciones de modelado

Para simplificar el modelado se asumieron una serie de suposiciones, las cuales represen-
tan condiciones semejantes a circunstancias reales de operación para un reactor continuo
de tanque agitado de biodiésel. Dichas suposiciones, buscan garantizar un adecuado com-
promiso entre la precisión de las predicciones del modelo y la sencillez del mismo. Las
suposiciones de modelado utilizadas en el trabajo actual fueron las siguientes:

S1 El régimen de transferencia de masa al inicio del proceso de transesterificación es
despreciable. Varios estudios han demostrado que una intensidad de mezclado por
encima de 600 rpm y temperaturas de reacción superiores a 50 °C vuelven despre-
ciable dicho régimen de transferencia de masa (Noureddini y Zhu, 1997; Issariyakul
y Dalai, 2012; Vicente et al., 2005).

S2 El proceso de transesterificación de un aceite vegetal se modela únicamente mediante
tres reacciones reversibles, es decir, seis reacciones elementales. Considerando este
hecho, una gran cantidad de estudios en la literatura han mostrado estimaciones de
la transesterificación para distintos tipos de aceites vegetales con precisiones mayores
al 93 % (Darnoko y Cheryan, 2000b; Vicente et al., 2005, 2006; Yunus y Syam, 2010).

S3 Los triglicéridos y diglicéridos que se forman a partir de la reacción de diglicéridos
y monoglicéridos de un aceite con ésteres de otro, se descomponen en los glicéridos
originales al reaccionar nuevamente con el alcohol.

S4 La transferencia de calor entre las paredes del tanque de reacción y el medio ambiente
es despreciable. En la práctica es posible aproximar bastante esta condición mediante
un adecuado aislamiento de las paredes del sistema.

S5 Se tiene una mezcla ideal dentro del tanque de reacción y el serpent́ın y, por lo
tanto, las propiedades de la composición, temperatura, densidad y calor espećıfico
son homogéneas en todas las partes de la mezcla de reacción y el fluido refrigerante.
Es posible alcanzar esta condición dentro del tanque de reacción con una agitación
adecuada y con una temperatura elevada de reacción.

S6 La propiedades de densidad y calor espećıfico tanto en la mezcla de reacción como
en el serpent́ın permanecen constantes durante todo el proceso. Es factible asumir
esto debido a que las variaciones de dichas propiedades en el rango de operación del
sistema tienen un efecto despreciable en la dinámica del reactor.

S7 El volumen del reactor es constante. Esta condición de operación resulta fácil de
alcanzar mediante un lazo simple de control proporcional que manipule la velocidad
de flujo en la corriente de salida (Luyben, 1989). Dicho lazo de control no es tomado
en cuenta en el presente trabajo.

S8 El trabajo hecho sobre el sistema por la agitación es despreciable (Mjalli et al., 2009).
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S9 La enerǵıa cinética y potencial del sistema es despreciable. Esto es cierto para pro-
cesos qúımicos con efectos térmicos debido a que generalmente su contribución es al
menos dos órdenes de magnitud menor que la enerǵıa interna (Bequette, 1998).

S10 El cambio de presión es despreciable. Esto es cierto para sistemas ĺıquidos (Luyben,
1989; Bequette, 1998).

S11 La mezcla de los volúmenes de aceite y alcohol no es aditiva y el volumen resultante
es igual al volumen de aceite.

Con base en las suposiciones aqúı presentadas, en las secciones posteriores se presenta
la metodoloǵıa utilizada para el desarrollo del modelo matemático del reactor de la Figura
(2.1). Además, como se verá en la siguiente sección, una novedad del trabajo es que la
metodoloǵıa de modelado propuesta considera la dinámica ocasionada por cambios del
tipo de aceite alimentado en la corriente de alimentación.

2.3. Modelado de la transesterificación con cambios

de aceite

Para el desarrollo del modelo del reactor de biodiésel, es necesario modelar el proceso
de transesterificación con cambios de aceite. Para ello, primero en la Subsección 2.3.1,
se define el mecanismo usual de transesterificación mediante el cual un aceite vegetal es
convertido en biodiésel. Por su parte, en la Subsección 2.3.2 se presenta la metodoloǵıa
propuesta para definir los cambios del tipo de aceite de alimentación. Aśı, con base en
el mecanismo de la reacción de transesterificación y la forma en que ocurren los cambios
de aceite, en la Subsección 2.3.3 se modela el proceso transesterificación con cambios de
aceite a partir de ecuaciones de velocidad de reacción. Estas ecuaciones son necesarias en
el desarrollo de los balances de masa y enerǵıa del reactor ya que de ellas depende en gran
medida la dinámica temporal tanto de la masa como de la enerǵıa dentro del sistema.

2.3.1. Mecanismo de la transesterificación de aceites vegetales

La transesterificación es el proceso qúımico que convierte los acilglicéridos (triglicéridos,
diglicéridos y monoglicéridos) de una grasa animal o un aceite vegetal en biodiésel. No
obstante, la materia prima más utilizada en la industria del biocombustible son los aceites
vegetales. Dichos aceites están constituidos principalmente por moléculas de triglicéridos,
aunque también contienen pequeñas cantidades de diglicéridos, monoglicéridos, ácidos
grasos libres, agua y otras sustancias. Los triglicéridos, que representan del 95-98 % (m/m)
del aceite, son triésteres, es decir moléculas de glicerol triesterificadas por ácidos grasos
(ver Figura 2.2) (Hernández et al., 2009).

Durante el proceso de transesterificación del aceite vegetal, las moléculas largas y
ramificadas de triglicéridos (de 8 a 24 átomos de carbono) se transforman en moléculas de
ésteres simples de ácidos grasos, las cuales son lineales, no ramificadas, pequeñas y similares
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en tamaño a los componentes del combustible fósil (ver Figura 2.3) (Abraham Casas y
Pérez, 2013). La mezcla de estos ésteres es precisamente lo que actualmente se conoce
como biodiésel. De manera general, en el proceso de transesterificación cada molécula
de triglicérido (TG) reacciona con tres moléculas de un alcohol de cadena corta (AL)
para formar tres moléculas de ésteres de ácidos grasos (ME) y una molécula de glicerol
(GL). Además debido a la naturaleza reversible del proceso, durante la transesterificación,
parte de los productos formados reaccionan en sentido inverso para formar a los reactivos
originales. La Ecuación qúımica (2.1) representa el proceso global de transesterificación de
un aceite vegetal.

TG+ 3AL
kd
�
kr

3ME +GL (2.1)

Si bien la ecuación anterior define el proceso general de transesterificación, dicho fenómeno
no ocurre de manera directa. En realidad, el proceso de transesterificación se lleva a ca-
bo mediante un mecanismo de tres pasos reversibles. Durante los pasos intermedios se
forman como subproductos diglicéridos (DG) y monoglicéridos (MG). Estructuralmente,
los monoglicéridos y los diglicéridos, son moléculas de glicerol esterificadas por uno y dos
ácidos grasos, respectivamente (ver Figura 2.4). En las Ecuaciones qúımicas (2.2)-(2.4) se
definen el mecanismo de tres pasos correspondiente al proceso de transesterificación de
aceites vegetales (Noureddini y Zhu, 1997). Durante el primer paso del mecanismo (Ecua-
ción 2.2), una molécula de triglicérido se descompone en un diglicérido al intercambiar
su grupo alquilo con el de una molécula de alcohol. En el segundo paso de reacción el
diglicérido interactúa con el alcohol para descomponerse en un monoglicérido (Ecuación
2.3). En la última etapa, la molécula de monoglicérido intercambia su grupo alquilo con
el de una nueva molécula de alcohol para forma como producto final una molécula de
glicerina (Ecuación 2.4). Como resultado del intercambio de los grupos acilos, en cada uno
de los pasos del mecanismo se forma una molécula de éster monoalqúılico de ácido graso
(o biodiésel).

TG+ AL
k1
�
k2

DG+ME (2.2)

DG+ AL
k3
�
k4

MG+ME (2.3)

MG+ AL
k5
�
k6

GL+MEi (2.4)

Durante el proceso de transesterificación, el aceite y el alcohol forman dos fases separadas
debido a su inmiscibilidad. Consecuentemente, la dinámica del fenómeno de transeste-
rificación presenta un régimen inicial lento, durante el cual la velocidad de reacción es
controlada por la transferencia de masa entre ambas fases (ver Figura 2.5). La duración
de esta etapa depende del tiempo que la molécula de triglicérido tarda en moverse dentro
de la fase del alcohol y colisionar con las moléculas de dicho compuesto (Issariyakul y
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H2C — COO — R1 
    | 
    CH — COO — R2 
    | 
H2C — COO — R3 

(a) Triglicérido

H2C — OH 
    | 
    CH — OH 
    | 
H2C — OH 

(b) Glicerina

Figura 2.2: Estructura qúımica de la glicerina y los triglicéridos. Ri representa una cadena
carbonada (grupo alquilo) de un ácido graso.

         H     H      H     H      H     H       H     H      H     H      H     H      H     H      H     H 
         |      |       |      |      |      |       |      |       |      |      |      |       |      |      |       |             
H — C — C — C — C — C — C — C — C — C — C — C — C — C — C — C — C — H   
         |      |       |      |      |      |       |      |       |      |      |      |       |      |      |       | 
         H     H      H     H      H     H       H     H      H     H      H     H      H     H      H      H 

(a) Diésel

         H     H      H     H      H     H      H      H      H     H      H     H      H     H     H     H              H 
         |      |       |      |      |      |       |      |       |      |      |      |       |     |      |      |               |   
H — C — C — C — C — C — C — C — C — C — C — C — C — C — C— C — C — O — C — H   
         |      |       |      |      |      |       |      |       |      |      |      |       |     |      |      ǁ               | 
         H     H      H     H      H     H      H      H      H     H      H     H      H     H     H     O              H 

(b) Biodiésel

Figura 2.3: Estructura molecular de una molécula de diésel (alcano con 16 átomos de
carbono) y una molécula de biodiésel (metiléster con 17 átomos de carbono) (Ruhul et al.,
2015).

H2C — COO — R1 
    | 
    CH — COO — R2 
    | 
H2C — OH 

Diglicérido (a) Diglicérido

H2C — COO — R1 
    | 
    CH — OH 
    | 
H2C — OH 

Moglicérido (b) Monoglicérido

Figura 2.4: Estructura molecular de un diglicérido y un monoglicérido. Ri representa una
cadena carbonada (grupo alquilo) de un ácido graso.



2.3. MODELADO DE LA TRANSESTERIFICACIÓN CON CAMBIOS DE ACEITE55

Dalai, 2012). Posterior al régimen de transferencia de masa, se sigue un segundo régimen
rápido definido por la cinética de las reacciones elementales del fenómeno de transesterifi-
cación. Finalmente, ocurre un tercer régimen lento a medida que la reacciones reversibles
se acercan al equilibrio (Noureddini y Zhu, 1997). Un modelo detallado de la transesterifi-
cación debe considerar los tres fenómenos presentes en el proceso, es decir, la transferencia
de masa, la cinética de reacción y el equilibrio qúımico (Likozar y Levec, 2014). Sin em-
bargo, una adecuada intensidad de mezclado y altas temperaturas de reacción minimizan
el efecto del régimen inicial controlado por la transferencia de masa. Por ejemplo, varios
estudios han demostrado que con una intensidad de agitación por encima de 600 rpm
y con temperaturas de reacción mayores a 50°C el régimen inicial se vuelve despreciable
(Noureddini y Zhu, 1997; Issariyakul y Dalai, 2012; Vicente et al., 2005). Las Figuras 2.6 y
2.7 muestran el efecto que tienen tanto la temperatura como la intensidad de agitación en
la reducción de la región de transferencia de masa durante la transesterificación de aceite
de soya. De esta manera, asegurando condiciones apropiadas de agitación y temperatura el
fenómeno de transesterificación puede ser representado a partir de un modelo que describa
solamente los reǵımenes de la cinética y el equilibrio qúımico.

Como se mencionó antes, los triglicéridos del aceite están unidos a tres radicales de
ácidos grasos, los cuales no necesariamente son iguales. Esto provoca que el aceite contenga
una gran diversidad de triglicéridos. Por ejemplo, el aceite de algodón que contiene trece
tipos distintos de ácidos grasos, está constituido por veinticuatro triglicéridos diferentes
(ver Tablas 2.1 y 2.2), mientras que el aceite de cacahuete con catorce tipos de ácidos grasos
distintos, contiene treinta y cinco triglicéridos diferentes (Ceriani y Meirelles, 2004).

Como consecuencia de la gran cantidad de triglicéridos distintos en el aceite, durante el
proceso de transesterificación se originan una gran variedad de diglicéridos, monoglicéridos
y ésteres simples. Cada uno de estos compuestos reacciona con una dinámica particular
durante cada uno de los pasos de la reacción de transesterificación (Ecuaciones 2.2-2.4).
Por lo tanto, dentro del reactor se llevan a cabo una gran cantidad de reacciones con
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Figura 2.5: Diferentes reǵımenes de la transesterificación de aceite de soya a 150 rpm
y 30°C: 1) régimen de transferencia de masa, 2) régimen de cinética, y 3) régimen de
equilibrio (Noureddini y Zhu, 1997).
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Figura 2.6: Efecto de la temperatura sobre
el régimen inicial de transferencia de masa
durante la transesterificación de aceite de
soya a 300 rpm. (azul) 30 °C, (Rojo) 40 °C,
(amarillo) 50 °C, (violeta) 60 °C, (verde) 70
°C (Noureddini y Zhu, 1997).
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Figura 2.7: Efecto de la intensidad de mez-
clado sobre el régimen inicial de transferen-
cia de masa durante la transesterificación
de aceite de soya a 50°C. (azul) 150 rpm,
(rojo) 300 rpm, (verde) 600 rpm, (negro)
900 rpm (Noureddini y Zhu, 1997).

cinéticas distintas. Un modelo riguroso del proceso de transesterificación debe considerar
la cinética de cada reacción. No obstante, ello requiere la determinación de un gran número
de parámetros cinéticos.

Para simplificar el modelado del proceso de transesterificación, la gran mayoŕıa de
los estudios caracterizan a la reacción de todos los distintos glicéridos y ésteres con una
única constante de velocidad. En otras palabras, se considera a todos los triglicéridos,
diglicéridos, monoglicéridos y ésteres como moléculas idénticas que reaccionan de mane-
ra semejante. Aśı por ejemplo, se tiene un único triglicérido representativo de todos los
triglicéridos en la mezcla, el cual reacciona con una cinética particular en cada paso del me-
canismo. Lo mismo ocurre con los diglicéridos, monoglicéridos y ésteres. Esto implica que,
para modelar el mecanismo de transesterificación, únicamente se tengan tres reacciones
reversibles, y por ende, seis reacciones elementales. Por lo tanto, solamente es necesario de-
terminar seis constantes de velocidad. Utilizando estas simplificaciones, estudios cinéticos
de la transesterificación de diversos tipos de aceites vegetales muestran estimaciones pre-
cisas con coeficientes de correlación superiores a 0.93 (Darnoko y Cheryan, 2000b; Vicente
et al., 2006, 2005; Yunus y Syam, 2010).

Ya que el desarrollo de un estudio cinético detallado del proceso de transesterificación
queda fuera de los alcances del presente trabajo, entonces los parámetros cinéticos de la
transesterificación fueron retomados de estudios previamente reportados. Dichos estudios
se basaron en las simplificaciones antes mencionadas para las cinéticas de los compuestos
de la reacción, por lo tanto, tales simplificaciones serán asumidas para el desarrollo del
modelo del reactor.
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Tabla 2.1: Perfil de ácidos grasos del aceite de algodón (Ceriani y Meirelles, 2004).

Ácido graso Nombre común %m/m %mol

C12:0 Láurico (L) 0.20 0.27
C14:0 Miŕıstico (M) 1.00 1.20
C16:0 Palmı́tico (P) 26.4 28.13
C16:1 Palmitoléico (Po) 1.20 1.29
C18:0 Estéarico (S) 2.10 2.02
C18:1 Oléico (O) 18.00 18.00
C18:2 Liniléico (Li) 50.00 48.71
C20:0 Araqúıdico (A) 0.20 0.17
C20:1 Gadoléico (G) 0.05 0.04
C20:2 Gadolénico (Gn) 0.10 0.09
C22:1 Erúcico (E) 0.25 0.20
C22:2 Docosanóico (D) 0.10 0.08

Tabla 2.2: Composición de triglicéridos del aceite de algodón (Ceriani y Meirelles, 2004).
TG %m/m %mol TG %m/m %mol TG %m/m %mol

LOP 0.09 0.11 PLiS 3.91 3.90 MLiLi 1.11 1.15
PPoP 0.62 0.66 PLiA 0.39 0.37 PLiLi 26.58 26-62
POP 3.67 3.77 LOLi 0.19 0.20 SLiLi 4.75 4.60
POS 0.54 0.54 PPoLi 1.93 1.99 LiLiA 0.17 0.16
POA 0.07 0.06 POLi 14.30 14.29 PoLiLi 1.30 1.31
LLiP 0.26 0.29 SOLi 1.31 1.27 OLiLi 10.43 10.14
MLiP 1.16 1.23 OLiA 0.09 0.09 LiLiLi 12.88 12.56
PLiP 13.74 14.16 LLiLi 0.23 0.25 LiLiLn 0.28 0.28

2.3.2. Cambios del aceite de alimentación

Durante la operación del reactor con un aceite nominal tipo i, los acilglicéridos de
dicho aceite son alimentados en la corriente de entrada. Aśı mismo, dentro del tanque
de reacción se forman los compuestos caracteŕısticos de la transesterificación de dicho
aceite. Sin embargo, después de un cambio de alimentación, por un aceite de tipo j, ahora
ingresan al sistema diferentes glicéridos y dentro del tanque comienzan a aparecer aquellos
compuestos derivados de la transesterificación del segundo aceite.

Debido al tiempo de residencia del sistema, los acilglicéridos y ésteres derivados del
aceite i permanecen un tiempo determinado dentro del reactor después del cambio de ali-
mentación. En consecuencia, en el tanque se encuentran presentes compuestos provenientes
de ambos tipos de aceite. Por lo tanto, los diglicéridos y monoglicéridos que participan
en los pasos inversos 2 y 4 del mecanismo de transesterificación (Ecuaciones 2.2 y 2.3),
podŕıan reaccionar con ésteres derivados de cualquiera de los dos tipos de aceite. Si reac-
cionan con ésteres derivados del mismo tipo de aceite, se sigue la transesterificación usual.
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(b) Monoglicéridos

Figura 2.8: Interacciones entre glicéridos y ésteres de diferentes aceites.

De lo contrario, suceden interacciones entre los acilglicéridos y ésteres de los aceites i y
j. En la Figura 2.8 se muestra el esquema de la metodoloǵıa propuesta para definir la
dinámica de las interacciones entre compuestos de diferentes aceites después del cambio
de alimentación. El paso 1 en la Figura 2.8(a) muestra que, cuando ocurre la reacción
entre diglicéridos y ésteres de diferentes aceites, se forma un triglicérido con ácidos grasos
de ambos tipos de aceite (TGiij). Es de suponerse que este nuevo triglicérido posee ca-
racteŕısticas cinéticas distintas a aquellos derivados de los aceites puros (TGiii y TGjjj).
Posteriormente, como se muestra en el paso 2, dependiendo del ácido graso cedido en la
reacción del nuevo triglicérido con una molécula de alcohol, pueden formase ya sea un
diglicérido igual al original (DGii) u otro distinto (DGij). En caso de obtener un diglicéri-
do diferente, este a su vez puede reaccionar con un éster proveniente de cualquiera de
los dos aceites (ver paso 3 en la Figura 2.8a). Si lo hace con uno del aceite i se tendrá
el mismo glicérido del paso anterior (TGiij). En caso contrario, se forma nuevamente un
triglicérido diferente (TGijj). El proceso continua aśı sucesivamente tal como se muestra
en la Figura 2.8(a). Algo similar ocurre en el caso de la reacción entre monoglicéridos y
ésteres derivados de distintos aceites (ver Figura 2.8b).

Para simplificar el complejo fenómeno involucrado en la reacción entre compuestos de
diferentes aceites, en el presente trabajo se asume que después de formarse nuevos glicéri-
dos con caracteŕısticas de ambos aceites, dichos compuestos solo pueden descomponerse
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en los glicéridos y ésteres originales a partir de los cuales se formaron (ver pasos 1 y 2 de
la Figura 2.8).

Aśı, las interacciones entre ésteres y glicéridos de diferente naturaleza, que ocurren
después de un cambio de aceite durante el tiempo de residencia del sistema, pueden re-
presentarse mediante dos reacciones reversibles: una para la reacción entre los diglicéridos
y los ésteres, y otra para la interacción entre los monoglicéridos y los ésteres.

Por lo tanto, los fenómenos que ocurren dentro del tanque de reacción de un reactor
continuo expuesto a cambios del aceite de alimentación son los siguientes:

el proceso de transesterificación del aceite i ;

el proceso de transesterificación del aceite j ;

las reacciones entre parte de los acilglicéridos del aceite i y parte de los ésteres del
aceite j ;

las reacciones entre parte de los acilglicéridos del aceite j y parte de los ésteres del
aceite i.

Las Ecuaciones qúımicas (2.5)-(2.14) presentan todos los procesos qúımicos que ocurren
en el tanque de reacción expuesto a cambios de alimentación. En tales ecuaciones los
sub́ındices i y j se utilizan para hacer referencia a compuestos provenientes de dos aceites
distintos. Además, el sub́ındice ij se utiliza para hacer referencia a un glicérido formado
a partir de un glicérido más simple proveniente del aceite i y un éster del aceite j. Aśı
mismo, el sub́ındice ji se utiliza de manera análoga.
Transesterificación del aceite tipo i :

TGi + AL
k1,i

�
k2,i

DGi +MEi (2.5)

DGi + AL
k3,i

�
k4,i

MGi +MEi (2.6)

MGi + AL
k5,i

�
k6,i

GL+MEi (2.7)

Transesterificación del aceite tipo j :

TGj + AL
k1,j

�
k2,j

DGj +MEj (2.8)

DGj + AL
k3,j

�
k4,j

MGj +MEj (2.9)

MGj + AL
k5,j

�
k6,j

GL+MEj (2.10)
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Reacciones entre acilglicéridos del aceite de tipo i y ésteres del aceite tipo j :

DGi +MEj

k1,ij

�
k2,ij

TGij + AL (2.11)

MGi +MEj

k3,ij

�
k4,ij

DGij + AL (2.12)

Reacciones entre acilglicéridos del aceite de tipo j y ésteres del aceite tipo i :

DGj +MEi

ki,ji

�
k2,ji

TGji + AL (2.13)

MGj +MEi

k3,ji

�
k4,ji

DGji + AL (2.14)

A continuación, en la Subsección 2.3.3 se establecerán las ecuaciones de velocidad que
modelan cada una de las reacciones elementales de los fenómenos qúımicos presentados en
las Ecuaciones (2.5)-(2.14).

2.3.3. Ecuaciones de velocidad del proceso de transesterificación
con cambios de aceite.

Las condiciones comunes de producción utilizadas en la industria de biodiésel son pre-
sión atmosférica, relación 6:1 (alcohol:aceite), catalizador alcalino-homogéneo, agitación
intensa y temperaturas de reacción mayores a 50 °C. Bajo estas condiciones las reacciones
elementales del mecanismo de transesterificación y las reacciones entre glicéridos y ésteres
de aceites distintos presentan una cinética de segundo orden general y de primer orden
con respecto a cada reactivo (Noureddini y Zhu, 1997; Issariyakul y Dalai, 2012; Vicente
et al., 2005). Por lo tanto, dichas reacciones pueden ser modeladas mediante ecuaciones
de velocidad de la forma:

rn,k = kn,k[C1][C2] (2.15)

donde rn,k representa la velocidad de la n-ésima reacción elemental en k-ésimo proceso
qúımico dentro del reactor, es decir, k = i o k = j para el proceso de transesterificación
de un aceite puro, o bien k = ij o k = ji para las reacciones entre compuestos de distintos
aceites. Además, [Cx] representa la concentración molar de los componentes que participan
en cada reacción elemental. Aśı mismo, el término kn,k denota la constante de velocidad
de reacción la cual está definida por la ecuación de Arrhenius:

kn,k = αn,k exp

(
−Ean,k

RT

)
(2.16)

donde αn,k es la frecuencia de colisiones entre las moléculas de los reactivos, Ean,k es la
enerǵıa de activación de la reacción elemental, R es la constante universal de los gases, y
T es la temperatura de la mezcla de reacción.
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De esta manera, el conjunto de ecuaciones de velocidad que describen la dinámica del
proceso de transesterificación de los aceites puros se presenta en las Ecuaciones (2.17)-
(2.28). Por su parte, las Ecuaciones de velocidad (2.29)-(2.36) definen la dinámica de las
reacciones entre los glicéridos y los ésteres provenientes de distintos aceites.
Transesterificación del aceite tipo i :

r1,i = k1,i[TGi][AL]i (2.17)

r2,i = k2,i[DGi]i[MEi]i (2.18)

r3,i = k3,i[DGi],i[AL]i (2.19)

r4,j = k4,i[MGi]i[MEi]i (2.20)

r5,i = k5,i[MGi]i[AL]i (2.21)

r6,i = k6,i[GLi]i[MEi]i (2.22)

Transesterificación del aceite tipo j :

r1,j = k1,j[TGj][AL]j (2.23)

r2,j = k2,j[DGj]j[MEj]j (2.24)

r3,j = k3,j[DGj]j[AL]j (2.25)

r4,j = k4,j[MGj]j[MEj]j (2.26)

r5,j = k5,j[MGj]j[AL]j (2.27)

r6,j = k6,j[GLi]i[MEj]j (2.28)

Reacciones entre acilglicéridos del aceite de tipo i y ésteres del aceite tipo j :

r1,ij = k1,ij[DGi]ij[MEj]ij (2.29)

r2,ij = k2,ij[TGij][AL]ij (2.30)

r3,ij = k3,ij[MGi]ij[MEj]ij (2.31)

r4,ij = k4,ij[DGij][AL]ij (2.32)

Reacciones entre acilglicéridos del aceite de tipo j y ésteres del aceite tipo i :

r1,ji = k1,ji[DGj]ji[MEi]ji (2.33)

r2,ji = k2,ji[TGji][AL]ji (2.34)

r3,ji = k3,ji[MGj]ji[MEi]ji (2.35)

r4,ji = k4,ji[DGji][AL]ji (2.36)

Las Ecuaciones qúımicas (2.5)-(2.14) muestran que tanto los diglicéridos, los monoglicéri-
dos, los ésteres, el alcohol y el glicerol toman parte en más de un fenómeno dentro del
tanque de reacción. Por lo tanto, es necesario distinguir la cantidad de cada uno de estos
compuestos que interviene en los diferentes fenómenos. Para tal fin, en las Ecuaciones de
velocidad (2.17)-(2.36) se utilizaron los sub́ındices i, j, ij y ji fuera de los corchetes cua-
drados. Aśı, por ejemplo, el término [DGi]ij designa la cantidad de triglicéridos derivados
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del aceite tipo i (sub́ındice i dentro del corchete) que participa en la reacción con ésteres
del aceite de tipo j.

Además, las cantidades parciales de dichos compuestos, que participan en los diferentes
procesos, se determinan tal como se presenta a continuación.
Para el caso de los diglicéridos, monoglicéridos y el glicerol:

[DGi]i = XMME,i[DGi] (2.37)

[DGi]ij = XMME,j[DGi] (2.38)

[DGj]j = XMME,j[DGj] (2.39)

[DGj]ji = XMME,i[DGj] (2.40)

[MGi]i = XMME,i[MGi] (2.41)

[MGi]ij = XMME,j[MGi] (2.42)

[MGj]j = XMME,j[MGj] (2.43)

[MGj]ji = XMME,i[MGj] (2.44)

[GL]i = XMME,i,i[GL] (2.45)

[GL]
j

= XMME,j,j[GL] (2.46)

con

XMME,i =
[MEi]

[MEi] + [MEj]
(2.47)

XMME,j =
[MEj]

[MEi] + [MEj]
(2.48)

Para el caso del éster:

[MEi]i = XMME,i,i[MEi] (2.49)

[MEi]ji = XMME,i,ji[MEi] (2.50)

[MEj]j = XMME,j,j[MEj] (2.51)

[MEj]ji = XMME,j,ij[MEj] (2.52)

con

XMME,i,i =
[DGi]i + [MGi]i + [GLi]

[DGi] + [MGi] + [DGj] + [MGj] + [GL]
(2.53)

XMME,i,ji =
[DGi]ji + [MGi]ji

[DGi] + [MGi] + [DGj] + [MGj] + [GL]
(2.54)

XMME,j,j =
[DGj]j + [MGj]j + [GLj]

[DGi] + [MGi] + [DGj] + [MGj] + [GL]
(2.55)

XMME,j,ij =
[DGj]ij + [MGj]ij

[DGi] + [MGi] + [DGj] + [MGj] + [GL]
(2.56)
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Para el caso del alcohol:

[AL]i = XMAL,i,i[AL] (2.57)

[AL]
ij

= XMAL,ij[AL] (2.58)

[AL]
j

= XMAL,j[AL] (2.59)

[AL]
ji

= XMAL,ji[AL] (2.60)

con

XMAL,i =
[TGi] + [DGi]i + [MGi]i

[TGi] + [DGi] + [MGi] + [TGj] + [DGj] + [MGj] + [TGij] + [DGij] + [TGji] + [DGji]

(2.61)

XMAL,ij =
[TGij] + [DGij]

[TGi] + [DGi] + [MGi] + [TGj] + [DGj] + [MGj] + [TGij] + [DGij] + [TGji] + [DGji]

(2.62)

XMAL,j =
[TGj] + [DGj]j + [MGj]j

[TGi] + [DGi] + [MGi] + [TGj] + [DGj] + [MGj] + [TGij] + [DGij] + [TGji] + [DGji]

(2.63)

XMAL,ji =
[TGji] + [DGji]

[TGi] + [DGi] + [MGi] + [TGj] + [DGj] + [MGj] + [TGij] + [DGij] + [TGji] + [DGji]

(2.64)

Finalmente, a partir de las Ecuaciones de velocidad (2.17)-(2.36), es posible definir
la velocidad de reacción “neta” para cada uno de los compuestos que participan en los
diferentes fenómenos que ocurren dentro del reactor con cambios de alimentación. Las
velocidades netas de reacción se presentan en las Ecuaciones (2.65)-(2.78) y serán utilizadas
durante el desarrollo de los balances de masa.

rTG,i = −r1,i + r2,i (2.65)

rTG,j = −r1,j + r2,j (2.66)

rTG,ij = r1,ij − r2,ij (2.67)

rTG,ji = r1,ji − r2,ji (2.68)

rDG,i = r1,i − r2,i − r3,i + r4,i − r1,ij + r2,ij (2.69)

rDG,j = r1,j − r2,j − r3,j + r4,j − r1,ji + r2,ji (2.70)

rDG,ij = r3,ij − r4,ij (2.71)

rDG,ji = r3,ji − r4,ji (2.72)

rMG,i = r3,i − r4,i − r5,i + r6,i − r3,ij + r4,ij (2.73)

rMG,j = r3,j − r4,j − r5,j + r6,j − r3,ji + r4,ji (2.74)

rME,i = r1,i − r2,i + r3,i − r4,i + r5,i − r6,i − r1,ji + r2,ji − r3,ji + r4,ji (2.75)

rME,j = r1,j − r2,j + r3,j − r4,j + r5,j − r6,j − r1,ij + r2,ij − r3,ij + r4,ij (2.76)

rGL = r5,i − r6,i + r5,j − r6,j (2.77)

rAL = −r1,i + r2,i − r3,i + r4,i − r5,i + r6,i − r1,j + r2,j − r3,j + r4,j − r5,j
+r6,j + r1,ij − r2,ij + r3,ij − r4,ij + r1,ji − r2,ji + r3,ji − r4,ji (2.78)
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2.4. Balances de masa y enerǵıa del reactor

Para el desarrollo del modelo del reactor se emplearon las técnicas usuales de modelado
de primeros principios, los balances de masa y enerǵıa (Luyben, 1989; Bequette, 1998).
Estas técnicas han sido ampliamente utilizadas en la literatura para modelar reactores de
transesterificación (Sanposh et al., 2008; Halim et al., 2009; Mjalli et al., 2009; Montriwa-
suwat et al., 2012; Diwekar y Benavides, 2012; Brásio et al., 2013; Kern y Shastri, 2015;
Brásio et al., 2016; Castillo et al., 2017).

Los balances de masa y enerǵıa establecen la cantidad de esas propiedades en un
sistema o proceso bajo estudio. La determinación se lleva a cabo teniendo en cuenta los
principios fundamentales de conservación de la materia y la enerǵıa, los cuales establecen
que ((la materia y la enerǵıa no se crean ni se destruyen, solo se transforman)).

Cuando en el sistema bajo estudio ocurren reacciones qúımicas, el balance de masa
puede aplicarse de dos formas: ya sea para la masa total de la mezcla de reacción o para la
masa de cada componente individual de la misma. En este trabajo se desarrollaron ambos
balances de masa.

Por otra parte, el balance de enerǵıa se aplica a cada una de las partes del sistema en
las que existe intercambio de enerǵıa. Por lo tanto, en el caso del reactor considerado en
este estudio, primero se aplica un balance de enerǵıa a la mezcla de reacción y después al
ĺıquido refrigerante en el serpent́ın.

A continuación se presenta el desarrollo de los balances de masa y enerǵıa aplicados
sobre el reactor de transesterificación con cambios de aceite de alimentación.

2.4.1. Balance de masa

2.4.1.1. Balance global

Al aplicar el principio de conservación de la materia a la masa total en un sistema
abierto, se puede establecer la siguiente afirmación (Luyben, 1989):[

Velocidad de variación de la
masa dentro del sistema

]
=

[
Flujo de masa

entrando al sistema

]
−
[

Flujo de masa
saliendo del sistema

]
(2.79)

La expresión en la Ecuación (2.79) puede ser reescrita en términos de la masa del tanque
de reacción tal y como se presenta en la Ecuación (2.80), donde m representa la masa total
de la mezcla de reacción y ṁ representa un caudal másico; además, los sub́ındices e y s
hacen referencia, respectivamente, a las corrientes de entrada y salida del tanque.

d

dt
m = ṁe − ṁs (2.80)

Ya que la masa puede ser expresada como el producto de la densidad (ρ) por el volumen
(V ) y, además, el flujo másico como el producto del flujo volumétrico (F ) por la densidad,
entonces la Ecuación (2.80) puede ser reescrita de la siguiente manera:

d

dt
(ρV ) = Feρe − Fsρs (2.81)
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Debido a que la mezcla es ideal, la densidad es igual en todas las partes del tanque
de reacción y por tanto ρ = ρs. Además, suponiendo que el cambio de densidad durante
todo el proceso es despreciable entonces ρ = ρs = ρe y la Ecuación (2.81) finalmente se
simplifica tal que:

d

dt
V = Fe − Fs (2.82)

De esta manera, a partir del balance de masa global, se obtuvo una ecuación diferencial
ordinaria que describe la variación en función del tiempo del volumen total dentro del
tanque de reacción. Debido a la suposición de volumen contante entonces se tiene que
dV/dt = 0 y, por lo tanto, Fe = Fs. Aśı, es posible representar a los caudales volumétricos
en las corrientes de entrada y salida del tanque de reacción mediante un solo término, es
decir, F = Fe = Fs.

En este trabajo únicamente interesa estudiar el comportamiento de la materia en el
tanque de reacción, por lo tanto no se considerará un balance de masa para el serpent́ın.

2.4.1.2. Balance por componentes

Cuando se tienen sistemas en los cuales ocurren reacciones qúımicas, es necesario co-
nocer la dinámica de los distintos compuestos que participan en las reacciones. Por ello,
es conveniente desarrollar un balance de masa para cada especie qúımica en la mezcla de
reacción del sistema.

A diferencia de la masa total del tanque, el cambio en la masa de un compuesto qúımico
en la mezcla de reacción no solamente depende de la entrada y salida de material. La
masa de dicho componente depende, además, de la velocidad neta con la que el compuesto
reacciona, ya sea para consumirse o formarse en cada reacción del proceso. El principio de
conservación de la masa aplicado a la n-ésima especie qúımica de un sistema abierto con
reacción qúımica establece que (Luyben, 1989):

Velocidad de
variación de

moles del n-ésimo
componente dentro

del sistema

 =


Flujo de moles

del n-ésimo
componente que
entra al sistema

−


Flujo de moeles
del n-ésimo

componente que
sale del sistema

+

+


Velocidad de formación

o consumo de moles
del n-ésimo componente

durante la reacción qúımica

 (2.83)

Al reescribir la expresión anterior en función de los triglicéridos dentro del tanque de
reacción provenientes del primer aceite de alimentación de tipo i, se tiene que:

d

dt
TGi = ˙TGi,e − ˙TGi,s + TGi,reac (2.84)
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donde TGi representa los moles totales de triglicéridos del aceite tipo i dentro del sistema,
˙TGi,e/s es el flujo de moles de triglicéridos en la corriente de entrada/salida y TGi,reac es

la velocidad de formación o consumo de moles de triglicéridos debido a las reacciones.
La Ecuación (2.84) puede reescribirse en función de la concentración molar de los

triglicéridos dentro del sistema, denotada por [TGi], de la siguiente manera:

d

dt
(V [TGi]) = Fe[TGi]e − Fs[TGi]s + V rTG,i (2.85)

donde rTG,i es la velocidad de reacción neta de los triglicéridos del aceite i que fue definida
en la Ecuación (2.65) y [TGi]e/s es la concentración molar de triglicéridos en la corriente
de entrada/salida del tanque.

La expresión en el lado derecho del igual en la Ecuación (2.85) puede desarrollarse tal
que:

d

dt
(V [TGi]) = V

d

dt
[TGi] + [TGi]

d

dt
V (2.86)

Ya que el sistema opera a volumen constante, entonces dV/dt = 0 y por tanto la
ecuación anterior se simplifica tal que:

d

dt
(V [TGi]) = V

d

dt
[TGi] (2.87)

Al sustituir el resultado anterior en la Ecuación de balance de masa (2.85) y recordando
que Fe = Fs = F , entonces se tiene que:

V
d

dt
[TGi] = F [TGi]e − F [TGi]s + V rTG,i (2.88)

Ahora bien, debido a la mezcla ideal, la composición de triglicéridos en todo el tanque
de reacción es homogénea, incluyendo a la salida del tanque. Por lo tanto, se tiene que
[TGi] = [TGi]s y en consecuencia la ecuación de balance de masa ahora es:

V
d

dt
[TGi] = F [TGi]e − F [TGi] + V rTG,i (2.89)

Finalmente, después de algo de álgebra, es posible definir la ecuación de balance de
masa para los triglicéridos del aceite tipo i dentro del sistema como:

d

dt
[TGi] =

F

V
([TGi]e − [TGi]) + rTG,i (2.90)

Aśı, a partir de un balance de masa sobre los triglicéridos del aceite i se obtuvo la
ecuación diferencial ordinaria presentada en (2.90), la cual define la dinámica de la con-
centración molar de los triglicéridos del aceite durante la operación continua del reactor
con cambios de alimentación.

Siguiendo un procedimiento semejante es posible definir una ecuación diferencial pa-
ra describir la dinámica temporal de la concentración de cada especie qúımica dentro
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del reactor. En las Ecuaciones (2.91)-(2.103) se presentan precisamente tales ecuaciones
diferenciales.

d

dt
[TGj] =

F

V
([TGj]e − [TGj]) + rTG,j (2.91)

d

dt
[TGij] = −F

V
[TGij] + rTG,ij (2.92)

d

dt
[TGji] = −F

V
[TGji] + rTG,ji (2.93)

d

dt
[DGi] =

F

V
([DGi]e − [DGi]) + rDG,i (2.94)

d

dt
[DGj] =

F

V
([DGj]e − [DGj]) + rDG,j (2.95)

d

dt
[DGij] = −F

V
[DGij] + rDG,ij (2.96)

d

dt
[DGji] = −F

V
[DGji] + rDG,ji (2.97)

d

dt
[MGi] =

F

V
([MGi]e − [MGi]) + rMG,i (2.98)

d

dt
[MGj] =

F

V
([MGj]e − [MGj]) + rMG,j (2.99)

d

dt
[MEi] =

F

V
[MEi] + rME,i (2.100)

d

dt
[MEj] =

F

V
[MEj] + rME,j (2.101)

d

dt
[GL] = −F

V
[GL] + rGL (2.102)

d

dt
[AL] =

F

V
([AL]e − [AL]) + rAL (2.103)

Para el desarrollo de los balances de masa por componentes se consideró el caso más
general asumiendo que los aceites de alimentación están constituidos no solo por triglicéri-
dos sino también por diglicéridos y monoglicéridos. Es por ello que en las Ecuaciones
(2.94), (2.95), (2.98) y (2.99) aparecen términos de concentración molar en la corriente
entada tanto para diglicéridos como para monoglicéridos ([DGi/j]e y [MGi/j]e). Para los
casos particulares en los que algún aceite de alimentación no contenga diglicéridos y/o mo-
noglicéridos, es necesario hacer cero los correspondientes términos de concentración molar
en la corriente de entrada, es decir, [DGi/j]e = 0 y/o [MGi/j]e = 0.
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2.4.2. Balance de enerǵıa

El desarrollo de un balance de enerǵıa se basa en el principio de conservación de esa
propiedad. Dicho principio aplicado a un sistema abierto establece que:

Velocidad de
cambio en la
enerǵıa total
del sistema

 =


Flujo de enerǵıa

ingresando al
sistema por

convección o difusión

−


Flujo de enerǵıa
saliendo del
sistema por

convección o difusión

+

+

 Calor añadido o
cedido por conducción,

radiación y reacción

+

 Trabajo hecho por
o sobre el sistema

(de flecha o de PV)


(2.104)

Dentro del reactor se pueden distinguir dos fases separadas que intercambian enerǵıa
y a las cuales se les puede aplicar un balance de enerǵıa: la mezcla de reacción dentro del
tanque de reacción y el fluido refrigerante en el serpent́ın.

Primero, al aplicar el principio de conservación de la enerǵıa definido en la Ecuación
(2.104) a la mezcla de reacción contenida dentro del tanque se tiene que:

d

dt
ET = ĖT,e − ĖT,s +QT +WT (2.105)

donde ET representa la enerǵıa total en la mezcla de reacción; ĖT,e/s es el flujo de enerǵıa
total en la corriente de entrada/salida; QT es el calor total añadido y/o cedido al sistema;
y WT representa el trabajo total realizado por y/o sobre el sistema. Ya que la enerǵıa total
se puede expresar como la suma de las enerǵıas interna (Ein), cinética (Ecn) y potencial
(Epn), es decir, ET = Ein + Ecn + Epn, entonces la Ecuación (2.105) puede definirse de la
siguiente manera:

d

dt
(Ein + Ecn + Epn) = Feρe(Ēin,e + Ēcn,e + Ēpn,e)− Fsρs(Ēin + Ēcn + Ēpn)

+QT +WT (2.106)

donde la notación Ē se utiliza para denotar que el valor de una propiedad, en este caso la
enerǵıa, está expresado por unidad de masa.

En la mayoŕıa de los procesos qúımicos donde existen efectos térmicos, es posible
despreciar los términos de enerǵıa cinética y enerǵıa potencial debido a que generalmente su
contribución es al menos dos ordenes de magnitud menor que la enerǵıa interna del sistema
(Bequette, 1998). Tomando en cuenta este hecho, la Ecuación (2.106) puede reescribirse
tal que:

d

dt
Ein = FeρeĒin,e − FsρsĒin +QT +WT (2.107)

El término de trabajo total, WT , está dado por el trabajo de flecha (Wf), más el
trabajo realizado sobre el sistema debido al ingreso de la masa de reactivos (FePe), menos
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el trabajo hecho por el sistema para forzar la masa de reacción fuera de él (FsPs). Esto
es, WT = Wf + FePe − FsPs donde Pe/s representa la presión hidrostática en la corriente
de entada/salida. Sin embargo, ya que el trabajo de flecha es igual a la enerǵıa añadida al
sistema debido a la agitación mecánica, la cual es despreciable, entonces Wf = 0. Por lo
tanto, la ecuación de balance de enerǵıa en la mezcla de reacción presentada en la Ecuación
(2.107), puede reescribirse de la siguiente manera:

d

dt
Ein = Feρ,eĒin,e − FsρsĒin,s + FePe − FsPe +QT (2.108)

o equivalentemente

d

dt
Ein = Feρ,e

(
Ēin,e +

Pe

ρ,e

)
− Fsρs

(
Ēin,s +

Ps

ρs

)
+QT (2.109)

La enerǵıa interna de un sistema es algo complicado de medir o calcular en la práctica.
Por ello se utiliza en su lugar la variable termodinámica de entalṕıa (H), la cual está
definida por H = Ein + PV o expresada por unidad de masa como H̄ = Ēin + PV̄ =
Ēin +P/ρ. Utilizando la entalṕıa en lugar de la enerǵıa interna, la Ecuación (2.109) puede
reescribirse tal que:

d

dt
(H − PV ) = Feρ,eH̄e − FsρsH̄s +QT (2.110)

Desarrollando la derivada del lado izquierdo del igual en la Ecuación (2.110) se obtiene:

d

dt
(H − PV ) =

d

dt
H − d

dt
(PV ) (2.111)

=
d

dt
H − V d

dt
(P )− P d

dt
(V ) (2.112)

Sin embargo, una buena suposición para sistemas ĺıquidos es que el cambio en la presión
media es despreciable y por tanto dP/dt = 0 (Bequette, 1998; Luyben, 1989). Además, ya
que el volumen del sistema permanece constante, es decir dV/dt = 0, entonces la Ecuación
(2.112) se simplifica tal que:

d

dt
(H − PV ) =

d

dt
H (2.113)

Sustituyendo el resultado anterior en el balance de enerǵıa de la Ecuación (2.110) se
tiene lo siguiente:

d

dt
H = Feρ,eH̄e − FsρsH̄s +QT (2.114)

La entalṕıa absoluta puede expresarse en función de la entalṕıa por unidad de masa como

H = ρV H̄ (2.115)
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Además, ya que no existe cambio de fase en el proceso, es posible definir también a la
entalṕıa por unidad de masa en función de la temperatura de la siguiente manera:

H̄(T ) =

∫ T

Tref

cpdT

= cp(T − Tref) (2.116)

donde cp es el calor espećıfico el cual se asume constante y Tref es una temperatura de
referencia cualquiera. Ahora, utilizando los resultados de las Ecuaciones (2.115) y (2.116)
es posible reescribir la ecuación de balance de enerǵıa en (2.114) tal que:

d

dt
[ρcpV (T − Tref)] = Feρ,ecp,e(Te − Tref)− Fsρscp,s(Ts − Tref) +QT (2.117)

Debido a la mezcla ideal entonces las propiedades de densidad, calor espećıfico y tem-
peratura son iguales en todas partes del sistema, esto es, ρ = ρs, cp = cp,s y T = Ts y por
tanto el balance de enerǵıa de la mezcla de reacción puede reescribirse tal que:

d

dt
[ρcpV (T − Tref)] = Fρcp(Te − Tref)− Fρcp(T − Tref) +QT

= Fρcp[(Te − Tref)− (T − Tref)] +QT (2.118)

Además, ya que la temperatura de referencia, la densidad, el calor espećıfico y el
volumen permanecen constantes durante todo el proceso, entonces la ecuación anterior
puede reescribirse de la siguiente manera:

ρcpV
d

dt
T = Fρcp [(Te − Tref)− (T − Tref)] +QT (2.119)

o bien

d

dt
T =

F

V
(Te − T ) +

QT

ρcpV
(2.120)

Por otra parte, el término de calor total QT está dado el calor transferido hacia el
serpent́ın y el calor generado durante el proceso exotérmico de transesterificación, esto es:

QT = −UtAt(T − Tsp)︸ ︷︷ ︸
Transferencia

−
∑

V rn,k∆Hn,i︸ ︷︷ ︸
Reacción

(2.121)

donde Ut y At representan, respectivamente, el coeficiente y el área de transferencia de
calor entre la mezcla de reacción y el fluido refrigerante; Tsp es la temperatura en el
ĺıquido del serpent́ın; ∆Hn,k y rn,k son, respectivamente, el calor de reacción y la velocidad
de reacción de la n-ésima reacción elemental en el k -ésimo fenómeno dentro del reactor.
Las velocidades de reacción fueron previamente definidas en las Ecuaciones (2.17)-(2.36).
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Sustituyendo la Ecuación (2.121) en la ecuación de balance de enerǵıa dada en (2.120),
finalmente se tiene:

d

dt
T =

F

V
(Te − T )− UtAt

ρcpV
(T − Tsp)−

1

ρcp

∑
rn,k∆Hn,k (2.122)

La Ecuación (2.122) modela la dinámica temporal de la temperatura en la mezcla de
reacción durante la operación continua del reactor con cambios de alimentación.

Aśı mismo, es posible obtener una ecuación diferencial ordinaria para la dinámica de la
temperatura del fluido refrigerante del serpent́ın, siguiendo un procedimiento semejante.
Sin embargo, debido a que en el fluido del serpent́ın no existe reacción qúımica como en
la mezcla en el tanque, en el balance de masa no aparece un término asociado al calor de
reacción. En la Ecuación (2.123) se presenta la ecuación diferencial obtenida a partir del
balance de enerǵıa en el fluido del serpent́ın.

d

dt
Tsp =

Fsp

Vsp

(Tsp,e − Tsp)−
UtAt

ρspcp,spVsp

(T − Tsp) (2.123)

Para el desarrollo del balance de enerǵıa en el serpent́ın se tomaron las siguiente supo-
siciones: el volumen es constante ya que el serpent́ın no acumula materia; la temperatura,
la densidad y el calor espećıfico son homogéneos en todas las partes del serpent́ın; y, la
densidad y el calor espećıfico del agua dentro serpent́ın son constantes en el rango de
variación de la temperatura del serpent́ın.

En la Figura 2.9 se presenta un esquema general de la labor de modelado desarrollada
en el trabajo actual.

Sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias y
funciones de salida (modelo)

Balance de masa

Modelado del reactor con cambios de alimentación

Balance
de energía

Cinética de
reacción

Cambios de aceite
(innovación)

Simplificaciones mediante suposiciones realistas

Global Por
componentes

Tanque de
reacción Serpentín

Figura 2.9: Esquema del proceso de modelado del reactor mediante balances de masa y
enerǵıa
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2.5. Modelo del reactor con cambios de aceite

Aśı, finalmente se tiene que el modelo del reactor continuo de tanque agitado con cam-
bios entre dos aceite de alimentación está formado, en parte, por el sistema de ecuaciones
diferenciales dado en las Ecuaciones (2.124) -(2.139). Para dicho sistema, los términos
rTGi

, . . . , rAL, que representan a la velocidad de reacción neta de cada compuesto de la
mezcla de reacción, fueron definidos en las Ecuaciones (2.65)-(2.78). Por su parte, los
términos rn,k, que representan la velocidad de la n−ésima reacción elemental en el k-ésimo
fenómeno qúımica, están definidos en las Ecuaciones (2.17)-(2.36).

d

dt
[TGi] =

F

V
([TGi]e − [TGi]) + rTG,i (2.124)

d

dt
[TGj] =

F

V
([TGj]e − [TGj]) + rTG,j (2.125)

d

dt
[TGij] = −F

V
[TGij] + rTG,ij (2.126)

d

dt
[TGji] = −F

V
[TGji] + rTG,ji (2.127)

d

dt
[DGi] =

F

V
([DGi]e − [DGi]) + rDG,i (2.128)

d

dt
[DGj] =

F

V
([DGj]e − [DGj]) + rDG,j (2.129)

d

dt
[DGij] = −F

V
[DGij] + rDG,ij (2.130)

d

dt
[DGji] = −F

V
[DGji] + rDG,ji (2.131)

d

dt
[MGi] =

F

V
([MGi]e − [MGi]) + rMG,i (2.132)

d

dt
[MGj] =

F

V
([MGj]e − [MGj]) + rMG,j (2.133)

d

dt
[MEi] =

F

V
[MEi] + rME,i (2.134)

d

dt
[MEj] =

F

V
[MEj] + rME,j (2.135)

d

dt
[GL] = −F

V
[GL] + rGL (2.136)

d

dt
[AL] =

F

V
([AL]e − [AL]) + rAL (2.137)

d

dt
T =

F

V
(Te − T )− UtAt

ρcpV
(T − Tsp)−

1

ρcp

∑
rn,k∆Hn,k (2.138)

d

dt
Tsp =

Fsp

Vsp

(Tsp,e − Tsp)−
UtAt

ρspcp,spVsp

(T − Tsp) (2.139)

Durante la operación del reactor de biodiésel existen dos variables de especial interés:
la concentración de éster en la fase éster (XME) y la temperatura de reacción (T ). La
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concentración de éster en la fase éster, es decir, la fase resultante al separar el glicerol y
el alcohol de la mezcla de reacción, define la calidad del biocombustible para su comer-
cialización. Además, la temperatura de reacción ayuda a acelerar el proceso y a obtener
mayores concentraciones de ésteres, sin embargo, no debe superar el punto de ebullición
del alcohol para evitar su evaporación.

La fracción másica se determina tal y como se muestra en la Ecuación (2.140) donde
XME representa la fracción másica de ésteres en la fase éster, mCx representa la masa del
componente Cx y MWCx es su peso molecular.

XME =
mMEi

+mMEj

mTGi
+ · · ·+mMEj

=
MWME,i[MEi] +MWME,j[MEj]

MWTG,i[TGi] + · · ·+MWME,j[MEj]
(2.140)

Por su parte, la temperatura de la reacción (T ) está dada por:

T =

∫ (
F

V
(Te − T )− UtAt

ρcpV
(T − Tsp)−

1

ρcp

∑
rn,k∆Hn,k

)
dt (2.141)

Por lo tanto, finalmente se tiene que el modelo del reactor con cambios de aceite de
alimentación está conformado por las Ecuaciones (2.124) -(2.141).

2.6. Clasificación de las variables de entrada, de es-

tado, de salida y los parámetros del modelo

En el modelo del reactor con cambios entre dos tipos de aceite de alimentación, las
variables de entrada manipulables son las velocidades de flujo volumétrico tanto en la
corrientes de alimentación del reactor como en la corriente del serpent́ın. Aśı, el conjunto
de entradas manipulables o de control, denotado por Ucont, está definido por:

Ucont = {F, Fsp} (2.142)

Además, las variables de entrada no manipulables o de perturbación son las concen-
traciones de los reactivos en la corriente de alimentación y las temperaturas tanto en la
corrientes de alimentación como en la corriente del serpent́ın. Entonces, si describimos al
conjunto de variables de entrada de perturbación como Upert, se tiene que:

Upert = {[AL]e, [TGi]e, [TGj]e, [DGi]e, [DGj]e, [MGi]e, [MGj]e, Te, Tsp,e} (2.143)

Por otra parte, las variables del estado del sistema son las concentraciones de cada
uno de los compuestos qúımicos dentro del tanque de reacción, aśı como la temperatura
tanto en la mezcla de reacción como en el fluido refrigerante. Por lo tanto, si denotamos
al conjunto de variables de estado como X entonces se tiene que:

X = {[TGi], [TGj], [TGij], [TGji], [DGi], [DGj], [DGij], [DGji], [MGi] . . .

. . . , [MGj], [MEi], [MEj], [GL], [AL], T, Tsp} (2.144)
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Los parámetros del modelo son los volúmenes del tanque de reacción y del serpent́ın,
las densidades y los calores espećıficos tanto de la mezcla de reacción como del fluido
refrigerante; las enerǵıas de activación y los factores pre-exponenciales para cada reacción
elemental en el proceso; el coeficiente y el área de transferencia de calor entre la mezcla
y el ĺıquido refrigerante; las entalṕıas o calores de reacción para cada reacción elemental
en los diferentes fenómenos del proceso; y los pesos moleculares de cada especie qúımica.
Representando el conjunto de parámetros del modelo como P , entonces se tiene que:

P = {V, Vsp, ρ, ρsp, cp, cp,sp, Ean,i, αn,i, Ut, At,∆Hn,k,MWTGi
,MWTGj

,MWTGij
, . . .

. . . ,MWTGji
,MWDGi

,MWDGj
,MWDGij

,MWDGji
,MWMGi

,MWMGj
, . . .

. . . ,MWMEi
,MWMEj

,MWGL,MWAL} (2.145)

Finalmente, las variables de salida del sistema que deben ser controlada son la fracción
másica de éster y la temperatura de la mezcla de reacción dentro del tanque . Por lo que
si se denota al conjunto de variables de salida a controlar como Y , entonces se tiene que:

Y = {XME, T} (2.146)

La tabla 2.3 presenta de manera resumida la clasificación de los distintos tipos de
variables y los parámetros del modelo del reactor.

Tabla 2.3: Variables y parámetros del modelo
Entrada

Estado Salida Parámetros
Control Perturbación

F [TGi/j]e [TGi/j] XME V
Fsp [DGi/j]e [TGij/ji] T Vsp

[MGi/j]e [DGi/j] ρ
Te [DGij/ji] ρsp

Tsp,e [MGi/j] cp
[MEi/j] cp,sp

[GL] Ean,i

[AL] αn,i

Tsp ∆Hn,k

T Ut

At

MWn

De la Tabla 2.3 puede observarse claramente la naturaleza multivariable del modelo
del reactor continuo obtenido con la metodoloǵıa propuesta, considerando dos aceites de
alimentación. Sin embargo, la metodoloǵıa de modelado propuesta en este caṕıtulo no está
restringida al uso de solamente dos aceites y puede emplearse para cualquier cantidad.

Debido a que el conjunto de variables de estado está formado en parte por las concen-
traciones de los compuestos en la mezcla, el número de variables de estado dependerá de
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la cantidad de aceites considerados. Un mayor número de aceites implica que una mayor
cantidad de acilglicéridos tomaran parte en el proceso después de los cambios de alimenta-
ción. La Ecuación (2.147) define el número de variables de estado en función de la cantidad
de aceites considerados, y por tanto define también el número de ecuaciones diferenciales
en el modelo.

n = 4na+ 2(naP2) + 4 (2.147)

En la Ecuación (2.147), n representa el número de variables de estado, na es el número
de aceites considerados en los cambios y naP2 representa una permutación. El término
4na en la Ecuación (2.147) define el número de triglicéridos, diglicéridos, monoglicéridos y
ésteres caracteŕısticos de cada aceite. Por su parte, el término 2naP2 determina el número
de triglicéridos y diglicéridos formados de la reacciones entre compuestos derivados de dos
aceites distintos. Finalmente, el número cuatro hace referencia a las concentraciones de
glicerol y alcohol y a las temperaturas tanto de la mezcla de reacción como del fluido en
el serpent́ın.

Para el caso de los dos aceites cualesquiera considerados en el presente caṕıtulo, se
obtuvo un sistema con n = 4(2) + 2(2P2) + 4 = (4)(2) + (2)(2) + 4 = 16 variables de
estado (ver Ecuación 2.144). Aśı mismo, siguiendo la metodoloǵıa propuesta se desarrolló
un modelo considerando tres tipos de aceites distintos (palma, mostaza y girasol) el cual
se presenta en el Apéndice A. El modelo para tres aceites consta de n = 4(3)+2(3P2)+4 =
(4)(3) + (2)(6) + 4 = 28 variables de estado y por tanto el mismo número de ecuaciones
diferenciales.

De manera semejante, el número de variables de entrada depende del de los aceites
considerados. Esto se debe a que las concentraciones de los acilglicéridos del aceite en la
corriente de alimentación representan, precisamente, variables de entrada. Suponiendo el
caso más general, en el que los aceites de alimentación están constituidas por triglicéridos,
diglicéridos y monoglicéridos, el número máximo de variables de entrada (l) está dado
por1:

l = 3na+ 5 (2.148)

En la ecuación (2.148), el término 3na establece que existe una variable de entrada
que corresponde a la concentración en la corriente de alimentación de cada uno de los tres
acilglicéridos del aceite. Aśı mismo, el término constante cinco de la Ecuación (2.148) hace
referencia a la concentración de alcohol; la temperatura y la velocidad de flujo volumétrico
en la corriente de alimentación del tanque de reacción; y la temperatura y la velocidad
de flujo volumétrico en la corriente del serpent́ın. Entonces, para el caso ilustrado en el
presente caṕıtulo existen l = (3)(2) + 5 = 11 variables de entrada en el modelo (ver
Ecuaciones 2.142 y 2.143).

1El número mı́nimo de variables de entrada, en el caso de que los aceites de alimentación estén formados
solo por triglicéridos, seŕıa l = na + 5
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2.7. Representación en espacio de estado del modelo

de reactor

El conjunto de ecuaciones diferenciales del modelo (Ecuaciones 2.124-2.139) representa
un sistema de ecuaciones diferenciales no lineales con n variables de estado, lc variables
manipulables o de control y lp variables no manipulables o de perturbación, el cual es de
la forma:

dx1

dt
= f1(x1, . . . , xn, uc,1, . . . , uc,lc , . . . , up,1, . . . , up,lp) (2.149)

dx2

dt
= f2(x1, . . . , xn, uc,1, . . . , uc,lc , . . . , up,1, . . . , up,lp) (2.150)

...
dxn

dt
= fn(x1, . . . , xn, uc,1, . . . , uc,lc , . . . , up,1, . . . , up,lp) (2.151)

donde x1 = [TGi], x2 = [TGj], x3 = [TGij], x4 = [TGji], x5 = [DGi], x6 = [DGj], x7 =
[DGij], x8 = [DGji], x9 = [MGi], x10 = [MGj], x11 = [MEi], x12 = [MEj], x13 = [GL], x14 =
[AL], x15 = T, x16 = xn = Tsp son las variables del estado del sistema; uc,1 = F , uc,2 =
uc,lc = Fsp son las variables de control y up,1 = [AL],up,2 = [TGi]e,up,3 = [TGj]e, up,4 =
[DGi]e, up,5 = [DGj]e, up,6 = [MGi]e, up,7 = [MGj]e, up,8 = Te, up,9 = up,lp = Tsp,e son las
variables de perturbación.

Ahora bien, definiendo los vectores

x =


x1

x2

...
xn


(2.152)

uc =

[
uc,1

uc,lc

]
(2.153)

up =


up,1

up,2

...
ulp


(2.154)

f(x, u) =


f1(x, u)
f2(x, u)

...
fn(x, u)


(2.155)

es posible reescribir el sistema de ecuaciones diferenciales que conforman el modelo en
forma compacta de la siguiente manera:

dx

dt
= f(x, uc, up) (2.156)

La Ecuación (2.156) representa la ecuación vectorial de estado del sistema. El vector
x ∈ Rn es conocido como el estado del sistema porque contiene a las variables del estado.
De manera análoga se nombran a los vectores de control uc ∈ Rlc y de perturbación
up ∈ Rlp .

Por otra parte, las variables de interés o de salida, definidas en las Ecuaciones (2.140)-
(2.141), son funciones de la forma:

y1 = g1(x) (2.157)

y2 = g2(x) (2.158)
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donde y1 = XME y y2 = T . Definiendo ahora los vectores

y =

[
y1

y2

]
(2.159) g(x) =

[
g1(x)
g2(x)

]
(2.160)

es posible escribir también una ecuación vectorial de salida en forma compacta tal y como
se muestra a continuación:

y = g(x) (2.161)

El vector y ∈ Rm que contiene a las m = 2 variables de interés se conoce como la salida
del sistema.

Aśı, finalmente se tiene que las ecuaciones vectoriales que forman el modelo de espacio
de estado del sistema son:

dx

dt
= f(x, uc, up) (2.162)

y = g(x) (2.163)

Debido a que en la ecuación de estado (2.162), el término f(x, uc, up) no depende expĺıci-
tamente del tiempo, entonces se tiene que el reactor de transesterificación con cambios de
aceite es un sistema autónomo o invariante en el tiempo.

2.8. Conclusiones del caṕıtulo

En este caṕıtulo se presentó una metodoloǵıa para modelar la dinámica de un reactor
continuo de tanque agitado de biodiésel con serpent́ın interno, considerando cambios del
tipo de aceite de alimentación durante la operación continua del reactor.

Cuando se presentan cambios de este tipo, ocurren reacciones entre compuestos prove-
nientes de diferentes aceites. Para modelar la dinámica de estas interacciones se propuso
un proceso simplificado que consta de una sola reacción reversible para la interacción.

Aśı, con base en el mecanismo usual de transesterificación y las reacciones entre com-
puestos de diferentes aceites se estableció un conjunto de ecuaciones de velocidad que
definen la dinámica de todas las reacciones que ocurren en el sistema. Dichas ecuaciones
son utilizadas en un balance de materia para generar un conjunto de ecuaciones diferen-
ciales que definen la evolución temporal de las concentraciones molares de cada especie
qúımica en el sistema.

Por otra parte, a partir del desarrollo de balances de enerǵıa, tanto en la mezcla de
reacción como en el fluido refrigerante, se obtienen dos ecuaciones diferenciales que definen
la dinámica de la temperatura tanto en tanque de reacción como en el serpent́ın.

Las variables de salida del modelo son la fracción másica de ésteres en la fase éster
y la temperatura de la mezcla de reacción. El control de ambas variables es de suma
importancia para mantener el correcto funcionamiento del sistema y cumplir los objetivos
de producción.

De esta manera, se tiene que el modelo del reactor continuo de biodiésel está constituido
por un conjunto de ecuaciones diferenciales que definen la dinámica de las concentracio-
nes molares de los compuestos qúımicos dentro del tanque de reacción, aśı como de las
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temperaturas en la mezcla de reacción y en el serpent́ın, y por dos funciones de salida
que definen a la fracción másica de éster en la fase éster y a la temperatura de la mezcla
de reacción. El número de ecuaciones diferenciales del modelo depende de la cantidad de
aceites de alimentación considerados.

Para ilustrar la metodoloǵıa de modelado propuesta, en el presente caṕıtulo se muestra
el desarrollo de un modelo considerando dos aceites de alimentación cualesquiera. Sin
embargo, la metodoloǵıa de modelado no está limitada a dicha cantidad de aceites. En
el apéndice A se presenta un modelo que considera cambios entre tres tipos de aceites
distintos. Dicho modelo fue el que se utilizó en el diseño, desarrollo y simulación de los
sistemas de control durante el presente trabajo.



Caṕıtulo 3

Determinación de los parámetros, las
variables de entrada y las condiciones
iniciales del modelo

En el Caṕıtulo 2 se presentó la metodoloǵıa para el modelado del reactor continuo de
tanque agitado de biodiésel, en el cual ocurren cambios del tipo de aceite de alimentación.
El modelo obtenido con la metodoloǵıa propuesta contiene un número considerable de
parámetros y variables de entrada los cuales deben ser determinados, junto con las condi-
ciones iniciales, para poder llevar a cabo la simulación del reactor (solución numérica del
modelo). Es en este caṕıtulo que se describe el proceso seguido para llevar a cabo tales
determinaciones.

El caṕıtulo está dividido en cuatro secciones. Primero en la Sección 3.1 se presenta
la forma en que se determinaron todos los parámetros del modelo, los cuales son las
propiedades fisicoqúımicas de densidad y calor espećıfico de la mezcla de reacción; los
parámetros geométricos de volumen (mezcla y refrigerante) y el área de transferencia de
calor; los parámetros cinéticos de transesterificación, tales como las velocidades de reacción,
los factores prexponenciales y las enerǵıas de activación; las entalṕıas de las reacciones
dentro del sistema; el coeficiente de transferencia de calor y los pesos moleculares de los
compuestos en la mezcla. Posteriormente, en la Sección 3.2, se definen las condiciones
nominales de operación para las variables de entrada del sistema. Las variables de entrada
están dadas por las velocidades de flujo de las corrientes de entrada; las concentraciones
del alcohol y de los acilglicéridos del aceite en la corriente de entrada; y las temperaturas al
interior de reactor y del serpent́ın. En la Sección 3.3 se establecen las condiciones iniciales
para las variables del estado y a partir de las cuales se resuelve de manera numérica el
sistema de ecuaciones diferenciales que forma parte del modelo del reactor. Finalmente,
en la Sección 3.4 se presentan las conclusiones más importantes del caṕıtulo.

79
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3.1. Parámetros del modelo

3.1.1. Caracterización de los acilglicéridos y ésteres

Algunos parámetros del modelo dependen de las caracteŕısticas de cada compuesto
qúımico presente, ya sea en la mezcla de reacción completa o en las distintas reacciones
elementales que ocurren durante el proceso. Por ejemplo, la densidad y el calor espećıfico
de la mezcla de reacción dependen de la densidad y el calor espećıfico de cada elemento
en la mezcla. Aśı mismo, las entalṕıas de las distintas reacciones elementales dependen
de las propiedades termodinámicas de los compuestos que participan en cada reacción.
Sin embargo, como se vio en el Caṕıtulo 2, durante el proceso de producción de biodiésel
dentro del reactor participan una gran cantidad de triglicéridos, diglicéridos, monoglicéri-
dos y ésteres formados por ácidos grasos diferentes. Cada uno de estos compuestos posee
propiedades particulares las cuales contribuyen en la determinación de los parámetros del
modelo. Aśı, para determinar un parámetro de la mezcla o de alguna reacción elemental,
la práctica usual es caracterizar a cada especie qúımica con una propiedad global. De esta
manera, un parámetro de la mezcla o de alguna reacción elemental es determinado en
función de la caracterización de los acilglicéridos y ésteres.

Existen tres metodoloǵıas para caracterizar a los triglicéridos de un aceite vegetal: el
método del triglicérido mixto (TG-mixto), el método del triglicérido simple (TG-simple)
y el método del pseudo triglicérido (pseudo-TG) (Chang y Liu, 2009).

El método TG-mixto, consiste en considerar a cada triglicérido de la mezcla como una
molécula mixta, es decir, que puede estar constituida por diferentes ácidos grasos. Enton-
ces, para este método primero se determina la composición de triglicéridos en el aceite,
ya sea mediante cromatograf́ıa o mediante un método probabiĺıstico (Antoniosi Filho et
al., 1995). Después, se estiman las propiedades de cada triglicérido mixto aplicando un
método de predicción adecuado, como por ejemplo un método de contribución de grupos.
Finalmente, se determina la propiedad global de la mezcla de triglicéridos usando una
regla de mezclado apropiada.

Por su parte, el método simple-TG representa a los triglicéridos en la mezcla como
moléculas formadas por un solo tipo de ácido graso, es decir como un triglicérido simple.
Cada triglicérido simple se establece con base en el perfil de ácidos grasos del aceite. Des-
pués, las propiedades de cada molécula de triglicérido simple se determinan mediante un
método apropiado. Por último, se determina la propiedad global de la mezcla de triglicéri-
dos a partir de las propiedades para cada triglicéridos simples, usando la regla de mezcla
adecuada.

Por otra parte, en el método pseudo-TG cada triglicérido es representado como una
molécula simple con el mismo número promedio ponderado de grupos CH2 y el mismo
número promedio ponderado de grupos CH=CH. Estos números se determinan con base
en la cantidad de grupos CH2 y CH=CH en los ácidos grasos del aceite, basándose en
el perfil de ácidos grasos. Con base en estas caracteŕısticas, se determina la propiedad
de la pseudo molécula de triglicérido a partir de un método adecuado. Dicha propiedad
representa aśı a la mezcla global de todos los triglicéridos.
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Los tres métodos de caracterización han demostrado ser eficientes y proporcionar es-
timaciones igualmente precisas (Su et al., 2011). Sin embargo, los métodos TG-simple y
pseudo-TG tienen la ventaja de que se basan directamente en el perfil de ácidos grasos, el
cual es el análisis más utilizado en la literatura y la práctica para caracterizar a los aceites
(Chang y Liu, 2009). Por esta razón, tales métodos son los más apropiados, y los que se
utilizaron aqúı, para caracterizar a los triglicéridos de los aceites de alimentación. En la
investigación actual se consideraron aceites de palma, mostaza y girasol para los cambios
de aceite. Como se verá más adelante, estos tipos de aceite fueron seleccionados a partir de
una exhaustiva revisión de la literatura sobre los estudios cinéticos de la transesterificación
de distintos tipos de aceites vegetales. Se eligieron aquellos aceites cuyos estudios cinéticos
se llevaron a cabo bajo condiciones semejantes de experimentación.

En la transesterificación alcalina de aceites vegetales, como lo es la transesterificación
considerada en este trabajo, la composición de ácidos grasos de los ésteres es semejante a
la composición del aceite del que se derivan dichos ésteres (Canakci y Van Gerpen, 1998).
Por lo tanto, para la caracterización de los ésteres, es posible utilizar los métodos de TG-
simple y pseudo-TG a partir del perfil de ácidos grasos del aceite de alimentación. Aśı
mismo, es posible asumir que al igual que con los ésteres, los diglicéridos y monoglicéridos
conservan la composición de ácidos grasos del aceite de alimentación y aśı es posible aplicar
los mismos métodos de caracterización con ellos.

3.1.2. Densidad y calor espećıfico de la mezcla de reacción

La Tabla 3.1 presenta los métodos utilizados en el presente trabajo para la estimación
de las propiedades termof́ısicas, de densidad y calor espećıfico, para cada una de las especies
qúımicas presentes en la transesterificación de los aceites vegetales. La elección adecuada
de estos métodos es de suma importancia para obtener predicciones precisas. Por lo tanto,
en el presente trabajo se emplearon los métodos más apropiados para la estimación de
las propiedades esenciales de los triglicéridos, diglicéridos, monoglicéridos y ésteres en
los procesos de manufactura del biodiésel (Su et al., 2011). En el caso del glicerol, para
estimar su densidad se utilizó un método de contribución de grupos de propósito general
(Ihmels y Gmehling, 2003) y para determinar su calor espećıfico se empleó una ecuación
algebraica ajustada a partir de datos experimentales a diferentes temperaturas (Righetti
et al., 1998). Por su parte, la densidad de ĺıquido del metanol se calculó usando la ecuación
de Rackett modificada (Poling et al., 2001), mientras que el calor espećıfico se estimó a
partir de una ecuación algebraica definida para tal propósito (Perry Robert et al., 1997).
Todas las propiedades de densidad y el calor espećıfico para cada uno de los compuestos
se determinaron a 60 °C (temperatura nominal de operación).

La Tabla 3.2 presenta los valores estimados de densidad y calor espećıfico para ca-
da uno de los compuestos qúımicos presentes en la transesterificación de cada aceite de
alimentación. Los resultados de la tabla muestran que las densidades de los acilglicéri-
dos y del éster derivados del aceite de mostaza fueron considerablemente menores que las
densidades de los compuestos derivados de los otros aceites. Esto se debe a que el acei-
te de mostaza contiene una gran cantidad de ácidos grasos erúcicos (C22:1) y gadoleicos
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(C20:1), los cuales están formados por cadenas largas de carbonos. Por su parte los aceites
de palma y girasol están constituidos por ácidos de cadena más corta. El aceite de palma
está principalmente formado por ácido oléico (C18:1) y palmı́tico (C16:0), mientras que
el aceite de girasol por ácido linoléico (C18:2) y oléico (C18:1). Además, los resultados de
la Tabla 3.2 muestran que el calor espećıfico de los acilglicéridos y ésteres de todos los
aceites presentaron valores muy parecidos.

A partir de las propiedades de cada especie qúımica y haciendo uso de la regla de
mezcla ideal se determinó la densidad y el calor espećıfico de la mezcla de reacción tal
como se muestra en las Ecuaciones (3.1) y (3.2), donde XCx es la fracción másica del
componente Cx y además, ρCx y cp,Cx son, respectivamente, su densidad y calor espećıfico.

ρ =
∑

XCxρCx (3.1)

cp =
∑

XCxcp,Cx (3.2)

En las ecuaciones anteriores, las propiedades de densidad y calor espećıfico dependen de
la masa de cada compuesto, la cual vaŕıa en función del tiempo. Ya que dichas propiedades
se asumieron constantes, entonces los parámetros de densidad y calor espećıfico se definie-
ron como su valor promedio determinado a partir de la simulación de la transesterificación
de cada aceite a temperatura constante de 60 °C.

De esta manera, los parámetros del modelo correspondientes a la densidad y el calor
espećıfico de la mezcla de reacción son ρ = 863 gL−1 y cp = 2.3567 Jmol−1K−1.

Por otra parte, ya que se asume que el fluido refrigerante en el serpent́ın es agua,
entonces la densidad y calor espećıfico del fluido en el serpent́ın se fijaron igual a las
propiedades del agua a 60 °C, esto es ρsp = 983 gL−1 y cp,sp = 4.185 Jmol−1K−1.

Tabla 3.1: Métodos de caracterización y estimación para la densidad y el calor espećıfico
de los compuestos qúımicos del proceso.

Propiedad Compuesto Caracterización Método de estimación Referencia

ρn,i

TG TG-simple Basado en fragmentos (Zong et al., 2009)
DG DG-simple Basado en fragmentos (Zong et al., 2010)
MG MG-simple Basado en fragmentos (Zong et al., 2010)
ME ME-simple Contribución de grupos (Ihmels y Gmehling, 2003)
GL - Contribución de grupos (Ihmels y Gmehling, 2003)
AL - Ec de Rackett (Poling et al., 2001)

cp,n,i

TG TG-simple Basado en fragmentos (Zong et al., 2009)
DG DG-simple Basado en fragmentos (Zong et al., 2010)
MG MG-simple Basado en fragmentos (Zong et al., 2010)
ME ME-simple Contribución de grupos (Ceriani et al., 2009)
GL - Ec. algebraica (Righetti et al., 1998)
AL - Ec. algebraica (Perry Robert et al., 1997)
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Tabla 3.2: Densidad y calor espećıfico para cada uno de los compuestos que participan en
el mecanismo de transesterificación de los aceites de palma, mostaza y girasol.

Propiedad Compuesto Palma Mostaza Girasol

Densidad, ρ (kgm−3)

TG 891 852 905
DG 900 861 913
MG 936 896 948
ME 846 849 853
GL 1340
AL 754

Calor espećıfico, cp
(Jmol−1K−1)

TG 2.1034 2.1229 2.0971
DG 2.3132 2.3109 2.3019
MG 2.8308 2.7834 2.8095
ME 2.1482 2.1508 2.1302
GL 2.5561
AL 2.7846

3.1.3. Entalṕıas de reacción

Las entalṕıas o calores de reacción para cada paso del mecanismo de transesterificación
(∆Hn,i) se determinaron a partir de la ley de Hess utilizando las entalṕıas estándar de
formación (∆H0

n,i) a T0 =298.15 K, tal como se presenta en la Ecuación (3.3) (Brásio et
al., 2016):

∆Hn,i = ∆H0
n,i +

∫ T

T0

(
Np∑

cproductosp −
Nr∑

creactivosp

)
dT (3.3)

En la ecuación anterior Np es el número de productos y Nr es el número de reactivos.
Las entalṕıas estándar de formación en la Ecuación (3.3) fueron determinadas mediante
el método de contribución de grupos presentado por Domalski y Hearing (1993). Además,
los reactivos y productos de cada paso elemental fueron caracterizados mediante la apro-
ximación de pseudo molécula, antes de aplicar el método de contribución de grupos. Las
entalṕıas de reacción, se determinaron a 60 °C y se asumen constantes en todo el rango
de variación de la temperatura.

La Tabla 3.3 presenta los valores para las entalṕıas para cada reacción elemental del
mecanismo de transesterificación de cada uno de los aceites considerados. Los resultados
de la tabla muestran que las entalṕıas de la transesterificación de los tres aceites son
muy parecidas. Además, la magnitud negativa de la entalṕıa tres muestra la naturaleza
exotérmica del proceso de transesterificación.

Finalmente, las entalṕıas para las reacciones entre acilglicéridos y ésteres de diferentes
aceites se consideraron iguales a las de la reacción del éster con un glicérido del mismo
tipo.
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Tabla 3.3: Entalṕıas de reacción (kJmol−1) a 60 °C para la transesterificación de los aceites
de palma, mostaza y girasol.

Entalṕıa Palma Mostaza Girasol
∆H1 3.2830 2.9838 2.9108
∆H2 3.2829 2.9836 2.9106
∆H3 -11.1673 -11.4665 -11.5395

3.1.4. Parámetros cinéticos y de la ecuación de Arrhenius

Existen una gran variedad de estudios cinéticos sobre la transesterificación de diversos
tipos de aceites vegetales (ver Tabla 3.4). Sin embargo, la mayoŕıa de ellos fueron de-
sarrollados bajo condiciones experimentales diferentes. Para poder tener una evaluación
adecuada del efecto que tiene un cambio de aceite durante la operación continua del reac-
tor de biodiésel, es importante elegir modelos cinéticos consistentes, es decir, desarrollados
en condiciones experimentales semejantes.

Por esta razón, para la elección de las constantes cinéticas, en el presente trabajo se
llevó a cabo una revisión de los diferentes estudios cinéticos disponibles en la literatura.
Las condiciones experimentales de los estudios cinéticos se presentan en la Tabla 3.4. Los
estudios presentados por Issariyakul y Dalai (2012) para aceites de palma y mostaza, y la
investigación realizada por Vicente et al. (2005) para aceite de girasol, fueron desarrollados
en las mismas condiciones experimentales. Por lo tanto, sus resultados fueron utilizados
para el desarrollo del modelo del reactor con cambios de aceite.

La Tabla 3.5 muestra las constantes cinéticas para el proceso de transesterificación de
cada aceite de alimentación determinadas a diferentes temperaturas. Los resultados de la
tabla muestran que la reacción determinante para el caso de los aceites de palma y mostaza
fue TG→DG, mientras que para el caso de girasol dicha reacción fue MG→GL. Además, la
reacción determinante en la transesterificación del aceite de girasol (0.61 Lmol−1min−1)
resultó ser mucho más rápida que las de los aceites de palma y mostaza (0.12 y 0.14
Lmol−1min−1, respectivamente).

De esta manera, los factores pre-exponenciales (αn,i) y las enerǵıas de activación (Ea,n,i)
de la ecuación de Arrhenius , dada en la Ecuación (2.16), se calcularon a partir de las
constantes cinéticas reportadas en dichos estudios (ver Tabla 3.5). Para la determinación
de estos parámetros se utilizó la linealización de la ecuación de Arrhenius mediante el
logaritmo natural presentada en la Ecuación (3.4). Al graficar el inverso de la temperatura
(T ) a la cual se obtuvieron las constantes de velocidad vs el logaritmo natural de dichas
constantes (ln kn,i) se obtiene una ĺınea recta que coincide con la Ecuación (3.4). Por lo

tanto, se tiene que la pendiente de la recta es m =
−Ea,n,i

R
. Aśı, de dicha pendiente se puede

determinar la enerǵıa de activación. Aśı mismo, la de la gráfica es igual a lnαn,i con lo
cual se puede determinar el valor para el factor de frecuencia de las colisiones.

ln kn,i =
−Ea,n,i

RT
+ lnαn,i (3.4)



3.1. PARÁMETROS DEL MODELO 85

T
ab

la
3.

4:
E

st
u
d
io

s
ci

n
ét

ic
os

p
ar

a
la

tr
an

se
st

er
ifi

ca
ci

ón
d
e

d
if

er
en

te
s

ti
p

os
d
e

ac
ei

te
s

ve
ge

ta
le

s
(n

o
u
sa

d
os

)
co

n
m

et
an

ol
,

a
p
re

si
ón

at
m

os
fé
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Tabla 3.5: Constantes de velocidad en Lmol−1min−1 para la transesterificación para los
aceites de palma, mostaza y girasol a diferentes temperaturas (Vicente et al., 2005; Issa-
riyakul y Dalai, 2012).
Const. Palma (50

°C)
Mostaza
(50 °C)

Girasol (55
°C)

Palma (60
°C)

Mostaza
(60 °C)

Girasol (65
°C)

k1 0.12* 0.14* 1.55 0.14* 0.21* 3.06
k2 0.17 0.11 8.5 0.06 0.02 29.9
k3 0.61 0.63 20.5 0.60 1.04 32.5
k4 1.52 0 22.5 1.24 0 57.5
k5 2.56 0.26 0.61* 4.18 0.64 0.54*
k6 0.01 0.04 0.0012 0.02 0.01 0.0009

*Paso determinante de la reacción.

3.1.5. Parámetros geométricos y coeficiente de transferencia de
calor

Los parámetros geométricos para el modelo del reactor se establecieron semejantes a
un reactor de transesterificación utilizado en una ĺınea de producción de biodiésel (Mjalli
et al., 2009). Los parámetros quedaron definidos de la siguiente manera: el volumen del
reactor, V = 27080L, el volumen del serpent́ın Vsp = 861.45L y el área de transferencia
de calor At = 50.4812m2.

Además, se utilizó la Ecuación (3.5), la cual fue propuesta por Mjalli et al. (2009),
para definir el coeficiente de transferencia de calor (Ut) en función del flujo volumétrico del
fluido en el serpent́ın (Fsp) y la velocidad de agitación (N). Para el cálculo del coeficiente
de transferencia de calor se consideró N = 9.

Ut = 735.5F 1.095
sp N0.405 (3.5)

3.1.6. Pesos moleculares de los compuestos en la mezcla de reac-
ción

Finalmente, el peso molecular (MW ) de cada compuesto qúımico en la mezcla de
reacción se determinó de la manera usual utilizando el peso atómico de cada elemen-
to que conforman a los compuestos. Para la determinación de los pesos moleculares de
los acilglicéridos y ésteres derivados de cada tipo de aceite se utilizaron los métodos de
pseudomolécula y molécula simple. La Tabla 3.6 presenta los pesos moleculares de los
acilglicéridos y ésteres de cada tipo ade aceite. Los compuestos derivados del aceite de
mostaza son considerablemente superiores a los pesos moleculares de los compuestos de-
rivados de los otros aceites. Este hecho se debe, nuevamente, a que los acilglicéridos del
aceite de mostaza está constituido por ácidos grasos de cadena más larga. Los pesos mo-
leculares de la glicerina y el alcohol son, respectivamente, 92 y 32 gmol−1. Además, los
pesos moleculares para los triglicéridos y diglicéridos derivados de dos aceites distintos se
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obtuvieron a partir de los pesos moleculares de dichos compuestos derivados de un aceite
puro en una relación 4:1, tal que MWTG,ij = (4/5)MWTG/DG,i + (1/5)MWTG/DG,j.

Tabla 3.6: Pesos moleculares (gmol−1) de los acilglicéridos y ésteres derivados de los aceites
de palma, mostaza y girasol.

Compuesto Palma Mostaza Girasol

TG 856 955 879
DG 601 668 617
MG 347 380 355
ME 287 320 294

3.2. Variables de entrada

Para las simulaciones del reactor en lazo abierto, las velocidades de flujo volumétrico
en las corrientes de entrada del tanque (F ) y del serpent́ın (Fsp) se definieron (mediante
simulación) de tal manera que tanto la concentración de éster y la temperatura fuesen
60 % (m/m) y 60 °C, respectivamente. Estos valores corresponden a los puntos de ajuste
para los sistemas de control.

Por su parte, la temperatura para la corriente de entrada en el reactor (Te) se asume
igual a la temperatura de punto de ajuste, es decir, a 60 °C. Por su parte, la temperatura
en la corriente de entrada del serpent́ın (Tsp,e) se estableció en 30 °C.

Por otra parte, la concentración de acilglicéridos en la corriente de alimentación se de-
finió igual a la concentración de dichos compuestos en el aceite de alimentación. Además,
la concentración de alcohol se definió seis veces más grande que la cantidad molar de
triglicéridos en la corriente. Esto para garantizar la relación molar óptima. Además, des-
pués de cada cambio del aceite de alimentación, la concentración de alcohol se modifica
para mantener la relación de 6:1. La Tabla 3.7 resume las condiciones de operación de las
variables de entrada utilizadas en las simulaciones.

Tabla 3.7: Condiciones nominales de operación de las variables de entrada para la simula-
ción del modelo.

Variable Valor Unidad Variable Valor Unidad

F 8056.5 L/min [AL] (girasol) 4.92 mol/L
Fs 197.5 L/min [TGp]e 0.97 mol/L
Te 60 ◦C [DGp]e 0.15 mol/L
Ts,e 30 ◦C [TGm]e 0.52 mol/L

[AL] (palma) 5.82 mol/L [DGm]e 0.01 mol/L
[AL] (mostaza) 3.12 mol/L [TGg]e 0.82 mol/L
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Determinación de las propiedades, parámetros, variables de entrada y condiciones iniciales
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Figura 3.1: Esquema del proceso de determinación de los parámetros, las variables de
entrada y las condiciones iniciales desarrollado durante el trabajo de investigación actual.

3.3. Condiciones iniciales.

Se asume que al inicio del proceso, el reactor está cargado con aceite de palma y metanol
en una relación 6:1 (TGp:AL). Se asume, además, que la mezcla de volúmenes no es aditiva
y el volumen resultante es igual al volumen de aceite. Por tanto, la concentración molar de
los acilglicéridos en la mezcla de reacción inicial es semejante a la concentración del aceite
de palma. Aśı, las condiciones iniciales para la simulación de proceso son: CTG,p = 0.97,
molL−1, CDG,p = 0.15 molL−1, CAL = 5.82 mol ∗ L−1, T = 60 °C, Ts=30 °C y cero para
todas las otras variables de estado del sistema.

En la Figura 3.1 se presenta un esquema que resume el proceso de determinación de
los parámetros, las variables de entrada y las condiciones iniciales.

3.4. Conclusiones del caṕıtulo

En este caṕıtulo se presentó la metodoloǵıa utilizada para la determinación de los
parámetros, las condiciones nominales de operación de las variables de entrada y las con-
diciones iniciales del proceso. Todos estos aspectos son necesarios para la simulación del
modelo del reactor en lazo abierto y de los sistemas de control. Además, se presentaron
los resultados obtenidos a partir del desarrollo de dicha metodoloǵıa.

Antes de determinar los parámetros del modelo fue necesario definir los aceites vegetales
utilizados para la simulación de los cambios de alimentación en el reactor. El criterio para
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la elección de los aceites se basó en las condiciones experimentales bajo las cuales se
obtuvieron los modelos cinéticos de la transesterificación del aceite. El hecho de elegir
condiciones similares es fundamental para llevar a cabo una correcta evaluación del efecto
que realmente tiene un cambio de aceite sobre la operación continua del reactor. Aśı, la
determinación de los aceites de alimentación se llevó a cabo a partir de una revisión de
los estudios cinéticos presentados en la literatura sobre la transesterificación de diferentes
aceites vegetales puros. A partir de dicha revisión, se encontraron los modelos cinéticos
de tres aceites: palma, mostaza y girasol (Vicente et al., 2005; Issariyakul y Dalai, 2012).
Por lo tanto, esos fueron los aceites seleccionados para la simulación de los cambios de
alimentación.

Para la determinación de los parámetros de densidad y calor espećıfico en la mezcla
de reacción, de las entalṕıas de reacción y de los pesos moleculares se caracterizaron a los
acilglicéridos y ésteres de cada aceite con propiedades generales a partir de los métodos de
molécula simple y de pseudomolécula. Estos métodos demostraron ser los más eficientes y
precisos en una investigación reportada previamente. Los resultados de la determinación
de los parámetros mostraron que las densidades de los acilglicéridos y del éster en el aceite
de mostaza fueron considerablemente menores que las de los compuestos de los aceites
de palma y girasol. Esto se debe a que el aceite de mostaza contiene una gran cantidad
de ácidos grasos erúcicos (C22:1) y gadoleicos (C20:1), los cuales están formados por
cadenas largas de carbonos. Por su parte, los aceites de palma y girasol están constituidos
principalmente por ácidos de cadena más corta, oléico (C18:1) y palmı́tico (C16:0) en el
caso de palma, y linoléico (C18:2) y oléico (C18:1) para el caso del girasol. Este hecho
también contribuye a que los pesos moleculares de los compuestos en el aceite de mostaza
sean más grandes en comparación con los compuestos de los otros dos aceites. Por otra
parte, el calor espećıfico de los acilglicéridos y ésteres de los tres aceites presentaron valores
muy parecidos. Lo mismo sucedió con las entalṕıas de las reacciones elementales presentes
en la transesterificación de cada aceite, las cuales fueron muy parecidas.

Las cinéticas de la reacción de transesterificación de los aceites de palma, mostaza y
girasol se utilizaron para determinar los parámetros de la ecuación de Arrhenius.

Por otra parte, los parámetros geométricos y de transferencia de calor se establecieron
de manera semejante al reactor de transesterificación presentado por Mjalli et al. (2009).

Además, las condiciones nominales de operación para las variables de flujo volumétri-
co en la corriente de alimentación se establecieron de tal manera que garanticen que la
concentración y temperatura a la salida del reactor fuesen, respectivamente, 60 % y 60
°C. Estos valores corresponden a los puntos de ajuste que serán requeridos en los siste-
mas de control. Por su parte, las concentraciones de los acilglicéridos en la corriente de
alimentación se definieron iguales a las concentraciones de dichos compuestos en el aceite
de alimentación. Además, la concentración de alcohol en dicha corriente se definió en una
relación de 6:1 con los triglicéridos.

Finalmente, las condiciones iniciales del proceso se definieron asumiendo que el reactor
empieza a operar cargado con una mezcla de alcohol:aceite de palma en una relación molar
de 6:1 y con temperaturas de 30 °C y 60 °C para la mezcla en el reactor y para el agua
que se utiliza como fluido refrigerante, respectivamente.



Caṕıtulo 4

Diseño de los sistemas de control
predictivo

En el trabajo de investigación actual se utiliza al control predictivo para afrontar la
problemática que implica la operación del reactor continuo de tanque agitado de biodiésel
con cambios del aceite de alimentación. Se eligió al control predictivo debido a dos de sus
principales caracteŕısticas: su capacidad para controlar procesos multivariables basándose
en la formulación de espacio de estado y su capacidad de manejar de forma sistemática
las restricciones impuestas sobre el proceso. Precisamente, en el Caṕıtulo 2 se mostró que
el reactor de biodiésel es un sistema de dos variables de entrada manipulables y dos de
salida controlada. Además, debido a que los actuadores son válvulas que regulan los flujos
volumétricos de las corrientes de entrada, entonces dichos flujos (variables manipulables)
están limitados tanto a la máxima apertura de la válvula como a su cierre total. Por tanto,
el control predictivo resulta sumamente conveniente para solucionar el problema de control
del reactor.

Debido a la naturaleza multivariable del proceso y utilizando la formulación de espacio
de estado del control predictivo es posible definir dos esquemas de control distintos: un
sistema de control multivariable con un solo controlador y un sistema de lazos simples con
dos controladores de una entrada y una salida. Ambos tipos de sistemas de control fueron
desarrollados durante la investigación actual y es en este caṕıtulo, precisamente, donde se
presenta la metodoloǵıa para el diseño de tales sistemas de control.

El caṕıtulo está dividido en tres secciones. En la Sección 4.1 se presenta el marco
teórico necesario para el desarrollo de los sistemas de control predictivo. La estructura de la
sección está pensada para alcanzar un entendimiento gradual de la metodoloǵıa de control.
Primero, se presenta la idea general del algoritmo de control predictivo. Posteriormente y
con la idea general en mente, se describen a detalle los elementos más importantes de un
controlador. Aśı, finalmente se define el problema de control.

La Sección 4.2 presenta a detalle el diseño de los controladores predictivos utilizados
en los sistema de control. Debido a que los controladores predictivos utilizan un modelo
linealizado del sistema en el punto nominal de operación con algún aceite particular, y
ya que los cambios de aceite provocan un perturbación considerable de dicho punto de
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operación, los controladores predictivos diseñados en la investigación actual son capaces
de adaptarse a las nuevas condiciones de operación después del cambio. Además, en la
Sección 4.2 también se presenta la sintonización de los controladores predictivos y los
controladores convencionales. Para obtener un funcionamiento adecuado de los sistemas de
control en lazo cerrado, los controladores fueron sintonizados a partir de una optimización
por enjambre de part́ıculas.

Finalmente, en la Sección 4.3 se exponen las conclusiones más importantes del caṕıtulo
actual.

4.1. El control predictivo basado en modelo

4.1.1. Algoritmo de control predictivo

A continuación se ilustrará la idea general del algoritmo de control predictivo que
se utilizó para el diseño de los controladores en los sistemas de control predictivo. La
teoŕıa desarrollada en esta sección a cerca del control predictivo fue tomada del libro
((Predictive Control with Constraints)) (Maciejowski, 2002). Por simplicidad, se utiliza
el caso de un sistema de una entrada y una salida (SISO por sus siglas en inglés). Sin
embargo, la idea general es prácticamente la misma que para la solución de un problema
con múltiples entradas y múltiples salidas (MIMO por sus siglas en inglés). Para problemas
multivariables se utiliza la formulación de espacio de estado, la cual se presenta en las
posteriores subsecciones.

Asumamos que se tiene un sistema de una entrada y una salida, el cual está operando
bajo las condiciones presentadas en la Figura 4.1. La salida de la planta está denotada por
y(t), la señal de punto de ajuste o set-point por s(t) y la entrada por uc(t). Tanto el set-
point como la salida son medidas en cada instante de tiempo. Además, para la formulación
de espacio de estado también el vector de estado x(t) debe ser conocido/estimado en cada
instante.

En el instante actual k, la salida del sistema y(k) presenta una desviación del punto
de ajuste, la cual pudo ser causada por una perturbación o por un cambio de set-point
(ver Figura 4.1). Para que la salida actual de la planta alcance al set-point se utiliza una
trayectoria de referencia denotada por r(k + i|k). La notación “k + i|k” indica que una
trayectoria dada se determina a partir de las condiciones en el instante k. La trayectoria
de referencia define el camino ideal que la salida del sistema debe seguir para alcanzar
al set-point. Las trayectorias del set-point y de referencia son distintas, sin embargo, es
posible definirlas iguales. La definición de la trayectoria de referencia es un aspecto de libre
elección durante el diseño de los controladores predictivos. No obstante, frecuentemente
se utiliza una función exponencial del error para definir dicha trayectoria. La forma de la
trayectoria de referencia juega un papel importante en la respuesta de lazo cerrado de los
sistemas de control predictivo.

La caracteŕıstica más importante de un controlador predictivo es la utilización de un
modelo matemático para predecir el comportamiento del sistema hasta Hp instantes de
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Figura 4.1: Idea básica del control predictivo basado en modelo (Maciejowski, 2002)

tiempo hacia el futuro. Tal modelo debe ser lineal, estar configurado en tiempo discreto y
ser estrictamente propio. El periodo de tiempo sobre el cual se predice el comportamiento
del sistema es conocido como horizonte de predicción. Es evidente que la respuesta del
sistema durante dicho horizonte dependerá de la trayectoria de entrada aplicada al sistema
durante ese lapso, es decir, dependerá de ûc(k + i|k) con i = 0, 1, . . . , Hp − 1. La notación
û(k + i|k) en lugar de u(k + i|k) indica que en el instante k únicamente se tiene una
predicción de la trayectoria para los k + i instantes futuros. Por lo tanto, la trayectoria
de entrada real u(k + i) podŕıa diferir de las predicciones hechas en el tiempo k, esto es,
ûc(k + i|k) 6= u(k + i).

Entonces, el problema de control consiste en determinar la trayectoria de entrada que
logre que la salida siga a la referencia, ya sea solo en algunos o en todos los instantes del
horizonte de predicción. En otras palabras, lo que se busca es que la salida del sistema
iguale a la trayectoria de referencia en los instantes deseados. Los instantes de tiempo en
los que ambas trayectorias deben ser iguales son conocidos como puntos de coincidencia.
En el ejemplo de la Figura 4.1 se tiene un único punto de coincidencia al final del horizonte
de predicción.

A partir del modelo del sistema, es posible definir una ecuación para cada uno de los
puntos de coincidencia requeridos. Es decir, dados c puntos de coincidencia, P1, P2, . . . , Pc,
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se puede establecer un sistema de ecuaciones como el siguiente:

r(k + P1|k) = ŷ(k + P1|k) (4.1)

r(k + P2|k) = ŷ(k + P2|k) (4.2)
...

r(k + Pc|k) = ŷ(k + Pc|k) (4.3)

donde las estimaciones de la salida, denotadas por ŷ(k + i|k), se determinan a partir del
modelo del sistema. Ya que el modelo de predicción es estrictamente propio y de tiempo
discreto, entonces la salida predicha en cada punto de coincidencia dependerá de la entrada
aplicada hasta un instante de tiempo previo. Por lo tanto, el sistema dado en las Ecuaciones
(4.1)-(4.3) tiene la forma de:

r(k + P1|k) = f(ûc(k|k), . . . , ûc(k + P1 − 1|k)) (4.4)

r(k + P2|k) = f(ûc(k|k), . . . , ûc(k + P2 − 1|k)) (4.5)
...

r(k + Pc|k) = f(ûc(k|k), . . . , ûc(k + Pc − 1|k)) (4.6)

Además, debido a que el modelo de predicción es lineal en función de la entrada,
entonces las Ecuaciones (4.4)-(4.6) también lo son. Resolviendo el sistema de ecuaciones
lineales para las variables ûc(k|k), ûc(k+1|k), . . . , ûc(k+Pc−1|k), se obtiene la trayectoria
de entrada que, aplicada al sistema, iguala la salida con la trayectoria de referencia en los
puntos de coincidencia. Eso precisamente es lo que representa el problema de control
predictivo.

De lo anterior, resulta evidente que, para resolver el sistema de ecuaciones lineales
impĺıcito en el algoritmo de control predictivo, existen c variables o parámetros disponibles.
Es decir, la trayectoria de entrada determinada por el controlador predictivo estará definida
por los c parámetros: ûc(k|k), ûc(k+1|k), . . . , ûc(k+Pc−1|k). Sin embargo, en la práctica,
muchas veces resulta necesario y preferible parametrizar a la trayectoria de entrada con
un reducido número de variables. Esto se hace permitiendo que la entrada vaŕıe solamente
durante los primeros Hu instantes de tiempo. Después de ese periodo, la entrada permanece
constante por el resto del horizonte de predicción, esto es, ûc(k + i|k) = ûc(k +Hu − 1|k)
∀i ≥ Hu. De esta manera, para resolver el sistema de ecuaciones lineales definido por
los puntos de coincidencia ahora se tienen únicamente disponibles a las variables ûc(k|k),
ûc(k + 1|k),. . . , ûc(k + Hu − 1|k). El periodo de tiempo sobre el que se permite que
la trayectoria de entrada cambie es conocido como horizonte de control y se tiene que
Hu ≤ Hp. En el ejemplo de la Figura 4.1 se observa como la señal de control solamente
vaŕıa durante los tres primeros instantes del horizonte de predicción, eso significa que
Hu = 3.

Aśı, el problema de control predictivo consiste en resolver un sistema de c ecuaciones
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lineales con Hu incógnitas, el cual es de la forma:

r(k + P1|k) = f(ûc(k|k), . . . , ûc(k + P1 − 1|k)) (4.7)
...

r(k +Hu|k) = f(ûc(k|k), . . . , ûc(k +Hu − 1|k)) (4.8)
...

r(k + Pc|k) = f(ûc(k|k), . . . , ûc(k +Hu − 1|k)) (4.9)

Si el sistema tiene una solución única, entonces existe también una única trayectoria
de referencia que satisface los puntos de coincidencia.

Sin embargo, en la práctica es mucho más común encontrar problemas en los que
no existe solución alguna para el sistema de ecuaciones lineales y, por tanto, ninguna
trayectoria de entrada es capaz de satisfacer las coincidencias. En tales caso es necesario
obtener una solución aproximada y, además, es preferible que dicha solución sea “la mejor”
solución posible siguiendo algún criterio determinado. Por lo tanto, el algoritmo de control
predictivo determina la solución aproximada a partir de una optimización, en la cual se
minimiza el error entre la salida del sistema y la trayectoria de referencia.

Además, puede darse el caso en el que existen infinitas soluciones para el sistema de
ecuaciones lineales y, por ende, existen también infinitas trayectorias capaces satisfacer los
puntos de coincidencia. En tal caso se requiere definir algún criterio conveniente para la
elección de alguna de las solución del problema de control. Aśı, podŕıa elegirse la trayectoria
de entrada que requiera del mı́nimo consumo de enerǵıa. Para ello nuevamente el control
predictivo utiliza una optimización, durante la cual se busca minimizar los cambios en la
trayectoria de entrada.

Por todo lo anterior, es evidente que un controlador predictivo debe determinar la
trayectoria de entrada a partir de un proceso de optimización. Durante dicho proceso se
busca minimizar un función, llamada costo u objetivo, la cual depende tanto del error de
las variables controladas como de los cambios en la señal de control.

Cuando no existen restricciones en las variables del sistema, entonces es posible definir
el problema de minimización como un problema simple de mı́nimos cuadrados. Sin embar-
go, si existen tales restricciones entonces se necesita resolver un problema de optimización
más complejo. No obstante, si las restricciones están expresadas en forma de inecuaciones
lineales, el problema de control se convierte en un problema de programación cuadrática
para el cual existen diferentes métodos confiables de solución y que pueden ser resueltos
de manera relativamente rápida.

Ahora, si bien es cierto que a partir de la optimización es posible determinar una
trayectoria de entrada para todo el horizonte de predicción, sin embargo, la aplicación
de la trayectoria completa conduce a un sistema de control en lazo abierto. Esto se debe
a que la trayectoria óptima se determinó solamente bajo las condiciones del instante k.
Si después de dicho instante ocurriesen perturbaciones externas o cambios de referencia,
entonces la trayectoria de control, que fue definida sin considerar tales condiciones, no seŕıa
capaz de satisfacer los puntos de coincidencia. Para evitar este inconveniente, se utiliza la
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estrategia de horizonte deslizante, la cual es otra de las caracteŕısticas más importantes
y distintivas de los sistemas de control predictivos. Esta estrategia consiste en, una vez
determinada la trayectoria de entrada, solamente el primer elemento de dicha trayectoria
es aplicado al sistema, esto es uc(k) = ûc,opt(k|k), y un instante de tiempo después, en
k + 1, el ciclo completo se repite. Esto es:

1. La medición de la salida actual y(k + 1) (y del estado actual x(k + 1) para el caso
de la formulación en espacio de estado).

2. El establecimiento de un sistema de ecuaciones lineales a partir de los puntos de
coincidencia y de las predicciones del modelo.

3. La determinación de una nueva trayectoria de entrada ûc,opt(k + 1 + i|k + 1) i =
0, 1 . . . , Hu−1, a partir de la solución del sistema de ecuaciones mediante un problema
de optimización.

4. La aplicación de solamente el primer elemento de la trayectoria entrada, esto es
uc(k + 1) = ûc(k + 1|k + 1).

Esta forma de controlar un sistema utilizando la predicciones de su comportamiento
sobre un horizonte que permanece constante pero se mueve un intervalo de muestreo a
cada instante de tiempo se conoce precisamente como estrategia de horizonte deslizante.
La Figura 4.2 muestra un esquema general del algoritmo del control predictivo.

A continuación en la siguiente subsección, se describen y detallan los elementos más
importantes de un controlador predictivo.

4.1.2. Componentes de un controlador predictivo

En la subsección anterior se definió la idea general de algoritmo de control predictivo
ejemplificando un sistema de control de una entrada y una salida. La idea general es
prácticamente la misma tanto para sistemas simples como sistemas multivariables.

Ahora, en esta subsección y en la siguiente se describirá de manera detallada la for-
mulación del control predictivo para sistemas multivariables, es decir, la formulación de
espacio de estado. Primero en esta subsección se definen algunos conceptos importantes
que forman parte de la formulación del problema de control. Estos conceptos son el mo-
delo de predicción, la función costo a minimizar y las restricciones. Posteriormente, en la
siguiente subsección se define el problema de control predictivo multivariable.

4.1.2.1. Modelo de predicción lineal y linealización

En la subsección anterior se definió que un controlador predictivo utiliza un modelo
matemático para la determinación de la trayectoria de entrada del sistema. Además, se
mencionó que para el caso de un sistema de una entrada y una salida, se requiere nece-
sariamente de un modelo de predicción lineal, de tiempo discreto y estrictamente propio.
Ahora para el caso multivariable, además de las condiciones anteriores se necesita que
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Inicio. 
𝑡 = 𝑘 

Determinación de la trayectoria de entrada óptima. 
𝑢 𝑐,𝑜𝑝𝑡(𝑘 + 𝑖|𝑘) con 𝑖 = 0,1, … , 𝐻𝑢 − 1 

Definición del sistema de ecuaciones lineales a partir de la predicción. 
𝑟 𝑘 + 1 𝑘 = 𝑦 (𝑘 + 1|𝑘) 
𝑟 𝑘 + 2 𝑘 = 𝑦 (𝑘 + 2|𝑘) 

⋮ 
𝑟 𝑘 + 𝑃𝑐 𝑘 = 𝑦 (𝑘 + 𝑃𝑐|𝑘) 

Aplicación del primer elemento de la 
trayectoria de entrada. 
𝑢 𝑘 = 𝑢 𝑐,𝑜𝑝𝑡(𝑘|𝑘) 

Medición. 
𝑦 𝑘 ,  𝑥 𝑘  

El proceso completo se repite en: 
𝑡 = 𝑘 + 1 

ACTUALIZACIÓN 

OPTIMIZACIÓN 

HORIZONTE 
DESLIZANTE 

Figura 4.2: Algoritmo de control predictivo.

dicho modelo esté en su representación de espacio de estado, tal como se presenta en la
Ecuaciones (4.10) y (4.11).

x(k + 1) = Ax(k) +Bcuc(k) +Bpup(k) (4.10)

y(k) = Cx(k) (4.11)

donde x ∈ Rn es el vector de variables de estado del sistema, uc ∈ Rlc es el vector de
variables de entrada manipulables o de control, up ∈ Rlp es el vector variables de entrada
no manipulables o de perturbación, y y ∈ Rm es el vector de variables de salida controladas.
Además, A ∈ Rn×n, Bc ∈ Rn×lc , Bp ∈ Rn×lp y C ∈ Rn×m son matrices constantes.

Sin embargo, las Ecuaciones (2.124)-(2.139), que definen el modelo del reactor, son
ecuaciones diferenciales no lineales y por tanto no puede expresarse de la forma requerida.
Por lo tanto, es necesario definir una aproximación lineal de la planta para poder diseñar
los sistemas de control predictivo. Dicha aproximación lineal se obtiene a través de método
de linealización basado en series de Taylor. Dicho método se desarrolla como se presenta
a continuación.

El modelo del reactor en su representación de espacio de estado, definido originalmente
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en la Ecuaciones (2.162) y (2.163), es:

dx

dt
= f(x, uc, up) (4.12)

y = g(x) (4.13)

Si la ecuación de estado en (4.12) es suficientemente diferenciable en el punto (x0, u0),
entonces es posible aproximar a la función f(x, uc, up) mediante su serie de Taylor. Esto
es:

f(x, uc, up) =

ı́nf∑
k=0

1

k!

∂kf

∂(x, uc, up)k

∣∣∣∣
(x0,uc0,up0)

((x, uc, up)− (x0, uc0, up0))
k

= f(x0, uc0, up0) +
∂f

∂(x, uc, up)

∣∣∣∣
(x0,uc0,up0)

((x, uc, up)− (x0, uc0, up0))

+
1

2!

∂2f

∂(x, uc, up)2

∣∣∣∣
(x0,uc0,up0)

((x, uc, up)− (x0, uc0, up0))
2 + . . .

(4.14)

Sin embargo, lo que nos interesa es obtener una aproximación de f que sea lineal en
función de x, uc y up. Por lo tanto, se consideran solamente los dos primeros elementos de
la serie y el resto se desprecia. Aśı se tiene que:

f(x, uc, up) ≈ f(x0, uc0, up0) +
∂f

∂(x, uc, up)

∣∣∣∣
(x0,uc0,up0)

((x, uc, up)− (x0, uc0, up0)) (4.15)

Por lo tanto, se tiene que “cerca” del punto (x0, uc0, up0) la Ecuación de estado (4.12)
puede ser aproxima por la Ecuación (4.15), es decir, se tiene que:

dx

dt
= f(x0, uc0, up0) +

∂f

∂(x, uc, up)

∣∣∣∣
(x0,uc0,up0)

((x, uc, up)− (x0, uc0, up0)) (4.16)

La Ecuación (4.16) puede reescribirse separando el vector de estado, de los vectores de
entrada de control y de perturbación con lo que se tiene que:

dx

dt
= f(x0, uc0, up0) +

∂f

∂x

∣∣∣∣
x0

(x− x0) +
∂f

∂uc

∣∣∣∣
uc0

(uc − uc0) + +
∂f

∂u

∣∣∣∣
up0

(up − up0) (4.17)

Ahora, si el punto (x0, uc0, up0) es un punto de equilibrio del sistema (i.e. f(x0, uc0, up0) =
0) y denotando a ∂f/∂x|x0 = Ā, ∂f/∂uc|uc0 = B̄c y ∂f/∂up|up0 = B̄p, entonces la ecuación
de estado lineal y de tiempo continuo, definida en la Ecuación (4.17), puede reescribirse
tal que:

dx

dt
= Ā(x− x0) + B̄c(uc − uc0) + B̄p(up − up0) (4.18)
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Finalmente, si definimos nuevas variables de estado y de entrada tal que x̄ = x − x0,
ūc = uc − uc0 y ūp = up − up0 y ya que

dx̄

dt
=

dx

dt
− dx0

dt
(4.19)

=
dx

dt
(4.20)

entonces la ecuación de estado lineal puede reescribirse tal que:

dx̄

dt
= Āx̄+ B̄cūc + B̄pūp (4.21)

Aplicando un procedimiento similar es posible obtener una aproximación lineal de la
función g, de la Ecuación de salida (4.13), alrededor del punto x0 tal que:

g(x) ≈ g(x0) +
∂g

∂x

∣∣∣∣
x0

(x− x0) (4.22)

Por lo tanto, la linealización de la Ecuación de salida (4.13) es:

y = g(x0) + C(x− x0) (4.23)

donde C = ∂g/∂x|x0 . Definiendo ahora nuevas variables de salida tal que ȳ = y − g(x0) =
y − y0 entonces la ecuación de salida lineal es:

ȳ = Cx̄ (4.24)

Aśı, las Ecuaciones (4.21) y (4.24) forman el modelo lineal en espacio de estado y
de tiempo continuo del reactor con cambios de aceite. Es importante recalcar aqúı que
las variables en la linealización no son las mismas que en el modelo original. Ahora, las
variables de estado y de entrada en el modelo lineal representan la desviación de las
variables originales del punto de linealización, es decir, x̄ = x − x0, ūc = uc − uc0 y ūp =
up − up0. De manera semejante, las variables de salida del sistema linealizado representa
la desviación de la salida de su valor en el punto de linealización, esto es, ȳ = y− y0. Este
hecho debe ser tomado en cuenta en el diseño de los controladores predictivos.

Ahora, ya que la estrategia de control predictivo también requiere que el modelo de
predicción sea de tiempo discreto, entonces es necesario discretizar el modelo de espacio de
estado en las Ecuaciones (4.21) y (4.24). El software Matlab posee varios algoritmos para
realizar tal labor. En el presente trabajo se hizo uso de dicho software para la discretización
del modelo linealizado del reactor a partir del método de retenedor de orden cero. Aśı,
finalmente el modelo lineal, de espacio de estado y en tiempo discreto del reactor es de la
forma:

x̄(k + 1) = Ax̄(k) +Bcūc(k) +Bpūp(k) (4.25)

ȳ(k) = Cx̄(k) (4.26)

donde A, Bc y Bp son las matrices del modelo obtenidas a partir de la discretización.
Además, ya que la Ecuación de salida es una ecuación estática, entonces sus linealizaciones
en tiempo continuo y discreto son iguales.
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4.1.2.2. Función costo

Como se estableció en la Subsección 4.1.1, un algoritmo de control predictivo resuelve
el problema de control a partir de la minimización de una función costo u objetivo, la cual
depende del error entre la salida predicha y la trayectoria de referencia. Dicho error está
definido como ŷ(k+ i|k)− r(k+ i|k). De manera espećıfica, en el caso multivariable lo que
se busca minimizar es la sumatoria del cuadrado del error, determinado en los puntos de
coincidencia del horizonte de predicción. Esto es:

Hp∑
i=Hw

m∑
j=1

qj(i)[ŷj(k + i|k)− rj(k + i|k)]2 (4.27)

La Ecuación (4.27) considera el error de las variables de salida desde el instante Hw

hasta el final del horizonte de predicción, en Hp. Si Hw = 1, la Ecuación (4.27) toma en
cuenta cada uno de los instantes del horizonte de predicción. Esto quiere decir que cada
instante es considerado un punto de coincidencia. Sin embargo, pueden existir casos en los
que solamente algunos instantes del horizonte deban ser considerados puntos de coinciden-
cia durante la optimización. Para lograr esto, se utiliza el parámetro qj(i) de la Ecuación
(4.27). Si para algún instante particular i se define qj(i) = 0 ∀j, entonces se logra que dicho
instante no sea considerado como punto de coincidencia durante la optimización.Además,
el parámetro qj(i) también permite ponderar o penalizar de diferente manera el error de
cada una de las salidas. Es por ello que, el parámetro qj(i) es conocido como el parámetro
de ponderación del error.

Por su parte, el parámetro Hw en la Ecuación (4.27) es conocido como “ventana” y
permite comenzar a penalizar el error a partir del instante Hw y no necesariamente desde
el inicio de horizonte de predicción. Esto es principalmente útil cuando en el sistema existe
un retardo entre la aplicación de la entrada y el efecto de esta sobre la salida. Si se desea
comenzar a penalizar desde el comienzo del horizonte de predicción entonces Hw = 1.

Por otra parte, en la Subsección 4.1.1, se estableció también que el algoritmo de control
predictivo busca optimizar, junto con el error, las variaciones en la trayectoria de entrada.
Aśı, para el caso multivariable también se tiene que minimizar una expresión de la forma:

Hu−1∑
i=0

lc∑
j=1

rj(i)[∆ûc,j(k + i|k)]2 (4.28)

En la Ecuación (4.28) nuevamente aparece un parámetro de ponderación, denotado por
rj(i), el cual permite penalizar los cambios de las distintas variables de entrada. Además,
haciendo rj(i) = 0 para la j-ésima variable de entrada es posible evitar la penalización
de los cambios de dicha variable durante la optimización. El parámetro rj(i) es conocido
como factor de supresión pues mientras mayor sea la magnitud del parámetro mayor será
la penalización de los cambios en la trayectoria de entrada.

A partir de las Ecuaciones (4.27) y (4.28) es posible definir la función costo (Fcost) que
debe ser minimizada durante el proceso de optimización. En la Ecuación (4.29) se presenta



4.1. EL CONTROL PREDICTIVO BASADO EN MODELO 101

dicha función.

Fcost(k) =

Hp∑
i=Hw

m∑
j=1

q(i)j[ŷj(k + i|k)− rj(k + i|k)]2 +
Hu−1∑
i=0

lc∑
j=1

r(i)j[∆ûc,j(k + i|k)]2 (4.29)

Términos de la forma de
∑

n

j=1
cjv

2
j son formas cuadráticas (diagonalizadas) y pueden

expresarse tal que:

n∑
j=1

cjv
2

j = c1v
2

1 + c2v
2

2 + · · ·+ cnv
2

n (4.30)

= vTMv (4.31)

con

v =


v1

v2

...
vn

 (4.32)

M =


c1 0 · · · 0
0 c2 · · · 0
...

...
. . .

...
0 0 · · · cn

 (4.33)

Con base en el resultado anterior, la función costo definida en la Ecuación (4.29) puede
ser reescrita de la forma siguiente:

Fcost(k) =

Hp∑
i=Hw

[ŷ(k+i|k)−r(k+i|k)]TQ(i)[ŷ(k+i|k)−r(k+i|k)]+

Hu−1∑
i=0

[∆ûc(k+i|k)]TR(i)[∆ûc(k+i|k)]

(4.34)

con

Q(i) =


q1(i) 0 . . . 0

0 q2(i) . . . 0
...

...
. . .

...
0 0 . . . qm(i)

 (4.35)

R(i) =


r1(i) 0 . . . 0

0 r2(i) . . . 0
...

...
. . .

...
0 0 . . . rlc(i)

 (4.36)
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Las matrices de ponderación Q(i) y R(i) son matrices simétricas semidefinidas positi-
vas, es decir, Q(i) ≥ 0 y R(i) ≥ 0.

Ahora bien, definiendo los siguientes vectores y matrices:

Y (k) =

 ŷ(k + 1|k)
...

ŷ(k +Hp|k)

 (4.37) T (k) =

 r(k + 1|k)
...

r(k +Hp|k)

 (4.38)

∆Uc(k) =

 ∆ûc(k|k)
...

∆ûc(k +Hu − 1|k)

 (4.39)

Q =


Q(Hw) 0 · · · 0

0 Q(Hw + 1) · · · 0
...

...
. . .

...
0 0 · · · Q(Hp)

 (4.40)

R =


R(0) 0 · · · 0

0 R(1) · · · 0
...

...
. . .

...
0 0 · · · R(Hu − 1)

 (4.41)

donde el valor de la trayectoria de referencia en cada instante de tiempo sobre el horizonte
de predicción está definida por:

r(k + i|k) = s(k + i)− exp

(
− iTs

Tref

)
[s(k)− y(k)] (4.42)

Entonces la función costo, en la Ecuación (4.34), puede ser reescrita de compacta tal
como se presenta a continuación:

F cost(k) = [Y (k)− T (k)]TQ[Y (k)− T (k)] + ∆Uc(k)TR∆Uc(k) (4.43)

Ya que el algoritmo de control predictivo busca determinar la trayectoria de entrada
que debe ser aplicada al sistema durante el horizonte de predicción, por tanto, es natural
pensar que la variable de decisión en la minimización de la función costo tendŕıa que ser
el vector:

Uc(k) =

 ûc(k|k)
...

ûc(k +Hu − 1|k)

 (4.44)

Sin embargo, como puede observarse en la Ecuación (4.43), la función costo también
depende de los cambios en la trayectoria de entrada, es decir, de la variable ∆Uc (Ecuación
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4.39). Entonces, para simplificar el proceso de optimización es necesario expresar a la
función costo como función de una sola variable de decisión. Como se verá en la Subsección
4.1.3, resulta más conveniente expresar a la función costo como función de los cambios de
la señal de entrada (∆Uc) en lugar del valor mismo de la entrada (Uc). Por lo tanto, se
tiene que el único parámetro a determinar durante la minimización de la Ecuación (4.43)
es el vector ∆Uc(k).

4.1.2.3. Restricciones

Generalmente, las variables de los procesos de la vida real no pueden cambiar libre-
mente sino que poseen limitaciones en su dominio de operación. Estas restricciones están
definidas ya sea por las limitaciones f́ısicas del sistema, por motivos de seguridad o por los
requerimientos de producción. Una de las ventajas de los algoritmos de control predictivo
es que tienen la capacidad de manejar de manera sistemática varios tipos de restricciones
para las variables del sistema de control. Dichas restricciones se pueden establecer para:

La velocidad de respuesta de los actuadores:

∆ûc,min ≤ ∆ûc(k + i|k) ≤ ∆ûc,max con i = 0, 1, . . . , Hu − 1 (4.45)

El rango de operación de los actuadores:

ûc,min ≤ ûc(k + i|k) ≤ ûc,max con i = 0, 1, . . . , Hu − 1, (4.46)

Las variables controladas:

ŷmin ≤ ŷ(k + i|k) ≤ ŷmax con i = Hw, Hw + 1, . . . , Hp (4.47)

Para poder ser considerada en el problema de optimización del control predictivo, las
restricciones definidas en las Ecuaciones (4.45)-(4.47), las cuales están expresadas en forma
de desigualdades lineales dobles, deben ser convertidas en desigualdades simples en función
de las variables de decisión ∆ûc(k + i) para i = 0, 1, . . . , Hu − 1.

Para ello, primero las desigualdades originales deben expresarse como sistemas de des-
igualdades simple, los cuales debe ser de la siguiente forma 1:

E

[
∆Uc(k)

1

]
≤ 0 (4.48)

F

[
Uc(k)

1

]
≤ 0 (4.49)

G

[
Y (k)

1

]
≤ 0 (4.50)

1Consultar Maciejowski (2002) para ver el procedimiento necesario
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donde E, F y G son matrices que contienen los coeficientes del sistema de desigualdades
lineales simples y Y (k), ∆Uc(k) y Uc(k) son los vectores definidos en las Ecuaciones (4.37),
(4.39) y (4.44), respectivamente.

Posteriormente, ya que los sistemas de desigualdades de las Ecuaciones (4.49) y (4.50)
están en función de las trayectorias de entrada y de salida, Y (k) y Uc(k) respectivamen-
te, entonces dichas desigualdades deben ser transformadas en función del parámetro de
decisión ∆U(k). Debido a que en la presente investigación solamente se consideran restric-
ciones en el rango del actuador, entonces únicamente se presentará la metodoloǵıa para
transformar la Ecuación (4.49) en función de la variable de decisión ∆U(k). Para más
información de como transformar las restricciones dadas por el sistema de desigualdades
de la Ecuación (4.50) consultar Maciejowski (2002).

En el sistema de desigualdades lineales de la Ecuación (4.49), F tiene la forma de:

F = [F1, F2, . . . , FHu , f ] (4.51)

donde cada Fi es de tamaño nr ×m y f es de tamaño de nr × 1, siendo nr el número de
restricciones simples originales. Por lo tanto, el sistema de desigualdades de la Ecuación
(4.49) se puede reescribir como

Hu∑
i=1

Fiûc(k + i− 1|k) + f ≤ 0 (4.52)

La entrada en un instante dado puede definirse a partir de la última entrada conocida
y sus incrementos en cada instante de tiempo, tal que:

ûc(k + i− 1|k) = uc(k − 1) +
i−1∑
j=0

∆ûc(k + j|k) (4.53)

Entonces, con base en lo anterior, ahora el sistema de desigualdades lineales, definido
en la Ecuación (4.52), puede reescribirse nuevamente tal que:

Hu∑
j=1

Fj∆ûc(k|k) +

Hu∑
j=2

Fj∆ûc(k + 1|k) + . . . + FHu
∆ûc(k + Hu − 1|k) +

Hu∑
j=1

Fuc(k − 1) + f ≤ 0

(4.54)

Ahora, definiendo z = [z1, . . . ,zHu ] con zi =
∑

Hu

j=1
Fj, entonces el sistema de des-

igualdades puede ser escrito como:

z∆U(k) ≤ −z1uc(k − 1)− f (4.55)

donde z es una matriz y z1uc(k − 1)− f es un vector.
Aśı, finalmente las restricciones originalmente establecidas en la Ecuación (4.46) fueron

convertidas en un sistema de desigualdad lineales simples en función de la variable de
decisión del problema de optimización. Por lo tanto, dicho sistema ya puede ser considerado
durante la optimización que involucra el problema de control predictivo.
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4.1.3. Definición del problema de control predictivo

La función costo dada en la Ecuación (4.43) utiliza las predicciones de la salida del
sistema, denotadas por ŷ(k+ i|k), para determinar el error entre la salida y la trayectoria
de referencia durante el horizonte de predicción. Sin embargo, las predicciones de la salida
están en función de la trayectoria del vector de estado, x̂(k+ i|k), durante dicho horizonte.
Por lo tanto, antes de definir el problema de control predictivo es necesario establecer una
estrategia sistemática para obtener las predicciones de la trayectoria del vector estado y
del vector de salida durante el horizonte de predicción.

La estrategia de predicción requiere que en el instante actual k se conozcan tanto
el estado actual x(k), como las últimas entradas aplicadas un instante de tiempo previo,
uc(k−1) y up(k−1). Además, la estrategia asume que la entrada de perturbación no cambia
durante el horizonte de predicción, esto es, ûp(k+i|k) = up(k−1) para i = 0, 1, . . . , Hp−1.

Bajo estas condiciones, las predicciones del estado del sistema durante el horizonte
de predicción se llevan a cabo a partir de la iteración de la Ecuación (4.10), tal como se
muestra a continuación:

x̂(k + 1|k) = Ax(k) +Bcûc(k|k) +Bpup(k|k) (4.56)

x̂(k + 2|k) = Ax̂(k + 1|k) +Bcûc(k + 1|k) +Bpup(k + 1|k)

= A [Ax(k) +Bcûc(k|k) +Bpup(k|k)]︸ ︷︷ ︸
x̂(k+1|k)

+Bcûc(k + 1|k) +Bpup(k + 1|k)

= A2x(k) + ABcûc(k|k) + ABpup(k|k) +Bcûc(k + 1|k) +Bpup(k + 1|k)

(4.57)
...

x̂(k +Hp|k) = Ax̂(k +Hp − 1|k) +Bcûc(k +Hp − 1|k) +Bpup(k +Hp − 1)

= AHpx(k) + AHp−1Bcûc(k|k) + AHp−1Bpûp(k|k) + · · ·+
Bcûc(k +Hp − 1|k) +Bpup(k +Hp − 1) (4.58)

Las Ecuaciones de predicción (4.56)-(4.58) están en función de la trayectoria de entrada
de control ûc(k|k), . . . , ûc(k + Hp − 1|k). Sin embargo, ya que dichas predicciones serán
utilizadas en la función costo, entonces es más conveniente expresarlas en función de los
incrementos de la entrada de control, pues tales incrementos representan las variables de
decisión en el problema de optimización del control predictivo. Considerando que la entrada
de control solo puede cambiar hasta el instante k+Hu− 1 y utilizando la definición dada
en la Ecuación (4.53), entonces es posible definir a la trayectoria de entrada de control en
función de sus incrementos, tal como se muestra a continuación:

ûc(k|k) = ∆ûc(k|k) + uc(k − 1) (4.59)

ûc(k + 1|k) = ∆ûc(k + 1|k) + ∆ûc(k|k) + uc(k − 1) (4.60)
...

ûc(k +Hu − 1|k) = ∆ûc(k +Hu − 1|k) + · · ·+ ∆ûc(k|k) + uc(k − 1) (4.61)
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Sustituyendo los resultados anteriores en las Ecuaciones de predicción (4.56)-(4.58) y
considerando que ûp(k + i) = up(k − 1) con i = 0, 1, . . . , Hp − 1, entonces se tiene que:

x̂(k + 1|k) = Ax(k) + Bc [∆ûc(k|k) + uc(k − 1)]︸ ︷︷ ︸
ûc(k|k)

+Bp up(k − 1)︸ ︷︷ ︸
ûp(k|k)

= Ax(k) + Bc∆ûc(k|k) + Bcuc(k − 1) + Bpup(k − 1) (4.62)

x̂(k + 2|k) = A2x(k) + ABc [∆ûc(k|k) + uc(k − 1)]︸ ︷︷ ︸
ûc(k|k)

+ABp ûp(k − 1)︸ ︷︷ ︸
ûp(k|k)

+Bc [∆ûc(k + 1|k) + ∆ûc(k|k) + uc(k − 1)]︸ ︷︷ ︸
ûc(k+1|k)

+Bp up(k − 1)︸ ︷︷ ︸
ûp(k+1|k)

= A2x(k) + (ABc + Bc)∆ûc(k|k) + Bc∆ûc(k + 1|k)

+(ABc + Bc)uc(k − 1) + (ABp + Bp)up(k − 1) (4.63)

...

x̂(k + Hu|k) = AHux(k) + (AHu−1Bc + · · ·+ ABc + Bc)∆ûc(k|k)

+(AHu−2Bc + · · ·+ ABc + Bc)∆ûc(k + 1|k) + · · ·+ Bc∆ûc(k + Hu − 1|k)

+(AHu−1Bc + · · ·+ ABc + Bc)uc(k − 1) + (AHu−1Bp + · · ·+ ABp + Bp)up(k − 1)

(4.64)

x̂(k + Hu + 1|k) = AHu+1x(k) + (AHuBc + · · ·+ ABc + Bc)∆ûc(k|k)

+(AHp−1Bc + · · ·+ ABc + Bc)ûc(k + 1|k) + · · ·+ (ABc + Bc)∆ûc(k + Hu − 1|k)

+(AHuBc + · · ·+ ABc + Bc)uc(k − 1) + (AHuBp + · · ·+ ABp + Bp)up(k − 1)

(4.65)

...

x̂(k + Hp|k) = AHpx(k) + (AHp−1Bc + · · ·+ ABc + Bc)∆ûc(k|k)

+(AHp−2Bc + · · ·+ ABc + Bc)∆ûc(k + 1|k) + · · ·
+(AHp−HuBc + · · ·+ ABc + Bc)∆ûc(k + Hu − 1|k) +

(AHp−1Bc + · · ·+ ABc + Bc)uc(k − 1) + (AHp−1Bp + · · ·+ ABp + Bp)up(k − 1)

(4.66)

De esta manera, las ecuaciones de predicción del vector de estado sobre el horizonte de
predicción, dadas en las Ecuaciones (4.62)-(4.66), ya están expresadas en función de las
variables de decisión del problema de optimización implicado en el algoritmo de control
predictivo. Ahora, reescribiendo a las ecuaciones de predicción del estado en una sola
ecuación vectorial-matricial se tiene que:
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x̂(k + 1|k)
...

x̂(k + Hu|k)
x̂(k + Hu + 1|k)

...
x̂(k + Hp|k)


︸ ︷︷ ︸

X(k)

=



A
...

AHu

AHu+1

...
AHp


︸ ︷︷ ︸

Ψ

x(k) +



Bc

...∑Hu−1

i=0
AiBc∑Hu

i=0
AiBc

...∑Hp−1

i=0
AiBc


︸ ︷︷ ︸

Υc

uc(k − 1)

+



Bp

...∑Hu−1

i=0
AiBp∑Hu

i=0
AiBp

...∑Hp−1

i=0
AiBp


︸ ︷︷ ︸

Υp

up(k − 1)

+



Bc · · · 0
ABc + Bc · · · 0

...
. . .

...∑Hu−1

i=0
AiBc · · · Bc∑Hu

i=0
AiBc · · · ABc + Bc

...
...

...∑Hp−1

i=0 AiBc · · ·
∑Hp−Hu

i=0
AiBc


︸ ︷︷ ︸

Θ

 ∆ûc(k|k)
...

∆ûc(k + Hu − 1|k)


︸ ︷︷ ︸

∆U(k)

(4.67)

O bien de manera compacta como:

X(k) = Ψx(k) + Υcuc(k − 1) + Υpup(k − 1)︸ ︷︷ ︸
Respuesta libre

+ Θ∆U(k)︸ ︷︷ ︸
Control

(4.68)

Aśı, se tiene que Ecuación (4.68) define la estrategia de predicción para la trayectoria
del vector de estado durante todo el horizonte de predicción.

Ahora, utilizando las predicciones del vector de estado y la Ecuación (4.11) es posible
definir las predicciones de la salida del sistema sobre el horizonte de predicción simplemente
como:

ŷ(k + 1|k) = Cx̂(k + 1|k) (4.69)

ŷ(k + 2|k) = Cx̂(k + 2|k) (4.70)
...

ŷ(k +Hp|k) = Cx̂(k +Hp|k) (4.71)
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Reescribiendo las ecuaciones de predicción para la salida en una sola ecuación en forma
de matriz-vector se tiene que: ŷ(k + 1|k)

...
ŷ(k +Hp|k)


︸ ︷︷ ︸

Y (k)

=


C 0 · · · 0
0 C · · · 0
...

...
. . .

...
0 0 · · · C


︸ ︷︷ ︸

C

 x̂(k + 1|k)
...

x̂(k +Hp|k)


︸ ︷︷ ︸

X(k)

(4.72)

O bien de manera compacta como:

Y (k) = CX(k) (4.73)

Aśı, finalmente se tiene que la Ecuación (4.73) define la estrategia de predicción de la
salida durante el horizonte de predicción.

Una vez definidas las ecuaciones de predicción tanto del estado como de la salida,
dichas ecuaciones se utilizarán para formular el problema de optimización involucrado en
el algoritmo de control predictivo.

Retomando la función costo presentada en la Ecuación (4.43) y sustituyendo en ella
las Ecuaciones de predicción (4.68) y (4.73), entonces se tiene que:

Fcost(k) = [CΘ∆U(k)− E(k)]TQ[CΘ∆U(k)− E(k)] + ∆U(k)TR∆U(k)

= [[CΘ∆U(k)]T − E(k)T ]Q[CΘ∆U(k)− E(k)] + ∆U(k)TR∆U(k)

= [∆U(k)T ΘTCT − E(k)T ]Q[CΘ∆U(k)− E(k)] + ∆U(k)TR∆U(k)

= [∆U(k)T ΘTCTQ− E(k)TQ][CΘ∆U(k)− E(k)] + ∆U(k)TR∆U(k)

= ∆U(k)T ΘTCTQ[CΘ∆U(k)− E(k)]− E(k)TQ[CΘ∆U(k)− E(k)]

+∆U(k)TR∆U(k)

= [∆U(k)T ΘTCTQCΘ∆U(k)−∆U(k)T ΘTCTQE(k)]− [E(k)TQCΘ∆U(k)− E(k)TQE(k)]

+∆U(k)TR∆U(k)

= ∆U(k)T ΘTCTQCΘ∆U(k)−∆U(k)T ΘTCTQE(k)− E(k)TQCΘ∆U(k) + E(k)TQE(k)

+∆U(k)TR∆U(k)

= E(k)TQE(k)− 2∆U(k)T ΘTCTQE(k) + ∆U(k)T [ΘTCTQCΘ +R]∆U(k) (4.74)

donde E(k), que es conocido como el vector de error de la respuesta libre, está definido
de la siguiente manera:

E(k) = T (k)− CΨx(k)− CΥcuc(k − 1)− CΥpup(k − 1) (4.75)

La función costo es dada en la Ecuación (4.74) tiene la forma

V (k) = E(k)TQE(k)︸ ︷︷ ︸
Constante

−∆U(k)TG + ∆U(k)TH∆U(k) (4.76)

con

G = 2ΘTCTQE(k) (4.77)
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H = ΘTCTQCΘ +R (4.78)

Por lo que, el problema de control predictivo consiste en el siguiente problema de
minimización con restricciones:

minimizar ∆U(k)TH∆U(k)− GT∆U(k) (4.79)

sujeto a las restricciones definidas en la Ecuación (4.55):

z∆U(k) ≤ −z1u(k − 1)− f (4.80)

Sin embargo, el problema de minimización anterior tiene la forma de:

mı́n
θ

1

2
θTΦθ + φT θ (4.81)

sujeto a
Ωθ ≤ ω (4.82)

el cual es un problema de optimización conocido como problema de programación cuadráti-
ca y existen algoritmos estándar para su solución. En la presente investigación, se utilizó
el comando “quadprog” de Matlab ® para resolver el problema de optimización durante
las simulaciones de los sistemas de control predictivo.

Una vez resuelto el problema de optimización definido en las Ecuaciones (4.79) y (4.80)
se obtiene el vector que contiene los cambios en la trayectoria de entrada para todo el
horizonte de control, es decir:

∆Uc,opt(k) =

 ∆ûc,opt(k|k)
...

∆ûc,opt(k +Hu − 1|k)

 (4.83)

A partir de dichos cambios es posible determinar la trayectoria de entrada para todo
el horizonte de predicción uc(k), . . . , uc(k+Hp−1). Sin embargo, debido a la estrategia de
horizonte deslizante, de toda la trayectoria de entrada solamente se debe aplicar la parte
correspondiente al primer instante de tiempo, uc(k). Por lo tanto, la entrada de control
aplicada al sistema será:

uc(k) = uc(k − 1) + ∆ûc,opt(k|k) (4.84)

Una vez aplicada dicha entrada, el ciclo completo se repite en el instante k + 1 (ver
Figura 4.2).

A continuación, en la Sección 4.2 se presenta el diseño de los sistemas de control
predictivo con base en el marco teórico desarrollado en la presente sección.
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4.2. Diseño de los sistemas de control predictivo para

el reactor de biodiésel con cambios de alimenta-

ción

4.2.1. Estructura de los sistemas de control predictivo y conven-
cional

Como se vio en el Caṕıtulo 2, el reactor de transesterificación de biodiésel es un sistema
con dos variables de entrada manipulable, las cuales son las velocidades de flujo en la
corriente de alimentación (F = uc,1) y del serpent́ın (Fs = uc,2), y dos variables de salida
controlada, que son la concentración de éster (XME = y1) y la temperatura del reactor
(T = y2).

Por lo tanto, utilizando la formulación de espacio de estado del control predictivo desa-
rrollada en la sección anterior es posible definir dos tipos de sistemas de control diferentes:
un sistema multivariable basado en un único controlador y un sistema de lazos simples
basado en dos controladores de una entrada y una salida. Durante el presente trabajo de
investigación se diseñaron ambos tipos de sistemas de control predictivo. El emparejamien-
to entre las variables de entrada y salida para los lazos de control simples se definió de
la siguiente manera: la concentración de éster se controla a partir de la manipulación del
flujo en la corriente de alimentación (uc,1 → y1), mientras que la temperatura del reactor
se controla a partir de la manipulación del flujo en el serpent́ın (uc,2 → y2). En las Figuras
4.3(a) y 4.3(b) se presentan los esquemas de ambos sistemas de control predictivo.

Además, para evaluar el desempeño de los sistemas de control predictivo, se desarrolló
un tercer sistema de control basado en dos controladores convencionales. Para el lazo
de concentración se utilizó un controlador tipo Proporcional-Derivativo (PD), mientras
que para el lazo de temperatura se utilizó un controlador tipo Proporcional (P). Estos
controladores fueron determinados a partir de una optimización. La Figura 4.3(c) muestra
un esquema del sistema de control convencional.

En la siguiente sección se presenta el diseño de los controladores predictivos utilizados
tanto en el sistema de control multivariable como en el sistema de control de lazos simples.

4.2.2. Diseño de los controladores predictivos

Si bien se eligió al control predictivo debido a las ventajas que ofrece con relación a
otros tipos de control, no obstante también presenta un inconveniente cuando ocurren
cambios drásticos del punto de operación del sistema, como aquellos provocados por los
cambios de aceite.

En la Sección 4.1.2, se definió que la estrategia de control predictivo utilizada requiere
de un modelo en forma de espacio de estado, discreto y lineal, tal como el que se presenta en
las Ecuaciones (4.10) y (4.11). Sin embargo, el reactor está modelado por las Ecuaciones
(2.124)-(2.139), las cuales son no lineales y, por tanto, no pueden ser expresadas en la
forma requerida.
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Figura 4.3: Sistemas de control.
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A partir de la linealización del modelo de espacio de estado del reactor (Ecuaciones
2.162 y 2.163), alrededor de un punto de operación dado, se obtiene un modelo lineal apro-
ximado (Ecuaciones 4.25 y 4.26) en la forma requerida por el control predictivo. Aśı, es
posible diseñar los sistemas de control predictivo a partir del modelo linealizado. En este ca-
so, el punto de linealización será el punto de operación nominal del reactor con algún aceite
particular, en el cual las variables controladas cumplan con el set-point (requerimientos de
producción). Debido al tamaño de las matrices del modelo lineal en espacio de estado no
fue posible agregarlas de manera explicita en este documento, sin embargo, dichas matri-
ces pueden ser consultadas y descargadas en la siguiente dirección web: https://drive.
google.com/drive/folders/1qqmVMJSghjR-cxe7MDJ5bauM2aOqGy5I?usp=sharing.

Sin embargo, los modelos linealizados son válidos solamente en una vecindad cercana
del punto de linealización. Por lo tanto, los sistemas de control predictivo basados en
dichos modelos funcionan adecuadamente mientras el punto de operación se mantenga lo
suficientemente cercano al punto de linealización. Para la mayoŕıa de las perturbaciones, e
incluso para cambios considerables del set-point, dichos sistemas son capaces de controlar
de manera eficiente al reactor. No obstante, como se verá en el Caṕıtulo 5, un cambio
de aceite provoca una perturbación considerable del punto de operación de estado estable
del sistema. Entonces, después de una perturbación de este tipo, el modelo linealizado es
inadecuado para predecir el comportamiento del sistema durante el desarrollo del algoritmo
de control predictivo.

Para solucionar esta problemática, se diseñó un controlador predictivo capaz de adaptar
el modelo de predicción después de cada cambio de alimentación. La adaptación se hace a
partir de la conmutación del modelo de predicción entre tres linealizaciones distintas, una
para cada punto de operación nominal con cada aceite de alimentación. En la Figura 4.4 se
presenta un esquema detallado del controlador predictivo diseñado en el presente trabajo
de investigación. El esquema está dividido en diferentes bloques y cada uno de ellos está
relacionado con el marco teórico presentado en el caṕıtulo actual y los resultados de los
caṕıtulos previos.

A continuación se describe el funcionamiento de los distintos bloques que conforman el
esquema del controlador predictivo. Para hacer referencia a cada bloque durante la descrip-
ción, se utilizará el nombre del bloque correspondiente entre paréntesis y en mayúsculas.

El esquema de la Figura 4.4 muestra que el diseño del controlador predictivo parte
de tres aspectos fundamentales: el desarrollo y la parametrización del modelo del reactor,
presentados en los Caṕıtulos 2 y 3 (MODELO NO LINEAL), la sintonización de los
parámetros del controlador que será presentada en la Subsección 4.2.3 (SINTONIZACIÓN)
y la definición de las restricciones del sistema, en este caso impuestas por los ĺımites f́ısicos
del actuador las cuales son definidas en el Caṕıtulo 5 (RESTRICCIONES).

Primero, a partir de simulaciones del modelo del reactor con cambios de aceite, el
cual está definido por las Ecuaciones (2.124)-(2.139), se determina el estado nominal de
operación del sistema con cada aceite de alimentación (PUNTOS DE OPERACIÓN).

Ahora, utilizando la representación de espacio de estado del modelo no lineal (Ecuacio-
nes 2.162 y 2.163), junto con los puntos nominales de operación previamente determinados,
se llevan a cabo las linealizaciones del modelo en dichos puntos (LINEALIZACIÓN). Para

https://drive.google.com/drive/folders/1qqmVMJSghjR-cxe7MDJ5bauM2aOqGy5I?usp=sharing
https://drive.google.com/drive/folders/1qqmVMJSghjR-cxe7MDJ5bauM2aOqGy5I?usp=sharing
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Figura 4.4: Esquema de los controladores predictivos.
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ello se utiliza el método de serie de Taylor presentado en la Subsección 4.1.2.1. Ya que se
consideraron tres aceites de alimentación distintos, entonces se tienen tres modelos lineales
diferentes. Es por ello que en varios bloques, incluyendo el de LINEALIZACIÓN, aparece
el sub́ındice i para hacer distinción entre los diferentes modelos.

Además, ya que el modelo de predicción también debe ser de tiempo discreto, entonces
se realiza una discretización de las linealizaciones, empleando la técnica del retenedor de
orden cero (DISCRETIZACIÓN).

Posteriormente, utilizando los modelos de predicción lineales y de tiempo discreto,
junto con los parámetros del controlador Hp y Hp, obtenidos a partir de la sintonización,
se determinan las matrices de predicción Ψi, Υc,i, Υp,i, Θi, Ci (CÁLCULO DE LAS MA-
TRICES DE PREDICCIÓN). La forma de calcular dichas matrices se presentó en las
Ecuaciones (4.67) y (4.72). Debido a que se tienen tres modelos de predicción diferentes,
se obtienen tres conjuntos de matrices de predicción distintas.

Junto con las matrices de predicción, para el problema minimización del algoritmo de
control predictivo, se requiere del cálculo de las matrices de ponderación. Por ello, a partir
de los parámetros del controlador Hp, Hu, Hw, Q(t) y R(t), todos ellos determinados du-
rante la sintonización, se establecen las matrices de predicción, las cuales están denotadas
por Q y R (CÁLCULO DE MATRICES DE PONDERACIÓN). Dichas matrices fueron
definidas en las Ecuaciones (4.40) y (4.41).

Todos los procedimientos descritos hasta este punto se llevan a cabo una sola vez fuera
de ĺınea, tal como lo muestra el esquema de la Figura 4.4. Por su parte, los procedimientos
que se describen a continuación se llevan a cabo en ĺınea.

Previamente se definieron tres conjuntos de matrices de predicción, uno para cada mo-
delo linealizado. Sin embargo, para establecer el problema de minimización que involucra
el algoritmo de control predictivo solo se requiere de uno de esos conjuntos. Entonces,
antes de definir el problema de control es necesario definir cuales matrices serán utilizadas
durante la optimización. Esto se hace a través de un supervisor, el cual adapta las ma-
trices de predicción después de que ocurre un cambio de alimentación (ADAPTACIÓN).
La adaptación se lleva a cabo a partir de la conmutación de las matrices de predicción
correspondientes al aceite alimentado, un tiempo determinado después del cambio (tij).
La transición entre los estados nominales de operación del sistema antes y después de un
cambio no es instantánea y por tanto, el modelo correspondiente al primer punto de linea-
lización puede seguir siendo válido por un lapso de tiempo. Consecuentemente, el tiempo
en el que se realiza el cambio de las matrices de predicción representa un parámetro del
controlador predictivo pues influye en el desempeño de los sistemas de control.

Otra actividad importante que se realiza durante el supervisor es registrar y actualizar
el punto de linealización correspondiente al modelo de predicción actual (ADAPTACIÓN).
Dicho punto se utiliza para ajustar las variables del modelo no lineal a las variables del
modelo linealizado (AJUSTE DE VARIABLES AL MODELO LINEAL). Es importante
recordar que, después de la linealización, las variables de entrada, estado y salida del
nuevo modelo no se corresponden con las variables del modelo original. Las variables
del modelo linealizado representan la desviación, desde el punto de linealización, de las
variables originales (ver Subsección 4.1.2.1).
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Aśı mismo, es necesario ajustar las restricciones en función de las variables de entrada
del modelo linealizado (AJUSTE DE RESTRICCIONES AL MODELO LINEAL).

Posteriormente, con base en las restricciones ajustadas que están en forma de des-
igualdades dobles, se define el sistema de desigualdades simple que deben ser satisfechas
durante la minimización de la función costo (TRANSFORMACIÓN DE RESTRICCIO-
NES). El procedimiento para formar el sistema de desigualdades simples se presentó en la
Subsección 4.1.2.3.

En este punto, el controlador predictivo ya casi es capaz de definir y resolver el problema
de minimización que involucra el algoritmo de control, pues ya se cuenta tanto con las
matrices de predicción y ponderación, aśı como con el sistema de desigualdades lineales
que contiene a las restricciones que deben ser satisfechas durante la optimización. Sin
embargo, aún hace falta determinar el vector de referencia (T (k)) que contienen el valor
de la trayectoria de referencia en cada instante sobre el horizonte de predicción (CÁLCULO
DE LOS VECTORES DE REFERENCIA Y DEL ERROR DE LA RESPUESTA LIBRE).
Este vector se utiliza para calcular el cuadrado del error que es uno de los aspectos que se
busca minimizar durante el problema de optimización. La trayectoria de referencia en cada
punto del horizonte de control se determina a partir de la Ecuación (4.42), mientras que
el vector de referencia fue definido en la Ecuación (4.38). Ahora bien, a partir del vector
de referencia también se define el vector de error de la respuesta libre E(k) utilizando la
Ecuación 4.75 (CÁLCULO DE LOS VECTORES DE REFERENCIA Y DEL ERROR
DE LA RESPUESTA LIBRE).

En este punto ya es posible definir el problema de optimización (minimización) impli-
cado en el algoritmo de control predictivo. El problema se define a partir de las matrices
de predicción y ponderación, del error de la respuesta libre, y del sistema de desigualdades
lineales simples que posee las restricciones del proceso, tal como se definió en las ecuaciones
(4.79)-(4.80) (SOLUCIÓN DEL PROBLEMA DE CONTROL). La solución del problema
de optimización, el cual es un problema de programación cuadrática convexo, se obtiene
utilizando el comando “quadprog” del software Matlab.

La solución del problema de control es el vector ∆Ūc,opt el cual contiene los incremen-
tos de la trayectoria de entrada manipulable en cada instante del horizonte de control:
∆ūc,opt(k|k),∆ūc,opt(k+ 1|k),...,∆ūc,opt(k+Hu− 1|k). A partir de dichos incrementos es po-
sible definir la trayectoria de entrada en cada punto del horizonte de predicción utilizando
las Ecuaciones (4.59)-(4.61). Sin embargo, debido a la técnica de horizonte deslizante so-
lamente se aplica al sistema la entrada correspondiente al primer instante de tiempo, la
cual está dada por la Ecuación (4.59) (HORIZONTE DESLIZANTE). El incremento para
las variables de entrada de control tanto en el modelo lineal como en el modelo original
son iguales, esto es ∆ūc,opt = ∆uc,opt. Por lo tanto, la entrada de control que será aplicada
al sistema se determina directamente con ∆ū(k|k) (ver bloque HORIZONTE DESLIZAN-
TE). De esa manera, concluye la primer iteración del algoritmo del controlador predictivo.
Ahora, la parte del proceso que se lleva a cabo en ĺınea se repite un instante de tiempo
después, esto es:

El supervisor actualiza, si ocurre un cambio de aceite, tanto las matrices de predicción
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como el punto de linealización (ADAPTACIÓN).

Se ajustan las variables de entrada, estado, salida, y set-point al modelo lineal
(AJUSTE DE VARIABLES AL MODELO LINEAL).

Si es necesario, es decir si hubo un cambio de aceite, se ajustan las restricciones al
modelo correspondiente al nuevo aceite y se define nuevamente el sistema de desigual-
dades simple que contiene las restricciones del proceso (AJUSTE DE RESTRICCIO-
NES AL MODELO LINEAL y TRANSFORMACIÓN DE RESTRICCIONES).

Se definen los vectores de referencia y del error de la respuesta libre (CÁLCULO
DE LOS VECTORES DE REFERENCIA Y DEL ERROR DE LA RESPUESTA
LIBRE).

Se define y soluciona el problema de minimización implicado en el algoritmo de
control predictivo (SOLUCIÓN DEL PROBLEMA DE CONTROL).

Se aplica la técnica de horizonte deslizante y se repite nuevamente la parte del proceso
en ĺınea, un instante de tiempo después (HORIZONTE DESLIZANTE).

Finalmente, un último punto a tener en cuenta es que si bien el esquema de la Figura
4.4 aplica para los controladores en ambos sistemas de control predictivo, es decir tanto
el multivariable como el de lazos simples, en el caso de los controladores de una entrada
y una salida es necesario reformular los modelos de predicción que originalmente están en
la forma dada por las Ecuaciones 4.25 y 4.26. Dichos modelos representan al reactor como
un sistema de dos variables de estrada y dos de salida. Ahora, para cada lazo simple, se
tiene que considerar un modelo de una única variable de salida la cual es controlada por
una única variable manipulable. Entonces, la otra variable de salida no se considera en la
reformulación del modelo y la otra variable manipulable ahora es considerada como una
entrada de perturbación.

Aśı, para el controlador de concentración de éster se tiene lo siguiente, donde Bc =
[Bc,1Bc,2]

T y C = [C1C2]
T :

x̄′(k + 1) = Ax̄′(k) +Bc,1ūc,1(k) +

[
Bc,2

Bp

] [
ūc,2(k)
ūp(k)

]
= Ax̂′(k) +Bc,1ūc,1(k) +B′pū

′
p(k) (4.85)

ȳ1(k) = C1x̄
′(k) (4.86)

Aśı mismo, para el controlador de temperatura se tiene que:

x̄′′(k + 1) = Ax̄′′(k) +Bc,2ūc,2(k) +

[
Bc,1

Bp

] [
ūc,1(k)
ūp(k)

]
= Ax̂′′(k) +Bc,2ūc,2(k) +B′′p ū

′′
p(k) (4.87)

ȳ2(k) = C2x̄
′′(k) (4.88)
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4.2.3. Sintonización de los sistemas de control: predictivo y con-
vencional

Los controladores predictivos desarrollados en este trabajo de investigación (Figura
4.4) poseen una considerable cantidad de parámetros, los cuales deben ser determinados
(sintonizados) de manera adecuada para obtener un correcto funcionamiento de los siste-
mas de control en lazo cerrado. Para el caso del controlador predictivo multivariable, los
parámetros de sintonización son:

Los horizontes de predicción y control, Hp y Hu;

Las constantes de tiempo, Tref,1 y Tref,2, de la función exponencial en la trayectoria
de referencia para cada una de las variables controladas (ver Ecuación 4.42);

Los parámetros de ponderación del error para cada una de las variables controladas
q1 y q2;

2

Los parámetros de ponderación para cada una de las variables de entrada r1 y r2.

El instante de tiempo en el que se realiza la conmutación de las matrices de predic-
ción después de los cambios del tipo de aceite de alimentación: palma-mostaza tpm,
mostaza-girasol tmg y girasol-palma tgp.

Por otra parte, para el caso del controlador predictivo simple se tienen los siguientes
parámetros de sintonización:

Los horizontes de predicción y control, Hp y Hu;

La constante de tiempo, Tref de la función exponencial en la trayectoria de referencia
para la única variable controlada;

El parámetro de ponderación del error de la única variable de salida, q;

El parámetros de ponderación de la única variable de entrada r.

El instante de tiempo en el que se realiza la conmutación de las matrices de predicción
después de los cambios del tipo de aceite de alimentación: tpm, tmg, y tgp.

Por su parte, el controlador convencional solamente posee tres parámetros de sintoni-
zación los cuales son las ganancias: proporcional (kp), integral (ki) y derivativa (kd).

Los parámetros del controlador predictivo multivariable, a excepción de los tiempos de
conmutación de las matrices de predicción, fueron determinados mediante una optimiza-
ción por enjambre de part́ıculas (PSO por sus siglas en inglés). Además, los resultados de

2En general, es posible ponderar de diferente manera tanto al error como a la variación de la entrada
en diferentes instantes de tiempo y por tanto se tiene que qi(t) y ri(t). Sin embargo, para el control del
reactor de biodiésel basta con considerar a dichos parámetros constante y en consecuencia se utiliza la
notación qi y ri.
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la sintonización del controlador predictivo multivariable obtenidos mediante PSO fueron
utilizados también en los controladores predictivos de una entada y una salida.

Aśı mismo, los controladores convencionales fueron sintonizados también mediante el
algoritmo de optimización por enjambre de part́ıculas utilizado para la sintonización del
controlador predictivo.

El algoritmo de optimización por enjambre de part́ıculas es una técnica de compu-
tación evolutiva que busca simular el comportamiento social de bandadas de aves pa-
ra resolver problemas de optimización. En el algoritmo de PSO existe una población
de individuos o part́ıculas. Cada part́ıcula es una solución del problema considerado.
En este caso, cada part́ıcula representa un punto en el espacio D-dimensional defini-
do por los parámetros del controlador a sintonizar. Aśı por ejemplo, para la sintoniza-
ción del controlador predictivo multivariable, la i-ésima part́ıcula está representada como
Xi = (Hp,i, Hu,i, . . . , r2,i), mientras que para el controlador convencional la i-ésima part́ıcu-
la está dada por Xi = (kp,i, ki,i, kd,i).

Las part́ıculas se mueven en búsqueda de la solución óptima del problema. El movi-
miento está regido por la propia experiencia de cada individuo (su mejor posición histórica)
y la experiencia del enjambre (la mejor posición global). La mejor posición previa de la
i-ésima part́ıcula está definida por Pi. Dicha posición es conocida como PBest y correspon-
de a la posición de la part́ıcula que ha provocado el mı́nimo valor de la función objetivo
que se busca minimizar. Por otra parte, la mejor posición global está dada por Pg. Esta
posición es conocida como GBest y es aquella de entre todas las mejores posiciones indi-
viduales que minimiza la función objetivo. Además, la velocidad de la i-ésima part́ıcula
está representada como Vi.

En el algoritmo de PSO las part́ıculas se moverán buscando una solución óptima hasta
que cumplan con algún criterio de finalización. Es este trabajo se considera el cumplimiento
de un número máximo de iteraciones denotado por iter.

A continuación se presenta el funcionamiento del algoritmo de PSO que se utilizó
en este trabajo para la sintonización del controlador predictivo multivariable y de los
controladores convencionales.

1 Inicio. Crear un enjambre inicial de NP part́ıculas aleatorias, X1,X2...,XNP .

2 Evaluación. Se evalúa cada part́ıcula en la función objetivo Fob(Xi). Esto es:
Para i = 1, . . . , NP
Controlador multivariable:

Fob(Xi) = α

tf∑
t=0

(yc,1(Xi, t)− s1(t))2 + β

tf∑
t=0

(yc,2(Xi, t)− s2(t))2 (4.89)

donde yc,1(Xi, t) y yc,2(Xi, t) son las respuestas en lazo cerrado de las variables con-
troladas, las cuales dependen de los parámetros del controlador dados en Xi; s1(t) y
s2(t) son las trayectorias de set-point para cada variable; α y β son dos constantes
positivas que ponderan el error de las variables controladas; y tf es el tiempo final
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de simulación considerado para la optimización.
Controlador simple:

Fob(Xi) = α

tf∑
t=0

(yc(Xi, t)− s(t))2 (4.90)

donde yc(Xi, t), s(t), α y tf se definen de manera análoga a los términos de la
Ecuación (4.89).

3 Calcular PBest y Gbest .
Para i = 1, . . . , NP

3.1 Si Fob(Xi) < Pi entonce Pi = Xi.

3.2 Si Fob(Pi) < Pg entonce Pg = Pi.

4 Actualizar. Las part́ıculas son actualizadas de acuerdo con las siguientes ecuaciones
(Shi y Eberhart, 1998):
Para i = 1, . . . , NP

Vi(n+ 1) = w · Vi(n) + c1 · rand() · (Pi −Xi(n))− c2 ·Rand() · (Pg −Xi(n))(4.91)

Xi(n+ 1) = Xi(n) + Vi(n+ 1) (4.92)

donde c1 y c2 son constantes positivas; rand() y Rand() son dos funciones aleatorias
que vaŕıan entre 0 y 1; n representa la iteración actual; y w puede ser tanto una
constante positiva como una función del tiempo positiva, lineal o no lineal.

5 Condición de finalización. Si se alcanza el número máximo de iteraciones, esto
es n = iter, entonces se finaliza la optimización y la solución es Pg. De lo contrario
se regresa al paso 2.

Por lo tanto, desarrollando el algoritmo de PSO anterior a partir de simulaciones del
sistema de control predictivo multivariable y del sistema de control convencional fue co-
mo se sintonizaron los controladores. En la optimización por PSO de los controladores se
utilizaron los siguiente parámetros.

MPC multivariable: NP = 20, iter = 30, α = 1 × 105, β = 1, c1 = 0.12, c2 = 1.2 y
w = 0.9.

PID de concentración: NP = 50, iter = 50, α = 1000, c1 = 0.12, c2 = 1.2 y w = 0.9.

PID de temperatura: NP = 25, iter = 25, α = 10, c1 = 0.12, c2 = 1.2 y w = 0.9.

La sintonización de los controladores simples en el lazo de control convencional se hizo
por separado. Primero se sintonizó el control de concentración, fijando desde el modelo
un temperatura constante (dT/dt = 0). Posteriormente, se sintonizó el controlador de
temperatura implementando el lazo de concentración previamente sintonizado.
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Por otra parte, los tiempos de conmutación de las matrices de predicción (tpm, tmg y
tgp), que no fueron considerados en la optimización por PSO, se determinaron a partir
de simulaciones del sistema de control predictivo multivariable. En dichas simulaciones
se realizó la conmutación en diferentes momentos después de cada cambio de aceite y
se eligieron aquellos tiempos con los que se obtuvieron los menores errores durante la
simulación.

Durante las sintonizaciones del controlador predictivo multivariable y de los controla-
dores convencionales se consideraron las perturbaciones y los cambios en las condiciones de
operación más importantes del proceso. Tales perturbaciones y cambios de las condiciones
de operación se presentan en el Caṕıtulo 5.

Las Tablas 4.1 y 4.2 presentan los parámetros de los controladores predictivos y conven-
cionales obtenidos a partir de las sintonizaciones mediante PSO. Los resultados muestran
una sintonización agresiva de los controladores predictivos. El valor del horizonte de pre-
dicción (Hp = 1) indica que solamente se tiene un único punto de coincidencia entre la
respuesta del sistema y la trayectoria de referencia, un instante de tiempo en el futuro. Por
lo tanto, el horizonte de control que tiene que ser menor o igual al de predicción también
es igual a 1 (Hu = 1). En consecuencia solo se permite un único cambio en la trayectoria
de entrada para alcanzar dicho punto de coincidencia. Estos valores de sintonización pue-
den explicarse en el hecho de que tales condiciones generan una única ecuación a resolver
durante el problema de control y, por tanto,la sumatoria del error al cuadrado, que fue el
criterio a minimizar (Ecuación 4.89), considera un solo término de error, el del único punto
de coincidencia. Además, Los parámetros Tref,1 = Tref,2 = 1 × 10−5 hacen que el término
exponencial en la Ecuación (4.42), que define a la trayectoria de referencia, sea práctica-
mente igual a cero. Por lo tanto, la trayectoria de referencia es igual a la trayectoria de
set-point en cada instante del horizonte de predicción, esto es, r(k + i|k) = s(k + i) para
i = 1, . . . , Hp. Aśı, después de una desviación de las variables controladas del punto de
ajuste, el controlador buscará regresar al set-point de manera instantánea y no siguiendo
una trayectoria suave (exponencial). Si la desviación del set-point es grande, la respuesta
del controlador será agresiva para intentar igualar al set-point desde el primer instante
de tiempo. Aśı mismo, los valores grandes de los parámetros q1 y q2 favorecen respuestas
agresivas de los controladores pues dichos parámetros ponderan los errores de las variables
controladas. Aun cuando existan errores pequeños dichos parámetros magnificarán el error
durante el problema de optimización. Por su parte, los parámetros r1 = r2 = 0 indican
que no existe ninguna penalización en los cambios de magnitud de la señal de control,
favoreciendo también aśı la respuesta agresiva del controlador.

De manera semejante, los resultados de las sintonizaciones de los controladores con-
vencionales muestran configuraciones agresivas. Las ganancias de ambos controladores son
de órdenes de magnitud de 5 y 6. Además, los resultados muestran que un controlador de
tipo Proporcional-Derivativo es el más adecuado para el lazo de concentración, mientras
que para el caso del lazo de temperatura es un controlador de tipo Proporcional.

Finalmente, si bien tiempo de muestreo y discretización Ts también representa un
parámetro del controlador predictivo de gran importancia, dicho parámetro no puede ser
definido a voluntad y por lo tanto tampoco fue considerado en la optimización por PSO. El
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parámetro Ts depende en gran medida de la velocidad de medición y de procesamiento de
las señales provenientes del proceso, aśı como de los cálculos involucrados en el algoritmo
de los controladores predictivos. Para el este trabajo de investigación se consideró, de
manera arbitraria, un Ts = 0.01 min.

4.3. Conclusiones del caṕıtulo

En este caṕıtulo se presentó el diseño de los sistemas de control predictivo desarrollados
en la presente investigación. Se diseñaron dos sistemas distintos para el control de las
dos variables de salida: la concentración de biodiésel y de temperatura de la mezcla de
reacción. Aśı, se diseñó un sistema de control multivarible basado en un único controlador
y un sistema de control de lazos simples basado en dos controladores de una entrada y
una salida.

La estrategia de control predictivo utilizada para el desarrollo de los controladores
predictivos utilizados en los sistemas de control requiere de un modelo lineal de predicción.
Sin embargo, el modelo del reactor está dado por un conjunto de ecuaciones diferenciales
no lineales. Por lo tanto, fue necesario llevar a cabo la linealización del modelo dado por
tales ecuaciones.

Los modelos linealizados solamente son precisos en una vecindad cercana al punto de
linealización. En consecuencia, los controladores predictivos diseñados a partir de dichos
modelos funcionan adecuadamente mientras el sistema opere lo suficientemente cerca de
ese punto. Si embargo, una perturbación por cambio de aceite cambia considerablemente
el punto de operación del reactor y provoca que un controlador predictivo basado en la

Tabla 4.1: Resultados de la sintonización de los controladores predictivos.
XME T

Hp = 1
Hu = 1

Tref,1 = 1× 10−5 Tref,2 = 1× 10−5

q1 = 4× 105 q2 = 6× 103

r1 = 0 r2 = 0
tpm = 2.81 min
tmg = 2.12 min
tgp = 0.62 min

Tabla 4.2: Resultados de la sintonización de los controladores convencionales.
XME T

P=5.268026× 106 P= 1.24134× 105

I=0 I=0
D= 1.15629× 105 D=0
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linealización del modelo sea inadecuado.
Por lo tanto, se diseñaron controladores predictivos capaces de adaptarse a las nuevas

condiciones de operación después de un cambio de aceite. La adaptación del controlador
se lleva a cabo mediante la conmutación de las matrices de predicción determinadas a
partir de la linealización del modelo en los puntos nominales de operación del reactor con
cada aceite alimentación considerado. Además, después de un cambio de alimentación el
controlador también debe ajustar las variables del proceso a las variables del modelo lineal.

Por otra parte, para evaluar el desempeño de los sistemas predictivos, se desarrolló un
tercer sistema de control, el cual está basado en dos controladores convencionales.

Los controladores predictivos y convencionales fueron sintonizados utilizando la estra-
tegia de optimización por enjambre de part́ıculas. Durante dicha optimización se minimiza
el error entre la respuesta de los sistemas de control y el set-point.

Finalmente, los resultados de las sintonizaciones mostraron una configuración bastan-
te agresiva tanto para los controladores predictivos como para los controladores conven-
cionales. Además, dichos resultados también determinaron que un controlador de tipo
Proporcional-Derivativo es el más eficiente para el lazo de concentración, mientras que un
controlador Proporcional lo es para el lazo de temperatura.

En el siguiente caṕıtulo se presentarán los resultados de la simulación de la implemen-
tación de los distintos sistemas de control.



Caṕıtulo 5

Simulación de la operación del
reactor y de los sistemas de control

En este caṕıtulo se presentan los resultados más importantes obtenidos a partir de las
simulaciones, tanto de la operación del reactor en lazo abierto, como de la implementación
de los sistemas de control. Para las simulaciones de lazo abierto se consideraron solamente
los cambios de aceite, mientras que para las simulaciones de lazo cerrado se consideraron
las diferente perturbaciones y condiciones de operación a las que está expuesto el reactor.
Se simularon tres cambios del tipo de aceite de alimentación, los cuales fueron cambios
entre aceites de palma-mostaza, mostaza-girasol y girasol-palma. Todas, las simulaciones
fueron realizadas en la herramienta de software Matlab ® versión 2016a, utilizando la
familia de solucionadores ODE. Con base en los resultados obtenidos de las simulaciones
en lazo abierto se realizó un análisis del efecto que los cambios tienen sobre el sistema en
términos de la magnitud de la perturbación y el tiempo de asentamiento. Además, se llevó
a cabo una evaluación de las respuestas de los sistemas de control en términos del error de
estado estacionario y de estado estable, aśı como del tiempo de asentamiento. En la Figura
5.1 se presenta un esquema de la forma en que se llevaron a cabo todas las simulaciones.

El caṕıtulo está dividido en tres secciones. En la sección 5.1 se presentan los resultados
más importantes obtenidos de la simulación de la operación de reactor con cambios de
aceite en lazo abierto. A partir de los resultados, se llevó a cabo el análisis del efecto que
los cambios de aceite tienen sobre la operación continua del reactor. A continuación, en la
sección 5.2 se presentan los resultados obtenidos a partir de la simulación de los sistemas
de control. En estas simulaciones no solamente fueron consideradas las perturbaciones
por cambios de aceite, sino que se consideraron todas las condiciones de operación y
perturbaciones a las que está expuesto el reactor: el asentamiento inicial, los cambios
de aceite, variaciones en la composición y temperatura de la corriente de alimentación
y cambios del punto de ajuste. A partir de los resultados de simulación se presenta una
evaluación y comparación del desempeño de todos los sistemas de control. Finamente, en
la sección 5.3 se presentan las conclusiones más importantes del caṕıtulo.
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Simulación de la operación de reactor y de los sistemas de control

Sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias
y funciones de salida (modelo)

Valor numérico de los parámetros, las variables
de entrada y las condiciones iniciles

Solución numérica del modelo
(Simulación en lazo abierto)

Análisis del efecto de los cambios de aceite.

Tiempo de asentamiento.
Magnitud de la perturbación.

Solución numérica de los sistemas de control
(Simulación en lazo cerrado)

Evaluación del desempeño de los sistemas de control.

Tiempo de asentamiento.
Error durante el transitorio.
Error de estado estable.

Asentamiento
inicial

Cambios
de aceite

Cambios de
composición

Cambios de
temperatura

Cambios de
referencia

Sistemas de control predictivos y
convencionales sintomizados por PSO

Figura 5.1: Simulaciones del sistema en lazo abierto y lazo cerrado.

5.1. Simulación del modelo. Análisis del efecto de los

cambios de aceite durante la operación continua

del reactor

Para analizar el efecto que tienen los cambios de aceite durante la operación continua
del reactor de transesterificación se simularon tres cambio de este tipo durante la ope-
ración en estado estacionario. Todos los cambios se asumieron abruptos considerando el
peor escenario posible. Las condiciones iniciales de todas las simulaciones, tanto en lazo
abierto como en lazo cerrado, fueron las definidas en el Caṕıtulo 3. Además, los cambios
se simularon durante la operación del reactor en estado estacionario. Aśı, los cambios de
aceite que se simularon fueron definidos de la siguiente manera:

Palma-mostaza (P-M): primero, cuando el reactor opera en estado estacionario ali-
mentado con aceite de palma, dicha materia prima es sustituida por aceite de mos-
taza.

Mostaza-girasol (M-G): posteriormente, el aceite de mostaza es reemplazado por
aceite de girasol nuevamente durante la operación en estado estacionario.

Girasol-palma (G-P): finalmente, se considera el cambio del aceite de mostaza en la
corriente de alimentación nuevamente por aceite de palma.

La Figura 5.2 muestra el comportamiento de la concentración molar de los acilglicéridos
y ésteres durante la operación del reactor con cambios de aceite. Después de un cambio,
los compuestos derivados del primer aceite comienzan a disminuir debido a que se inte-
rrumpe el suministro del aceite alimentado previamente. En contraste, aquellos ésteres y
acilglicéridos provenientes de la nueva materia prima comienzan a formarse. Aśı mismo
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aparecen pequeñas cantidades de triglicéridos y diglicéridos derivados de la reacción en-
tre compuestos de ambos aceites 1. Después de un periodo transitorio, la concentración de
ésteres y acilglicéridos del primer aceite llegan a ser cero mientras que la del segundo alcan-
zan su estado estable de operación. La formación de ésteres está directamente relacionada
con la cantidad de acilglicéridos en el aceite. Es decir, una mayor cantidad de acilglicéridos
representa una mayor cantidad de reactivos en las reacciones directas del mecanismo de
transesterificación, en las cuales se forman los ésteres (biodiésel). Por lo tanto, la mayor
concentración de ésteres en estado estacionario, la cual fue 1.930 molL−1, se obtuvo en la
operación con aceite de palma, el cual contiene la mayor cantidad de triglicéridos y ésteres
(ver Tabla 3.7 y Figura 5.2c). Por su parte, el aceite de mostaza, el cual contiene la menor
cantidad de acilglicéridos, presentó la menor concentración de ésteres en estado estable
con tan solo 0.839 molL−1 (ver Figura 5.2a). Por su parte, con aceite de girasol se obtuvo
una concentración intermedia de 1.658 molL−1 (ver Figura 5.2b).

Por otra parte, durante el transitorio después de una cambio de aceite, los acilglicéri-
dos, pero principalmente los diglicéridos y monoglicéridos, presentan considerables picos
máximos de concentración. Este comportamiento de los diglicéridos y monoglicéridos es
caracteŕıstico del proceso de transesterificación (Freedman et al., 1986; Noureddini y Zhu,
1997; Darnoko y Cheryan, 2000b; Leevijit et al., 2004; Klofutar et al., 2010; Issariyakul y
Dalai, 2012; Berchmans et al., 2013; Esonye et al., 2019).

Como se mencionó en el Caṕıtulo 2, la molaridad no es un indicador utilizado en la
práctica para medir la evolución del fenómeno de transesterificación. Para este propósito
se utiliza en su lugar la fracción másica de los ésteres en la fase éster. La Figura 5.3
presenta, precisamente, la evolución de esta variable durante la simulación de los cambios
de alimentación. Para los tres cambios de aceite, la dinámica del reactor fue semejante:
una cáıda inicial rápida de la fracción másica hasta alcanzar un mı́nimo de concentración,
seguido de un ascenso rápido de la concentración que disminuye su velocidad conforme se
alcanza un nuevo valor de estado estable. En el caso del cambio de aceite de palma por
mostaza, antes de la cáıda de la fracción másica se tiene un pequeño incremento durante
aproximadamente medio minuto. Dicho incremento se debe a la menor concentración de
acilglicéridos en el aceite de mostaza en comparación con el de palma y la presencia de
altas cantidades de ésteres del aceite de palma dentro del tanque (ver Figura 5.2). La
cáıda inicial de la fracción másica después de los cambios se debe a que dicha variable es
inversamente proporcional a la suma de los acilglicéridos y el éster (Ecuación 2.140) y, como
se vio antes, después de un cambio de aceite se presenta un pico en la concentración de los
diglicéridos y monoglicéridos (ver Figura 5.2). Los resultados de la Figura 5.3 muestran
que la variaciones en la fracción másica entre estados estables antes y después de cada
cambio es sumamente considerable. La mayor de las perturbaciones del proceso, la cual
es de más del 26 %, se produce después del cambio de palma por mostaza. Incluso en el
mejor de los casos, después del cambio de girasol por palma, la desviación del punto de
operación fue del 10 % (ver Tabla 5.1).

Además, la Figura 5.3 muestra también que, a diferencia de lo que sucede con la

1Los compuestos DGpm y DGgm no se forman ya que k4,pm = k4,gm = 0
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Figura 5.2: Concentración molar los compuestos en la fase éster después de los cambios de
aceite: a) palma-mostaza; b) mostaza-girasol; y, c) girasol-palma.

Tabla 5.1: Efecto de las perturbaciones ocasionadas por los cambios de aceite.

Variables
Cambios Tiempo de

asentamiemto (min)
Estado estable
( %m/m)/°C

Perturbación
∆ %

XE

P-M 16.90 52.70 -7.30 -12.17
M-G 10.19 66.67 13.97 26.51
G-P 18.54 60.00 -6.67 -10.00

T
P-M 5.03 59.13 -0.87 -1.45
M-G 13.73 59.71 0.58 0.98
G-P 18.7 60.00 0.29 0.49
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(a)

(b)

(c)

Figura 5.3: Efectos de los cambios de aceite en la fracción másica de ésteres. a) palma-
mostaza, b) mostaza-girasol y c) girasol-palma
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molaridad, la fracción másica en estado estable obtenida con aceite de girasol (67.67 %
m/m) es mayor a la obtenida con el aceite de palma (60 % m/m). Esto se debe a las
menores concentraciones molares de triglicéridos y diglicéridos en estado estable generadas
durante la producción con aceite de girasol (ver Figura 5.2c). Por otro lado, al igual que con
la molaridad, el aceite de mostaza presentó nuevamente la concentración de ésteres más
baja con un valor de 52.70 % (m/m). Este bajo rendimiento es ocasionado precisamente
por la baja formación de ésteres en estado estacionario durante la producción con dicho
aceite (ver Figura 5.2b).

Por otra parte, la perturbación del estado nominal de operación de la temperatura es
poco significativa tal como puede observarse en la Figura 5.4. Incluso la máxima diferencia
de temperatura en estado estable antes y después de los cambios fue de tan solo 0.87 °C
(ver Tabla 5.1). Estas diferencias de temperatura se deben a las diferentes cinéticas y
entalṕıas de reacción para los distintos aceites. De manera semejante a lo que sucede con
la concentración molar, la temperatura más alta en estado estable se obtiene con el aceite
de palma y la menor con el aceite de mostaza.

5.2. Implementación de los sistemas de control

En la presente sección se analiza la respuesta del sistema en lazo abierto y de los tres
sistemas de control desarrollados, para las diferentes condiciones operacionales y pertur-
baciones que pudiesen presentarse durante la operación continua del reactor.

Normalmente un reactor continuo de tanque agitado opera en estado estacionario con
condiciones de operación fijas. No obstante, se presentan situaciones en que las condiciones
cambian ya sea de manera deseada/conocida o porque se ven perturbadas por condiciones
externas al proceso. Por ejemplo el cambio desde estado inicial hasta un estado estacionario
de operación (asentamiento de sistema) o un cambio en los requerimientos de producción
(cambio de referencia) son cambios en las condiciones de operación conocidos. Sin embar-
go, existen perturbaciones del sistema que no pueden ser anticipadas. T́ıpicamente estas
perturbaciones son fluctuaciones en la intensidad de mezclado o variaciones tanto en la
composición como en la temperatura de las corrientes de entrada del sistema (Mjalli et al.,
2009). No obstante, la intensidad de mezclado y la temperatura de entrada en el serpent́ın
tienen un efecto despreciable sobre las variables controladas del proceso cuando el sistema
se encuentra en lazo cerrado (Mjalli et al., 2009; Ho et al., 2010; Kuen et al., 2010; Shi
et al., 2013). Por lo tanto para la evaluación de los sistemas de control, en el presente
trabajo solamente se toman en cuenta perturbaciones de la composición y temperatura de
la corriente de alimentación del tanque, aśı como las perturbaciones ocasionadas por los
cambios de aceites.

De esta manera se tienen cinco escenarios para la evaluación de los sistemas de control
y el sistema en lazo abierto. El primer escenario consiste en el inicio del proceso, donde
el estado del sistema tiene que alcanzar el estado nominal de operación desde de las
condiciones iniciales (asentamiento). En este primer escenario se considera que al comienzo
el reactor fue llenado y es alimentado con alcohol y aceite de palma en una relación molar
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(a)

(b)

(c)

Figura 5.4: Efectos de los cambios de aceite en la temperatura de la mezcla de reacción:
a) palma-mostaza, b) mostaza-girasol y c) girasol-palma
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de 6:1. Posteriormente, en un segundo escenario de operación, se consideran los cambios
abruptos de aceite. A continuación, un tercer escenario de simulación considera variaciones
de ±10 % en el valor nominal de concentración de acilglicéridos en el aceite de palma de
alimentación durante la operación continua del reactor. Luego, en un cuarto escenario se
simularon perturbaciones de +4 °C y −1 °C en la temperatura nominal de operación de
la corriente de entrada del tanque de reacción. Finalmente, el último escenario consiste en
cambios de la señal de referencia para la variable de concentración de ±10 % con relación
al valor nominal de 60 %m/m. La tabla 5.2 resume los diferentes escenarios de operación
considerados para evaluar la respuestas del sistema en lazo abierto y lazo cerrado.

Tabla 5.2: Condiciones de operación y perturbaciones del reactor.
Escenarios Descripción

I Inicio del proceso: transición desde las condiciones iniciales hasta el pun-
to de operación nominal con aceite de palma alcanzando un concen-
tración de biodiésel de 60 %m/m y manteniendo una temperatura de
reacción de 60 °C.

II Cambios de aceite: palma-mostaza, mostaza-girasol, girasol-palma.
III Perturbación de la composición de la corriente de alimentación: cambios

instantáneos de ±10 % en la concentración de triglicéridos y diglicéridos
en la corriente de alimentación durante la operación nominal con aceite
de palma.

IV Perturbación de temperatura de la corriente de alimentación: Cambios
abruptos de +4 % °C y −1 % en la temperatura de la corriente de en-
trada.

V Cambio de referencia: ±10 % en la señal de referencia para la concen-
tración de biodiésel.

A continuación en las subsecciones 5.2.1-5.2.5 se presentan los resultados de simulación
y el análisis de las respuestas del sistema en lazo abierto y los sistemas de control en cada
uno de los escenarios establecidos.

5.2.1. Escenario I: Inicio del proceso

La Figura 5.5 presenta las respuestas de los sistemas de control y del sistema en lazo
abierto para el escenario I, en el que el reactor alcanza su estado estacionario de operación
con aceite de palma partiendo desde las condiciones iniciales. Los resultados muestran que
la implementación de los sistemas de control mejoran considerablemente la respuesta de
las variables controladas del proceso con respecto al sistema en lazo abierto. Para el caso
de la concentración de biodiésel, los sistemas de control reducen el tiempo que le toma
al reactor alcanzar el valor de operación nominal (tiempo de asentamiento, criterio 2 %)
de 3.69 min a 1.57 min. Esto representa una optimización de un 59 % en el tiempo de
asentamiento. Dicha disminución repercute directamente en el error absoluto promedio
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durante el periodo de asentamiento el cual se redujo también de manera significativa en
un 34 % (ver Tab. 5.3). Una evaluación directa entre los sistemas de control muestra
que el controlador PD, a diferencia de los controladores predictivos, presenta un error
en estado estacionario de 0.15 % m/m. No obstante, en términos prácticos dicho error
puede resultar poco significativo. La Tabla 5.3 resume los resultados del desempeño de
los controladores para la variable de concentración de biodiésel durante el arranque del
proceso de producción.

A diferencia de la concentración, la temperatura de reacción se encuentra en su valor
nominal de 60 °C desde el comienza del proceso. Por lo tanto, mientras la concentración
alcanza el estado estable, la temperatura en lazo abierto presenta una pequeña variación
del valor de referencia. No obstante, el máximo error de la temperatura en lazo abierto
durante el periodo transitorio fue de apenas 0.6 °C lo que en términos prácticos resul-
ta poco significativa pues dicha variable se encuentra lejos del punto de ebullición del
metanol (limite de operación). Por otra parte, cuando el sistema se encuentra en lazo
cerrado con cualquiera de los sistemas de control, la perturbación de la temperatura en
el inicio del proceso es prácticamente nula. A diferencia de lo que ocurrió con del contro-
lador Proporcional-Derivativo de concentración, el control Proporcional de temperatura
prácticamente no presenta error en estado estable (ver Tab. 5.3).

La señales de flujo volumétrico de la corriente de alimentación en la Figura 5.5 (señales
de control) muestran un ventaja importante de implementar sistemas de control en los
procesos de producción. Al inicio mientras la concentración es menor a la requerida (60 %
m/m), los sistemas de control mantiene en cero el flujo de reactivos y productos evitando
aśı la generación de biodiésel que no cumple con los requerimientos de prodccuón. Con-
forme los productos alcanzan el valor deseado (referencia) el flujo comienza a establecerse
en su valor nominal de operación. En contraste, en un sistema de lazo abierto en el que
las condiciones de flujo son fijadas desde el inicio, durante el periodo de estabilización
se produce biodiésel sin los requerimientos necesarios. Consecuentemente, tales productos
iniciales tienen que ser reprocesados, elevando aśı los costos de producción.

5.2.2. Escenario II: Cambios de aceite

Para esta simulación se consideran los mismos tres cambios utilizados en la sección 5.1.
El primer cambio ocurre durante la operación en estado estacionario del sistema alimentado
con aceite de palma, el cual es sustituido por aceite de mostaza. Posteriormente, durante
la operación del reactor en estado estacionario ahora con aceite de mostaza, nuevamente
la materia prima en la corriente de alimentación es reemplazado pero ahora por aceite de
girasol. Finalmente se simuló un cambio del aceite de girasol por palma. A continuación
se presentan los resultados de las simulaciones de la implementación de los sistemas de
control y el sistema en lazo abierto para los cambios de aceites.
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Figura 5.5: Respuesta de los sistemas de control y el sistema en lazo abierto para alcanzar
el estado estacionario inicial (aceite de palma).

Tabla 5.3: Índices de desempeño de los sistemas de control durante el inicio del proceso.

Sistema
Tiempo de Error prom. Error en estado

asentamiento transitorio estacionario
criterio 2 % (min) ( % m/m y °C) ( % m/m y °C)

Concentración
Lazo abierto 3.69 38 2.21× 10−3

MPC mul 1.57 25 1.44× 10−7

MPC LS 1.57 25 1.61× 10−7

PD 1.57 25 0.15

Temperatura
Lazo abierto 15.29 0.18 4.23× 10−3

MPC mul 1.5 8.29× 10−4 1.71× 10−7

MPC LS 1.5 8.24× 10−4 1.74× 10−7

P 2.5 1.23× 10−3 1.07× 10−4
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5.2.2.1. Palma-Mostaza

La Figura 5.6 presenta la simulación del primer cambio de aceite, es decir, palma-
mostaza. Como se vio en la sección anterior un cambio de este tipo provoca una per-
turbación significativa de la fracción másica de metiléster en condiciones de lazo abierto.
Después del cambio el sistema presenta un error de estado estable con relación al valor
de referencia (60 % m/m) de 7.30 % m/m. Sin embargo, los controladores predictivos lo-
graron llevar nuevamente la señal de concentración a su valor de referencia después de la
perturbación en poco más de 18 minutos, promediaron un error absoluto de solamente
0.02 % m/m durante ese periodo transitorio y prácticamente sin presentar error en estado
estacionario (ver Tab. 5.4). Por su parte, el controlador tipo Proporcional-Derivativo aún
presenta un pequeño error estacionario de 0.11 % m/m y promedió un error absoluto de
0.09 % m/m durante ese mismo periodo transitorio. Tomando en cuenta que después del
cambio de aceite la concentración en lazo abierto muestra un error del 12.17 %, queda de
manifiesto la importancia de la automatización del reactor con cualquiera de los esquemas
de control.

Para el caso de la temperatura, la Figura 5.6 muestra que los tres sistemas de control
también son capaces de controlar dicha variable después de la perturbación por el cambio
de aceite de palma por mostaza y, además, presentan dinámicas prácticamente iguales. En
lazo abierto, la temperatura presenta un error de estado estable de 0.87 °C (1.45 %) después
del cambio de aceite. Por su parte, los tres sistemas de control logran llevar nuevamente
la temperatura de la mezcla de reacción a su valor de referencia en aproximadamente 20
minutos, generando un error relativo promedio durante el transitorio de solamente 0.15
°C y sin presentar error en estado estacionario. La tabla 5.4 muestra los resultados de
la respuesta de la temperatura de la mezcla de reacción para la implementación de los
sistemas de control.

En la sección 5.1 analizó el hecho de que después del cambio de aceite el sistema en lazo
abierto presenta un pequeño aumento inicial en la fracción másica (ver Figura 5.6). Para
hacer frente a este aumento inicial los controladores aumentan el flujo volumétrico de la
corriente de alimentación pues a mayor velocidad de flujo menor el tiempo de residencia y
por tanto menor reacción. Posteriormente la concentración tiende a disminuir rápidamente
y en consecuencia los sistemas de control disminuyen la velocidad de flujo para garantizar
una mayor conversión de ésteres. Finalmente, conforme la fracción másica se asienta, la
velocidad de flujo volumétrico también alcanza un nuevo valor estacionario.

Por otra parte, ya que la perturbación provoca una cáıda de la temperatura entonces los
sistemas de control disminuyen el flujo en el serpent́ın para evitar la extracción de calor del
sistema y aśı controlar la cáıda de temperatura. Sin embargo, debido a que la disminución
inicial de la velocidad de flujo en la corriente de alimentación contribuye también a la
cáıda de la temperatura, entonces los sistemas de control se ven forzados a disminuir el
flujo volumétrico del serpent́ın hasta su ĺımite inferior (restricción). Cuando después de 20
minutos la corriente de alimentación aumenta hasta alcanza su nueva velocidad de flujo
nominal agregando más enerǵıa al sistema, la velocidad de la corriente del serpent́ın, que
operaba en su limite inferior, aumenta también para extraer el calor extra hasta alcanzar



134 CAPÍTULO 5. SIMULACIÓN DE LA OPERACIÓN DEL REACTOR Y...

0 5 10 15 20 25 30 35

Tiempo (min)

59.9

60.0

60.1

60.2

60.3

60.4
F

ra
cc

ió
n 

m
ás

ic
a 

(%
 m

/m
)

Concentraión de biodiésel

0 5 10 15 20 25 30 35

Tiempo (min)

2500
3750
5000
6250
7500
8750

10000
11250
12500
13750
15000

F
Lu

jo
 v

ol
um

ét
ric

o 
(L

/m
in

)

Corriente de alimentación

MPC
LS

MPC
MUL PD

0 5 10 15 20 25 30 35

Tiempo (min)

59.0

59.5

60.0

60.5

T
em

pe
ra

tu
ra

 (
°C

)

Temperatura de la mezcla

MPC
LS

MPC
MUL P LA REF

0 5 10 15 20 25 30 35

Tiempo (min)

60

80

100

120

140

160

180

200

220

F
Lu

jo
 v

ol
um

ét
ric

o 
(L

/m
in

)

Corriente del serpentín

MPC
LS

MPC
MUL

PD
P

Lim
min

0 10 20 30
40
50
60
70
80

MPC
LS

MPC
MUL PD LA REF

Figura 5.6: Respuesta de los sistemas de control y el sistema en lazo abierto después del
cambio de aceite de palma por mostaza.

Tabla 5.4: Índices de desempeño de los sistemas de control para el cambio de alimentación
de aceite de palma por mostaza.

Sistema
Tiempo de Error prom. Error en estado

asentamiento transitorio estacionario
criterio 2 % (min) ( % m/m y °C) ( % m/m y °C)

Concentración
Lazo abierto 10.94 5.00 7.30

MPC mul 18.30 0.02 7.22× 10−7

MPC LS 18.30 0.02 7.23× 10−7

PD 18.30 0.09 0.11

Temperatura
Lazo abierto 8 0.27 0.87

MPC mul 20 0.15 1.11× 10−8

MPC LS 20 0.15 1.10× 10−8

P 20 0.15 9.30× 10−4
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su nuevo punto de operación nominal, el cual está apenas por encima de la restricción
inferior. Esto muestra que después de la perturbación una de las variables manipulables
tiene que operar cerca de su ĺımite f́ısico para cumplir con el problema de regulación de la
temperatura.

5.2.2.2. Mostaza-Girasol

En la Figura 5.7 se presenta los resultados de simulación del cambio de aceite de
mostaza por girasol. Los resultados de la respuesta del sistema en lazo abierto muestra que
después del cambio la concentración de ésteres presenta un error de estado estacionario de
6.67 % m/m (11.12 %) y la temperatura exhibe un error de 0.29 °C (0.48 %). Por su parte,
los sistemas de control predictivo fueron capaces de eliminar dichos errores en un lapso
de tiempo de aproximadamente 5 min. Además, los errores relativos promediados durante
ese lapso de tiempo alcanzados por los controladores predictivos fueron de 0.11 % m/m
para la concentración y prácticamente cero para el caso de la temperatura. Por su parte, el
controlador Proporcional-Derivativo de concentración sigue mostrando un error marginal
en estado estable de 0.27 m/m (0.45 %) y promedia un error de 0.20 % m/m durante el
transitorio, el cual es ligeramente mayor al error de los controladores predictivos. Por su
parte el control Proporcional de temperatura no presenta error en estado estable y el error
promedio durante el transitorio fue prácticamente cero.

La Figura 5.7 muestra que para el caso del cambio de aceite de mostaza por girasol,
las velocidades de flujos volumétrico en las corrientes de entrada (señales de control) no
alcanzan las restricciones impuestas al sistema. Además, la gráfica de los flujo volumétricos
de los sistemas de control predictivo muestra un pico máximo abrupto que corresponde
con el tiempo de cambio de modelo de predicción en el minuto 2.12.

5.2.2.3. Girasol-Palma

Tal como se observa en la Figura 5.8, un resultado semejante a los cambios de aceite
anteriores se presenta después del último cambio, cuando el sistema vuelve a ser alimen-
tado con aceite de palma (M-P). Nuevamente, los sistemas predictivos de control logran
llevar las variables controladas a su valor de referencia en un lapso de tiempo corto (ver
Tab. 5.6). Como era de esperarse, el control Proporcional-Derivativo no logra eliminar el
error en estado estacionario, ya que presenta la discrepancia de 0.15 % m/m alcanzada
originalmente al inicio del proceso (ver Tab. 5.3). Además, el controlador Proporcional de
temperatura sigue sin genera error en estado estable. La Tabla 5.6 presenta los indices de
desempeño para los tres sistemas de control durante el cambio de aceite de girasol por
palma.

Por otra parte, la gráfica de la temperatura en la Figura 5.8 muestra que dicha variable
tiene una cáıda incluso mayor en lazo cerrado que con relación al sistema sin controlar.
Esto se debe a que para controlar la concentración, la cual después del cambio presenta una
disminución sumamente considerable de hasta 31.2 % m/m en lazo abierto, los sistemas
de control disminuyen el flujo de alimentación hasta su valor mı́nimo. Esto implica una
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Figura 5.7: Respuesta de los sistemas de control y el sistema en lazo abierto después del
cambio de aceite de mostaza por girasol.

Tabla 5.5: Índices de desempeño de los sistemas de control para el cambio de alimentación
de aceite de mostaza por girasol.

Sistema
Tiempo de Error prom. Error en estado

asentamiento transitorio estacionario
criterio 2 % (min) ( % m/m y °C) ( % m/m y °C)

Concentración
Lazo abierto 10.28 5.11 6.67

MPC mul 5.00 0.11 3.06× 10−7

MPC LS 5.00 0.11 4.96× 10−7

PD 5.00 0.20 0.27

Temperatura
Lazo abierto 13.78 0.55 0.29

MPC mul 5.00 7.05× 10−4 4.71× 10−4

MPC LS 5.00 7.05× 10−4 1.13× 10−4

P 5.00 5.35× 10−4 1.13× 10−4
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Figura 5.8: Respuesta de los sistemas de control y el sistema en lazo abierto después del
cambio de aceite de girasol por palma.

Tabla 5.6: Índices de desempeño de los sistemas de control para el cambio de alimentación
de aceite de girasol por palma.

Sistema
Tiempo de Error prom. Error en estado

asentamiento transitorio estacionario
criterio 2 % (min) ( % m/m y °C) ( % m/m y °C)

Concentración
Lazo abierto 13.00 9.36 9.06× 10−4

MPC mul 21.00 0.11 3.91× 10−6

MPC LS 21.00 0.06 4.21× 10−6

PD 27.00 0.05 0.15

Temperatura
Lazo abierto 16.00 0.29 2.47× 10−4

MPC mul 22.00 0.57 3.01× 10−7

MPC LS 22.00 0.58 3.14× 10−7

P 22.00 0.58 9.99× 10−5
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reducción significativa del calor añadido al sistema por la corriente de alimentación y
por tanto una disminución muy marcada de la temperatura. Una vez que el flujo de la
corriente de alimentación aumenta hasta su nuevo estado estacionario, también lo hace el
flujo de la corriente del serpent́ın. Además, nuevamente se pueden observar en la gráficas
las velocidades de flujo volumétrico variaciones abruptas (picos mı́nimos) en el instante
en que ocurre el cambio de modelo de predicción a los 0.62 min después del cambio.Aśı
mismo se presenta un pico máximo poco después de los 2 min en la señal de control del
controlador predictivo multivariable, el cual no coincide con el momento del cambio de
modelo y por tanto se asume que podŕıa deberse a un error del algoritmo de solución del
problema de control.

5.2.3. Escenario III: Perturbaciones en composición de la co-
rriente de alimentación

En este escenario de simulación se consideran perturbación de la composición en co-
rriente de alimentación cuando el sistema es alimentado con un solo tipo de aceite. Para
las perturbaciones se consideraron cambios instantáneos de ±10 % en la concentración
nominal de triglicéridos y diglicéridos en la corriente de alimentación de reactor durante
la operación nominal con aceite de palma.

Los resultados de la simulación del escenario III se presentan en la Figura 5.9 y se
resumen en las Tablas 5.7 y 5.8. Estos resultados muestran que, en lazo abierto, las varia-
ciones en composición de la corriente de alimentación causan una perturbación menor de
la fracción másica de ésteres y una perturbación muy poco significativa de la temperatura.
Después de los cambios, la concentración muestra un error absoluto en estado estable de
aproximadamente 1.2 % m/m y la temperatura un error de aproximadamente 0.11 °C. En
el caso del sistema en lazo cerrado las perturbaciones son prácticamente imperceptibles,
sobre todo en el caso de los sistemas predictivos. Esto era de esperarse pues los sistemas de
control ya hab́ıan mostrado un desempeño muy satisfactorio para perturbaciones drásticas
y significativas como lo fueron los cambios de aceites. Nuevamente, los sistemas de control
predictivos mostraron una ventaja frente al control convencional de concentración al no
presentar error en estado estable.

A diferencia de lo que ocurrió con los cambios de aceite, las señales de control en este
escenario son mucho menos abruptas y no alcanzan nunca las restricciones establecidas
(ver Figura 5.9). Esto es debido precisamente a que las perturbaciones de este tipo tienen
un impacto mucho menos significativo en la operación continua del sistema.
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Figura 5.9: Respuesta de los sistemas de control y el sistema en lazo abierto ante per-
turbaciones en la composición de la corriente de entrada durante la operación de reactor
alimentado con aceite de palma.

Tabla 5.7: Índices de desempeño de los sistemas de control para la perturbación de +10 %
en la composición de la corriente de alimentación.

Sistema
Tiempo de Error prom. Error en estado

asentamiento transitorio estacionario
criterio 2 % (min) ( % m/m y °C) ( % m/m y °C)

Concentración
Lazo abierto 10 1.04 1.20

MPC mul 5 1.1×10−3 1.25× 10−4

MPC LS 5 1.1×10−3 1.25× 10−4

PD 5 0.13 0.14

Temperatura
Lazo abierto 10 0.05 0.11

MPC mul 5 7.64×10−6 3.13×10−5

MPC LS 5 7.62×10−6 3.13×10−5

P 5 1.37×10−4 1.55×10−4
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Tabla 5.8: Índices de desempeño de los sistemas de control para la perturbación de −10 %
en la composición de la corriente de alimentación.

Sistema
Tiempo de Error prom. Error en estado

asentamiento transitorio estacionario
criterio 2 % (min) ( % m/m y °C) ( % m/m y °C)

Concentración
Lazo abierto 13 1.43 1.19

MPC mul 15 7.47×10−4 1.38×10−4

MPC LS 15 7.47×10−4 1.38×10−4

PD 8 0.17 0.16

Temperatura
Lazo abierto 15 0.06 0.11

MPC mul 11 1.48×10−5 3.07×10−5

MPC LS 11 1.48×10−5 3.07×10−5

P 11 7.65×10−5 3.95×10−5

5.2.4. Escenario IV: Perturbación de la temperatura de entrada

Los dos escenarios previos representan perturbaciones en la variable de composición
de la corriente de alimentación del reactor. Esta variable de entrada tiene un impacto
principalmente sobre la concentración de ésteres dentro del sistema. Sin embargo, la com-
posición de la corriente de alimentación tiene poco efecto sobre la otra variable controlada,
la temperatura de la mezcla de reacción. Por lo tanto, en este escenario se simulan per-
turbaciones sobre la temperatura de la corriente de alimentación, la cual tiene un efecto
directo y significativo sobre la temperatura de la mezcla de reacción. En este escenario
(IV), se consideran cambios abruptos de +4 % °C y −1 % con relación a la temperatura
nominal de operación de la corriente alimentación, mientras el sistema opera en estado
estacionario alimentado con aceite de palma. Se eligió un cambio de +4 °C para que el sis-
tema en lazo abierto alcance un valor de temperatura cercano a la restricción del sistema
(64.7 °C). Además se eligió una segunda perturbación de solamente -1 °C pues pertur-
baciones más significativas no pueden ser rechazadas debido a la limitación inferior del
actuador (60 Lmin−1).

La Figura 5.10 muestra las respuestas de los sistemas de control y del sistema en lazo
abierto para las condiciones de operación del escenario IV. Además, las Tablas 5.9 y 5.9
presentan los ı́ndices de desempeño de la respuesta de los sistemas de control y el sistema
en lazo abierto. En lazo abierto, después de la perturbación de +4 °C la temperatura de la
mezcla aumenta 3.85 °C en estado estacionario, mientras que después de perturbación de -1
°C la temperatura de la mezcla presenta un error de 0.96 °C. En cuanto a la fracción másica,
el error en lazo abierto después de la perturbación positiva es de solamente 1.31 % m/m
mientras que después de la perturbación negativa el error es incluso menor, 0.36 % m/m.
Como era de esperarse, las perturbaciones de temperatura en la corriente de alimentación
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tienen un efecto muy significativo en la temperatura de la mezcla y un menor efecto en la
concentración de biodiésel.

Los resultados muestra también que los sistemas de control son capaces de mantener
bajo control a las variables de concentración y temperatura después de las perturbaciones.
La perturbación de las variables controladas es prácticamente imperceptible cuando el
sistema se encuentra el lazo cerrado con cualquiera de los sistemas de control. Además, las
gráficas de las señales de control muestran que el control del sistema se logra prácticamente
con la manipulación de la velocidad de flujo volumétrico en la corriente del serpent́ın. Por
su parte la velocidad de flujo en la corriente de alimentación permanece casi constante.

Figura 5.10: Respuesta de los sistemas de control y el sistema en lazo abierto ante pertur-
baciones en la temperatura de la corriente de entrada.
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Tabla 5.9: Índices de desempeño de los sistemas de control para la perturbación de +4 °C
en la temperatura de la corriente de alimentación.

Sistema
Tiempo de Error prom. Error en estado

asentamiento transitorio estacionario
criterio 2 % (min) ( % m/m y °C) ( % m/m y °C)

Concentración
Lazo abierto 12.00 0.60 1.31

MPC mul 0.20 2.69×10−7 5.45×10−4

MPC LS 0.20 2.69×10−7 5.45×10−4

PD 7.00 0.15 0.15

Temperatura
Lazo abierto 7 1.09 3.84

MPC mul 0.4 3.42 ×10−4 4.92×10−4

MPC LS 0.4 3.42 ×10−4 4.92×10−4

P ≈ 0 NA 4.10×10−2

Tabla 5.10: Índices de desempeño de los sistemas de control para la perturbación de -1 °C
en la temperatura de la corriente de alimentación.

Sistema
Tiempo de Error prom. Error en estado

asentamiento transitorio estacionario
criterio 2 % (min) ( % m/m y °C) ( % m/m y °C)

Concentración
Lazo abierto 12.00 0.40 0.36

MPC mul 2.50 2.69×10−7 5.45×10−4

MPC LS 2.50 2.69×10−7 5.45×10−4

PD 1.00 0.15 0.15

Temperatura
Lazo abierto 10 0.94 0.96

MPC mul 4 1.28×10−4 1.82×10−4

MPC LS 4 1.28×10−4 1.82 ×10−4

P ≈ 0 NA 9.11×10−4
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Tabla 5.11: Índices de desempeño de los sistemas de control para un cambio de +10 % en
la señal de punto de ajuste.

Sistema
Tiempo de Error prom. Error en estado

asentamiento transitorio estacionario
criterio 2 % (min) ( % m/m y °C) ( % m/m y °C)

Concentración
MPC mul 0.35 2.95 7.57× 10−3

MPC LS 0.35 2.95 7.57× 10−3

PD 0.35 2.89 0.11

Temperatura
MPC mul 2.00 2.46×10−5 2.34×10−5

MPC LS 2.00 2.46×10−5 2.34×10−5

P 1.50 1.43×10−4 2.00×10−4

5.2.5. Escenario V: Cambios del punto de ajuste

En el último escenario de simulación se consideran cambios del punto de ajuste pa-
ra analizar el desempeño de los sistema de control ante el problema de seguimiento de
trayectoria. Para este escenario se realizaron cambios abruptos de la señal de referencia
de concentración con magnitud de ±10 % con relación al valor nominal requerido (60 %
m/m). No se consideraron cambios de referencia en la variable de temperatura pues en la
práctica seŕıa poco probable requerir cambios de ese tipo.

La Figura 5.11 y las Tablas 5.11 y 5.12 presentan los resultados de la simulación de los
cambios de set-point. Los tres sistemas de control tienen una respuesta dinámica seme-
jante. Después del primer cambio de referencia en el minuto 0 los sistemas de control son
capaces de alcanzar la nueva señal de referencia de 66 % m/m en menos de medio minuto.
Nuevamente, el controlador Proporcional exhibe un error de estado estacionario marginal
de 0.11 % m/m. Posteriormente, después del cambio negativo de referencia (54 % m/m),
los tres sistemas de control logra alcanzar la señal de referencia aún más rápidamente, en
menos de 0.2 minutos. Esta vez, el error de estado estable del controlador proporcional au-
mentó a 0.2 % m/m, sin embargo, es un valor que sigue siendo poco significativo. Después
de los cambios de referencia en la concentración de ésteres, la variable de temperatura no
se ve perturbada gracias a la rápida respuesta de los sistemas de control para ajustar la
velocidad de flujo en la corriente del serpent́ın.
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Figura 5.11: Respuesta de los sistemas de control ante cambios de referencia en la señal
de referencia para la concentración de ésteres.

Tabla 5.12: Índices de desempeño de los sistemas de control para un cambio de −10 % en
la señal de punto de ajuste.

Sistema
Tiempo de Error prom. Error en estado

asentamiento transitorio estacionario
criterio 2 % (min) ( % m/m y °C) ( % m/m y °C)

Concentración
MPC mul 0.15 5.63 8.78×10−3

MPC LS 0.15 5.63 8.78×10−3

PD 0.15 6.13 0.20

Temperatura
MPC mul 1.50 2.00×10−5 3.23×10−5

MPC LS 1.50 2.00×10−5 3.23×10−5

P 1.00 3.02×10−4 4.32×10−4
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5.3. Conclusiones del caṕıtulo

En este caṕıtulo se presentaron los resultados de la simulación de la operación del reac-
tor con cambios de aceite en lazo abierto y de la simulación de los sistemas de control. A
partir de la simulación del modelo en lazo abierto, se desarrolló un análisis del efecto que
los cambios de aceite tienen sobre la operación continua del reactor de transesterificación.
Los resultados mostraron que un cambio del tipo de alimentación provoca una pertur-
bación considerable de punto de operación del reactor. Tomando en cuenta los estados
estacionarios antes y después del cambio, se observaron desviaciones incluso mayores al
26 % del valor nominal de operación.

Posteriormente, para analizar la respuesta de los sistemas de control se consideraron
cinco diferentes escenarios. El primero consiste en el comienzo del proceso donde el sistema
tiene que partir de las condiciones iniciales y alcanzar su estado estacionario de operación.
El segundo escenario consiste en la simulación de los cambios de aceite. El tercer escenario
simula variaciones de la composición en la corriente de entrada cuando dicha corriente
es alimentada con un solo tipo de aceite. El cuarto escenario consideró cambios de la
temperatura de la corriente de alimentación, la cual tiene un impacto muy significativo
en la temperatura de la mezcla de reacción. Finalmente, el último escenario considera
cambios en el valor de concentración requerido a la salida del proceso (cambios de punto de
ajuste). En general, los tres sistemas de control lograron mantener bajo control el sistema
en todos los escenarios. Sus respuestas fueron rápidas y agresivas lo que les permitió en
poco tiempo llevar de vuelta las variables controladas a su valor deseado, tanto después de
las perturbaciones como después los cambios de referencia. Ninguno de los controladores
predictivos, ni el lazo de control Proporcional de temperatura presentaron error en estado
estable en ninguno de los escenarios de operación. Por su parte, el control convencional
tipo Proporcional-Derivativo de concentración mostró un marginal error estacionario.
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En este trabajo de investigación se abordó la problemática involucrada en la operación
de un reactor continuo de tanque agitado de biodiésel. Si bien, los problemas usuales de
operación del reactor han sido abordados en algunos trabajos previos, la investigación
actual estudia, además, un aspecto nuevo: la perturbación del proceso ocasionada por
cambios del tipo de aceite de alimentación.

Para estudiar el efecto de las perturbaciones por cambios de aceite fue necesario el
desarrollo de un modelo matemático del reactor de biodiésel que considere los cambios de
alimentación. Debido a que no existe ningún trabajo que aborde el modelado de tales cam-
bios, entonces fue necesario el desarrollo de una metodoloǵıa propia para ello (aportación).
La metodoloǵıa propuesta consiste en el modelado, a partir de un proceso simplificado, de
las reacciones que ocurren entre compuestos de los distintos aceites que se mezclan dentro
del tanque de reacción después de un cambio de alimentación. A parir de la metodoloǵıa
propuesta y el mecanismo usual de transesterificación, se desarrollaron balances de masa
y enerǵıa del reactor. Como resultado se obtuvo un sistema de ecuaciones diferenciales
ordinarias no lineales, las cuales describen la variación en función del tiempo de la con-
centración molar de cada compuesto qúımico involucrado en el proceso, aśı como de las
temperaturas tanto en la mezcla de reacción como el fluido refrigerante en el sistema de
enfriamiento (variables de estado). Además, las variables de salida que deben ser contro-
ladas durante la operación de reactor son la fracción másica de éster en la fase éster y la
temperatura de la mezcla de reacción. Para controlar a las variables de salida se tienen
igualmente dos variables manipulables, las cuales son las velocidades de flujo tanto en
la corriente de alimentación del tanque de reacción como en el serpent́ın. Aśı, el modelo
del reactor está formado por el sistema de ecuaciones diferenciales y las dos funciones de
salida.

Para simular las perturbaciones ocasionadas por los cambios del aceite de alimentación,
se consideraron tres tipos de aceite distintos: palma, mostaza y girasol. Estos aceites
fueron seleccionados a partir de una exhaustiva revisión de la literatura debido a que los
modelos cinéticos de su transesterificación fueron obtenidos bajo las mismas condiciones

147
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experimentales.

Por su parte, los parámetros termof́ısicos del modelo se determinaron a partir de
métodos que demostraron eficiencia y precisión en investigaciones previas. Además, los
parámetros geométricos y de transferencia de calor se establecieron de manera semejante
un reactor de transesterificación utilizado en una ĺınea industrial de biodiésel. Por otro
lado, las condiciones nominales de operación para las variables de perturbación, aśı como
las condiciones iniciales, se establecieron semejantes a condiciones reales de operación de
un reactor de biodiésel.

Los resultados de la simulación del modelo del reactor mostraron que la formación de
ésteres está mayormente influenciada por la concentración de acilglicéridos en el aceite.
Es por ello que, el aceite de palma, el cual contiene la mayor cantidad de triglicéridos y
diglicéridos, fue la materia prima que alcanzó la mayor concentración molar de ésteres en
estado estable. En contraste, la menor concentración de ésteres en estado estable (menos
de la mitad que el aceite de palma) fue mostrada por el aceite de mostaza, el cual posee
la menor cantidad de acilglicéridos, casi la mitad de triglicéridos y quince veces menos
diglicéridos con relación al aceite de palma. Estos resultados, permiten concluir que la for-
mación de ésteres en un reactor continuo de tanque agitado se ve severamente perturbada
por los cambios de alimentación, más aún cuando se utilizan aceites con composiciones de
acilglicéridos diferentes.

Un parámetro más significativo para medir la calidad del biocombustible es la fracción
másica de éster en la fase éster. Las perturbaciones de este indicador provocadas por los
cambios de aceite también fueron considerables. Incluso en el caso más favorable (cambio
girasol-palma), la perturbación de la concentración nominal de éster fue del 10 %. Por
su parte, en el peor de los casos (cambio mostaza-girasol) la perturbación fue mayor al
26 %. Tomando en cuenta estos resultados, es posible concluir que los cambios de aceite
ocasionan cambios suficientemente significativos en la calidad de los productos del proceso
de producción de biodiésel en el reactor.

Además, si bien la fracción másica éster depende directamente de la concentración
molar de ésteres, también es inversamente proporcional a las concentraciones molares de
los acilglicéridos en la mezcla. Por lo tanto, la materia prima que alcanzó la mayor fracción
másica de éster en estado estable fue el aceite de girasol, el cual si bien no obtuvo la mayor
concentración molar de ésteres, si la menor concentración de triglicéridos y diglicéridos en
estado estable.

Para el caso de la temperatura, las perturbaciones por cambios de aceite son poco
significativas. La máxima perturbación de la temperatura fue de tan solo 1.45 % después del
cambio palma-mostaza. Este cambio marginal se debe principalmente a que las entalṕıas
de reacción de la transesterificación de los tres aceites fueron casi iguales.

Para afrontar la problemática de los cambios de aceite y los demás problemas involu-
crados en la operación del reactor de biodiésel, se eligió al control predictivo. El control
predictivo en su formación de espacio de estado es sumamente adecuado para controlar
de manera eficiente procesos multivariables con restricciones. Debido, precisamente, a la
naturaleza multivariable del reactor y a las restricciones impuestas por las limitaciones de
los actuadores (válvulas), el control predictivo resulta una opción ideal para hacer frente
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a la problemática del reactor. Además, la formulación de espacio de estado permitió el
desarrollo de dos sistemas distintos: un sistema de control basado en un único controlador
multivariable y un sistema basado en dos controladores de una entrada y una salida (lazos
simples).

Debido a que la técnica de control utilizada aqúı requiere de un modelo lineal, enton-
ces para el diseño de los controladores predictivos se empleó la linealización del modelo
del reactor. Sin embargo, el modelo linealizado solo es válido en una vecindad del punto
de linealización y, además, las perturbaciones por cambios de aceite cambian conside-
rablemente el punto de operación de reactor. Por lo tanto, se diseñaron controladores
predictivos capaces de adaptar su respuesta a las nuevas condiciones de operación después
de los cambios. Esto se logra a partir de la conmutación de las matrices de predicción
del controlador, las cuales fueron calculadas fuera de ĺınea con base en las linealizacio-
nes del punto de operación nominal con cada aceite. Además, para evaluar el desempeño
de los sistemas de control predictivo se definió un tercer esquema de control basado en
controladores convencional de tipo Proporcional-Integral-Derivativo.

Todos los sistemas de control fueron sintonizados utilizando un algoritmo de Optimi-
zación por Enjambre de Part́ıculas. Para la sintonización y la evaluación de los sistemas
de control se simularon cinco casos de operación: el asentamiento inicial, los cambios de
aceite, perturbaciones en la composición y la temperatura de la corriente de entrada con
un solo aceite, y cambios de set-point. Durante la minimización por enjambre de part́ıculas
se minimizó el cuadrado del error entre la salida del sistema y el set-point.

Como resultados de la sintonización de los controladores convencionales se obtuvo
un controlador Proporcional-Derivativo para el lazo de concentración y un controlador
Proporcional para el lazo de temperatura. Además, los resultados de sintonización de
todos los sistemas de control mostraron configuraciones agresivas. Esto se debió a que el
único criterio a minimizar fue el error y, por lo tanto, para obtener el menor error posible
es necesario contar con controladores agresivos que sean capaces de regresar rápidamente
las variables controladas al valor de punto de ajuste después de una desviación.

Los resultados de la simulación de los sistemas de control mostraron que todos los siste-
mas son capaces de mantener bajo control la operación del reactor en todos los escenarios
estudiados. Las respuestas de los sistemas de control fueron rápidas y agresivas lo que
les permitió que en poco tiempo las variables controladas regresaran al punto de ajuste,
ya sea al inicio del proceso o después de una perturbación o un cambio de set-point. Los
resultados también mostraron que el sistema de control convencional tuvo un desempeño
menos favorable que los sistemas predictivos al mostrar un error de estado estable. No
obstante, en términos prácticos dicha diferencia es poco significativa.

Aśı, a partir de los resultados obtenidos en este trabajo es posible concluir que un
control predictivo basado en modelo es capaz de mantener bajo control a las variables de
concentración de éster y de temperatura de reacción en un reactor continuo de tanque
agitado de biodiésel, expuesto a diferentes condiciones de operación y perturbaciones ex-
ternas, incluidas las ocasionadas por cambios del tipo de aceite de alimentación. Además,
también se puede afirmar que en simulación y bajo las condiciones establecidas, un siste-
ma de control convencional es prácticamente igual de eficiente para controlar al reactor



150 CAPÍTULO 6. CONCLUSIONES GENERALES Y TRABAJOS FUTUROS

continuo de biodiésel expuesto a cambios de alimentación.
Como resultado del trabajo presentado en este documento de tesis, se tienen dos apor-

taciones para la investigación sobre la producción de fuentes alternativas de enerǵıa tales
como el biodiésel:

Una metodoloǵıa para modelar cambios de aceite durante la operación continua de
un reactor continuo de tanque agitado de transesterificación.

Dos sistemas de control predictivos capaces de adaptar el modelo de predicción
lineal (definido a priori) cuando el punto de operación del sistema se ve seriamente
perturbado.

Además, a partir de la investigación y sus resultados fue posible generar los siguientes
productos de investigación:

El otorgamiento de un proyecto TecNM para la construcción de un prototipo de
reactor tubular de transesterificación de biodiésel.

Un art́ıculo publicado en la revista Applied Sciences (JCR) titulado: Effects on
Biodiesel Production Caused by Feed Oil Changes in a Continuous Stirred-Tank
Reactor (Castillo et al., 2020).

Un art́ıculo en el Coloquio de Investigación Multidisciplinaŕıa-2018 titulado: Deter-
minación de diferentes propiedades fisicoqúımicas para la simulación de un reactor
de producción de biodiesel.

Finalmente, si bien el trabajo actual abarcó una labor de investigación amplia, pues
consideró el modelado del reactor de transesterificación, la parametrización del modelo,
aśı como el diseño y la sintonización por optimización de los sistemas de control, aún
quedaron pendientes, como trabajos futuros, tres aspectos importantes:

Una validación experimental del modelo del reactor continuo de tanque agitado
considerando los cambios de aceite de alimentación.

El control predictivo necesita una medición del estado del sistema en cada instante
de tiempo, pero en la práctica es dif́ıcil obtener mediciones en ĺınea de las concen-
traciones molares (variables de estado). Por ello, lo usual es obtener estimaciones de
dichas variables a partir de la implementación de observadores. En la literatura los
filtros de Kalman han sido empleados para este propósito.

Además, en necesario tener más conocimiento del proceso real para poder definir
estrategias de control más robustas para las condiciones reales. No se sabe si existen
algún otro tipo de restricciones tales como limitaciones en la velocidad de respuesta
de los actuadores, retardos entre la aplicación de la entrada la aparición de efectos en
la salida o cuál es la resolución de los sistemas de medición y adquisición de datos.
Estos aspectos podŕıan afectar de manera significativa el desempeño del sistema
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de control convencional debido a la sintonización agresiva. Por su parte, el control
predictivo puede tomar en cuenta dichos aspectos desde su diseño y conservar un
desempeño adecuado.

Finalmente, cabe mencionar que actualmente se está trabajando en segundo art́ıculo
con los resultados más importantes del diseño y la simulación de los sistemas de control,
el cual se espera enviar a una revista JCR para su evaluación a inicios de este año.
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Apéndice A

Modelo de reactor con tres aceites de
alimentación: Palma, mostaza y
girasol.

En este apéndice se presenta el modelo del reactor continuo de tanque agitado con
cambios entre tres aceites de alimentación desarrollados a partir de la metodoloǵıa pro-
puesta en el Caṕıtulo 2. Para el desarrollo de este modelo se consideraron aceites de palma,
mostaza y girasol. El modelo se presenta a continuación:

d

dt
[TGp] =

F

V
([TGp]e − [TGp]) + rTG,p (A.1)

d

dt
[TGm] =

F

V
([TGm]e − [TGm]) + rTG,m (A.2)

d

dt
[TGg] =

F

V
([TGg]e − [TGg]) + rTG,g (A.3)

d

dt
[TGpm] = −F

V
[TGpm] + rTG,pm (A.4)

d

dt
[TGpg] = −F

V
[TGpg] + rTG,pg (A.5)

d

dt
[TGmp] = −F

V
[TGmp] + rTG,mp (A.6)

d

dt
[TGmg] = −F

V
[TGmg] + rTG,mg (A.7)

d

dt
[TGgp] = −F

V
[TGgp] + rTG,gp (A.8)

d

dt
[TGgm] = −F

V
[TGgm] + rTG,gm (A.9)

d

dt
[DGp] =

F

V
([DGp]e − [DGp]) + rDG,p (A.10)

155
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d

dt
[DGm] =

F

V
([DGm]e − [DGm]) + rDG,m (A.11)

d

dt
[DGg] =

F

V
([DGg]e − [DGg]) + rDG,g (A.12)

d

dt
[DGpm] = −F

V
[DGpm] + rDG,pm (A.13)

d

dt
[DGpg] = −F

V
[DGpg] + rDG,pg (A.14)

d

dt
[DGmp] = −F

V
[DGmp] + rDG,mp (A.15)

d

dt
[DGmg] = −F

V
[DGmg] + rDG,mg (A.16)

d

dt
[DGgp] = −F

V
[DGgp] + rDG,gp (A.17)

d

dt
[DGgm] = −F

V
[DGgm] + rDG,gm (A.18)

d

dt
[MGp] =

F

V
([MGp]e − [MGp]) + rMG,p (A.19)

d

dt
[MGm] =

F

V
([MGm]e − [MGm]) + rMG,m (A.20)

d

dt
[MGg] =

F

V
([MGg]e − [MGg]) + rMG,g (A.21)

d

dt
[MEp] =

F

V
[MEp] + rME,p (A.22)

d

dt
[MEm] =

F

V
[MEm] + rME,m (A.23)

d

dt
[MEg] =

F

V
[MEg] + rME,g (A.24)

d

dt
[GL] = −F

V
[GL] + rGL (A.25)

d

dt
[AL] =

F

V
([AL]e − [AL]) + rAL (A.26)

d

dt
T =

F

V
(Te − T )− UtAt

ρcpV
(T − Tsp)−

1

ρcp

∑
rn,k∆Hn,k (A.27)

d

dt
Tsp =

Fsp

Vsp

(Tsp,e − Tsp)−
UtAt

ρspcp,spVsp

(T − Tsp) (A.28)

Los términos de velocidad de reacción neta para cada uno delos compuestos qúımicos
que participan en el proceso de transesterificación dentro del reactor, los cuales están
denotados por rTGp , . . . , rAL, están definidos de la siguiente manera:

rTG,p = −r1,p + r2,p (A.29)

rTG,m = −r1,m + r2,m (A.30)

rTG,g = −r1,g + r2,g (A.31)
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rTG,pm = r1,pm − r2,pm (A.32)

rTG,pg = r1,pg − r2,pg (A.33)

rTG,mp = r1,mp − r2,mp (A.34)

rTG,mg = r1,mg − r2,mg (A.35)

rTG,gp = r1,gp − r2,gp (A.36)

rTG,gm = r1,gm − r2,gm (A.37)

rDG,p = r1,p − r2,p − r3,p + r4,p − r1,pm + r2,pm − r1,pg + r2,pg (A.38)

rDG,m = r1,m − r2,m − r3,m + r4,m − r1,mp + r2,mp − r1,mg + r2,mg (A.39)

rDG,g = r1,g − r2,g − r3,g + r4,g − r1,gp + r2,gp − r1,gm + r2,gm (A.40)

rDG,pm = r3,pm − r4,pm (A.41)

rDG,pg = r3,pg − r4,pg (A.42)

rDG,mp = r3,mp − r4,mp (A.43)

rDG,mg = r3,mg − r4,mg (A.44)

rDG,gp = r3,gp − r4,gp (A.45)

rDG,gm = r3,gm − r4,gm (A.46)

rMG,p = r3,p − r4,p − r5,p + r6,p − r3,pm + r4,pm − r3,pg + r4,pg (A.47)

rMG,m = r3,m − r4,m − r5,m + r6,m − r3,mp + r4,mp − r3,mg + r4,mg (A.48)

rMG,g = r3,g − r4,g − r5,g + r6,g − r3,gp + r4,gp − r3,gm + r4,gm (A.49)

rME,p = r1,p − r2,p + r3,p − r4,p + r5,p − r6,p − r1,mp + r2,mp − r3,mp + r4,mp

−r1,gp + r2,gp − r3,gp + r4,gp (A.50)

rME,m = r1,m − r2,m + r3,m − r4,m + r5,m − r6,m − r1,pm + r2,pm − r3,pm + r4,pm

−r1,gm + r2,gm − r3,gm + r4,gm (A.51)

rME,g = r1,g − r2,g + r3,g − r4,g + r5,g − r6,g − r1,pg + r2,pg − r3,pg + r4,pg

−r1,mg + r2,mg − r3,mg + r4,mg (A.52)

rGL = r5,p − r6,p + r5,m − r6,m + r5,g − r6,g (A.53)

rAL = −r1,p + r2,p − r3,p + r4,p − r5,p + r6,p + r1,pm − r2,pm + r3,pm − r4,pm
+r1,pg − r2,pg + r3,pg − r4,pg − r1,m + r2,m − r3,m + r4,m − r5,m + r6,m

+r1,mp − r2,mp + r3,mp − r4,mp + r1,mg − r2,mg + r3,mg − r4,mg

−r1,g + r2,g − r3,g + r4,g − r5,g + r6,g + r1,gp − r2,gp + r3,gp − r4,gp
+r1,gm − r2,gm + r3,gm − r4,gm (A.54)

Por su parte, las velocidades de cada reacción elemental, que aparecen tanto en las
ecuaciones del modelo como las ecuaciones anteriores y que están denotadas por los térmi-
nos rn,k = r1,p, . . . , r4,gm, están definidas de la siguiente manera:
Transesterificación del aceite de palma:

r1,p = k1,p[TGp][AL]p (A.55)

r2,p = k2,p[DGp]p[MEp]p (A.56)
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r3,p = k3,p[DGp],p[AL]p (A.57)

r4,p = k4,p[MGp]p[MEp]p (A.58)

r5,p = k5,p[MGp]p[AL]p (A.59)

r6,p = k6,p[GLp]p[MEp]p (A.60)

Transesterificación del aceite de mostaza:

r1,m = k1,m[TGm][AL]m (A.61)

r2,m = k2,m[DGm]m[MEm]m (A.62)

r3,m = k3,m[DGm],m[AL]m (A.63)

r4,m = k4,m[MGm]m[MEm]m (A.64)

r5,m = k5,m[MGm]m[AL]m (A.65)

r6,m = k6,m[GLm]m[MEm]m (A.66)

Transesterificación del aceite de girasol :

r1,g = k1,g[TGg][AL]g (A.67)

r2,g = k2,g[DGg]g[MEg]g (A.68)

r3,g = k3,g[DGg]g[AL]g (A.69)

r4,g = k4,g[MGg]g[MEg]g (A.70)

r5,g = k5,g[MGg]g[AL]g (A.71)

r6,g = k6,g[GLg]g[MEg]g (A.72)

Reacciones entre glicéridos del aceite de palma y ésteres del aceite de mostaza:

r1,pm = k1,pm[DGp]pm[MEm]pm (A.73)

r2,pm = k2,pm[TGpm][AL]pm (A.74)

r3,pm = k3,pm[MGp]pm[MEm]pm (A.75)

r4,pm = k4,pm[DGpm][AL]pm (A.76)

Reacciones entre glicéridos del aceite de palma y ésteres del aceite de girasol :

r1,pg = k1,pg[DGp]pg[MEg]pg (A.77)

r2,pg = k2,pg[TGpg][AL]pg (A.78)

r3,pg = k3,pg[MGp]pg[MEg]pg (A.79)

r4,pg = k4,ij[DGpg][AL]pg (A.80)

Reacciones entre glicéridos del aceite de mostaza y ésteres del aceite de palma:

r1,mp = k1,mp[DGm]mp[MEp]mp (A.81)

r2,mp = k2,mp[TGmp][AL]mp (A.82)

r3,mp = k3,mp[MGm]mp[MEp]mp (A.83)

r4,mp = k4,mp[DGmp][AL]mp (A.84)
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Reacciones entre glicéridos del aceite de mostaza y ésteres del aceite de girasol :

r1,mg = k1,mg[DGm]mg[MEg]mg (A.85)

r2,mg = k2,mg[TGmg][AL]mg (A.86)

r3,mg = k3,mg[MGm]mg[MEg]mg (A.87)

r4,mg = k4,mg[DGmg][AL]mg (A.88)

Reacciones entre glicéridos del aceite girasol y ésteres del aceite de palma:

r1,gp = k1,gp[DGg]gp[MEp]gp (A.89)

r2,gp = k2,gp[TGgp][AL]gp (A.90)

r3,gp = k3,gp[MGg]gp[MEp]gp (A.91)

r4,gp = k4,gp[DGgp][AL]gp (A.92)

Reacciones entre glicéridos del aceite de girasol y ésteres del aceite tipo mostaza:

r1,gm = k1,gm[DGg]gm[MEm]gm (A.93)

r2,gm = k2,gm[TGgm][AL]gm (A.94)

r3,gm = k3,gm[MGg]gm[MEm]gm (A.95)

r4,gm = k4,gm[DGgm][AL]gm (A.96)

donde las cantidades parciales de los compuestos que participan en dos más de dos fenóme-
nos diferentes se determinan tal como se presenta a continuación:
Para el caso de los diglicéridos, monoglicéridos y el glicerol:

[DGp]p = XMME,p[DGp] (A.97)

[DGg]g = XMME,g[DGg] (A.98)

[DGm]
m

= XMME,m[DGm] (A.99)

[DGp]pm = XMME,m[DGp] (A.100)

[DGp]pg = XMME,g[DGp] (A.101)

[DGm]
mp

= XMME,p[DGm] (A.102)

[DGm]
mg

= XMME,g[DGm] (A.103)

[DGg]gp = XMME,p[DGg] (A.104)

[DGg]gm = XMME,m[DGg] (A.105)

[MGp]p = XMME,p[MGp] (A.106)

[MGm]
m

= XMME,m[MGm] (A.107)

[MGg]g = XMME,g[MGg] (A.108)

[MGp]pm = XMME,m[MGp] (A.109)

[MGp]pg = XMME,g[MGp] (A.110)

[MGm]
mp

= XMME,p[MGm] (A.111)

[MGm]
mg

= XMME,g[MGm] (A.112)

[MGg]gp = XMME,p[MGg] (A.113)
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[MGg]gm = XMME,m[MGg] (A.114)

[GL]
p

= XMME,p,p[GL] (A.115)

[GL]
m

= XMME,m,m[GL] (A.116)

[GL]
g

= XMME,g,g[GL] (A.117)

con

XMME,p =
[MEp]

[MEp] + [MEm] + [MEg]
(A.118)

XMME,m =
[MEm]

[MEp] + [MEm] + [MEg]
(A.119)

XMME,g =
[MEg]

[MEp] + [MEm] + [MEg]
(A.120)

Para el caso del éster:

[MEp]p = XMME,p,p[MEp] (A.121)

[MEm]
m

= XMME,m,m[MEm] (A.122)

[MEg]g = XMME,g,g[MEg] (A.123)

[MEp]mp
= XMME,p,mp[MEp] (A.124)

[MEp]gp = XMME,p,gp[MEp] (A.125)

[MEm]
pm

= XMME,m,pm[MEm] (A.126)

[MEm]
gm

= XMME,m,gm[MEm] (A.127)

[MEg]pg = XMME,g,pg[MEg] (A.128)

[MEg]mg
= XMME,g,mg[MEg] (A.129)

con

XMME,p,p =
[DGp]p + [MGp]p + [GLp]

[DGp] + [MGp] + [DGm] + [MGm] + [DGg] + [MGg] + [GL]

(A.130)

XMME,m,m =
[DGm]m + [MGm]m + [GLm]

[DGp] + [MGp] + [DGm] + [MGm] + [DGg] + [MGg] + [GL]

(A.131)

XMME,g,g =
[DGg]g + [MGg]g + [GLg]

[DGp] + [MGp] + [DGm] + [MGm] + [DGg] + [MGg] + [GL]

(A.132)

XMME,p,mp =
[DGp]mp + [MGp]mp

[DGp] + [MGp] + [DGm] + [MGm] + [DGg] + [MGg] + [GL]

(A.133)

XMME,p,gp =
[DGp]gp + [MGp]gp

[DGp] + [MGp] + [DGm] + [MGm] + [DGg] + [MGg] + [GL]

(A.134)
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XMME,m,pm =
[DGm]pm + [MGm]pm

[DGp] + [MGp] + [DGm] + [MGm] + [DGg] + [MGg] + [GL]

(A.135)

XMME,m,gm =
[DGg]mg + [MGm]mg

[DGp] + [MGp] + [DGm] + [MGm] + [DGg] + [MGg] + [GL]

(A.136)

XMME,g,pg =
[DGg]pg + [MGg]pg

[DGp] + [MGp] + [DGm] + [MGm] + [DGg] + [MGg] + [GL]

(A.137)

XMME,g,mg =
[DGg]mg + [MGg]mg

[DGp] + [MGp] + [DGm] + [MGm] + [DGg] + [MGg] + [GL]

(A.138)

Para el caso del alcohol:

[AL]p = XMAL,p,p[AL] (A.139)

[AL]
m

= XMAL,m,m[AL] (A.140)

[AL]
g

= XMAL,g[AL] (A.141)

[AL]
pm

= XMAL,pm[AL] (A.142)

[AL]
pg

= XMAL,pg[AL] (A.143)

[AL]
mp

= XMAL,mp[AL] (A.144)

[AL]
mg

= XMAL,mg[AL] (A.145)

[AL]
gp

= XMAL,gp[AL] (A.146)

[AL]
gm

= XMAL,gm[AL] (A.147)

con

XMAL,p =
[TGp] + [DGp]p + [MGp]p

GLSp + GLSm + GLSg + GLSpm + GLSpg + GLSmp + GLSmg + GLSgp + GLSgm

(A.148)

XMAL,m =
[TGm] + [DGm]m + [MGm]m

GLSp + GLSm + GLSg + GLSpm + GLSpg + GLSmp + GLSmg + GLSgp + GLSgm

(A.149)
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XMAL,g =
[TGg] + [DGg]g + [MGg]g

GLSp + GLSm + GLSg + GLSpm + GLSpg + GLSmp + GLSmg + GLSgp + GLSgm

(A.150)

XMAL,pm =
[TGpm] + [DGpm]

GLSp + GLSm + GLSg + GLSpm + GLSpg + GLSmp + GLSmg + GLSgp + GLSgm

(A.151)

XMAL,pg =
[TGpg] + [DGpg]

GLSp + GLSm + GLSg + GLSpm + GLSpg + GLSmp + GLSmg + GLSgp + GLSgm

(A.152)

XMAL,mp =
[TGmp] + [DGmp]

GLSp + GLSm + GLSg + GLSpm + GLSpg + GLSmp + GLSmg + GLSgp + GLSgm

(A.153)

XMAL,mg =
[TGmg] + [DGmg]

GLSp + GLSm + GLSg + GLSpm + GLSpg + GLSmp + GLSmg + GLSgp + GLSgm

(A.154)

XMAL,gp =
[TGgp] + [DGgp]

GLSp + GLSm + GLSg + GLSpm + GLSpg + GLSmp + GLSmg + GLSgp + GLSgm

(A.155)

XMAL,gm =
[TGgm] + [DGgm]

GLSp + GLSm + GLSg + GLSpm + GLSpg + GLSmp + GLSmg + GLSgp + GLSgm

(A.156)

(A.157)

donde

GLSp = [TGp] + [DGp] + [MGp] (A.158)

GLSm = [TGm] + [DGm] + [MGm] (A.159)

GLSg = [TGg] + [DGg] + [MGg] (A.160)

GLSpm = [TGpm] + [DGpm] (A.161)

GLSpg = [TGpg] + [DGpg] (A.162)

GLSmp = [TGmp] + [DGmp] (A.163)

GLSmg = [TGmg] + [DGmg] (A.164)

GLSgp = [TGgp] + [DGgp] (A.165)

GLSgm = [TGgm] + [DGgm] (A.166)
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Resumen 

Palabras clave: Propiedades fisicoquímicas, transesterificación, biodiésel, modelo. 

Abstract  

The model of the biodiesel production process requires the calculation of the process properties. This work 
presents the determination of thermophysical properties of the components that participate in the biodiesel 
production by transesterification from vegetable oils. The estimation of the properties was made from the 
molecular structure of each component. The molecular weight, density and specific heat of the reaction 
components that are obtained from various vegetable oils were determined. In addition, estimations of reaction 
enthalpies for the different reversible reactions are presented. From properties estimations was possible to 
simulate a biodiesel reactor model and to analyze the effect that properties variations of two different oils 
provoke on the most important process variables. 

 
Key words: Thermophysical properties, transesterification, biodiesel, model.  
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(2016). Cleaner production of rubber seed oil methyl ester using a hydrodynamic cavi-
tation: optimisation and parametric study. Journal of Cleaner Production, 136:31–41.

Bouaid, A., Vázquez, R., Martinez, M., y Aracil, J. (2016). Effect of free fatty acids
contents on biodiesel quality. pilot plant studies. Fuel, 174:54–62.

Bozbas, K. (2008). Biodiesel as an alternative motor fuel: Production and policies in the
european union. Renewable and Sustainable Energy Reviews, 12(2):542–552.

Brásio, A. S., Romanenko, A., Fernandes, N. C., y Santos, L. O. (2016). First principle
modeling and predictive control of a continuous biodiesel plant. Journal of Process
Control, 47:11–21.



BIBLIOGRAFÍA 169
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