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Resumen

Este trabajo se enfoca en el proceso de Cristalización C en la industria azucarera. Su objetivo es mejorar el desempeño de
un controlador clásico, con una ley de control Proporcional - Integral- Derivativa (PID) y un Controlador Predictivo Basado en
Modelo No Lineal (NMPC) desarrollados previamente. Con este fin, se propone adicionar a dichas estrategias de control una
referencia de sobresaturación variable, que se obtiene aplicando una función de corrección a un valor constante. La función de
corrección depende de la curva de ebullición, que relaciona el nivel en el evaporador con la concentración deseada. Con estas
mejoras se influye favorablemente en el proceso, garantizando que la sobresaturación opere en valores adecuados y que se alcance
la concentración final con mayor eficiencia, en términos de ahorro de tiempo y consumo de energı́a en el proceso.
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Control strategies with variable Setpoint applied to the C Crystallization process in the sugar industry.

Abstract

This work focuses on the C crystallization process in the sugar industry. Its objective is to improve the performance of a classical
Proportional Integral Derivative (PID) controller and a Nonlinear Model Predictive Controller (NMPC) previously developed. In
this order, a variable supersaturation Setpoint is added to the aforementioned control strategies. The variable Setpoint is obtained
by applying a correction function to a constant reference value. The correction function depends on the boiling curve, which
relates the level in the evaporator to the desired concentration. These improvements favorably influence the process, ensuring that
supersaturation operates at adequate values and that the desired concentration is achieved with savings in energy consumption and
process operation time.

Keywords: Supersaturation, Crystallization Processes, Control strategy with variable Setpoint, Mass of Crystals.

1. Introducción

La agroindustria azucarera constituye una actividad de am-
plia repercusión económica y social en América Latina y el
Caribe (Cheesman et al., 2004; de Prada et al., 2009). En es-
ta región geográfica se produce alrededor del 30 % del volumen
total de azúcar que se comercializa anualmente, pronosticándo-
se valores similares en los años siguientes (De Bernardi, 2019).
La producción de azúcar de caña transcurre de manera gene-
ral por diferentes subprocesos: molienda, clarificación, evapo-

ración, cristalización y centrifugación.

La cristalización es una operación unitaria, con el fin de
extraer un soluto no volátil (cristales) de una solución (del licor
madre) en estado de sobresaturación (Hugot, 1986). La misma
solo tiene lugar en soluciones sobresaturadas. La fuerza mo-
triz detrás del fenómeno de la cristalización es la diferencia de
potencial quı́mico que existe entre el estado sobresaturado del
licor madre y su estado exactamente saturado o de equilibrio.
Por simplicidad, en lugar de la diferencia de potencial quı́mico,
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Tabla 1: Nomenclatura, subı́ndices y acrónimos.
Nomenclatura Subı́ndices
Bx contenido de sólidos (Bx) i impurezas
Phs presión de vapor en la calandria (bar) c, crys cristales
cc contenido de cristales ( %) s sacarosa disuelta
Cpm capacidad calorı́fica especı́fica (JKkg−1 ) w agua
F flujo volumétrico (m3s−1) cw condensado (del vapor)
h entalpı́a especı́fica (Jkg−1) f alimentación
L calor latente especı́fico (Jkg−1) hs vapor calefacción
m masa (kg) d valor deseado
ṁ = dm/dt flujo másico (kgs−1) ml licor madre
Pte pureza (fracción másica de azúcar)( %) mg magma (licor madre y cristales)

A
constante de relación entre el volumen
y la medida de nivel en el tacho vap vapor emitido

Q
potencia aportada por
vapor de calefacción (Js−1) Acrónimos

W potencia agitador mecánico (Js−1) CS D Distribución del Tamaño de los Cristales
T temperatura (C) RNA Red Neuronal Artificial

S S sobresaturación (adimensional) RPE
Algoritmo de Predicción
Recursivo de Errores

k conductividad ( %) PID
Controlador Proporcional-Integral
-Derivativo

α parámetros del modelo NMPC
Control Predictivo Basado en Modelo
no Lineal

ρ densidad (kg/m3)
Pabs presión absoluta (bar) SP Referencia
N nivel ( %) fc Función de corrección
q solubilidad (g/g) ϕ Parámetro de la función de corrección
csol coeficiente de Solubilidad (adimensional) γ, b, a,Nu, Bxv Parámetros de la curva de ebullición
ts tiempo de muestreo (s) Kp,Ti,Td, n, I,D Parámetros del Controlador PID
ln lı́mite de nucleación (adimensional)

suele tomarse la diferencia de concentraciones como la fuerza
que impulsa el fenómeno de la formación y crecimiento de los
cristales (Mazaeda and de Prada, 2011; Jenkins, 2013). Es en
este subproceso donde se producen los cristales sólidos de saca-
rosa que se emplean posteriormente en la fabricación del azúcar
comercial (Honig, 1953). En la industria azucarera la cristali-
zación se desarrolla gradualmente a través de múltiples etapas,
para garantizar el agotamiento de las mieles finales y la dismi-
nución de la pureza de las masas cocidas (Damour et al., 2010c,
2009). La primera etapa tiene como objetivo lograr una pobla-
ción de cristales con caracterı́sticas de calidad adecuadas, que
se mide en términos de pureza, forma, tamaño y distribución
del cristal (CSD). En cambio la segunda y fundamentalmente la
tercera etapa (Cristalización C), tienen como objetivo lograr un
agotamiento máximo de la sacarosa independientemente de la
calidad de la CSD (Mesbah et al., 2010; Damour et al., 2010c).

Aunque los objetivos son diferentes en cada etapa, el con-
trol del proceso debe mantener la sobresaturación en la llamada
zona intermedia para garantizar la ocurrencia de la cristaliza-
ción y evitar la nucleación espontánea (de Prada et al., 2009;
Damour et al., 2010c). La sobresaturación constituye la varia-
ble principal en los proceso de cristalización y se emplea para
controlar todas las operaciones que se realizan en los tachos,
por lo que debe incluirse en las estrategia de control para obte-
ner resultados satisfactorios (Piedra, 1995; Rozsa, Lajos et al.,

2015; Rozsa et al., 2011, 2000). Las dificultades para obtener
mediciones de sobresaturación en lı́nea, han llevado a la utili-
zación de propuestas alternativas para monitorear y controlar
la cristalización en el ámbito industrial. Una variante utilizada
es considerar la concentración de la masa cocida (Bxmg) como
indicador indirecto de la sobresaturación del licor madre, para
evaluar de forma aproximada el desarrollo del proceso. El obje-
tivo es garantizar una determinada concentración en cada punto
del proceso utilizando la llamada curva de ebullición (concen-
tración vs. nivel). Dicha curva relaciona la evolución deseada
de la concentración con el nivel alcanzado por la masa cocida
dentro del evaporador (tacho), para proporcionar el punto de
ajuste al controlador de concentración. En la práctica, la curva
es ajustada de forma heurı́stica por el operador al inicio de cada
lote, teniendo en cuenta la pureza del jarabe de alimentación
(Tejerina et al., 2014; Mazaeda et al., 2014).

Otra alternativa empleada frecuentemente en la Cristaliza-
ción C, es considerar la conductividad eléctrica de la masa coci-
da (κ) como un indicador de la sobresaturación del licor madre.
La κ se toma como variable controlada y sigue un perfil lineal
decreciente, utilizándose un controlador Proporcional-Integral-
Derivativo (PID) (Grondin-Perez et al., 2006; Damour et al.,
2010b). Sin embargo, varias investigaciones experimentales
señalan las deficiencias de este controlador, incluso si κ sigue el
valor de referencia deseado (Bonnecaze, 2004; Grondin-Perez
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En las últimas décadas, diferentes investigaciones se han 
enfocado en la primera etapa del proceso (Feyo de 
Azevedo et al., 1993; Lauret et al., 2000; Georgieva and De 
Azevedo, 2006; Mesbah et al., 2010; Jha et al., 2017; 
Morales et al., 2018; Meng et al., 2019b,a), en cambio, 
pocas se focalizan en el monitoreo y control de la tercera 
etapa o Cristalización C (Damour et al., 2010c). En 
Grondin-Perez et al. (2005) se propone estimar la pureza del 
licor madre (Pteml) con una red neuronal artificial multicapa 
(RNA), para favorecer el monito-reo de la Cristalización C. 
La temperatura del magma (Tmg), la concentración de licor 
madre (Bxml), la presión de vacío (Pvac) y el flujo de 
alimentación (F f ) se utilizaron como entradas a la RNA. Los 
pesos de la red se ajustaron mediante un algoritmo de 
predicción recursiva de errores (RPE). 

En Grondin-Perez et al.(2006) se propone monitorear la 
Cristalización C a través del contenido de cristales en la masa 
cocida (cc), estimado a partir de mediciones sincrónicas de las 
concentraciones del licor madre y de la masa cocida. En 
Damour et al. (2010c) se diseñó un sensor virtual basado en 
modelo para mejorar el seguimiento de la Cristalización C. Las 
variables estimadas fueron la masa de cristales mc, la pureza 
del licor madre Pteml y la solubilidad de la solución (qsac/w) 
(Damour et al., 2009). El estimador se validó utilizando datos 
reales del procesos. El error relativo en la estimación de mc fue 
inferior a un 4 %. En Damour et al.(2010b,a) se proponen 
estrategias de Control Predictivo Basado en Modelo No Lineal 
(NMPC) para controlar la Cristalización C. Como variable 
controlada se utilizó la mc y como variable manipulada el flujo 
de alimentación al evaporador (F f ). Estas estrategias 
mostraron buen desempeño en el seguimiento de la referencia 
y el rechazo a perturbaciones tales como una pérdida de vacío 
en el proceso.

3 se describe el estimador de estados empleado, basado en un
Filtro de Kalman Unscented, en la sección 4 se estudian breve-
mente estrategias de control previas, en la sección 5 se diseñan
los controladores PID y NMPC con referencia de sobresatura-
cion variable, en la sección 6 se presentan los resultados obte-
nidos, en la sección 7 se exponen las conclusiones del trabajo.

2. Proceso de Cristalización

2.1. Conceptos generales
La cristalización tiene lugar en evaporadores al vacı́o deno-

minados tachos. Estos equipos tecnológicos realizan la misma
función básica: el crecimiento de los cristales a partir de la mi-
gración de las moléculas de sacarosa desde el licor madre hacia
la superficie de estos, cuando dentro del equipo se crean las con-
diciones de sobresaturación necesarias (López, 1969; Mazaeda
and de Prada, 2011). La sobresaturación se define habitualmen-
te, como la diferencia de potencial quı́mico que existe entre el
estado sobresaturado de la solución y su estado exactamente
saturado. En la industria azucarera, suele tomarse como la di-
ferencia de concentraciones entre el estado sobresaturado y el
estado saturado de la solución (Mazaeda and de Prada, 2011;
Morales et al., 2019). La Fig. 1 muestra la curva de solubilidad
de la sacarosa, donde se distinguen tres zonas posibles.
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Figura 1: Curva de Solubilidad de la Sacarosa.

La zona no saturada corresponde a valores de sobresatura-
ción inferiores a la unidad, donde no ocurre la cristalización y 
además se producirı́a la disolución de los cristales que pudieran 
existir previamente. En la zona lábil, la sobresaturación alcanza 
valores elevados (superiores a 1,45). En esta región se produce 
el crecimiento de los cristales ya existentes, pero aumenta de 
manera considerable la probabilidad de que se formen nuevos 
cristales (falso grano) mediante un proceso conocido como nu-
cleación espontánea. Estos falsos granos son indeseados pues 
provocan pérdidas económicas e ineficiencia en los subproce-
sos posteriores. Finalmente, en la última parte de la zona meta-
estable se sitúa una llamada zona intermedia, que corresponde 
a valores de sobresaturación superiores a la unidad sin llegar a 
la zona lábil. Esta es la zona de operación del proceso de crista-
lización en la industria azucarera, donde se logra el crecimiento 
de los cristales existentes y se evita la nucleación espontánea.

En Morales et al. (2021) se estudiaron diferentes alternativas de 
control destinadas a la Cristalización C. En correspondencia, se 
propusieron dos controladores (PID, NMPC) que evidenciaron 
mejoras respecto a las propuestas previas al incorporar la 
sobresaturación como variable controlada. Estas estrategias 
permiten mantener la sobresaturación en valores apropiados, 
que evitan la ocurrencia de la nucleación espontánea y 
garantizan un crecimiento adecuado en la masa de cristales. Se 
comprobó que ambos controladores son robustos frente a 
perturbaciones típicas en el flujo de vapor de calefacción. Este 
trabajo, da continuidad al citado anteriormente, adicionando a 
las estrategias PID y NMPC una referencia de sobresaturación 
variable (S Pv). Esta nueva referencia se obtiene aplicando a un 
valor de referencia típico (S P0 = 1,25), una función de 
corrección que se calcula en función de la curva de ebullición 
deseada. Esta propuesta es ventajosa respecto al control de 
sobresaturación en un valor constante, ya que además de ga-
rantizar que la sobresaturación opere en valores apropiados, se 
sigue una curva de ebullición adecuada, que permite alcanzar la 
concentración final con ahorro en el consumo de energía y 
tiempo de operación del proceso.

El trabajo se organiza de la siguiente manera: en la sección 2 se 
estudian los conceptos generales del proceso de cristalización y 
se  describe   el  modelo  matemático  utilizado;  en  la  sección
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2.2. Esquema de Cristalización.

El esquema de cocimiento adoptado en los tachos debe ga-
rantizar la agotabilidad de las mieles finales e intermedias. Cada
fábrica azucarera establece su esquema a partir de las carac-
terı́sticas de la materia prima que procesa y de las condiciones
técnicas de sus instalaciones. La Figura 2 muestra un esquema
de cristalización para tres masas cocidas, ampliamente utiliza-
do en los ingenios latinoamericanos (Piedra, 1995). Cada masa
cocida se desarrolla a partir de una masa inicial denominada
pie.

 Pie Masa Cocida C

 25%
 Miel B

 25%  25%  25%

Grano Fino

        Pie 

Cristalización

 50%  50%

 Miel B

 Miel  A o B

 Masa Cocida C

 Miel B

 Miel Final

 Semilla C

 3ra Etapa

 2da Etapa

 1ra Etapa

 Centrífuga

   Azúcar 

Comercial

Figura 2: Esquema de Cristalización para tres masas cocidas (Piedra (1995)).

En la primera etapa de la cristalización, el procesamiento
de un lote o templa se realiza en varias fases. Inicialmente se
carga el tacho con licor madre estándar (mezcla de mieles y
meladura) hasta que se alcanza el pie de cristalización, unos 20
cm por encima de la calandria (aproximadamente un 40 % del
volumen total). A continuación se procede a la fase de concen-
tración, aplicando vapor de calefacción (Fhs) al evaporador a
través de la calandria, hasta que el licor madre alcanza valo-
res de sobresaturación correspondientes a la zona intermedia
(1,15 < S S < 1,25). En ese momento se produce la siembra

o semillamiento, que consiste en introducir en el tacho cier-
ta cantidad de cristales de sacarosa. Luego de la siembra, es
necesaria una fase de establecimiento, donde el proceso de-
be permanecer en régimen estacionario aproximadamente unos
veinticinco minutos, hasta que los cristales sembrados muestren
una definición y durezas adecuadas (Piedra, 1995; Georgieva
and De Azevedo, 2006; Mazaeda and de Prada, 2011). Pos-
teriormente se desarrolla la cocción. Esta fase es la de mayor
duración e importancia en el procesamiento de un lote en cual-
quier etapa. Se trata de conducir el proceso de crecimiento de
los cristales manteniendo la sobresaturación de licor madre en
la zona intermedia. Se procede alimentando el tacho con el ma-
terial azucarado adecuado (miel A o B) a medida que se aplica
vapor de calefacción (Fhs) a través de la calandria. Esta fase ter-
mina cuando se alcanza al el nivel final dentro del tacho. Para
obtener la concentración final, se realiza generalmente una fase
de apretado. Este paso consiste en aumentar la concentración
de la masa aplicando solamente vapor, hasta darle la consis-
tencia requerida. Un lote que se ha conducido durante la fase
de cocción con una concentración apropiada, debe consumir
pocos minutos para la ejecución de esta operación. Al final de
la primera etapa de la cristalización se obtiene una masa cocida
denominada grano fino, con un volumen igual al dos veces el
volumen del pie de cristalización. Si el proceso transcurre con
regularidad, los cristales de sacarosa alcanzan un tamaño medio
y coeficiente de variación adecuados (Honig, 1953; Mazaeda
and de Prada, 2011; Georgieva et al., 2003).

En las etapas siguientes se procura el crecimiento de los
cristales obtenidos en la primera etapa, agotando al máximo
posible la sacarosa disuelta en las mieles alimentadas al eva-
porador. En la segunda etapa de la cristalización se desarrollan
dos lotes o templas, tomando como pie inicial para cada uno
el 50 % del volumen total del grano fino. El procesamiento de
cada lote se realiza mediante una fase de cocción, se aplica
vapor de calefacción al pie inicial y se alimenta el tacho con
el material azucarado requerido (generalmente miel B) para
mantener la sobresaturación en los valores adecuados. Cuando
la masa cocida alcanza el volumen final, se procede a la fase
de apretado para obtener la concentración adecuada. La masa
cocida obtenida en esta segunda etapa se denomina pie de masa
cocida C y representa un volumen igual a dos veces el volumen
del grano fino (Piedra, 1995).

En la tercera etapa de la cristalización se procesan cuatro
lotes, tomando como pie inicial para cada uno el 25 % del volu-
men total del pie de masa cocida C. Al igual que en la segunda
etapa, el procesamiento de cada lote se realiza mediante una fa-
se de cocción. Se aplica vapor de calefacción al evaporador a
través de la calandria, a medida que se alimenta el material azu-
carado requerido (miel B) para mantener la sobresaturación en
valores correspondientes a la zona intermedia. El procesamien-
to del lote termina cuando la masa cocida alcanza el volumen
final y la concentración adecuada mediante el apretado. La ma-
sa cocida obtenida en esta tercera etapa se denomina masa coci-
da C y representa un crecimiento volumétrico igual a dos veces
el pie de masa cocida C y ocho veces el pie de cristalización,
que debe ser suficiente para disponer de un grano de tamaño
adecuado. La masa cocida C se somete a centrifugación para
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separar de la miel final los granos de sacarosa (semilla C), que
se envı́an a los tachos comerciales para se utilizados como pie
inicial en la fabricación del azúcar comercial (Piedra, 1995).

2.3. Modelo matemático

Los modelos matemáticos que representan el comporta-
miento de un tacho durante el proceso de cristalización se basan
en balances de masa, energı́a y población de cristales, ası́ co-
mo en relaciones de equilibrio y transferencia de calor (Wright
and White, 1974). Esto conduce generalmente a un sistema de
ecuaciones diferenciales que implica la solución del balance de
población, mediante el método de los momentos, para estimar
los parámetros de la distribución del tamaño de los cristales
(CSD) y calcular la tasa de cristalización a partir de los dos pri-
meros momentos (Hulburt and Katz, 1964; Ramkrishna, 1985;
Damour et al., 2010c). Este enfoque, ampliamente utilizado,
está dedicado a la primera etapa de la cristalización, donde se
opera con soluciones de alta pureza (Wright and White, 1974)
y se hace necesario describir la CSD. En cambio, en la tercera
etapa del proceso se utilizan soluciones que contienen una alta
proporción de impurezas, lo que cambia considerablemente sus
propiedades. Esto dificulta la resolución del balance poblacio-
nal y la adaptación de los modelos propuestos para la primera
etapa al modelado de la tercera etapa (Damour et al., 2010c).

Damour et al. (2010c) proponen un modelo de tiempo con-
tinuo dedicado a la tercera etapa de la cristalización. Este se
basa en balances de masa y energı́a; relaciones de equilibrio y
transferencia de calor, evitando la resolución del balance po-
blacional puesto que no se requiere información sobre la CSD
para la última etapa. Se asume que el proceso se desarrolla en
evaporadores al vacı́o que operan como reactores de tanque
agitado continuo (CSTR), lo que supone una mezcla perfecta y
una solución homogénea. En la descripción de transferencia de
calor y masa (HMT) del modelo, se considera que todo el vapor
de calefacción suministrado (Fhs) se condensa con un retraso
de tiempo insignificante respecto a la cinética del proceso y se
asume que para evaporar 1kg de agua se necesita aproximada-
mente 1kg de vapor de calefacción.

El modelo en espacio de estados utilizado en este trabajo
(ecuaciones (1)-(5)), es una versión en tiempo discreto del mo-
delo propuesto por Damour et al. (2010c), obtenido mediante la
aproximación de Euler ẋ(t) ≈ [x(k + 1) − x(k))] /ts, con tiempo
de muestreo ts = 30 seg (Damour et al., 2010c).

mw(k + 1) =
[
ρ f

(
1 − Bx f

)
F f (k) − ρcwαvapα

−1
Q Fhs(k)

]
ts + mw(k) (1)

mi(k + 1) =
[
ρ f Bx f (1 − Pte f )F f (k)

]
ts + mi(k) (2)

mc(k + 1) =
[
cc
(
ρ f F f (k) − ρcwαvapα

−1
Q Fhs(k)

)
+ αc

]
ts + mc(k) (3)

ms(k + 1) =
[
ρ f Bx f Pte f F f (k) − cc

(
ρ f F f (k) − ρcwαvapα

−1
Q Fhs(k)

)
− αc

]
ts + ms(k) (4)

Tmg(k + 1) =
{
W + Q + ρ f (h f − hml)F f (k) − ρcwαvapα

−1
Q Fhs(k)Lvap

+Lc

[
cc
(
ρ f F f (k) − ρcwαvapα

−1
Q Fhs(k)

)
+ αc

]} ts
mmgCpm

+ Tmg(k) (5)

El vector de estados x ∈ R5×1 y el vector de ac-
ciones de control u ∈ R2×1 están dados por x(k) =[
mw(k) mi(k) mc(k) ms(k) Tmg(k)

]T
y u(k) =

[
F f (k) Fhs(k)

]T
res-

pectivamente. Donde mw es la masa de agua, mi es la masa de
impurezas, mc es la masa de cristales, ms es la masa de sacarosa,
Tmg es la temperatura del magma, F f el flujo de alimentación y
Fhs el flujo de vapor de calefacción. En este enfoque, la taza de
cristalización esta dada por la ecuación (3).

Para determinar la sobresaturación se utilizó la expresión
(6) (Wright and White, 1974; Suárez et al., 2011).

S S =
qsac/w

qsac/w,sat · csol
(6)

Donde qsac/w es la solubilidad en una solución sobresaturada,
dada por la razón de la masa de sacarosa entre la masa de agua,
ecuación (7) (Hugot, 1986).

qsac/w =
ms

mw
(7)

qsac/w,sat es la solubilidad en una solución pura de sacarosa,
ecuación (8) (Wright and White, 1974).

qsac/w,sat =
Ws

[
Tmg

]
100 −Ws

[
Tmg

] (8)

donde Ws es la masa de sacarosa pura (g) que se disuel-
ve en 100g de agua pura a una temperatura dada, se determina
mediante la ecuación (9) (Vavrinecz, 1962).

Ws

(
Tmg

)
= 64,447 + 0,08222Tmg + 1,6169 · 10−3T 2

mg

−1,558 · 10−6T 3
mg − 4,63 · 10−8T 4

mg

(9)

El coeficiente de solubilidad csol se concibe como un factor
que describe la influencia de las impurezas en la solubilidad de
la sacarosa, se determina mediante la ecuación (10) (Wiklund,
1955; Wagneowski and Dabrowski, 1962; Vavrinecz, 1978),

csol = m · qns/w + b + (1 − b)e−c·qns/w (10)

donde qns/w representa la concentración de impurezas en la so-
lución. Los parámetros de calidad del licor madre m, b y c de-
penden de la composición especı́fica de las impurezas, cuyos
valores son bastante inciertos. Para soluciones derivadas de la
caña de azúcar, los valores propuestos por Rozsa et al. (2000):
m = −0,06265, b = 0,9820, c = 2,1 se consideran como los más
adecuados (Crestani et al., 2018).

Finalmente, la sobresaturación (11) se obtiene reemplazan-
do las ecuaciones (7-10) en la ecuación (6).

S S =
ms
mw

Ws(Tmg)
100−Ws(Tmg)

[
−0,06265 mi

mw
+ 0,982 + 0,018e−2,1 mi

mw

] (11)

3. Estimación de sobresaturación

Uno de los principales problemas para mejorar el monito-
reo y control de la cristalización, es sin dudas la dificultad pa-
ra obtener mediciones en lı́nea de las principales variables del
proceso. La pureza de las masas, la distribución del tamaño del
cristal, la solubilidad, la masa de cristales, la sobresaturación,
son variables difı́ciles de medir y por ello deben inferirse o esti-
marse a partir de otras variables susceptibles a medición como
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la concentración, la temperatura, el nivel, la presión en el eva-
porador, etc. (Damour et al., 2010c; Mazaeda et al., 2014). En
consecuencia, se propone en este trabajo, sumar a la estrategia
de control un estimador basado en el modelo matemático adop-
tado.

Entre los estimadores no lineales más utilizados en las últi-
mas décadas se encuentran el filtro de Kalman extendido (EKF)
y el unscented (UKF). Además, ambos muestran buen rendi-
miento en aplicaciones relacionadas con procesos de cristaliza-
ción (Mesbah et al., 2010). La teorı́a subyacente del filtro de
Kalman es ampliamente conocida en la literatura dedicada al
filtrado, la estimación y el control; véanse, por ejemplo, los li-
bros clásicos de Jazwinski (1970); Anderson and Moore (1979);
Simon (2006). Por lo tanto, en esta sección sólo se ofrecen
breves explicaciones de la aplicación especı́fica de la versión
estándar del UKF (Ecs 14.56 a 14.67, (Simon, 2006)) para esti-
mar los estados del proceso x̂(k).

Considérese el modelo en espacio de estados de tiempo dis-
creto dado por (12). En el marco del UKF, los modelos de
transición de estado y de observación son funciones diferen-
ciales no lineales de los estados.

x(k + 1) = f (x(k), u(k)) + w(k)
y(k) = h(x(k)) + v(k) (12)

Donde f (x(k), u(k)) es la función de transición de estado;
h(x(k)) es el vector de mediciones; x(k) es el vector de estados
del sistema con condición inicial x(0) ∼ N(x0, P0); u(k) es el
vector de acciones de control; y(k) es el vector de observacio-
nes; el ruido del proceso ω(k) y el ruido de las mediciones v(k)
son procesos estacionarios de ruido blanco gaussiano no corre-
lacionados, con media cero y covarianza dada por:

E
{[

w(k)
v(k)

] [
w(k)T v(k)T

]}
=

[
Q 0
0 R

]
δk−t (13)

es decir ω(k) ∼ N(0,Q), v(k) ∼ N(0,R), donde E es el operador
esperanza, Q y R son matrices de covarianza definidas positivas
y δ es la función delta de Kronecker.

En este trabajo, el modelo de transición de estado x(k+1) =
f (x(k), u(k)) (sin el ruido del proceso) está dado por las ecua-
ciones del modelo discreto utilizado (1)-(5). El vector de me-
diciones h(x(k)) se define según la ecuación (14), considerando
mediciones disponibles fı́sicamente en el proceso.

h(x(k)) =
[
N(k)Bxmg(k)Tmg(k)

]T
(14)

Donde N es el nivel en el evaporador (15), Bxmg es la con-
centración de la masa cocida (16) y Tmg su temperatura (5).

N(k) =
mw(k) + mi(k) + mc(k) + ms(k)

Aρmg(k)
(15)

Bxmg(k) =
mi(k) + mc(k) + ms(k)

mw(k) + mi(k) + mc(k) + ms(k)
(16)

Aplicando el algoritmo del UKF al sistema dinámico dado por
(12), se obtiene el vector de estados estimados (17). Los ele-
mentos de las matriz Q se ajustaron mediante simulación, los

elementos de R acorde a los errores de los instrumentos de me-
dición utilizados tı́picamente en el proceso (IEC60751, 2008).

x̂(k) =
[
m̂w(k)m̂i(k)m̂c(k)m̂s(k)T̂mg(k)

]T
(17)

Finalmente, sustituyendo los estados estimados m̂w(k),
m̂i(k), m̂s(k) en la ecuación (11) se obtiene la sobresaturación
estimada (11a) en cada instante de tiempo.

Ŝ S (k) =
m̂s(k)
m̂w(k)

Ws(Tmg)
100−Ws(Tmg)

[
−0,06265 m̂i(k)

m̂w(k) + 0,982 + 0,018e−2,1 m̂i (k)
m̂w (k)

]
(11a)

En la Figura 3 se muestra el funcionamiento correcto del es-
timador. La sobresaturación obtenida a partir de los estados es-
timados por el UKF, sigue de cerca la sobresaturación calculada
a partir de los estados del modelo. En las secciones siguientes
se considera la sobresaturación estimada como la real, y se em-
plea como variable controlada en las estrategias de control que
se proponen.
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Figura 3: Sobresaturación estimada, obtenida a partir de los estados estimados
por el Filtro de Kalman .

4. Estrategias de control

Obtener una cristalización eficiente depende en gran medi-
da del control de la sobresaturación, por lo que su inclusión en 
las estrategias de control resulta favorable respecto a propues-
tas alternativas (Rozsa et al., 2011; Rozsa, Lajos et al., 2015). 
Como se mencionó en la introducción, utilizar la 
conductividad eléctrica de la masa cocida como variable 
controlada, presenta varios inconvenientes, incluso si dicha 
variable sigue la refe-rencia deseada (Bonnecaze, 2004; 
Grondin-Perez et al., 2005, 2006). Por otra parte, controlar la 
masa de cristales mc, puede no ser suficiente para garantizar 
que la sobresaturació́n permanezca en la zona intermedia. Al 
igual que la sobresaturación, la mc es una variable no medible 
que debe estimarse. La Figura 4 muestra una estrategia de 
control NMPC con mc como variable controlada. La mc sigue 
un perfil lineal creciente de 150kg/min. Sin embargo, la 
sobresaturación supera el límite de nucleación (Frew, 1973; 
Wright and White, 1974), aumentando la probabilidad de que 
se formen nuevos cristales indeseados de manera espontánea.
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Las Figuras 5 y 6 muestran el desempeño de los contro-
ladores PID y NMPC propuestos previamente (Morales et al., 
2021), siguiendo una referencia de sobresaturación constante 
de 1,25 unidades. Los errores de control obtenidos fueron 
inferio-res a un 4 % en ambos casos. La sobresaturación es 
controlada en un valor que favorece un crecimiento adecuado 
en la masa de cristales y minimiza la probabilidad de que se 
formen nuevos cristales.
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Figura 4: Estrategia de control NMPC utilizando como variable controlada la
mc. Se sobrepasa el lı́mite de nucleación.

Otro aspecto favorable de estos controladores fue su buen
comportamiento ante perturbaciones en el flujo de vapor de ca-
lefacción Fhs, que constituye un problema recurrente en la in-
dustria debido a problemas técnicos y de operación.
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Figura 5: Controlador PID utilizando como variable controlada la sobresatu-
ración estimada Ŝ S . Se aprecia el buen desempeño del controlador y un creci-
miento adecuado en la masa de cristales.

En la cristalización se procura el crecimiento de los cristales
de sacarosa, manteniendo la sobresaturación del licor madre en
los valores apropiados. Esto se logra equilibrando cuidadosa-

mente la tasa de evaporación con el flujo de alimentación ade-
cuado, para compensar la sacarosa que migra del licor madre
a la fase cristalina. Una estrategia utilizada industrialmente es
la de crear la llamada curva de ebullición (Figura 7). Esta cur-
va se implementa en la fase de cocción y relaciona cada valor
de nivel alcanzado por la masa cocida, con un valor de con-
centración, que se estima será el apropiado para garantizar en
cada punto concreto de la evolución del lote, la sobresaturación
deseada (Mazaeda and de Prada, 2011; Tejerina et al., 2014;
Mazaeda et al., 2014).
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Figura 6: Estrategia de control NMPC utilizando como variable controlada la
sobresaturación estimada. Se aprecia el buen desempeño del controlador y un
crecimiento adecuado en la masa de cristales.
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Figura 7: Curva Ebullición.

Por lo tanto, se puede tomar la curva de ebullición como
medida de la evolución del proceso. La concentración y el nivel
no permanecen constantes en el desarrollo de un lote, sino que
deben incrementarse gradualmente hasta alcanzar sus valores
finales, pero siguiendo valores adecuados en cada punto. Por
ejemplo, no serı́a eficiente elevar excesivamente la concentra-
ción a inicio o mediados del procesamiento del lote, ya que
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para alcanzar el nivel final debe continuar la alimentación al
evaporador, lo que conlleva a una disminución en la concen-
tración, que luego debe aumentarse una vez más para alcanzar
el valor requerido. Estas fluctuaciones de concentración llevan
a conducir el lote con un masa cocida muy apretada (con alta
concentración) o muy floja (con baja concentración), lo que
técnicamente es incorrecto. Por el contrario, siguiendo una cur-
va de ebullición adecuada se puede llevar la masa recogida, es
decir sin sobrantes de miel, lo cual significa conducirla a la
concentración que demanda el nivel alcanzado en cada punto
de la evolución del lote (Piedra, 1995).

Conducir la cristalización empleando únicamente la curva
de ebullición implica un control aproximado, que no garanti-
za los valores adecuados de sobresaturación. Sin embrago, in-
corporar dicha curva en las estrategias de control influye favo-
rablemente en el desarrollo de la cristalización. En la sección
siguiente, se propone incluir en las estrategias de control una
referencia de sobresaturación variable, que se obtiene aplican-
do una función de corrección a un valor de referencia tı́pico.
La función de corrección que se propone depende de la cur-
va de ebullición. Esta modificación incide favorablemente en el
desarrollo de la cristalización, ya que se controla la sobresatu-
ración y la correcta evolución del proceso, propiciando alcanzar
la concentración final con menor consumo de energı́a y tiempo
de operación.

5. Diseño de los controladores propuestos

5.1. Controlador PID
La Figura 8 muestra un esquema del lazo de control pro-

puesto, la señal de error e que entra al controlador PID es la
diferencia entre la referencia de sobresaturacion variable (S Pv)
y la sobresaturación estimada (Ŝ S ). La variable manipulada es
el flujo de alimentación F f . La ecuación de la referencia varia-
ble es de la forma dada en (18).

S Pv = S P0 − fc(Bxmg, Bxd
mg) (18)

Figura 8: Esquema del lazo de control propuesto. Se utiliza el controlador PID
siguiendo la referencia de sobresaturación variable S Pv.

Donde S P0 es una referencia inicial que se mantiene cons-
tante y fc(Bxmg, Bxd

mg) es la función de corrección propuesta
(19).

fc(Bxmg, Bxd
mg) = ϕ

(
Bxmg − Bxd

mg(N)
)

(19)

Donde Bxmg es la concentración de la masa cocida (Bx),
Bxd

mg es la concentración de referencia a partir de la curva de
ebullición y ϕ un parámetro que escala la concentración de Bx
a sobresaturación. La curva de ebullición (Figura 7) está defini-
da por la ecuación (20).

Bxd
mg(N) = b

[
(aN − Nu)γ + Bxv

]
(20)

Donde N es el nivel en el tacho ( %), γ es un parámetro que
se elige acorde a la forma deseada de la curva (ver Figura 7) y
b, a,Nu, Bxv son parámetros que quedan definidos especifican-
do los puntos extremos de la curva de ebullición (Tejerina et al.,
2014).

Sustituyendo las ecuaciones (19) y (20) en (18) se obtiene
la ecuación general de la referencia de sobresaturación variable
S Pv (21).

S Pv = S P0 −
{
ϕ
[
Bxmg − b

[
(aN − Nu)γ + Bxv

]]}
(21)

Para la simulaciones se consideraron condiciones iniciales
y finales de concentración y nivel tı́picas en el procesamien-
to de un lote de Cristalización C (Piedra, 1995; Damour et al.,
2010c). La concentración inicial en el pie de masa cocida fue
de 88Bx, con nivel inicial de 44,6 %. La concentración final de-
seada para la masa cocida C fue de 94Bx, con un nivel final de
aproximadamente 91,7 %, con γ = 1. De esta forma, la curva
de ebullición queda completamente parametrizada con los va-
lores b = 6, a = 0,0212, Nu = 0,9464, Bxv = 14,67 (20a). El
parámetro ϕ se ajustó por simulación a un valor de 0,2. Como
referencia inicial se tomó un valor tı́pico S P0 = 1,25. Final-
mente, sustituyendo los parámetros anteriores en (21), se ob-
tiene la ecuación de la referencia de sobresaturación variable
(21a).

Bxd
mg(N) = 0,1272N + 82,34 (20a)

S Pv = 17,71 − 0,2Bxmg + 0,0254N (21a)

El flujo de vapor de calefacción al evaporador Fhs se mani-
pula con un lazo PID independiente, tomando como referencia
la presión de vapor en la calandria Phs. La presión absoluta en
el interior del evaporador Pabs se considera controlada en un
valor de 0,12 bar. En la industria esta variable se controla sin
dificultad, utilizando un PID simple que manipula el flujo de
agua de enfriamiento al condensador barométrico acoplado al
tacho.

Respecto a los controladores PID utilizados, aunque indus-
trialmente existen algunas estructuras más complejas como el
control anticipatorio, el control en cascada o los filtros, más del
90 % de los controladores utilizados son de este tipo (Normey-
Rico, 2007; Åström and Hägglund, 2009; Gorostiaga et al.,
2011). Actualmente, los PIDs se implementan casi en su tota-
lidad en controladores lógicos programables (PLC), por lo que
su formulación debe ser discreta (Gorostiaga et al., 2011).

Existen diferentes variaciones en la estructura básica de los
controladores PID comerciales. Para ser más flexibles a los
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usuarios, los fabricantes como ABB o National Instruments im-
plementan alguna versión de la forma general o comúnmente
llamada forma ISA (Wang, 2020; Visioli, 2006). En este trabajo
se adopta una versión digital de dicho controlador (22) (Åström
and Hägglund, 2009; Åström and Wittenmark, 2013).

u(k) = Kpe(k) + I(k − 1) +
Kpts
Ti

e(k − 1)

+ (1 −
nts
Td

)D(k − 1) − Kpn(V p(k) − V p(k − 1))
(22)

Donde e(k) = βS P(k) − V p(k) es el error de control, β = 1 la
ponderación del SetPoint, S P es el Setpoint, V p la variable del
proceso, Kp es la ganancia proporcional, Ti es el tiempo inte-
gral, Td es el tiempo derivativo, n la constante de tiempo del
filtro, el tiempo de muestreo ts = 30seg (Damour et al., 2010c),
I(k) y D(k) son los términos integral y derivativo.

5.2. Controlador NMPC
La Figura 9 muestra un esquema de la estrategia de control

NMPC propuesta, donde se utiliza la referencia de sobresa-
turacion variable (S pv) definida mediante la ecuación (21).
La variable manipulada es el flujo de alimentación F f . Como
modelo interno del proceso se utilizó la versión estándar del
Filtro de Kalman Unscented (Ecuaciones 14.56 a 14.67, (Si-
mon, 2006)) para estimar los estados del proceso y el modelo
adoptado (Ecuaciones (1)-(5), (11a)) para predecir la sobresa-
turación futura.

El flujo de vapor de calefacción al evaporador Fhs se mani-
pula con un PID simple de manera independiente. No se con-
sidera conveniente manipularlo mediante el NMPC, dado que
con frecuencia en la industria, el vapor disponible se reduce
considerablemente debido a múltiples causas técnicas y de ope-
ración. En esa situación, se podrı́an demandar flujos de vapor
que no estén disponibles, lo que terminarı́a afectando el control
de la sobresaturación. Por el contrario, mediante el NMPC se
puede controlar la sobresaturación manipulando el flujo de ali-
mentación F f , aun en presencia de perturbaciones que reduzcan
la disponibilidad de vapor en el proceso (Morales et al., 2021).

J(23)

   Restr

(25,26,27)
  Proceso

  UKF  UKF

  Simulador

  Modelo Interno

 Optimizador No Lineal

min J

 Función Objetivo EDO
  (1-5,11)

Figura 9: Esquema del NMPC propuesto. Se sigue la referencia de sobresatura-
ción variable S Pv.

La forma general del funcional de costo se muestra en la
ecuación (23).

J = λ
Hp∑
j=1

(S Pv(t + j) − Ŝ S (t + j))
2
+ ζ

Hc−1∑
j=1

(∆F f (t + j))2

= λ

Hp∑
j=1

((S P0 −
{
ϕ
[
Bxmg − b

[
(aN − N0)γ + Bx0

]]}
)(t + j)

−Ŝ S (t + j))
2
+ ζ

Hc−1∑
j=1

(∆F f (t + j))2

(23)

Sustituyendo la ecuación de la referencia variable (21a) en (23),
se obtiene la expresión final del funcional de costo a minimizar
(23a).

J = λ
Hp∑
j=1

((17,71 − 0,2Bxmg + 0,0254N)(t + j) − Ŝ S (t + j))
2

+ζ

Hc−1∑
j=1

(∆F f (t + j))2

(23a)

El problema de optimización puede describirse de la forma si-
guiente:

mı́n
∆F f

J (24)

s.a.

0m3/s ≤ F f (t) ≤= 0,015m3/s (25)

1,1 ≤ Ŝ S (t) ≤ ln(t) − 0,02 (26)

Las restricciones sobre la acciones de control F f se considera-
ron acorde a sus lı́mites fı́sicos en el proceso. Las restricciones
sobre la variable controlada Ŝ S se tomaron teniendo en cuenta
que la sobresaturación se mantenga en la zona intermedia sin
sobrepasar el lı́mite nucleación ln (27) (Broadfoot and Wright,
1972; Frew, 1973; Wright and White, 1974).

ln = 1,1289 − 0,284
m̂i

m̂s + m̂i

+ (2,333 − 0,0709(Tmg − 60))(
m̂i

m̂s + m̂i
)2

(27)

6. Resultados

En esta sección se presentan los resultados obtenidos me-
diante simulación en MATLAB®& Simulink®. Se muestra el
comportamiento de los controladores propuestos en el segui-
miento de la referencia de sobresaturación variable. Posterior-
mente, se analizan los beneficios de emplear estas estrategias
de control en términos de ahorro de energı́a y tiempo de opera-
ción del proceso. Por último, se discute la utilización de estos
controladores en la primera y segunda etapa de la cristalización.

Las Figuras 10 y 11 muestran el buen desempeño de los
controladores PID y NMPC en el seguimiento de la referencia
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de sobresaturación variable S Pv, los errores de control obteni-
dos fueron inferiores a un 5 %. En ambos casos se logra una
concentración cercana a la deseada Bxd

mg, por lo que se reque-
rirá un apretado de la masa cocida C para lograr la concentra-
ción final.
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Figura 10: a) Se muestra el buen despeño del controlador PID siguiendo la refe-
rencia de sobresaturación variable. b) Concentración deseada Bxd

mg(N) a partir
de la curva de ebullición y la la concentración obtenida en el proceso.
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Figura 11: a) Se muestra el buen despeño del controlador NMPC siguiendo la
referencia de sobresaturación variable. b) Concentración deseada Bxd

mg(N) a
partir de la curva de ebullición y la concentración obtenida en el proceso.

Se aprecia que bajo las condiciones de operación consi-
deradas, no se pude seguir la curva de ebullición propuesta
inicialmente, debido a que la sobresaturación sobrepasarı́a el
lı́mite de nucleación, aumentando la probabilidad de nuclea-
ción espontánea. En consecuencia, los controladores ajustan la
referencia de sobresaturación para que el proceso evolucione
siguiendo una curva de ebullición apropiada, con valores de

concentración adecuados para cada nivel alcanzado por la masa
cocida. Esto es una ventaja considerable, ya que en la prácti-
ca, la curva de ebullición es ajustada heurı́sticamente por los
operadores. Otro punto favorable es, que con un estimador de
sobresaturación adecuado, la estrategia de control PID podrı́a
implementarse directamente en un PLC industrial.

En la Figura 12 se muestran los beneficios de utilizar la re-
ferencia de sobresaturación variable en lugar de un valor cons-
tante, en términos de ahorro de tiempo y consumo de energı́a
en el proceso. Para ello, se comparan las curvas de ebullición
obtenidas siguiendo una referencia constante S P0 = 1,25, con
las obtenidas siguiendo las referencias variables mostradas en
las Figuras 10 y 11. En las simulaciones se consideraron las
mismas condiciones experimentales en el pie de masa cocida,
en el flujo de alimentación F f y el mismo flujo de vapor de
calefacción al evaporador Fhs.
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Figura 12: Comparación de las curvas de ebullición obtenidas. El seguimien-
to de la referencia de sobresaturación variable (PID-SPv, NMPC-SPv) permite
obtener concentraciones superiores, lo que representa disminuir el tiempo de
operación y reducir el consumo de energı́a en el proceso.

Para el mismo nivel final, con el seguimiento de la refe-
rencia de sobresaturación variable (PID-SPv, NMPC-SPv), se
obtiene una masa cocida C con una concentración superior en
aproximadamente 0,8 grados brix a la alcanzada utilizando la
referencia constante (PID, NMPC), por lo que será necesario
un apretado de mayor duración utilizando la referencia cons-
tante. Este resultado supone disminuir el tiempo de operación
alrededor de 30 min y reducir el consumo de energı́a (vapor de
calefacción Fhs) entre un 15-20 % para alcanzar la concentra-
ción final.

Respecto al incremento en la masa de cristales mc, que se
considera como un indicador de calidad en esta etapa, con am-
bos controladores se garantizó un incremento superior a 2,6
veces la masa de cristales inicial. Estos son valores similares a
los que se obtienen tomando directamente como variable con-
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trolada la mc (Damour et al., 2010a; Morales et al., 2021). Esto 
evidencia que los controladores propuestos inciden favorable-
mente en la calidad del proceso, propiciando un incremento 
adecuado de la mc a partir del agotamiento de la sacarosa.

Por último, se discute brevemente la aplicación de estos 
controladores a la primera y segunda etapa de la cristalización. 
Este trabajo se enfoca en la Cristalización C, sin embargo, 
las estrategias propuestas consideran el control directo de la 
sobresaturación y de la evolución del proceso, mediante el se-
guimiento de una curva de ebullición adecuada, por lo que 
pueden utilizarse, con las modificaciones requeridas, en la fa-
se de cocción de la primera y segunda etapas. En la segunda 
etapa, serı́a necesario modificar l os valores fi nales e iniciales 
de concentración considerados para la curva de ebullición, ya 
que en esta etapa se opera con valores mayores. En la primera 
etapa, deben modificarse los valores de concertación correspon-
dientes y deberı́a incluirse en el funcional de costo del NMPC, 
información adicional sobre la CSD como el tamaño medio o 
el coeficiente d e variación d el c ristal. A demás, e n l a primera 
etapa, debe procurarse controlar la sobresaturación en las fases 
de concentración, semillamiento y establecimiento, donde no 
se utiliza la curva de ebullición.

La Tabla 2 muestra los parámetros de ajuste de los contro-
ladores utilizados y los ı́ndices de desempeño obtenidos para 
cada uno.

Tabla 2: Índices de desempeño y parámetros de ajuste.

Cont. IAE ITAE ISE ITSE Ajuste

PID 2.01 3.74 0.79 2.48
Ti=5,Td=10

Kp=0.1
NMPC 1.57 1.59 0.3 0.18 Hp=8,Hc =1

PID-Spv 1.31 2.03 0.03 0.07
Ti=2.5,Td=10

Kp=0.3
NMPC-SPv 2.29 3.63 0.65 1.97 Hp=8,Hc =1

7. Conclusiones

En este trabajo, se modifican dos estrategias de control PID
y NMPC presentadas previamente, con el objetivo de mejorar
el control del proceso de Cristalización C en la industria azu-
carera. En este sentido, se propone utilizar una referencia de
sobresaturacion variable, que se obtiene aplicando una función
de corrección a un valor de referencia constante. La función
de corrección propuesta depende de la llamada curva de ebu-
llición. Los resultados muestran un buen despeño de ambos
controladores en el seguimiento de la referencia variable, con
errores de control inferiores a un 5 %.

La referencia se ajusta automáticamente para controlar la
sobresaturación en valores correspondiente a la zona interme-
dia y que el proceso evolucione siguiendo una curva de ebulli-
ción apropiada, lo que permite alcanzar la concentración final
con menor consumo de energı́a y tiempo de operación. Como
desarrollo futuro, se prevé el diseño de estimadores de sobre-
saturación más adecuados, que faciliten la implementación de
los controladores propuestos a nivel industrial, e incluir en las

estrategias de control otras variables como la masa de cristales,
las purezas, el consumo energético o el tiempo de ciclo, que
puedan influir favorablemente en el desarrollo del proceso.
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López, F. G., 1969. El proceso de fabricación de azúcar crudo en los tachos.
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