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tratados como parámetros a ser ajustados y que deben 

cumplir la restricción ¦
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D = 1. 

Se ha mostrado que la localización de las mediciones de 
temperatura  antes del punto caliente del reactor y cercanas a 
la salida del reactor proporcionan una mejor regulación de la 
composición de salida en comparación con las mediciones en 
un solo punto del reactor [3].  

La mejora en el desempeño de esta estructura de control se 
debe a que el controlador tiene la capacidad de: 1) detectar y 
atenuar rápidamente el efecto de las perturbaciones en la 
alimentación por las mediciones de temperatura cercanas a la 
entrada del reactor; 2) estabilizar la zona de alta variación de 
temperatura mediante las mediciones cercana al punto 
caliente (hot spot) del reactor y, 3) mejorar el desempeño en 
la regulación de la composición mediante las mediciones de 
temperatura cercanas a la salida del reactor. 

Los coeficientes de ponderación D son un parámetro del 
que depende en gran medida la mejora en el desempeño de 
los controladores, sin embargo, hasta el momento no se ha 
propuesto ningún método sistemático para su ajuste. Incluso 
no hay un ajuste que proporcione el mejor desempeño para 
toda las posibles perturbaciones en las condiciones de 
alimentación del reactor. 

En un trabajo previo [6] se propuso una estructura de 
control que incorpora un ajuste variable para el factor de 
ponderación basado en el error de la temperatura en cada 
punto de control a lo largo del reactor de tal manera que el 
factor de peso de cada señal de control sea proporcional a la 
desviación de la temperatura de acuerdo con la ecuación (1).  
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donde  jH = |Tref,j ± Tj| es el valor absoluto del error de 

regulación de la temperatura en el punto j. 
Con esta relación se obtiene una estructura de control que 

minimiza la suma del error de temperatura y por lo mismo 
ofrece un mejor desempeño ante una amplia variedad de 
perturbaciones en la alimentación. 

En este trabajo se presentan los resultados de la aplicación 
de la estructura de control propuesta para la regulación de la 
composición de salida en un reactor tipo tubular de lecho fijo 
para la producción de anhídrido maléico [2,4] donde se 
realizan tres reacciones exotérmicas irreversibles en fase gas. 
Se considera un modelo pseudohomogéneo con dispersión 
axial. El problema de control consiste en regular la 
composición de salida del reactor al tiempo que se logra una 
operación segura al mantener la estabilidad de la temperatura 
del punto caliente (hot spot) del reactor.  

  

II. DESARROLLO 
 
A continuación se presenta el modelo pseudohomogéneo 

de un reactor tubular de lecho fijo, el cual describe la 
producción de anhídrido maléico mediante la oxidación 
parcial de benceno [2, 4]. 
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La reacción deseada es la reacción (2), mientras que las 
reacciones (3) y (4) son las reacciones no deseadas ya que es 
la oxidación tanto del reactivo como del producto. La 
alimentación al reactor es benceno con oxigeno en exceso, 
por lo que las reacciones son asumidas como pseudo primer 
orden. La ecuación de Arrhenius es considerada para 
describir las velocidades de reacción en las ecuaciones (2)-
(4). 
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Los factores de frecuencia, energías de activación y 

entalpías de reacción son mostrados en la Tabla 1. 
 
Tabla 1. Valores de los parámetros para las velocidades de 

reacción. 
Reacción Ai (s

-1) Ei (J mol-1) ¨Hi (J mol-1) 
1 86760 71711.7 -1490000 
2 37260 71711.7 -2322000 
3 149.4 36026.3 -832000 

Se consideran dos balances de masa en el modelo, que 
describen el comportamiento del flujo molar del benceno (cb) 
y del anhídrido maléico (cm), las ecuaciones diferenciales 
parciales se presentan en las siguientes ecuaciones (6)-(7). 
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Dos balances de calor, describiendo el comportamiento de 

la temperatura de la fase del fluido (Tf) y del catalizador en 
fase sólida (Ts), se muestran en las siguientes ecuaciones (8)-
(9). 
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Las condiciones frontera utilizada para los cálculos son: 
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Las condiciones iniciales en el reactor son:  
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Los parámetros de las ecuaciones (6)-(9) se encuentran en     
la Tabla 2. 

 
Tabla 2. Parámetros para oxidación parcial de benceno 

Parámetros 
Valor 
(unidades) 

Velocidad del gas, v 2.48 m s-1 
Coeficiente efectivo de difusión de masa, Deff 0.00317 m2s-1 
Coeficiente efectivo de difusión de calor, Keff 0.0317 m2s-1 
Coeficiente efectivo de transferencia de calor de 
la fase del fluido-temperatura de la pared, Ufw 

26 s-1 

Temperatura de la pared, Tw 733 K 
Coeficiente efectivo de transferencia de calor del 
sólido-fase del fluido, Usf 

30 s-1 

Constante del balance de calor sólido-fase, cs 0.729 s K J-1 
 
 
Solución del modelo y simulación. Se realizó la solución 

de un modelo dinámico pseudohomogéneo del reactor tubular 
con dispersión axial, por medio de la aproximación en 
diferencias finitas de las ecuaciones diferenciales parciales de 
los balances de materia y energía de las ecuaciones (6)-(9), 
obteniendo un conjunto de ecuaciones diferenciales 
ordinarias, solucionadas mediante el método de Runge-Kutta 
4/5 orden. De esta manera se lograron obtener los perfiles de 
concentración del reactivo y del producto, y de temperatura 
para el fluido y el catalizador, logrando observar el 
comportamiento de estas variables a lo largo del reactor en 
las Figuras 2-5. Se observa la localización de un punto 
caliente cercano a 0.8 m de longitud del reactor en la Figura 
2. 
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Figura 2. Perfil de concentración del anhídrido maléico. 
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Figura 3. Perfil de temperatura del fluido. 
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Figura 4. Perfil de concentración del benceno. 
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Figura 5. Perfil de temperatura del catalizador. 
 

Caracterización del proceso. Se seleccionaron 4 puntos de 
medición de temperatura a lo largo del reactor. Estos puntos 
se eligieron con base en los siguientes criterios: 1) que 
estuvieran cercanos a los extremos del reactor (entrada y 
salida); 2) que uno de las mediciones estuviera antes del 
punto de temperatura máxima (hot spot) y, 3) que una de las 
mediciones estuviera posterior al hot spot. Con estos criterios 
se busca que la caracterización del proceso en estos puntos 
proporcione información importante acerca del desarrollo de 
la reacción en diferentes zonas del reactor. De esta forma se 
seleccionaron los siguientes puntos de longitud adimensional: 
z1=0.05 indicando el punto cerca a la entrada del reactor, 
z2=0.20 antes del punto caliente, z3=0.40 después del punto 

(11) 

(12) 
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caliente y z4=0.95 cercano a la salida del reactor.  Se 
caracterizó la respuesta de las variables controladas ante un 
cambio en escalón en la temperatura de la camisa del reactor 
(+10%). Las respuestas a este cambio se presentan en las 
siguientes Figuras 6-10. 
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Figura 6. Temperatura en el punto z1=0.05. 
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Figura 7. Temperatura en el punto z2=0.20. 
 

3 4 5 6

850

900

950

1000

1050

1100

1150

1200

 Temperatura en el punto z
3
=0.40

 

T
e

m
p

e
ra

tu
ra

 (
K

)

Tiempo (h)
 

Figura 8. Temperatura en el punto z3=0.40. 
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Figura 9. Temperatura en el punto z4=0.95. 
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Figura 10. Concentración de benceno a la salida del reactor. 
 
 Se obtuvieron los modelos entrada y salida de primer 

orden para la concentración de salida y la temperatura en los 
puntos seleccionados. 
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Diseño del controlador. Se diseñaron 5 controladores en 

cascada basados en los puntos z1=0.05, z2=0.20, z3=0.40  y 
z4=0.95 de medición y control de temperatura. Los 
controladores primarios son del tipo proporcional-integral 
(PI) y los controladores secundarios son del tipo proporcional 
(P). Los ajustes de los parámetros se obtuvieron mediante las 
guías Internal Model Control (IMC) [5] con base en los 
modelos de primer orden obtenidos en el punto anterior.  

 

Estructura de control propuesta. La estructura de control 
propuesta esta basada en la combinación de los lazos de 
control de temperatura en los puntos z2 y z4 mediante la 
relación 

� � 424,2 1 zzzz CCC DD ��  

 

Evaluación de los controladores. Se aplicaron varias 
secuencias de perturbaciones en las condiciones de 
alimentación al reactor (Tabla 3). Estas perturbaciones 
incluyen cambios escalón en la composición y temperatura de 
alimentación.  
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Tabla 3. Secuencia de perturbaciones 

 Tiempo (h) 

50 100 150 
Secuencia 1 +20%Cin -20%Cin -20%Cin 
Secuencia 2 +20%Tin -20%Tin -20%Tin 
Secuencia 3 +20%Cin 

+20%Tin 

-20%Cin 

-20%Tin 
-20%Cin 

-20%Tin 
Secuencia 4 -20%Cin 

+20%Tin 

+20%Cin 

-20%Tin 
+20%Cin 

-20%Tin 

 
 

III. RESULTADOS 
En las siguientes Figuras (Figura 11-14) se muestran los 
resultados obtenidos con la estructura de control en cascada 
propuesta (Cz2,z3) en comparación con los controles en 
cascada convencionales con un punto de control y medición 
de temperatura (Cz1=0.05, Cz2=0.20, Cz3=0.40 y Cz4=0.95).  
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Figura 11. Desempeño de los controladores convencionales y el 
propuesto frente a las perturbaciones de la secuencia 1. 
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Figura 12. Desempeño de los controladores convencionales y el 
propuesto frente a las perturbaciones de la secuencia 2. 
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Figura 13. Desempeño de los controladores convencionales y el 
propuesto frente a las perturbaciones de la secuencia 3. 

50 100 150 200 250

0.0020

0.0022

0.0024

0.0026

0.0028

 C
z1

 C
z2

 C
z3

 C
z4

 C
z2,z3

 

 secuencia 4

C
o

n
c
e

n
tr

a
c
io

n
 d

e
 s

a
lid

a
, 

C
M

A

tiempo (h)
 

Figura 14. Desempeño de los controladores convencionales y el 
propuesto frente a las perturbaciones de la secuencia. 
 
El control en cascada propuesto combina los lazos de 
temperatura de los controladores ubicados en los puntos 
z2=0.20 y z3=0.40, el peso de cada señal de controlador (.j), 
es modificado de acuerdo con la ecuación 1. Se observa en la 
Figura 11-14 que el desempeño de los controladores en 
cascada convencionales  varía según la secuencia de 
perturbaciones aplicadas al proceso,  de esta manera, no 
existe una estructura de control convencional basada en un 
punto de medición que tenga el mejor desempeño frente al 
conjunto de perturbaciones. Sin embargo, se puede observar 
que la estructura de control en cascada propuesta ajusta el 
peso de cada controlador secundario, obteniendo de esta 
manera un ajuste o una adecuación dinámica de acuerdo a las 
perturbaciones que afectan el proceso. En la Figura 15 se 
puede observar claramente como varía el peso del factor de 
ponderación en base a la secuencia de perturbaciones de la 
Tabla 1. Se puede observar la ventaja del ajuste dinámico del 
factor de ponderación  de acuerdo a la perturbación a la que 
es sometida el proceso incrementándole peso a la zona con 
mayor sensibilidad a la perturbación, y disminuyéndole peso 
al punto con menor sensibilidad, logrando mejorar el 
desempeño del controlador. 
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Figura 15. Ajuste del peso . con respecto al tiempo. 
 
 

IV. CONCLUSIONES 
Se estudió el desempeño de la estructura de control en 

cascada con una combinación de mediciones a lo largo del 
reactor mediante un factor de ponderación. En la estructura 
SURSXHVWD�� HO� IDFWRU� GH� SHVR� �.j) se ajusta mediante la 
desviación de la temperatura de referencia con la temperatura 
medida en cierto punto, dicho factor será proporcional a la 
desviación temperatura. Se desarrollaron 4 controladores 
convencionales para regular la concentración de salida del 
reactor, cada uno con diferentes puntos de medición de 
temperatura a lo largo del reactor. Se observó que ningún 
control convencional presentó el mejor desempeño para todas 
las secuencias de perturbaciones aplicadas (Tabla 3), en 
cambio, la estructura de control propuesta mostró 
aproximarse siempre al mejor desempeño presentado en todas 
las secuencias de perturbaciones en la alimentación del 
reactor. 
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