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Objetivos 

 

 

Objetivo general: 

Proponer sistemas de control y las condiciones de operación para que un reactor continuo 

de mezcla completa (CSTR) opere dentro de un intervalo de temperaturas en el que es 

inestable a lazo abierto. La reacción considerada es la obtención del propilenglicol a partir 

de óxido de propileno y agua.   

Objetivos particulares: 

1.- Desarrollar el modelo matemático que describa el funcionamiento del CSTR a lazo 

abierto y en estado estacionario. 

2.- Diseñar, construir, probar y depurar un programa de computadora que resuelva el 

modelo matemático del CSTR en estado estacionario. 

3.- Desarrollar modelos matemáticos que describan la operación del CSTR en estado 

transitorio a lazo abierto.  

4.- Diseñar, construir, probar y depurar un programa de computadora que resuelva las 

ecuaciones diferenciales del modelo matemático del CSTR en estado transitorio que den 

entre sus salidas los diagramas de espacio fase del sistema. 

5.- Proponer sistemas de control para controlar la temperatura del reactor y modelarlos 

matemáticamente. 

6.- Diseñar, construir, probar y depurar los programas de computadora que resuelvan las 

ecuaciones diferenciales e integrodiferenciales de los modelos de los sistemas con los 

sistemas de control. 
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Introducción 

 

Los sistemas de control se usan básicamente para llevar a cabo tres tareas: 1) compensar las 

perturbaciones que entran a un sistema, 2) optimizar la operación de un proceso, haciendo 

que las referencias de los controladores tomen valores a lo largo del tiempo que hagan que 

el proceso siga o se acerque a una ruta óptima de operación, y 3) Para hacer estables 

regiones de operación que a lazo abierto no lo son [11]. Este último es el caso que se 

analizará en este trabajo de tesis. 

En este trabajo se usa la reacción del óxido de propileno con agua para producir el 

propilénglicol para analizar su comportamiento en un reactor continuo de mezcla completa 

(CSTR). La reacción es catalizada con ácido sulfúrico y se lleva a cabo en fase líquida 

homogénea [7]. El propilénglicol es una sustancia muy usada como humectante en la 

industria alimenticia y farmacéutica. La reacción se hace de pseudoprimer orden al usar un 

gran exceso de agua. El óxido de propileno se disuelve antes en metanol y después esta 

solución se mezcla a su vez con agua [6]. Esto se hace con el objeto de que no se formen 

dos fases, ya que el óxido de propileno no es muy soluble en agua. La mezcla resultante se 

introduce en el CSTR para que allí se lleve a cabo la reacción, la cual es exotérmica. 

A lazo abierto (esto es, sin sistema de control) y operando el reactor adiabáticamente, hay 

un intervalo de temperatura en el que el reactor no puede operar por constituir una región 

inestable. El avance de reacción (y por tanto la temperatura) de salida depende de la 

temperatura y concentración de la corriente de entrada al reactor y de las condiciones 

iniciales de concentración y temperatura en él.  

Se analizan dos casos:  

1) un reactor CSTR operando en forma adiabática y se propondrá un sistema de 

control para controlar su temperatura, 

 

2) un reactor CSTR operando con un sistema de enfriamiento para el control de su 

temperatura, y un control de nivel para controlar la conversión de la reacción 

Para llevar a cabo el estudio se modeló matemáticamente ambos sistemas y se desarrollaron 

programas de computadora para resolver esos modelos. Usando estos programas se 

determinaron las condiciones de operación convenientes para llevar la reacción. 
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Capítulo 1. Sistema en Estado Estacionario. 

 

La reacción que se estudia es la del óxido de propileno con agua para producir el 

propilénglicol:  

H2CCHCH3  +  H2O   
𝐻2𝑆𝑂4
→       H2CCHCH3 

    \  /                                             |   | 
      O                                          OH  OH 

La reacción es exotérmica y se lleva a cabo en fase líquida a presión atmosférica y a 

temperaturas muy cercanas a la ambiental [6]. Chan y Seider mencionan que se debe 

disolver el óxido de propileno en metanol para evitar que se formen dos fases en el 

momento de mezclarlo con el agua [5]. La reacción es irreversible y de segundo orden: 

𝑑𝐶𝐷
𝑑𝑡

= 𝑘𝐶𝑂𝐶𝐴 (1.1) 

Si se usa agua en un exceso lo suficientemente grande se puede considerar que es de 

pseudoprimer orden: 

𝑑𝐶𝐷
𝑑𝑡

= 𝑘𝐶𝑂 
(1.2) 

 

La reacción en un reactor de mezcla completa continuo. 

 

Los primeros en llevar a cabo la experimentación en laboratorio en la región biestable de 

esta reacción en un reactor de mezcla completa continuo, CSTR por sus siglas en inglés, 

fueron Furusawa y cols. (1969), también muestran los modelos del sistema en estado 

estacionario y transitorio a lazo abierto. Fogler (2008) retoma el problema analizándolo 

también a lazo abierto. En este trabajo se usan las proporciones fijadas por él en el 

problema 8-8 de su libro para las substancias que se alimentan al reactor [6]. 

 

Primero se obtendrán las ecuaciones de balance de materia y energía de la reacción en un 

CSTR para analizar su comportamiento en los estados estacionario y transitorio. 
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Balance de energía en estado estacionario. 

 

 

Se puede plantear con base en el calor generado, QG, y el calor retirado, QR, del reactor. El 

calor generado se debe a la reacción, que, como ya se mencionó, es exotérmica: 

 

𝑄𝐺 = 𝑘𝐶𝑂𝑉(−∆𝐻𝑟) (1.3) 

 

El calor retirado tiene dos términos, el del calor que se lleva la masa reaccionante que sale 

del reactor, que se manifiesta  como aumento de entalpía de esa masa y el calor que se 

transfiere de la masa reaccionante al agua de enfriamiento a través de la pared que separa a 

ambos fluidos. Hay un tercer término que se incluirá aquí en la ecuación del calor retirado, 

pero con signo contrario para indicar que en realidad es un calor generado, el término del 

calor de dilución, F(-Hdil) : 

 

 

 

En el estado estacionario: 

𝑄𝐺 = −𝑄𝑅 (1.5) 

 

Cambiando el signo a la ec. (1.4): 

 

 

 

Para expresar QG y -QR como fracciones, se dividen ambos entre el calor máximo que se 

puede generar, Qmax, éste es aquél que se generaría si todo el óxido de propileno que entrara 

reaccionara: 

𝑄𝑚𝑎𝑥 = 𝐹𝐶𝑜,𝑒(−∆𝐻𝑟) (1.6) 

 

Se puede llamar a la fracción de calor generado, 𝑥𝑄𝐺, calor generado fraccional, y a la de 

calor retirado,  𝑥𝑄𝑅, calor retirado fraccional. Éstas son: 

 

𝑥𝑄𝐺 =
𝑘𝜏

1 + 𝑘𝜏
 (1.7) 

 

 

𝑄𝑅 = 𝐹𝜌𝐶𝑝(𝑇𝑒 − 𝑇) − 𝑈𝐴(𝑇 − 𝑇𝑎) + 𝐹𝜌(−∆𝐻𝑑𝑖𝑙) (1.4) 

−𝑄𝑅 = 𝐹𝜌𝐶𝑝(𝑇 − 𝑇𝑒) + 𝑈𝐴(𝑇 − 𝑇𝑎) − 𝐹𝜌(−∆𝐻𝑑𝑖𝑙) (1.4.b) 
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Donde: 

𝑘 = 𝑘0exp ( −
𝐸

𝑅𝑇
) (1.7.b) 

 

𝜏 =
𝑉

𝐹
 (1.7.c) 

  

 

𝑥𝑄𝑅 =
𝛼𝜏

∆𝑇𝑎𝑑
(𝑇 − 𝑇𝑎) +

𝑇 − 𝑇𝑒 − ∆𝑇𝑑𝑖𝑙
∆𝑇𝑎𝑑

 (1.8) 

 

Donde: 

 

𝛼 =
𝑈𝐴

𝜌𝐶𝑝𝑉
  (1.8. b) 

 

∆𝑇𝑎𝑑 =
𝐶𝑂,𝑒(−∆𝐻𝑟)

𝐶𝑝𝜌
 (1.8.c) 

 

∆𝑇𝑑𝑖𝑙 =
(−∆𝐻𝑑𝑖𝑙)

𝐶𝑝
 (1.8.d) 

 

Haciendo el balance de materia se puede calcular la fracción de óxido de propileno que 

reacciona, xO, o sea el avance de reacción: 

𝑥𝑄𝐺 =
𝑘𝜏

1 + 𝑘𝜏
 (1.9) 

 

Al observarse las ecuaciones (1.7) y (1.9) se puede apreciar que el calor generado 

fraccional es igual a avance de reacción: 

𝑥𝑂 = 𝑥𝑄𝐺 (1.10) 

 

Con la ec. (1.5) se enuncia que en el estado estacionario QG = – QR, o bien: QG + QR=0. 

Como se ha definido arriba a las fracciones de calor generado y retirado, esto equivale a 

𝑥𝑄𝐺 = 𝑥𝑄𝑅, o bien  

𝑥𝑄𝐺 − 𝑥𝑄𝑅 = 0 (1.11) 
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Al resolver la ecuación (1.11) se obtienen los valores de temperatura y las conversiones de 

reacción en CSTR en las que se alcanza el estado estacionario. La solución se puede hacer 

de manera gráfica. Se puede graficar 𝑥𝑄𝐺 y 𝑥𝑄𝑅 contra T, la temperatura de operación del 

CSTR, (al graficar al calor generado fraccional se estará graficando también el avance de 

reacción), aquéllas partes donde se intersecten ambas curvas, corresponderán a las 

temperaturas y avances de reacción en los que se alcanza el estado estacionario, es decir 

son las soluciones de la ecuación (1.11).  

En este trabajo se desarrolló un programa para obtener tablas de valores de 𝑥𝑄𝐺 y 𝑥𝑄𝑅 

correspondientes a valores de T dados. De esta manera se pueden obtener las gráficas de 

esas variables contra T. A continuación se analizará el resultado de diferentes corridas de 

ese programa. 

Los datos de densidad y capacidad calorífica usados para los cálculos fueron los de la 

cuarta columna de la tabla 1.1. Estos datos son el promedio aritmético de los datos de 

entrada y salida. Los cálculos a la salida son suponiendo una conversión total del óxido de 

propileno. Los datos fijados se muestran en la tabla 1.2. 

Tabla 1.1 Datos calculados: densidades y capacidades caloríficas  

en los flujos de entrada y salida y sus promedios 

 Entrada Salida Promedio 

Densidad,    (kg/m3)  953.7961 975.4912 964.6437 

Capacidad calorífica a presión 

constante,  Cp (kcal/(kg °C) ) 

 

0.9036 
 

0.8884 
 

0.8959 

 

Tabla 1.2 Datos fijados  

Variable Valor 

Flujo volumétrico*, F (m3/s) 3.2537 × 10-3 

Volumen de la mezcla reaccionante, V (m3) 0.2 

Temperatura de la corriente de entrada, Te (K) 300 

Concentración del óxido de propileno en la 

entrada,  CO,e (kgmol/m3) 

 

2.0443 

*El que se fijó fue el flujo volumétrico de la entrada: Fe = 3.3033 × 10-3 m3/s, el 

flujo mostrado en esta tabla es el promedio aritmético entre éste y el flujo de 

salida, que es menor porque la densidad aumenta. Se usó este flujo promedio 

para los cálculos. 

 

En el agua se agrega el catalizador, el H2SO4, con una concentración de 0.05% en volumen. 

En la gráfica 1.1 se muestra el resultado de una corrida para UA = 0.5 kcal/(K s) y Ta = 300 

K. Para apreciar mejor los puntos donde se intersectan las dos líneas, en la gráfica 1.2 se 

grafica la resta 𝑥𝑄𝐺 − 𝑥𝐺𝑅  contra la temperatura. Se observan tres puntos de cruce, mismos 

en los que el sistema se puede encontrar en estado estacionario. Los dos de los extremos 

representan estados estacionarios estables, el del centro representa un estado estacionario 

inestable. Esto significa que el sistema sólo puede llegar al estado estacionario en uno de 

esos estados estables, dependiendo de las condiciones de temperatura y concentración en 
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donde se halle inicialmente. Analizando cada uno de estos estados estacionarios se observa 

lo siguiente:  

 

1) El estado estacionario de la derecha se encuentra en una conversión de reacción de 

0.9 y a una temperatura de 375 K (ver gráfica 1.2) aproximadamente. La conversión 

no es mala, pero es muy importante hacer notar que el óxido de propileno es un 

líquido volátil, la máxima temperatura a la que se operará el reactor no excederá los 

343 K [5] para que no pase a fase de vapor, ya que la reacción se lleva a cabo en 

fase líquida. Esto significa que no se podrá alcanzar este estado estacionario, ya que 

antes de llegar a él habrá pasado el óxido de propileno a fase de vapor, provocando 

que prácticamente se detenga la reacción. 

 

 

 
Gráfica 1.1 UA = 0.5 kcal/(K s), Ta = 300 K 
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Gráfica 1.2 UA = 0.5 kcal/(K s), Ta = 300 K 

 

2)  El estado estacionario de la izquierda se encuentra a una conversión de 0.075 y a una 

temperatura de 313.5 K (ver gráfica 1.2) aproximadamente. La temperatura está dentro del 

intervalo permitido, pero la conversión es muy baja, no llega ni al 8 %. 

Esto significa que ninguno de los dos estados estacionarios que se muestran en la gráfica 

son adecuados para la producción de propilenglicol, el de la derecha porque no se puede 

alcanzar y el de la izquierda porque se encuentra a una conversión de reacción muy baja. 

Esto obliga a instalar algún sistema de control en el reactor para hacer que alcance el estado 

estacionario en algún punto con una conversión aceptable y una temperatura dentro del 

intervalo permitido para evitar que se evapore el óxido de propileno. 

En los siguientes capítulos se propondrán dos sistemas de control para llevar a cabo esta 

tarea, uno de ellos para un reactor operando adiabáticamente, es decir sin un sistema de 

enfriamiento dentro del reactor, y otro para un reactor que sí opera con un sistema de 

enfriamiento.  
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Capítulo 2. Sistema de Control para un Reactor 

Adiabático. 

Para ver qué estados se podrían alcanzar usando un reactor adiabático, se hará otra corrida 

del programa mencionado en el capítulo anterior. Todos los datos se dejarán igual, excepto 

el de UA, que se le asignará un valor de cero. El resultado de la corrida se muestra en las 

gráficas 2.1 y 2.2 

 
Gráfica 2.1 UA = 0 kcal/(K s), Ta = 300 K 

 

 
Gráfica 2.2 UA = 0 kcal/(K s), Ta = 300 K 
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Obsérvese que en este caso sólo se cruzan una vez (en la gráfica 2.1 parece que ambas 

líneas se rosan, pero es sólo el efecto del grosor de las líneas, como se puede apreciar con 

claridad en la gráfica 2.2), esto significa que el sistema puede estar en un solo estado 

estacionario. En este se alcanza una conversión de más de 0.95, pero a una temperatura de 

394.5 K, muy por arriba de los 343 K que se fijaron como temperatura máxima. Cámbiese 

el volumen de la mezcla reaccionante dentro del reactor para hacer que este reactor 

adiabático pueda alcanzar el estado estacionario a una temperatura más baja. Sean todos los 

datos como los de la anterior corrida a excepción del volumen de la mezcla reaccionante, 

que se disminuirá de 0.2 a 0.15 m3. Los resultados de esta nueva corrida se muestran en las 

gráficas 2.3 y 2.4. 

 
Gráfica 2.3 UA = 0 kcal/(K s), Ta = 300 K 

 

 
Gráfica 2.4 UA = 0 kcal/(K s), Ta = 300 K 



 
 

15 
 

Como en el caso visto en el capítulo 1, el sistema muestra tres estados estacionarios, sólo 

los de los extremos son estables. El del extremo derecho queda descartado por su alta 

temperatura, analícese el del izquierdo. Su conversión es muy baja, de 0.063, su 

temperatura es de 314.5 K aproximadamente. Aunque la temperatura está dentro del 

intervalo, la conversión es muy baja. Es necesario proponer un sistema de control para 

poder trabajar con el reactor adiabático en un punto con una temperatura dentro del 

intervalo y con una mejor conversión.  

Proponiendo un Sistema de Control para el Reactor Adiabático. 

 

Hay que hacer que el reactor opere a una temperatura que se fije, temperatura de referencia, 

entre las dos de los estados estacionarios estables. Como el reactor no tiene un sistema de 

enfriamiento, se puede usar el agua que participa en la reacción como medio de 

enfriamiento introduciéndola fría cuando la temperatura de la mezcla reaccionante suba por 

arriba de la temperatura de referencia, de esta manera se le hará bajar para que regrese a esa 

temperatura. Y para evitar que el sistema caiga en el estado estacionario de baja conversión 

que está a baja temperatura, por debajo de la temperatura de referencia, se puede introducir 

esa misma agua que participa en la reacción pero a una temperatura mayor que haga que la 

temperatura de la mezcla reaccionante suba hacia la temperatura de referencia cuando esté 

por debajo de ella. De esta forma el controlador mantendrá el sistema en equilibrio entre las 

dos temperaturas de los estados estacionarios estables que se muestran en las figuras 2.1 y 

2.2. El sistema de control propuesto junto con el reactor continuo de mezcla completa 

(CSTR), se muestra la figura 2.1. 
 

 
 

Figura 2.1 Sistema de control propuesto para el CSTR operando adiabáticamente. CSTR con 

un controlador que introduce el agua de reacción (con una baja concentración del catalizador 

H2SO4) a baja o a alta temperatura según se requiera para mantener la temperatura de la mezcla 

reaccionante lo más cercana a la temperatura de referencia que se pueda. El controlador abre una de 

las válvulas a la vez que cierra la otra. 

En el sistema de control que se muestra, el controlador abre una de las válvulas a la vez que 

cierra la otra. El grado de apertura siempre es el mismo para ambas válvulas, así que se 

comporta como un controlador del tipo “encendido/apagado”. Debe ser así porque la 
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relación del agua de reacción/mezcla metanol-óxido de propileno se debe mantener 

constante. 

Operación del Sistema en Estado Transitorio. 

 

Es necesario describir la operación del sistema en estado transitorio para simular su 

funcionamiento con el controlador, y ver de esta manera si se comporta como se espera. 

Haciendo los balances de materia y de energía e incluyendo la ecuación del controlador se 

obtiene: 

 
𝑑𝐶𝑂
𝑑𝑡

= −
1

𝜏
(𝐶𝑂 − 𝐶𝑂,𝑒) − 𝑘𝐶𝑂 (2.1) 

 
𝑑𝑇

𝑑𝑡
= ∆𝑇𝑎𝑑𝑘

𝐶𝑜
𝐶𝑜,𝑒

−
1

𝜏
(𝑇 − 𝑇𝑒 − ∆𝑇𝑑𝑖𝑙) (2.2) 

Donde 

Ecuación del controlador: 

 

  𝑇𝑒,𝑏𝑎𝑗𝑎 si T > Tref  

𝑇𝑒 = 𝑇𝑒 del instante anterior si T = Tref (2.3) 

 𝑇𝑒,𝑎𝑙𝑡𝑎 si T <  Tref   

 

Ecuación de Arrhenius: 

𝑘 = 𝑘0𝑒
−𝐸

𝑅𝑇⁄  (2.4) 

 

Tiempo de residencia: 

𝜏 =
𝑉

𝐹
 (2.5) 

 

Experimentación, y Análisis de Resultados de la Simulación del Reactor Adiabático 

con el Sistema de Control. 

 

En este trabajo se diseñó un programa para aplicar un método tipo Runge-Kutta de cuarto 

orden generalizado para resolver el sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias ec. 2.1 y 

ec. 2.2. Las temperaturas del agua para la reacción, que sirve a su vez de reguladora de la 

temperatura, fueron:  

Te,baja = 296 K, Te,alta = 338.98 K  

La temperatura de referencia: Tref = 340 K 

La fracción de conversión de la reacción, xO, se puede calcular a partir de la concentración 

del óxido de propileno, CO, mediante la ecuación: 

𝑥𝑂 = 1 −
𝐶𝑂
𝐶𝑂,𝑒

 (2.6) 
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Los datos usados para la primera corrida de este programa son como los reportados en las 

tablas 1.1 y 1.2 excepto el del volumen de la mezcla reaccionante, al que se le dio el 

siguiente valor: V = 0.15 m3. Las condiciones iniciales usadas fueron: 

C0,inc = 2.0443 kgmol/m3 

Tinic = 300 K 

 

Todos los datos para la corrida 1 arriba mencionados se concentran en la tabla 2.1 

Tabla 2.1 Datos de entrada para la Corrida 1 

Variable Unidades Valor fijado 

F       (m3/s) 3.2537× 10-3 

 (kg/m3) 964.6437 

Cp      (kcal/(kg K) ) 0.8959 

V       (m3) 0.15 

CO,e    (kgmol/m3) 2.0443 

Te        (K) 300 

Te, baja  (K) 296 

Te, alta   (K) 298.38 

Tref       (K) 340 

CO,inic    (kgmol/m3) 2.0443 

Tinic       (K) 300 

 

En la gráfica 2.3 se muestran los resultados de la primera corrida: 

 
Gráfica 2.3 Corrida 1.  = 46.10 s, Tref = 340 K 
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En la tabla 2.2 se muestran los resultados alcanzados en el estado estacionario. 

 
 

 

Tabla 2.2 Resultados de la Corrida 1 

Valores alcanzados en el estado estacionario 

xO (-) 0.9378 

T (K) 387.52 

Ta (K) 296 
 

 

Como se puede observar el sistema de control no pudo llevar al sistema de las condiciones 

iniciales a un estado estacionario en el que la temperatura fuera 340 K. La conversión 

terminó hasta 0.9378, la temperatura de la mezcla reaccionante se estabilizó hasta 387.52 

K, muy por arriba de la máxima permitida de 343 K. Todo esto a pesar de que el agua de 

enfriamiento se mantuvo a su nivel bajo: Te baja = 296 K. 

 

Una solución para que el sistema de control pueda mantener la temperatura cerca de la 

temperatura de referencia es disminuir el tiempo de residencia; como el flujo de entrada se 

mantiene fijo, esto logra disminuyendo el volumen de la mezcla reaccionante dentro del 

reactor, bájese ese a 0.1 m3. En la gráfica 2.4 se muestran los resultados de la corrida con 

este nuevo valor en la tabla 2.3 se concentran los datos de entrada la segunda corrida, en la 

2.4 se muestran los resultados de ésta. 

 

 

Tabla 2.3 Datos de entrada para la Corrida 2 

Son como los de la Corrida 1 a excepción de V 

Variable Unidades Valor fijado 

F       (m3/s) 3.2537× 10-3  

 (kg/m3) 964.6437  

Cp      (kcal/(kg K) ) 0.8959 

V       (m3) 0.10 

CO,e    (kgmol/m3) 2.0443 

Te        (K) 300 

Te, baja  (K) 296 

Te, alta   (K) 298.38 

Tref       (K) 340 

CO,inic    (kgmol/m3) 2.0443 

Tinic       (K) 300 
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Gráfica 2.4 Corrida 2.  = 30.74 s, Tref = 340 K 

 

 

Tabla 2.4 Resultados de la Corrida 2 

Valores alcanzados en el estado estacionario 

xO (-) 0.2768 

T (K) 340 

Ta (K) 296 

 

Se puede observar que funcionó el disminuir el volumen de la mezcla reaccionante dentro 

del reactor; la temperatura se logró estabilizar en 340 K, que es la temperatura de 

referencia, la conversión a esa temperatura no es muy alta pero es mucho mejor que la 

alcanzada en el estado estacionario de baja temperatura en el sistema a lazo abierto (esto es, 

cuando no tenía el controlador). Sólo llama la atención la siguiente situación: el sistema 

está al límite; en la gráfica se puede observar que la temperatura del agua de enfriamiento 

se mantuvo en su nivel bajo. Es posible que esto no sea estrictamente así, puede ser que 

esporádicamente la temperatura se conmutó a su nivel alto, pero no se muestra en la gráfica 

porque no quedó reportado en los puntos de la tabla usada por un efecto de intervalo de 

impresión (no de cálculo) muy ancho. Como sea, el hecho de que no se conmute la 

temperatura, o se conmute poco, significa que una pequeña perturbación hacia arriba puede 

desestabilizar al sistema haciéndolo que tienda a ir al estado estacionario a lazo abierto a 

alta temperatura. La solución a esa posible contingencia es disminuir aún más el volumen 

de la mezcla reaccionante dentro del reactor para que disminuya el tiempo de residencia. 

Disminúyase a V = 0.075 m3. La gráfica de los resultados obtenidos con este nuevo valor 

del volumen de la mezcla reaccionante se muestran en la gráfica 2.5, en la tabla 2.5 se 

muestran los datos de entrada al programa y en la 2.6 los resultados en estado estacionario. 
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Tabla 2.5 Datos de entrada para la Corrida 3 

Son como los de la Corrida 2 a excepción de V 

Variable Unidades Valor fijado 

F       (m3/s) 3.2537× 10-3  

 (kg/m3) 964.6437  

Cp      (kcal/(kg K) ) 0.8959 

V       (m3) 0.075 

CO,e    (kgmol/m3) 2.0443 

Te        (K) 300 

Te, baja  (K) 296 

Te, alta   (K) 298.38 

Tref       (K) 340 

CO,inic    (kgmol/m3) 2.0443 

Tinic       (K) 300 

 

 
Gráfica 2.5 Corrida 3.  = 19.98 s, Tref = 340 K 

 

Tabla 2.6 Resultados de la Corrida 3 

Valores alcanzados en el estado estacionario 

xO (-) 0.1992 

T (K) 340 

Ta (K) Oscilando 
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338.98 K, 
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Obsérvese que el sistema de control logró estabilizar la temperatura de la mezcla 

reaccionante en la temperatura de referencia. La conversión es de 0.1992, bastante mayor 

que en el estado estacionario de baja temperatura del sistema a lazo abierto. La temperatura 

del agua de enfriamiento ya oscila entre la temperatura alta y la baja, pero con una clara 

tendencia a permanecer preferentemente en la baja, sin embargo este sistema respondería 

mejor a una perturbación hacia arriba. Para hacer que oscilara de una manera más 

equitativa entre las temperaturas alta y baja habría que bajar más aún el volumen de la 

mezcla reaccionante dentro del reactor, esto puede provocar que baje la conversión a 

niveles ya muy bajos. Pruébese con V = 0.05. Los resultados de la corrida 4, que tiene ese 

nuevo valor de V se muestra en la gráfica 2.6. 

Tabla 2.7 Datos de entrada para la Corrida 4 

Son como los de la Corrida 3 a excepción de V 

Variable Unidades Valor fijado 

F       (m3/s) 3.2537× 10-3  

 (kg/m3) 964.6437  

Cp      (kcal/(kg K) ) 0.8959 

V       (m3) 0.075 

CO,e    (kgmol/m3) 2.0443 

Te        (K) 300 

Te, baja  (K) 296 

Te, alta   (K) 298.38 

Tref       (K) 340 

CO,inic    (kgmol/m3) 2.0443 

Tinic       (K) 300 

 

 
Gráfica 2.6 Corrida 4.  = 19.98 s, Tref = 340 K 
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Tabla 2.8 Resultados de la Corrida 4 

Valores alcanzados en el estado estacionario 

xO (-) 0.1606 

T (K) 340 

 

Ta 

 

(K) 

Oscilando 

entre 296 y 

338.98 K 

 

Se puede observar que la temperatura del agua de enfriamiento conmuta más entre las 

temperaturas alta y baja. La conversión bajó con respecto a la corrida anterior, para 

estabilizarse en 0.1606, que sigue siendo mucho mejor que la obtenida en el estado 

estacionario de baja temperatura del sistema a lazo abierto. La temperatura de la mezcla 

reaccionante se logró estabilizar en la de referencia. 
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Capítulo 3. Sistema de Control para un Reactor 

con Sistema de Enfriamiento 

Una de las desventajas del reactor operando adiabáticamente es que, como la reacción es 

exotérmica, la única forma de evitar que la temperatura aumente a tal grado que rebase el 

límite superior que se la ha impuesto, es evitar que la reacción alcance altas conversiones 

dentro del reactor; ya que a mayor conversión mayor cantidad de calor producido por 

reacción y mayor energía que pasa a la mezcla reaccionante lo que provoca mayor aumento 

de temperatura. Una solución a esto es que una gran proporción del calor producido por la 

reacción se retire con un sistema de enfriamiento, lo que permitirá que la reacción alcance 

mayores grados de conversión sin que aumente demasiado la temperatura. Además, para 

afinar el grado de conversión de la reacción, se puede controlar el volumen de la mezcla 

reaccionante dentro del reactor para aumentar o disminuir el tiempo de residencia, lo que 

provocará que la conversión baje y suba para mantenerse en las cercanías de una 

concentración de referencia fijada por el usuario. Este CSTR tendría entonces dos 

controladores, uno para controlar la temperatura, otro para controlar la concentración del 

reactivo limitante –el óxido de propileno– dentro del reactor. Para controlar mejor el 

sistema, se pueden usar controladores con las tres acciones: la acción proporcional, la 

integral y la derivativa. [10] y [12]. 

En la figura 3.1 se muestra un esquema del CSTR con el sistema de control propuesto. 

 

Figura 3.1 Reactor continuo de mezcla completa con sistema de enfriamiento por agua circulando 

en una chaqueta; el sistema de control consta de dos controladores, uno de temperatura y otro de 

concentración. 

En este sistema, el agua de enfriamiento se encarga de retirar el calor producido por la 

reacción. El controlador que se encarga de controlar la temperatura usa como variable 

manipulable el flujo del agua de enfriamiento que entra a la chaqueta. El controlador que se 

encarga de manipular la concentración del reactivo limitante (y con eso la fracción del 

avance de reacción) usa como variable manipulable el volumen de la mezcla reaccionante 
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en el reactor, ya que como el flujo de alimentación al rector es fijo, el manipular ese 

volumen es una forma de manipular el tiempo de residencia en el reactor y con él la 

fracción de conversión de la reacción en el reactor. 

 

Buscando los Intervalos de Tiempo de Residencia y UA, Convenientes para la 

Operación del Reactor. 

 

Se usará ahora el programa mencionado en el capítulo 1 para observar las diferentes 

temperaturas y grados de conversión que es posible alcanzar en el estado estacionario, 

fijando diferentes tiempos de residencia y valores del producto UA (coeficiente global de 

transferencia de calor por el área de transferencia de calor) del sistema. De esta manera se 

determinará en que intervalos de esas variables (tiempo de residencia y producto UA) es 

necesario trabajar para evitar que la temperatura exceda el límite superior impuesto y se 

alcance una buena conversión de la reacción (del 90% o mayor).  

En las gráficas 3.1 a 3.9 se muestran los resultados de probar con diferentes tiempos de 

residencia y valores de UA, los valores usados para las demás variables se muestran en la 

tabla 3.1. 

 

Tabla 3.1 Datos calculados y fijados usados 

para las corridas de las gráficas 3.1 a 3.9 
 

Variable 
 

Unidades 
Valor 

calculado/fijado 

 (kg/m3) 964.6437  

Cp      (kcal/(kg K) ) 0.8959 

CO,e    (kgmol/m3) 2.0443 

Te        (K) 300 

 

 

  
Gráfica 3.1  = 15.37 s, UA = 0.5 kcal/(K s) Gráfica 3.2  = 61.47 s, UA = 0.5 kcal/(K s) 
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Gráfica 3.3  = 122.94 s, UA = 0.5 kcal/(K s) 

 

 

  
Gráfica 3.4  = 15.37 s, UA = 3.75 kcal/(K s) Gráfica 3.5  = 61.47 s, UA = 3.75 kcal/(K s) 

 

 

  
Gráfica 3.6  = 122.94 s, UA = 3.75 kcal/(K s) Gráfica 3.7  = 307.35 s, UA = 3.75 kcal/(K 

s) 
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Gráfica 3.8  = 614.70 s, UA = 3.75 kcal/(K s) Gráfica 3.9  = 1229.39 s, UA = 3.75 kcal/(K 

s) 
 

Análisis de los Resultados de la Búsqueda de los Intervalos de Operación. 

 

En las gráficas 3.1 a 3.3 se muestran los resultados de tres corridas en las que se ha usado 

un valor de UA de 0.5 kcal/(K s). Obsérvese que la línea recta, que representa el calor 

fraccional retirado, tiene una pendiente tal que hace que cruce la línea en forma de “S” 

(sigmoide), que representa el calor fraccional generado, en puntos en los que la conversión 

es muy alta pero la temperatura excede la máxima fijada, o la conversión es demasiado baja 

(por debajo del 10%) y la temperatura sí está dentro del intervalo permitido. El único punto 

donde corta a la sigmoide en el que la conversión es media (de 43% aproximadamente) y la 

temperatura está en el intervalo permitido, es el punto del estado estacionario de en medio 

de la gráfica 3.2, pero es un punto inestable. 

 

Una forma de hacer que el reactor opere a altas conversiones y temperaturas bajas es 

aumentando la pendiente de la recta que representa el calor retirado fraccional.  Un factor 

que afecta en gran medida la pendiente de esa recta es el producto UA, aumentándolo la 

pendiente sube. En las gráficas 3.4 a 3.9 se muestran los estados estacionarios que se 

pueden alcanzar para un producto UA de 3.75 y tiempos de residencia que van en aumento. 

En las gráficas se puede observar que para ese valor del producto UA y para tiempos de 

residencia altos se pueden alcanzar conversiones de más del 90% a temperaturas dentro del 

intervalo permitido. 

Comentarios sobre los Costos de este Sistema que Alcanza Altas Conversiones. 

 

En el punto anterior se ha visto que para que el sistema tenga altos valores de conversión a 

temperaturas por debajo del valor máximo fijado, se debe tener altos valores del producto 

UA y del tiempo de residencia. En cuanto al producto UA aquí cabe la siguiente 

observación: cuando se opera con  equipos de transferencia de calor, se procura operar de 

tal manera que se obtenga el mejor coeficiente global de transferencia de calor posible (el 

más alto posible); para ello se procura que los flujos estén en un régimen turbulento 

plenamente desarrollado, es decir, se opera el equipo de manera tal que los números de 

Reynolds sean tales que se opere por arriba de la región de transición entre el régimen 

laminar y el régimen turbulento. El operar con números de Reynolds mayores a esos ya no 

aumentará en una proporción considerable los coeficientes de transferencia de calor. Por 
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ello, para aumentar la transferencia de calor la única alternativa que queda es aumentar el 

área de transferencia de calor. Esto implica un mayor costo de inversión en el sistema de 

enfriamiento ya sea aumentando el número de tubos y/o usando áreas extendidas, tales 

como aletas. Por otro lado, para un flujo constante, el aumentar el tiempo de residencia 

implica aumentar el volumen de la mezcla reaccionante en el reactor, lo cual a su vez 

implica aumentar el tamaño del reactor y con esto el costo de inversión. 

 

En resumen. El obtener una mejor conversión implica un aumento del costo de inversión 

por dos factores: el del sistema de enfriamiento y el del tamaño del reactor. Por supuesto, el 

costo de operación se verá también incrementado por el aumento del uso del agua de 

enfriamiento. 

 

El Modelo del CSTR con los Dos Controladores PID. 

 

Haciendo los balances de materia y energía en estado transitorio e incluyendo las 

ecuaciones de los dos controladores, cada uno con las acciones proporcional, integral y 

derivativa, se obtienen las ecuaciones que se muestran abajo. El subíndice “1” de los 

parámetros de las acciones de control (Kc, I, D), se refiere al controlador de temperatura, 

el subíndice “2” en esos parámetros se refiere al controlador de concentración del óxido de 

propileno. 

 
𝑑𝐶𝑂
𝑑𝑡

=
1

1 − 𝐾𝑐,2𝜏𝐷,2
𝐶𝑂
𝑉⁄
[
𝐹

𝑉
𝐶𝑂,𝑒 − 𝐹𝑠𝑒𝑠𝑔𝑜

𝐶𝑂
𝑉
− 𝐾𝐶,2

𝐶𝑂
𝑉
(𝐶𝑂,𝑟𝑒𝑓 − 𝐶𝑂)

−
𝐾𝐶,2
𝜏𝐼,2

 
𝐶𝑂
𝑉
∫ (𝐶𝑂,𝑟𝑒𝑓 − 𝐶𝑂)𝑑𝑡 − 𝑘𝐶𝑂

𝑡

0

] 

 

(3.1) 

 

Donde: 
 

𝑘 = 𝑘0exp ( −
𝐸

𝑅𝑇
) 

 
 

𝑑𝑇

𝑑𝑡
=

1

𝑉𝜌𝐶𝑝
[𝐹𝑒𝜌𝑒𝐶𝑝,𝑒𝑇𝑒 − 𝐹𝜌𝐶𝑝𝑇 + 𝑘𝐶𝑂𝑉(−∆𝐻𝑟) − 𝑈𝐴(𝑇 − 𝑇𝑎) + 𝐹𝑒𝜌𝑒(−∆𝐻𝑑𝑖𝑙)] (3.2) 

 

Donde: 
 

𝐹 = 𝐹𝑠𝑒𝑠𝑔𝑜 + 𝐾𝑐,2 [(𝐶𝑂,𝑟𝑒𝑓 − 𝐶𝑂) +
1

𝜏𝐼,2
∫ (𝐶𝑂,𝑟𝑒𝑓 − 𝐶𝑂)𝑑𝑡 + 𝜏𝐷,2

𝑑

𝑑𝑡
(𝐶𝑂,𝑟𝑒𝑓 − 𝐶𝑂)

𝑡

0

] 

 
𝑑𝑇𝑎
𝑑𝑡

=
𝑚̇𝑎
𝑚𝑎,𝑠𝑖𝑠

(𝑇𝑎,𝑒 − 𝑇𝑎) +
𝑈𝐴

𝑚𝑎,𝑠𝑖𝑠𝐶𝑝,𝑎
(𝑇 − 𝑇𝑎) (3.3) 

Donde: 
 

𝑚̇𝑎 = 𝑚̇𝑎,𝑠𝑒𝑠𝑔𝑜 − 𝐾𝑐,1 [(𝑇𝑟𝑒𝑓 − 𝑇) +
1

𝜏𝐼,1
∫ (𝑇𝑟𝑒𝑓 − 𝑇)𝑑𝑡
𝑇

0

+ 𝜏𝐷,1
𝑑

𝑑𝑡
(𝑇𝑟𝑒𝑓 − 𝑇)] 

 
𝑑𝑉

𝑑𝑡
= 𝐹𝑒 − 𝐹 (3.4) 
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Escribiendo las anteriores ecuaciones con notación funcional: 
 

 
 

𝑑𝐶𝑂
𝑑𝑡

= 𝑓1 (𝑇, 𝐶𝑂 , 𝑉,∫ (𝐶𝑂,𝑟𝑒𝑓 − 𝐶𝑂)
𝑡

0

𝑑𝑡)                        (3.1b) 

 

𝑑𝑇

𝑑𝑡
= 𝑓2 (𝑇, 𝐶𝑂 , 𝑇𝑎, 𝑉,∫ (𝐶𝑂,𝑟𝑒𝑓 − 𝐶𝑂)

𝑡

0

𝑑𝑡,
𝑑𝐶𝑂
𝑑𝑡
) (3.2b) 

 

𝑑𝑇𝑎
𝑑𝑡

= 𝑓3 (𝑇, 𝑇𝑎, ∫ (𝑇𝑟𝑒𝑓 − 𝑇)
𝑡

0

𝑑𝑡,
𝑑𝑇

𝑑𝑡
) (3.3b) 

 

𝑑𝑉

𝑑𝑡
= 𝑓4 (𝐶𝑂,∫ (𝐶𝑂,𝑟𝑒𝑓 − 𝐶𝑂)

𝑡

0

𝑑𝑡,
𝑑𝐶𝑂
𝑑𝑡
) (3.4b) 

 

 

Se puede observar que se trata de un sistema de cuatro ecuaciones integro-diferenciales. 

Para resolverlas se usó un método que combina un método tipo Runge-Kutta de cuarto 

orden con el método de integración de los trapecios generalizado [9]. 

 

Experimentación, y Análisis de Resultados de la Simulación del Reactor con Sistema 

de Enfriamiento con Control de Temperatura y Concentración. 

 

Se diseñó y desarrolló un programa que resuelve las ecuaciones integro-diferenciales 3.10 a 

3.13. con el método reportado Hernández [9].  Los valores de las variables se muestran en 

la tabla 3.2. Como son controladores PID hay seis parámetros que afinar dos para la acción 

proporcional, Kc,1 y Kc,2, dos para la acción Integral, I,1 y I,2 y dos para la acción 

derivativa D,1 y D,2. 
 

Tabla 3.2 Datos calculados y fijados usados para las 

corridas de las gráficas 3.10 a 3.13 
 

Variable 
 

Unidades 
Valor 

calculado/fijado 

 (kg/m3) 964.6437  

Cp      (kcal/(kg K) ) 0.8959 

CO,e    (kgmol/m3) 2.0443 

Te        (K) 300 

Ta,e (K) 300 

Condiciones iniciales 

Co,inic (kgmol/m3) 2.0443 

T,inic (K) 300 

Ta, inic (K) 310 

V,inic (m3) 4 

Datos de los controladores 

𝑚̇𝑎,𝑠𝑒𝑠𝑔𝑜 (kg/s) 0.25 

Tref (K) 340 

CO,ref (kgmol/m3) 0.15 

Fsesgo (m3/s) 0.003254 

Sea usado aquí la traducción sesgo para el término bias del inglés 
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En las gráficas 3.1 a 3.4 se muestra el comportamiento en el tiempo de la temperatura de la 

mezcla reaccionante, T, del agua de enfriamiento, Ta, del volumen de la mezcla 

reaccionante, V, y de la fracción de conversión de la reacción, xO, para diferentes valores de 

los parámetros de los dos controladores. En las gráficas no se reporta la concentración del 

óxido de propileno sino la fracción de reacción; para la concentración del óxido de 

propileno de referencia, CO,ref = 0.15 kgmol/m3, corresponde una fracción de conversión de 

𝑥𝑂,𝑟𝑒𝑓 = 1 −
𝐶𝑂,𝑟𝑒𝑓

𝐶𝑂,𝑒
 = 1 – 0.15/2.0443 = 0.9266  . 

 

 
Gráfica 3.10 Comportamiento de T, Ta, V y xO a lo largo de 40 horas 

para KC,1 = 0, 1/I,1 = 0, D,1= 0, KC,2 = 0, 1/I,2 = 0, D,2= 0, o sea que se trata de un sistema 

a lazo abierto. 

 

 

Tabla 3.3 Valores de las variables controladas, manipuladas  

y la temperatura del agua de enfriamiento al final de las  

40 horas de la corrida de la gráfica 3.10 
 

Variable 
 

Unidades 
Valor al final del 

intervalo de tiempo 

 (K) 389.3016 

xO (-) 0.9978 

𝑚̇𝑎 (kg/m3) 0.25 

V (m3) 4 

Ta  (K) 383.7202 
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Gráfica 3.11 Comportamiento de T, Ta, V y xO a lo largo de 40 horas 

para KC,1 = 0.2, 1/I,1 = 0.0025, D,1= 100, KC,2 = 0.005, 1/I,2 = 0.001, D,2= 10 

 

 

 

Tabla 3.4 Valores de las variables controladas, manipuladas  

y la temperatura del agua de enfriamiento al final de las  

40 horas de la corrida de la gráfica 3.11 
 

Variable 
 

Unidades 
Valor al final del 

intervalo de tiempo 

 (K) 340.1368 

xO (-) 0.9266 

𝑚̇𝑎 (kg/m3) 61.1891 

V (m3) 3.2648 

Ta  (K) 302.3179 
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Gráfica 3.12 Comportamiento de T, Ta, V y xO a lo largo de 40 horas 

para KC,1 = 0.2, 1/I,1 = 0.0025, D,1= 100, KC,2 = 0.007, 1/I,2 = 0.002, D,2= 1 

 

 

 

Tabla 3.5 Valores de las variables controladas, manipuladas  

y la temperatura del agua de enfriamiento al final de las  

40 horas de la corrida de la gráfica 3.12 
 

Variable 
 

Unidades 
Valor al final del 

intervalo de tiempo 

 (K) 340.2040 

xO (-) 0.9266 

𝑚̇𝑎 (kg/m3) 58.84 

V (m3) 3.2477 

Ta  (K) 302.4089 
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Gráfica 3.13 Comportamiento de T, Ta, V y xO a lo largo de 40 horas 

para KC,1 = 0.1, 1/I,1 = 0.02, D,1= 100, KC,2 = 0.0001, 1/I,2 = 0.01, D,2= 1 

 

Tabla 3.6 Valores de las variables controladas, manipuladas  

y la temperatura del agua de enfriamiento al final de las  

40 horas de la corrida de la gráfica 3.13 
 

Variable 
 

Unidades 
Valor al final del 

intervalo de tiempo 

 (K) 339.9740 

xO (-) 0.9266 

𝑚̇𝑎 (kg/m3) 67.4879 

V (m3) 3.3063 

Ta  (K) 302.10 

 

La gráfica 3.10 muestra un sistema a lazo abierto, es decir sin controladores. Se puede 

apreciar como las variables controladas, CO y T, están lejos de sus valores de referencia. 

En la gráfica 3.11 ya se asignan valores diferentes de cero a los parámetros de los 

controladores. Se puede apreciar que los valores de las cuatro variables graficadas tienden 

al estado estacionario al final del periodo de tiempo de 40 h (144,000 s). La fracción de 

conversión y la temperatura de la mezcla reaccionante prácticamente llegan a sus valores de 

referencia. En las siguientes dos gráficas se muestran otros dos casos en los que las 

variables también se estabilizan, con las variables controladas en o muy cerca de los valores 

de referencia. 
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Conclusiones 

 

 

Se ha propuesto en este trabajo dos sistemas de control: uno para hacer que un CSTR 

adiabático opere en una región inestable a lazo abierto, otro para que un CSTR con sistema 

de enfriamiento por agua opere a la temperatura y con la conversión de reacción que se 

fijen. En ambos casos las respectivas simulaciones demostraron que los sistemas de control 

se desempeñan adecuadamente. 

Se desarrolló un modelo matemático que describe los calores generado y retirado en el 

CSTR en estado estacionario. Se desarrolló y depuró un programa para resolver ese 

modelo. 

Se propusieron sistemas de control para que CSTRs operando de manera adiabática y con 

sistemas de enfriamiento por agua, operaran dentro de los intervalos de temperatura y de 

concentración fijados. 

Se desarrollaron modelos que describen el comportamiento del sistema a lazo cerrado para 

el caso de un CSTR adiabático y otro enfriado por agua. Asimismo se desarrollaron 

programas que resuelven ambos modelos. Los programas incluyen la solución de sistemas 

de ecuaciones diferenciales y ecuaciones íntegrodifrenciales. 

Los sistemas de control propuestos funcionan en las simulaciones que se realizaron, de 

manera correcta, ya que logran que el sistema termine estabilizándose en los valores que se 

fijaron como referencia    
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Nomenclatura 

CA Concentración del agua en el reactor, kg-mol/m3 

CD Concentración del propanodiol en el reactor, kg-mol/m3 

CO Concentración del óxido de propileno en el reactor y en su salida, kg-mol/m3 

CO,e Concentración del óxido de propileno en la entrada al reactor, kg-mol/m3 

CO,ref Concentración del óxido de propileno en el reactor de referencia para el controlador, 

kg-mol/m3 

Cp Capacidad calorífica a presión constante promedio, kcal/(kg-mol °C) 

Cp,a Capacidad calorífica a presión constante promedio del agua de enfriamiento, 

kcal/(kg-mol °C) 

Cp,e Capacidad calorífica a presión constante promedio en la entrada del reactor, 

kcal/(kg-mol °C) 

E Energía de activación de la reacción, kcal/mol 

F Flujo volumétrico promedio, m3/s 

Fe Flujo volumétrico en la entrada del reactor, m3/s 

FO,e Flujo del óxido de propileno en la entrada del reactor, m3/s 

Fsesgo Flujo volumétrico de entrada al reactor en el estado estacionario para el que se 

Visualizó el controlador, m3/s 

k Constante cinética de la reacción, s-1  

k0 Factor pre-exponencial de la ecuación de Arrhenius, s-1 

Kc,i Coeficiente de la acción proporcional del controlador i, unidades de la variable 

controlada/unidades de la variable medida 

𝑚̇𝑎 Flujo másico del agua de enfriamiento, kg/s 

𝑚̇𝑎,𝑠𝑒𝑠𝑔𝑜  Flujo másico del agua de enfriamiento en el estado estacionario para el que se 

visualizó el controlador, kg/s 

𝑚𝑎,𝑠𝑖𝑠 Masa del agua de enfriamiento en la chaqueta del reactor, kg 

R Constante del gas ideal, kcal/(mol K) 

t Tiempo, s 

T Temperatura en el reactor y en su salida, K 

Ta Temperatura del agua de enfriamiento, K 

Ta,e Temperatura del agua de enfriamiento en la entrada, K 

Te Temperatura en la entrada del reactor, K 

Tref  Temperatura de referencia en el reactor para el controlador, K 

UA Producto del coeficiente global de transferencia de calor por el área de transferencia 

de calor, kcal/(°C s)  

V Volumen de la mezcla reaccionante en el reactor, m3 

xO Fracción del óxido de propileno que reacciona, () 

𝑥𝑄𝐺  Fracción de calor generado, () 

𝑥𝑄𝑅  Fracción de calor retirado, () 

Hdil Entalpía de dilución, kcal/kg de mezcla 

Hr Entalpía de reacción, kcal/kg-mol 
Tad Incremento de temperatura para la reacción adiabática, K 

Tdil Incremento de temperatura debido al calor de dilución, K 

 Densidad promedio de las mezclas reaccionantes, kg/m3 
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e Densidad de la corriente de entrada al reactor, kg/m3 

 Tiempo de residencia, s 

𝜏𝐼,𝑖 Inverso del coeficiente de la acción integral del controlador i, unidades de la 

variable medida × t/unidades de la variable controlada 

𝜏𝐷.𝑖 Coeficiente de la acción derivativa del controlador i, unidades de la variable 

controlada/unidades de la variable medida 
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