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RESUMEN

En esta tesis se aborda, dentro de un marco de control constructivo no lineal,
el problema de disefiar conjuntamente el equipo, la politica de operacion y el
controlador para un reactor semicontinuo de polimerizacion en emulsion. Este
enfoque permite obtener una estructura de control en cascada que se caracteriza
por su gran robustez -identificando el comportamiento limite alcanzable a lazo
cerrado- y la construccion de un controlador calorimétrico. El disefio del equipo y
de la operacion del reactor se obtiene mediante la novedosa técnica recursiva de
inversion de sistemas dindmicos a la luz de consideraciones de seguridad,
productividad y calidad de producto. El controlador calorimétrico da seguimiento a
trayectorias prescritas de temperatura del reactor y contenido de mondmero sin
reaccionar mediante la manipulacion de las velocidades de adicion del mondémero

al reactor y de intercambio de calor.

Como ejemplo de aplicacion, mediante simulaciones numéricas, se ha
considerado el caso de la polimerizacion en emulsion de acetato de vinilo en un

reactor a escala industrial.




ABSTRACT

The problem of jointly designing the equipment, the operation policy, and the
calorimetric controller of a semibatch emulsion polymerization reactor is addressed
within a nonlinear constructive control framework. A backstepping approach yields
a passive cascade control structure, identifying the attainable closed-loop behavior,
and the construction of a calorimetric controller. The equipment and operation
design is obtained from a recursive dynamic inversion in the light of safety,
productivity, and quality considerations. The calorimetric controller tracks a
prescribed temperature-free monomer profile by manipulating the heat exchange

and monomer addition rates.

The polymerization of vinyl acetate in an industrial size reactor is considered

as an application example with numerical simulations.




INDICE

CapituloI. Los Problemas de Operacién y Control en Reactores de
Polimerizacion en Emulsién
L.1. Introduccién
I.2. Resefla critica del estado del arte en el problema de control de
reactores de polimerizacion en emulsién
1.3. Justificacion, objetivos y alcances de la presente investigacion

[.4. Bibliografia

Capitulo II. Formulacién del Problema de Disefio Conjunto Equipo-
Operacién-Control
I1.1. El reactor de homopolimerizacién
I1.2. Formulacion del problema
IL.3. Bibliografia

Capitulo I11. Disefio de la Operacién Nominal del Reactor

III.1. Panorama general sobre la problema4tica del disefio integral
proceso-equipo-control

I11.2. El problema de disefio proceso-control

I11.3. Discfio de la operacidén nominal
II1.3.1. Metodologia para el disefio del proceso-control
[11.3.2. La eleccién de las salidas
III.3.3. Inversion dinamica
I11.3.4. Controlador con retroalimentacion de estados
I11.3.5. Operacién nominal del reactor
I11.3.6. Especificacién basica de la configuracion de control

I11.3.7. Comentarios finales

Pagina

10
12

15

15
20
24

26
26

30
33
33
34
36
39
40
52
52




II1.4, Conclusiones 53

I11.5. Bibliografia 55
Capftulo IV. Estimacién Calorimétrica 58
IV.1. Motivacién 58
IV.2. Estado del arte en estimacién calorimétrica 59
IV.3. Planteamiento del problema de estimacién 63
IV.4. El estimador calorimétrico 66
IV.4.1. Resolubilidad del problema de estimacién 68
IV.4.2. Construccidn del estimador y sintonizacién 70
IV.4.3. Convergencia del estimador 73
IV.4.4. Efecto de la dindmica térmica no modelada 75
IV.4.5. Implementacion y funcionamiento del estimador 77
IV.4.6. Comentarios finales 78

IV.5. Validacidn experimental 79
IV.5.1. Esquema experimental y corridas de prueba 80
IV.5.2. Sintonizacidn del estimador y analisis de su 86

comportamiento

IV.5.3. Funcionamiento del estimador 93

IV.6. Conclusiones 97
IV.7. Bibliografia 99
Capitulo V. Control del Reactor 104
V.1. Perspectiva general del problema de control de reactores de 104

polimerizacién en emulsion

V.2, Diseiio del controlador con retroalimentacién de salidas 107
V.3. Ejemplo de aplicacion 111
V.4. Conclusiones 114
V.5. Bibliografia 115

Capitulo V1. Conclusiones y Recomendaciones 117

i




APENDICES

Apéndice A Modelo Cinético del Reactor de Homopolimerizacion Al

en Emulsion

A.l. Descripcion fisica del proceso de polimerizacién en Al
emulsion
A.2. Mecanismo cinético A6
A.3. Estructura del modelo A.10
A.4. Aplicacién de las ecuaciones del modelo A36
A.5. Conclusiones A.47
Apéndice B Herramientas de Dindmica y Control No Lineal B.1

Apéndice C  Dindmica Térmica del Reactor de Polimerizacion C.1

111




CAPITULO I

LOS PROBLEMAS DE OPERACION Y CONTROL
EN REACTORES DE POLIMERIZACION EN
EMULSION

I.1. INTRODUCCION.
El presente trabajo de investigacién forma parte de una serie de estudios llevados a

cabo simultaneamente con el propdsito de abordar las distintas facetas que constituyen el
complejo problema de disefio conjunto equipo-operacién-control de reactores de
polimerizacion en emulsién, reconocido éste por su importancia no sélo en el medio
académico sino también en la industria. En particular, en esta tesis el campo de accion y
perspectiva para hacer frente a esta tematica pertenece al 4mbito de la ingenieria de
reacciones de polimerizacion, y por tal motivo, todas aquellas herramientas y nociones de
control tedrico a emplear serdn debidamente traducidas o adaptadas al lenguaje de ese
campo, ya que su tratamiento matematico formal va mas alla de los alcances y objetivos de
este trabajo. Delimitado el enfoque de esta investigacion, se comienza la tesis resefiando
aspectos generales de la técnica de polimerizacién en emulsién y la problematica del

control de los reactores donde se lleva a cabo este tipo de procesos.

La polimerizacion en emulsion es un proceso heterogéneo en el cual uno 0 mds
monomeros se dispersan en una fase continua, normalmente agua, bajo agitacién y en
presencia de un tensoactivo (agente que imparte estabilidad a la dispersion), para
posteriormente llevar a cabo la polimerizacién mediante un mecanismo de radicales libres
generados a partir de la descomposicion de un iniciador que por lo general es soluble en
agua (Odian, 1991). El producto final, una dispersion coloidal de particulas de polimero en
agua, se conoce comunmente con el nombre de ldtex. En la Figura 1.1 se muestra un

esquema de un sistema convencional de polimerizacién en emulsion.
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Figura L.1. Sistema Convencional de Polimerizacién en Emulsién,

La produccion de polimeros sintéticos mediante esta técnica se remonta a los afios
de 1909 a 1915 en los laboratorios de la Farbenfabriken Bayer en Alemania, buscando una
posible ruta para la obtencion de hule sintético a partir de butadieno, aunque el gran uso
comercial de emulsiones poliméricas se dio en los Estados Unidos durante el periodo de la
segunda guerra mundial con la produccion de polimeros basados en estireno-butadieno
(Blackley, 1975). Desde entonces ha crecido enormemente el interés tanto industrial como

cientifico por esta técnica.

A pesar de su gran complejidad y a diferencia de otros procesos de polimerizacion,
la técnica en emulsién permite sintetizar polimeros de alto peso molecular a altas
velocidades de reaccion. Ademas, permite que exista una buena transferencia del calor
generado como resultado de la relativamente baja viscosidad y por lo tanto se puede lograr
un buen control de temperatura, no requiere del uso de solventes organicos inflamables y
toxicos, se logran conversiones muy altas, el peso molecular puede ser controlado mediante

el uso de agentes de transferencia de cadena, ofrece la posibilidad de controlar la




microestructura de las cadenas poliméricas, etc. Por todo lo anterior, esta técnica constituye
una manera muy atractiva de producir materiales poliméricos que encuentran un amplio
rango de aplicaciones, como por ejemplo, en las industrias de recubrimientos, plésticos
(tanto de escala masiva de produccidén —llamados también commodities—, como de

ingenieria —conocidos también como especialidades -), tintas y adhesivos.

Aunque durante las tres tltimas décadas se han hecho enormes esfuerzos para la
elucidacion de los complejos fendmenos fisicos y quimicos que gobiernan los varios
mecanismos operativos en los sistemas de polimerizacién en emulsion, la realidad es que el
proceso tiene aun algunas facetas no bien comprendidas (principalmente lo referente a los
mecanismos de formacién de las particulas de latex), y sin embargo, es cada vez mas usado
industrialmente. Como muchos otros procesos industriales, la polimerizacién en emulsion
se ha desarrollado sobre bases que mantienen una buena dosis de empirismo, lo que hace
que a menudo las condiciones bajo las cuales se procesan estos materiales no sean las mas

adecuadas.

Con la demanda de nuevos materiales como los polimeros funcionalizados, las
nuevas tendencias hacia la produccion con requerimientos cada vez mas estrictos en cuanto
a calidad, menos variabilidad, altas velocidades de produccion, mérgenes de flexibilidad y
la disponibilidad de plataformas de automatizacioén avanzadas, la ingenieria de reactores de
polimerizacién en emulsién ha venido experimentando un gran cambio en los ltimos afios.
En particular, por las necesidades del aparato industrial y por las potencialidades de mejora,
las estrategias de operacion y de control se han convertido en un objeto de investigacién
tanto en la academia como en la industria (MacGregor et al., 1984; Congalidis & Richards,

1998); tal es el caso del presente trabajo de investigacion,

Por la complejidad del problema y por su naturaleza, las estrategias de control que
se estin empezando a considerar son del tipo basadas en un modelo. Este enfoque cs
posible porque el area de modelado y simulacién matemdtica en ingenieria de reactores de
polimerizacion es un campo relativamente maduro y por ende, la operacion y el control de

reactores ofrece nuevas posibilidades para explotar los avances en tales disciplinas,




Por otro lado, tales estrategias de control son una manera de explotar las
potencialidades — hasta ahora subutilizadas— de las plataformas de automatizacién que estin
disponibles en el mercado. Esto, junto con los aspectos que se discuten a continuacion,
motiva y justifica el tema de estudio de la presente tesis: El disefio, la operacion y el

control de reactores de polimerizacion en emulsion.

Conjuntando simultaneamente aspectos de disefio, operacién y control, en este
trabajo de investigacién se abordara el problema de disefiar la operacién de un reactor de
homopolimerizacién en emulsiéon en donde se coordine la adicién de monémero y la
politica de intercambio de calor con el objetivo de obtener un material que cumpla con
determinadas especificaciones de disefio, bajo condiciones seguras de operacién y
respetando los margenes de operabilidad de la planta. La manera como estd organizada la
tesis es la siguiente: En lo que resta de este capitulo se presenta, a manera de resumen y en
el entendido de que posteriormente en cada capitulo se aportarn mas detalles, una revision
genérica del estado del arte sobre la problematica del control de reactores de polimerizacion
en emulsion asi como una breve resefia sobre las estrategias de control desarrolladas hasta
ahora para hacer frente a este problema, de tal suerte que una vez analizadas criticamente,
permitan dar sustento a la justificacién, objetivos y alcances del presente trabajo. En el
Capitulo II se formula, dentro de un marco unificado, el problema conjunto de disefio del

equipo, la politica de operacién y el control del reactor.

Posteriormente en el Capitulo I11, haciendo uso de la novedosa técnica de inversién
dindmica de sistemas no lineales, se presenta una metodologia sistematica para disefiar de
manera simultdnea el equipo, la operacion y el control de un reactor de
homopolimerizacién en emulsion, cuya aplicacién a un par de casos hipotéticos a escala
industrial, en buena medida captura el comportamiento observado de una unidad real. Esta
técnica también permite obtener el disefio del controlador perfecto con retroalimentacion de
estados (aquel cuyo desempefio representa el limite a alcanzar por cualquier controlador),
que aunque fisicamente no ¢s implementable pues requiere del conocimiento cn linea de los
estados del reactor, constituye un paso metodologico para la construccién de cualquier

controlador a implementar. Otra aportacion importante de este capitulo es el disefio de la




operacion del reactor, la cual puede verse, dentro del marco metodolégico de este trabajo,
como una trayectoria que evoluciona en el tiempo y que cumple con ciertas propiedades de
estabilidad ante perturbaciones de diversa indole. Este disefio de la operacién determina la
evolucion de las variables nominales, las cuales pueden servir como puntos de consigna
(set-points) -cambiantes en el tiempo- a alcanzar o trayectorias a seguir por parte de un

controlador (e.g., la temperatura del reactor).

Ante la imposibilidad de conocer en linea los estados del reactor para propésitos de
control se hace imprescindible una manera de estimarlos, para lo cual en el Capitulo IV se
presenta una metodologia completa para el disefio de un estimador cuya naturaleza
calorimétrica permite obtener, a partir unicamente de mediciones de temperaturas y flujos,
estimados en linea de las velocidades de generacién e intercambio de calor, de donde se
pueden obtener tanto la velocidad de polimerizaciéon como el coeficiente global de
transferencia de calor (variables requeridas por el controlador con retroalimentacién de
estados). El capitulo finaliza mostrando la wvalidacién del esquema de estimacidn
desarrollado mediante una serie de experimentos llevados a cabo en un reactor escala
laboratorio en donde se comparan las predicciones del estimador con los valores obtenidos
mediante la caracterizacién de muestras tomadas del reactor a diferentes tiempos usando
diversas técnicas analiticas fuera de linea. En el Capitulo V, haciendo uso de una variante
del principio de separacién, se muestra como al combinar el controlador con
retroalimentacion de estados desarrollado en el Capitulo III con el estimador calorimétrico
presentado en el Capitulo IV, sc puede obtener un controlador accionado por mediciones de
facil implementacion y sintonizacién, y cuya robustez queda de manifiesto mediante una
seric de simulaciones mostradas para el mismo caso del reactor industrial de

homopolimerizacién. En forma esquemdtica, esta interconexién se ilustra en la Figura 1.2.

Finalmente en el Capitulo VI, aparecen las conclusiones generales de esta tesis asi
como una serie de recomendaciones a seguir en trabajos futuros sobre esta misma linea de

investigacidn.




Dado que este trabajo de investigacién conjunta diversas disciplinas (modelado de
la cinética de polimerizacién en emulsién, ingenieria de reactores de polimerizacion, teoria
de control, etc.), cada capitulo puede considerarse como autocontenido, en el sentido que
incluye su propia descripcién de las variables empleadas asi como las referencias

bibliograficas consultadas para su elaboracion.

La tesis se complementa con un conjunto de apéndices en donde se muestra: el
modelo cinético empleado para el diseflo de la operacion nominal del reactor (dpéndice A),
una seccion especializada sobre herramientas de dindmica y control no lineal (4péndice B)
y un material de apoyo para comprender mejor la dindmica térmmica del reactor
(Apéndice C). La interrelacion de estos apéndices con el resto de la tesis quedara mas clara

en el transcurso del trabajo.

Estructura de Control TIpo Modelo Interno

d
Z () u z(t)
S — CONTROLADOR > REACTOR -
FAU)
x = Estados del reactor
% - Estados estimados
u = Entradas manlpulables * ESTIMADOR *

z = Salidas a regular
Z = Punto de consigna

7

d = Entradas exdgenas

Figura 1.2, Interconexién entre ¢l controlador con retroalimentacién de estados y el

estimador calorimétrico.




1.2. RESENA CRITICA DEL ESTADO DEL ARTE EN EL PROBLEMA
DE CONTROL DE REACTORES DE POLIMERIZACION EN EMULSION.

Dada la importancia industrial que reviste el poder controlar las propiedades de un
polimero, no es de extrafiarse que también el volumen de publicaciones cientificas desde
mediados de los afios 60 se haya incrementado notoriamente. En la actualidad, muchas de
las investigaciones han sido enfocadas a desarrollar métodos para controlar composicién en
copolimeros, algunas de ellas bajo condiciones isotérmicas (Hanna, 1957; Ray & Gall,
1969, Chiang et al., 1977; Guyot et al., 1981; Tirrel & Gromley, 1981; Johnson et al.,
1982; Rios & Guillot, 1982; Arzamendi & Asua, 1989; Dimitratos, 1989; Arzamendi &
Asua, 1990; Storti et al., 1992; Van Doremaele et al., 1992), o bien en casos en donde se ha
simulado reactores con capacidad limitada de transferencia de calor (Arzamendi & Asua,
1991; Vicente et al., 2003). Ademas, los casos de estudio cada vez se hacen mas acordes a
los sistemas industriales en el sentido de que se analizan efectos que anteriormente no se
contemplaban, como el empleo de mondmeros grado técnico (Leiza er al., 1993a),
emulsificantes no iénicos y mezclas de no ionicos con anidnicos (Abad et al., 1995),
sistemas de iniciadores redox (Abad er al., 1995), coloides protectores (Gilmore er al.,
1993; Abad er al., 1995), etc., de forma tal que cada vez se ha ido requiriendo de
herramientas matematicas y computacionales mas elaboradas para su implementacion.
También es importante mencionar que existe un gran interés en la actualidad por considerar
factores que normalmente antes no se involucraban simultineamente como los aspectos
puramente quimicos (composiciéon, microestructura) con aspectos  ingenieriles
(transferencia de calor, agitacion, etc.) (Arzamendi & Asua, 1991; Urretabizkaia et al.,
1993; Alvarez et al., 1995), debido a que conjuntarlos conducfa a problemas muy

complicados de resolver y no se contaba con las herramientas adecuadas para lograrlo.

Sin embargo, en la implementacién de todas estas politicas de control de
composicion a lazo abierto como trayectorias preprogramadas a través del tiempo de
reaccion existen dos inconvenientes. El primero se refiere a la incertidumbre inherente de
los modelos deterministicos (aquellos en los que cada fendmeno estd absolutamente
predeterminado por alguna consideracion fisica) empleados para generar tales politicas, ya

que el control prealimentado depende fuertemente de la bondad del modelo. El segundo




inconveniente se reficre a aquellos aspectos que normalmente no pueden ser modelados con
facilidad y precision, como por ejemplo, impurezas de los monémeros, variaciones
inesperadas en la temperatura del reactor y periodos de inhibicién que pueden provocar que
las politicas preprogramadas fallen. Por lo tanto, se necesita de un controlador con
retroalimentacidon que emplee mediciones en linea para compensar el efecto de la dindmica
no modelada, y de esta forma poder tener un proceso bien controlado. No es de extrafiarse
entonces que durante los ultimos afios se hayan reportado muchas estrategias a lazo cerrado
(es decir, un lazo de control con retroalimentacién) para control de composicién en
sistemas de polimerizacién en emulsion basadas en controladores con retroalimentacién
(Kravaris et al., 1989; Dimitratos, 1989; Dimitratos et al., 1989a, b; Kozub & MacGregor,
1992; Vega, 1993; Leiza et al., 1993b; Urretabizkaia et al.,, 1994; Canu et al., 1994;
Canegallo et al., 1994; Saenz de Buruaga et al., 1997; Saldivar & Ray, 1997; Asua, 2001).

Lo que se sabe ciertamente, al menos desde la perspectiva del marco conceptual en
el que se pretende desarrollar esta tesis, es que, debido a los fuertes acoplamientos, los
controles de composicion y temperatura deben abordarse simultineamente a fin de plantear
y resolver el problema —critico— de interaccién. De hecho, la existencia de un fuerte
acoplamiento cinético-térmico estd bien documentada para el caso de los reactores de
homopolimerizacién en emulsion (Alvarez et al., 1995), llegando a ser tal su magnitud a
medida que se reduce el tiempo de adicién del monémero, que inclusive puede llegar a
desestabilizar el sistema con sus consecuentes implicaciones en control. En otras palabras,
el esquema dc control a proponer debe disefiarse de forma tal que maneje o compense tales
interacciones, las cuales se sabe de antemano que son altamente no lineales y cambiantes en
el tiempo, dependicndo del punto particular en que se encuentre la evolucidén de la
polimerizacion, la cual por cierto ocurre en una amplia region del espacio de estados del
reactor. El problema de interaccion es clasico en control (Ogunnaike & Ray, 1994; Padilla
& Alvarez, 1997) y no existen maneras sistematicas y mucho menos satisfactorias de
resolverlo, aun en el caso de plantas con representacioén lineal. Es por tal razén que
inclusive los procedimientos estandares de elaboracion de homopolimeros a escala
industrial, por lo general, no son llevados a cabo en reactores por lotes, pues el control de

temperatura se vuelve extremadamente dificil, llegando incluso a la posibilidad de




ocurrencia de un disparo térmico. Esta es la razoén por la cual es comun en la practica
dosificar el (los) monémero(s) en forma tal que se pueda controlar la temperatura. Esto
lleva a un problema complejo de adicién sofisticada: la adicién coordinada de (los)
monomero(s), iniciador y de la manipulacién del fluyjo del medio de

calentamiento/enfriamiento que circula por la camisa del reactor.

Por otro lado, dado que el disefio del proceso-equipo afecta y es afectado por el
disefio del control, es claro que debe existir una tendencia hacia la integracién de procesos,
en la que el problema unificado de disefio proceso— equipo—control, sea visualizado dentro
de un marco no lineal requiriéndose de una herramienta metodol6gica dindmica también no
lineal, rigurosa, sistematica y robusta, capaz de afrontar y resolver esta situacién, Aunque
en principio este problema unificado de disefio proceso-control podria ser tratado via
optimizacion directa (Biegler er al., 1997), 1a gran dimension del espacio de biisqueda de la
solucion podria ser demasiado engorrosa o inclusive dar lugar a que el problema sea

practicamente intratable.

De la resefia del estado del arte discutida anteriormente, se puede concluir que no
existe una estrategia sistematica y fundamentada para abordar el problema unificado de
disefio proceso—equipo—control, inclusive para el caso de los reactores de
homopolimerizacion en emulsion, hecho que motiva el emprender esta investigacién
doctoral. El iniciar el estudio para el caso mas simple y que corresponde al disefio de la
operacion nominal y el control de un reactor de homopolimerizacién en emulsién, permitird
que llegado el momento de aplicar la metodologia desarrollada al caso del control de
reactores de copolimerizacion, o en general de multipolimerizacion, ésta se vea como una
extension natural del caso del reactor de homopolimerizacién, motivo de esta tesis,

previamente estudiado.




I.3. JUSTIFICACION, OBJETIVOS Y ALCANCES DE LA PRESENTE
INVESTIGACION.

La Justificacion:

La importancia que tiene este tipo de investigacién queda patente con la gran
cantidad de publicaciones que han aparecido durante la 1ltima década (Dimitratos et al.,
1994; Congalidis & Richards, 1998; asi como las referencias ahf contenidas), donde a pesar
de que las estrategias de control reportadas han sido obtenidas bajo marcos conceptuales y
herramientas muy diferentes, se observa que llevan a politicas de operacién similares, por
lo que se conjetura que son so6lo variaciones de una misma estrategia. Sin embargo, en la
mayoria de los casos, los disefios no estin solidamente fundamentados, son poco claros,
complicados y ademés estdn desconectados unos con otros. Por lo tanto, de la revisién
critica del estado del arte en cuanto a las estrategias de control de reactores de
polimerizacién en emulsion se concluye que aln existen ciertos aspectos no bien
comprendidos o insuficientemente fundamentados que justifican una investigacion
estructurada, la cual exige un mejor y mas cuantitativo entendimiento de cédmo disefiar
simultaneamente la operacion nominal, su interrelacién con el equipo y la especificacion de

un sistema basico de control.
Los Objetivos:
Especificamente, en este trabajo se pretende:
1. Generar una metodologia rigurosa, clara y unificante que permita abordar el problema
de diseflo conjunto equipo, politica de operacién y control en un reactor semicontinuo

de polimerizacion en emulsién a escala industrial.

ii. Obtener la especificacion del sistema de control para el reactor, tanto convencional

como avanzada (controlador-estimador).
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Para cumplir con estos objetivos se requiere del empleo, en forma balanceada y

complementaria, de las siguientes herramientas:

¢ Ingenieria de reactores de polimerizacion.

¢ Modelado y simulacidn de cinética de polimerizacion en emulsion.
o Disefio de equipo y factibilidad industrial,

» Diseflo de técnicas de estimacion calorimétrica.

¢ Dinamica y control no lineal.

Los Alcances:

¢ Entendimiento del problema y fundamentacion rigurosa de su resolucion,

¢ El poder explicar y entender, dentro de un marco comun, los trabajos propuestos
anteriormente por diversos investigadores.

¢ Criterios de modelado y robustez.

e Diseflo de controladores retroalimentados.

» Diseflo de estimadores (en particular de naturaleza calorimétrica).

¢ Criterios para el disefio de equipo y operacién,

En concreto, en este proyecto de investigacién doctoral se pretende disefiar
simultdneamente y de manera rigurosa, dentro de un marco conceptual de dinidmica y
control no lineal, el equipo, la politica de operacién y el control para un reactor de
homopolimerizacion en emulsion (ejemplificado para el caso del acetato de vinilo) en el
que se desea producir un material con especificaciones predeterminadas respetando los
margenes de scguridad y operabilidad de la planta. Metodolégicamente, el problema de
disefiar la operacion del reactor sera tratado como la existencia y construccién de una
trayectoria robustamente estable, mientras que en lo concerniente a la parte de control, se
enfocard en la manera de garantizar que tal trayectoria serd seguida a pesar de
perturbaciones. Esta metodologia seré4 la principal aportacion, ya que hasta donde se tiene
conocimiento, nunca se ha planteado anteriormente el atacar y resolver este importante

problema real desde este marco unificado de trabajo.
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CAPITULO IT

FORMULACION DEL PROBLEMA DE DISENO
CONJUNTO EQUIPO-OPERACION-CONTROL

RESUMEN

En este capitulo se formula, con un enfoque unificado, el problema de disefio
simulténeo del equipo de proceso, condiciones de operacién y esquema de
control, para un proceso de polimerizacién en emulsién operando en
semicontinuo. Este disefio integral es planteado desde una perspectiva que
conjuga conocimientos basicos sobre cinética de polimerizacién en emulsidn,
procesos de transferencia de calor, ingenieria de reactores de polimerizacion,
herramientas de dinamica de procesos y cierta dosis de experiencia industrial.

IL1. EL REACTOR DE HOMOPOLIMERIZACION.

En un reactor de homopolimerizacién en emulsién, el monémero es convertido a
polimero produciendo una cantidad significativa de calor (Penlidis et al., 1985; Hamielec
et al., 1987). Para propositos ilustrativos y sin restringir el enfoque, en este trabajo de
investigacion se considerara que toda el agua, emulsificante e iniciador de la formulacién,
estan cargados en el reactor desde el inicio del proceso y sélo el monémero sera dosificado
en un cierto tiempo. Antes de que la polimerizaciéon comience es necesario proveer al
sistema con calor para llevar su temperatura al nivel deseado; después de un cierto tiempo
(en el cual los sitios de reaccion —las particulas de latex ~ ya han sido formados), el calor
generado por la reaccion debe ser eliminado para tener un control adecuado de la
temperatura del reactor y prevenir un posible disparo térmico. La velocidad de
alimentacion del mon6mero y la politica de intercambio de calor deben ser tales que la
reaccion proceda lo mas rapido posible dentro de los margenes apropiados de seguridad
para obtener un producto que satisfaga especificaciones predeterminadas. En la Figura I1.1

se muestra una representacion del reactor ¢n cuestion.
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Figura IL.1. Diagrama del reactor de polimerizacion en emulsién,

Agua

El reactor es descrito por el siguiente conjunto de ecuaciones diferenciales

ordinarias no lineales (ver modelo completo en el Apéndice A) sobre el intervalo finito

0<t<t,

Tj = G5 [U(T-T}) - Uy(T}-Ty) + Qy] =,
T=CIR A+ wer(Te-T) - UCT-T)] =,

M = wi=1,,
P= R=f,
I =- Rp=A,
N =Rpn:= f,,

m =1 - (Mg + P)M

Tj(O)Z Tjo

T(0)= T,

M(0) =W + Mg =M,
P(0) =P,

100) =1,

N@©)=0

(1L.1a)
(IL1b)
(L.1c)
(IL.1d)
(IL1e)
(IL.1f)
(L1g)
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Este modelo cinético es estandar y fue derivado bajo el supuesto de que existe un
mezclado perfecto en el reactor, es decir, no existen gradientes de concentracién o
temperatura en el seno de la emulsion. La descripcién detallada del modelo puede
encontrarse en diversas referencias bibliograficas (Hamielec ef al., 1987; Dubé et al.,
1997), asi como también en el Apéndice A donde aparece ademds el calculo de los

diversos parametros cinéticos involucrados.

Los estados del reactor son: temperatura de la emulsién (T) y de la camisa (o
serpentin interno) de calentamiento/enfriamiento (Tj), masa de emulsibn (M) y de
polimero formado (P), concentracién de iniciador (I) y niimero de particulas de latex (N)
por unidad de volumen de fase acuosa. Por simplicidad, en el balance de calor del reactor
(Ec. II.1a) se ha considerado exclusivamente una camisa de calentamiento/enfriamiento (o
un serpentin interno; a definir posteriormente durante la etapa de disefio) como unico
medio de transferencia de calor, sin embargo, la inclusién de algin otro equipo (e.g.,
condensador o intercambiador de calor externo para la emulsion) para remocién de calor
en este modelo, seria trivial. De acuerdo a lo mencionado anteriormente, la condicién
inicial My estd constituida por las masas de agua (W) y emulsificante (Mg) cargadas al
reactor, mientras que la fraccion masa de monémero sin reaccionar! dentro del reactor es
(m). Las variables de salida que pueden ser medidas en linea son las temperaturas de la
emulsion (T) y de la camisa (o serpentin interno) de calentamiento/enfriamiento (Tj). Las
entradas exogenas son: la temperatura de alimentacion del monémero (Te), la temperatura
del fluido de calentamiento/enfriamiento a la entrada de la camisa o del serpentin interno

(T;e) v la temperatura de los alrededores (Ty).
jely ]

A primera instancia se podria pensar que la politica de tiempo minimo que se esta

buscando podria ser obtenida simplemente fijando la concentracién de monémero en los

sitios de reaccién (las particulas de latex) en su valor maximo [M ;"] (Othman et al.,

I La literatura especializada en control de reactores de polimerizacién en emulsion, se refiere comiinmente al
contenido de monémero en el reactor como mondémero sin reaccionar (también llamado monémero no
reaccionado o mondémero libre), para diferenciarlo del mondmero convertido a polimero (ver por ejemplo,
Dimitratos ef al., 1994).
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2004), cantidad que puede ser determinada a partir de consideraciones de equilibrio
termodindmico (para maximo hinchamiento). Para este caso en particular, se define a m*
como la fraccion masa de monomero sin reaccionar dentro del reactor correspondiente a la

situacion en la cual las particulas de latex se hallan saturadas con mondémero, es decir,

[M,]=[M;"]. El problema es que esta condicién podria ser potencialmente peligrosa de

excederse la capacidad maxima de extraccién de calor (posibilidad de disparo térmico),
razon por la cual las buenas practicas industriales sugieren mantener la cantidad total de
mondémero libre en el reactor en un valor lo suficientemente pequefio (es decir, m(t) <<
m*; a ser determinado en este caso especifico) mientras el reactor opera a su maxima
capacidad de enfriamiento (considerando un factor de seguridad). Esta estrategia conduce a
obtener un material con ciertas especificaciones en el menor tiempo posible y bajo
condiciones seguras, pero obviamente se requiere de un método de monitoreo eficiente
para determinar esta cantidad de monémero no reaccionado, lo cual tipicamente se lleva a
cabo mediante mediciones fuera de linea (como se vera en el Capitulo IV, esta cantidad se
puede determinar en linea mediante mediciones calorimétricas). En conclusién, el elegir la
cantidad de monémero libre y la temperatura de polimerizacién como variables de salida a
ser controladas, asegura el obtener un producto con una determinada calidad bajo

condiciones seguras de operacién del reactor (Alvarez et al., 1995).

Resumiendo, de acuerdo a los requerimientos del problema, el polimero a disefiar
debe producirse a la maxima velocidad posible (minimo tiempo de lote), respetando los
margenes de seguridad y operabilidad de la planta, asi como también cumplir con ciertas
especificaciones de desempefio (contenido de no volatiles, monémero remanente maximo,
etc.), razén por la cual se propone en este trabajo de investigacion que las salidas a seguir
para el disefio de la operacion del reactor sean la temperatura de la emulsién (T) y la
fraccion masa de monémero no reaccionado en el reactor (m), y por lo tanto, las entradas a
manipular serian el flujo masico de adicion de mondémero al reactor (w) y la velocidad de
intercambio de calor a través de la camisa o serpentin interno (Qj), el cual es llevado a
cabo via un sistema de calentamiento-enfriamiento a través de un lazo de recirculacion que
admite ya sea el flujo de agua fria wj procedente de la torre de enfriamiento de la planta o

el suministro de calor wghg (wg es el flujo masico de vapor suministrado por la caldera de
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la planta y Ag su calor latente de vaporizacién) por medio de vapor saturado inyectado ya
sea a un mezclador agua-vapor (como el mostrado en la Figura II.1) o bien a un cambiador

de calor externo (a definir posteriormente en la etapa de disefio):

Wokg s1 T<Tj
Qy=10 siTsz , WJ=(Wj,wS)' (II.1h)
Wj[Cj(Tje - Tj)] siT > Tj

Wj,wSZO, Wj=OsiTsTj,ws=OsiT2Tj

Por lo tanto, la manipulacion de Qy es equivalente a la manipulacion coordinada de

wj, es decir:

(0, Qy/rg) §i Q>0
wy= 1(0,0) siQy=0 (I1.2)
[Qy(cj(Tje-Tj) 1,07 si Qp < 0

Las velocidades de polimerizacion (incluye polimerizacién en la fase acuosa; ver
Apéndice A), descomposicidn del iniciador y generacién de particulas de latex (incluye los
mecanismos micelar, homogéneo y coagulativo; ver Apéndice A) son R, R, y R,,
respectivamente, mientras que U es el coeficiente global de transferencia de calor entre la
emulsion y el fluido que pasa a través de la camisa o del serpentin interno (incluyendo el
area de transferencia), variables que estin dadas por las siguientes ecuaciones (ver

funcionalidades completas en el Apéndice A):

R =f(T,P,M, L, N), R, =f(T,P, M, I, N) (I1.3a)
R, = f(T, ), U= £(T, Tj, P, M) (11.3b)

Uy es el coeficiente de transferencia asociado a las pérdidas de calor al medio
ambiente (incluye el area de transferencia relacionada), A es el calor de polimerizacién por
unidad de masa de monémero, C es la capacidad calorifica de la emulsién y C; la del
fluido que pasa por el serpentin interno (incluyendo su pared metalica) o bien la de todo el

sistema que integra la camisa y que se compone de: la pared metélica del reactor (R), la

19




pared metélica de la camisa (J), la pared del aislante térmico (I) y el fluido que circula a

través de la camisa (F).

C=Cr+Cp+Cj+Cy, Cg =Mgeg, S=R,F, ], 1

donde Mg es la masa del componente S y cg es su capacidad calorifica especifica. ¢y, Cps
Cw Y ¢j son respectivamente las capacidades calorificas especificas del mondmero,

polimero, agua y fluido de la camisa (o del serpentin).

I1.2. FORMULACION DEL PROBLEMA.
En notacidn vectorial compacta, el modelo del reactor (Ec. I1.1) estd dado por el

siguiente sistema de control:

x =1(x, d, u, p), 0<tst, x(0) =x, (IL.4a)
y = h(x), z = g(x) (I1.4b)

con estados (x), entradas exégenas (d), entradas de control (u), salidas a medir (y), salidas
a regular (z), funciones (f) y parametros (p) del modelo, funciones del modelo relacionadas
a la cinética y a la correlacidn para el cdlculo del coeficiente global de transporte de calor

F(x) y datos D

x=(T, T, P, M, 1, N), d=(T,T,T,),  p=(Pyp, D)
u= (Wi Wj)|5 y = (y’l‘: yj)'7 z= (Zm) ZT)'! f: (fT7 f;, fPs fMy fp fN)'
F(x) = (fy, f;, fy, £)'(x), D =[x, d(t), u(t), p] (IL5)

El vector p se compone de: p. que denota el conjunto de parametros que
permanecen fijos a lo largo del proceso de disefio, p, que se refiere al conjunto de
parametros libres a ser usados en el disefio y p, que contiene los parametros (de indole

calorimétrico) a ser empleados en el disefio del controlador (como se vera mas adelante en
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esta misma seccién). Por ejemplo, para un sistema de polimerizacién dado, es decir, una
vez fijado el sistema de mondmero a polimerizar, el iniciador y emulsificante a emplear, el
vector p, incluiria todos aquellos pardmetros cinéticos y termodinimicos involucrados en
ese sistema en particular. En cuanto al vector P, éste incluye la especificacion de la
geometria del reactor (relacion entre la altura de la seccion recta del tanque y el diametro
del mismo, L/Dy), la eleccion del sistema de agitacion (paleta de hojas rectas, turbina de 4
hojas, propela marina de 3 hojas, etc.), la seleccién del equipo para suministro de calor al
fluido de calentamiento (mezclador agua-vapor o intercambiador de calor), asi como la
especificacion del sistema de enfriamiento-calentamiento del reactor (camisa o serpentin
interno). En este caso en especifico, como el sistema de intercambio de calor con la
emulsion sera parte del disefio del proceso, P, incluiria también la determinacién del
coeficiente global de transporte de calor, el drea efectiva para intercambiarlo y el flujo de
circulacion del medio de calentamiento/enfriamiento a través de la camisa o serpentin, de
aqui que p, represente un conjunto de disefios admisibles de proceso (Alvarez ef al., 1995;

Zaldo & Alvarez, 1998).
Para un conjunto dado D, el modelo tiene una trayectoria solucién tinica
(posiblemente inestable a lazo abierto) x(t), con trayectorias también unicas para las

salidas z(t) y y(t):

x(t) = tt, t,, x,, (), u(-), pl, 0<tst, (11.6a)
z(t) = g[x(t)], y(t) = hx(t)] (I1.6b)

Entonces, el problema a resolver en esta tesis consiste en:

i) disefiar la operacion nominal O (es decir, el disefio del equipo y la politica de operacién

del reactor)

O = [&(1), d(), B(1), Z(t), 3(1), pl, O<t<t, (I1.7)
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mediante el empleo de los balances de materia y energia en conjunto con un modelo
cinético y de transporte de calor aproximado F(x) (validado a partir de datos
experimentales generados en laboratorio; ver Seccidén A.4 en el Apéndice A) (Ec. 11.5), de
tal suerte que el proceso a lazo cerrado se lleve a cabo lo mas répido posible con un
compromiso adecuado entre seguridad y operabilidad para obtener un polimero con ciertas
especificaciones (contenido de no volatiles, monémero remanente maximo, etc.) (Alvarez

etal., 1995).

En principio, como ya se ha hecho en la literatura anteriormente para el caso de
procesos batch (Juba & Hamer, 1986), este problema puede ser abordado mediante
técnicas de optimizacién estandares, para lo cual es necesario definir un indice de
desempefio (J,) ligado a la minimizacién de costos, a la maximizacién de productividad, a
la minimizacién de tiempo de proceso, etc. Especificamente para el caso de estudio que se
aborda en este trabajo de investigacion, sin restringir la metodologia y siguiendo la linea
de trabajos previos referentes a optimizacion de procesos de polimerizacién en batch y
semibatch (Gentric et al., 1999; Abel et al., 2000; Lima et al., 2004), se empleara como
indice de desempefio al tiempo de proceso J, = t;. Sin embargo, desde el punto de vista
metodoldgico, el planteamiento del problema de optimizacion directa tratado en los citados
trabajos se hace teniendo al modelo como restriccion dindmica y la bisqueda se hace sobre
las entradas (u), mientras que en el enfoque de esta tesis el problema de optimizacion se
formula teniendo como restriccion a la inversa dindmica (a definir posteriormente en el

Capitulo III) y 1a bisqueda se lleva a cabo sobre las salidas (z), es decir,
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z(g;jlgg e (I1.8)
sujeta a:

X, = fi[x,, d(t), w(t), p], x,(0)=x,, (Estados de la inversa dindmica)

u=h[x, d(t), w(t), p]

v =[zz,...,z2%]

u-<u(t) su*

X-Sx(t) £x+

z-<z(t)<z*

m(t) < m*

%(t) = % (conversién global minima a alcanzar)

M, = B’ w(1)dt (Cantidad total de monomero a alimentar)

pp = {L/DTa iAa iTc! iSC}

a < L/D;<b (a, b: cotas relativas a la geometria del reactor)

i, ={1,2,..} (1 =paleta de hojas rectas, 2 = turbina de 4 hojas, ...)
ir.= {1, 2} (1 = camisa, 2 = serpentin)

i = {1, 2} (1 = mezclador agua-vapor, 2 = intercambiador de calor)

Esta diferencia fundamental con respecto a las técnicas estdndares de optimizacién
directa es la que permite hacer la conexién entre el disefio de la operacion del reactor y el
disefio del control, ya que precisamente éste esta integramente ligado a la inversa
dindamica, como se vera en el Capitulo IIl, y por lo tanto, constituye una de las principales

aportaciones de este trabajo de investigacion.

11) disefiar un controlador dindmico calorimétrico

).(c = fc[xt:’ d(t)’ Y(t)! Z(t), pc]’ U(t) = hc(xc’ p(.)
P, = (€ €, € Cpp A, U, (11.9)

23




tal que el reactor a lazo cerrado sea capaz de dar seguimiento en forma robusta a la
trayectoria X(t), con una dinamica lineal y ajustable para el error de la temperatura y con
error acotado para el contenido de mondmero libre dentro del reactor. De conformidad con
las practicas de control y operacién de reactores industriales (Amrehn, 1977), la
construccién del controlador debe estar basada en balances de masa y calor junto con el
conocimiento de ciertos parametros calorimétricos p, de tal suerte que no sea necesario el
empleo de modelos que posean una alta incertidumbre como puede ser el caso de las
funcionalidades del modelo cinético y de transporte de calor F(x) (Ec. IL5). Ademas, el
controlador debe ser accionado por mediciones de temperatura [d(t) y y(t)] y por las
trayectorias nominales tanto de temperatura del reactor z(t) como de contenido de
monomero no reaccionado Z (t). Para prevenir la propagacién de perturbaciones en la
mezcla reaccionante originadas por el efecto que éstas tienen sobre el sistema de
intercambio de calor, el controlador de temperatura debe tener una estructura en cascada,
mientras que la politica de adicion del monémero debe ser en forma relacionada a la
generacion de calor, o dicho de otra manera, se debe adicionar el mondmero
proporcionalmente a la velocidad de generacion de calor a la luz de una capacidad
admisible de intercambio del mismo y conservando un margen de seguridad (Alvarez et

al., 2004),
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CAPITULO IIT

DISENO DE LA OPERACION NOMINAL DEL
REACTOR

RESUMEN

En este capitulo se aborda el problema de disefio simultineo del equipo de
proceso, condiciones de operacién y esquema de control, para un proceso de
polimerizacién en semicontinuo en términos de la existencia de una trayectoria
nominal de estados a lazo cerrado, unica y robustamente estable, Usando
herramientas de dindmica y control no lineal, se establecen las condiciones de
resolubilidad en términos del mapa de salidas de la planta y el conjunto de
pardmetros asociados al disefio del proceso-equipo. La caracterizacién de esta
resolucion provee guias y criterios para obtener el disefio del proceso-control.
Como ejemplo de aplicacidn, se discute la homopolimerizacién en emulsién en
proceso semicontinuo de acetato de vinilo en un reactor a escala industrial.

II.1. PANORAMA GENERAL SOBRE LA PROBLEMATICA DEL DISENO

INTEGRAL PROCESO-EQUIPO-CONTROL.

Como se mencioné en el Capftulo I, una de las técnicas de polimerizacion mas
ampliamente utilizadas para la producciéon de materiales como plasticos de ingenieria,
recubrimientos y pinturas, tintas, adhesivos, etc., es el llamado proceso en emulsién. La
importancia de esta técnica ha crecido de manera significativa durante los ultimos afios
debido a la imposicidén de regulaciones ambientales en las cuales se pretende reemplazar
sistemas tradicionales altamente toxicos y agresivos al ambiente basados en solventes, por
sistemas base agua que son mas amigables con el medio y no tdxicos. Sin embargo, este
proceso de polimerizacion es muy complejo debido a que posee una naturaleza dual: es
heterogéneo y coloidal a la vez. Respecto a los tipos de proceso empleados por esta técnica
se encuentra, en primer lugar, el proceso por lotes (batch), en el cual todos los ingredientes
de la reaccién —incluidos los mondmeros— son cargados al reactor desde el inicio del
proceso. Desde un punto de vista industrial, este tipo de proceso casi no se utiliza debido a
la naturaleza altamente exotérmica de este tipo de reacciones, lo cual trae como
consecuencia la imposibilidad de tener un control adecuado de la temperatura de

polimerizacién. Por otro lado, los procesos semicontinuos (a veces llamados también

26




semilotes o semibatch) ofrecen la posibilidad de manipular las adiciones de monémero e
iniciador al reactor y por lo tanto permiten alcanzar objetivos de control especificos. Es por
esto que, considerando aspectos de seguridad y operacionales, ¢l objetivo ideal seria
producir un polimero con propiedades a la medida a una velocidad de polimerizacién tal
que la velocidad de generacién de calor nunca exceda la maxima capacidad de remocion

del mismo que posee el reactor.

Uno de los factores mds importantes que hace dificil el control de un reactor de
polimerizacién en emulsién operando en semicontinuo es, como se menciond
anteriormente, la naturaleza multifisica del proceso. Ademas, la dindmica altamente no
lineal asociada a esta clase de reactores asi como el requerimiento de una adicién
coordinada de mondmero(s) e iniciador acoplada con la capacidad de intercambio de calor,
ha sido reconocido como un problema muy complejo de resolver. De hecho, existe una
gran carencia de metodologias que simultineamente aborden este problema de control de
tal suerte que confronten explicitamente aspectos como la no linealidad, el fuerte
acoplamiento dinidmico, la robustez (es decir, tolerancia a errores de modelado y
sintonizacién) y la estabilidad del sistema. Adicionalmente, el problema no lineal de
disefio proceso-equipo ha sido casi completamente ignorado en el pasado. En la practica
industrial, es bien conocido el hecho de que el disefio del proceso-equipo afecta y es
afectado por el disefio del control (Amrehn, 1977). En general, disefios de procesos hechos
bajo especificaciones rigurosas de desempefio significan una operacion con un
comportamiento no lineal acrecentado, donde la sensibilidad y estabilidad tanto a lazo
abierto como cerrado son conformadas por especificaciones clave de disefio sobre la forma
en que el mondmero es alimentado al reactor, la manera como es intercambiado el calor y
la clase de esquema de control a emplear, lo cual en el caso de procesos en semicontinuo
llega a ser mas evidente debido a que el estado del sistema evoluciona en regiones muy

amplias de su cspacio de estados.
Aunquc se han publicado muchas estrategias de control para reactores de

polimerizacion tanto a lazo abierto basadas en un modelo mateméatico del proceso (Guyot

et al., 1981; Rios & Guillot, 1982; Broadhcad er al., 1985, Hamielec et al., 1987,
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Arzamendi & Asua, 1989, 1990, 1991; Van Doremaele ef al., 1992; Leiza et al., 1993a;
Urretabizkaia et al., 1994a; Dubé et al., 1997) como a lazo cerrado basadas en control
retroalimentado (Dimitratos et al., 1989a, b; Kozub & MacGregor, 1992; Soroush &
Kravaris, 1992; Leiza et al., 1993b; Canu et al., 1994; Canegallo et al., 1994;
Urretabizkaia et al., 1994b; Asua et al., 1995; Mutha et al., 1997; Senz de Buruaga et al.,
1997; Saldivar & Ray, 1997, Hammouri et al., 1999; Tyner et al., 1999; Alvarez et al.,
2000; Othman et al., 2000; Asua, 2001; Vicente et al., 2001), la mayoria de ellas se refiere
al problema de control de composicién en reactores semicontinuos pero muy pocos
trabajos han sido propuestos para el caso de homopolimerizacién en emulsién, el cual es
importante per se y un prerrequisito necesario para abordar los casos de co-, ter-, y en
general, multipolimerizaciones. En términos generales, se ha reconocido que el principal
problema para llevar a cabo un control adecuado de un reactor de polimerizacion en
emulsion es la falta de sensores en linea, los cuales son dificiles de desarrollar debido a la
naturaleza coloidal del latex. Recientemente, el uso de calorimetria en linea aplicada a
procesos de polimerizacion en emulsion se ha convertido en una herramienta valiosa para
la estimacién indirecta de velocidades de polimerizacién, composicién de copolimeros y
parémetros cinéticos desconocidos. La ventaja de esta técnica es que s6lo requiere de
informacién (mediciones) de sefiales ficilmente disponibles como son temperaturas y
flujos, y de las ecuaciones de conservacién Moritz (1989), tal como se discute en el

Capltulo IV de esta tesis donde se aborda el problema de estimacion calorimétrica.

En este capitulo se trata el problema de disefiar simultineamente el equipo de
proceso, las condiciones de operacion y el esquema de control de un reactor semicontinuo
de homopolimerizacion en emulsion a partir de un modelo no lineal razonablemente bueno
del proceso que inclusive ha sido validado experimentalmente a nivel laboratorio (ver
Seccion A.4 del Apéndice A), para obtener un compromiso adecuado entre capacidad de
produccién y variabilidad de producto asi como también seguridad y confiabilidad de su
operacién. Aunque en principio este problema de busqueda de una trayectoria del reactor-
estructura de control podria ser tratado dentro de un marco de optimizacién mixta entera
(siempre y cuando se dispusicra de algunas herramientas para trayectorias en tiempo finito

del proceso semicontinuo), el enfoque de control constructivo (Sepulchre et al., 1977;
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Kristic et al., 1995: Alvarez-Ramirez et al., 2002a, b) cuestiona el que pueda lograrse una
metodologia tan general que abarque la gran diversidad de sistemas no lineales de interés
practico y en su lugar propone emplear procedimientos que identifiquen y exploten las
caracteristicas de una clase particular de sistemas, a partir de las cuales se puedan obtener
ciertas propiedades de optimalidad via procedimientos recursivos de disefio. Hasta donde
se tiene conocimiento, la consideracion de un enfoque geométrico no lineal para afrontar el
problema de disefio integral de procesos no ha sido explorado anteriormente, por lo que es
precisamente sobre esta linea de pensamiento que en este trabajo de investigacion se
mezclan conceptos y herramientas de inversion geométrica, estimacion, analisis de
propagacion de errores e ingenieria de reactores de polimerizacién, para confrontar
explicitamente aspectos clave como la resolubilidad, estabilidad, robustez, construccion y

sintonizacion, los cuales fundamentan el problema y su solucién.

Siguiendo el método geométrico (Wonham, 1985), de acuerdo a la discusion
anterior, en esta tesis se aborda el problema de disefio integrado de procesos en términos
de la existencia de una trayectoria admisible de estados que: (i) es obtenida a través de una
inversién dinamica entrada-salida de la planta, y por lo tanto, es determinada unicamente
por una trayectoria admisible de entradas; (it) es Lyapunov estable o estabilizable por
retroalimentacidon y estructuralmente estable (robusta bajo errores en los parametros del
modelo; Hirsch & Smale, 1974) o estructuralmente estabilizable por retroalimentacion. La
metodologia a seguir se resume de la siguiente manera: para un conjunto candidato de
variables de salida, se derivan condiciones de resolubilidad cuya validacion es equivalente
a la verificacién de las condiciones de controlabilidad, observabilidad y estabilizabilidad
de la planta; hecho esto, se propone un procedimiento para obtener, en la etapa de disefio
(para un determinado equipo, bajo ciertas condiciones de operacion y especificaciones de
desempeiio de control), la operacion nominal del reactor y su esquema basico de control.
Tal procedimiento puede ser usado: (i) para resolver interactivamente el problema de
diseflo del proceso, o (ii) como punto de partida para formular y resolver un problema de
optimizacién bien condicionado (Biegler et al., 1997). La solucidn estructural al problema
de control provee la especificacion esencial de un esquema de control que es valido para

una implementacion tipo convencional o para una avanzada.
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Como ejemplo de aplicacién se consider6 un problema industrial real: la
polimerizacion en emulsién de acetato de vinilo en un proceso semicontinuo, donde el lote
debe llevarse a cabo lo mas rapidamente posible dentro de los margenes de seguridad y
operabilidad de la planta para dar lugar a un producto que cumpla con ciertas
especificaciones preestablecidas (e.g., contenido de no volatiles, cantidad méaxima de

mondmero remanente, etc.).

Resumiendo, el problema de disefiar la operacion del reactor ser4 tratado, dentro de
un marco de dinamica y control no lineal, como la existencia y construccién de una
trayectoria robustamente estable (Alvarez et al., 1995) que satisfaga la inversa dinamica
del proceso semicontinuo en términos de condiciones que admitan un significado fisico y
que incluya decisiones clave sobre la configuracion del reactor y el equipo de mezclado e

intercambio de calor.

IIL2. EL PROBLEMA DE DISENO PROCESO-CONTROL.

Aquellos procesos que no pueden ser bien controlados debido a su naturaleza
misma, como es el caso de las reacciones de polimerizacion en general, son muy
susceptibles a perturbaciones debidas a cambios en la carga o en los puntos de consigna
(set-points). En la préctica, el llamado sistema de control prealimentado compensa
continuamente la materia o energia entregada al proceso contra las demandas de la carga
con el proposito de forzarlo a que responda, como fue diseffado, para seguir los puntos de
consigna (set-points) a pesar de la existencia de perturbaciones (Shinskey, 1979).
Consecuentemente, los calculos hechos por el sistema de control son balances de materia y
energia sobre el proceso, y por lo tanto, las variables manipulables deben ser velocidades

de flujo reguladas con una buena precision.

En el procedimiento seguido para el disefio de un sistema prealimentado, el modelo
de proceso debe ser invertido, es decir, las variables manipulables son resueltas en
términos de los componentes de la carga y las variables controladas, pero en las ecuaciones

donde aparecen estas variables controladas se reemplazan éstas por valores de puntos de
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consigna (set-points) y sus derivadas. De manera general y en un lenguaje mas técnico, a
este procedimiento se le denomina como inversion dindmica de un sistema (Slotine & Li,
1991; Isidori, 1995) y representa el comportamiento limite a alcanzar por cualquier
controlador, es decir, es el desempefio de lo que podria ser realizado si se empleara un
controlador perfecto. De hecho, en este trabajo de investigacion, la idea es usar un marco
de dindmica y control no lineales para abordar rigurosamente y resolver el problema de
disefio de la politica de operacién del reactor semicontinuo de homopolimerizacién en
emulsion, el cual serd tratado como la existencia y construccién de una trayectoria
robustamente estable -entendiéndose con ésto que sus trayectorias perturbadas
permanecen arbitrariamente cercanas a ella siempre y cuando las perturbaciones de indole
diverso sean arbitrariamente pequeflas- (ver Alvarez et al, 1995; y referencias ahi
contenidas) que satisfaga la inversa din&mica del proceso. En principio, esta inversa
dindmica puede ser usada no sélo para disefiar la politica de operacién nominal, sino que
también para disefiar un esquema de control retroalimentado, ya sea convencional (Padilla
& Alvarez, 1997), o avanzado (Alvarez, 1996). Un tratamiento matematico formal de este
tema va mas alla de los alcances de este trabajo de investigacion, sin embargo, para un
lector especializado interesado en la materia, en el Apéndice B de esta tesis se introduce
este concepto, a manera de resumen, junto con otras herramientas utilizadas en el estudio

de dindmica y control de sistemas no lineales.

Como se estableci6 en la formulacién del problema (ver Seccién II.2 en
Capitulo II), ¢l objetivo del problema de control de seguimiento de una trayectoria supone,
como su nombre lo dice, el hacer que una variable de salida determinada [z(t)] siga una
trayectoria deseada [2(t)]. Una dificultad aparente es que la variable de salida z (ver
Ec. 1L4b) esté sélo indirectamente relacionada con la variable de entrada u a partir del
conocimiento de los estados del sistema (Ec. I1.4a), sin embargo, se puede intuir que esta
dificultad de disefio del control con seguimiento se podria resolver si se pudiera encontrar
una relacién directa y simple entre la salida del sistema z y la entrada de control u (Slotine
& Li, 1991). Supéngase que la manera de generar dicha relacién explicita entre la salida z
y la entrada u implique derivar respecto al tiempo k veces la salida. Se dice entonces que el

sistema es de grado relativo k. Dicho de otra manera, un grado relativo de uno significa
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que la entrada manipulable afecta directamente a la primera derivada temporal de la
variable de salida. Un ejemplo simple de esto ocurre cuando la temperatura de un reactor
batch esta siendo controlada manipulando la entrada de calor al sistema (Kravaris et al.,
1989): dado que la primera derivada de la salida es el balance de energia, es claro que ésta
debe ser afectada por la variable manipulable. Sistemas con grado relativo uno surgen de
manera natural en el control de procesos quimicos, siendo éstos dindmicamente mas
rapidos que aquellos con grados relativos mas altos, es decir, a medida que aumenta el
grado relativo de un sistema las velocidades de respuesta se hacen mas lentas, y por lo
tanto, se obtiene un desempeflo pobre del sistema de control. Este concepto es equivalente
a la lentitud o retraso que es caracteristico de sistemas dindmicos a medida que aumenta el
numero de capacitancias a través de las cuales fluye materia o energia (Stephanopoulos,

1984),

En concreto, en esta tesis, el problema de disefio proceso-control consistira en
determinar simultaneamente: (i) una evolucién nominal del reactor que sea admisible X(t);
(if) sus correspondientes entradas nominales admisibles u(t) y d(t); (iii) un disefio

admisible del reactor Pps ¥ (iv) la especificacion basica del esquema de control.

De la misma forma que en el enfoque de control geométrico (Wonham, 1985), se
pueden distinguir dos niveles igualmente importantes para confrontar el problema de
disefio proceso-control: (i) resolubilidad del problema y su naturaleza; y (ii) disefio de la
estrategia proceso-control. En el primero, se hace énfasis en estudiar la existencia de una
solucién y su estructura mediante un enfoque que es independiente de dimensiones
especificas del equipo de proceso o de controladores especificos. Una vez determinada la
resolubilidad del problema proceso-control en el nivel estructural, en la etapa de disefio se
establecen valores reales de las cotas para los diversos conjuntos mencionados,
trayectorias admisibles, ganancias para las retroalimentaciones e indices de desempefio. De
hecho, un enfoque formal para esta cuestion de disefio conduciria a un problema de sintesis

de procesos dentro de un marco de optimizacion (Biegler et al., 1997).
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II1.3. DISENO DE LA OPERACION NOMINAL.
I11.3.1. Metodologia para el diseiio del proceso-control.

En términos generales y principalmente en lo que se refiere a la cuestién de

resolubilidad, se sugiere el siguiente procedimiento sistematico para disefiar el proceso y

su control, en el entendido que esta metodologia serd mas clara para el lector cuando se

ilustre posteriormente con un caso practico:

a)

b)

d)

Seleccionar una configuracion de equipo (geometria del reactor, sistema de agitacion,
sistema de intercambio de calor, etc.) de entre todas las posibles combinaciones
propuestas que se desee evaluar, asi como sus respectivas condiciones de proceso.
Entonces, dado ese conjunto de pardmetros del equipo y del proceso (pp, p,), elegir una
salida candidata g(x) y proceder a construir su inversa dinamica. En un lenguaje mas
técnico esto equivale a probar las condiciones (ii), (ii1) y (iv) del teorema enunciado en
el Apéndice B. En caso de que la salida elegida satisfaga las citadas condiciones,
construir el control, es decir, la funcién de retroalimentaciéon (ver Ec. B.3b del
Apéndice B). En caso contrario, probar con una nueva g(x).

Para las trayectorias candidatas z(¢) y d(z), determinar la trayectoria nominal de
estados ¥(¢) y su correspondiente trayectoria nominal de entradas z(¢) .

Probar la estabilidad (nominal y robusta) de la trayectoria nominal de estados X(¢) . Si
%(¢) es inestable, considerar una salida nominal diferente E(t). Continuar con este
procedimiento hasta lograr que X(¢) sea robustamente estable. En caso de que esto no
fuera posible, escoger un nuevo mapa de salidas y comenzar otra vez el procedimiento

(regresar al inciso b).

Una vez probada la estabilidad de la trayectoria nominal de estados ¥(z) , verificar que
la correspondiente trayectoria nominal de entradas #(¢) sea admisible (es decir, que
satisfaga las especificaciones y restricciones de disefio del proceso). En caso
afirmativo, evaluar la funcién objetivo J, = t, (tiempo de proceso), de lo contrario

proponer otra trayectoria candidata E(t) y regresar al inciso c.
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f) Ajustar E(t) de tal forma que dadas X, y d(1), se obtengan trayectorias admisibles
para los estados y las entradas. Para cada z(t) evaluada obtener la correspondiente
funcién objetivo J,. Repetir esta operacion tantas veces hasta que J; ya no cambie
apreciablemente (e.g., +5 minutos). Este valor se considerar4 entonces como el tiempo
minimo de duracion del proceso.

g) Repetir el procedimiento completo para el resto de combinaciones propuestas de
configuracion del equipo, obteniendo en cada caso su correspondiente tiempo minimo
de duraciéon del proceso. Habiendo hecho esto se obtendri el disefio nominal de la
operacion del reactor para cada una de las configuraciones de equipo evaluadas, de los
cuales se seleccionard como el Optimo aquel cuyo tiempo minimo de duracién del

proceso sea el mas bajo.

Tipicamente, con la informacion, experiencia y criterios disponibles de la escena
industrial, este disefio recursivo sélo toma, para una configuracion de equipo determinada,
de 3 a 5 iteraciones (Alvarez et al., 1995), y en principio, puede ser sistematizado mediante

el uso de herramientas de optimizacion directa disponibles para procesos batch.

I11.3.2. La eleccidn de las salidas.

El propdsito de esta seccién es justificar la eleccidon de las variables de salida
establecida en la Seccién II.1 de acuerdo al marco tedrico expuesto anteriormente. Cuando
se llevo a cabo la formulacién del problema (ver Seccion II.2), se propusieron como
variables de salida (variables a ser controladas) la fraccion masa de mondmero sin
reaccionar (z,) y la temperatura del reactor (z;), mientras que las correspondientes
variables de entrada (variables a ser manipuladas para lograr el control) fueron el flujo
masico de adicion de monémero al reactor (w) y la velocidad de intercambio de calor a
través de la camisa o serpentin (Qj), ésto con el fin de lograr la maxima velocidad de
produccién bajo condiciones seguras para obtener un polimero con ciertas propiedades

especificas.
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Sin embargo, cabe preguntarse, jes esta eleccion de variables de salida la
adecuada? La respuesta a esta interrogante es afirmativa, de acuerdo a los argumentos que

se discuten a continuacioén,

Como en cualquier proceso de polimerizacién, la temperatura es una variable clave
que afecta la cinética de la reaccion, por lo que ésta debe ser considerada forzosamente
como una salida. Otra variable que es comtin considerar en procesos de polimerizacion es
la conversién global (definida como y = P/M,), ya que ésta est4 intimamente ligada a los
aspectos cinéticos y a la calidad y productividad del proceso ;Se podria considerar esta
variable como una salida en lugar de la fraccién de monémero libre? Para responder a esta
cuestion, considérese entonces a z; = X y z, =T. Los grados relativos asociados a estas
salidas son: k; =2y 1, =1 (ya que para z, en su primera derivada z, = ¥ = R/M, no
aparece explicitamente una entrada de control, por 1o que se requiere derivar una vez mds,
es decir, obtener z, = ¥ = (1/M,) [0xR x], en donde al sustituir las derivadas de los estados
X aparecen automdticamente las entradas de control; para el caso de z, basta con obtener
su primera derivada z, = T, que de hecho es el balance de calor del contenido del reactor

dado por la Ec. I1.1b), es decir, x=1x, + 1, = 3.

Analizando un perfil tipico de conversion vs. tiempo en cualquier proceso de
homopolimerizacién de acetato de vinilo en semicontinuo, éste normalmente presenta una
forma sigmoide, por lo que al inicio del proceso [0xR] —» 0 (siendo R la pendiente de dicha
curva), lo cual significa que no es posible calcular la entrada de control a partir del
conocimiento de y , o dicho de otra manera, la eleccién de la conversién como variable de
salida darfa lugar a un problema extremadamente mal condicionado. Desde el punto de
vista fisico ésto significaria que durante el comienzo del proceso de polimerizacion en
emulsién, las entradas de control no tienen un efecto significativo sobre la curva
conversién - tiempo. En conclusion, la conversién no resulta ser una salida de control
adecuada (Alvarez ef al., 1995). La razon de ésto, como se discute en Padilla y Alvarez
(1997), es que altos grados relativos implican derivadas parciales de alto orden de cinéticas

de polimerizacién, que a su vez tienen incertidumbres paramétricas y funcionales, por lo
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que se esperaria que conduzcan a trayectorias poco robustas (como es este caso de la

conversion).

Entonces, ;existird otra salida que conserve la esencia o lleve implicito el
significado de la conversion pero que conduzca a grados relativos bajos? La respuesta es
afirmativa y la variable de salida seleccionada es la fraccién de monémero remanente en el

reactor (Alvarez et al., 1995).

Para este caso se eligen entonces: z, =m y z, =T. Bajo esta situacién la salida
g tiene un grado relativo ¥, = 1 (ya que basta con derivar a z, una séla vez

z,=m = {-R + [1 — m]Jw}/M para obtener explicitamente su relacién con la entrada de

control w).

Contrariamente al caso anterior, esta eleccién de salidas resulta ser muy
conveniente ya que evita el mal condicionamiento causado por [0xR], que de acuerdo a lo
explicado anteriormente, conduce a procesos potencialmente inestables en cuanto a

robustez.

II1.3.3. Inversi6n dindmica,

Como se menciond previamente, el problema de inversion dinamica consiste en
determinar la trayectoria de control unica u(t) asociada a una realizacién dada entrada-
salida [d(t), z(t)] sobre un periodo en el intervalo [0, t]. Habiéndose demostrado en la
Seccion 111.3.2 las condiciones de resolubilidad del problema, a continuacién se procede a
construir la inversa dindmica del reactor de homopolimerizacién en emulsién usando las

variables de salida a regular cuya eleccion fue sustentada anteriormente.

La manera sistematica y rigurosa de construir la inversa dindmica se describe con
cierto detalle en el Apéndice B, sin embargo, dado que este material pertenece al 4&mbito
del control tedrico y por lo tanto va mas alld de los alcances de este proyecto de

investigacion, en esta tesis se optd por un enfoque mas acorde a la ingenieria de reactores

36




de polimerizacion el cual se basa, esencialmente, en balances de materia y energia aunados

al modelo cinético y de transporte de calor del reactor.

De esta forma, para la construccién de la inversa dindmica (ver Alvarez et al., 1995
y Zaldo & Alvarez, 1998) se toma la derivada temporal de las salidas z = g(x) (Ec. I1.4b),
se sustituye x por f (Ec. I1.4a) y se obtiene el siguiente par de ecuaciones algebraicas (dado

que la metodologia a seguir propone que z y z son conocidas):

zym = [-R+ (1 - z,)W]/M (1IL.1a)
2= CI[R A+ ¢y (Te - Z)W - Uz, - T))] (ILL.1b)

Obsérvese en este sistema de ecuaciones que la primera entrada de control a
determinar [el flujo de alimentacién de mondmero al reactor w(t)] puede ser obtenida
facilmente a partir de la Ec.(Ill.1a), sin embargo, la segunda entrada de control [la
velocidad de calor extraido por el fluido que circula a través de la camisa o serpentin de
enfriamiento Qy] no aparece explicitamente en la Ec. (111.1b), por lo que se requiere volver
a derivar esta ecuacion (es decir, se requiere obtener z.) lo cual conlleva a la problemaética
de requerirse del conocimiento de la funcién no lineal F (Ec. I1.5) y su matriz Jacobiana
OxF. Dicho de otra manera, el mapa de salidas tendria como grados relativos al par (1, 2),
pero por lo explicado anteriormente, esto podria conducir a problemas de robustez (por el
grado relativo mayor a uno de la segunda salida escogida). Para evitar este inconveniente y
poder construir un controlador independiente del conocimiento de la funcién F (que como
ya se explicé anteriormente posee incertidumbre de la cinética de polimerizacion y de la
correlacion para evaluar el transporte de calor) se recurre al artificio de considerar a la
temperatura de la camisa/serpentin Tj como una entrada de control "virtual” (en lugar de
QJ), por lo que entonces se pueden resolver las Ecs. (III.1) para (w, T;) y asi obtener lo que

seria el control primario (0 maestro):

W= R +M z)/(1 - 7py) (l11.22)
Tj = 2, + U'[CZ; - RA - Wory(Te- 2,)] (I11.2b)
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Una vez que se conoce Tj (Ec. II1.2b), se hace uso del balance de calor en la
camisa/serpentin (Ec. II.1a) para obtener la velocidad de intercambio de calor con el fluido
que circula a través de ellos (Qj), a partir del cual se puede obtener el flujo de servicios
requerido (vapor saturado o agua de enfriamiento) que es precisamente la segunda entrada
de control. Dado que para hacer esto se requiere del conocimiento de la primera derivada
de la temperatura de la camisa/serpentin T;, es necesario construir un filtro de segundo

orden por medio del cual se estima esta derivada:

A . fa A
=9 +20°(Ty - T)), Ti(0) = yjo (II1.3a)
bj = 0™(T; - Tj), vi(0) = Vjo (I11.3b)

siendo o’ la frecuencia (ajustable) del filtro y Qj el estimado de Tj. Entonces, a partir de la

Ec. (1I.1a) se obtiene
Q= Cjoj -U(T - Tj) + UJ(Tj-TS) (I1L.3¢)

valor que al ser substituido en la Ec. (I1.2) permite finalmente obtener la entrada de control

a manipular (flujo de vapor o agua de enfriamiento) o control secundario (o esclavo):
wy =v(Q), Ty, Tie) (I11.3d)

En resumen, la aplicacion de la restriccion g(x) = z(t) al modelo del reactor
(Ec. IL.1) en conjunto con el empleo de las ecuaciones de los controladores primario
(Ec. III.2) y secundario (Ec. 111.3) da lugar a la inversa dinamica. Mediante integracion
numérica y analisis de sensibilidad (como se verd posteriormente en este capitulo) se
puede demostrar que esta inversa dindmica es RE(robustamente exponencialmente)-
estable, lo cual significa, en un lenguaje mas técnico, el cumplimiento de la condicion (v)
del teorema enunciado en el Apéndice B y la existencia de una operacién nominal también

RE-estable.
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La consideracién formal del tema de la estabilidad robusta de una trayectoria va
mas all4 de los alcances de esta tesis por lo que aqui basta con mencionar que este estudio
estd fundamentado por la definicién de estabilidad exponencial (creciente o decreciente) de
una trayectoria en tiempo finito: una trayectoria es robustamente estable si sus trayectorias
perturbadas permanecen admisiblemente cercanas a ella cuando las perturbaciones en las
condiciones iniciales, entradas exdgenas y pardmetros son admisiblemente pequefias

(Alvarez et al., 2004).

Finalmente, vale la pena recordar aqui que la inversa dinamica representa el

comportamiento limite a alcanzar por cualquier tipo de controlador.

I11.3.4. Controlador con retroalimentacion de estados.

Para construir este controlador en linea del reactor de polimerizacién, supdngase
que se conocen los estados del sistema x y las funcionalidades del modelo F (Ec. 1L.5);
sean @1 (u ;) las ganacias del controlador primario (o secundario) de temperatura e

impéngase la siguiente dindmica a lazo cerrado para seguimiento de las salidas:

m = Ly 2= iT -0(T - 2p), Tj = TT - mj(Tj-TT)

N
{1
NI

donde T* es el punto de consigna (set-point) para la temperatura de la camisa/serpentin

determinado por el controlador primario, de acuerdo a la siguiente ecuacién algebraica
T+ =T+[Cz - RA - we, (T, - z)JU

La substitucion de estas expresiones en las ecuaciones de la inversa dinamica para
el controlador primario (Ecs. 111.2) y secundario (Ecs. 111.3) dan lugar al controlador en

cascada con retroalimentacion de estados (con T, = T¥)

T* =T - {f(x) A+ we (T,-T) - Cl2-0(T-27)]}/ fu(x)
Q, = C[T* - o(T-T*)] - f,(x)(T-T) + U(T-T)
w = [fo(x) + Mz, J/(1-2,,), w,=0(Q, T;, T,) (I1.4)
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Asi bien, este controlador no lineal no puede ser implementable desde el punto de
vista practico dado que tanto los estados x como las funciones no lineales fi(x) y f(x) no
estan disponibles para control en linea, por lo que realmente debe considerarse como un
punto de partida y de comparacion para el funcionamiento y construccion de un
controlador implementable con retroalimentacién de salidas (a ser presentado en el
Capitulo V), que en el caso de esta tesis, estarda basado en un observador calorimétrico
(cuyo desarrollo se presenta en el Capiftulo IV). En el supuesto caso que las funciones del
modelo fi(x) y f,(x) fueran conocidas exactamente, el controlador anterior (Ecs. 111.4)
representaria el comportamiento limite alcanzable con cualquier controlador exacto basado

en modelo, no lineal, con retroalimentacién de estados.

I11.3.5. Operacién nominal del reactor.

Sin restringir la metodologia y Unicamente para propésitos ilustrativos, en esta
seccion se mostrard su aplicacion (ver Seccion II1.3.1) para llevar a cabo, mediante
simulaciones numeéricas, el disefio de la operacion nominal del reactor de
homopolimerizacién considerando los dos casos que se describen a continuacién (CASO A
y B). El sistema de prueba seleccionado fue la polimerizacién en emulsién de acetato de
vinilo en semicontinuo, reconocido éste por ser un proceso complejo y altamente
exotérmico (ver modelo detallado de este proceso en el Apéndice A). Para hacer mas
riguroso este disefo, se considerara que el proceso se lleva a cabo en un reactor hipotético
a escala industrial, el cual al estar desprovisto de un condensador, tiene una capacidad

limitada para extraccion de calor.

De acuerdo al establecimiento del problema descrito en la Seccidén I1.2, para
construir la operacién del reactor respetando ciertas especificaciones de disefio del proceso
y restricciones, se habian considerado varias alternativas para configurar los diversos
equipos que integran el sistema de polimerizacién (geometria del reactor, sistema de
agitacion e intercambio de calor, etc.), las cuales estan contenidas en el vector P, Dado
que el nimero de combinaciones es muy alto y como el objetivo de esta seccidn es s0lo

mostrar una metodologia, se restringira el disefio a seleccionar el sistema de agitacion y de
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intercambio de calor mas convenientes para esta aplicacién, manteniendo una misma
geometria del reactor (L/D;) y seleccionando un intercambiador de calor vapor saturado-
agua, del tipo coraza-tubos, como equipo para suministro de calor al fluido de
calentamiento, asi como una bomba de alto flujo para recirculacién de agua de
enfriamiento. Respecto al sistema de agitaciéon y mezclado se deberd elegir entre una
paleta de 2 hojas rectas sin deflectores en el tanque y un impulsor tipo turbina de 4 hojas a
45° incluyendo tales deflectores, mientras que la seleccion del medio para intercambio de
calor con la emulsidn considerara, ya sea una camisa con deflectores internos, o bien un
serpentin interno. Las correlaciones para el calculo del coeficiente interno de transferencia
de calor para estas 4 combinaciones a evaluar fueron tomadas del libro de Holland y

Chapman (1966) y no seran mostradas aqui para brevedad de la explicacion,

Respecto al disefio del proceso de polimerizacion, se considerard que la cantidad
total de agua requerida por la formulacion, asi como todo el emulsificante y todo el
iniciador, son cargados desde el inicio del mismo y sélo el monémero sera alimentado al
reactor de acuerdo a cierto flujo a ser determinado. El objetivo es llevar a cabo la
polimerizacion a la maxima velocidad posible bajo condiciones controladas de temperatura

y operando de manera segura.

Para tales efectos, considérese un reactor semicontinuo de polimerizacion en
emulsion con una capacidad nominal de 10 TM (L/D; = 1.05) al cual se deberan alimentar
M, = 4500 Kg de acetato de vinilo (suministrados a una temperatura T, = 20°C) usando
persulfato de amonio como iniciador y lauril sulfato de sodio como emulsificante, con la
idea de obtener un latex con un contenido de s6lidos del 55%. Los valores iniciales de las
temperaturas del reactor, camisa/serpentin y alrededores son: T, = 80°C (CASO A) y 70°C
(CASO B), T, = 97°C (CASO A) y 75°C (CASO B) y T, = 20°C (en ambos casos). La
temperatura a la cual deber4 ser llevada a cabo la polimerizacién es T = 80°C, permitiendo
que una vez alimentado todo el mondémero, sélo se incremente 5°C durante el periodo
correspondiente al agotamiento en el cual se debera alcanzar una conversion global de
minimo 99.5% (% = 0.995). La trayectoria z_(t) debe ser escogida de tal forma que el

contenido de mondmero no reaccionado dentro del reactor se incremente paulatinamente
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con el tiempo hasta alcanzar un valor limite (seguro) de 300 Kg (CASO A) y 250 Kg
(CASO B), el cual permanecera constante hasta finalizar el periodo de adicion del
monomero. Para esta planta en particular, se ha considerado que se dispone de los

siguientes servicios: vapor saturado de 5 kg /cm? (Ty = 150°C) y agua provista ya sea por

una torre de enfriamiento (T; = 20°C) (CASO A), o bien por una unidad enfriada por

amoniaco (CASO B) de tal forma que se puedan alcanzar temperaturas muy bajas.

Entonces, las condiciones nominales iniciales son: ¥(0) = [T, T, Moy P,I,N]=
[370 K, 353 K, 3900 Kg, 0 Kg, 7.9E-03 M, 0 particulas/Litro agua] (CASO A)
[348 K, 343 K, 3900 Kg, 0 Kg, 7.9E-03 M, 0 particulas/Litro agua] (CASO B)

Es importante mencionar aqui que mientras en el primer caso a estudiar (CASO A)
el énfasis se hara en disefiar la operacidén del reactor en cuestion seleccionando la
configuracion de equipo mas propicia para las condiciones de proceso sefialadas, en el
segundo caso (CASO B) se evaluara el efecto que tiene en la operacién el cambio en
condiciones de proceso usando la misma configuracién de equipo encontrada en el primer

Caso.
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Especificaclones y restricciones para el disefo del proceso

Desde el punto de vista de la operacion del proceso, se deben considerar las

siguientes especificaciones y restricciones:

Pardmetros de disefio:

1) Sistema de intercambio de calor:

= Tipo: A seleccionar entre una camisa o un serpentin interno.

i) Aquellos relacionados a la determinacion del coeficiente global de transferencia de

calor (ver Apéndice A).

1) El area de intercambio de calor (cambiante con el llenado del tanque).

iv) Equipo para mezclado y agitacion:
* Tipo: A seleccionar.
» Tamafio: 0.4D;.
» Nuamero de impulsores en la flecha: Uno.

= Velocidad de agitacion: 80 rpm.

V) Bomba de recirculacion de agua de enfriamiento:

» Caudal de agua maximo a manejar: 5000 L/min.

vi) Sistema de suministro de calor al fluido de calentamiento:
s Intercambiador de calor vapor saturado-agua.

= Tipo: Coraza y tubos.
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Restricclones:

1) La cantidad total de mondémero (M,) a ser alimentada al reactor a lo largo del

periodo semicontinuo esta fija:

M, = [rw(t)dt =4500 Kg

1) Conversion global minima a alcanzar: § > 0.995.

111) Flujo volumétrico de mondmero a alimentar al reactor: 0 £ g,,(t) <40 L/min.

iv) Debido a la disponibilidad de servicios en la planta [agua de la torre de
enfriamiento a ~20°C (CASO A) o agua provista por una unidad enfriada por
amoniaco (CASO B) y vapor saturado de ~5Kg/cm’ (para ambos casos)], los

niveles permisibles para la temperatura de la camisa estdn comprendidos en el

intervalo:

30°C (incluye margen de seguridad) = T; < T; < T;=150°C (CASO A)
5°C (incluye margen de seguridad) = T; < T, < T; = 150°C (CASO B)




Con base a estas especificaciones y restricciones, el problema de disefio proceso-

control consistirA en determinar simultineamente:

e Un disefio admisible del sistema de polimerizacién P, (sistema de agitacion e
intercambio de calor).

» Una evolucién nominal del reactor que sea admisible X(t) y sus correspondientes
entradas nominales admisibles u(t) y d(t).

e La especificacién basica del esquema de control.
Construccion de la operacion nominal

CASO A

Aplicando el procedimiento descrito en la Seccidn I11.3.1 y tomando como salidas a
la fracciéon masa de mondémero no reaccionado (z, =m) y a la temperatura del reactor
(z, =T), después de cierto nimero de iteraciones (4 o 5) para cada una de las 4
configuraciénes de equipo evaluadas, en las que se conjuntaron aspectos fisicos y
consideraciones de disefio del proceso, se obtuvo la operacion del reactor ilustrada en la
Figura I11.1 (en lineas gruesas). Esta operacion corresponde a la configuracion en la cual el
reactor est4 equipado con un agitador tipo turbina de 4 hojas a 45° con deflectores en su
pared interna, mientras que el sistema de intercambio de calor resultante fue una camisa
con deflectores internos, ya que fue precisamente esta configuracién con la cual se logrd
obtener el menor tiempo de proceso. También, como se describe a continuacion, se

encontr6 que esta operacidn es robustamente estable.

Para propoésitos comparativos y a fin de corroborar mediante simulacién el analisis
tedrico de las implicaciones (mal condicionamiento del sisterna) de una eleccion
inapropiada de salidas (ver Seccion I11.3.2), en la misma Figura III.1 (en lineas delgadas)

se incluye el disefio de la operacion del reactor que hubiera resultado de haber elegido

justamente como salidas a la conversion (z, = ) y a la temperatura del reactor (z, =T),

usando la misma configuracién de equipo encontrada.
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Para la interpretacion de los resultados mostrados en la Figura II1.1, es importante
aclarar que el perfil de fraccion masa de monomero remanente a seguir [Z,(t)], se eligi6 de
tal suerte que diera lugar a una trayectoria de contenido de monémero libre que fuera
aumentando paulatinamente en el tiempo hasta estacionarse en un valor predeterminado y

seleccionado arbitrariamente de 300 Kg [linea gruesa de la Figura II1.1(a)].
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Figura IIL.1. Operacién nominal del reactor de homopolimerizacién para el CASO A.

Como puede apreciarse en la Figura IIl.1(a) (linea gruesa), la trayectoria propuesta
para la evolucion del monomero remanente en el reactor (linea punteada no visible en la
figura) es seguida a la perfeccion (linea gruesa), por lo que en esta figura sélo se observa

una curva (por estar sobrepuestas).

En la Figura I1L.1(b) aparece el correspondiente perfil de conversion y la manera
como se dosifico €l mondmero (ambas en lineas gruesas). Obsérvese de esta ultima figura
que en aproximadamente 160 minutos se adiciona todo el monémero y se alcanza una

conversion mayor a 99.5% después de aproximadamente 210 minutos de operacion. En la
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Figura III.1(c) (linea gruesa) se puede apreciar que la temperatura de la polimerizacion se
mantuvo en 80°C durante los 160 minutos que duré la adicién del mondémero, y
posteriormente durante el periodo de agotamiento, se observa que la temperatura se elevo a
~85°C. Este aumento en temperatura se debe a que, a partir de que todo el monémero se ha
alimentado al reactor, deja de existir una de las entradas de control (que es precisamente el
flujo de adicién del mondémero al reactor que actia como un enfriante al ser alimentado a
una temperatura cercana a la del ambiente). La Figura II1.1(d) (linea gruesa) muestra la
temperatura de la camisa de calentamiento/enfriamiento. Obsérvese que al llegar a 150
minutos de operacidn, la temperatura de la camisa se estaciona en 30°C (saturacién del
control), que fue el valor minimo permisible fijado en las especificaciones de proceso para
esta variable y que queda pricticamente determinado por la temperatura del agua de la
torre de enfriamiento de la planta (que se consider6 era de ~20°C pero se incluye un cierto
margen de seguridad). Esta situacion s¢ mantiene unos 10 minutos mas hasta que todo el
mondémero finalmente ha entrado al reactor. A partir de este momento, la exoterma
producida por los 300 kilogramos de monomero sin reaccionar no es suficiente para
mantener la temperatura en el reactor, y por lo tanto, se observa un incremento en la
temperatura de la camisa a fin de calentarlo. Es importante mencionar aqui que de haberse
disefiado una operacién mas rapida que ésta, la saturacion del controlador hubiera durado
un mayor tiempo y esto hubiera conducido a una situacién potencialmente peligrosa pues

es una seflal de demanda de agua maés fria y de la cual no se dispone en la planta.

Resulta obvio decir que el disefio de la operacion nominal previamente presentado
fue obtenido para un equipo especifico (geometria del reactor, sistema de agitacion e
intercambio de calor, etc.) y ciertas condiciones de operacidn, por lo que si alguno de estos
factores cambiara (como se mostrard posteriormente en el CASO B), la operacion que se

obtendria seria completamente diferente.

Una vez presentado el disefio de la operacion nominal (CASO A) del reactor de
homopolimerizacién en cuestion, a continuacién se muestran los resultados (lineas
delgadas de la Figura III.1), unicamente para propésitos ilustrativos, que se hubieran

obtenido (para este mismo CASO A) de haber seleccionado a la conversion (z, = x )y a
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la temperatura del reactor (z, = T') como las salidas a seguir (para la misma configuracion

de equipo obtenida), sin haber llevado a cabo previamente un andlisis teérico como el
presentado en la Seccidn I11.3.2. Para tales propésitos, se eligi6 la trayectoria nominal de
conversion obtenida anteriormente [linea gruesa de la Figura II1.1(b)] como salida nominal

a seguir z(t).

Nuevamente, se generaron las trayectorias de estado nominales x(f) y sus
correspondientes trayectorias nominales para las entradas () (Ecs. B.3 del Apéndice B).

De la Figura III1.1(b) se observa que la trayectoria de conversién para este caso (linea
delgada) es incapaz de seguir la trayectoria nominal dada por la linea gruesa, tal como se
esperaba del andlisis teérico. De igual manera, en la Figura III.1(c) se puede observar que
la temperatura del reactor (linea delgada) no puede ser mantenida en 80°C, como
previamente se especificd. Sale a la luz en este momento la importancia que tiene el simple
analisis de la matriz de desacoplamiento, ya que sin tener que hacer simulacion alguna,
indica el comportamiento que se espera de una eleccion de salidas determinada. En
resumidas cuentas, se dice entonces para este caso que aunque la operacion a lazo cerrado

sea nominalmente estable, no es robustamente estable.

CASO B

De nueva cuenta, siguiendo la metodologia para disefio recursivo descrita en la
Seccién I11.3.2, se obtuvo (después de 3 iteraciones y manteniendo la misma configuracion
de equipo encontrada anteriormente) la operacién nominal mostrada en la Figura II1.2 (en
lineas discontinuas casi imperceptibles), a partir de la cual se pueden hacer las siguientes
observaciones: (i) el tiempo de proceso queda determinado por la capacidad de extraccion
de calor del reactor (considerando un margen de seguridad), la cual a su vez estd
determinada por la trayectoria nominal impuesta para la fraccién de monémero remanente
a seguir; (ii) los perfiles de monémero remanente y temperatura del reactor seleccionados
deben ser lo suficientemente suaves (como los mostrados en la figura) para evitar la
saturacion del control; (iii) la duracion del lote de t, = 4 horas representa un compromiso
adecuado entre seguridad, productividad y calidad de producto (respecto a ciertas

especificaciones predeterminadas); (iv) justo antes del término del periodo de dosificacion
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del monémero, el incremento de la viscosidad del latex originado por el aumento de la

fraccién volumen de solidos, trae como consecuencia un requerimiento fuerte de

extraccion de calor que se ve reflejado en un rdpido decremento de la temperatura de la

camisa.
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Figura 111.2. Operacién nominal del reactor de homopolimerizacién para el CASO B.
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Las caracteristicas descritas anteriormente coinciden bien con las experiencias
observadas en la operacién real de reactores de polimerizacién en emulsién a escala

industrial.

De la Figura IIL2 es claro que, al haberse variado las condiciones de reaccién
respecto al caso anterior (CASO A) manteniendo la misma configuracién de equipo,
principalmente en lo que se refiere a la cantidad maxima permitida de ménomero sin
reaccionar, la operacién nominal del reactor que resulta es totalmente distinta. Esta
operacién nominal en semicontinuo de 4 horas de adicién de monémero se dice que es
estable en el sentido de que es robusta ante perturbaciones en las condiciones iniciales, en
las entradas exdgenas y en los pardmetros del modelo (para brevedad del analisis no se

incluyen los graficos donde se demuestra esto),

En la Figura II.3 se muestra la prueba de robustez de estabilidad para una variante
de los casos previamente analizados, en la que a propdsito se hizo mas lenta la operacién.
Estas simulaciones se hicieron a lazo abierto (sin control) utilizando un perfil
predeterminado para la temperatura de la camisa de calentamiento/enfriamiento que fue
obtenido en anteriores simulaciones y dosificando €l monémero en 5 horas a flujo
constante para una configuracion del reactor idéntica a la obtenida anteriormente. Para
probar la robustez del sistema se perturbaron a propdsito las condiciones iniciales en un
5% hacia arriba y hacia abajo. Como puede verse en la citada figura, en la que por cierto
sOlo se muestran aquellos estados que exhibieron la mayor desviacién (monémero
remanente e iniciador), cada una de las dos trayectorias mostradas est4 delimitada por un
par extra de curvas (las cuales aparecen con lineas punteadas), las cuales corresponden a
las trayectorias perturbadas. Para los demas estados del sistema (no mostrados) la
trayectoria a lazo abierto y las correspondientes trayectorias perturbadas aparecen

sobrepuestas. Se concluye entonces que la operacion es robustamente estable.
Es importante seilalar en este punto que la forma tan peculiar de las curvas

mostradas en la Figura II1.3 obedece al también peculiar perfil de temperatura del reactor

obtenido para estas simulaciones (no mostrado).
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Figura IT1.3. Prueba de estabilidad robusta (variando condiciones iniciales) para el
caso de una operacién mas lenta que la de los CASOS A y B.

Caso contrario al anterior es aquel mostrado en la Figura [11.4, el cual y al igual que
antes, es una variante a los casos nominales previamente obtenidos (CASO A y B) pero
que en esta ocasion representa una operacion que es mucho mas rapida. Para llevar a cabo
estas simulaciones a lazo abierto, nuevamente se emple6 un perfil predeterminado para la
temperatura de la camisa de calentamiento/enfriamiento y el monomero se dosificé a flujo
constante durante 30 minutos (usando la misma configuracién de equipo encontrada).
Procediendo de la misma manera, para probar la robustez del sistema se perturbaron las

condiciones iniciales 5% hacia arriba y hacia abajo.
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Figura II1.4. Prueba de inestabilidad para el caso de una operacién m4s rapida que la
de los CASOS Ay B.

En la Figura II1.4(a) se muestran las trayectorias nominal y perturbadas (en lineas

punteadas) de conversién, mientras que en la Figura II1.4(b) aparecen las trayectorias

nominal y perturbadas (lineas punteadas) correspondientes a la temperatura del reactor.
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Obsérvese de las citadas figuras que una subita excursién en temperatura provoca la
descomposicién excesiva del iniciador (perfil no mostrado), y por lo tanto, la conversién

s6lo alcanza un determinado valor con lo cual la operacidn es inestable.

En conclusion, a medida que el tiempo de polimerizacion disminuye como
resultado de una velocidad de adicién del monémero més alta, la operacion se va haciendo
inestable y en el limite puede ocurrir una explosion catastréfica, como se ilustrd

anteriormente.

I11.3.6. Especificacion basica de la configuracién de control.
De la informacién obtenida en el inciso anterior, se cuenta con las trayectorias

nominales (para cualquiera de los dos casos, A o B) del flujo masico W(t) o volumétrico

(obtenido a partir del anterior y la densidad del mondémero) de adicién de mondémero al

reactor g, (t) y de la temperatura del mismo T/(¢). Una alternativa para la especificacion

basica de la configuracién de control del reactor de homopolimerizacién consistiria en fijar

qn(t)=q,(t) en modalidad prealimentada y usar a 7(¢) como un punto de consigna

(set-point) variable en tiempo de un controlador en cascada de temperatura. Otra
alternativa seria emplear un controlador con retroalimentacion de salidas basado en un
observador, tal y como se ilustra en el Capitule V. Por medio de simulaciones se puede
demostrar que ambos esquemas de control dan lugar a una operacion a lazo cerrado

robustamente estable.

I11.3.7. Comentarios finales.

Como cualquier otra estrategia a lazo abierto publicada anteriormente, la mostrada
en este capitulo no es la excepcion y presenta una serie de inconvenientes. Por un lado, la
imperfeccién del modelo matematico a partir del cual se desarrolla la estrategia de control,
la presencia de perturbacioncs desconocidas que entran al reactor (niveles variables de
inhibidor en el mondmero, la presencia de impurezas que pueden afectar la velocidad de
descomposicion del iniciador, etc.), errores causados por desviaciones en las predicciones
del modelo (incertidumbre de algunos parametros cinéticos) e inclusive un mal mezclado

durante la polimerizacién, pueden afectar drasticamente el desempeflo de la operacién a
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lazo abierto y provocar que la trayectoria de la polimerizacién siga un camino distinto al
determinado cuando se disefié la operacién nominal del reactor. Por otro lado, las
dificultades que representa el monitoreo continuo del reactor para obtener informaci6n
confiable de las principales variables de la polimerizacién y la falta de instrumentos
robustos en linea, los cuales en el mejor de los casos solo proveen mediciones retrasadas
de algunas propiedades de interés del polimero, ha traido como consecuencia que el
control de los reactores de polimerizacion sea una tarea bastante compleja. Para dar un
ejemplo de esto, en la estrategia propuesta presentada previamente, se debe conocer el
contenido de mon6émero no reaccionado dentro del reactor, pero de acuerdo a algunos de
los argumentos aqui descritos, solo es posible contar con mediciones retrasadas de esta
variable (y probablemente con cierta incertidumbre) y a lo mejor no con la frecuencia
debida, por lo tanto representa un inconveniente considerable y una clara limitacién y

riesgo para su implementacion practica.

Para hacer frente a estas dificultades, en los siguientes capitulos de esta tesis se
desarrollardn una serie de herramientas a fin de obtener finalmente una estrategia de
control a lazo cerrado con retroalimentacion de mediciones (de variables que puedan ser
facilmente medibles con precision usando instrumentacién estindar, como flujos y
temperaturas), la cual permitir4 obtener informacion confiable (e.g., conversion, contenido
de mondmero libre, etc.) y casi continua acerca de las caracteristicas de la reaccion de

polimerizacion.

II1.4. CONCLUSIONES.

En este capitulo se abord6, dentro de un marco de sistemas dindmicos no lineales,
el problema de obtener un homopolimero en emulsién mediante un proceso en
semicontinuo operando a la maxima capacidad de produccién y bajo condiciones reguladas
de temperatura. Se trataron dos aspectos basicos los cuales fundamentan la resolubilidad
robusta de cualquier estrategia de operacion-control (a lazo abierto o cerrado) del reactor:
la existencia y la construccién de una operacién nominal robusta. En otras palabras, la
propiedad de invertibilidad dinamica (Hirschorn, 1979) asociada, constituye una condicién

necesaria de existencia y un prerrequisito de construccion para el disefio de una version a
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lazo cerrado con retroalimentacién, ya sea convencional (Padilla & Alvarez, 1997) o

avanzada (Alvarez, 1996).

Usando este enfoque de la inversa dindmica, se establecié la existencia de una
operacion nominal robusta para el reactor de homopolimerizacién asi como un
procedimiento sistemético para el disefio de la misma. Este mismo procedimiento puede
ser usado: (i) para resolver interactivamente problemas de disefio de procesos; (ii) como
punto de partida para formular y resolver un problema de optimizacién bien condicionado
(Biegler et al.,, 1997). De hecho, la aplicacion recursiva de esta inversa dinidmica al
problema del reactor de homopolimerizacion en emulsién demostrd que en pocas
iteraciones es capaz de conducir a un disefio (casi) Optimo, similar al que se podria obtener

mediante técnicas, a la mejor demasiado complejas, de optimizacion.

Siguiendo una estrategia unificada de disefio equipo-operacién-control (Alvarez et
al., 1995), se establecié la conexién basica entre el disefio de la operacién nominal vista
como una trayectoria que evoluciona en el tiempo y la estructura basica y propiedades del
controlador que da seguimiento en forma robusta a dicha trayectoria. Recuperar el
comportamiento de este control a lazo cerrado, cuyo desempefio representa el limite a
alcanzar por cualquier controlador, ser4 precisamente ¢l objetivo del problema de control
con retroalimentacion de salidas a disefiar posteriormente, bajo las restricciones de
modelado y disponibilidad de mediciones en linea establecidas en el planteamiento del
problema (ver Capitulo II). La construccion de la versién basada en observador de tal

controlador sera justamente el material de los siguientes dos capitulos de esta tesis.
La metodologia propuesta fue ilustrada con la homopolimerizacién en emulsion de

acetato de vinilo en un reactor industrial cuyas caracteristicas de disefio asemejan las de

una unidad real a escala de produccion.
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CAPITULO IV

ESTIMACION CALORIMETRICA

RESUMEN

De acuerdo con las conclusiones del capitulo anterior, ¢l problema de control
con retroalimentacion de salidas debera consistir en la construcciéon de un
controlador basado en observador, que en ¢l caso de esta tesis se propone sea
de naturaleza calorimétrica y cuya implementacién requiere entonces del
conocimiento en linea de estimados de las velocidades de generacién e
intercambio de calor (que equivale a conocer en linea la velocidad de
polimerizacién y el coeficiente global de transferencia de calor). Es por esta
razén que en este capitulo se trata el problema de estimacién en linea de tales
variables para el caso de reactores semicontinuos de homopolimerizacion en
emulsion, empledndose exclusivamente las ecuaciones de conservacidn junto
con mediciones en linea de temperaturas y flujos. Se presenta una metodologia
para confrontar el problema de disefio del estimador calorimétrico dentro de un
marco unificado no lineal donde: (i) la resolubilidad del problema es explicada
con base a nociones de observabilidad y detectabilidad no lineales, (ii) una
condicién robusta de convergencia acoplada a un procedimiento sistematico y
transparente de construccidn y sintonizacidn, (iii) la robustez de la
resolubilidad y del funcionamiento es interpretada en términos de nociones y
conceptos de ingenieria de reactores de polimerizacién. Esta metodologia es
puesta en perspectiva con enfoques previos, proporcionando un marco
unificado para analizar y comparar con las técnicas existentes, ademds de que
fue verificada experimentalmente.

IV.1. MOTIVACION.

Como se concluyé en el capitulo anterior, el punto de partida para la construceién
del controlador con retroalimentacién de salidas deberd consistir de un observador
combinado con alguna realizacién del controlador con retroalimentacién de estados
desarrollado previamente, ademas de que debe satisfacer los requerimientos de modelado
minimo especificados en la formulacién del problema (debe evitar el uso del modelo

cinético y de la correlacion para transferencia de calor).

Siguiendo la idea de la técnica calorimétrica en su llamada forma diferencial y sus
extensiones recientes para estimacion y control de procesos, a sabiendas que tales

desarrollos adolecen de procedimientos sistematicos que dificultan su aceptacién y sobre
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todo que estan desconectados de los aspectos de disefio de equipo y operaciéon nominal, la
manera de disefiar tal realizacion consistiria, esencialmente, en reescribir las ecuaciones del
controlador con retroalimentacién de estados reemplazando las funcionalidades no lineales
f.(x) y f,(x) por sus valores estimados. La factibilidad de lograr esto, como se discute en
este capitulo, se puede concluir ficilmente con argumentos de balances de materia y
energia en conjunto con técnicas de estimacion diferencial. Para aquellos lectores
especializados familiarizados con el tema de estimacion no lineal vienen al ¢aso un par de
comentarios, en el entendido que no es el objetivo de esta tesis tratarlos: (i) De acuerdo a
las definiciones de estimabilidad (Alvarez, 2000) o detectabilidad (Hernandez & Alvarez,
2003) no lineales, basadas en nociones de observabilidad instantdnea no lineal (Hermann &
Krener, 1977) y asintética (Sontag, 1990), la trayectoria del reactor calorimétrico es
detectable si a cada tiempo t el estado del reactor x es determinado unicamente por su
estado inicial, las entradas-salidas d(t)-y(t) y sus derivadas temporales (Hernandez &
Alvarez, 2003); (ii) El que se satisfaga en forma robusta esta propiedad de detectabilidad
significa que la trayectoria de estados del reactor x(t) puede ser reconstruida por medio de

un estimador dinamico no lineal.

Debido a que el problema de estimacion calorimétrica es importante per se y sujeto
todavia a investigacidén, a continuacién se presenta una resefia critica del estado del arte
correspondiente con la finalidad de delimitar la contribucion de este trabajo de

investigacion.

IV.2. ESTADO DEL ARTE EN ESTIMACION CALORIMETRICA.

Como se mencion6 en el primer capitulo de esta tesis, uno de los principales retos
de la ingenieria de reactores de polimerizacion es el desarrollar herramientas robustas que
permitan el monitoreo y control de la operacién del reactor de tal forma que se pueda
obtener un producto con la calidad deseada a altas velocidades de produccion y bajo
condiciones seguras. Esto explica el porqué la estimacion de estados en reactores de
polimerizacién se ha vuelto tan importante durante los ltimos afios. La mayoria de los
trabajos de estimacion y control en este campo involucran el uso de los llamados filtros

(extendidos) de Kalman (EKF) (Jo & Bankoff, 1976; Hyun & Bankoff, 1976, Kiparissides
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et al., 1981; Gagnon & MacGregor, 1991; Kozub & MacGregor, 1992; Dimitratos et al.,
1989a, b, 1991; Leiza et al., 1993; Eligabe et al., 1995; Mutha et al., 1997), sin embargo, es
bien sabido que esta técnica posee muchas desventajas (falta de un criterio de convergencia
robusto, carencia de un procedimiento sistematico de sintonizacién) que limitan su uso,
como ha sido ampliamente discutido en diferentes publicaciones (Alvarez & Lopez, 1999;

McKenna et al., 2000).

Por otro lado, €l uso de la calorimetria para prop6sitos de estimacién y control ha
sido ampliamente explorado en la literatura, principalmente debido a su robustez y facilidad
de implemenatacién ain en ambientes industriales. La aplicacion de esta técnica
calorimétrica comenzé apenas a mediados de los 60’s con el desarrollo de los primeros
calorimetros isotérmicos a escala para pruebas (bench-scale) (Moritz, 1989).
Posteriormente, diferentes autores (Regenass 1985; Karlsen & Villadsen, 1987a, b; Bonvin
et al., 1989; De Valliere & Bonvin, 1989, 1990; Chen & Reichert, 1992) reconocieron la
importancia del uso de modelos basados en balances de calor para la obtencién de
informacidn sobre las caracteristicas térmicas de un sistema reaccionante como son la
generacion y transporte de calor, la cual podia ser usada para propositos de diagndstico y
escalamiento de un proceso. Desde el punto de vista industrial, también se han publicado
muchos trabajos en la literatura abierta, entre los que sobresalen los de Amrehn (1977), Wu
(1985), Schmidt & Reichert (1988), Moritz (1989), Mosebach & Reichert (1997) y
Gugliotta et al. (1999).

La calorimetria también ha sido utilizada con éxito como un método para
determinar la politica de minimo tiempo de adicién de monomeros para control de
composicion en sistemas de copolimerizacién en emulsién donde no se emplea una semilla,
0 bien en combinacion con sistemas de control retroalimentado para el desarrollo de
estrategias para maximizar produccién bajo condiciones seguras (Urretabizkaia et al., 1993;
Gugliotta er al., 1995a, b, Asua et al., 1995; Saenz de Buruaga et al., 1996, 1997a, b,
2000), sin embargo, estos enfoques adolecen de algunos inconvenientes: i) requieren del
conocimiento a priori de la variacidén del coeficiente global de transporte de calor (U) con

el contenido de sélidos del latex (Othman et al. 1999); i1) no reconocen el hecho de que la
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observabilidad (estimabilidad) puede ser diferente a lazo abierto/cerrado dependiendo de la
clase especifica del esquema de control empleado. Es importante resaltar aqui que en todos
estos trabajos la técnica calorimétrica (principio de conservacion de energia — en forma de
calor —aunada a conservacidén de masa) ha sido concebida e implementada en forma directa
(también llamada diferencial), es decir, en forma tal que los estimados de velocidad de
generacion e intercambio de calor (reactor — camisa de enfriamiento) son obtenidos
mediante la resolucidén de un conjunto de ecuaciones algebraicas a través del conocimiento
de mediciones de temperatura (del contenido del reactor, del agua como medio enfriante y
del medio ambiente) y sus derivadas. En este método diferencial, como era de esperarse, el
ruido asociado a las mediciones y su propagacién son un elemento clave, ya que su manejo
apropiado determina en buena medida el funcionamiento del estimador calorimétrico. De
hecho, MacGregor (1986) discute el uso de balances de energia en linea junto con filtros de
Kalman para monitoreo del progreso de reacciones exotérmicas en reactores batch y
continuos y, como ya lo habia declarado anteriormente Wu (1985), enfatiza que la
propagacion de errores de medicion en ausencia de alguna clase de filtro impide seriamente
la determinacion confiable del calor generado por la reaccidn (que es una medida de la
velocidad de la misma). Schuler y Schmidt (1993) describen en su articulo el uso de
herramientas modernas de estimacion y control, proponiendo el empleo de un procesador
dindmico de datos deterministico (Luenberger) y estocastico (EKF) para hacer frente al
problema de ruido en las mediciones. La importancia de estos ultimos trabajos radica en
que abordan dos puntos clave en el entendimiento de la estimacion calorimétrica y el
problema del manejo de sefiales de medicién ruidosas desde el punto de vista de un marco
de observacién dindmica: i) la posibilidad de tener un estimador diferencial fue identificada
a través de la propiedad de observabilidad, y ii) el empleo de un estimador dindmico
(estocastico o deterministico) permite obtener un compromiso adecuado entre velocidad de
convergencia del mismo y tolerancia a errores de modelado y ruido. Si bien es cierto que
este marco de estimacion dinamica es apropiado para hacer frente al problema del ruido,
este enfoque ignora dos importantes consideraciones: i) la caracterizacion de la
convergencia del estimador, y ii) la falta de sistematizacion y transparencia del esquema de

sintonizacién del EKF.
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Eligabe y Meira (1988) y McKenna et al. (2000) han publicado revisiones
exhaustivas sobre calorimetria y estimacién de estados en reactores de polimerizacién, sin
embargo, la mayor parte de la discusién, principalmente en esta tltima investigacion,
aborda las obras publicadas por estos autores en el pasado y poco mencionan sobre otros
trabajos. Contrariamente, el trabajo de Schuler y Schmidt (1992) representa una excelente

vision sobre estimadores calorimétricos de estados en reactores quimicos.

Estimadores deterministicos (tipo Luenberger) no lineales de alta ganancia
nominalmente convergentes también han sido usados recientemente para predecir la
evolucién de la composicién monomeérica en reactores batch y semibatch (Févotte et al.,
1996a, b, 1998; McKenna et al., 1996, 1998; Othman et al., 1999; Hammouri et al., 1999;
Guinot ez al., 2000) o en el disefio de controladores no lineales a lazo cerrado para sistemas
de terpolimerizacién en emulsion en procesos en semicontinuo (Othman et al., 2000). La
principal desventaja de esta clase de estimador es que la evolucién del coeficiente global de
transferencia de calor (U) no puede ser seguida a lo largo de la reaccién a menos que se
disponga de mediciones en tiempo real (por medio de gravimetria, por ejemplo). Resulta un
tanto cuanto sorprendente que estos trabajos académicos de investigacion han pasado por
alto los trabajos pioneros con orientacién industrial de Wu (1985), MacGregor (1986),
Moritz (1989), y Schuler y Schmidt (1992, 1993), en los cuales no s6lo el calor generado
por la reaccion puede ser monitoreado en linea, sino que también la velocidad de
transferencia de calor puede ser predicha a través de un balance de calor dindmico de la
camisa de enfriamiento, a partir del cual se puede obtener en linea el coeficiente de
transporte de calor. Un problema adicional de este enfoque, como supone el marco
conceptual de disefio del observador de alta ganancia original, es que no puede manejar un
aspecto basico de los reactores industriales de polimerizacién en emulsién: siendo éstos
sistemas no auténomos y no completamente observables, el desempefio de alta robustez
requiere de un marco robusto no local, lo cual hace que el uso de estos observadores tipo

Luenberger de alta ganancia sean inadecuados para esta clase de procesos.

En este trabajo de investigacion se presenta una metodologia de disefio soportada

con una fundamentacion adecuada para estudiar el problema de estimacién simultanea, via
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un enfoque calorimétrico, de la velocidad de generacién de calor y la velocidad de
intercambio de calor entre el reactor y su camisa de enfriamiento (o equivalentemente, la
velocidad de polimerizacién y el coeficiente global de transporte de calor), atendiendo a
condiciones de resolubilidad, criterios robustos de convergencia acoplados a un
procedimiento de sintonizacién sistematico y transparente en términos de un esquema
convencional de localizacién de polos (Alvarez & Lopez, 1999), y sus interpretaciones en
términos de nociones y léxico tomado de la operacion de reactores industriales y técnicas
lineales convencionales para el disefio de controladores de entrada \inica y filtros con salida
unica. Tal metodologia, la cual en principio puede ser considerada como una técnica de
propdsito general que igualmente aplica a reactores de laboratorio, plantas piloto o
reactores industriales, pretende unificar en un marco unico todos los trabajos previos
ademas de que provee fundamento para explicar el funcionamiento, capacidades y
limitaciones del estimador calorimétrico. El estimador calorimétrico de estados que se
presenta en este capitulo estd basado en las ecuaciones de conservacidén y hace uso
exclusivamente de mediciones facilmente disponibles como son temperaturas y flujos, y
esta desacoplado de las complejas ecuaciones cinéticas que describen la polimerizacion en
emulsion, por lo que su funcionamiento no requiere del uso de determinaciones fuera de
linea en oposicion a otros enfoques discutidos anteriormente. Este estimador calorimétrico
fue exitosamente probado a escala de laboratorio mediante experimentacién bajo
condiciones de reaccion severas (alto contenido de s6lidos, politica de operacién industrial
escalada a nivel de operacién en laboratorio, capacidad de intercambio de calor restringida,

etc.) para la homopolimerizacion en emulsion de acetato de vinilo.,

IV.3. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA DE ESTIMACION,

Considérese de nueva cuenta el reactor industrial con operacidn en semicontinuo
para homopolimerizacién (sin empleo de semilla) en emulsién descrito en la Seccién II.1.
Para este sistema, el modelo calorimétrico estdndar (Regenass, 1985; Moritz, 1989; Schuler
& Schmidt, 1992) se disefia bajo dos suposiciones basicas: (i) la transferencia de calor a
través de las paredes del reactor, camisa de enfriamiento y aislante térmico, ocurre bajo

condiciones de estado estacionario, y (i1) las temperaturas promedio de estas paredes son
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muy cercanas a la del fluido en la camisa de enfriamiento. Los correspondientes balances

de masa y calor para este modelo agregado son:

Tj=C;L{H - Uj[T; - Tg(H)] + Qiv)}, Tj(0) = Tjo t € [0, tf] (IV.1a)
T=C-1{Q + ¢y [Te(t) - TIw(t) - H}, T(0) = T, (IV.1b)
M = w(t), M(0) = M, (IV.1¢)
P =Q/A, P(0) =P, (IV.1d)

donde w es el flujo mésico de alimentacién del monémero al reactor y ¢y, es la capacidad
calorifica especifica del monémero; M y P son respectivamente las masas de emulsién y
polimero; T, Tj, Te y Tg son las temperaturas de la emulsién, del fluido en la camisa de
enfriamiento, de la alimentacién del monémero y del medio ambiente, respectivamente. Q

es la velocidad de generacién de calor por reaccién quimica, Qy es la velocidad de

intercambio de calor entre el fluido en la camisa y el sistema de
calentamiento/enfriamiento, H es la velocidad de intercambio de calor entre la emulsién y
el fluido en la camisa, Uj(T; - Ts) es la velocidad de calor perdido al medio ambiente por el

fluido en la camisa siendo Uj el correspondiente coeficiente de transferencia de calor

(incluida el 4rea de transferencia relacionada) y A es el calor de polimerizacién expresado
por unidad de masa de monomero transformado a polimero. C es la capacidad calorifica del
contenido del reactor incluyendo a la emulsién, agitador, deflectores y demds internos del

mismo, mientras que C, es la correspondiente al sistema completo de la camisa.

De acuerdo al modelo de conservacién de masa y calor presentado anteriormente, la
velocidad de intercambio de calor emulsion-camisa (H), la velocidad de polimerizacion
(R), conversion global del monémero (y) y fraccion masa de mondmero no reaccionado

(m), estan dados por:
H=U(T-T), R =Q/A, 1 =P/M,, m=(M-M,-P)M (Iv.3)
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donde U (incluye la respectiva drea de transferencia) es el coeficiente global de

transferencia de calor entre la emulsién y el fluido de la camisa de enfriamiento y

M, = 5’ w(t)dt es la masa total de mondémero a ser alimentado durante el proceso.

Las entradas exogenas medibles (d,), las salidas medibles (xT), los parametros

calorimétricos (pc) y las variables (v) a ser estimadas estan dadas por;

dﬂ = (W, QJ, Te, ch, Ts)', XT = (T, Tj)’

Pe = (€ € €, Cjy A, U, v=(Q,H, U, %, m) (IV .4a)

Las entradas (yq) y salidas (yy, y;) medibles estan dadas por:

y,=da + €, y=T+e, y; =T, +¢ (IV.4b)

siendo e, e; y ¢ los errores asociados a la medicion.

En términos de primeros principios de cinética de polimerizacién y modelado de
transferencia de calor en reactores quimicos (Dubé et al., 1997), la velocidad real de

generacion de calor Qg por reaccién quimica y el coeficiente global de transporte de calor

en estado estacionario entre la emulsion y el fluido de la camisa Uy estan dados por:

Qr =R A, R, =fi(T,M,P,W,[[N); U;=£,(T,M,P, W) (IV.4c)

donde R, es la velocidad real de polimerizacién. Nétese que en los capitulos anteriores
tanto R, como U, habian sido denotados simplemente como R y U, sin embargo, para
propositos de claridad en las explicaciones de este capitulo, se decidié manejar este par de
variables con esta nueva nomenclatura. El par de funciones no lineales (f;, ;) depende de

dos estados que no fueron incluidos en el modelo calorimétrico presentado anteriormente:

la concentracion de iniciador (I) y el nimero total de particulas de latex por unidad de
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volumen de fase acuosa (N). La idea del método de estimacidn calorimétrica parte de la
suposicion de que Q = Q. y U = U para inferir la velocidad de generacion de calor (Q) y el
coeficiente global de transporte de calor (U) sin que se requiera de modelos cinéticos (por

lo general inciertos) ni de transporte de calor (Amrehn, 1977; Wu, 1985; MacGregor 1986).

Por lo tanto, el problema de estimaciéon que se plantea en este trabajo de

investigacidn consiste en disefiar un procesador dinamico de datos

X = £[X, yy(8), yo(t), ¥,(0), Bcl, x(0)=%Xo  v=h(X,p), Ostst (IV.5)

basado en balances de materia y de calor (como modelo agregado), con pardmetros

aproximados (p.) y accionado por mediciones de entradas (yq) y salidas (y;, ¥;), el cual

: : LA . .
debe ser capaz de proporcionar estimados en linea v(t) de las variables de interés.

Metodol6gicamente hablando, en esta tesis se tiene interés en: (1) identificar la
propiedad de detectabilidad, sobre la cudl estd basado el funcionamiento robusto de
cualquier estimador calorimétrico, (ii) la derivacion de un estimador con un procedimiento
sistemdatico de construccién y sintonizacién acoplado a un criterio de convergencia robusto,
(iii) la caracterizacion de los errores de estimacion a la luz de errores de modelado y

medicién, (iv) la validacion de este esquema de estimacidn usando datos experimentales.

IV.4. EL ESTIMADOR CALORIMETRICO.

En esta seccidn se presenta la aplicacion del enfoque geométrico no lineal (Alvarez,
2000; Alvarez et al., 2000; Hernandez & Alvarez, 2003) al problema de estimacion del
reactor semicontinuo de polimerizacién en emulsién, incluyendo condiciones robustas de
resolubilidad, la construccion del estimador, su condicion de convergencia y la

sintonizacion de sus ganancias.

Para propésitos de simplicidad, las velocidades de intercambio (H) y generacion (Q)

de calor se expresaran en las siguientes coordenadas
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n =H/C;, 0 =Q/C(M, P, p)

para entonces reescribir los balances de masa y calor (Ec.

Tj =n + [T}, da, pcl, Ti(0) = Tjo
T =6-nx(M, P, pe) + q1(T, M, P, da, pc], T(O) = To
M = w(t), M(0) = M,

P =R(0, M, P, p.), P(0) =P,
con

H=nCj, U=nCj[T() - Tj()]"! si T=T;

Q =6C(M, P, po), % =P/M,, m= (M- M, - PYM
donde:

qT(T7 M) P! dﬂ) pC) = [Wcm(Tc - T)]/C(M7 P, pC)
qj(Tj, da, pe) = [Qj - Up(T; - Ts))/C;
K(M’ Pa pc) = C_]/C(Ma P) pC)

R(97 Ms P, pC) = [GC(M, Pa pC)]/A

Las funcionalidades mostradas en las Ecs. (IV.6 a

IV.1) en la forma siguiente:

(IV.6a)

(IV.6b)

(IV.6¢)

(IV.6d)

(IV.72)

(IV.7b)

(IV.8a)
(IV.8b)
(IV.8c)

(IV.8d)

IV.8) serdn omitidas en lo

sucesivo para efectos de simplicidad c¢n las manipulaciones matematicas y se escribirdn

solo ocasionalmente cuando la situacion lo amerite.
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IV.4.1. Resolubilidad del problema de estimacién.
Considérese el problema de reconstruir Q y H (o equivalentemente 0 y 1) a partir de

los balances de masa y calor (Ecs. IV.1) en conjunto con las mediciones (y;, Y,

(Ecs. IV.4b) y sus derivadas temporales (yr, y;). Para tales propdsitos, se reemplazan las

temperaturas del reactor y de la camisa de enfriamiento por sus correspondientes valores de

las mediciones, es decir, y; =T y y, = T, luego se toma la derivada de estas ecuaciones

(yr = T, )'rj = Tj) para posteriormente substituir T y Tj por los lados derechos de las

Ecs. (IV.6ay b) y asi obtener el siguiente sistema de ecuaciones:

y,=n+aj, (IV.9a)
Y= 0-xn+qT, (IV.9b)
M = w(t), M(0) = M, (IV.9¢)
P =0 C/A, P(0)="P, (IV.9d)

Obsérvese que al hacer esto, el par de balances dinamicos (Ecs. IV.6a y b) que
anteriormente representaban los balances de energia del reactor y de su camisa de

enfriamiento, se convierten ahora en un par de ecuaciones algebraicas (IV.9a y b) dado que

los términos relativos a las acumulaciones (yr, }'/j) son conocidos. A continuacién, el par de

ecuaciones (IV.9a y b) es resuelto simultainecamente para 1 y 0, y se reemplaza la solucion

de 6 en la Ec. (IV.9d) de tal forma que se obtenga:

M = w(b), P =C [y +K(¥- qj) - qT] /A (1V.10a)

n=Y;- g 0= Yy +x(y,- ) - qT (IV.10b)
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Este sistema de ecuaciones constituido por dos ecuaciones diferenciales ordinarias y
las dos ecuaciones algebraicas comentadas anteriormente, representa la solucién en linea de
los balances de materia y calor del reactor y es conocido como el estimador calorimétrico
en su forma diferencial o estimador directo. Es importante sefialar que este estimador
diferencial no requiere de un modelo cinético (la velocidad de polimerizacién fue escrita en
términos de la velocidad de generacién de calor) ni de correlacién alguna para la
transferencia de calor, ya que para su funcionamiento hace uso exclusivamente de
mediciones en linea de temperaturas (y flujos) y requiere del conocimiento de un nimero

minimo de constantes fisicas y parametros facilmente disponibles en la literatura,

Basandose en argumentos de conservacion de masa y calor aunados a la naturaleza
semicontinua del reactor, se puede concluir que la trayectoria del balance de masa

(Ecs. IV.10a) es robusta con respecto a errores en los datos, en el sentido de que:

1. se pueden obtener errores de cstimacion arbitrariamente pequeiios haciendo que los

errores en los datos sean lo suficientemente pequeiios.
it, los errores de estimacidn crecen lentamente en el tiempo pero permanecen acotados.

Por lo tanto, el hecho de que dados los balances de masa y calor en conjunto con
otros datos se pueda reconstruir la trayectoria del reactor y la de las variables de interés por
estimar, ¢s lo que se conoce como la resolubilidad del problema de estimacién
calonmétrica diferencial y es equivalente a la propiedad de detectabilidad de la trayectoria

del reactor (Alvarez, 2000; Hernandez & Alvarez, 2003).

Esta evaluacién de la resolubilidad robusta y sus implicaciones es valida para
practicamente cualquicr trayectoria posible en reactores de polimerizacion por radicales
libres, tanto en procesos en solucién como en emulsion ¢ inclusive para el caso de miltiples

componentes (multipolimerizaciones).
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IV.4.2. Construccion del estimador y sintonizacion.

Como se indicé en la Seccién IV.2, el principal problema del método de estimacidén
diferencial es la propagacién de los errores de las mediciones (Wu, 1985; MacGregor,
1986). Matematicamente hablando, esto significa que la diferenciacion de las sefiales de
medicién de las temperaturas que aparecen en los balances de calor (Ecs. IV.10b), las
cuales inevitablemente contienen errores aleatorios de medicidn, es un propagador de ruido
y consecuentemente cualquier intento por estimar el calor generado por la polimerizacion
(y también el intercambiado con la camisa de enfriamiento) sera impreciso y por lo mismo
inaceptable. Una idea muy simple para superar esta dificultad consistiria en incorporar un
par de filtros estandar lineales de segundo orden, con lo cual se podria filtrar en linea cada
sefial de temperatura y ademas estimar sus derivadas, o dicho de otra forma, se podria

llevar a cabo una suavizacién en linea de las mediciones evaluando también sus pendientes

para entonces correr el estimador diferencial pero con datos filtrados (v; = Tj, V= T):

A A A A A

T, = v, + 2Co(y; - T), v, =0Xy;- T) (IV.11a)
A A A A A

PVt 2o, D V= ody- D) (IV.11b)
M = W), B =6C/A (IV.11¢)
A AN N A AA A

n= V- g;, 0= VT+K(Vj-qj)-C]T (Iv.11d)

donde (*) denota el estimado de (-).

Las ganancias del estimador estdn escritas en términos de la frecuencia
caracteristica ® y el factor de amortiguamiento ¢ asociados a la dinamica
q(cuasi)LNPA(lineal no interactiva de polo asignable) del error de estimacion de las

temperaturas de salida:
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~ A

§j+2cmyj+w2§jzoi Yi=¥i-Y

— N

§T+2CQ§T+(‘)2§T“O’ Yr=Yr-¥Yr

(IV.12a)

(IV.12b)

Notese que este observador dindmico (Ecs. IV.11) requiere exactamente la misma

informacion que el estimador diferencial, pero con la ventaja de ser un filtro para las

seflales ruidosas de temperatura debido a su naturaleza integral, en comparacién con la

naturaleza diferencial del estimador directo, y por lo tanto, es capaz de proveer estimados

(en linea) aceptables de las velocidades de generacion e intercambio de calor. Es importante

también hacer notar aqui que la simplicidad de este estimador dindmico permitird un facil

disefio y construccién del controlador con retroalimentacién de salidas, el cual se espera sea

altamente robusto.

Dado que estimar-filtrar (T y T) es equivalente a estimar (T, 6), asf como estimar-

filtrar (Tj y Tj) es equivalente a estimar (T;, m), entonces el estimador dinamico

calorimétrico (Ecs. IV.11) presentado anteriormente es equivalente a:

A A A A
T,=n+qj + 2Cly,(®) - T}, T(0) =yjo
A A A A
N = oy - T], N(to) = Mo
A A A A A
T =86- xn+qr + 2Cw[y,(t) - T], T(0) = yro
0 = w[y,(t) - T;] + 0?[y(t) - T], 6(to) =6
A A A Al
M = w(t), M(0)= M,
A A A
P=0c/n, P0) = B,
A A A A AOAA
Q=6C¢C, v =P/M,, H=nC(,
A AA AA A AA A A A A
m= (M- M,- P)M, U=nC (T-T)"' si T#T,

(IV.13a)

(IV.13b)
(IV.13c)

(IV.13d)
(IV.13¢)

(IV.13f)

(IV.13g)
(IV.13h)
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Para el caso de aquellos lectores especializados en el tema de estimacién no lineal,
vale la pena aclarar que habiendo caracterizado la propiedad de detectabilidad robusta de
una trayectoria para el reactor semicontinuo de homopolimerizacién en emulsién, la
construccion del correspondiente estimador del tipo geométrico resultante de la aplicacion

directa del procedimiento descrito en Alvarez y Lopez (1999) al modelo calorimétrico (Ecs.

[V.6), aumentado con el modelo dindmico desconocido 7, 0~ 0, daria lugar exactamente al

mismo estimador dado por las Ecs. (IV.13).

La sintonizacion del par (o, £) se puede llevar a cabo con las técnicas y nociones
estdndar empleadas en el disefio de controladores de segundo orden con entrada unica y
filtros para medicion unica (D'azzo & Houpis, 1981), con una relacion clara entre la
eleccion de (o, ) y la forma de la respuesta del error de las salidas. Si se requiere de
estimados suaves (es decir, sin ruido), la frecuencia del estimador © no debe ser escogida
significativamente mas rapida (e.g., mas de 5 veces) que la frecuencia caracteristica
dominante mas rapida del sistema, la cual corresponde a la dinamica de la camisa de

enfriamiento

0j =, B, U + Uy + wjhew)/C (1V.14)

donde wj es el flujo mésico del agua que circula por la camisa de enfriamiento.

Siguiendo el enfoque de estimacion geométrica no lineal presentado en Alvarez y

Lépez (1999), considérense dos esquemas diferentes de sintonizacién de las ganancias:
(i) El estimador-(Q basado en el criterio deterministico de manejo de picos

(;)zo)‘j, C>1 (IV.15a, b)
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para atenuar el efecto de la dinamica no modelada, o equivalentemente, para minimizar los

errores de los estimados de las velocidades de intercambio (ﬁ) y generacién (6) de calor e

A

inferencias relacionadas ((3, ﬁ U, 72).
(11) El estimador-m basado en ¢l criterio estocastico Optimo
» > (=5 as0)w;, =211 (IV.16a, b)

A
para producir un error blanco Gaussiano (es decir, de alta frecuencia oscilatoria) en 0 con el

fin de que el error del estimado de la (generalmente pequeila) fraccion de mondmero sin

reaccionar (1?1) sea minimizado por la capacidad natural de filtrado que se logra con la

integracion del balance de masa llevado a cabo por el estimador en linea (Ecs. IV.13e y ).

Aunque de primera instancia estos esquemas de sintonizacidn parecen paraddjicos,
seran mejor comprendidos en la Seccidn IV.4.5 relativa al funcionamiento del estimador y
en la Seccién IV.5.2 referente a la aplicacién de los mismos usando la informacion
experimental generada para el caso de una reaccion de homopolimerizaciéon en emulsion

llevada a cabo en laboratorio.

1V.4.3. Convergencia del estimador.

Como se mencioné en el Capitulo I, este trabajo de investigacion esta delimitado al
campo de ingenieria de reactores de polimerizacion y formé parte de un conjunto de
estudios llevados a cabo simultaneamente involucrando distintas disciplinas para hacer
frente a la problemética planteada. El caso especifico de la convergencia del estimador fue
abordado dentro de la partc matematica en la linea de teoria de control geométrico no
lineal, razdén por la cual no se presentara en esta tesis ya que va mas alla de los alcances y
objetivos de la misma. Es por esto que, en esta seccion s6lo se presentara un resumen de los

principales resultados obtenidos en dicho estudio.
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Para hacer este andlisis se requirié del uso del criterio practico o semiglobal (es
decir, no local) de convergencia del estimador en la linea de pensamiento presentada en
Alvarez et al. (2000) y Alvarez (2000), adaptado al caso presente de una trayectoria
semicontinua en tiempo finito. Los detalles técnicos pueden revisarse en Alvarez er al.

(2004).

Alvarez et al. (2004) demostraron que la condicion de convergencia robusta del

estimador es facilmente cumplida para cualquier valor £ > 0 y @ >j. Otro resultado

importante que obtuvieron los mismos autores fue que los estimados de la temperatura de la
A
camisa de enfriamiento (Ty), de la velocidad de intercambio de calor (ﬁ), de la temperatura
A It
de la emulsiéon (T) y de la velocidad de generacidn de calor (0), convergen con una
velocidad exponencialmente decreciente y un sesgo (offset) arbitrariamente pequeiio,

mientras que los estimados de las masas de emulsion (IOI) y polimero formado (13),
convergen en el sentido de que permanecen acotados y exhiben un error pequefio pero que
crece lentamente de manera exponencial debido al efecto acumulativo de los errores en las
condiciones iniciales, en los parametros y en las mediciones a lo largo de todo el periodo

semicontinuo. Se pudo determinar también que los errores de los estimados de la velocidad
de generacion de calor (Q), del coeficiente global de transporte de calor (0) y de la fraccién

de monémero no reaccionado en el reactor (m) estdn acotados.

En el caso de las llamadas polimerizaciones bajo condiciones hambrientas (donde la
velocidad de adicion de mon6mero es muy lenta y por lo mismo la cantidad del mismo sin

reaccionar dentro del reactor es muy baja, es decir, m << 1), el estimado de monomero no

reaccionado (1’1\1) debera tener un error relativo (mM/m) considerablemente mayor que los
correspondientes a la velocidad de generaciéon de calor (Q/Q), al de la velocidad de
intercambio de calor (H/H) y al de conversién global del monémero (¥/x), debido a que el

estimador calorimétrico calcula (ver Ec. IV.13h) la pequefia cantidad (rll\]M) de mondémero

sin reaccionar por medio de una substraccion que involucra dos magnitudes
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considerablemente grandes: el estimado de la masa de polimero formado en el reactor (P) y

A )
el estimado de la masa de mon6mero adicionado al reactor (M - M,,).

1V .4.4. Efecto de l1a dinAmica térmica no modelada.

En esta seccion se discute el significado de los estimados calorimétricos a la luz de
la dinamica térmica no modelada, esto como consecuencia de las suposiciones sobre las
cuales estd fundamentado el modelo de estimacidén calorimétrica desarrollado y que se
refieren especificamente a: (1) la transferencia de calor a través de las paredes del reactor
ocurre en régimen estacionario; (1) el término de velocidad de generacidon de calor del

modelo calorimétrico (Q) coincide (Q = Qg := R A) con el valor real de velocidad de

generacion de calor (Qg) (Ec. IV .4c) por reaccidn quimica.

Estrictamente hablando, la suposicion de un modelo calorimétrico agregado para
describir la temperatura de la camisa (Ec. IV.la) no es vélida cuando existen estados
transitorios en los procesos de transferencia de calor a través de las paredes del reactor,
dependiendo de la intensidad y duracién de los cambios en las temperaturas (Gordon &

Weidner, 1981; Lee et al., 1995). Por lo tanto, debe existir una diferencia (eQ) entre la
velocidad de generacion de calor (Q) del modelo calorimétrico y la velocidad real (Qg)

debida a la reaccion quimica, ademas de que el correspondiente coeficiente global de

transferencia de calor (U) debe contener un término referente al estado estacionario (Uy) y
un término correspondiente al estado transitorio (eyy) (Ur, KR y Urj estan definidos en el

Apéndice C).
Q=QrteQ, U=Ug +ey, Ug = (Ug + Kg+ U (IV.17)
Consecuentemente, el error de estimacion QR de la velocidad de generacion de calor

A
por reaccién quimica (Q) y el estimado U del coeficiente “efectivo” de transferencia de

calor (U) estan dados por las siguientes expresiones:
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~ ~ ~ A A —
Q= Q+teQ, Qr=Q-Q; U=U,+U+ey (IV.18)

donde Q y U son los errores de convergencia, los cuales se desvanecen exponencialmente

con velocidad ajustable (ver Seccién IV.4.3), mientras que eQ y ey son los términos
transitorios debidos a la dinamica térmica no modelada. Para caracterizar estos términos
transitorios se consideré la dinidmica térmica del reactor mostrada en la Figura C.1
presentada en el Apéndice C, donde Tg(s, t) denota el perfil de temperatura de la pared

S =R, J, I (R: reactor, J: camisa, I: aislante térmico) con espesor Lg. Como se muestra en el

Apéndice C, la aplicacion del teorema de Green da lugar a dos balances de calor
macroscopicos cuya comparacion con el modelo calorimétrico (Ecs. IV.1) proporciona ¢l

significado de los términos eQ y ey en la Ec. (IV.17), asi como también el de la velocidad

de intercambio de calor (H):

eQ=C(T} - Tj) + (Hy - Hp), ey=(eq +HRAT-T)-Us si T#T, (IV.19%)
H=HR +eQ (IV.19b)
(eQ. ey) =(0,0) & (T, Tj)=(0,0) (IV.19¢)

donde HR es la velocidad de intercambio de calor entre la emulsidn y la pared interna del
reactor, T’j‘ es la temperatura promedio del sistema completo de la camisa, Hy es la
velocidad de pérdida de calor al medio ambiente en estado estacionario, mientras que Hj es

esta misma velocidad pero bajo condiciones no estacionarias (ver las definiciones de estos
términos en el Apéndice C). Por lo tanto, e() es el error en las velocidades de generacion e
intercambio de calor debido al estado transitorio inducido por las suposiciones del modelo
calorimétrico respecto a transferencia de calor en estado estacionario y el hecho de ser de
naturaleza agregada (lumped), tal como se discuti6 durante su establecimiento en la

Seccién IV.3, mientras que ey es el correspondiente error debido al estado transitorio

presente en el coeficiente “efectivo” de transporte de calor U.
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De acuerdo a la Ec. (IV.19a), cuando las temperaturas de la emulsién (T) y del

fluido en la camisa (Tj) coinciden (es decir, T = Tj), lo cual sucede normalmente durante

una operaciéon de transporte de calor bajo condiciones de régimen no estacionario, el

término del componente transitorio ey del coeficiente de transporte de calor (U) diverge (es
decir, eyy = ), lo cual esta de acuerdo con la Ec. (IV.7a), la cual establece que U no esta

definido cuando T = Tj.

En resumen, el error de estimacion de cualquier técnica calorimétrica es resultado
de los errores en las condiciones iniciales, en pardmetros y en las mediciones, asf como
también de la dindmica térmica no modelada, la cual se manifiesta en los estados

transitorios como un error (eQ) en el estimado de la velocidad de generacién de calor
A A R
(Qz = Q) y como un componente transitorio (eyy) en el estimado del coeficiente de

N
intercambio de calor (U). La magnitud de la propagacién del error depende de cada técnica
de estimacion en particular y de su esquema de sintonizacion. Precisamente, el estimador

dinamico propuesto en esta tesis minimiza la propagacion de este error.

1V 4.5, Implementacién y funcionamiento del estimador.
El estimador calorimétrico propuesto (Ecs. IV.13) consiste de seis ecuaciones

diferenciales ordinarias no lineales y su implementacién requiere del conocimiento de seis

pardmetros calorimétricos (ﬁc) (listados en la Ec. IV.4a), seis condiciones iniciales y dos

parametros de ganancias de sintonizacién (£, ®). Los estimados de velocidad de
intercambio y generacién de calor deben ser obtenidos con el estimador-Q (lento —
amortiguado) (Ecs. IV.13 y IV.15) y el estimado de mondmero sin reaccionar debe ser
determinado con el estimador-m (rapido — oscilatorio) (Ecs. IV.15 y IV.16), con ambos
estimadores corriendo en paralelo. En el caso del estimador-Q, la ganancia (de frecuencia)

se fija en el valor caracteristico de frecuencia de la dindmica de la camisa térmica o;

(Ec. IV.14) y el factor de amortiguamiento se selecciona en un valor de § > 1. En el caso

del estimador-m, el factor de amortiguamiento se fija en { = 0.71 y el valor de la frecuencia
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@ se escoge que sea mas rapido que wj. En cada caso, la sintonizacién de las ganancias

implica un procedimiento sistematico debido a la baja dosis de prueba y error requerida.

N
Mientras que los errores de los estimados de las velocidades (ﬁ y 0) se desvanecen
con ¢l tiempo debido a la adicion de innovacién (es decir, la informacion contenida en las

mediciones y no en el modelo) a la parte observable del estimador (Ecs. 1V.13a - d), los

A A
errores de los estimados de las variables no observables (M y P) (Ecs. IV.13e y f) se

acumulan en el tiempo. Como consecuencia, el error relativo del estimado de la fraccion

, . . A , .

masa de mondmero sin reaccionar (m) deberia ser comparativamente mas grande que los
- - . A A . - A

estimados de las velocidades de generacion de calor (Q, = Q), intercambio de calor (H),

as A
coeficiente de transferencia de calor (U) y conversion (y), dependiendo de que tan severas
sean las condiciones hambrientas bajo las cuales opera el reactor. Dado que el coeficiente

de transferencia de calor emulsién — fluido de la camisa (U) no esta definido cuando T = Tj,
no debe ser estimado cuando T es préxima a T;, ya que de lo contrario los estimados de este

coeficiente carecen de sentido o bien el estimador falla.

En ausencia de errores de medicion, el comportamiento limite del estimador de alta
ganancia se aproxima al del estimador directo (Ecs. IV.10) (Alvarez, 2000; Hernandez &
Alvarez, 2003). El estimador calorimétrico puede ser visto como la combinacién adecuada
del estimador diferencial con dos filtros de segundo orden los cuales proporcionan sefiales
suavizadas de las mediciones de temperatura y de sus derivadas temporales. La notable
caracteristica de robustez del estimador calorimétrico reside en el hecho de que la dinamica
no observable esta conformada por balances de masa y calor, los cuales son independientes

de modelos mecanisticos cinéticos y de intercambio de calor.

1V.4.6. Comentarios finales.
Sobre la base de un enfoque de detectabilidad robusta, se establecié la viabilidad de
estimar en linea simultdneamente la velocidad de generacién de calor y el coeficiente

global de transporte de calor, lo cual verifica algunos reportes previos en la literatura sobre
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estimacion calorimétrica en reactores (Wu, 1985; MacGregor, 1986; Schmidt & Reichert,
1988; Schuler & Schmidt, 1992) y constituye una mejora respecto a los estimadores
calorimétricos desarrollados mas recientemente para el caso de reactores de polimerizacion,
los cuales requieren de mediciones independientes (de tipo gravimétrico) para desempefiar

la misma labor (Othman et al., 1999).

La elecciéon del par frecuencia — factor de amortiguamiento asociado a la
sintonizacién de ganancias fue identificado como un grado de libertad clave para disefio,
ademés de que se propuso el empleo de dos estimadores en paralelo, uno para estimar las
velocidades de generacién e intercambio de calor y el otro para estimar el contenido de
monomero remanente en el reactor. Del hecho bien conocido de que el disefio estocastico
6ptimo del filtro extendido de alta ganancia de Kalman (EKF) estd basado en el esquema de
colocacién de polos de Butterworth (Kwakernaak & Sivan, 1972), se deriva que un EKF
calorimétrico adecuadamente sintonizado es equivalente a haber escogido

(0, {) = (coj, 2-17) en la técnica geométrica propuesta (Alvarez & Lépez, 1999). Por otro

lado, el esquema de sintonizaciéon de ganancias del observador calorimétrico tipo

Luenberger (Gauthier et al., 1992) equivale a escoger (o, {) = (coj, 1), o bien, a una

dinamica del error de las salidas (QLNPA; Ec. IV.12) sintonizada con un esquema de polos
de forma binomial (D'azzo & Houpis, 1981; Alvarez & Loépez, 1999), sin embargo, en
filtrado y control préacticos, esta forma binomial no es recomendable ya que no esta basada
en un criterio éptimo (D'azzo & Houpis, 1981). La comparacion entre el esquema de
sintonizacién propuesto y el correspondiente al de los estimadores calorimétricos tipo EKF

y Luenberger, serd un punto central a discutir en la seccién experimental.

IV.5. VALIDACION EXPERIMENTAL.

El objetivo de esta seccion es presentar los experimentos mediante los cuales se
prob6 el esquema de estimacion calorimétrica propuesto discutiendo aspectos como la
sintonizacién, funcionamiento y propagacién de errores de modelado a la luz del
comportamiento del estimador bajo condiciones normales y anormales (con inhibicion

provocada a prop6sito en una etapa determinada de la reaccién de polimerizacion) de
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operacién del reactor. Los detalles experimentales pueden consultarse en Hernéandez
(2003).

IV.5.1. Esquema experimental y corridas de prueba.

Se diseflaron y ejecutaron dos reacciones de homopolimerizacién en emulsion sin
empleo de semilla y operando bajo condiciones casi hambrientas en un reactor
experimental de vidrio a escala laboratorio, una emulando la operacion normal de un
reactor industrial y la otra representando una operaciéon anormal con posibilidades de
disparo térmico debido a la acumulacién de monomero después de un periodo de inhibicion
repentino provocado intencionalmente. En oposicion a estudios recientes sobre estimacion
calorimétrica que emplean reactores calorimétricos comerciales (e.g., RC-1 de Mettler-
Toledo), en este trabajo de investigacién se mont6 un reactor de laboratorio estandar, con
sistema de calentamiento — enfriamiento y un sistema de adquisicidon de datos. El esquema

experimental propuesto se ilustra en la Figura IV.1 (Hernandez, 2003).

Sistena
adquisicion datos

Figura IV.1. Reactor calorimétrico escala laboratorio.
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Como se puede observar en la citada figura, el sistema de polimerizacién consta de
un reactor enchaquetado de vidrio de 5 litros de capacidad provisto de un aislante térmico y
equipado con agitador, bafio controlador de temperatura, bomba de engranes para
dosificacion de mondémero y cinco sensores de temperatura para monitorear y grabar (cada
8 segundos) las correspondientes a la emulsidn, entrada y salida de la camisa, alimentacién
de mondémero y la del medio ambiente. Estas mediciones de temperatura fueron colectadas
en una computadora personal equipada con un sistema comercial de adquisicién de datos

(Fieldpoint™) y procesadas por medio de un sofiware (LabView™).

La corrida normal fue disefiada para polimerizar en emulsién acetato de vinilo a
60°C (para evitar reflujo) usando persulfato de amonio como iniciador bajo un esquema de
operacion a régimen semihambriento, de tal forma que se asemejara a la operacién nominal
de un reactor industrial real de 10,000 litros (Alvarez et al., 1995). Las correspondientes
dimensiones del reactor de laboratorio asi como las propiedades de los materiales
empleados en su manufactura se muestran en la Tabla IV.1, mientras que la formulacién
empleada y las condiciones de operacion aparecen en la Tabla IV.2, Para propdsitos de
comparacién y validacion, durante la reaccion se tomaron muestras de latex,
aproximadamente cada 30 minutos, empleando hidroquinona para detener el avance de la
reaccion. Estas muestras fueron posteriormente analizadas por gravimetria y cromatografia
de gases (GC) para determinar la conversion global y la fraccién masa de monémero sin
reaccionar en el reactor. Premeditadamente, el control de temperatura se llev a cabo en
forma manual para probar el esquema de estimacion bajo fluctuaciones persistentes en la

temperatura de la emulsidn.

Para comparar los estimados en linea del coeficiente de transferencia de calor entre
la emulsién y el fluido de la camisa (U) con sus valores experimentales obtenidos fuera de
linea a régimen estacionario, se llevd a cabo una prueba estandar de respuesta a
temperaturas (Holland & Chapman, 1966) sobre una serie de emulsiones previamente
preparadas cada una con una fraccion de sélidos diferente (o =P/M), obteniéndose la

secuencia {Ug(o1),..., Ug(cs)} de coeficientes de transferencia de calor en estado

estacionario listada en la Tabla IV.3.
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Tabla IV.1. Dimensiones del reactor de laboratorio y propiedades de los materiales

usados en su fabricacion.

Reactor Camisa térmica  Aislante térmico
Vidrio Vidrio Fibra de vidrio
(borosilicato) (borosilicato)
Densidad (Kg/m") 2227 2227 151
Conductividad térmica (W/m K) 1.089 1.089 0.039
Capacidad calorifica (J/Kg K) 779 779 779
Masa (Kg) 1.262 1.542 0.228
Espesor (m) 0.0040 0.0038 0.0254

Geometria: D = 0.185 m (didmetro del reactor), L = 1.05 x D (altura del reactor),

b = 0.4 x D (didmetro del agitador), n; = 3 (nimero de impulsores).

Tabla IV.2. Formulacién y condiciones de reaccién para las dos corridas

experimentales.
Formula
Agua (Kg) 1.350  Persulfato de amonio (Kg) 0.0066
Acetato de vinilo (Kg) 1.650  Acetato de sodio (Kg) 0.0041

Lauril sulfato de sodio (Kg) 0.051

Condiciones experimentales

Corrida normal | Corrida anormal

Velocidad de agitacidn (rpm) 180 180
Temperatura de polimerizacion (K) 333 333
Tiempo dosificacion mondmero (min) 210 210
Tiempo de agotamiento (min) 30 30

Gasto masico de monémero (Kg/min) 7.85x 107 7.85x 107
Gasto de agua de enfriamiento (Kg/min) 1.25 1.25

Masa inicial de emulsion (Kg) 1.412 1.412
Temperatura inicial de la emulsién (K) 3335 3327
Temperatura inicial de la camisa (K) 329 331.5

82




Tabla IV.3. Coeficiente de transferencia de calor en estado estacionario (Us) como una
funcion de la fraccién masa del contenido de sélidos en el litex (o).

G 0 0.20 0.30 0.45 0.55
Us (W/K) 12.08 11.79 11.63 10.53 10.18

El coeficiente de transferencia de calor en estado estacionario entre el fluido de la

camisa y el medio ambiente Uj (definido en el Apéndice C) fue determinado

experimentalmente a partir de una metodologia bien conocida para sistemas no
reaccionantes (Karlsen & Villadsen, 1987a; Moritz, 1989) en el entendido que dicho valor
es requerido para la construccién del estimador. El valor obtenido para este coeficiente asi
como el de los pardmetros calorimétricos empleados para correr el estimador se presentan

en la Tabla IV 4.

Tabla IV.4. Pariametros calorimétricos del estimador y condiciones iniciales.
Pardmetros

gm (capacidad calorifica especifica del monémero) = 1.8 x 10° J/Kg K
gp (capacidad calorifica especifica del polimero) = 1.5 x 10’ J/Kg K

gw (capacidad calorifica especifica del agua) = 4.2 x 10’ J/JKg K

(Aj j (capacitancia térmica del sistema global de la camisa) = 9.5 x 10° /K

A (calor de polimerizacion) = 1.04 x 10° J/Kg

Uj (coef. de transf. de calor entre el fluido de camisa y los alrededores) = 1.42 W/K

Condiciones iniciales (n = corrida normal, a = corrida anormal)

A
M, (masa inicial de emulsién) = 1.41 Kg
A

P, (masa inicial de polimero) = 0 Kg

A

T jo (temperatura inicial del fluido de la camisa) = 329 K para n (0 331.5 para a)

N

T, (temperatura inicial de la emulsién) = 333.5 K para n (0 332.7 para a)

N

N, (vel. inicial de intercambio de calor) = 0.34 K/min para n (0 0.091 K/min para a)

A
B, (vel. inicial de generaci6n de calor) = 0 K/min

Dindmica dominante de la camisa

o, (frecuencia caracterfstica) = 0.66 min™'
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En la Figura IV.2 se muestran las mediciones en linea de las temperaturas del
reactor, del fluido a la entrada y salida de la camisa de calentamiento/enfriamiento, de la
alimentacion de monémero y del medio ambiente, asi como también el perfil de adicién del
mondmero al reactor para el caso de la operaciéon normal. Una vez que la polimerizacién
comienza, el calor generado por la reaccidn tiende a incrementar la temperatura del latex
por lo que la temperatura de la camisa debe disminuirse ~10°C para poder mantener la
temperatura del reactor en su punto de consigna (setpoint) que es de 60°C. Después de los
primeros 15 minutos de adicidon de mondémero se alcanza el estado estacionario, en el
sentido de que tanto las temperaturas como los flujos no cambian con el tiempo, el cual se
extiende hasta el momento en el cual se ha alimentado la carga total de mondémero al
reactor. Al final del periodo de adicién (a t = 210 min), la velocidad de generacion de calor
disminuye considerablemente, por lo que la temperatura de la camisa debe ser
incrementada con el fin de mantener constante la temperatura de la emulsion. Treinta
minutos adicionales (no mostrados en la grafica) son indispensables para agotar
completamente el mondmero hasta alcanzar un valor preespecificado lo suficientemente
pequefio, €l cual fue previamente establecido de acuerdo a las propiedades de desempefio
buscadas en este producto. En la misma Figura IV.2 también se muestran los resultados de
las determinaciones hechas fuera de linea para obtener la conversion (por gravimetria) y el
contenido de mondémero libre (por GC), de las cuales se puede decir lo siguiente: (i) la
reaccion de polimerizacion ocurre bajo condiciones casi hambrientas (m = 0.01); (ii) la
velocidad de polimerizacién permanece aproximadamente constante durante la mayor parte
de la operacién semicontinua; (iii) la corrida experimental se asemejé mucho a la operacion

del reactor industrial a partir de la cual se disefio.

La corrida experimental para una operacién anormal se disefio para emular una
situacion industrial potencialmente peligrosa debido a la acumulaciéon de mondémero
provocada intencionalmente, la cual se originé como consecuencia de una inhibicion
repentina e inesperada que afecta a la velocidad de polimerizacion disminuyéndola
drasticamente, de tal suerte que una vez que cesa, la polimerizacion recomienza bajo
condiciones de exceso de mondmero, razén por la cual se requiere ajustar la velocidad de

intercambio de calor para controlar la reaccion.
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Para tales propdsitos, se repiti6 exactamente la ya mencionada operacién normal
pero con una modificacién: se adicionaron a la mezcla de reaccién dos pulsos de una
solucion de inhibidor (solucién acuosa de hidroquinona al 5%), el primero de 1 mL a la
mitad de la operacion (a t = 100 minutos), y €l segundo de 0.7 mL justo antes del fin de la
etapa de dosificaciéon del monémero (a t = 180 minutos). Los resultados experimentales
para esta corrida se presentan en la Figura IV.3. Como se puede ver ahi, la primera
inhibicién fue manejada con un control manual retardado, por lo que hubo un descenso en
la temperatura de la emulsién (de 62°C a 54°C) a t = 100 minutos, y consecuentemente la
temperatura de la camisa se tuvo que incrementar para hacer frente a este hecho. Una vez
que este primer periodo de inhibicidn cesa, la reaccidn de polimerizacién comienza una vez
mas, pero el exceso de mondmero acumulado (ver Figura IV.3) genera una cantidad
considerable de calor al convertirse en polimero que se refleja en un rapido incremento de
la temperatura del reactor y la temperatura de la camisa debe ser nuevamente ajustada para
poder controlar la temperatura de la emulsién. La segunda inhibicién fue manejada con una
mejor estrategia de control, de tal suerte que se logré mantener la temperatura de la
emulsién casi constante debido a una rdpida accién para cambiar la temperatura de la
camisa, por lo que en esta ocasion se redujo la acumulacién de mondémero en forma
importante. Después de esto, el proceso continud y terminé tal como en el caso de la
operacion normal. Por lo tanto, esta operacién anormal representd acertadamente una
situacién industrial extrema la cual fue manejada con y sin un esquema adecuado de

control.

IV.5.2. Sintonizacién del estimador y anlisis de su comportamiento.

En esta seccidn se presenta la sintonizacidn de los estimadores - y -m empleando
la informacién experimental generada en la corrida referente a la operacion normal y de
acuerdo a las directrices explicadas en secciones precedentes. También se discute el
comportamiento del estimador en funcién de los parametros de sintonizacioén frecuencia —
factor de amortiguamiento (o, ) a la luz del marco de estimacién presentado en la

Seccidn IV 4,
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De acuerdo a las guias de sintonizacidn presentadas anteriormente, la frecuencia

caracteristica de la camisa ®; es el punto de partida para la sintonizacion de los

estimadores - y -m. Usando los datos listados en las Tablas IV.3 y IV .4 en conjunto con la

Ec. (IV.14), se puede obtener un valor estimado de wj = 0.66 min™".

Estimador-Q. Siguiendo las guias de sintonizacion descritas en la Seccion IV.4.2 y

fijando la frecuencia del estimador o en el valor o; correspondiente a la dinamica de la

camisa (Ec. IV.14), se corri6 el estimador para distintos valores de ¢ en el intervalo (1, 4).
Como se esperaba de acuerdo al marco tedrico expuesto anterrormente, en todos los casos
el estimador convergio. Los resultados correspondientes se muestran en la Figura IV.4, en
la cual, para propédsitos comparativos, se incluy6 una corrida adicional (£ = 0.71) la cual
corresponde a la sintonizacién del estimador calorimétrico tipo EKF (MacGregor, 1986),
mientras que el caso donde £ = 1 corresponde a la sintonizacion del estimador calorimétrico
tipo Luenberger (Gauthier et al., 1992; Farza et al., 1999). Como se puede observar en la
citada figura, tanto el estimado de la velocidad de generacién de calor como el del
coeficiente global de transferencia de calor exhiben una respuesta oscilatoria a los cambios
en la temperatura de la camisa, o dicho de otra manera, a los errores de modelado durante el
estado transitorio, y cuya magnitud es funcion del valor empleado del factor de
amortiguamiento. Esta caracteristica oscilatoria disminuye a medida que se incrementa el

factor de amortiguamiento hasta un valor limite de £ = 4, donde el estimado de la velocidad

A
de generacion de calor (Q) practicamente no muestra sobretiro (overshoot) y el estimado

A
del coeficiente global de transferencia de calor (U) exhibe un comportamiento aun

oscilatorio, aunque en menor grado. Estos resultados conducen a la conclusién de que este
comportamiento limite refleja basicamente el efecto de la dindmica térmica no modelada, el
cual resulta ser mas pronunciado en el coeficiente de transporte de calor que en la velocidad
de generacién de calor. En otras palabras, las excursiones observadas en la velocidad de
generacién de calor cuando el estimador es sintonizado de acuerdo a las técnicas
calorimétricas del EKF (¢ = 0.71, MacGregor, 1986) o Luenberger ({ = 1, Gauthier et al/,,
1992; Farza et al., 1999), son principalmente debidas a una eleccién inadecuada del factor

de amortiguamiento, lo cual pone en tela de juicio las conjeturas establecidas en trabajos
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anteriores (Guinot et al., 2000), los cuales adjudican erréneamente este comportamiento
oscilatorio a aspectos cinéticos anémalos. Por otro lado, el error de estimacién de la
fraccion de mondmero sin reaccionar (ver Figura IV.4) disminuye a medida que decrece el
factor de amortiguamiento, lo cual confirma que la propagacion del error de modelado a

estimado crece con el incremento de ese factor.

Estimador-m. Siguiendo las guias de sintonizaciéon expuestas en la Seccién IV.4.2 y
fijando el factor de amortiguamiento en { = 0.71, se procedid a acelerar la frecuencia ®
para producir un estimado de la velocidad de generacién de calor con un comportamiento
oscilatorio y casi simétrico del error, de tal forma que éste pudiera ser filtrado mejor por la
integracion pura asociada a la estimacion de la fraccidn de mondmero sin reaccionar. En la

Figura IV.5 se presentan los resultados del estimador para tres valores de la frecuencia o: el

primero corresponde a la dindmica de la camisa (@;) o estimador-Q, el segundo a una que
es seis veces mas rapida que la anterior (o = 6mj) y el ultimo que corresponde a un caso
treinta veces mas rapido que el primero (0 = 300)j). Los estimados resultantes tanto de la

velocidad de generacion de calor como del coeficiente de transporte del mismo se muestran
en la Figura IV.5. Obsérvese que a un tiempo t = 15 minutos, las curvas de velocidad de
generacién de calor muestran un pico cuya ocurrencia coincide con el decremento repentino
de la temperatura de la camisa. Curvas similares han sido reportadas en estudios previos
(McKenna et al., 2000; Guinot et al., 2000) en donde se ha conjeturado que dichos picos
podrian ser debidos a factores cinéticos (Guinot et al., 2000) como resaturacion de la fase
latex o periodos de renucleacién, sin embargo, los mismos autores sugieren que estas ideas
preliminares deben ser confirmadas mediante experimentos fuera de linea. Notese que en el
mismo periodo, los estimados en linea del coeficiente de transferencia de calor muestran un
comportamiento definitivamente oscilatorio (ver Figura IV.5). Como puede observarse

también en esta figura, la ganancia ® = 6wj produce un estimado de la fraccion de

mondmero sin reaccionar cuyo error: (i) es bastante diferente respecto al obtenido con el

estimador-Q con frecuencia ® = ; (ver Figura IV.4); y (ii) es bastante cercano al obtenido

con la frecuencia mas rapida w = 300; (ver Figura IV.5).
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En comparacion con el estimador-(), la mejora en la estimacion del monémero libre
es lograda a expensas de un considerable error oscilatorio en los estimados de la velocidad
de generacion de calor y del coeficiente de transporte del mismo. Debido al
comportamiento oscilatorio casi simétrico del estimado de la velocidad de generacion de
calor, el cual acciona al integrador puro (balance masa-calor) carente de innovacion que
produce el estimado de la fraccion de monémero remanente, se puede concluir que la
incertidumbre en la estimacidén de éste es consecuencia de las incertidumbres persistentes
de los parametros calorimétricos y de las condiciones iniciales del balance de masa, asi
como también del efecto acumulativo de los periodos relativamente cortos donde el
estimado de la velocidad de generacién de calor es asimétrico. Esta observacion estd de
acuerdo con estudios recientes donde se reporta que la estimacion de monomero no
reaccionado en polimerizaciones que operan bajo condiciones hambrientas es
inherentemente incierta (Vicente et al., 2001), lo cual pone en duda el uso de esos
estimados en trabajos orientados a estudios cinéticos (Varela de la Rosa et al., 1996;
Févotte et al., 1998; Mc Kenna et al., 2000; Othman et al., 2001). Por lo tanto, a medida
que las condiciones de una reacciéon de polimerizacién se alejan de la operacion
hambrienta, el estimado de la fraccién de mondmero no reaccionado deberia ser mas

preciso.

En resumen, la aplicacién de ciertas guias establecidas previamente en este trabajo
de investigacién condujo a un esquema de sintonizacién bastante simple y robusto para los
estimadores -Q'y -m, en el sentido de que cambios razonables en los valores apropiados del
par frecuencia — factor de amortiguamiento, no modifican significativamente el desempefio
del estimador. Ademas, el andlisis del efecto de este par de pardmetros de sintonizacion
sobre el comportamiento del estimador corrobord lo predicho en el analisis de errores
presentado en la Seccién IV.4 y delimitd las capacidades y limitaciones de las técnicas de
estimacion calorimétricas. En particular, se pueden establecer las siguientes conclusiones:
(i) el factor de amortiguamiento ¢ es un grado de libertad clave para disefio que afecta el
desempefio del estimador; (ii) los estimadores -Q y -m deben ser corridos en paralelo (es
decir, en forma independiente) ya que cada uno de ellos lleva a cabo una tarea diferente;

(iii) en general, los errores de los estimados de la velocidad de generacién de calor y del
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coeficiente de transporte de calor son lo suficientemente pequefios para el estimador-Q
como para que éste pueda ser considerado como la base para el disefio de un esquema de
control retroalimentado con seguimiento de una trayectoria preestablecida de temperatura
mediante la manipulacion de las velocidades de intercambio de calor y de alimentacion del
monomero al reactor; (iv) contrariamente al punto anterior, el estimado de la fraccién de
mondmero no reaccionado no debe ser empleado en esquemas de control retroalimentado,
especialmente en los casos donde el reactor opera en condiciones cercanas al régimen
hambriento; y (v) los resultados de estudios cinéticos basados en calorimetria deben ser
interpretados cuidadosamente dada la gran incertidumbre inherentemente asociada a la

estimacion del monémero libre.

IV.5.3. Funcionamiento del estimador.

En esta seccion se discute el funcionamiento general del estimador a la luz de la
informacion experimental obtenida, en el entendido de que los estimadores -Q) y -m fueron
corridos con los valores obtenidos previamente para el par de pardmetros de sintonizacién
frecuencia — factor de amortiguamiento: (w, £) = (0.66 min!, 4) para el estimador-Q 'y

(w, €) = (20 min!, 0.71) para el estimador-m.

Corrida para la operacion normal. En la Figura IV.6 se muestran tanto las mediciones
de temperatura para esta corrida -las cuales reflejan la dindmica térmica del reactor-, como
los resultados del funcionamiento de los estimadores -0 y -m, incluyendo la comparacién
con las determinaciones fuera de linea del coeficiente de transferencia de calor en estado
estacionario Ug, conversion gravimétrica y fracciéon de mondémero no reaccionado obtenida
por GC. Como se puede observar en esta figura, el estimado de la velocidad de generacion
de calor no exhibe una respuesta tipo sobretiro (overshoot) significativa, en oposicién a
reportes previos en los cuales se muestran comportamientos con presencia de picos en estas

curvas (McKenna et al., 2000; Guinot ef al., 2000). Por lo tanto, la existencia de tales picos

A
en las curvas de Q no puede ser atribuida a efectos cinéticos anomalos, como previamente

se ha conjeturado (Guinot et al., 2000). Los estimados calorimétricos del coeficiente de

N
transferencia de calor U (ver Figura 1V.6) coinciden bien con los valores experimentales
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determinados a priori en los perfodos en donde los procesos de transporte de calor ocurren

a régimen estacionario, o dicho de otra forma, cuando la temperatura de la camisa

A
permanece constante de tal suerte que U = Ug. Por lo tanto, las excursiones en los estimados

de este coeficiente con respecto a sus valores en el estado estacionario (Ug) -cuya tendencia

es decreciente- reflejan el efecto de la dindmica térmica no modelada. Mientras que la
mayoria de las metodologias recientes sobre estimacién calorimétrica publicadas en la
literatura utilizan correlaciones generadas a priori entre la fraccién de sélidos del latex con
el coeficiente de intercambio de calor como un dato imprescindible para sus esquemas, en
este trabajo de investigacion es posible obtener estimados en linea de este coeficiente, lo
cual es muy util para propdsitos de monitoreo (establecimiento del programa de limpieza
del reactor y deteccion de fallas). Las predicciones calorimétricas de conversidn y fraccién
de mon6émero no reaccionado dentro del reactor coinciden bien con sus respectivos valores
determinados fuera de linea via gravimetria y GC, respectivamente, mostrando en este

ultimo caso la ventaja de emplear el estimador-m.

Corrida para la operacion anormal. En la Figura IV.7 se presentan los resultados del
funcionamiento del estimador Q-m para el caso de la corrida anormal, mostrando que el
enfoque propuesto en este trabajo de investigacién es capaz de detectar los dos periodos de
inhibicién. Cabe hacer notar que las inferencias calorimétricas de las velocidades de
generacién e intercambio de calor reflejan acertadamente la disminucién (y posterior
incremento) de la velocidad de polimerizacidén causada por la adicién del inhibidor, ademas
de que existe un periodo [~(125, 145) min] en el cual el coeficiente de transporte de calor
no esta definido debido a que las temperaturas de la emulsion y camisa practicamente

coinciden.

La Figura IV.7 también muestra una buena concordancia entre las inferencias

calorimétricas de conversion y sus valores fuera de linea obtenidos por gravimetria,

Fay
observandose inclusive que la curva de conversion estimada y presenta dos mesetas

correspondiendo cada una de ellas precisamente a los dos periodos de inhibicién.
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Respecto a la inferencia de la fraccion de mondémero no reaccionado, el
estimador-m claramente detecta el incremento en la cantidad de mondémero libre después
del primer periodo de inhibicidén, detecta una tendencia al incremento de esta cantidad
después del segundo periodo de inhibicién y produce un estimado con un error mas grande
al final del proceso. Este funcionamiento estd de acuerdo a las capacidades y limitaciones
inherentes al esquema de estimacién propuesto en la Seccién IV.4 y constituye una mejora
respecto a estimadores calorimétricos previamente desarrollados para el caso de reactores

de polimerizacion por radicales libres.

IV.6. CONCLUSIONES.

El problema de estimacién calorimétrica en reactores de polimerizacion en emulsion
fue abordado sobre las bases de un enfoque constructivo que mezcla herramientas de
estimacién no lineal con ingenieria de reactores de polimerizacién. El empleo de un
enfoque que puede ser visto como la combinacién de un esquema de estimacion diferencial
con dos filtros de segundo orden, condujo a una metodologia de disefio del estimador con
un procedimiento de construccion sistematico, un esquema de sintonizacion sencillo y un
criterio de convergencia robusto para el caso de reactores en semicontinuo. La propiedad
fundamental de detectabilidad fue identificada a partir de la resolubilidad de la version de
estimacion calorimétrica diferencial del problema y se establecié la viabilidad de estimar
simultdneamente las velocidades de generacion e intercambio de calor. El estudio de las
fuentes de error (en medicion, modelado y pardmetros) del estimador y su propagacion
condujo a: (i) la identificacion de una dinidmica térmica no modelada debido a las
suposiciones de un modelo agregado (lumped) para la dinamica de la camisa y del
transporte de calor en estado estacionario a través de las paredes del reactor, las cuales
sirvieron de base para la construccion del modelo de estimacién calorimétrica; (ii) el
entendimiento del significado de los estimados calorimétricos a la luz de esa dindmica no
modelada; y (iii) la derivacion de un esquema de sintonizacién para minimizar la

propagacion de los errores de modelado y de mediciones.

Dependiendo del tamafio del reactor y del sistema de polimerizacion, el estimado de

la velocidad de polimerizacion (o del coeficiente de transporte de calor) contiene un error
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transitorio debido a la dindmica térmica no modelada, €l cual es inherente al modelo del

estimador calorimétrico.

También se encontré que el factor de amortiguamiento de la casi lineal, desacoplada
y ajustable dindmica del error de las salidas, constituye un grado de libertad clave para
disefio con el fin de mejorar el compromiso entre la robustez del estimador y su velocidad
de reconstruccion, lo que a su vez sugirio la consideracién de dos esquemas de
sintonizacién, uno para estimar las velocidades de generacidn e intercambio de calor, y el
otro para estimar el contenido de monémero sin reaccionar dentro del reactor. Ademas, la
incertidumbre en la estimacién de esta ultima cantidad se hace mayor a medida que el
reactor opera mds cerca de las condiciones hambrientas. Estas consideraciones deben de
tomarse en cuenta para el disefio de controladores basados en observadores calorimétricos y

en la interpretacion de estudios cinéticos obtenidos a través de inferencias calorimétricas.

Las pruebas experimentales corroboraron los hallazgos tedricos y las caracteristicas
metodologicas antes mencionadas. Tras haber implementado un esquema sencillo de
construccién-sintonizacién, el estimador propuesto se desempefié mejor que la mayoria de
las técnicas existentes, en el sentido de que se obtuvieron simultineamente estimados de
rapida convergencia y suaves (es decir, no ruidosos) de las velocidades de generacién e
intercambio de calor, mientras que el comportamiento atipico reportado previamente
respecto a excursiones en la velocidad de polimerizaciéon (o equivalentemente de la
cantidad de calor generado) fue practicamente eliminado via una sintonizacién

sobreamortiguada.

La idea propuesta en esta tesis sobre la estimacion conjunta de las velocidades de
generacion e intercambio de calor, concuerda con los trabajos originales del método de
estimacion calorimétrica con propositos industriales y constituye una mejora sobre las
técnicas de estimacion recientes aplicadas a reactores de polimerizacion, las cuales
requieren imprescindiblemente del conocimiento a priori u ocasional de mediciones
gravimétricas para llevar a cabo la misma funcion. Se concluyé también que los

comportamientos atipicos observados en las curvas de generacién de calor reportados en la
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literatura no eran debidos a cinéticas de polimerizacién andmalas, sino mas bien al empleo

de un esquema inadecuado de sintonizacién de ganancias.

Aunque la metodologia presentada en este trabajo fue aplicada al caso de un sistema
de homopolimerizacién en emulsion, captura la esencia del problema de estimacion
calorimétrica y puede ser, sin muchas complicaciones, extendida para abordar el problema

mas general de multipolimerizacidn, ya sea en procesos en soluciéon o en emulsion.
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CAPITULO V
CONTROL DEL REACTOR

RESUMEN

En este capitulo se conjuntan los aspectos de disefio de equipo y politica de
operacion ilustrados en el Capitulo III con el diseflo del estimador
calorimétrico presentado en el Capitulo IV para obtener, dentro de un marco de
control basado en balances de masa y calor, el controlador calorimétrico a
implementar para el reactor semicontinuo de polimerizacion en emulsion. El
controlador calorimétrico con estructura en cascada da seguimiento al perfil
prescrito temperatura del reactor-contenido de mondémero sin reaccionar
obtenido previamente durante el disefio de la operacion nominal del reactor
mediante la manipulacién de las velocidades de intercambio de calor y de
adicién de mondémero al reactor. Dicho controlador es construido a partir de las
ecuaciones de conservacion y requiere s6lo de mediciones de flujo y
temperaturas junto con el conocimiento de algunos pardmetros calorimétricos
(capacidades calorificas, calor de polimerizacién, etc.), caracterizdndose por su
gran robustez ya que evita el uso de modelos cinéticos y correlaciones para
transferencia de calor que por lo general son de naturaleza incierta. Como un
ejemplo de aplicacién representativo y con la intencién de ligar los dos
capitulos previos, se considerd la polimerizacion de acetato de vinilo, en el
entendido de que ilustra un caso real de un reactor a escala industrial.

V.1. PERSPECTIVA GENERAL DEL PROBLEMA DE CONTROL DE

REACTORES DE POLIMERIZACION EN EMULSION.

El disefio de reactores semicontinuos de polimerizacién en emulsién a escala
industrial consiste en encontrar un balance adecuado entre seguridad de la operacion,
productividad y atributos de calidad, a la luz de costos de operacidn e inversién (Alvarez et
al., 1995; Zaldo & Alvarez, 1998). En la practica industrial es bien sabido que el disefio
del proceso (el equipo y la politica de operacion) afecta y es afectado por el discfio del
control, por lo que la interaccién entre ambos diseilos se maneja con cierta dosis de
experiencia en conjunto con herramientas de procesos industriales, control, pruebas
laboratorio-planta y escalamiento. Por lo tanto, el desarrollo sistematico de un disefio

proceso-control deberfa conducir a una operacién controlada del reactor semicontinuo

mucho mas efectiva.
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Desde la perspectiva de sistemas dindmicos, la consideraciéon del problema de
disefio de la operacién y el control esta basada en una trayectoria del reactor que
evoluciona sobre un periodo finito y por lo tanto requiere de definiciones particulares de
estabilidad asintdtica (Vidyasagar, 1978; Krishnan & Kosanovich, 1998; Alvarez et al.,
2004), de detectabilidad (Alvarez, 2000; Alvarez & Lopez, 1999; Herndndez & Alvarez,
2003) y de estabilizabilidad, ya que las definiciones estAndar de estas propiedades s6lo son
aplicables a sistemas continuos. Por otro lado, en ¢l 4rea de disefio de control aplicado, se
reconoce ampliamente que la eleccion de la estructura de control (es decir, actuadores,
sensores y sus interconexiones) tiene un fuerte efecto sobre el desempefio y es mucho mas
importante que la eleccién del algoritmo de control (Morari & Stephanopoulos, 1980; Lau
et al., 1985; Luyben, 1999; Skogestad, 2000).

En lo que respecta a problemas de control de reactores desde el punto de vista de
estimacién calorimétrica (ver Caplftulo IV), durante las pasadas dos décadas se han
publicado diversos estudios llevados a cabo principalmente a escala laboratorio haciendo
uso de filtros extendidos de Kalman (EKF) (MacGregor, 1986) y Luenberger (Schuler &
Schmidt, 1992; McKenna et al., 2000) en conjunto con diversas técnicas de control no
lineal (inferencial adaptable, predictiva basada en modelo, geométrica) (Othman et al.,
2000; Mutha et al., 1997; Saenz de Buruaga et al., 1997). En algunos de estos trabajos, la
temperatura es controlada por medio de un dispositivo estindar comercial (RC-1 Mettler
Toledo) mientras que la velocidad de generacién de calor es controlada a través de la
manipulacion del flujo de alimentacién de monémeros, y mds recientemente se ha
reportado el uso de un controlador impositivo supervisorio (override supervisory
controller) para detener la alimentacion de mondémero en caso de sobrepasar una
concentracién predeterminada dentro del reactor (Saenz de Buruaga et al., 1997).
Desafortunadamente, el uso a escala industrial de estos controladores calorimétricos posee
ciertas desventajas: (i) requieren del uso de una correlacion generada a priori (Sdenz de
Buruaga et al., 1997) u ocasionalmente calibrada (McKenna et al., 2000) para determinar
el coeficiente de transferencia de calor en funcién del contenido de sélidos del latex, y (ii)
el empleo de un controlador impositivo supervisorio (override supervisory controller) para

resolver el conflicto entre la generaciéon de calor y el contenido méaximo permisible de
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monomero sin reaccionar es bastante cuestionable, pues requiere de mediciones en linea de
esta ultima cantidad, lo cual traeria como consecuencia que el controlador se sature (por su
naturaleza que es discontinua) trastornando entonces la operacién semicontinua del
reactor. Para solventar estos inconvenientes, en esta tesis se propuso (ver Capitulo IV) el
empleo de un enfoque de estimacion con estructura ajustable (Kristic ef al., 1995; Alvarez
& Lopez, 1999; Alvarez, 2000; Hernandez & Alvarez, 2003) para formalmente explicar,
simplificar y sistematizar el disefio del extraordinariamente robusto estimador

calorimeétrico.

En lo que se refiere al problema de disefio conjunto del proceso-control, en el
Capitulo I1I de esta tesis se tratd considerando aspectos de disefio de equipo y la politica
de operacion del reactor mediante el empleo del concepto de inversién de sistemas
dimamicos. Usando esta técnica, se identificé el seguimiento de la temperatura del reactor y
la fraccion de mondmero sin reaccionar dentro del mismo como las variables primordiales
a controlar, para lo cual se propuso un esquema de control consistente de un controlador en
cascada para la temperatura del reactor y la adicién preprogramada del monémero, sin
embargo, la conexion entre el disefio del proceso y el control no se discutié formalmente
(lo cual se har4 en este capitulo). En pocas palabras, este problema de disefio conjunto de
procesos (batch y semicontinuos, en general) involucra: la eleccion de la operacion
nominal (es decir, una trayectoria de estados en tiempo finito y sus correspondientes
trayectorias de entrada y salida; ver Capitulo III), la eleccion de una estructura de control

y el disefio de un controlador con retroalimentacion para seguimiento de salidas.

El objetivo del presente capitulo es emplear un enfoque de control basado en las
ecuaciones de conservacion para conectar el disefio del proceso (Capitulo IIT) con el
disefio del estimador calorimétrico (Capltule IV), con el fin de obtener un control basado
en observador para reactores semicontinuos de polimerizacién en emulsion. Una vez
obtenida la inversa dindmica del proceso e identificado el comportamiento limite
alcanzable de cualquier controlador con retroalimentacion de estados (ver Capltulo III), es
posible diseflar un controlador en cascada basado en observador calorimétrico (ver

Capitulo 1V) (Alvarez et al., 2004), construido sobre las bases de mediciones de flujo y
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temperaturas, balances de materia y calor, y pardmetros calorimétricos (principalmente
capacidades calorificas, calor de polimerizacion y otros), evitando asf tener que recurrir a
modelos cinéticos y correlaciones para la transferencia de calor, cuya naturaleza es, en la
mayoria de los casos, incierta. Al igual que en los capitulos anteriores, se selecciono la
polimerizacién en emulsién de acetato de vinilo en un reactor semicontinuo como ejemplo
de aplicacién, en el entendido de que éste captura las caracteristicas basicas de un reactor
industrial real (Alvarez et al., 1995). Los resultados de este caso de estudio representativo
muestran cémo el enfoque propuesto, con orientacion a una aplicacion real, da lugar a un
controlador calorimétrico accionado por mediciones que es capaz de recuperar
exactamente el comportamiento del controlador no lineal con retroalimentacién de estados

basado en modelo.

V.2. DISENO DEL CONTROLADOR CON RETROALIMENTACION DE
SALIDAS.

Dadas las trayectorias nominales de salida para la fraccién de mondmero sin
reaccionar dentro del reactor [Z_(t)] y para la temperatura del mismo [2.(t)] (obtenidas en
el Capitulo III), la combinacién del controlador no lineal en cascada con retroalimentacion
de estados (ver Ecs. 1114 Capitulo III) con el estimador calorimétrico (ver Ecs. IV.13
Capitulo IV) y el filtro empleado en la parte del secundario de la inversa (ver Ecs. IIL.3

Capitulo IIT), da lugar al siguiente controlador basado en observador calorimétrico:

Estimador a lazo cerrado (V.1a)
T*=v, + 20°(T*- T*), T*(0)=T*,

v, = 0'A(T*-T*), v(0) =V,

T*=T - (H*H)T - T) siH>eg o T™*=0 si [H| < g,

H* = Q + ¢ [T.()- TIQ/A + M 2, (D][L - 2,®]" - CLz() - oo T - (0]}
1=Tr- o1 + 2600, 1), )=y,
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H= o*Cy; - T), H(0)=H,

T =50- ofT- 20 +C'@ -+ 200D, TO=1,

Q =[Gy T) +Clyr ) Q0 =Q,

M = [Q/A + M2, (D[] - 7,(0)], M(0) =M,

P=Q/a, P(0) =P,

Controlador en cascada (V.1b)

w=[Q/A+Mz, (D)1 - 2.(1))
w, = 0{C[V;- o(T;- TH1- A+ ULT, - T,01, T, T(0))

donde g, es un valor especificado lo suficientemente pequefio para evitar el perfodo en el
cual existe una falta de observabilidad calorimétrica y de controlabilidad debido a la
inexistencia de un intercambio neto de calor (es decir, cuando T =~ T)). Es importante
observar que el controlador calorimétrico a lazo cerrado es un procesador dinamico de
datos casi lineal, donde las fuertes no linealidades desconocidas son esencialmente
estimadas y compensadas por el sistema lineal que provee estimados (rapidos) de las

velocidades de generacidon ((3) ¢ intercambio (ﬁ) de calor.

Mientras que la forma anterior del controlador con estimador a lazo cerrado es
apropiada para prop6sitos de entendimiento y andlisis robusto, su realizacion en forma de
control con modelo intermo (IMC) es mas conveniente para implementacion en linea y
manejo de saturacion del controlador (Alvarez-Ramirez et al., 2002). Por lo tanto, el
controlador calorimétrico en cascada puede reescribirse en forma IMC de la siguiente

manera:

108




Modelo interno entrada-salida

T, = C{H + 0[w,(t), T, T, T ()] - U[TT,0] } +260(y,- T),
I'—I = (chj(yj‘ - Tj)!

T =C[Q + c(T - TOw(t) - H] + 2Coo(y,- 1),

Q = mz[cj(Yj- Tj) +C(y- T,

M = w(t),

P = (A,

T* =v,+20°(T* T*),

A — TR T
vi=o (T T,
Controlador primario

w=[Q/A+M z,OV[1 - 2,(0)]
H* = Q+ we, [T,()- T)- C{a(®) - ool T- 2,(0))

T(0) =y,
H(0) =1,
T(0) =y,
§@=Q
M(0) =M,
P(0) =P,

T+H0)=T*,
vi(0)=v,

T = T - (H*/ﬁl)(% - "/1\"]) si |ﬁ| > gy 0 T'J" =0 si |ﬁ| Sey

Controlador secundario

Q =GV, - o(T,- TH] - I + U[T— T,(0)]

w,=v[Q, T, T.(0)]

(V.22)

(V.2b)

(V.2¢)

Dado que o, es la frecuencia dominante correspondiente a la dinamica de la

camisa, el estudio de la dindmica del error a lazo cerrado con el enfoque de estabilidad

presentado en Alvarez er al. (2004) escogiendo las ganancias o, = o > W, > O, siendo o,

suficientemente mas pequefia que ®, y w; suficientemente mas pequefia que o, da lugar a

una trayectoria a lazo cerrado del reactor donde:
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(i) La temperatura es seguida asintOticamente y el contenido de mondmero sin

reaccionar es seguido con un error acotado.

(i)  La trayectoria nominal es seguida con error acotado.

Desde un punto de vista mas practico y con lenguaje industrial se puede decir que,

el controlador dinamico calorimétrico casi lineal presentado anteriormente (Ecs. V.1) est4

constituido por la interconexi6n de dos controladores bien conocidos: un controlador de

temperatura en cascada que manipula la velocidad de intercambio de calor Q, para un

flujo determinado de alimentacion de monémero w, y un controlador del tipo relacionado

para la cantidad de mondmero sin reaccionar dentro del reactor, en el cual la velocidad de

alimentaciéon del monémero (w) se fija de manera proporcional a la velocidad de

generacion de calor Q. En la Figura V.1 se muestra de manera esquematica el sistema

completo de control segln la descripcion anterior.

Tanque de
monémaro|r~~—-—~—=-——————— — — — — —— T e — -
YT 1wy 1
““““““““ T -t ————=—-—-17 :
P ! !
PRIMARIO . ; ;_ Em ), -z'-m t)
] ] - 2
" } I t). I7 (1)
A \ '
4 ¥ ¥
Fal
. U
Tja Tjn .+  ESTIMADOR
r
SECUNDARIO
S T
1] [ !
- | 1
I |
! |
T | I
| I |
sS4 ————- - 1
il Wow ——-————— |
el |
|
Agua de onfrlnmlento—l |

Figura V.1. Sistema completo de control para el reactor de polimerizacién.
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También es importante mencionar que el seguimiento robusto de la trayectoria
nominal implica el que se pueda obtener un polimero con una variabilidad reducida en

cuanto a sus especificaciones, es decir, se satisfacen los atributos del producto.

Desde el punto de vista de seguridad en la operacibn, este controlador tiene la
capacidad de manejar adecuadamente los peligros potenciales (prevencién de disparos
térmicos) debidos a la acumulacién de monémero causada por inhibiciones repentinas o
decremento en su velocidad de consumo (por enfriamientos sibitos del contenido del
reactor): cuando el estimador detecta un decremento repentino o inesperado en el estimado
de la velocidad de generacion de calor 6, el controlador en cascada inmediatamente reduce
la velocidad de alimentacién de mondmero en forma proporcional. En comparacién a otros
controladores calorimétricos desarrollados previamente, el controlador propuesto: (i) no
requiere de una correlacidén a priori (Sienz de Buruaga ef al., 1997) u ocasionalmente
calibrada (McKenna et al., 2000) para el célculo del coeficiente de transporte de calor en
funcién del contenido de sélidos del latex, y (ii) resuelve en forma efectiva el conflicto de
los objetivos de control entre la velocidad de generacion de calor y contenido de
monoémero libre con una solucién mejor que la que proporciona el controlador impositivo
supervisorio (override supervisory controller) que detiene la adicion de mondémero al

sobrepasar una determinada concentracion limite (Sdenz de Buruaga et al., 1997).

V.3. EJEMPLO DE APLICACION.

Con el propdsito de ilustrar la metodologia desarrollada en este capitulo, a
continuacion se plantea el problema de disefiar el control con retroalimentacién de salidas
basado en observador calorimétrico para un reactor a escala industrial en el que se desea
producir un polimero en emulsién bajo condiciones seguras de operacién y respetando los
limites de operabilidad de la planta, Para tales efectos, la politica de operacién del reactor
seleccionada corresponde a la del CASO B discutida en la Seccién 111.3.5 del Capftulo 111,
la cual como se explicé ahi mismo, esta sujeta a ciertas especificaciones de disefio y
restricciones que en buena medida emulan las circunstancias y caracteristicas basicas

correspondientes a las halladas en una unidad real a escala de produccién.
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Siguiendo las guias de sintonizacion para el estimador calorimétrico descritas en el
Capitulo IV (ver también Alvarez et al., 2004), las ganancias del observador se fijaron en
=071y o© = o, =40 min' para tener estimados rapidos de las velocidades de
generacion ((3) e intercambio (ﬁ) de calor con una dindmica del error amortiguada y bajo
nivel de ruido (los detalles tedricos detrés de esta eleccién pueden consultarse en Alvarez
& Lopez, 1999). Para asegurar un funcionamiento robusto del controlador en cascada, sus
ganancias fueron escogidas de tal suerte que se lograra una separacion dinamica tipica en
procesos industriales: la ganancia del control secundario (o esclavo) de temperatura se fijo
10 veces mas lenta que la dinimica del observador (®; = ®/10), mientras que la del
controlador primario (o maestro) se selecciond también 10 veces mas lenta que la del
secundario (w; = @, /10). En la Figura V.2 se muestran los resultados a lazo cerrado para el
controlador calorimétrico accionado por mediciones (dado por las Ecs. V.1 o V.2) (lineas
continuas) asi como también el desempefio de su contraparte con retroalimentacion de
estados no lineal basado en modelo exacto (Ecs. II1.4) (lineas discontinuas), en donde se
observa, como se esperaba de acuerdo a las consideraciones teéricas descritas en este
capitulo, que el primer controlador (Ec. V.1b) practicamente recupera el comportamiento
del segundo (Ecs. 111.4).

Finalmente, la robustez de la trayectoria a lazo cerrado fue verificada
numéricamente validandose las caracteristicas de estabilidad descritas cualitativamente en
la Secciéon V.2: (i) la temperatura es seguida asintOticamente con un sesgo (offset)
despreciable respecto al punto de consigna, y (ii) el contenido de monomero libre es

seguido con un error acotado admisible que crece a lo largo del proceso semicontinuo.
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Figura V.2, Comportamiento del reactor a lazo cerrado usando: () control (exacto
basado en modelo) con retroalimentacién de estados (lineas discontinuas) y
(if) control calorimétrico (lineas continuas).
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V.4. CONCLUSIONES.

En este capitulo se presenté un enfoque con orientacién aplicada industrial para
llevar a cabo el disefio de un control calorimétrico cuya sintonizacién se realiza en forma
simple y usando métodos convencionales. Este disefio fue logrado siguiendo ideas de
control basado en las ecuaciones de conservacion asi como en el conocimiento del proceso
desde una perspectiva que conjuga experiencia industrial, ingenieria de reactores de

polimerizacion y herramientas de dinamica de procesos.

Los resultados muestran que tanto la temperatura del reactor como la cantidad de
monoémero no reaccionado dentro del mismo pueden ser seguidos de manera confiable por
medio del uso de un controlador calorimétrico multivariable casi lineal que manipula el
flujo mésico de adicién de mondmero al reactor y la velocidad de intercambio de calor con
la camisa de enfriamiento/calentamiento a través de un esquema de control que puede ser
visto como la coordinacién adecuada de dos controladores bien conocidos y aceptados en
la practica industrial: un controlador de temperatura en cascada que manipula la velocidad
de intercambio de calor Q, para una velocidad de alimentacién de mondmero determinada
w, y un controlador de la cantidad de mondmero libre del tipo relacionado que fija esa

velocidad w de manera proporcional a la velocidad de generacion de calor Q.

El seguimiento robusto de la trayectoria nominal por parte del controlador
calorimétrico asegura el obtener un polimero con una baja variabilidad en cuanto a sus
especificaciones, lo que se traduce en la satisfaccién de los atributos del producto a
elaborar. Desde €l punto de vista de seguridad operacional, este controlador tiene la
capacidad de afrontar en forma adecuada los peligros potenciales de un disparo térmico
debido a la acumulacién repentina de monomero sin reaccionar, causado ya sea por
inhibiciones stibitas, o por disminucién en su velocidad de consumo en caso de que la
temperatura de la carga baje; cuando el estimador detecta un decremento sibito en el
estimado de la velocidad de generacion de calor (3, el controlador en cascada

inmediatamente reduce la velocidad de adicion de monémero en forma proporcional.
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En comparacién con otros controladores de tipo calorimétrico publicados
previamente, el propuesto en esta tesis no requiere del conocimiento a priori (Sdenz de
Buruaga et al.,, 1997) u ocasionalmente calibrado (McKenna et al.,, 2000) de una
correlacion para el coeficiente de transferencia de calor, ademéas de que resuelve de manera
efectiva el conflicto de los objetivos de control entre la velocidad de generacion de calor y
contenido de mondémero libre con una mejor solucién que la que proporciona un
controlador impositivo supervisorio (override supervisory controller) que suspende la
adicién de monémero al reactor una vez que su concentracién dentro del mismo sobrepasa

un valor determinado (Sdenz de Buruaga et al., 1997).
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CAPITULO VI

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

En esta tesis se abordd el problema de diseflo conjunto de equipo, operacion y
control para un reactor de homopolimerizacion en emulsién dentro de un marco
constructivo no lineal. El enfoque propuesto combina por un lado el método de inversién de
sistemas dindmicos con un observador geométrico basado en calorimetria -que puede
considerarse simplemente como un estimador diferencial con filtros-, para dar lugar al

disefio de un controlador retroalimentado con seguimiento de salidas.

Mediante el empleo de la inversa dindmica, generada a partir de un modelo cinético
completo del proceso de polimerizacién en emulsion validado experimentalmente a nivel
laboratorio, se establecid la existencia de una operacién nominal robusta -vista como una
trayectoria que evoluciona en ¢l tiempo- para el reactor de homopolimerizacién asi como
un procedimiento sistematico para el disefio de la misma, mostrandose que esta
metodologia es capaz de conducir, en unas cuantas iteraciones, a un disefio cuasidptimo
similar al que se podria obtener mediante técnicas complejas de optimizacién. La
aplicacién de esta técnica fue ilustrada para un par de casos que asemejan de manera fiel la
operacion real de un reactor a escala industrial. Como se comentd en su oportunidad, la
inversa dindmica representa el comportamiento limite a alcanzar por cualquier tipo de

controlador.

Un subproducto del disefio de la operacién nominal fue el controlador no lineal con
retroalimentacion de estados, el cual aunque no puede ser implementable desde el punto de
vista practico dado que los estados del sistema no estdn disponibles en linea, se considera
como un punto de partida y de comparacion para el funcionamiento y construccion de un
controlador implementable, que en el caso de esta tesis consisti6 en uno con

retroalimentacion de salidas basado en un observador de tipo calorimétrico.
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La metodologia seguida para el diseiio del observador calorimétrico consistid
simplemente en la combinacién de un esquema de estimacién diferencial con filtros
estandar de segundo orden, para dar lugar a un estimador con un esquema de sintonizacion
sencillo y un criterio de convergencia robusto para el caso de reactores en semicontinuo. El
desempefio de este estimador, corroborado mediante experimentos especialmente
disefiados, fue mejor que el de la mayoria de las técnicas existentes, en el sentido de que se
obtuvieron simultaneamente estimados suaves (sin ruido) y de rapida convergencia de las

velocidades de generacion e intercambio de calor.

En cuanto al disefio del controlador calorimétrico con estructura en cascada
presentado en esta tesis, éste fue construido a partir de las ecuaciones de conservacion y
requiere s6lo de mediciones de flujo y temperaturas junto con el conocimiento de algunos
pardmetros, caracterizandose por su gran robustez ya que evita el uso de modelos cinéticos
y correlaciones para transferencia de calor, que por lo general son de naturaleza incierta.
Mediante simulaciones se demostré que este controlador es capaz de recuperar el

comportamiento del controlador no lineal con retroalimentacion de estados.

Si bien es cierto que la metodologia de disefio desarrollada en esta tesis fue aplicada
al caso de los reactores de homopolimerizacién en emulsion (y por consiguiente es
igualmente aplicable a procesos en solucién), se considera que ficilmente puede ser
extendida al caso de copolimeros, y en general, a multipolimerizacion. Esto es posible ya
que el caso de la homopolimerizacion, en principio y metodolégicamente hablando, puede
considerarse como un caso particular del caso mas general y que corresponde al problema
de copolimerizacion. Dicho de otra manera, el haber desarrollado en primera instancia una
metodologia para el caso del homopolimero de ninguna manera significa que se trivializa
su resolucion, pues en buena medida este caso captura la esencia del problema genérico de
multipolimerizacion heredando la problemaética de considerar simultdneamente el disefio

del equipo, la operacién y el control.
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A diferencia de estudios previos que adolecen de procedimientos sistematicos y en
los que los aspectos de disefio de equipo y operacién estan desconectados del disefio del
control, la metodologia propuesta en este trabajo de investigacion, simplifica, unifica y
sistematiza la diversidad de técnicas empleadas anteriormente, siendo ésta la principal
contribuciéon de la tesis. Este enfoque unificado fue aplicado a un reactor de
homopolimerizacién en emulsion hipotético, aunque representativo de un caso real a escala
industrial, en donde la trayectoria de operacién y el desempefio del controlador resultantes

se asemejan a los obtenidos, aunque en forma separada, en estudios previos.

Finalmente y en lo que se refiere a la continuacién de estudios sobre esta linea de
investigacion, se recomienda llevar a cabo la validacién experimental, en laboratorio o
planta piloto, del controlador calorimétrico disefiado en este trabajo y la extension de la
metodologia presentada al caso de reactores de copolimerizacién en emulsion para atender
al problema, de gran importancia industrial y académica, de control de composicion y/o de

pesos moleculares.
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APENDICE A

MODELO CINETICO DEL REACTOR DE
HOMOPOLIMERIZACION EN EMULSION

A.l. DESCRIPCION FiSICA DEL PROCESO DE POLIMERIZACION EN
EMULSION.

La polimerizacién en emulsion es un proceso de gran importancia industrial ya que
presenta grandes ventajas sobre otros procesos de polimerizacién, Debido a su naturaleza
multifisica y compartamentalizada, un sistema de polimerizacién en emulsion ofrece la
posibilidad de producir un material con propiedades y caracteristicas de desempefio tinicas.
La polimerizacién en emulsién es ampliamente usada en la industria para producir latexes
para una gran variedad de aplicaciones tales como pinturas, adhesivos, recubrimientos,

aglutinantes para papel y productos textiles, hule sintético, plasticos de ingenieria, etc.

Los principales componentes de un sistema tipico de homopolimerizacion en

emulsion son;

¢ El mondmero

e El medio dispersante (por lo general agua)

¢ Emulsificantes (no-idnicos, aniénicos o mezclas de ambos)

» Iniciador soluble en agua (e.g., persulfato de amonio)

¢ Algunos otros componentes como amortiguadores de pH (carbonato de sodio), coloides

protectores que ayudan a la estabilidad del latex (alcoholes polivinilicos) y otros.
Cuando la concentracién del emulsificante excede lo que se conoce como

concentracién micelar critica (CMC), el exceso de moléculas se agrupan para formar

agregados coloidales mejor conocidos como micelas. Durante la preparacion de una
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solucion de este tipo de agentes con actividad superficial y a medida que se excede la
CMC, va ocurriendo un cambio de una solucién normal a una en el estado coloidal,
transformacion que se ve acompafiada en cambios en la tensién superficial, conductividad
eléctrica, viscosidad y otras propiedades. Los valores tipicos de la CMC estan en el rango

de 0.001-0.1 moles/Litro.

Las micelas, de forma aproximadamente esférica, contienen alrededor de 50-150
moléculas de emulsificante arregladas de tal forma que los extremos polares se encuentran
dirigidos hacia la fase acuosa, mientras que los extremos no polares se hayan dirigidos
hacia el interior de las mismas. Cuando el monémero se agrega a la solucién de
emulsificante, una pequefia porcion de éste se disuelve en el agua, mientras que una
determinada cantidad también pequefia, pero un poco mayor que la anterior, se disuelve en
el interior de las micelas. El resto del mondmero queda disperso en la fase acuosa en forma
de gotas y su tamailo depende, entre otras cosas, de la velocidad de agitacion. Tales gotas
monoméricas estan estabilizadas por moléculas de emulsificante que se encuentran
adsorbidas sobre sus superficies y tienen didmetros en el rango de 1,000 -10,000 nm o
mayores. Esta adsorcion es un proceso dindmico de forma que se establece un equilibrio

entre el emulsificante disuelto en el agua y el adsorbido en las gotas.

El iniciador se descompone en la fase acuosa para generar los radicales libres que
posteriormente darén inicio a la reaccién de polimerizacion. Debido a que en las micelas la
concentracién de monémero es alta, éstas se consideran como el sitio mas probable en
donde ocurre la polimerizacién, sin embargo, como existen ciertos monomeros que
muestran una apreciable solubilidad en agua, debe de considerarse a esta fase también
como sitio propicio para la polimerizacion. A medida que la polimerizacion procede, las
micelas van creciendo debido a que se hinchan con monémero procedente de las gotas
dispersas en el agua, es decir, el mondémero necesario para la polimerizacion es

transportado por difusi6n desde las gotas a través de la fase acuosa, de tal suerte que la
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velocidad de transporte es muy superior a la velocidad de polimerizacién, de forma que las

concentraciones del mondmero en las diferentes fases estan en equilibrio termodinamico.

En la Figura A.1 se muestra esqueméaticamente el proceso de polimerizacion en

emulsion tal y como se describi6 anteriormente.
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Figura A.1. El proceso de polimerizacién en emulsion (Sudol et al., 1992).
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Los mecanismos de nucleacién (formacion de particulas poliméricas) proceden
basicamente por dos caminos simultdneos. Uno de ellos es la entrada de radicales desde la
fase acuosa hacia el interior de las micelas (nucleacién micelar) y el otro es conocido con
el nombre de nucleacién homogénea, el cual consiste en la precipitacion de un oligomero
presente en fase acuosa debido a que por su tamafio deja de ser soluble en dicha fase. Tales
especies precipitadas se estabilizan por adsorcién de emulsificante presente en el sistema y
ademas absorben monomero, de tal suerte que podrian dar lugar a la formacion de una
particula de polimero. Sin embargo, hay razones para suponer que la nucleacion procede
segin un mecanismo mis complejo. Teniendo en cuenta la baja concentracion de
monémero en la fase acuosa, el tiempo necesario para alcanzar la longitud critica y
producir la nucleacién es muy superior al observado experimentalmente. Ademas, al igual
que ocurre en la nucleacion heterogénea (coagulativa), las pequefias entidades que se
forman tras la precipitacion del oligorradical son coloidalmente inestables y es probable

que coagulen durante su crecimiento.

El grado relativo de nucleacién micelar y homogénea depende de la solubilidad del
monémero en agua y de la concentracién de emulsificante, de tal manera que un
monémero altamente soluble en agua como el acetato de vinilo a bajas concentraciones de

emulsificante, favorezca el predominio de la nucleacion homogénea sobre la micelar.

En cuanto al papel que juega un coloide protector (e.g., alcoholes polivinilicos) éste
ain no es bien entendido. Una posible explicacién es que como éste es un polimero
soluble en agua, puede ser adsorbido sobre la superficie de las particulas poliméricas
previniendo entonces que éstas se aglomeren (coagulacién). Otra teoria postula que el
incremento en viscosidad de la fase acuosa debido a la presencia de un alto contenido de
polimero hidrosoluble provoca que una particula dificilmente se acerque a otra, es decir, se
evita la coagulacion. Se sabe también que la concentracién y el tipo de coloide protector

elegido como medio estabilizante tiene una gran influencia sobre algunas caracteristicas
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del latex final como son la viscosidad, tamafio de particula y en general, su desempefio

como producto.

En cuanto al pH de un latex es importante mencionar que es muy importante
controlarlo ya que hay ciertos monémeros que pueden ser hidrolizados debido a un
incremento en la acidez del medio causada por residuos de iniciador y algunos
subproductos de la hidrélisis de caracter acido. El acetato de vinilo es uno de ellos y por lo

tanto se recomienda que el pH se mantenga entre 4 y 5.

Para finalizar esta seccién es importante citar algunas de las variables mas

importantes a controlar durante la polimerizacion (Gailius, 1993):

o Agitacién: Mantiene un equilibrio en la transferencia de los reactantes hasta los sitios de
reaccion y a medida que el medio se hace mas viscoso juega un papel preponderante en

la transferencia de calor.

« Temperatura: Bajas temperaturas favorecen la formacion de cadenas mas lineales y por
lo tanto se minimiza la formacién de cadenas con ramificaciones de alto peso
molecular. Sin embargo, una alta temperatura favorece la produccién de radicales
libres, mejora la difusién del monémero y por lo tanto se obtienen mayores velocidades

de polimerizacion.

« Politica de adicién de mondémero: En general se sabe que prolongando el tiempo de
adicion se obtienen latexes de mas alta viscosidad, mientras que si la adicidn es rapida,
se mejora la elongacién de la pelicula debido probablemente a los mayores pesos

moleculares observados.
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e Tiempo y temperatura durante la fase de agotamiento: Es muy importante mantener en
niveles bajos el contenido de monémero remanente, ya que de lo contrario puede
afectar negativamente las propiedades de uso final del producto. Las maneras mds
comunes de reducir el nivel de monémero libre son aumentar la temperatura despu€s de

que finalizd la adicién de mondmero y/o la adicién de mas solucién de iniciador.

A.2. MECANISMO CINETICO.
Para un proceso convencional de polimerizacién en emulsion, el conjunto de
eventos fisicos y quimicos que se presentan tanto en fase acuosa como en las particulas

puede ser representado de la siguiente forma (ver simbologia al final del apéndice):
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18. LT Coalescencia y separacion

de gotas de monémero.

CTA = Agente de transferencia de cadena.

Este mecanismo propuesto representa una descripcion fisicoquimica muy realista

del proceso de polimerizacién en emulsion (Penlidis et al., 1985; Gao & Penlidis, 2002).

Los radicales libres producidos por descomposicion del iniciador (paso 1) deben
polimerizar en fase acuosa (paso 2) hasta un cierto grado de polimerizacion en ¢l que la
parte hidréfoba orgénica compensa la hidrofilicidad de la parte inorgénica. Estos radicales
pueden entrar en micelas permaneciendo en ellas (pasos 3 y 9) o crecer por polimerizacion
en la fase acuosa hasta alcanzar un cierto tamafio critico y entonces precipitar (paso 8).
Durante este crecimiento, el oligorradical puede permanecer durante ciertos periodos en
regiones de alta concentracién de monémero, como las que podrian resultar del choque del
oligorradical con una micela. Esto incrementa la velocidad de crecimiento del
oligorradical, por lo que el tiempo de crecimiento es del orden del observado
experimentalmente. El resultado inmediato son especies coloidalmente inestables llamadas
precursoras, cuyo crecimiento es muy lento porque en su interior tanto la concentracion de
mondmero como la de radicales es muy baja. Por ello, no es probable que estas particulas
precursoras se transformen directamente por polimerizacion en particulas de polimero
maduras. Por el contrario, el crecimiento se producira por coagulacién entre las particulas
precursoras (paso 16). Ademds, tanto los oligorradicales como las particulas precursoras
pueden ser capturados por las particulas de polimero maduras formadas previamente y
presentes en el medio. Esto hace que al cabo de un cierto tiempo, cuando el nimero de
particulas de polimero es suficientemente grande, la gran mayoria de los oligorradicales y
particulas precursoras sean capturados por las particulas de polimero, de manera que no se

forman nuevas particulas. Esto marca el fin de la nucleacion. El 4rea exterior de las gotas
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de mondmero es varios 6rdenes de magnitud menor que la de las micelas, por lo que para

efectos practicos, la entrada de radicales en las gotas (pasos 4 y 10) puede despreciarse.

Las particulas de polimero son el lugar en el cual se produce la polimerizacién, de
forma que la velocidad de reaccion global del sistema es proporcional al numero de ellas.
El monémero consumido en las particulas se transporta desde las gotas monoméricas por
difusiéon a través de la fase acuosa. Entonces, se puede decir que las fuerzas
termodin4amicas son las causantes del transporte del exceso de monomero hacia el exterior
de las gotas y las fuerzas de corte en sistemas agitados provocan que las gotas grandes se
rompan en gotas mas pequefias (paso 18). Ahora bien, no en todas las particulas se esta
produciendo la polimerizacién en un instante dado. Esto sélo ocurrird en aquellas que
contengan al menos un radical. Una particula con dos radicales se convertird en una
particula inactiva st se da una reaccion de terminacion entre ellos (pasos 5 y 11). En esta
particula inactiva no se producira polimerizacion hasta que entre un nuevo radical (pasos 6
y 12). Debe hacerse notar que la captura de radicales libres (pasos 6 y 12) por las particulas
puede ser reversible, de tal suerte que los radicales desorbidos (paso 15) pueden ser

recapturados por micelas o por las mismas particulas.

Las reacciones que ocurren dentro de las particulas de polimero son las mismas que
tienen lugar en una polimerizacién en masa, es decir, hay reacciones de propagacion
(pasos 2 y 8), transferencia (pasos 7, 13 y 14) y terminacion (pasos 5 y 11), y estan regidas
por las mismas constantes cinéticas que en un proceso en masa. Transcurrido cierto tiempo
de polimerizacién, llega un momento en que el mondmero de las gotas se acaba y a partir
de este momento todo ¢l mondémero que aun no ha reaccionado se encuentra en las
particulas de polimero y en la fase acuosa. La cantidad que existe en disolucion depende de
la solubilidad del monémero en el agua. La polimerizacion progresa hasta que el

monoémero se consume practicamente en su totalidad.
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A.3. ESTRUCTURA DEL MODELO.

En base al mecanismo cinético explicado anteriormente, en esta seccidn se presenta
un modelo simple del proceso de homopolimerizaciéon en emulsién (Zaldo, 1991), en
donde se ha supuesto que el reactor opera de manera semicontinua, es decir, se afiaden
simultdneamente el monémero e iniciador con ciertos flujos determinados, mientras que el
resto de los ingredientes (agua, emulsificante) estan presentes en el reactor desde antes de
comenzar el proceso. Dada la alta exotermicidad de la reaccion, el reactor cuenta con una
camisa de enfriamiento por donde circula agua, lo cual permite un adecuado control de la
temperatura de la polimerizacién. Se ha supuesto ademds que el reactor se comporta como
un tanque con mezclado perfecto. Al lector interesado en conocer més detalles acerca del
modelamiento de reactores de polimerizacién en emulsién se sugiere revisar los trabajos
de Storti et al. (1989), Kiparissides (1996), Saldivar y Ray (1997), Dubé ef al. (1997) y
Saldivar et al. (1998).

Es importante mencionar que en este modelo simplificado no se utilizara un
balance de poblaciones para el cdlculo del mimero de particulas que contienen una cierta
cantidad de radicales, sino que se empleard la conocida aproximacion a la
monodispersidad, es decir, se considerara que todas las particulas presentes en el sistemna
de polimerizacién tienen el mismo tamafio promedio y ademds contienen un nimero

promedio de radicales en su interior.

La simbologia empleada a lo largo de esta seccién puede ser consultada al final de

este apéndice.

Balance de Materiales
Las siguientes ecuaciones diferenciales (A.1) y (A.2) describen la evolucién en el
tiempo de la masa de monémero e iniciador en el reactor bajo la suposicién de que esta

perfectamente mezclado:
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M=w-Ry, Vg, —R, V. (A.1)

PO'W T UPWW
[ ] CI ] [ ]
I=qg;——-R; ——V A2
QIVW I v, w (A2)

donde M es la masa de mon6mero sin reaccionar dentro del reactor, Rp y Rp son
P w

respectivamente las velocidades de polimerizacion en el interior de las particulas de latex y

en la fase acuosa, w es el flujo masico de adicién de monémero al reactor, Vy es el
volumen de la fase acuosa, / es la concentracién de iniciador dentro del reactor y R; su
velocidad de descomposicién y ¢, es el flujo volumétrico de adicion de una solucién de

iniciador que tiene una concentracién C, .

Velocidades de Reaccion
Las velocidades de reaccién que aparecen en las ecuaciones anteriores se calculan
de acuerdo a las expresiones que se presentan a continuacion, las cuales obedecen al

mecanismo cinético previamente establecido.

Habitualmente, la velocidad de polimerizacién se expresa por unidad de volumen

de agua de la forma siguiente:

Ry =kpa[M], % (A3)

Pp

Esta ecuacién muestra que, para un mondmero dado a temperatura constante, la

velocidad de polimerizacion depende de una constante cinética de propagacién k,, del

nimero de particulas por unidad de volumen de fase acuosa N, de la concentracion de
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monémero en las particulas de polimero [M], y del nimero promedio de radicales por

particula 7 (siendo N, el nimero de Avogadro). De estas tres magnitudes, N es la mas
dificil de calcular a priori, porque aunque existen formulaciones que permiten su
evaluacion (Smith & Ewart, 1948; Hansen & Ugelstad, 1978; Feeney et al., 1984,
Richards et al., 1989), éstas no estdn completamente comprobadas e incluyen gran niimero

de parametros de los que se desconoce su valor (Hansen & Ugelstad, 1978; Feeney et al.,

1984).

De manera analoga, la velocidad de polimerizacion en la fase acuosa est4 dada por:
Rp,, =kp [R*IM],, (A.4)

donde k, es la constante de propagacion, [R*] la concentracion total de radicales en fase

acuosa y [M],, 1a concentracion de mondmero en el agua.
Mientras que la velocidad a la que se descompone el iniciador esta dada por:

R, =—k,I (A.5)

donde k,es la constante cinética de descomposicién del iniciador. Las constantes de

velocidad de propagacién y de descomposicion del iniciador como funciones de la

temperatura se rigen por la ecuacion de Arrhenius:

k= A exp(—Ea/RT) (A.6)

donde A es el factor preexponencial, E, la energia de activacion, R la constante universal

de los gases y T la temperatura absoluta.
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Reparto de Monomeros

Una unidad mondmerica s6lo puede participar en las reacciones de polimerizacion
dentro de las particulas si se difunde a través de la fase acuosa, cruza la interfase
agua/particula y luego se difunde al interior de la particula de polimero hinchada con
mondmero. Es por esto que para obtener las concentraciones de mondmero en las diversas
fases involucradas se deben desarrollar balances en cada una de ellas tomando en cuenta
estos procesos de transporte. Esto requiere del conocimiento de las concentraciones de
equilibrio, coeficientes de difusion y dreas superficiales de cada una de las fases. Si el
proceso no es controlado por difusién, se puede considerar que las fases se encuentran en
equilibrio y por lo tanto se simplifica enormemente la tarea de calcular las concentraciones
de mondmero en las distintas fases. De hecho, el equilibrio termodindmico se alcanza
rapidamente y se mantiene en la polimerizacién en emulsion debido a la rapida difusion
del mondémero a través de la fase acuosa, razon por la cual este mecanismo de transporte
puede ser despreciado como paso controlante debido principalmente a la existencia de
agitacion, la cual resulta en un proceso convectivo de transferencia de masa en vez de uno

difusivo.

La magnitud de cualquier resistencia a la transferencia de monémero que ocurre en
la interfase agua — particula, dependera de la interaccion entre el emulsificante y el
mondmero, Si esta resistencia no es lo suficientemente grande como para afectar la
velocidad de suministro de mondmero a las particulas, el reparto de éste en las diferentes
fases se puede considerar como un proceso en equilibrio cuasiestatico. La concentracién
del monémero en las particulas de polimero entonces estard determinada por el balance
entre la ganancia de energia libre interfacial (Azg) causada por el incremento de area

superficial (hinchamiento):

Autg = (A7)
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donde;

V = Volumen molar del monémero.
y = Tensién interfacial particula-agua.

r = Radio promedio de la particula hinchada.

y la pérdida de energia libre (- Ag,) causada por el mezclado del monémero con el
polimero (las energias libres molares parciales estan dadas por la teoria de la rejilla -

lattice theory - de soluciones poliméricas establecida por Flory en 1953):

1
A, = -R{In(l )+ (1 -—);(:j g+ Z¢p2} (A.8)

donde:

R = Constante de los gases.

T = Temperatura absoluta.

@, = Fraccion volumen de polimero en las particulas hinchadas con monémero.
r = Parametro de interaccién polimero — monoémero.

X, = Grado de polimerizacién promedio en niimero.

que a condiciones de equilibrio tienen que ser iguales para el mondmero en todas las fases

en las que esté presente (Morton et al., 1954), o sea:

Ap, = A (A.9)

A.l4




El equilibrio cuasiestatico establecido a cualquier momento durante el curso de una
polimerizacién en semicontinuo es perturbado por la subsecuente polimerizacion en las
particulas de polimero y la adicién de monémero al reactor, desplazando al sistema fuera
del equilibrio. Entonces, tiene lugar un flux de monémero entre las fases para reestablecer

el equilibrio.

En este tratamiento riguroso, las incertidumbres alrededor de los parametros de
interacci6én restringen el uso del enfoque termodindmico, por lo que para propositos del
desarrollo de un modelo simple de homopolimerizacién, se prefiere el empleo de
coeficientes de reparto, que junto con el balance de materia para ¢l monémero determinan
la cantidad de éste en cada una de las fases donde se halla presente. Estos coeficientes de
reparto pueden ser determinados ficilmente mediante experimentacién en el laboratorio,
aunque para los mondmeros mas comunes se encuentran reportados en la literatura

(Guillot, 1986).

Si se considera que la fase organica estd compuesta por las gotas de monomero (si

existen) y las particulas poliméricas, entonces el coeficiente de reparto entre la fase acuosa

y la fase organica K "’° se define como:
K" =[M], /[ M], (A.10)

donde [M], y [M], son respectivamente las concentraciones de monémero en fase acuosa

y en fase organica.

Los coeficientes de reparto pueden ser considerados como verdaderas constantes,
pero también pueden ser funcién de la composicion del medio, de la cantidad de

emulsificante libre y hasta de la temperatura.
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Si ademas se considera, como se menciono anteriormente, que la tension interfacial
limita la cantidad de mon6mero que puede hinchar una particula (Gardon, 1968), entonces,

la expresion correspondiente al hinchamiento maximo H es:

H=_P (A.11)

donde M p, es la masa de mondmero presente en las particulas de latex y P la cantidad de

polimero formado. Los valores de H para diferentes sistemas mon6émero-polimero se
encuentran publicados en diversas fuentes bibliograficas (Gardon, 1968; Eliseeva et al.,

1981).
Por lo tanto, la cantidad de monémero presente en las diversas fases (agua, gotas
monoméricas y particulas poliméricas) puede ser estimada facilmente a cualquier tiempo

mediante el uso de las ecuaciones (A.10) y (A.11), aunado al balance de monomero en el

sistema:

M=Mp+M;+My=Mo+Mw (A.12)

siendo M d la masa de monémero en forma de gotas monoméricas y M, la cantidad de

éste disuelto en la fase acuosa (con My =M p, + M ;).

Por lo tanto, las concentraciones molares de monémero en cada fase seran:

], = = pdw, (A13)
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donde MW es el peso molecular del monémero y ¥, el volumen de la fase j (particulas de

latex, gotas monomeéricas o fase acuosa).

Un inconveniente de este tratamiento es que no se pueden tener en cuenta las
variaciones de las caracteristicas del sistema, y por lo tanto, se tiene que recurrir

nuevamente a la experimentacion.

Volumenes de Fase Acuosa y Ldtex

El volimen de la fase acuosa (¥, ) y el volumen total de la emulsion (¥, ) pueden

ser calculados a través de las siguientes ecuaciones diferenciales:

Vw=q; (A.14)

Ve=qp +qr~S (A.15)

donde q,, =w/ p,, es el flujo volumétrico de adicion de mondmero al reactor (siendo
Py la densidad del monémero) y § es el encogimiento causado por la diferencia de
densidades entre el monémero (o)) y el polimero (pp) y se calcula de la manera

siguiente:
1 1
S=R, V,.MW| "——— (A.16)

De manera analoga, el volumen de mondmero alimentado al reactor puede

contabilizarse a partir de:
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V*=quy (A.17)

Concentracion de Radicales en las Particulas

El mimero promedio de radicales por particula es una de las variables mas dificiles
de predecir en el proceso de polimerizacion en emulsion. Las particulas incrementan su
nimero de radicales por captura de estos a partir de la fase acuosa y lo reducen por
desorcion de los mismos desde las particulas y por terminacion bimolecular tanto en las
particulas de polimero como en la fase acuosa. El nmimero promedio de radicales por
particula depende entonces de las velocidades relativas de los procesos de absorcién,

desorcion y terminacion.

Para propésitos de modelado, el nimero promedio de radicales por particula, 7,

puede ser obtenido de la siguiente expresion derivada por O'Toole (1965):

(A.18)

El argumento a de la funcién modificada de Bessel I,(a) y el orden m estan

definidos como:

a=+8a (A.19)
_PaVp A.20
i (A.20)
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k
m=LP (A.21)

siendo v, el volumen de una particula de litex (p,, k, y k, seran definidas a

continuacién).

Dado que el empleo de la ecuacion (A.18) es complicado, se prefiere utilizar la
siguiente expansién en fraccién continua como una aproximacion (Ugelstad & Hansen,

1982):

l 2
2
2m+ i

(A.22)

n=

2
2

m+3+...

m+1+
m+2+

normalmente se emplean 10 niveles de fracciones para lograr una convergencia apropiada.

Las constantes cinéticas que describen la entrada de radicales a las particulas, la

desorcién de radicales y la terminacién bimolecular se obtienen de la manera siguiente:

¢ Terminacion Bimolecular

Cuando una particula de polimero contiene dos o mas radicales se puede producir
una reaccién de terminacién. Las constantes de terminacién normalmente incluyen el
efecto gel (efecto que se caracteriza, entre otras cosas, por una reduccion de la velocidad
de terminacion entre radicales debido a restricciones difusivas dada la alta concentracion
de polimero en el medio), ya que atn a conversiones bajas, la composicién en la particula
de polimero es la correspondiente a una conversién relativamente elevada, por lo que este

efecto es de consideracion.
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Dado que el tratamiento del efecto gel es complicado, en algunas ocasiones se

recurre a expresiones semiempiricas tales como las desarrollada por Friis y Hamielec
(1976):

PuV ¥ M
X=——

k,p = k,pa exp[Z(A,x + A, x* + A3x3)] ; Y,
T

(A.23)

donde:

k, = Constante global de terminacion bimolecular en las particulas con efecto gel.

i

k., = Constante de terminacion bimolecular en las particulas en ausencia de efecto gel.

x = Conversion global.
M ;= Masa total de monoémero a polimerizar.

A4, (1= 1,2,3)= Constantes (dependen del monémero a polimerizar).

¢ Velocidad de Entrada de Radicales a las Particulas

Est4 dada por la siguiente expresion:

p =k [R¥IN (A.24)

donde p 4 es la velocidad de captura de radicales por parte de las particulas de latex y [R*]

cs la concentracién de cadenas activas en fase acuosa. Hansen y Ugelstad (1978) han
encontrado que las predicciones del nimero de particulas por unidad de volumen de fase
acuosa son bastante precisas cuando se emplea la teoria de difusién que incluye una
reevaluacién de las constantes de absorcion de radicales que considera tanto la geometria
de la particula como los gradientes de concentracion dentro y fuera de éstas y ademas

introduce un factor de eficiencia, F', de tal suerte que:
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k,=4m, D F (A.25)

En la ecuacidn anterior, 7, es el radio promedio de la particula de latex y D,, es el

coeficiente de difusién de cadenas activas en fase acuosa. Aunque se han propuesto otros

mecanismos para explicar como ocurre la absorcién de radicales libres entre los cuales

destacan;
i) El mecanismo de colision radical libre - particula.
i) El mecanismo de coagulacion de la particula de polimero con un precursor formado

a partir de un radical libre.
iii)  La entrada instantdnea de los radicales una vez alcanzado cierto tamafio critico en

la fase acuosa.

existen ciertos resultados publicados que soportan que el mecanismo difusional es el
imperante, sin embargo, los mencionados resultados se basan en un niimero limitado de
experimentos y por lo tanto muchos investigadores prefieren incluir la constante de

velocidad de absorcién como un pardmetro ajustable del modelo.

Recientemente se han desarrollado técnicas que permiten su estimacion (Asua et
al., 1990; De la Cal et al., 1990; Barandiaran et al., 1992) pero aun asi falta mucho por

hacer a este respecto.

¢ Desorcion de Radicales

Debido a su hidrofobicidad, un radical de cadena larga que se encuentre
polimerizando en la particula de polimero estd termodindmicamente impedido para
desorberse a la fase acuosa. Ademads, su velocidad de difusion en la particula es demasiado
baja. Para que un radical pueda desorberse debe poder primero difundirse con suficiente
rapidez en el interior de la particula y no ser demasiado hidréfobo. Esto reduce el espectro

de posibles especies a los radicales monoméricos que se producen en las particulas por
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reacciones de transferencia de cadena al monémero o a alguna impureza soluble en

mondmero o a un agente de transferencia de cadena.

La desorcion de radicales libres desde la particula de polimero ocurre en 2 etapas
en serie; en la primera, se forma el radical monomérico por reaccién de transferencia al

mondmero, y en la segunda, el radical debe difundirse al exterior de la particula.

Por lo tanto, el coeficiente de velocidad de desorcién (k) se obtiene a partir del

conocimiento de la constante de velocidad de transferencia de cadena al monémero y de
las difusividades de los radicales tanto en fase acuosa como en las particulas, usando la

teoria de desorcién desarrollada por Nomura (1982):

k
ky = (—12{)”25 J - (A.26)
md, )k,

donde k,, es la constante de velocidad de transferencia al monémero, m* es €l coeficiente

de reparto de radicales entre particulas y agua, d, es el didmetro de la particula de latex y

o esta definida como:

} (A.27)

siendo D, el coeficiente de difusién de radicales en las particulas. Realmente existe una
competencia entre la velocidad de difusién al exterior de la particula y la velocidad de
propagacién del radical monomérico dentro de la misma (en cuyo caso no hay desorcion).
Algunos modelos incluyen el efecto de la reabsorcién de radicales previamente desorbidos

en forma de una probabilidad de reaccién del radical monomeérico en la fase acuosa.
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Concentracion de Radicales en Fase Acuosa

La velocidad a la cual las particulas de polimero cambian de un estado a otro por
ganancia o pérdida de radicales es muy rapida, de hecho mucho mas rapida que el resto de
procesos que modifican las condiciones del sistema (con la excepcidn de la nucleacion).
Por ello, la distribucion de particulas con »n radicales (n = 0, 1, ...) se adapta
instantdneamente a cualquier cambio en el sistema. Esto es lo que se conoce como estado

cuasiestacionario.

La concentracion total de radicales en la fase acuosa esta dada por:

EEEIRET WA SRV SET BT

[R*] es la concentracién de todas las cadenas activas en fase acuosa, g es la velocidad de
generacion de radicales primarios, k,,. es el coeficiente de transporte de radicales hacia las
micelas y S, 1a superficie total de las mismas, k, es la constante de velocidad de captura de
radicales por parte de las particulas de latex, k., es la constante de velocidad de captura de
radicales por parte de las gotas monoméricas, [M,] es la concentracion de la fase
monomérica en forma de gotas dispersas en el medio continuo, k,, es la constante de

velocidad de terminacidn entre cadenas activas en fase acuosa y %, es la constante de
nucleacién homogénea. Para la resolucién de la ecuacion diferencial anterior se emplea,

por lo discutido anteriormente, la suposicion del estado cuasiestacionario, es decir [R"‘] =

0, y entonces se resuelve la ecuacion ahora algebraica para [R "‘]. Puesto que la ecuacion

anterior involucra 7, es necesario resolverla simultineamente junto con la ecuacion

(A.22).
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Velocidad de Formacion de Particulas Poliméricas

El aspecto de la polimerizacién en emulsion que genera las mayores discusiones y
conflictos es aquel relacionado a la naturaleza de la nucleacién de particulas. En este
modelo simple de homopolimerizacién, ambos mecanismos de nucleacién (micelar y
homogénea) han sido incluidos. En algunos casos la nucleaciéon en gotas monoméricas
puede ocurrr si los esfuerzos de corte son extremadamente altos durante el mezclado y si
existe la cantidad apropiada de emulsificante. En lo que respecta a la coagulacién entre
particulas, este es un tema dificil atin bajo investigacion, debido a la carencia de suficiente
informacion experimental y por lo tanto, para los propdsitos de este modelo simple, es

preferible representarla de manera burda para tomarla en consideracion.

La importancia relativa de la nucleacion homogénea se incrementa con la
solubilidad del mondmero en la fase acuosa, mientras que a niveles altos de emulsificante,
la nucleacion micelar domina debido a las altas 4reas superficiales y a las altas velocidades
de captura de los radicales desde la fase acuosa por parte de las micelas y particulas de

polimero.

De acuerdo al mecanismo cinético propuesto, la velocidad global de formacién de

particulas por los mecanismos micelar, homogéneo y coagulativo, se puede escribir como:

N=ky Sy [R*+ ky [R*]- kCN2—V£V.W (A.29)
L4,
k, =k, 1_4—VW (A.30)
N 1/2
L~[ ZDw"\mJ (A31)
kplm],
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sat

» ©sla

donde k. es la constante de velocidad de coagulacion entre particulas, [M ]

concentracion de mondmero a saturacioén en la fase acuosa y n* es la longitud critica de

cadena (el tamafio maximo que alcanza un oligoradical en agua antes de precipitarse).

Noétese que la constante de velocidad de nucleacién homogénea &, tiende a cero a
medida que el area de las particulas de polimero 4, se incrementa. Esto se debe a que hay
una probabilidad mas alta de que un oligbmero sea capturado por una particula

preexistente que formar una nueva a través del mecanismo homogéneo.

La utilizacién de las ecuaciones (A.29) a (A.31) requiere de la determinacién de los

pardmetros k., k,, ¥ k., los cuales se ajustan por prueba y error o por alguna técnica

especial de regresion, de tal manera que con estos valores se reproduzcan los datos

experimentales de niimero de particulas vs. tiempo.

La determinacién experimental de la concentraciéon de particulas involucra mas
error que cualquier otra variable en polimerizacién en emulsién. Normalmente se emplea
la medicién de algiin promedio de tamaiio de particula a partir del cual la concentracion de
las mismas es calculada tomando en consideracién el volumen total de polimero formado
hasta ese instante, el cual es obtenido a partir del conocimiento de la conversion. El valor
calculado depende fuertemente del tipo de promedio usado si la distribucion de tamafios de
particula es ancha. Dado que la concentracion de particulas se refiere a la subdivision del
volumen total de polimero presente por unidad de volumen de fase acuosa, no puede ser
relacionada al radio promedio en numero, sino al volumen promedio en numero. Por lo

tanto, el promedio correcto de radio a usar es el radio medio cubico (root-mean cube).
Balance de Emulsificante

La concentracién de emulsificante libre resulta ser critica para la dinamica del

sistema. Al principio del proceso de polimerizacion en emulsion, la tensidn superficial del
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latex se encuentra en un valor tal que corresponde a su concentracién micelar critica
(CMC). Después de la iniciacién, las particulas de polimero recién formadas y en
crecimiento requieren emulsificante adicional para ser estabilizadas. A medida que las
moléculas de emulsificante necesarias son adsorbidas en la superficie de las particulas de
polimero, la concentracion de emulsificante libre se mantiene constante por la disociacion
de las micelas y la tension superficial del latex sigue siendo la correspondiente al valor de
su CMC. Esta situacién prevalece mientras existan micelas. Cuando desaparecen éstas (ya
sea por nucleacién o por disociacidn), el emulsificante requerido para estabilizacion de las
particulas es abastecido por las unidades de emulsificante libre y por lo tanto, la tension

superficial del latex se incrementa por encima del valor correspondiente a la CMC.

Para la resolucién de la ecuacién (A.29), es necesario conocer el area superficial

total de las micelas S, la cual puede ser obtenida a partir de la siguiente expresion:

s, =(c, -cMC)a,, N, -, (A32)

s, = ()" (6v,)" (A.33)

P P
donde a,, es el area ocupada por una molécula de emulsificante en una micela, C,, ¢s la
concentracion de emulsificante total afladido al reactor, N, es el mimero de Avogadro, S,

la superficie total de las particulas de latex y ¥, el volumen de las mismas.

Un enfoque m4s sistematico para la determinacién de S, se discute a continuacion

(Morbidelli et al., 1983).
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El emulsificante total agregado al sistema se reparte de acuerdo a la siguiente

expresion:
Cop = Com+ Cog + Cos (A.34)

donde C_, es la concentraciéon de emulsificante en las micelas, C,, es la concentracién de
emulsificante adsorbido en la superficie de las particulas y C,, es la concentracion de

emulsificante disuelto en el agua.

Tomando en consideracioén que las prioridades para el reparto de emulsificante en
un sistema de este tipo son: 1) adsorbido en las particulas poliméricas, 2) disuelto en agua

y 3) en micelas, entonces es razonable suponer que Cpg > C,, 'y por lo tanto:

Ces+ Com= Cop— Ceq = Ces (A.35)

Es decir, mientras se cumpla la condicién de que (C, - C.;) > CMC, entonces

C s debe de ser muy proxima a la concentracién micelar critica, CMC.

Por otro lado, el valor de la concentracion C,, puede ser determinado suponiendo
una isoterma del tipo Langmuir para describir la adsorcién de emulsificante sobre las
particulas poliméricas, la cual representa el caso de adsorcién en monocapas como ocurre
en el caso de los emulsificantes aniénicos, ampliamente usados en los procesos de

polimerizacién en emulsion. Por lo tanto,

1+ 8,(Ces + Com)

(A.36)
1“cuoba (Ces + Cem)

N qag, =

Cea = Sp /(N aasy) (A37)
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donde a,, representa el drea ocupada por una molécula de emulsificante adsorbida sobre
una particula de latex, b, es la constante de equilibrio de adsorcion y I', es la

concentracion de emulsificante a saturacién. De manera andloga, S,, puede relacionarse

con C,, atraves de:
Sm= agm Ny Cop (A.38)

Balance de Energia
Para el caso de polimerizaciones que se llevan a cabo bajo condiciones no

isotérmicas o bien cuando es preciso investigar algunas situaciones especiales como:

i el disefio de la operacién considerando las variaciones del coeficiente global de
transferencia de calor.

il el analisis de la posible ocurrencia de disparos térmicos durante ciertas
condiciones de operacion.

i disefio de controladores de temperatura.

se requiere contar con los balances de energia, que consideren los efectos térmicos en el

contenido del reactor y en el sistema de enfriamiento.

Entonces, para un recipiente perfectamente mezclado, el balance de energia es:

1
s [(_ A”p)RPTVw +‘7MpMCpM (TM —TL,)+qlprpw(T1 _Te)+UA(Tj _Te)_Qcond]

T, =--
peVeCpe

(A.392)
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T, es la temperatura de la emulsion, p, su densidad y Cp, su capacidad calorifica. Rp; es

la velocidad global de polimerizacién (en las particulas y en la fase acuosa), (- AH,) es el

calor de polimerizacién, C, es la capacidad calorifica del mondmero y 7, la

PMm
temperatura a la cual se alimenta al reactor, C,, es la capacidad calorifica de la solucién

de iniciador que se alimenta al reactor (que equivale practicamente a la del agua) y p,, su

densidad, U es el coeficiente global de transferencia de calor y 4 el 4rea efectiva para tal

fin, T)es la temperatura de la camisa y (J,,, e¢s el calor extraido a través de un

con

condensador.

En cuanto al coeficiente global de transferencia de calor U, éste puede determinarse
a partir del conocimiento de los coeficientes individuales (el interno -constituido por la
pelicula de latex adherida a la pared interna del reactor- y el externo —debido a la pelicula
de agua adherida a la pared externa del reactor-) y demas resistencias al flujo de calor

(pared metalica y ensuciamientos):

N (A.30D)
hf

E
U

donde A, es el coeficiente interno y /; el externo de transferencia de calor (las resistencias

debidas a la pared metalica y ensuciamientos se han considerado despreciables en este

caso).

Para la determinacion de estos coeficientes de pelicula es practica comun el recurrir
a correlaciones del tipo Sieder-Tate, por ejemplo, para el caso del coeficiente interno
cuando se emplea un recipiente enchaquetado equipado con un agitador tipo turbina de 4
hojas a 45° y con deflectores operando bajo condiciones de mezclado en las cuales

20 < N, < 4000, se ha propuesto (Holland & Chapman, 1966; Bondy & Lippa, 1983):
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by =0.415(k, / Dy XDIN 10, 111, f (0, Cp, 1, ) (1, /0, )2 (A.39¢)

donde x4, y 4, es la viscosidad de la emulsion evaluada respectivamente a la temperatura
del reactor T, y a la temperatura de su pared intema T,, &, es la conductividad térmica de la
emulsién, D, y D, son los diametros del reactor y agitador respectivamente y N, la

velocidad de agitacion.

Como la viscosidad de la emulsion #, cambia drdsticamente durante el curso de la
reaccion, la capacidad de transferencia de calor del reactor se ve afectada
considerablemente. Los factores principales que afectan a esta propiedad pueden ser

expresados matematicamente a través de la ecuacién de Mooney (Wicks er al., 1999):

gt ()= Inptyg ()4 51
)
¢

(A.39d)

donde V, es la fraccion volumen ocupada por la fase dispersa (las particulas poliméricas),
K; es un factor de forma, #,, es la viscosidad de la fase continua (en este caso la fase
acuosa en la cual estan suspendidas las particulas de latex) y ¢ es el factor de
empaquetamiento. Para el caso de esferas (una suposicién razonable para el caso de un

latex) K = 2.5.

Para la determinacién del coeficiente externo, por ejemplo en el caso de un tanque
agitado equipado con camisa de enfriamiento/calentamiento de medios tubos y bajo
condiciones de flujo turbulento, se propone una correlacion del tipo (Kemmere et al.,

2000):
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h Hy k

w

0.8 1/13
k
hy =0, ozs(d—““}( Pu¥ud J (”WCP w j (A.39)

donde k,, u,, p, y Cp, son la conductividad térmica, viscosidad, densidad y capacidad

calorifica del agua que circula por la camisa y d, es su didmetro hidraulico definido como:

v
d, = 4{/4—} (A.391)

i
siendo ¥, el volumen de la camisa de enfriamiento y 4, su area (referida a la pared interna).

El balance de calor para la camisa por donde circula el fluido de enfriamiento -que
por lo general es agua- bajo el supuesto de que estd perfectamente mezclado, puede ser

escrito como:

oo

-— ---I}—I[F C, (r, —7,)+UA(T - T, )~ Op (A.40)
w-p, U

Ju P

V, es el volumen de la camisa de enfriamiento, 7, es la temperatura a la cual entra ¢l agua
de enfriamiento a la camisa con un flujo masico F; y O, son las pérdidas de calor al

medio ambiente.
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Pesos Moleculares

Como es bien sabido, el peso molecular de los polimeros es responsable de muchas
de las propiedades que los hacen valiosos como una clase de materiales. Durante un
proceso de polimerizacidén no todas las moléculas del polimero tienen el mismo grado de
polimerizacion (longitud de cadena), sino que realmente lo que se tiene es una distribucion
de longitudes de cadena, la cual es muy importante pues determina en buena medida las
propiedades de uso final de este material. En algunas ocasiones, mas que conocer la
distribucion completa de pesos moleculares, se hace indispensable conocer los distintos
promedios que pueden ser obtenidos a partir de ella, para lo cual se emplea el llamado

método de los momentos.

Utilizando este método, los principales momentos de la distribucion (Q,, O,, Q)

pueden ser calculados para predecir ¢l grado de polimerizacién promedio en nimero y
peso (X ",f ), tomando en consideracién las reacciones de transferencia de cadena al

mondmero, transferencia de cadena al polimero y polimerizacién de dobles enlaces

terminales (Friis & Hamielec, 1975).

X, =010, ; M, =X Mw (A.41)

‘?WZQZ/QI; A_/[w:/?wMW (A42)

Las correspondientes ecuaciones para los momentos son:

d(v,0,) Ko, AN
= :(z-+/7’/2—[M]JkP[M]p——NA (A.43)
d(Vle) =(1+C )k [M] N (A.44)
dr mePs PN,
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donde:
kyY, nN
=], TG G
p[ P Vp 4
Y, kYo
k[M],
C:Q, KO
1+C, + e+
G, ],
- CrQ
T+ f+
AT,
k
Cp =L
kP
k
(;szf
kP
szp*
k

(A.45)

(A.46)

(A.47)

(A.48)

(A.49)

(A.50)

(A.S1)
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También, Friis et al. (1974) desarrollaron un modelo simple para explicar
tedricamente la formacion de ramificaciones durante el proceso de polimerizacion en batch
del acetato de vinilo, concluyendo que éstas eran debidas principalmente a las reacciones
de transferencia de cadena al polimero. Por lo tanto, para el caso de ramificaciones
trifuncionales es posible calcular la frecuencia de ramificaciones (B,;) a partir de la

siguiente ecuacion:

d(VstB) _ (CPQ,+KQD)kp% (A52)

Distribucion de Pesos Moleculares (DPM)
Es bien sabido que las distribuciones de peso molecular son siempre relativamente
anchas cuando ocurren reacciones de ramificacién y la anchura se incrementa a medida

que avanza la conversion (debido a que se incrementan las ramificaciones).

Para algunos sistemas de polimerizacion en emulsién la prediccion de la
distribucion completa de pesos moleculares resulta ser extremadamente compleja, por lo
que es mejor recurrir a modelos empiricos o semiempiricos basados en observaciones
experimentales tales como el propuesto por Friis y Hamielec (1975), en el cual la
distribucién de pesos moleculares puede ser descrita adecuadamente a través de una

distribucién normal logaritmica:

exp(—(ln M~-In M)z /202)

o2

W(n M) = (A.53)

donde :
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o =i Mw (A.54)
My
M =My exp(0'2 /2) (A.55)

Obsérvese que los dos pardmetros o? (la varianza ) y M (la media) son funciones

solo de los pesos moleculares promedio en niimero y en peso.
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A.4. APLICACION DE LAS ECUACIONES DEL MODELO.

Para ilustrar la aplicacién del modelo presentado anteriormente se selecciond la
polimerizacién en emulsién de acetato de vinilo. Desde siempre ha existido una gran
controversia en la literatura en lo referente a la polimerizacién de este mondémero, siendo

dos las principales razones:

e Lacomplejidad inherente del sistema fisico en si.
e El hecho de que cada experimentador ha usado diferentes condiciones de reaccion,

niveles de iniciador y/o emulsificante, pureza de reactivos, etc.

Para propésitos de simulacién, se utilizardn los datos experimentales mas

consistentes reportados en la literatura para este sistema (Penlidis et al., 1985).

Para la resolucién del modelo se utilizaron los siguientes métodos numéricos (ver

detalles en Zaldo, 1991):

e Newton — Raphson: Sistema de ecuaciones algebraicas para determinacion del reparto
de mondmero (Ecs. A.10 a A.13).

e Moétodo iterativo de Gauss — Seidel: Sistemas de ecuaciones algebraicas simultaneas
para determinacion del nimero promedio de radicales por particula y la concentracién
de radicales en fase acuosa (Ecs. A.19 a A.28).

» Runge — Kutta — Verner de 6° orden: Ecuaciones diferenciales ordinarias (Ecs. A.1l,

A2, A.14, A15 A.17, A.29, A.39a, A40, A.43, Ad4, A4Sy A52).
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Informacion cinética y pardmetros empleados por el modelo

En la Tabla A.l se presentan los valores de las diversas constantes cinéticas
requeridas por el modelo. De manera similar, en la Tabla A.2 se presentan los valores
numéricos de los pardmetros empleados en el modelo. Es importante mencionar aqui, que
los valores reportados en ambas tablas han sido ampliamente probados en anteriores

simulaciones (Keung, 1974; Penlidis et al., 1985) concernientes al sistema en cuestion.

Tabla A.1. Constantes cinéticas para el acetato de vinilo.

k,= 1.120 * 10" exp [ -2.821 * 10°/ T(K) ] L/mol min
k,=1.373 * 10" exp [ -1.658 * 10* / T(K) ] min"
k, = 1.067 * 10* exp [ -1.434 * 10*/ T(K) ] L/mol min
k., = 1.997 * 10* exp [-1.522 * 10* / T(K) ] L/mol min
k= 8.483 * 107 exp [4.502 * 10*/ T(K) ] L/mol min
k_ =2.234 * 10° exp [-4.979 * 10* / T(K) ] L/mol min

k"= 5.458 * 10° exp [-2.773 * 10°/ T(K) ] L/mol min
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Tabla A.2. Valores numéricos de los parametros empleados en el modelo.

o DATOS GENERALES
py =0.932 g/em’

pp=1.17 glem’

M],,, = 0.29 M

Cpy =0.423 cal/gK

Cp, =0.35 cal/gK
D,=1.14* 10" c¢m*/min
D,= 6. * 10° cm’/min
F=1*10*

£=10.6

AH, = -2.13 * 10* cal/mol
M/P=4.5

K" = 235*10?

e EFECTO GEL
A, =-4.407 * 10"
A, =-0.6753 * 10'
A, = -3.495* 10"

o DATOS DEL EMULSIFICANTE
I, =4.74*10" mol/cm’
b, = 8.*10° cm*mol
CMC = 1.8 * 10 mol/cm’

agy = 2.9 * 10"° cm*/molécula

e« PARAMETROS DE NUCLEACION

k.= 3.5*10? cm/min
k,, = 1.925* 10" min*
k. = 0.0 L/mol min

4
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Simulaciones

En la Tabla A.3 se muestra la formulaciéon empleada mientras que en la Tabla A.4

aparecen las condiciones experimentales bajo las cuales se llevaron a cabo las

simulaciones.

Tabla A.3. Formulacion usada en las simulaciones.

INGREDIENTES Kg
AGUA 3900
COLOIDE PROTECTOR 122
EMULSIFICANTE (Lauril Sulfato de Sodio) 90
BUFFER (Acetato de Sodio) 9
ACETATO DE VINILO 4500
INICIADOR (Persulfato de Amonio) 9

Tabla A.4. Condiciones experimentales empleadas en las simulaciones.

= {batch, 90,145} min.

tadicldn mondmero

g,=0.0 L/min (todo el iniciador se alimenta desde el principio del proceso).

Temperatura de polimerizacion: 7, = 80°C (isotérmico)
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En la Figura A.2(a) se muestran los perfiles de conversion vs. tiempo en un proceso
en semibatch para dos tiempos distintos de alimentacién de mondmero en comparacion al

caso en batch, de acuerdo a las condiciones experimentales descritas en la Tabla A.3.

Obsérvese que a medida que el tiempo de adicién de monomero se reduce, la
velocidad de polimerizacién se incrementa teniendo como caso limite la operacion del
reactor en batch. De hecho, se ha observado experimentalmente para este sistema
(Vanderhoff, 1985) que existe una velocidad critica de adicién de monémero. Cuando la
velocidad de adicién del monémero R, es menor que este valor critico, el reactor opera
bajo lo que se conoce como condiciones hambrientas o de escasez de monomero y la
velocidad de polimerizaciéon R, se incrementa con el aumento de R, tal y como lo
demuestran las simulaciones. Sin embargo, si R, excede el valor critico, entonces el latex
esté saturado con mondmero (el reactor estd operando bajo condiciones de inundacion) y

la velocidad de polimerizacion es independiente de R,

Otro aspecto de gran importancia que debe ser considerado durante Ia
polimerizacién en emulsion del acetato de vinilo es la elevada exotermicidad de la
reaccion. Esta alta generacion de calor puede traducirse en un aumento importante de la
temperatura del reactor, que de no contar con un sistema eficaz de enfriamiento,
provocaria que la reaccién quedara fuera de todo control con el consiguiente impacto
negativo sobre las propiedades del ltex o inclusive la pérdida de la carga. En las Figuras
A.2(b) y (¢) se muestran respectivamente los perfiles de evolucion en el tiempo de calor
liberado y de la temperatura de la camisa de enfriamiento para las mismas reacciones en

semibatch descritas en la Figura A.2(a).
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Figura A.2. Simulaciones para la polimerizacién en emulsién de acetato de vinilo.
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Nétese en la Figura A.2(b) que el area bajo cualquiera de las tres curvas es
exactamente la misma puesto que en los tres casos se empleé la misma receta, sin
embargo, obsérvese que a medida que el tiempo de adicién de monémero se reduce (y
nuevamente tomando como caso limite al reactor batch), se tiene que liberar la misma
cantidad de calor en menos tiempo y por lo tanto se requiere de un mayor esfuerzo por
parte de la camisa de enfriamiento (para mantener la temperatura de la polimerizacion
constante), tal y como se ilustra en la Figura A.2(c). De hecho, la reaccién en batch
requeriria del uso de agua por debajo de 0°C, situacién que es completamente irreal y
razén por la cual, al menos en las condiciones bajo las cuales se lleva a cabo este caso de

estudio, el acetato de vinilo nunca se polimeriza en reactor batch a nivel industrial.

Resulta interesante investigar la influencia de diversos eventos cinéticos sobre los
pesos moleculares y sobre la distribucién de éstos (DPM). Es bien sabido que durante el
proceso de polimerizacién en emulsién del acetato de vinilo se genera una cantidad
significativa de ramificaciones, siendo las reacciones de transferencia al polimero y la
polimerizacién del doble enlace terminal las principales responsables de este fenomeno. Es
por esto que para este sistema en particular, la DPM observada es relativamente amplia (al
existir una cantidad significante de ramificaciones) y s¢ ensancha atin mas a medida que se
incrementa la conversién debido a que las reacciones que conducen a la formacion de estas
ramificaciones son mds intensas. De hecho, basindose en estudios experimentales (Friis et
al., 1974), se ha encontrado que los pardmetros cinéticos C,, Cp y K (Ecs. A.49 a A.51)
son realmente importantes para este sistema. Como se comenté anteriormente, el modelado
teérico de la DPM para esta clase de sistemas es bastante complicado, por lo que en estas
situaciones se prefiere recurrir a modelos empiricos o semiempiricos basados en
observaciones experimentales, tal como el que describen las ecuaciones (A.53) a (A.55).
Para ejemplificar esto, en la Figura A.3 se muestra la prediccion teérica de la DPM del
poliacetato de vinilo a diferentes conversiones utilizando el modelo empirico antes

comentado.
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Figura A.3. Prediccién de la DPM para poliaceto de vinilo a distintas conversiones.

Es claro que el pico de la distribucién se mueve a pesos moleculares mas altos a

medida que la conversion se incrementa, tal como se esperaba.

En términos generales, estos resultados son consistentes con los reportados por
Vanderhoff (1985) y Friis et al. (1974), por lo que se concluye que, al menos
cualitativamente y a reserva de emprender una validacién experimental, la capacidad

predictiva del modelo es bastante satisfactoria.

Valldacion experimental

Con el propésito de corroborar en la realidad la capacidad predictiva del modelo
cinético expuesto en este apéndice, se procedié a llevar a cabo experimentalmente una
reaccién de polimerizacién en emulsion de acetato de vinilo usando un reactor
enchaquetado de vidrio de ~5 litros. La receta empleada se muestra en la Tabla A.5

mientras que las condiciones empleadas en la reaccién se resumen en la Tabla A.6.
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Tabla A.5. Receta empleada experimentalmente.

INGREDIENTES G
Apgua 1350
Lauril sulfato de sodio 51
Acetato de sodio 4.1
Acetato de vinilo 1650
Persulfato de amonio 6.6

Tabla A.6. Condiciones experimentales empleadas en la polimerizacion.

Masa inicial de emulsion (g) 1412
Temperatura inicial de la emulsion (°C) 60.5
Temperatura inicial del fluido de la camisa (°C) 56.0
Tiempo de dosificacion del monémero (min) 210
Tiempo de agotamiento (min) 30

Temperatura de polimerizacion (°C) 60

Flujo mésico de alimentaci6én del monémero (g/min) 7.86
Gasto nominal de agua de enfriamiento (g/min) 1350
Velocidad de agitacién (rpm) 180

El procedimiento experimental consisti6 en cargar inicialmente al reactor la
cantidad total de agua sefialada en la formula (menos 50 mL que se emplean para la
disolucién del iniciador) en conjunto con el emulsificante (lauril sulfato de sodio) y el
amortiguador de pH (acetato de sodio). Esta disolucién se calienta hasta que el reactor
alcance la temperatura a la cual se llevara a cabo la polimerizacion (60°C) y entonces se
adiciona el iniciador (persulfato de amonio) previamente disuelto en 50 mL de agua. Se

estabiliza la temperatura y se procede a alimentar el monémero (acetato de vinilo) durante
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un periodo de 3.5 horas, manipulando la temperatura del bafio de calentamiento para
mantener la temperatura del reactor en su punto de consigna (60°C) con una precision de
+1°C. A intervalos mas o menos regulares de tiempo, se extraen muestras del reactor las
cuales se depositan en frascos color ambar, se enfrian de inmediato y se les adiciona unas
gotas de una solucién acuosa al 5% en peso de hidroquinona previamente preparada para
detener el avance de la polimerizaci6n. Estas muestras se caracterizan analiticamente
mediante gravimetria, cromatografia de gases y dispersion dindmica de luz para determinar
el grado de avance o conversion de la reaccién, el tamafio promedio en volumen de las
particulas de latex, y a partir de esta informacién, se calcula el nimero de particulas por
unidad de volumen de fase acuosa. Al finalizar la dosificacion del monémero, se mantiene
la temperatura del reactor aproximadamente constante (a 60£1°C) por 30 minutos
adicionales con el fin de agotar el monémero que no hubiera reaccionado. El producto
final, un latex de 55% de sélidos, es finalmente enfriado y caracterizado de la misma

forma descrita anteriormente.

En la Figura A.4 se muestra un comparativo de las predicciones del modelo
cinético expuesto a lo largo de este apéndice con los resultados obtenidos a partir de la
caracterizacion analitica de las muestras extraidas del reactor. La prediccion que hace el
modelo de la evolucién en el tiempo de la conversién global es bastante aceptable al
compararla con los puntos experimentales obtenidos por gravimetria y corroborados por
cromatografia de gases, segiin se puede apreciar en la Figura A.4(a). De manera analoga, la
evolucién experimental del didmetro promedio en volumen obtenido mediante dispersion
dinamica de luz es adecuadamente predicha por el modelo como puede observarse en la
Figura A.4(c). Finalmente, en la Figura A.4(b) se muestra la prediccién teérica del mimero
de particulas por unidad de fase acuosa y se compara con los valores calculados a partir de
la conversién y tamafio de particula experimentales. Como puede observarse en esta

figura, el modelo predice de manera muy exacta el fendmeno de nucleacion.
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Vale la pena comentar en este punto que aunque el mecanismo de nucleacion
homogénea es importante para este sistema (Keung, 1974; Fitch, 1981; Penlidis et al.,
1985), las condiciones bajo las cuales se llevé a cabo la reaccion (j72 veces la CMC!)

indican una predominancia del mecanismo de nucleacion micelar.

De hecho, se tienen suficientes evidencias experimentales (Friis et al., 1974) que
indican que durante el inicio de la polimerizacién se produce una generacion masiva de
particulas, la cual tiene una duracién tipica de entre 5 y 10 minutos, periodo después del
cual pricticamente cesa la generacion de las mismas. Estas particulas seguiran creciendo
posteriormente pero sin que se afecte sensiblemente la cantidad de las mismas, por lo que
se esperaria que al final del proceso se obtenga una distribucién de tamafios bastante

monodispersa.

A.5. CONCLUSIONES.

El modelo presentado en este apéndice ha sido ampliamente probado en cuanto a su
capacidad predictiva sobre el comportamiento de un reactor de homopolimerizacion en
emulsién de acetato de vinilo. También se han contrastado las predicciones del modelo con
aquellas reportadas por otros (Penlidis et al., 1985), encontrandose gran similaridad entre

ellas.

El hecho de que el modelo sea simple, tenga una buena capacidad predictiva y esté
basado en un minimo numero de pardmetros ajustables, permite considerar que en €l se
han contemplado los fenémenos mas importantes del proceso en cuestion, 'y
consecuentemente es lo suficientemente flexible para ser extendido (copolimeros,
terpolimeros, etc.) y modificado (incluir otros mecanismos, balances de poblacion, etc.), de
tal suerte que se pueda tener una herramienta poderosa que ayude a la comprension de los
complejos fenémenos suscitados durante una polimerizacion en emulsién y simplifique los

siempre engorrosos diseflos experimentales.
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Para el caso especifico de las reacciones de polimerizacién en emulsion, es bien
sabido que aun existen ciertos aspectos que no han sido bien entendidos como es el caso de
los mecanismos de nucleacién, los fenémenos de captura y desorcion de radicales y el

efecto gel, por lo que son areas de oportunidad para investigaciones futuras.

Ciertamente hacen falta mas esfuerzos para relacionar las propiedades
fundamentales de los polimeros, por ejemplo, pesos moleculares promedio, distribucién de
pesos moleculares, distribucién de secuencias de mondémeros, ramificaciones, etc., a
requerimientos particulares y atributos de aplicaciones especificas. El desarrollo de un
modelo de polimerizacién no es un esfuerzo aislado, sino que por el contrario requiere de
un compromiso entre desarrollo de largo plazo en paralelo con la creacion de bases de
datos completas de pardmetros de polimerizacion que incluyan caracteristicas de
monémeros, iniciadores, solventes, emulsificantes, agentes de transferencia de cadena,

inhibidores, etc.
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SIMBOLOGIA

a = ParAmetro adimensional definido por la Ec. (A.19).

A = Factor preexponencial en la ecuacion de Arrhenius.

A = Area efectiva de transferencia de calor, m’.

A= Area de la camisa de enfriamiento (referida al didmetro interior), m’.

A,, A,, A,= Constantes para efecto gel, adimensionales.

a_. = Area ocupada por una molécula de emulsificante en una micela, cm?/molécula.

a, = Area ocupada por una molécula de emulsificante adsorbida en una particula,
cm’/molécula.

b, = Constante de equilibrio de adsorcién, cm*/mol.

B, = Ntimero promedio de puntos de ramificacién/molécula, adimensional.

C.. = Concentracion de emulsificante adsorbido en particulas, mol/cm’ agua.

C,,, = Concentracién de emulsificante en forma de micelas, mol/cm’ agua.

C, = Concentracién de emulsificante libre, mol/cm’ agua.

C,, = Concentracién de emulsificante total afiadido al reactor, mol/cm’ agua.

C,= Concentracién de iniciador en el tanque de adicién de iniciador, mol/L.

CMC = Concentraciéon micelar critica, mol/L.

C,, = Definida por Ec. (A.49).

C,; = Definida por Ec. (A.50).

Cp, = Capacidad calorifica de la emulsién, cal/g K.

Cp,, = Capacidad calorifica del monémero, cal/g K.

Cp,, = Capacidad calorifica del agua, cal/g K.

d, = diametro hidraulico de la camisa, m.

D, = Diametro del agitador, m.

d, = Didmetro de particula, cm.

D, = Coeficiente de difusién de radicales en las particulas, cm®/min.

D, = Diametro del tanque agitado (reactor), m.

D, = Coeficiente de difusion de radicales en fase acuosa, cm?/min.
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Ea = Energia de activacidn, cal/mol.

F = Factor de eficiencia de captura de radicales, adimensional.

F,, = Flujo mésico de agua que circula por la camisa de enfriamiento, Kg/min.
H = Hinchamiento maximo, adimensional.

h. = Coeficiente interno de transferencia de calor, cal/m* min K.

h, = Coeficiente externo de transferencia de calor, cal/m* min K.

I = Masa de iniciador, Kg.

I_(a) = Funcién modificada de Bessel de primera clase, orden ‘m’.

K = Definida por Ec. (A.51).

k, = Constante de velocidad de captura de radicales por particulas, L/mol min.
k. = Constante de velocidad de coagulacion, L/mol min.

k, = Constante de velocidad de descomposicién del iniciador, 1/min.

k, = Conductividad térmica del latex, cal/m min K.

k; = Constante de velocidad de desorcion, 1/min.

k, = Constante de velocidad de nucleacion homogénea, 1/min.

k,, = Coeficiente de velocidad de nucleacién homogénea, 1/min.

k,,. = Coeficiente de transporte de radicales hacia las micelas, cm/min.

k_, = Coeficiente de transporte de radicales hacia las gotas monoméricas, cm/min.
k.= Constante de velocidad de transferencia al mon6mero, L/mol min.

k,= Constante de velocidad de propagacion, L/mol min.

k,* = Constante de velocidad de polimerizacion del doble enlace terminal, L/mol min.

k,; = Constante de velocidad de transferencia al polimero, I./mol min.

K = Factor de forma (2.5 para el caso de esferas).

k,, = Constante de velocidad de terminacion bimolecular en las particulas, L/mol min.

k0 = Constante de velocidad de terminacion sin efecto gel, L/mol min.
klr

k,, = Constante de velocidad de terminacion en el agua, L/mol min.

= Constante de velocidad de transferencia a un CTA, L/mol min.

K¥°= Coeficiente de reparto fase acuosa-fase orgénica, adimensional.

k, = Conductividad térmica del agua, cal/m min K.
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m = Parametro adimensional definido por la Ec. (A.21).

m* = Coeficiente de reparto de radicales entre particulas y agua, adimensional,

M = Media de la distribucion de pesos moleculares.
M = Masa de mon6émero no polimerizado, Kg.

M, = Masa inicial de monémero, Kg.

M, = Masa de mondémero en gotas, Kg.

M ,, = Peso molecular promedio en nimero.

M, = Masa de monomero en las particulas, Kg.
M; = Masa total de monémero a agregar, Kg.
M, = Masa de monémero disuelto en agua, Kg.

M, = Peso molecular promedio en peso.

[M], = Concentracién de mondmero en fase organica, mol/L.

[M], = Concentracion de monémero en las particulas, mol/L.

[M],, = Concentracién de mondémero en el agua, mol/L.

n = Numero de radicales en una particula, adimensional.

n* = Longitud critica de cadena, adim..

N = Numero de particulas, 1/cm’® agua.

N, = Velocidad de agitacion, 1/min.

N, = Ntmero de particulas conteniendo ‘n’ radicales, 1/em’.

N, = Numero de Avogadro.

7 = Niimero promedio de radicales por particula, adimensional.

P = Masa de polimero, Kg.

Q... = Calor extraido por el condensador, cal/min.

0.... = Pérdidas de calor al medio ambiente, cal/min.

Q, = Momento cero de la distribucién de pesos moleculares, adimensional.
Q, = Primer momento de la distribucién de pesos moleculares, adimensional.
Q, = Segundo momento de la distribucién de pesos moleculares, adimensional.
q, = Flujo volumétrico de iniciador, L/min.

qy = Flujo volumétrico de monémero, L/min.
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1, = Radio de la particula, cm.

R,; = Velocidad total de polimerizacion, Rp, + Rpy,, mol/L min.
R = Constante universal de los gases.

R, = Velocidad de descomposicion del iniciador, mol/L min.
Rp,= Velocidad de polimerizacién en fase particulas, mol/L min.
Rpy = Velocidad de polimerizacién en fase acuosa, mol/L min.
[R*] = Concentracién total de radicales en fase acuosa, mol/L.

S = Encogimiento debido a cambio de densidad, L/min.

S, = Superficie total de las micelas, cm’/cm’ agua.

S, = Superficie total de las particulas, cm?’/cm’® agua.

T = Temperatura absoluta, K.

T, = Temperatura de la emulsion, K.

T, = Temperatura del iniciador disuelto en agua en el tanque de adicion, K.

T, = Temperatura de la chaqueta, K.

T};, = Temperatura del agua a la entrada de la camisa de enfriamiento, K.
T,, = Temperatura del monémero por alimentar al reactor, K.

U = Coeficiente global de transferencia de calor, cal/m? min K.
v,= Volumen de una particula, L.

V* = Volumen de monémero adicionado al reactor, L.

V, = Volumen de emulsién, L.

¥, = Fraccién volumen de fase dispersa, adimensional.

V= Volumen de fase acuosa, L.

v, = Velocidad del agua en la camisa de enfriamiento, m/min.

w = Flujo masico de adicién de monémero al reactor, Kg/min.
W(In M ) = Distribuci6n logaritmica normal de pesos moleculares.
x = Conversién global, adimensional.

X . = Grado de polimerizacién promedio en nimero, adimensional.

X , = Grado de polimerizacién promedio en peso, adimensional.
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Simbolos Griegos:

o = Pardmetro adimensional definido por la Ec. (A.20).

B = Parametro adimensional definido por la Ec. (A.47).

I", = Concentracioén de emulsificante a saturacién, mol/cm?.
& = Definido por la Ec. (A.27).

AH, = Calor de polimerizacion, cal/mol.

#,, = Viscosidad de la fase continua, cP.

4, = Viscosidad de la emulsién, cP.

4, = Viscosidad del agua, cP.

£ = ParAmetro adimensional definido por la Ec. (A.48).

p = Velocidad de captura de radicales por parte de las particulas, mol/L min.
p. = Densidad de la emulsion, g/L.

p; = Velocidad de iniciacion, mol/L min.

py = Densidad del monémero, g/L.

pp = Densidad del polimero, g/L.

p, = Densidad del agua, g/L.

o’ = Varianza de la distribucién de pesos moleculares.

1 = Parametro adimensional definido por la Ec. (A.46).

#= Factor de empaquetamiento, adimensional.
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APENDICE B

HERRAMIENTAS DE DINAMICA Y CONTROL
NO LINEAL

Para aquellos lectores especializados en el tema de control no lineal, en este
apéndice se presenta un resumen de las principales herramientas empleadas para tratar el
problema de control del reactor de homopolimerizacién en emulsién motivo de esta tesis,
en el entendido de que algunas cuestiones tales como la versién robusta de la inversion
nominal de plantas dindmicas no lineales puede verse en Hirschorn (1979) o Isidori (1995),
mientras que un enfoque de la inversa dindmica con orientacién aplicada a reactores de

polimerizacién puede encontrarse en Alvarez et al. (1995).

Inversion dindmica
De acuerdo a la teoria de sistemas de control (Morari & Zafiriou, 1989), la inversa
dindmica de una planta es el desempeiio limite de lo que puede ser realizado si se empleara

un controlador perfecto.

Dado que los mapas f y g del reactor son suaves (infinitamente diferenciables)
sobre sus respectivos dominios y cada entrada u,(t) es, en el peor de los casos, una funcién
continua en el tiempo definida por tramos, cada conjunto f{x,,u(r), p}de manera tinica

determina una trayectoria de estados (posiblemente inestable) (siendo p = parametros)
x{t)=0 [t,t5,%,,u(t), p]

la cual a su vez determina una trayectoria de salida o respuesta z(t)(posiblemente

inestable)
2(t) =, [t,t5, %0, ult), p]
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La nocién de estabilidad robusta implica que una trayectoria x() del sistema

%= f(xu,p) B.1)
z=g(x,p) '

sea RE(robustamente exponencialmente)-estable, si en una vecindad cerca de x(¢) existen

4 constantes estrictamente positivas a,, A,, b, ¥ b,, tales que la trayectoria perturbada de

x(t),
Z(t) = ®x[t)t0’/%/()!dt)7p]
converge de la siguiente forma:

20— xole ) 4 b, Jol) - u(e) +b, |0 - Pl

“I(t) - x(t]‘ =4,

donde:

sup

lde) —u@)]’ = ede) - ulo)]

!

Por consiguiente, la trayectoria z(t)se dice que es RE-estable, si en alguna
vecindad cerca de z(t)existcn 4 constantes a,, A, P, y B, tales que la trayectoria

perturbada de las salidas,
¥(t)=0,[t, 15,70, 0(0):p]

converja de la siguiente forma:
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¥ ()~ 2(t) < a,bo —xoe ™)+ B, ole)—ule)’ +B, ol

Definicién. Considérese una planta no lineal de la forma (Ec. B.1) con n estados, m
entradas de control y m salidas de control. La planta (Ec. B.l1) se dice que es
RE(robustamente exponencialmente) - dinamicamente invertible para un par dado

z(¢) - x, (trayectoria de salida - condicién inicial), si existe una {inica trayectoria de entrada

u(¢) la cual aplicada a la planta produce la salida prescrita z(t) y es RE-estable.

Condicidn de invertibilidad RE-Dindmica
La condicién de invertibilidad RE-dindmica requiere de la definicién de
invertibilidad robusta (ver Alvarez, 1996). El mapa ¢(x, u, p) es L(Lipschitz)-continuo en

S = X x U x P si, para cada vecindad en S, existen las constantes F,, F, y F, tales que

(.0, p)- Hxu, p) < Flx A+ Flo-ul+ F, o~ pl

El mapa ¢(x, u, p) es x-invertible si existe un mapa inverso d)'l tal que

¢_1[¢(x,u,p),u,p] = x, ‘v’(x,u,p) eS

El mapa ¢(x, u, p) se dice que es R(robustamente)x-invertible en S si éste es

invertible para x en S y tanto ¢ como d)"l son L-continuos en S.

Sea Lifa la derivada direccional recursiva del campo escalar variante en tiempo o

a lo largo del campo vectorial variante en el tiempo f. Esto es (o, = 0o/0X, o, =0o/0t):
L‘Ji"a=Lf(Lifa), i>1 L‘}aza', La=af+aq

El siguiente teorema es una version robusta de seguimiento (ver Alvarez et al.,

1994) de las condiciones de resolubilidad nominales (ver Alvarez, 1996) del problema de
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control con retroalimentacién de estados con regulacién, con linealizacion parcial o

completa de retroalimentacion de entradas-salidas.

Teorema. Considérese una planta no lineal de la forma (Ec. B.1) con n estados, m
entradas de control y m salidas de control. La planta no lineal es RE-dinamicamente
invertible si existen m enteros estrictamente positivos (indices de invertibilidad o grados
relativos de las salidas), x,, ..., K,;,, y n~k mapas escalares ¢,,, (X, p),..., O, (X, p), tales que,

en un conjunto dado estados - entradas X x U x P:

i) Los grados relativos satisfacen la siguiente condicion

K\t +K, =K <n, x>0

1) El mapa ¢, es independiente de u

6,6, p) = [ L By b L7 [

Ap, (e, p)) =0,  (xu,p)e(X,UP), V20

1i) El mapa ¢ es Rx-invertible (es decir, robustamente invertible para x)

_ #,(x, p) v D)= X « )
¢(xap)—{¢”(x,p)il’ ¢ll( ’p)_[¢x+l( ’p)""_’¢m( ,P)]

iv)  Elmapa ¢ es Ru-invertible (es decir, robustamente invertible para u)

(o(x,u, p) = [L‘f‘ hl,...,L’_‘,'T h, ]T

det[g(x,u, p)]# 0, (x,u,p)e(X,U,P), Vt=0
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V) x(t)es una trayectoria unica RE-estable de la (n-x)-dimensional I(inversa)-

dindmica:

2=l [ V() phph  xeX,, dmX,=n-x (B.22)
X, ={re X, (x.p)=Z(t)c X (B.2b)
donde

Z(t) = zl,...,z{""”;...;zm,...,z,(,;‘m“)](t) (B.2¢)
vit)= [zl("),. ..,z,‘,,“m)](t)- (B.2d)

Construccion de la inversa dindmica RE-Estable

Dado que el teorema anterior se obtuvo de una forma constructiva, enuncia la
manera de obtener la trayectoria correspondiente a la inversa dinamica x(r) y su
correspondiente y unica trayectoria de entrada RE-estable u(¢). La construccion de este
resultado se presenta a continuacién en forma de un corolario, ya que constituye la
herramienta clave para probar y obtener el disefio de la operacién nominal del reactor de

polimerizacion.
Corolario. Considérese una planta no lineal de la forma (Ec. B.1) con n estados, m
entradas de control y m salidas de control. Considérese ademés que la planta satisface las

condiciones de invertibilidad dindmica RE-estable del teorema citado anteriormente.

Entonces, la trayectoria de entrada nominal RE-estable

u(t)=©, [1,1, %, 2(1), ]
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estd dada por la salida del siguiente sistema dindmico entrada — estados - salida (n-x)-

dimensional;
t=flo k7@ phph  x(0)=x,€X,, dimX,=n-x (B.3a)
u=p " [x,V() p] (B.3b)

donde la variedad X,(Z(t)), la entrada V() y la salida Z(t) est4n dadas por las ecuaciones
(B.2b), (B.2d) y (B.2c¢), respectivamente. ¢

El controlador con retroalimentacién esta dado por:
u=Y¥[xv()+K.{¢,(x,. )-8, p) 1]

donde ¥ es el mapa inverso de ¢.
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APENDICE C

DINAMICA TERMICA DEL REACTOR DE
POLIMERIZACION

Considérese la dindmica térmica del reactor mostrada en la Figura C.1:
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Figura C.1. Dindmica térmica del reactor de polimerizacion.

De acuerdo a la figura, la dindmica térmica del reactor de polimerizacion esta dada
por dos ecuaciones diferenciales ordinarias (una para la temperatura del contenido del
reactor —el latex—, y la otra para la temperatura del fluido que circula a través de la camisa
de calentamiento/enfriamiento) junto con tres ecuaciones diferenciales parciales que

describen el flux de calor a través de las distintas paredes del equipo (0,T := 0T/0t):
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CT=Q, +H, - H,, T0)=T, (C.1a)
C;T;=Hy - H; + Q;, T(0)=T, (C.1b)
8T, = (KLy/Ce)d, T, Ty(s, 0)=Tg(s), sel0,L], S=RILI (Clc)

y con las siguientes condiciones a la frontera:

K@ T,y =-He KR(anTR)(LR, t = - Hy; K,(8,T )0, 1= - Hy
K8, Ty, v=X,(3,T), 1 K @, T, o= -Hy Ks =keAs

donde

H,=c (T.-Tw,  Hy=Uy[T-Tg(O, 1)}, Hy; = U [Tp(Lg, 1) - T] (C.2a)
H;; = U, [T; - TY(0, t)], H=U[T(L, t) - T,] (C.2b)

Tg(s, t) denota el perfil de temperatura de la pared S =R, J, o I (R: reactor, J: camisa,
I: aislante térmico) con espesor Lg; kg, Cg y Ag son respectivamente la conductividad
térmica, capacidad calorifica (definida como C; = Mgcq , siendo Mg su masa) y el area de
transferencia de calor de la pared S. Es importante mencionar aqui que el coeficiente de
transferencia de calor entre el latex y la pared interna del reactor U, depende,
esencialmente, del par de temperaturas [T, TR(0, t)] y de la viscosidad de la dispersién

polimérica (Gloor & Warner, 1996), la cual a su vez depende de la fraccién de sélidos

dispersos ¢ (Kemmere et al., 2000).
La integracion espacial de las ecuaciones diferenciales parciales (C.1c) seguida de

la aplicacién del teorema de Green (Kreyszig, 1983) da lugar a los siguientes balances

macroscopicos de calor para ¢l sistema completo de la camisa (Ec. C.3):
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CTY= Hy+Q-H, T¥0) =T%, (C3)

donde C(C=CR+Cp+Cy+ Cr, Cg=Mgcg, S = R, F, J, I) es la capacidad

calorifica del sistema completo de la camisa y T* su temperatura promedio
T* = (CyT% + C, T, + C,T3+ CTH/C, Tt =13 [*[Ts(e, e (C4)
En términos del par (TJ, H)), el balance macroscépico (Ec. C.3) puede ser escrito en

la forma (Ec. C.5), y por lo tanto, la versién agregada (exacta) de los balances de calor

(Ec. C.1) esta dada por el siguiente par de ecuaciones:

C,T, = (Hy +eg) + Q,—H, (C.52)
CT = (Qu+eq) + H,, - (Hy + eq) (C.5b)
donde

eq=GCj(T% - T)) +(Hy - Hp
H,=U(T;- T)), U; = (U} + K+ K + U

La comparacion de estos balances macroscopicos (exactos) de calor (Ecs. C.5a y
C.5b) con los del modelo calorimétrico (ver en Capitulo IV las ecuaciones IV.lay 1V.1b),
provee el significado de las velocidades de intercambio (H) (Ec. IV.19b; ver Capitulo IV)
y generacion (Q) (Ec. [V.17; ver Capitulo IV) de calor, asi como también del coeficiente
de transferencia (U) (Ec. IV.17; ver Capltulo IV).
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