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Resumen

Este trabajo presenta el modelamiento y optimizacion de la reaccion de polimerizacion de Vinil
Acetato (VAc), desarrollado con el objetivo de establecer las condiciones operacionales necesarias
para minimizar el tiempo de procesamiento. El sistema se model6 teniendo en cuenta las
interacciones fisicoquimicas, energéticas y usando las condiciones de operacion que normalmente
emplea una empresa de produccién de adhesivos en Colombia. Para este modelamiento se utilizd
como base un equipo de reaccion de 65L ubicado en la Universidad Nacional de Colombia y un
reactor de 11m?3 ubicado en Preflex S.A. A partir de los resultados de la simulacion base, se realizé
la optimizacion de cada modelo, mediante el método de control 6ptimo, en donde se modificaron los
flujos de alimentacion de mondmero, iniciador y fluido de enfriamiento. Para cada problema de
optimizacién identificado se buscoé crear las condiciones operacionales que permitieran reducir el
tiempo de este procesamiento. Por otra parte, se analiz6 numéricamente la controlabilidad del
sistema de reaccién a escala piloto usando dos estrategias, PID y MPC; ambas presentaron un
comportamiento satisfactorio, pero la mas recomendada es la estrategia PID debido a su facilidad de
implementacion. Por Gltimo y teniendo en cuenta los resultados previos, se validé
experimentalmente el proceso de reaccidn en un reactor a escala piloto, siguiendo los perfiles de las
3 propiedades medibles: contenido de solidos, viscosidad y temperatura de proceso. Se encontr6 que
es posible realizar la reduccion de tiempo planteada en la optimizacion, usando agua como fluido
refrigerante y mediante un control PID adaptativo, mantener las propiedades fisicas del material en

los parametros establecidos, pero cambiando la distribucion de tamafios de las particulas.

Palabras Clave: Polimerizacion en Emulsion, Simulacién, Optimizacion Dindmica, Acetato de

Polivinilo, Control PID adaptativo.



Abstract

Modelling, simulation and optimization of the vinyl acetate polymerization was realized in this paper
in order to determine the operating conditions that allows the reaction time minimization. The system
has been modeled considering the physicochemical, energy interactions and operating conditions of
the industrial reactor from an adhesive production company in Colombia. Polymerization modelling
was based on a 65L steel reactor located at the National University of Colombia and a 11m? reactor
located on Preflex S.A. Based on the results of the simulation, an optimization process of each model
was carried out, using the optimal control method, where the monomer feed, initiation and cooling
fluid were modified. Operational conditions that allows a time process reduction were determined
on each optimization problem. On the other hand, the controllability of the system using the PID and
MPC control strategies were analyzed, both with a satisfactory performance through time, being the
PID strategy more recommended due to its ease of implementation. Finally, the reaction process was
experimentally validated in a pilot scale reactor, following the profiles of 3 measurable properties
during the process: Solids content, viscosity and process temperature. Pilot scale experimentations
show that it is possible to reduce the reaction time using water as coolant, with a dynamic PID
control, keeping holding the polymer physical properties, but with a different size particle

distribution

Keywords: Emulsion polymerization, Simulation, Dynamic Optimization, Polyvinyl Acetate,
Adaptative PID Control
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Introduccion

El presente proyecto de investigacion se centra en el tratamiento del vinil acetato como materia
principal para la obtencion del poli acetato de vinilo, polimero que es usado como base para una gran

variedad de adhesivos industriales, estructurales y de consumo masivo.

La polimerizacién en emulsion es un proceso heterogéneo de reaccion bajo el procedimiento cinético
de una reaccion por radicales de cadena. Los productos obtenidos a partir de este tipo de reaccion
como el acetato de polivinilo tienen la ventaja sobre otras polimerizaciones de poder ser usados

directamente luego de su formacién, sin pasar por etapas de separacion.

Los adhesivos base agua son naturalmente no téxicos y son mezclados con diferentes aditivos para
su adaptacion a la industria de alimentos, en el etiquetado de productos como bebidas y frutas y para
productos de consumo masivo como las toallas higiénicas, pafiales, papel higiénico, copos de

algodon, entre otros.

Teniendo en cuenta lo anterior, Preflex S.A, empresa colombiana de la industria de adhesivos, ha
querido analizar el proceso de produccién del polivinil acetato, material base para sus productos, con
el fin de buscar una estrategia de mejoramiento y generar de esta manera escenarios mas
competitivos. Para ello, la Universidad Nacional de Colombia a través del grupo de investigacion de
procesos quimicos y bioquimicos ofreci6 la posibilidad de desarrollar su problematica gracias al
proyecto adjudicado en la convocatoria para proyectos de investigacion y desarrollo nimero 715 de
2015 de Colciencias y aprobada bajo el nombre “Optimizacién y control de reacciones de

polimerizacidn en emulsion por procesos en semilotes “en la convocatoria 745 de 2016.
Para desarrollar esta problemética el proyecto se ha organizado de la siguiente manera:

1. Introduccidén. Se presenta un desarrollo conceptual de los procesos de polimerizacion,
haciendo énfasis en la polimerizacion en emulsion. Se desarrolla la idea del proceso de
reaccion del mondémero de vinil acetato, los materiales y las condiciones necesarias para que
la reaccién se lleve a cabo. Se analiza completamente la problemética de reaccion y la

necesidad de mejora para la produccion.



2. Modelamiento de la reaccion. Se realiza el andlisis de la cinética de polimerizacion y los
pardmetros involucrados para llevar a cabo el modelo. Se presentan dos modelos distintos:
en el primero se considera el coeficiente global de transferencia de calor (U) basado en un
perfil que ha sido previamente reportado. En el segundo modelo se realiza el calculo de U
basado en pardmetros adimensionales y en la geometria del equipo. Ambos modelos son
realizados tanto para un reactor a escala industrial, como para un reactor a escala piloto. En
ambos escenarios son consideradas las diferencias de geometria existentes entre si y se
selecciona un modelo para las etapas posteriores de este proyecto.

3. Optimizacién dinamica del sistema de reaccion. Se plantea una optimizacién dinamica para
el sistema de reaccién previamente modelado. La optimizacion ejecutada es denominada
como control 6ptimo. En este capitulo se define tanto el tiempo de reacciéon como la funcion
objetivo a minimizar, se establecen restricciones de desigualdad relacionadas con la
temperatura de reaccion y las propiedades del material en tiempo final. En esta estrategia se
seleccionan como variables de optimizacion los flujos de alimentacion de reactivos y el flujo
de alimentacion de fluido refrigerante. Con el objetivo de buscar otras estrategias de
operacion, se ejecutd la optimizacién para cada modelo considerando dos fluidos de
enfriamiento, agua y etilenglicol con una concentracion al 30%. Al igual que en el capitulo
de modelamiento, la optimizacion se realiz6 para un escenario de reaccion industrial y uno
a escala piloto.

4. Analisis de control del sistema de reaccion. En este capitulo se presenta un analisis de la
controlabilidad de la temperatura del sistema de reaccion. Este capitulo se centra
exclusivamente en el reactor a escala piloto, dado que es el escenario que se podria adaptar
experimentalmente. En este escenario se buscan las condiciones en las que sea posible
obtener el perfil 6ptimo de polimerizacion. Para ello, se realiza la determinacién de las
funciones de transferencia que se adaptan a cada tipo de perturbacién en lazo abierto. Luego
se determinan las raices que puedan generar inestabilidades durante el proceso de control.
Al tratarse de un sistema por semilotes en el cual existe una alimentacién continua, no es
posible alcanzar un estado estable, por lo cual se determinaron las constantes dindmicas de
un controlador tipo PID. Los resultados de esta estrategia adaptativa fueron comparados
contra un modelo predictivo de control.

5. Validacion experimental del proceso de polimerizacion en un reactor piloto. La validacion
experimental fue ejecutada tanto en escala piloto como en escala industrial. No obstante, se
hizo especial énfasis en el reactor piloto ubicado en el laboratorio de ingenieria quimica de

la Universidad Nacional de Colombia. En esta seccién se describe el equipo utilizado para
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ejecutar la polimerizacion, los lazos de control e instrumentos que lo componen. Se
presentan los métodos de analisis de propiedades fisicoquimicas como es la cromatografia
de gases y la determinacion de tamafio de particula. Se presentan las corridas experimentales
bajo dos escenarios. Primero se valido el modelo de reaccién con un tiempo de proceso de
10 horas. Segundo se presentaron los resultados de los procesos de polimerizacién de
acuerdo con los perfiles dptimos. Finalmente se analizan las diferencias y semejanzas de lo
obtenido con lo simulado, abriendo la posibilidad a la ampliacion del proyecto a trabajo

futuro.



CAPITULO 1

MARCO CONCEPTUAL

El proceso de polimerizacion en emulsion es una de las vias mas comunes de produccion de
adhesivos a nivel industrial, donde es posible obtener variada cantidad y calidad de productos. Las
aplicaciones de este polimero pueden distribuirse asi: Pinturas y recubrimientos (26%), Papel (24%),
Adhesivos (23%), Respaldo de Alfombras y Lustradores de Piso (17%). (Takamura & Urban, 2002)
(Gil, 2014)

Los productos obtenidos a partir de polimerizaciones en emulsion deben cumplir con un estandar de
pureza determinado por su conversion, la cual debe ser mayor al 95 %, aspecto que no se logra
mediante el proceso convencional de reaccion por radicales libres. Es importante que la conversion
de la polimerizacién sea mayor al 95% y cercana al 99%, puesto que, a mayores conversiones, mayor
es el peso molecular del polimero y por ende mayor capacidad adhesiva. Sin embargo, este método
de produccién puede tener algunas dificultades en las condiciones de seguridad del proceso, puesto

gue su calor de reaccidn es elevado (Gustin & Laganier, 1998).

Para obtener conversiones completas y asegurarse que el polimero cumple con las propiedades
requeridas, es necesario conocer cuales son las variables que afectan el buen funcionamiento de los
equipos en los que se llevan a cabo los procesos de produccién. Las condiciones de operacion para
este tipo de reacciones han sido ampliamente estudiadas y definidas a partir del conocimiento teérico
del comportamiento intermolecular de todas las especies, para alcanzar unas propiedades especificas
determinadas. Sin embargo, el analisis de estos procesos y sus condiciones depende en gran medida
de la geometria del equipo en el que se va a realizar la reaccién, puesto que, dado los altos pesos
moleculares y las altas viscosidades que el polimero puede presentar, se veria afectado todo un
producto si se da un cambio en una variable. Es por esto, que el escalado de los equipos para la
preparacion de estos productos puede significar un reto mayor para la investigacion, ya que existen
varios fenémenos no lineales que vuelven los modelos mas complejos, tal y como, la transferencia
de calor y el esfuerzo cortante producido por los agitadores y los gradientes de temperatura que se

pueden presenciar debido a las zonas muertas dentro del reactor (Takamura & Urban, 2002).
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Normalmente, los reactores a escala laboratorio tienen una superficie de enfriamiento mayor, por lo
gue no poseen gradientes pronunciados de temperatura y permiten su control con mayor facilidad,
mientras que, en los reactores industriales se ve reducida esta capacidad de enfriamiento debido a
razones de seguridad, de costos de construccion y de espacio aumentando asi el riesgo. Ademas,
con el fin de lograr el mismo nivel de mezclado, usualmente se mantiene igual la potencia por unidad
de volumen, lo que involucra un aumento en la velocidad de agitacion, aspecto que no beneficia al
proceso de polimerizacidon, debido a que a mayores velocidades de agitacion se facilita la ruptura de

macromoléculas reduciendo la viscosidad del material. (Meyer, 2003)

Como se menciond en el resumen e introduccion de este documento, en este trabajo se propone
desarrollar el anlisis de un proceso de polimerizacion en emulsion de acetato de vinilo, en donde se
plantea el modelamiento, simulacién y optimizacién de un reactor a escala piloto, con posterior

validacion experimental de los resultados.

Para comprender el funcionamiento del sistema de reaccion, este capitulo recopilara aspectos basicos
de la polimerizacion en emulsion, del acetato de vinilo y de su polimero, los cuales seran tenidos en

cuenta en los capitulos de modelamiento, optimizacion y de validacién experimental.

1.1  Polimerizacion

La polimerizacion es una secuencia de reacciones que influenciadas por diferentes mecanismos unen
varias moléculas simples de bajo peso molecular (monémeros), formando macromoléculas organicas
ramificadas de alto peso molecular. Para la formacion de un polimero es necesario que existan zonas
de alta actividad energética, de tal manera que los mondémeros se adicionen y a medida que esto
ocurre, vaya aumentando el peso molecular del material. Los polimeros no cuentan con un peso
molecular fijo sino con una distribucion de pesos moleculares, esto es debido a que dependiendo de
la raiz monomérica y la afinidad quimica entre ellas se pueden llegar a tener distintas ramificaciones

en el polimero (Oswald et al, 2010).

Para determinar la distribucion de pesos moleculares de un polimero y asi poder conocer su promedio

es necesario realizar analisis fisicoquimicos en los que se establezcan propiedades como la



viscosidad o la presion osmotica del material. Existen dos maneras de expresar el peso molecular, la

primera como el promedio por nimero Mw;, y segundo como el promedio por peso Mwim.

El peso molecular promedio por nimero (Mw,) mira la fraccion del total de cadenas que tengan un
mismo peso molecular, mientras que en el peso molecular promedio por peso (Mwm) es la relacion

de la fraccion de peso del total del polimero con un mismo peso molecular. (Callister, 2007)

w
M, = - = inMi . Mwy, = z wiM; (1.1)

Donde W es el peso total de moléculas de polimero y N el nimero total de moléculas. La Figura 1-
1 muestra un ejemplo de cdmo se pueden distribuir los pesos moleculares de un polimero, siempre

tendiendo a un comportamiento de campana de Gauss.
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Figura 0-1. Distribucion de pesos moleculares por nimero (Mwy) y por peso (Mwn) para un
polimero. Fuente: Autor.

La distribucion del peso molecular de un polimero es determinante de sus propiedades fisicas,
guimicas y reoldgicas. Si un polimero presenta las caracteristicas en las que su peso molecular por
namero es igual al peso molecular por peso se le denomina monodisperso. En el caso contrario,
cuando los pesos moleculares no son similares se le denomina polidisperso. El grado de dispersion
“D” es un factor determinante de la calidad de un polimero y define sus propiedades reoldgicas y
térmicas, pues a mayor dispersidad, el material tiende a fluir con mayor dificultad y adicionalmente

tiende a propiedades de deformacion mas débiles. (Oswald et al, 2010).
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1.2 Distribucién espacial y estructural

Dependiendo de la estructura molecular del monémero o monémeros que van a conformar el
polimero, puede existir una colocacion del material que se denomina tacticidad. Esta es especifica
para los mondmeros que tienen varios grupos funcionales en su estructura y su tacticidad es
determinante en la cristalinidad del material. Existen tres tipos de arreglos moleculares: Los
isotacticos, en los que las cadenas laterales cumplen un patrén de organizacion en la misma zona de
la cadena. Los sindiotacticos que también cumplen un patrén organizacional en el que un grupo
lateral estd en una zona de la cadena, mientras que en la siguiente unidad de mondmero se encuentra
en la zona contraria de la cadena. Por Ultimo, estan los atacticos, en los cuales no se evidencia ningun
patron organizacional (Odian, 2004). Los tres tipos de configuraciones se muestran en la Figura 1-
2.
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Figura 0-2. Conformaciones de materiales poliméricos. Isotéacticos (a), Sindiotacticos (b),
Atéacticos (¢). Fuente: Autor. Adaptado de: (T. Oswald, 2010)

Como las cadenas tienen sitios de alta concentracion energética, los monémeros que se adicionan a
la cadena no permiten que en todos los casos el polimero sea una cadena totalmente recta, sino que
también existan ramificaciones poliméricas o entrecruzamiento entre cadenas. Estos fendmenos
pueden ser también determinantes de propiedades de deformacion del material. Un polimero que
tenga alto grado de entrecruzamiento puede tener mayor facilidad de recuperacién a los esfuerzos
cortantes por lo cual son considerados elasticos y son usados con los cauchos, mientras que los
lineales tienden a ser mas débiles. (Brandrup et al, 1999) (Odian, 2004).
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Figura 0-3 Distribucion Espacial de un Polimero. Fuente: (T. Oswald, 2010)
1.3 Anélisis de producto

1.3.1 Acetato de Vinilo.

El acetato de vinilo es una sustancia incolora altamente insoluble en agua con un olor suave a fruta.
Es el material principal en el proceso de polimerizacion en emulsion, el cual para el afio 2014

presentaba un costo entre 835 y 860 euros la tonelada (IHS Markit, 2016).

Este compuesto requiere muchas precauciones en su manipulacion debido a la alta peligrosidad de
explosién y a la irritacion producida por sus vapores. (U.S Department of Commerce-CAMEO
Chemicals, 2016). Por lo tanto, es recomendable el uso de méscaras pues su TLV-TWA es de
13ppm.

El mondmero al ser tan volatil puede descomponerse facilmente en el medio ambiente. Se ha
reportado que los productos de descomposicion mediante hidrolisis son el acido acético y el
acetaldehido a un pH 7 y una temperatura de 25°C (TheVinylAcetateCouncil, 2010). Este proceso
de descomposicidn por vida media se presenta aproximadamente en 7 dias, lo que demuestra la
necesidad de procesamiento del material en un corto tiempo. Este material puede ser considerado
como biodegradable en suelo, ya que microorganismos provenientes de aguas residuales pueden usar

el acetato de vinilo (VAM) como fuente de carbono. Para el caso de la biodegradaciéon se ha
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comprobado que el material tiene una vida media de 12 horas en procesos aerébicos (Celanese
Chemicals, 2011). Por lo tanto, debido a su alta velocidad de Biodegradabilidad y bajo nivel de
toxicidad en el agua no es considerado como un reactivo que pueda tener un impacto significativo
al medio ambiente.

Tabla 0-1. Propiedades del Acetato de Vinilo.

Propiedad Valor
Flash Point (°C) -7,8
Temperatura Auto ignicién (°C) 407,2
Riesgo a la Salud 2
Inflamabilidad 3
Estabilidad 2
Temperatura Ebullicion (°C) 72.9
Temperatura Congelacion (°C) -92.8
Gravedad Especifica 0.934 (20 °C)
BOD 62%/5 dias
Calor Vaporizacion (J/kg) -10.2 x 10°

Adicionalmente, se debe tener un especial cuidado con esta sustancia debido a que su flash point es
muy reducido (-7,8°C) y sus limites de inflamabilidad en aire son de 2.6-13.4%, por lo tanto, es
recomendable para su procesamiento usar instalaciones a prueba de explosion. Es importante
considerar esta situacion, ya que se pueden aumentar los costos de los equipos a ser utilizados. En la

Tabla 1-1 se presentan las propiedades mas importantes del fluido.

También es considerada una sustancia altamente inflamable, que puede ser peligrosa al ser inhalada
o absorbida, ademas, reacciona violentamente a altas temperaturas y presiones. Debido a su alta
peligrosidad es recomendable para su almacenamiento adicionar entre 3 y 5 ppm de Hidroquinona.
Igualmente, se recomienda realizar su almacenamiento y operaciones unitarias de procesamiento en
materiales de calidad superior al acero inoxidable, puesto que al presentar un doble enlace es factible

la corrosion por generacion de radicales libres (Warson et al, 1981), (Celanese Chemicals, 2011).



1.3.2 Poli acetato de Vinilo

Es una sustancia viscosa que puede ser procesada por lotes, de manera continua y semi continua, la
cual es presentada como una emulsion para su uso adhesivo. Es obtenida mediante el proceso de
polimerizacién en emulsion por radicales libres, empleando polivinil alcohol como coloide protector;
este material es usado para planchas, recubrimientos, bases de resina para la fabricacion de pinturas,

barnices y lacas.

El peso molecular de este material, resultado del proceso de reaccion, puede variar y es dependiente
de la cantidad y el peso molecular del coloide protector usado, los valores pueden rondar entre 2000
g/moly los 250000 g/mol (Matsumoto & Ohyanagi, 1960). Es un material ligeramente téxico, puede
causar irritaciones leves al ser ingerido o al entrar en contacto con los ojos y la piel. No es inflamable,
no es reactivo y no representa un peligro contra las fuentes hidricas. Este polimero es insoluble en
soluciones de 10% (m/m) de soluto en Agua, Etilenglicol, Xileno y Butanol, parcialmente insoluble
en Metanol, Acetona, Etil Acetato y Tetracloruro de carbono, mientras que es muy soluble en

sustancias como Benceno, Tolueno y Cloruro de Metileno. (Erbil, 2000)

Este material tiene un tiempo de vida atil de 12 meses luego de su fabricacién, siempre y cuando se
mantenga en un recipiente cerrado, bajo techo y en un lugar fresco y seco. Si se almacena a
temperaturas mayores a 30°C, que corresponde a la temperatura de transicién vitrea, se pueden ver
afectadas las condiciones fisicas del producto, disminuyendo su tiempo de vida A(til.
(PREFLEX.S.A, 2015).

En su comercializacion, aproximadamente un 45% del acetato de polivinilo (PVAc) es usado en la
industria de adhesivos, un 40% es usado para la produccion de recubrimientos. A nivel mundial el
50% del polimero es procesado como homopolimero, mientras que el resto como copolimero con el
butil acrilato y el etileno. EI mayor productor de este material es China, seguido con el oeste de
Europa, teniendo la mitad de la produccion mundial. Adicionalmente el grupo de Estados Unidos,

India 'y Sur América completan el 75% de la produccién global (IHS Markit, 2016).

Actualmente en PREFLEX S.A se producen aproximadamente 250 toneladas por mes de polivinil
acetato, representando un 35% del mercado de este material en Colombia. Este polimero es fabricado
basicamente a partir de tres materias primas, el monémero (vinil acetato), el iniciador (persulfato de
sodio) y el coloide protector (Polivinil Alcohol). Los precios de las materias primas en el mercado,

para 2017, se presentan en la Tabla 1-2.
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Tabla 0-2. Precios de materias primas para produccion de polimero de vinil acetato.

Materia Prima Precio (COP/kQ)
Vinil Acetato 2944,36
Persulfato de Sodio 5736,96
Polivinil Alcohol 6050

1.3.3 Mercado de adhesivos

El polivinil acetato como se ha citado, es base para una gran cantidad de adhesivos. La industria de
adhesivos, en la actualidad, es una de las que mayor crecimiento esta teniendo. Es catalogado como
un negocio estable, que representa un mercado de 50 mil millones de euros y que crece
aproximadamente entre 3% y 3,5% al afio. Para el afio 2016, los adhesivos fabricados se
distribuyeron en 58% para adhesivos industriales, un 34% para adhesivos estructurales y un 8%
restante para adhesivos de consumo masivo (Figura 1-4)

La versatilidad del mercado de los adhesivos ha sido tal, que para el afio 2014 la demanda global de
polimeros en emulsién estaba avaluada en 31.5 mil millones de dolares, y se espera que su
crecimiento sea de aproximadamente 6.0% anual, lo que le daria un valor global al mercado de 43
mil millones de dolares (CNBC, 2016).
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Figura 0-4. Division del mercado de adhesivos para el afio 2016. Adaptado de: (Legros, 2017)



1.3.4 Iniciador

El iniciador es una sustancia fundamental para el correcto desempefio de la reaccion de
polimerizacién, su funcionamiento esta sujeto tanto a las condiciones de operacién, como de
temperatura, presion y pH. Es una sustancia sensible a los cambios pronunciados de temperatura, lo

gue puede llegar a degradarlo y desactivar el sistema.

Los iniciadores comunmente usados junto con el acetato de vinilo son el persulfato de sodio y el
persulfato de potasio, los cuales generan altos porcentajes de polimerizacion en corto tiempo. Su
propagacion se hace en la fase acuosa del sistema de reaccion. No obstante, cuando la cadena es lo
suficientemente grande pueden pasar a ser cabezas insolubles en agua, lo que les permite atacar el
mondmero remanente en la fase particula. De igual manera, se ha reportado que la adicion en exceso
0 de manera inadecuada de iniciador al reactor, puede generar una disminucién considerable en el
tamafio de particula, hasta la disminucion de la conversion del monémero, lo que hace que el tiempo
de reaccion tienda a aumentar (Liu et al, 2016). En la Figura 1-5, se observa que a mayor
concentracién a una alimentacién constante de persulfato, la conversién se ve disminuida. Aspecto
gue puede presentarse debido al alto valor de la constante cinética de disociacion del iniciador,
puesto que a mayor concentracion, mas radicales atacaran al doble enlace del monémero y con mayor
posibilidad de desactivarse mediante el mecanismo de Smith y Edwards. IMMERGUT & MARK,
1965) (Lovell & El-Aasser, 1997)
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Figura 0-5 Influencia de la concentracion de iniciador en reacciones de polimerizacion en

emulsion. Adaptacion de: (Liu et al, 2016).
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Este mecanismo de Smith y Edwards determina la capacidad de un iniciador de entrar a una micela
y la probabilidad de que éste permanezca dentro de la micela, se desorba o se desactive por la
presencia de otra micela (Chern C. , 2003) (Odian, 2004). Para conocer el comportamiento de los
radicales de iniciador en el sistema, existen balances de poblacion que permiten determinar el
numero promedio de radicales 7 contenidos en una micela, radicales que pueden adaptarse a tres
escenarios. Primero donde 7 esta entre un valor de 0.1 y 0.5, en el que una minima cantidad de
radicales han podido ser adsorbidos por las micelas y por ende la velocidad de reaccidn es minima.
Un segundo escenario conocido como estado semi estacionario, en el que # toma un valor de 0.5,
lo que indicaria que aproximadamente la mitad de los radicales persulfatos estan dentro de las
micelas generando la reaccion, mientras que la otra mitad de las micelas estan sin iniciador. Por
Gltimo, se encuentra el escenario donde 7 esta entre un valor mayor a 0.5 hasta 2.0, indicando que
no solo la mayoria de las micelas tienen radicales de persulfato, sino que en algunas de ellas existen
mas de un radical por lo que la reaccion no se esta presentando. Dichos escenarios son presentados
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Figura 0-6. Namero de particulas por micela a) 7 entre 0.1y 0.5, b) 7 igual a 0.5, ¢) 7 superior a
0.5y hasta 2.0.
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Ademas del persulfato de sodio, otras sales de azufre que se pueden utilizar en procesos en emulsién

son: el persulfato de potasio y el persulfato de amonio. El persulfato de potasio ha sido reportado



como uno de los compuestos que permite una disociacion rapida de la sal para la generacion de su
radical libre, sin embargo, al aumentar la concentracion en la fase acuosa a temperaturas medias, la
velocidad de formacion de radicales es tan alta que el tamafio de la particula polimérica se ve
reducido (Friis, 1973) (Dunn & Taylor, 1964) (O Donnel et al, 1958). El uso de persulfato de
amonio, a pesar de ser conocido para la polimerizacion en emulsion, presenta un grado de dificultad
en su uso, puesto que es necesario adicionar a una condicion especifica de temperatura, una tercera
sustancia desestabilizante que permita la generacion de radical. Tal y como se ha reportado por
(Chern C. , 2003) (Elgood & Gulbekian, 1973) (Shaffei et al, 1998), mediante el uso iones metalicos

como Cu*? junto con EDTA y Fe*3 se logra la generacion de dichos radicales.

Por altimo, el persulfato de sodio ha sido reportado como un iniciador de menor actividad en su
formacion de radicales (Lovell & El-Aasser, 1997), por lo que es recomendable para materiales de
alta viscosidad. Comunmente, la formacién de los radicales libres se presenta de la siguiente manera
(Figura 1-7):

0 0 0
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0 0 0

Figura 0-7. Representacion de la formacién de radicales libres de persulfato de sodio.

La generacion del radical libre se considera como el paso controlante de la reaccion, ésta puede
establecerse con aumento de temperatura, por activacién de sistemas redox o por activacion
fotoquimica. Las velocidades de disociacion del iniciador pueden ser obtenidas teniendo en cuenta
la vida media del material. En la tabla 1-3 se presentan las constantes de disociacion de cada

iniciador:

Tabla 0-3. Constantes de disociacion de diferentes tipos de iniciador usados en polimerizacion en

emulsion (Figura 1-8).

Iniciador Ka (s Fuente
Persulfato de Sodio 1.491x10° (Santa Cruz Biotechnology, 2009)
Persulfato de Potasio 6.9x10° (J. Brandrup, 1999)
Persulfato de Amonio 1.37x10° (Santa Cruz Biotechnoly, 2010)
Perdxido de Hidrogeno 9.18x10°® ((HERA) , 2005)
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Una vez que se ha formado el electron no apareado, la reaccion de iniciacion se vuelve mas rapida,
este radical tiene facilidad de romper los enlaces 7 del monémero y asi generar un nuevo radical

para la polimerizacién.
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Figura 0-8. Representacion activacion de radicales en el vinil acetato.

1.4  Tipos de Polimerizacion

La polimerizacion puede darse por diferentes caminos y estos dependen en gran medida de las
propiedades fisicas y quimicas de los materiales a ser usados en la reaccion. En ese sentido, se pueden
catalogar como polimerizacion por condensacion, polimerizacion en cadena por radicales libres, por

adicion aniénica y en emulsion.

1.4.1 Polimerizacién por Condensacion

Bajo esta practica se puede realizar la reaccion de dos grupos diferenciales: el isocianato e hidroxilo,
o el hidroxilo y el carboxilo. Este tipo de procesamiento se da para mondmeros bifuncionales (con
dos grupos funcionales distintos por molécula) o polifuncionales (que presentan mas de un grupo
funcional distinto por molécula). Las reacciones se pueden dar de dos maneras, la primera, donde
cada monomero solo reacciona con la zona de un mismo grupo funcional, mientras que en la segunda
contiene un mismo mondmero con dos tipos de grupos funcionales que se polimerizan (Odian, 2004).

En términos generales puede ser representada asi:

n(A—-—A)+n(B—-B) » —(A—AB—-B), — Primera Categoria (1.2)

n(A—B)+—-> —(A—B)—, Segunda Categoria (1.3)

Este tipo de reacciones permiten que el crecimiento del polimero se presente de manera secuencial,

formando desde el monémero en tiempo t = 0, una molécula de mayor tamafio como un dimero en



el tiempo t= n-m-2, para luego asi generar un trimero en tiempo t = n-m-1, y asi sucesivamente hasta
el polimero de alto peso molecular en tiempo t = n. El hecho de que los mondmeros que reaccionan
sean bifuncionales o polifuncionales determina la longitud y la estructura de las cadenas, pues un
reactivo polifuncional es mas susceptible a la formacion de ramificaciones en su polimero. (Ghosh,
2006). (Odian, 2004).

Por ejemplo, si se ejecuta una reaccion de una cadena organica con N atomos de carbono junto con

un alcohol con M numeros de carbono se procederia de la siguiente manera:
HO — Ry — OH + HOOC — Ryy — COOH - HO — Ry —00C — Ry, —COOH + H,0 (1.4)

HO — Ry — 00C — Ry, — COOH = C;HO — Ry — OH + C;

(1.5)

N HO — Ry — 00C — C;, + H,0
HO — Ry — 00C — C; = C; + Hy0 (1.6)
Cl + CZ = C3 + H20 (17)

Como se puede observar en este ejemplo, las reacciones se hacen consecutivas, permitiendo que
grupos funcionales ya sean tipo alcohol o &cido se adicionen a las cadenas formadas (Ci, Cs, Cs).
Por otra parte, en la polimerizacion por condensacion se producen grandes cantidades de agua,

aspecto que no siempre se cumple en el resto de las polimerizaciones.

1.4.2 Polimerizacién por Radicales Libres

Es un tipo de reaccidn caracteristica de mondmeros con insaturaciones en las cuales es necesario
agregar una especie adicional que activa la reaccion y permite que se libere energia sustituyendo una
de las insaturaciones por un radical libre. Este, a su vez, ayuda a desestabilizar el siguiente doble o
triple enlace, facilitando la unién de los monémeros en cuestion. A la sustancia que facilita la
activacion se le denomina iniciador y cominmente es soluble en el medio de reaccion, lo que permite
la activacion de la reaccion debido a que se disocia en radicales en el medio que posteriormente
atacan el monomero. Este ataque puede darse principalmente por cuatro métodos: ciclacion, adicion
homolitica, apertura de anillo y sustitucion homolitica. Cada uno de ellos depende exclusivamente

del mondmero que va a sufrir la polimerizacion (Figura 1-9).
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La principal diferencia entre la reaccion en cadena y la de condensacion radica en que cadenas de
alto peso molecular pueden alcanzarse de una manera méas rapida, ya que dependiendo de la
concentracién del iniciador se puede activar la polimerizacion en diferentes monémeros a la vez, lo
que generaria una produccion en masa de radicales y de igual manera sus polimeros. La conversion
en estos procesos puede llegar a ser del 100% pues la actividad generada por los radicales libres va
a generar que un monomero libre o una cadena sin reaccionar se acople. La concentracion del
iniciador es determinante ya sea para que se propague o para gque la reaccion tenga una velocidad
determinada. Sin embargo, para cada especie a ser polimerizada existe una éptima concentracién de
iniciador, de tal manera que la velocidad de reaccion presente un tiempo corto de reaccién y
adicionalmente la longitud de la cadena sea suficientemente grande. (Goto & Fukuda, 1997) (Heuts
et al, 2007).

+-'_~.: 5 f_\l
( vy — O” ROV A ~py, - RA,
=

Ciclacis Adicion Homolitica
iclacion
QPN ROTER — = R—I R

Apertura de anillo Sustitucion Homolitica

Figura 0-9. Tipos de Polimerizacion por Radicales Libres. Adaptado de: (Matyjaszewski & Davis,
2002)

Normalmente, la accién de los radicales libres puede darse en cualquiera de los carbonos en los
cuales se presente el doble enlace, esto permite que se formen ramificaciones y entrecruzamientos
entre las cadenas poliméricas, dependiendo del carbono en el cual se ubique el radical (Figura 1-10).
(Odian, 2004)
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Figura 0-10. Posibles ubicaciones del radical que ataca el enlace doble del compuesto. Adaptado
de: (Matyjaszewski & Davis, 2002)

1.5 Polimerizacion en Emulsion

Es un proceso heterogéneo de reaccion en el que se combinan materiales con insaturaciones para
formar cadenas de alto peso molecular y de alta viscosidad. Para que se lleve a cabo la polimerizacion
es necesario un mondmero, un iniciador, un emulsificante (coloide protector) y un solvente. Se
considera un proceso heterogéneo debido a que el material principal de reaccion (mondmero) es
insoluble en el material de dispersion del iniciador, por lo que es necesaria una sustancia que permita
el equilibrio y facilite el contacto entre el monémero y el iniciador. En el escenario especifico
desarrollado en este proyecto, para ejecutar la polimerizacion en emulsion se requiere del monémero
de vinil acetato (VAM); el persulfato de sodio, que actia como iniciador; el agua desempefiandose
como solvente que permite la generacién de radicales libres; y el polivinil alcohol que es el coloide

protector o emulsificante.

La cantidad de emulsificante que se adiciona en el sistema, es una variable critica para que la
reaccion se lleve a cabo, pues a bajas concentraciones no se logra una dispersion correcta del
monomero y del solvente. Lo que se busca con el emulsificante es que la concentracion sea tal, que
permita la formacion de aglomeraciones denominadas micelas. Dichas micelas reciben y encierran
moléculas de mondmero y permiten la difusion de radicales libres para la formacion del polimero
(Figura 1-11).

La concentracion a la cual se le da formacion de micelas se conoce como Concentracion Critica
Micelar (CCM). Estas micelas son formadas debido a la afinidad de sus extremos, donde en un
sistema que posee una mayor concentracion de un componente polar a uno apolar, el surfactante se

organizara de tal manera que rodeara el compuesto apolar (Chern C.-S. , 2008)
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Figura 0-11. Representacion del proceso de Polimerizacion en emulsion. Adaptacion de: (J. A.
Bonham et al, 2014).

Como se habia mencionado previamente, una vez se han formado las micelas, éstas encapsulan una
fraccion del monémero, permitiendo mediante difusion la entrada del iniciador dando asi comienzo
a la polimerizacion. Sin embargo, se debe tener en cuenta que los radicales que van entrando a la
micela pueden desactivar o activar la polimerizacion por lo que su concentracion debe considerarse

como una variable determinante de la reaccion.

Cuando el monémero que esta dentro de las micelas se consume y ha formado el polimero, la
concentracién de surfactante en el reactor tiende a disminuir hasta un punto menor de la CCM por
lo que las micelas se rompen y la reaccion continda en la fase acuosa hasta el consumo total. Por
tratarse de un proceso heterogéneo, la cinética tiene ciertas consideraciones que hay que tener en

cuenta para que sea bien modelada:

e Laabsorcion del radical en la micela

e Ladesorcion del radical en la micela



o El nacimiento y muerte de las micelas
e Lavelocidad de terminacion por agregacion de cadenas poliméricas

e Los momentos de muerte del polimero que determinan el peso molecular del mismo.

Con la finalidad de hacer un buen modelamiento, acertado y cercano a la realidad, es necesario
realizar varias suposiciones, tanto de calculo, como de parametros, tal y como se hizo en este trabajo
para el caso de la formacion de radicales, la nucleacion de particula, la captura de radicales por las

micelas, la transferencia del monémero a través de las micelas y la transferencia de calor.

La polimerizacion en emulsion presenta tres tipos distintos de cinética, los cuales se ven
representados con tres velocidades distintas de reaccién. La primera etapa y mas rapida es en la que
se forman las micelas y se genera el polimero dentro de ellas. Para lograr que las micelas se
constituyan, es necesario alcanzar una condicion térmica en la que se permita la disociacion del

iniciador. Dicha temperatura debe ser mayor a los 70°C.

-Iniciacion: I, = 2I', k, constante cinética de disociacion del iniciador
I'+ M — IM', k; Constante cinética de iniciacion de polimerizacion.

La segunda etapa se desarrolla a una velocidad constante donde se consume el resto del monémero

para formar polimero, en esta etapa se determina el tamafio final de la cadena de polimero.
-Propagacion: M'+ M - M;, k,

M;+M - M, k,

M;+M - M,, k,

M, + M — M, 4, k, Constante cinética de propagacion de cadena

Luego en la ultima etapa se presentan choques entre cadenas poliméricas para aumentar su peso
molecular, con una reduccién considerable de la velocidad de reaccion Figura 1-12. (Arora et al,
2007) (Kayashi & Iwase, 1972) (Chern C., 2003)

-Terminacion M, + M,,, = My, k;

M, + M, = M,, + M,, k. Constante de terminacion de reaccion de polimerizacion.
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Figura 0-12. Perfil de velocidad de polimerizacién.

De las tres etapas presentadas anteriormente, la primera, es una etapa de corta duracién en la que se
da la generacion de particulas, representa una relacion crucial a la hora de determinar el tamafio final
de la particula y las propiedades especificas del material. Debido a su gran importancia, es comin
realizar una alimentacion de mondmero y parte del iniciador previa al calentamiento para generar
las primeras particulas de polimero y formar una base energéticamente activa para que sea mas facil
la propagacién y crecimiento del polimero. Adicionalmente, esta etapa es considerada como critica
debido a que en el momento que se asegura el crecimiento de cadena, es necesario realizar la
refrigeracién del sistema, para evitar la generacion excesiva de calor debido a la entalpia de reaccion
(Chern C. , 2003).

1.6 Descripcion procedimental de la reaccion

La polimerizacion en emulsion del vinil acetato, se realiza normalmente en un reactor semicontinuo
tal y como se muestra en la Figura 1-13. En este sistema se cuenta con dos recipientes de
alimentacion, uno para el monémero y el otro para el iniciador; adicionalmente el equipo cuenta con
una chaqueta en la cual fluye el vapor para lograr la temperatura de reaccion, al igual que agua de
enfriamiento para controlar la condicion térmica. Las condiciones de operacion presentadas en este
documento y utilizadas durante todo el proyecto, son propiedad intelectual de Preflex S.A. El proceso
de produccion de este material esta divido en dos etapas: Polimerizacion, la cual actualmente dura

aproximadamente 10 horas, y el descargue, el cual puede tardar hasta 8 horas.



Las reacciones de generacion de homo polimero mediante emulsiones como la del acetato de vinilo,
se caracterizan porque tiene que existir una carga preliminar de iniciador de aproximadamente el 5%
del total reaccionante junto con el total del emulsificante, que para este caso es el alcohol polivinilico
(PVaOH). Este alcohol puede presentar diferentes distribuciones de su peso molecular, propiedad
gue a su vez determina la viscosidad final del producto y su precio en el mercado. Adicionalmente,
en la carga inicial se adiciona el 90% del agua necesaria para la reaccién, la cual representa entre el
40% y 60% de la carga total del reactor. Ademas, dentro de esta primera instancia debe existir una
cantidad de antiespumante, y por otra parte de bicarbonato de sodio, el cual es utilizado para
controlar el pH ademas de acelerar la descomposicion de los iniciadores, permitiendo una reduccion
de la cantidad de radicales (Lovell & El-Aasser, 1997).

ondensador

onomero —
Iniciador

Vapor Saturado

Agua de enfriamiento

Reactor de Polimerizacion
en Emulsién

Figura 0-13. Diagrama de proceso de polimerizacion de acetato de vinilo.

Dado que el polivinil alcohol es un solido de baja solubilidad en agua y que se debe garantizar su
completa dispersion en el solvente para asi formar las micelas, ademas, para permitir la disociacion
completa del primer cargue de persulfato de sodio y asi facilitar la generacion de los radicales libres
dentro de la emulsion, es necesario calentar el sistema mediante vapor a una presion de 70 psi, de tal

manera que alcance la temperatura de activacion, y mantenga el reactor en un margen entre 72-82°C.
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Si la temperatura de operacion es menor a este valor, la generacion de radicales se veria afectada y
el tiempo de polimerizacién podria ser mayor a las 10 horas previamente estipuladas.

Una vez se forman las micelas y la temperatura en el equipo es la adecuada, se procede con la adicion
de un flujo constante tanto de mondémero como de iniciador al reactor. El flujo de monémero se
mantiene constante hasta que pasan 9 horas después del primer cargue de material. Por otro lado, se
adiciona el iniciador en dos instantes de tiempo, a la tercera y a la sexta hora.

La polimerizacion en emulsion de vinil acetato genera calor a medida que el mondémero va
reaccionando y la cadena va creciendo, por ello, si no se presta atencion a la temperatura del sistema,
podrian generarse condiciones de “run away”, donde la reaccién se descontrola y el material aumenta
su viscosidad hasta el punto de convertirse en un sélido. Para poder mantener la temperatura en el
intervalo mencionado, es necesario pasar un fluido de intercambio que tenga la capacidad de retirar
esta energia proveniente del calor de reaccion del VAM, para lo cual, se cuenta con agua de
enfriamiento que entra a una temperatura promedio de 18°C. Por otro lado, dado que el monémero
es afiadido a temperatura ambiente y el reactor ya se encuentra caliente, es comin que la temperatura
del reactor tienda a disminuir debido al choque térmico, por lo cual se requiere una cantidad
determinada de vapor en la chaqueta del reactor para tener la reaccion activa.

No obstante, esta temperatura de operacion es superior a la temperatura de vaporizacion del vinil
acetato, generando vapores de monémero que si no se reprocesan reducirian la cantidad de polimero
procesado. Consecuentemente, es necesario tener un condensador para retornar el mondmero

volatilizado y asegurar la conversion completa del sistema (Figura 1-13).

En la operacién industrial, una vez se ha alcanzado la temperatura de operacién durante las primeras
horas de alimentacién de mondmero, se presenta una alta tasa de condensacién de vinil acetato, lo
que disminuye la temperatura del producto una vez se ha recirculado al recipiente de reaccion.
Debido a esto, es necesario en ocasiones suministrar una cantidad reducida de vapor para evitar que
la reaccion se desactive. Cuando la reaccion concluye, se comprueban las especificaciones del
producto como viscosidad, solidos, olor, formacion de pelicula y se corrige el pH con Amoniaco o
Hidroxido de Sodio.

Luego de 10 horas aproximadamente, se realiza el proceso de enfriamiento del producto, dejando
fluir agua a través de la chaqueta. EI PVAc debe presentar una temperatura final de 40°C a 45°C

para ser descargado, de esta forma se asegura que no esté en condiciones energéticas para reaccionar



y que esté a una temperatura mayor a la de transicion vitrea reportada en la literatura (30°C)
(Immergut & Mark 1965). Si el polimero llegase a alcanzar temperaturas menores a la de transicion
vitrea, la fluidez del compuesto se veria reducida y el descargue del producto seria mas lento. El
tiempo aproximado de enfriamiento para alcanzar la temperatura de 40°C es de 8 horas, lo que
significa que para la produccion de un lote seran necesarias 18 horas.

En este capitulo se desarroll6 la temética en torno al funcionamiento y la importancia de un proceso
de polimerizacion en emulsion. Se analiz6 el comportamiento del mercado frente a los productos
obtenidos a partir de este método y que en su gran mayoria se derivan en adhesivos. Se pudo concluir
que el mercado de los adhesivos ha presentado en los Gltimos afios un crecimiento constante y se

espera gque se mantenga en un 3,0% a 3,5% al afio.

Se plantearon las condiciones necesarias para llevar a cabo el proceso y se presentaron otros métodos
de produccién aplicables a estos materiales poliméricos. Se expusieron las posibles dificultades que
se pueden tener en el proceso de produccion de este material, entre las que se encuentran, el
prolongado tiempo de produccion y la alta entalpia de reaccion. Esto genera unas restricciones de

operacion y evita condiciones inseguras o productos fuera de especificacion.

A partir de estas restricciones de operacion, y basados en el crecimiento del mercado y la demanda
de productos adhesivos, se pudo identificar una oportunidad de mejora del proceso, por lo tanto se
buscara estudiar las metodologias de alimentacion de material y como a partir de ellas se puede
reducir el tiempo de proceso. Con este fin, se procedera en los capitulos venideros a modelar el
proceso de polimerizacién, a optimizarlo manteniendo las condiciones de calidad del material y por

altimo validarlo experimentalmente en un reactor a escala piloto.
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CAPITULO 2

MODELAMIENTO SISTEMA DE REACCION

La necesidad de mejorar los procesos de produccion en la industria y mantener la competitividad en
el mercado, ha hecho que el modelamiento y la simulacién sean herramientas fundamentales y
determinantes en este sector y mas especificamente en la industria de adhesivos que muestra un
constante crecimiento. Para eso, entender el funcionamiento de un proceso de polimerizacién y las
variables que puedan afectarlo, permite anticipar los posibles cambios dentro de dicho proceso y

consecuentemente lograr la reduccion de los costos operacionales.

En el primer capitulo se discutié la importancia de las interacciones de tipo cinético y de transporte
que suceden en la polimerizacién en emulsion. De igual manera, se describi6 en detalle la operacion
tipica de un reactor por semilotes en el que el tiempo de reaccion limita de manera importante la
productividad a nivel industrial. En ese sentido, este capitulo se aborda el modelamiento del sistema
de reaccion como herramienta posterior de analisis del proceso y (til en la optimizacion de este. Se
proponen dos modelos de reaccion: uno simplificado en el que se define el balance de energia con
base en una funcion del coeficiente de transferencia global de calor, que ha sido reportado y trabajado
por otros autores; y otro modelo donde se calcula el coeficiente de transferencia de calor, con base

en las interacciones entre particulas.

Este Gltimo modelo fue desarrollado teniendo en cuenta las dimensiones de un reactor industrial
existente y con capacidad de procesamiento de 11m?, y las dimensiones de un reactor a escala piloto
ubicado en la Universidad Nacional de Colombia de aproximadamente 65 Litros. Ambos equipos
estan adaptados para una alimentacién constante de reactivos y con un condensador para el retorno
de mondmero. El proceso de modelamiento se efectud considerando la ausencia de gradientes tanto
radiales como axiales dentro de la mezcla de reaccién. De esta forma, se evita aumentar la
complejidad del calculo y se asume que toda masa reactiva tiene las mismas propiedades en un

mismo instante de tiempo.



2.1 Balance Iniciador

El iniciador es una de las sustancias determinantes de la calidad del producto y la seguridad del
proceso. Esta sustancia facilita la generacion de cadenas y establece el ordenamiento espacial de las
mismas, obteniendo propiedades especificas en el material. En el proceso de polimerizacidn en
emulsién, el iniciador genera radicales libres, los cuales permiten la desestabilizacién del doble
enlace del mondémero y la propagacion del polimero a través de la micela. Dependiendo de la
sustancia que sea seleccionada para la generacién de los radicales, se da la accidén sobre el

monomero.

Para el caso especifico del vinil acetato existen varios tipos de iniciadores que pueden ser usados; de
su seleccion dependen las condiciones finales del producto, puesto que al ser la sustancia que
determina el tamafio de la cadena, la velocidad de formacidn de estos radicales puede convertirse en
un paso controlante de la reaccion. Los compuestos de iniciacion mas utilizados son los persulfatos
y los peroxidos, siendo los primeros los que presentan una velocidad de disociacion mas lenta, por
lo que los hace mas oportunos para la fabricacién de polimeros de alto peso molecular (Liu et al,
2016).

El balance de materia para un reactor semilotes como el trabajado en este proyecto puede expresarse

de la siguiente manera:

dl
dt =q; — k;[I] (2.1)
k; = 2.6x10%7 3:3x10° 2.2
R TV (2.2)

Donde q; es el flujo molar de iniciador alimentado al sistema (mol/s), k; la constante cinética de
disociacion para la formacion de radicales libres (s), mientras que [I] es la concentracion de

iniciador en (mol/m®) en un instante de tiempo t determinado.

2.2 Balance Mon6mero

El mondmero, al igual que el iniciador alimenta continuamente al reactor, este es el material que
establece el tamafio de la cadena de polimero y el grado de polimerizacion para el caso de los
copolimeros. La reaccién del mondmero tiene una velocidad de reaccion mucho mayor a la de

generacién de radicales libres debido a la alta inestabilidad del enlace = en el monémero, atrayendo
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a un radical libre para su acople con una gran facilidad. Esta reaccion de propagacion puede ser
representada mediante la ecuacion 2.3, en donde se observa que un mondémero con un par electrénico
no apareado puede reaccionar con otro mondémero con una constante de velocidad kp, de tal manera
que se forme una especie quimica de mayor peso molecular, la cual a su vez presenta un radical libre.
Los radicales libres, al ser electrones no apareados y que no han podido alcanzar su estabilidad por

namero de valencia, son energéticamente activos permitiéndoles reaccionar rapidamente.
M +M - M, k,

My +M > Ms, k,

(2.3)
M;+M > M, k,

M, +M - M4, k,

Una caracteristica que tiene este tipo de reacciones yace en la reactividad del radical libre en el
ualtimo grupo funcional de la cadena, la cual es independiente a la longitud de esta. Esta consideracion
permite establecer que la constante de velocidad de reaccién es igual para cualquier tamafio de

cadena. En consecuencia, la expresion cinética de la velocidad de reaccion puede expresarse como:
Tpol = kp[M] [M] (2.4)

En donde [M] es la concentracién de mondmero libre que existe en el medio sin reaccionar y [M']
es la concentracion de los radicales libres. Para el caso de un reactor semi continuo, el balance de

materia puede expresarse de la siguiente manera:

M

dt dm — Tpol (2.5)

Siendo gy, el flujo molar de mondmero alimentado al reactor (mol/s) y 7, la velocidad de reaccion
del mon6mero a las condiciones de temperatura (mol/s). Dicha velocidad de reaccion es establecida
en la ecuacion (2.6), donde se muestra que la formacién del polimero depende de dos factores; el
primero referido a la velocidad en fase acuosa, mientras que el segundo relaciona la formacién en la

fase de particula o fase heterogénea. (Gil, 2014).

W part
Tpol - rpol + 7ﬂpol (26)



k,AN,M

_p pp
k, = 6.14x101° 6.3x10° (2.8)
p = O RXRU XD T 587 '

Siendo N4 el numero de Avogadro, N, el ndmero total de particulas en el sistema, M, la
concentracién de mondmero total presente en la fase particula, M, la concentracion de mondémero
total presente en la fase acuosa, ¥, el volumen de agua total dentro del reactor, R, es la
concentracién de radicales presentes en la fase acuosa y 7 es el promedio de radicales por unidad de

particula.

La polimerizacién en emulsién al ser una reaccion heterogénea, se considera que se presenta en dos
fases del sistema de reaccion: dentro de la micela y sobre la fase acuosa. Al suponer una reaccion
dentro de la micela es necesario considerar el nimero de micelas que se forman una vez se alcanza
la concentracion critica micelar. EI namero de micelas formadas puede establecerse mediante (Np),
éstas son consideradas constantes debido a que dentro de la formulacién del producto la cantidad de
coloide protector también es constante. Asimismo, se considera que una vez las micelas se han
disuelto para continuar la reaccion, todas lo hacen al mismo tiempo, lo que evita tener en cuenta un
balance de poblacién de los radicales restantes que entren a las micelas que aun no se disuelven,

impidiendo asi el aumento del grado de no linealidad en el modelamiento del sistema.

El nimero de particulas es posible calcularlo a partir de una cinética de generacion de micelas
dependiente de la concentracion de emulsificante (O"Donnel et al, 1958), el area superficial de la

particula y su viscosidad. EI nimero de particulas se puede expresar como:

Ny = knm (Csa5)*/ (p/ )/ (2.9)

Autores como Song & Poehlein (Song & Poehlein, 1988) y Gulbekian (Gulbekian, 1968) han
demostrado el efecto del nimero de particulas para el desarrollo de la polimerizacién en emulsion.
Se demostré como la concentracion de emulsificante permite que el area superficial de particula ag
cambie a través del tiempo de reaccidn, lo que hace que el nimero de particulas cambie dependiendo

de la formulacién del sistema de emulsion.
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Figura 0-1. Variacion del area superficial de particula para a diferentes relaciones de emulsificante
y monomero. Unidades en kg surfactante / kg de monémero (ej. ® 0,02 kg PVOH/kg VAM).
Adaptado de (Gulbekian, 1968)

Los radicales persulfato al ser afines al agua, rodean a las micelas en todo momento, micelas en las
gue su concentracion de agua es inferior a la del medio, generando un gradiente que permite la
entrada del radical para iniciar la polimerizacion (Li & Brooks, 1993). Sin embargo, al ser el
gradiente tan grande, la probabilidad que otro radical ingrese a la micela es muy alta, lo que
desactivaria la reaccion. El célculo de ese nimero de radicales por unidad de micela es determinado
de la siguiente manera, tal y como lo propone (Li & Brooks, 1993) a partir del balance de poblacién
presentado por (Smith & Edwards, 1948):

20
k+gq

= (2.10)
Siendo ¢ la velocidad de entrada de los radicales a las micelas, la cual depende de una constante

cinética k, y de la concentracion total de radicales presentes en el medio de reaccion, donde:

La constante cinética k, es dependiente de las dimensiones de la micela, la cual para términos de
calculo es considerada como una esfera perfecta de radio rp que a su vez tiene una resistencia a la

transferencia de masa de radical determinada por su difusividad en el agua como Dy y un factor de



eficiencia Fe. Este ltimo término se establece con el fin de suponer que; por un lado la micela no es
completamente esférica y que las dimensiones entre esferas no son iguales, por lo que su difusion
varia entre ellas (Li & Brooks, 1993) (Chen & Wu, 1990).

kq = 41D, 1, N, F, (2.12)

Por otro lado k (ecuacion 2.13) es la cuantificacion de la desorcion del radical desde la micela hacia
el medio acuoso. En esta expresion es posible observar las dependencias de esta y considerar que
existe una fuerte influencia de la constante de propagacion de la polimerizacion. Por ejemplo, si k,,
tiende a ser muy grande, daria como resultado una predominancia del radical por permanecer en la

micela para continuar la reaccion a difundirse al medio acuoso fuera de la micela.

_ kpnMpK, (2.13)

KoB + kp M,
. kpyMy, + ke[Ry] (2.14)

kpMyp + ke[Ry] + (kaNy /NoVy)

12< ’3w2>

K, = K,d; (2.15)
D
1+2 < W )
Ky Dy
k, = 4.643x10° 2.8210°

¢ = 4.643x exp 1987T (2.16)
kem = 2.43x107%k,, (2.17)
krm = 2.36x107 %k, (2.18)

Por altimo, de la expresién de 7 (ecuacion 2.10), el factor g es resultado de la deduccién de (Ballard
etal, 1981) a partir del balance de poblacion del sistema de reaccion en el cual se considera un aporte

cinético adicional, que considera la desaparicion del radical debido a la terminacion de la reaccion.

q =+ k?+ 4afc (2.19)

220 +k)

- 7 (2.20)
20+k+c
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R-
=

t
Cc =
NgV, (2.21)
Una vez conocida la forma de calculo del nimero de radicales por micela, es necesario calcular la
concentracién de estos a través del tiempo, para ello se tiene la siguiente expresion dividida en cuatro

términos.

w

kAN, [R,]k,N.

NaV, NV, (2.22)

= Zefkl- [I] +

El primer término representa el aporte de radicales debido a la cinética de generacion de radical en
la etapa de iniciacion, mediante la disociacion de la sal de persulfato, teniendo en cuenta su
eficiencia. El segundo término representa el aporte de radicales que se estan desorbiendo de las
micelas, mientras que el tercer término cuantifica la adsorcion de radicales por parte de la micela.
Por ultimo, se elimina el aporte de radicales debido a la terminacién de la reaccion por el

apareamiento de electrones en la formacion final del polimero.

Una vez se han considerado las cinéticas de reaccion del material y cdmo éstas se reproducen a través
del tiempo, es necesario saber como mediante la propagacién va creciendo la cadena y cuantas
cadenas presentan la misma longitud. Para ello se propone el siguiente balance de poblacién, que
permite determinar la distribucion de cadenas muertas y de cadenas que pueden seguir creciendo, y
conocer las distribuciones del peso molecular tanto en peso como en nimero (Arora et al, 2007)
(Echevarria et al, 1998) (Kiparissides, Polymerization Reactor Modelling: A Review of Recen
Developments and Future Directions, 1996).

du
d—t" = (KrmMp + Kepito + ke d)ad — Krp Ao — (1 — @)?al) + 0.5k 12 (2.23)
duy A
W = m ((Kmep + Kfp.u'O + kt/l)a'(Z - a) + kt/l) - Kfpﬂz(l - a(l - a)z) (224)
du, 1—a(l—-a)
dt = (1 — (,Z)Z (Z(X(Kmep + Kfp,uo + ktl) + ktl(Za + 1)) - ZKfplz (#

duq (2.25)

+dt

_|_
+V, +Vy (2.26)



Kp

R T (2.27)
K, = "vﬁ[i["_:"@ 4oy (R TV Mo (2.28)
o= K mepMp + K [Ry 1V M, K p’;}"aﬁN’” (2.29)
fr= %<%>2 b IRy (2.30)

A partir de las expresiones anteriores se determina el peso molecular del material mediante las

siguientes ecuaciones, que dependen del tiempo cero, uno y dos de crecimiento de cadenas.

Mn = MWVAM - (231)

1

Mientras que el indice de dispersidad es definido como la relacion entre la distribucion de peso

molecular por peso sobre la distribucion por numero.

ID = (2.33)

§)| 5)

S

2.3 Balance de Energia

El balance de energia fue modelado dividiendo el sistema de reaccién en 3 elementos: el balance en
la masa reaccionante, el balance en el condensador y el balance en la chaqueta de intercambio
térmico. El balance de energia considera toda la energia aportada por la alimentacion de los
reactantes, el calor que es removido a través de un fluido de enfriamiento por la chaqueta, el calor
retirado con ayuda del condensador y el calor producido por la entalpia de reaccion AH,., que es
87500(J/mol) (Yildirim., 2000). Para el desarrollo numérico del balance de energia se debe tener en
cuenta que q; es el flujo de entrada de material al reactor a una temperatura T;,,, temperatura que se

cumple para ambos fluidos alimentados.

d_T _ ?:1 qiCpi(Tyn — T) + TpolAHr + UA(Tj - T) — Qcona (2.34)
dt L= miCp;
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El balance de energia de la chaqueta considera el calor proveniente de la reaccion en emulsion, de
las especies de intercambio y el calor de transferencia de la chaqueta.

dTy _ 4T =T) VA, —T)

(2.35)

El calor del condensador se refiere a la energia removida de los vapores de monémero, que son
retornados al reactor, puesto que el mondmero tiene una temperatura de ebullicion de 68°C a una
presion de 580mm de Hg, y la temperatura de reaccidn se mantiene por encima de 72°C. El célculo
del calor cedido en el proceso de condensacion de vapores se realizd mediante la determinacion de
los flux de material, producidos mediante la expresion para sistemas multicomponentes de Maxwell-
Stefan (Arora et al, 2007) (Krishna & Wesselingh, 1997).

Ct (2.36)

Los coeficientes de difusion, usados para determinar la cantidad de masa de vapores de monémero
alimentados al condensador, fueron calculados con base en las recomendaciones hechas por (Baird

& Collias, 2014) donde los coeficientes de difusion son expresados como:

E
_ no act
Dpo = Dpor exp ( RT ) (2.37)

La difusion del monémero en fase vapor a través del medio, puede ser considerada como un proceso
térmicamente activado, donde DJ,; y Eq: SOn constantes particulares para el Sistema gas-polimero.
E,.: €s la energia de activacion de difusion. Esta energia de activacion puede ser determinada
basandose en la temperatura de transicion vitrea del material y el didmetro de colision del gas (Baird
& Collias, 2014.

El coeficiente de transferencia de calor que es sefialado tanto en la ecuacion 2.38 como la 2.39 ha
sido expresado por otros autores (Bruyn, 1999) (Gil, 2014) (Gil et al, 2013) (Thickett & Gilbert,
2007) (Arora et al, 2007) (Kiparissides, 1996) por facilidades de calculo en una propiedad que se

transforma en funcién del contenido de sélidos. Algunos autores han reportado el coeficiente global



de transferencia de calor para el sistema de reaccion de polimerizacion de vinil acetato, en el que
dicho coeficiente cambia con respecto al tiempo con respecto al cambio en el contenido de sélidos
de material (Saenz de Buruanga, 1997) (Vicente, 2003):

U = Uy + (Ur — Up)(%S)* (2.38)

Siendo U, el coeficiente global inicial con un valor de 490 W/m?K, Usconun valor de 250 W/m?K

y siendo este el valor minimo que se puede alcanzar; y z un pardmetro ajustable experimental que
para el caso de este polimero es de 3 (Gil et al, 2014). Este perfil de U fue utilizado en el modelo
simplificado de reaccion. Sin embargo, cabe resaltar qué aunque es usada por otros autores en
procesos de polimerizacidn, es obtenida y reportada inicialmente para el copolimero de vinil acetato
y butil acrilato (Saenz de Buruanga, 1997) (Vicente, 2003). Esto podria ser un factor de error, puesto
que el polimero de butil acrilato presenta menores viscosidades a las del polimero de vinil acetato.
(Capek, 1984) (Penzel, 1990). De igual manera, el copolimero de estos dos monémeros ha sido
reportado de bajas viscosidades (Sismanoglu, 2016) (Palma, 2007). Por ende, al tener una menor
viscosidad existe una mayor facilidad de transferir calor puesto que pueden presentarse mayores
nameros de Reynolds.

Por otro lado, en este proyecto se utiliza la relacion entre el coeficiente de global de transferencia de
calor con los nimeros de Reynolds y Prandlt, para obtener el valor de U en el modelo més robusto.

Este coeficiente global puede expresarse bajo la siguiente ecuacion.

n —
:l+ RL + Dreactor + 1 4
hj ! 2mLk hreactor Areactor (2.39)

S

La propiedades termodinamicas del agua para la etapa de enfriamiento son obtenidos mediante lo
propuesto por (Gut, 2003), debido a la falta de informacion para la determinacion de propiedades
del polimero como viscosidad o densidad se recurri6 a un valor constante presentado por (Sanderg,
1980) (Kemmere, 2013) (Tabla 2-1).
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Tabla 0-1. Propiedades de materiales de polimerizacion para célculo de Nusselt.

Propiedad Valor Unidades

Conductividad Vapor 9 X 107°T — 0.0091 W/m*K

Viscosidad Vapor 4x1078T —107° Pa*s
Conductividad Agua 0.4562 + T’ r W/m*K

538 133333

Viscosidad Agua 3 x 10117587 Pa*s
Conductividad Polimero 0.159 W/m*K
Capacidad Calorifica Polimero 1.77 kJ/kg*K

Los coeficientes convectivos de transferencia de calor fueron calculados considerando el nimero de
Reynolds de las especies dentro del reactor, de la velocidad de agitacion recomendada para este tipo
de procesos, el namero de Prandalt y el nimero de Nusselt (Kern, 1999) (Frank P. Incropera, 2011)
(Donald G. Baird, 2014) (M. F. Kemmere, 2000).

— Bpyy
Nu = aRe” Pr (2.40)

El diametro del reactor y el didmetro de la chaqueta son valores conocidos de acuerdo con las
dimensiones del equipo ubicado en el Laboratorio de Ingenieria Quimica de la Universidad Nacional
de Colombia Sede Bogota. El nimero de Reynolds fue calculado teniendo en cuenta el diametro del
impeler usado y la velocidad de agitacion presentada dentro del reactor, la cual de acuerdo con la

experiencia otorgada por Preflex S.A no debe ser mayor a los 120 rpm.

171”pmdimpellerp (2.41)
u
Al tener que ser Reynolds un numero adimensional, la velocidad de agitacion debe ser presentada

Re =

en m/s, teniendo en cuenta que una revolucion por minuto es equivalente al diametro por 2w radianes
en 60 segundos. Por otra parte, el nimero de Prandlt determina la relacion entre la difusividad de
momento o cortante con respecto a la difusividad térmica que es representado mediante la resistencia

a la transferencia de calor conductivo.



Pr=—=- (2.42)

Es conocido que el nimero de Nusselt depende de la forma geomeétrica del sistema de intercambio
de calor y del tipo del fluido, su expresion cambia si este es Newtoniano 0 No newtoniano,
adicionalmente cambia si se analiza el coeficiente convectivo cerca al impeler o cerca de las paredes
del reactor (Rune Engeskaung, 2005). Para el caso de la chaqueta, su régimen de flujo depende si
esta estd compuesta por una cafiuela, por serpentines o por otro tipo de arreglo; paraello se considerd
lo presentado por (Lehrer, 1970) planteamiento que puede ser adaptado a nuestro proceso de
modelamiento, pues considera el régimen de flujo radial a través de la chaqueta y como la velocidad
cambia con respecto a lo mostrado en las tuberias, se llega a la siguiente expresion de Nusselt.

0.03Re®75Pr (2.43)
Nu= ———
1+0(Pr—1)

@ = 1.74Re™18 (2.44)

Cabe resaltar, que ha sido necesario considerar el calculo de este nimero adimensional para dos
escenarios totalmente distintos: el calentamiento del reactor y su posterior enfriamiento. Esto sucede,
porque en la fase de calentamiento se debe tener en cuenta que se esta realizando el intercambio de
calor con un vapor en estado de saturacion, el cual al entregar su calor latente sufre un proceso de

condensacion.

Al presentarse dicha condensacion a través del tiempo y del area de intercambio, la expresion de
transferencia de calor convectivo debe variar con respecto a lo estipulado en la ecuacién 2.43, esto
es porque a medida que el fluido se condensa sobre la chaqueta formara una lamina de liquido
saturado sobre la pared que a su vez es una resistencia a la transferencia de calor (Marroquin, 1998)
(Diez, 2010). Ver figura 2-2.
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Figura 0-2. Condensacion en forma de pelicula en una superficie (Diez, 2010)

Basados en estas condiciones se ha podido establecer una expresion de Nusselt en la que se considere

el cambio de fase en el fluido de intercambio:

_ +|Rivgp'(p' — p¥)k}
4.“’[(TS - Tpf)x (245)

Siendo R,_,, la calidad del vapor a la salida del sistema de intercambio, g la gravedad, p* la densidad
del liquido que forma la pelicula en la superficie, p¥ la densidad del vapor, k; la conductividad de
liquido, como el aporte adicional de resistencia a la transferencia de calor, y; la viscosidad del
liquido, T la temperatura de la superficie, T, la temperatura de la pelicula y x la distancia axial de
analisis. Bajo este panorama es posible afirmar que la diferencia de temperaturas que se presenta
entre la superficie y la pelicula del fluido es pequefia, al igual que el valor de la viscosidad, por lo
tanto el valor de Nusselt va a ser alto y asi su coeficiente de transferencia de calor conectivo, es
decir, su aporte a los coeficientes globales de transferencia es tal que se obtienen valores muy altos,

tal y como se presenta en la siguiente tabla.



Tabla 0-2. Coeficientes de transferencia global de calor. Adaptado de: (ISIS STEAM, 2017)

Fluido Caliente Fluido Frio U (W/m?K)
Vapor ‘ Soluciones Acuosas 1000-1500
Vapor ‘ Organicos Livianos 900-1200
Vapor ‘ Organicos Pesados 600-900

Para el caso del coeficiente convectivo de transferencia de calor al interior del reactor se usé la
expresion de “Sieder y Tate” para flujo interior de sistemas cilindricos (Wuth, 2014) (Universidad
de Valladolid, 2013), a sistemas en los que el nimero de Prandlt debe estar entre 0.48 y 16700, dicha

expresion es representada como:

1

D\3 1
Nu = 1.86 (f) (RepPr)3 (2.46)

2.4 Parametros de modelamiento

Propiedades termodinamicas, de transporte y parametros usados en el modelamiento del sistema de

reaccion:
Tabla 0-3. Unidades de parametros usados en el proceso de modelacion.
Propiedad Valor Fuente
Cp (Vinil Acetato)(J/mol-K) 169.5 (Bengough & Thomson, 1959)
Cp (Polivinil Acetato) (J/g-K) 1.77 (C. Gentric, 1999)
Cp (Agua)(J/g-K) 4.18 (Bruce. E. Poling, 2001)
kp (cm®/mol-s) Ecuacion (2.10) (C. Gentric, 1999)
ki (s Ecuacion (2.5) (C. Gentric, 1999)
ke (cm3/mol-s) Ecuacion (2.18) (C. Gentric, 1999)
Kim (cm3/mol-s) Ecuacion (2.19) (C. Gentric, 1999)
Kip (cm*/mol-s) Ecuacién (2.20) (C. Gentric, 1999)
Na (mol™) 6.023E23
T(t=0) (°C) 20 N.A
Tin (t=0) (°C) 20 N.A
k (Polivinil Acetato) (W/m-K) 0.159 (0. SANDBERG, 1980)
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2.5 Propiedades determinantes de Calidad

Al haber sido modelado el reactor en términos de balances de materia y energia, es necesario
determinar las propiedades que permiten asegurar que el polimero estd en condiciones de ser
comercializado. Para ello, se presentan dos propiedades del material: el porcentaje de sélidos y la
viscosidad. Esta primera propiedad es definida como la cantidad de material polimérico producido
por unidad de solvente y coalescente. Dependiendo de la cantidad de s6lidos que presente un material
es posible relacionarlo con su capacidad de interaccion y mezclado con otros materiales para la

formacidn de adhesivos (Tsung-yuan Chen, 1998).

(M7 — M) MWy amWpyon (2.47)

CS =
MyMWyam + Wpyon + ViwPrzo

Por otra parte, la viscosidad determina la capacidad de adherencia del material medida como la
resistencia al flujo a una superficie, este puede ser determinado como una funcién de la fraccién de

solidos tal y como lo propone (N. Hvala, 2011).

C
y = Coe(clcs)locz<(T4)_C3) (2.48)

Esta expresién de viscosidad es obtenida mediante el anlisis de un balance de energia y momentum

tal y como es planteado por (Denn, 2008)

oT 0%T v,
pvax a = ka—yz + Txy W (249)
d_p — @ (2.50)
dx dy

2.6 Simulacién polimerizacién en emulsion

Las simulaciones fueron realizadas y escaladas de acuerdo con las estrategias de alimentacién de
reactivos presentadas a nivel industrial. Se emple6 Matlab R2104a como software de modelamiento
y simulacion. Los balances de materia y energia fueron resueltos mediante el solver ODE 45. El
reactor a escala piloto fue modelado bajo dos escenarios: uno teniendo en cuenta el perfil del
coeficiente global de transferencia de calor reportado previamente, y otro mediante el calculo del
mismo coeficiente. En una primera instancia, se hace una alimentacion constante del monémero

desde la segunda hora, hasta la novena. Mientras que el persulfato de sodio es alimentado en dos



instantes de tiempo. En este primer acercamiento, mediante la gréafica de la Figura 2-5 se puede
evidenciar que el producto llega a los valores presentados en la Tabla 2-3, més sin embargo no se

alcanza el valor maximo de viscosidad permitido.

Tabla 0-4. Propiedades finales del Polivinil acetato.

Propiedad Valor
Viscosidad (Pa-s) 80-120

Contenido de Sélidos (%) 49-52

Las Figuras 2-3, 2-4 y 2-5 presentan los resultados de la simulacién del reactor a escala piloto para
un volumen de 65 Litros aproximadamente. En la primera figura, se muestran los perfiles de
alimentacion tanto de polimero como de monémero al reactor, que no son diferentes para el modelo
simplificado, ni para el modelo complejo. Se puede resaltar el hecho que ambas alimentaciones se
realizan posterior al calentamiento del sistema de reaccion, dado a la necesidad expresada
previamente de alcanzar las condiciones energéticas de activacién. Una diferencia clara del proceso
de alimentacién de materias primas es la alimentacion del iniciador que se hace en dos impulsos de
tiempo. Esta propuesta considera que al permitir que el sistema de reaccion tenga un lapso sin la
adicion de persulfato, se asegura una reaccion completa de los radicales, ademas de un crecimiento
de la cadena polimérica. Este modelo es presentado de acuerdo con lo expuesto por (lvan D. Gil,
2014).
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Figura 0-3. Flujos de alimentacién de monémero y persulfato de sodio para reactor a escala piloto.
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Resultado de este modelamiento, es posible evidenciar en la Figura 2-4 que para las mismas
condiciones de alimentacion y de enfriamiento, la respuesta del equipo simulado es totalmente
distinta. Se evidencia una reduccidn precipitada de la temperatura una vez comienza la etapa de
calentamiento alcanzando condiciones por debajo de la temperatura de operacion y por ende de la
temperatura de generacion de radicales. Consecuencia de esto se muestra una acumulacion
considerable de mondémero dentro del reactor, lo que tiende a afectar las propiedades del material.
Por otra parte, para este modelo simplificado se presencia luego de la tercera hora un incremento

nuevamente de la temperatura, que es coincidente con la alimentacidn de iniciador, permitiendo
mantener la temperatura a una condicién cercana a la de operacion.

No obstante, para el caso del modelo complejo, se observa igualmente que a través del tiempo va a
existir una acumulacion de mondémero que no reacciona, esto conlleva a reflexionar sobre si la
cantidad de iniciador que se ha adicionado es la correcta, o si la politica de alimentacion del material
es la adecuada para garantizar la conversién completa. Para el caso de la temperatura, se muestra
gue mediante estos perfiles de alimentacién es posible mantener la temperatura del reactor en los
valores recomendados. Sin embargo, se observa en la parte final de la reaccion una disminucién de

la temperatura debido al fluido de enfriamiento, el cual se sigue alimentando constantemente al

reactor, y al no haber radicales libres activos, la reaccidn de polimerizacidn no continua y se facilita
la acumulacion del monémero.
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Figura 0-4. Perfiles de mondmero remanente y temperatura para reactor a escala piloto. (--)
Modelo simplificado, (--) Modelo complejo.



La figura 2-5 muestra el comportamiento del contenido de sélidos y de la viscosidad para ambos
modelos. De igual manera existe una variacion de la respuesta del modelo simplificado, con respecto
al modelo més complejo. En esta ocasion, es el porcentaje de sélidos el que presenta diferencias,
pues existe un tiempo en el cual no aumenta el contenido en el polimero, debido a la acumulacion
de mondmero, por la reduccion de la temperatura. Sin embargo, este efecto no es evidente para el
caso de la viscosidad del material, dado que, en las primeras horas de polimerizacion, la cadena
apenas esta en crecimiento y las propiedades del material son similares a las del monémero. Cabe
resaltar que la viscosidad al ser dependiente de la temperatura sigue variando aunque el proceso de
polimerizacién haya finalizado, esto debido a un reordenamiento de las cadenas por la disminucion

de la energia cinética.

Bajo las condiciones presentadas en el modelo simplificado, es posible afirmar que los valores de
los coeficientes globales de transferencia de calor son considerablemente altos, respecto a lo que
realmente estd pasando dentro del reactor. Al presentar valores tan altos y ser exclusivamente
dependientes del contenido de sélidos, la capacidad de remocidon de calor en las primeras etapas de
reaccién, donde el polimero es menos viscoso, es muy alta y no permite un perfil de temperatura

adecuado, por lo que se presenta una acumulacion de monémero dentro del equipo.
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Figura 0-5. Viscosidad polimero y porcentaje de sélidos para reactor a escala piloto. . (--) Modelo
simplificado, (--) Modelo complejo.

Un aspecto importante que se debe analizar en este proceso de simulacion es la velocidad en la que
se realiza la reaccion, ademéas del comportamiento del peso molecular promedio del material. Esto

con el fin de corroborar los perfiles mostrados en la Figura 1-12 y los tamafios de molécula de
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acuerdo con los presentados por (Gil, 2014). La Figura 2-6 presenta los valores de la velocidad de

reaccion (mol/s) y la dispersidad (ﬁE) del polimero.
N

Manteniendo las diferencias entre modelos, la velocidad de reaccién en el modelo simplificado
presenta una etapa de inactividad hasta a la tercera hora de reaccién, coincidiendo nuevamente con
el momento de alimentacion del iniciador. Al momento en que se presenta la activacién nuevamente,

la rapidez de generacion de polimero es tal que reduce drasticamente la generacion de monémero tal

y como se muestra en la Figura 2-6.

Para el caso del modelo complejo, en una primera instancia se observa gue se tiene una etapa de alta
velocidad de reaccion cuando se esta alimentando el mondémero lo que determina una correcta
formacidn de la cadena polimérica, por otra parte, se muestra una dispersidad con un valor de 2 tal
y como es expresado por otros autores. Esto demuestra que las condiciones iniciales de simulacién
gue han sido adaptadas son correctas, ademas, los resultados de la simulacion a escala piloto pueden
considerarse confiables para la siguiente etapa de analisis. Los resultados obtenidos en este modelo

demuestran que el modelo en el cual se calcula el coeficiente de transferencia de calor se adapta

mejor al proceso de reaccion de polimerizacion del vinil acetato.
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Figura 0-6.Velocidad de reaccion (izquierda) y dispersidad (derecha) de una polimerizacién en

emulsion de vinil acetato a escala piloto. (--) Modelo simplificado, (--) Modelo complejo.



Para el caso de la reaccion a escala industrial, se esperaba un comportamiento similar a lo presentado
en las figuras anteriores, sin embargo, aunque el modo en el cual se programo la alimentacion de los
reactivos es el mismo, los resultados tienen ciertas variaciones que deben ser analizadas. La
alimentacion de materia prima, al igual que en el modelo anterior, mantienen las escalas de

produccion, tal y como se muestra en la Figura 2-7.
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Figura 0-7. Perfiles de alimentacion de monémero e iniciador para reactor en escala industrial.

A diferencia de lo presentado en el caso del reactor piloto y observando el area bajo la curva de cada
uno de los perfiles, se evidencia una etapa de acumulacion en la fase final de la reaccion. Sin
embargo, esta se reduce rapidamente, lo cual evita que la cantidad de mondémero sin reaccionar
dentro del sistema sea demasiado grande. Como se observa en el perfil de temperatura, esa
acumulacion de monoémero se presenta debido a una reduccién de temperatura una vez se ha
finalizado la alimentacién de iniciador. Por otra parte, el perfil de temperatura no es tan suave y
constante como en el escenario anterior, debido a que existe una menor diferencia entre la relacion

del area de transferencia con respecto al volumen procesado (Figura 2-8).
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Figura 0-8.Perfiles de mondmero remanente y temperatura para reactor a escala industrial.

Ademas, al existir una mayor temperatura dentro del equipo, hace notorio el hecho de que la
viscosidad del polimero aumenta con una mayor velocidad a través del tiempo. Un aspecto
importante que se debe considerar es que, si se tiene una mayor masa a calentar, el tiempo necesario
para alcanzar la temperatura de reaccion también es mayor, por lo cual la alimentacion del monémero
es retrasada con respecto a la de escala piloto. Al darse ese retraso, y no presentarse una alimentacion

de material, no existe un cambio del contenido de sélidos, puesto que no se esta formando polimero.
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Con toda la informacion previamente presentada y con el fin de hacer una validacion del método de
calculo de las propiedades del polimero se han generado dos simulaciones base: una primera
simulacién asumiendo un reactor a escala industrial de 11m?, y un segundo escenario en el que se
hace la simulacidn a escala piloto, en un reactor de aproximadamente 65 litros. Dichos escenarios
son representados en la siguiente tabla, en donde se asegura un mismo tiempo de reaccién, una
misma relacion de alimentacion entre mondmero e iniciador, y unas propiedades de producto en los

valores establecidos (Tabla 2-4).

Tabla 0-5. Resultados Simulacion de un Sistema de reaccién a escala piloto.

Propiedad Caso Base Piloto Caso Base Industrial
Polimero Producido (kg) 32.548 5212.8
Viscosidad (Pa-<) 102.33 107.78
Sélidos (%) 50.66 51.11
Monomero Remanente (kg) 0.036 12.85
Tiempo de Reaccion (h) 10 10

Por altimo, con el objetivo de confirmar que lo modelado en este capitulo representa el proceso real,
se obtuvieron datos propios de la empresa Preflex S.A de los valores de la temperatura, de un
polimero de vinil acetato producido en dos momentos diferentes. La Figura 2-10 muestra el
comportamiento de los puntos obtenidos en la empresa. Dichos puntos se adaptan en una buena
medida a lo obtenido en la simulacion a escala industrial a excepcion de un cambio considerable en
las Gltimas dos horas de reacciéon en donde la temperatura no disminuye. Esta diferencia es
consecuencia del hecho que la empresa al tener que garantizar una eliminacion de monémero
remanente, omite la alimentacion de fluido de enfriamiento, lo que hace que el calor producido
durante la reaccion sea usado para el calentamiento del recipiente, o hace una alimentacion de vapor,

si se observa que la temperatura en condiciones adiabaticas no aumenta.
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Figura 0-10. Perfil de temperatura simulado y medido a escala industrial.

2.7 Escalado de la operacion

Una consideracion importante a la hora de realizar el escalado desde un reactor industrial hacia otro
de planta piloto para un mismo producto, consiste en establecer que se cumplan propiamente la
relacién de dimensiones tanto en uno como en el otro equipo. Las dimensiones de ambos reactores
son presentadas a continuacion, siendo “Reactor Preflex” el equipo con un volumen de 11m?® y el

“Reactor LIQ” el equipo de la Universidad Nacional de Colombia. (Tabla 2-5).

Tabla 0-6. Dimensiones reactores escala industrial y a escala piloto.

Dimension Reactor Preflex Reactor LI1Q

Altura (A) 2.27Tm 40cm
Diametro Interno (DI) 2.35m 60cm
Altura Agitador (AA) 1.809m 45¢cm
Diametro Agitador (DA) 1.82m 36cm
A/DI 0.9569 0.6666

AA/DA 0.9939 1.25

DA/DI 0.7744 0.8




Al evidenciarse que no se cumple un escalamiento exacto de los equipos puede darse la posibilidad
gue los resultados obtenidos en este proyecto presenten diferencias cuando se pruebe en equipos de
mayor tamafio y con geometrias distintas. Por ejemplo, una diferencia de 3.2% entre las relaciones
del diametro de agitador y el didmetro interno del equipo puede causar variaciones en los regimenes
de flujo por falta de agitacion en las paredes, generando una polimerizacion localizada y aumentando

la probabilidad de gelacién.

En este capitulo, se concluye que fue posible modelar y simular un proceso de produccion de poli
acetato de vinilo ajustado a las condiciones de reaccion establecidas en la empresa Preflex, teniendo
en cuenta sus estandares de calidad, condiciones de producto, viscosidad y porcentaje de sélidos.
Ademas, se mantiene el perfil de temperatura, el cual es el nico seguimiento que se hace al sistema
durante todo el proceso de reaccion. El modelamiento puede ser considerado como una aproximacion
real de la polimerizacién, ya que presenta resultados satisfactorios de produccién de material y
especificaciones del polimero con un porcentaje de error bajo con respecto a lo presentado en los

reactores de la empresa.

Al establecerse un primer modelo simplificado, basado en lo presentado por otros autores, se logra
evidenciar valores muy altos del coeficiente global de transferencia de calor. Estos valores superan
la capacidad del sistema en producir calor, lo que reduce la temperatura a tal punto que desactiva la
reaccién, produciendo asi una acumulacién de monémero y un cambio en la dispersidad del
polimero. Estos valores tan altos de U impiden que, dadas las condiciones de alimentacién de
reactantes, la temperatura del sistema no se encuentre en los valores de operacién establecidos. Lo

cual hace que el modelo se aleje de lo realmente evidenciado en la industria.

Basados en los resultados de la modelacion del reactor en escala industrial, el cual tiene un volumen
de 11m? y de acuerdo con las experiencias de modelamiento de este, se realizé la modelacién del
sistema de reaccion a escala piloto, de acuerdo con el montaje disponible en el Laboratorio de
Ingenieria Quimica, reactor que tiene un volumen a su 80% de capacidad de 65L. Para ello se realizé
el proceso de escalamiento tanto de las dimensiones para los célculos respectivos de Reynolds y
coeficientes de transferencia de calor, como de las condiciones iniciales de polimerizacion. Es
posible mediante el escalamiento, obtener resultados similares tanto de viscosidad, como de sélidos

y de comportamiento de temperatura a través del tiempo.

Esto nos permite tener la plena certeza de que mediante este modelo es posible desarrollar un proceso

de optimizacién en el cual se pueda reducir el tiempo de reaccion. Para ello y como desarrollo del
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siguiente capitulo se planteara el proceso de optimizacion y seleccion de los vectores de control para
la estrategia de control 6ptimo.

Cabe resaltar que, aunque segun los resultados planteados se tiene un buen grado de acercamiento al
comportamiento de la polimerizacion, existen dificultades al momento de realizar la modelacion de
los regimenes de flujo en el reactor. Esto se debe a la suposicion sobre la constancia de las
propiedades del material y la viscosidad en todos los puntos del reactor; esta afirmacion no es
totalmente cierta, puesto que entre mas cerca se esté del impeler de agitacién, menor serd la
viscosidad del material, en comparacion al fluido que esté en contacto con las paredes del reactor.
Para ello, en trabajos futuros, es recomendable hacer el analisis de la reaccion mediante un
modelamiento de fluidos computacional CFD, en el cual se tengan en cuenta los fenémenos de
transferencia de calor y de masa en las direcciones axial, radial y angular, y fundamentados en la

estrategia de mezclado.



CAPITULO 3

OPTIMIZAC’I(')N DINAMICA DEL SISTEMA
DE REACCION

En campos como la economia, la robética, la aeronautica y la ingenieria quimica, la optimizacion
dindmica ha sido utilizada con el fin de mejorar distintos procesos y asegurar la implementacién del
control en ciertas variables. En estudios de ingenieria, el analisis de reactores tanto de lotes como de
semilotes y en arranque y parada de procesos, la optimizacion dindmica ha sido ampliamente
estudiada (Panpan Zhang et al, 2015) (Samer, 1995). Sin embargo, en el estudio de modelos
numéricamente complejos las restricciones son tales que el punto 6ptimo no es alcanzable (Schlegel
et al, 2005).

En la fabricacion de poli acetato de vinilo, los tiempos de reaccion para asegurar los parametros de
calidad, las condiciones fisicoquimicas y sin tener en cuenta la adecuacién del producto, pueden
tomar hasta 10 horas. Por lo tanto, resulta deseable encontrar la manera de minimizar el tiempo de
procesamiento, hacerlo mas rentable y con menor consumo de servicios. Esto se puede hacer
mediante el uso de modelos matematicos, conocidos como “modelos de optimizacion™, los cuales

permiten encontrar puntos de 6ptima operacion.

El uso de métodos de optimizacion no lineales es ampliamente recomendado debido al
comportamiento no lineal de la polimerizacién. Son preferidos estos modelos, puesto que si se usan
modelos lineales las respuestas en tiempo real pueden tener diferencias significativas entre el modelo
de optimizacién y el comportamiento de la reaccion en planta (Laszlo Dobos, 2009). Por ejemplo,
(Jiang & Yang, 1989) realiz6 una propuesta de optimizacion mediante el modelo de control 6ptimo
para un proceso de polimerizacién en masa, teniendo como funcion objetivo la reduccion del tiempo
de reaccion con una restriccion de conversion del 50%. Ademas, aplicd un sistema no lineal de
programacion para dar solucion al proceso numérico, donde estableci6 las variables de control que
permitieron que la condicion de la funcion objetivo se cumpliera. Al modificar la alimentacion de

monomero el tiempo de reaccion se redujo en un 25%.

Para otro tipo de polimerizaciones, el tiempo de reaccion ha hecho parte de la funcion objetivo de
algunas estrategias de optimizacién. Sayer et al (2006) realizaron la minimizacién del tiempo de

formacion del copolimero Butil Acrilato-Vinil Acetato tomando como variables de optimizacion los
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flujos de alimentacion de los respectivos monémeros. La implementacion de la optimizacion logro
reducir el tiempo de produccion de 260 a 90 min, es decir un 66%. Adicionalmente, Valverde et al
(2015) realizd una propuesta generalizada de una optimizacién para sistemas de alta velocidad de
reaccion subdividiéndolo en tres subproblemas de optimizacion para cada una de las secciones de
reaccién (iniciacion, crecimiento, terminacion). En este modelo, la funcion objetivo tiene como
parametros los costos de las materias primas y producto, y como variables; las velocidades de

reaccion y los flujos méasicos por componente.

Otros autores utilizaron métodos numéricos de optimizacion alternos con respecto a los enfoques
anteriores. Por ejemplo, Gentric et al (1999) realizaron una combinacion de un método de colocacion
ortogonal con un método de programacion no lineal, para la optimizacion del proceso de
polimerizacion de estireno y el a-metil estireno buscando un perfil de temperatura ideal dentro del
reactor de tal manera que maximice la productividad. También, Aradjo & Giudici (2003) realizaron
un modelo de optimizacion de reduccion de tiempo para el sistema Butil Acrilato-Vinil Acetato junto
con el homopolimero de vinil acetato, mediante un método de programacion dindmica iterativa. Al
igual que en los otros casos presentados, las variables de cambio usadas fueron el flujo masico de

los alimentos y el perfil de la temperatura del reactor.

Para el caso de procesos de polimerizacién continuos, Dinnebier et al (2005) realizaron la
maximizacion de producto obtenido en un proceso de reaccidn caracterizado por separar el
mondmero remanente y recircularlo al sistema de reaccion. EI monémero que se recircula debe pasar
por un proceso de mezclado con un buffer para adaptar su pH y que vuelva a estar en capacidad de
entrar en contacto con el catalizador. Las variables manipuladas propuestas fueron el flujo de
alimentacion del monémero, el flujo de alimentacién de catalizador, el flujo de material recirculado
y el punto de consigna de la temperatura del reactor. Por otra parte, las variables controladas fueron:
la temperatura del reactor, el volumen de reaccion, la conversion de polimero y la viscosidad del
polimero. Esta optimizacion fue ejecutada mediante el uso de Matlab, encontrandose que en un
primer instante de la reaccién, el flujo de alimentacién al reactor del monémero fresco y del
monodmero recirculado debe ser bajo, para que se garantice una buena conversion y una reduccion

en el tamafio del equipo de separacion.

Otros tipos de polimerizaciones optimizadas, como la de epiclorhidrina con bisfenol-A, pueden
realizarse mediante el uso de métodos de optimizacion dindmica méas complejos. Otros

investigadores minimizaron el tiempo de reaccion, maximizando el peso molecular del material,



modificando los flujos de adicidn de soda, que actia como catalizador, y de mondmeros (Mitra et al,
2004). Paraello, fracciond el tiempo en 21 intervalos, y se generd un método de seleccion tipo Pareto
acoplado a un algoritmo genético, logrando un aumento del 45% del peso molecular con respecto al
caso base, y una reduccion aproximada de 40% del tiempo de reaccion.

En este capitulo se describe la optimizacion del proceso de polimerizacion en emulsion. Las
restricciones del problema toman en cuenta todas las consideraciones operacionales descritas en el
modelamiento de la operacion (Capitulo 2). El objetivo es encontrar las condiciones que permitan
minimizar el tiempo de reaccion asegurando una conversion completa de mondémero. Cada modelo
de optimizacién estd sujeto a restricciones que acotan los puntos de operacion y garantizan los
principales requerimientos de calidad del producto final. Para facilitar la comprensién del trabajo
realizado, en una seccion inicial se presentan los fundamentos de la optimizacién dindmica, y
posteriormente se dedica una seccion a la descripcién de la optimizacion dindmica desarrollada en

este trabajo.

La optimizacion de la polimerizacion en emulsion de acetato de vinilo se dividi6 en dos escenarios:
una optimizacion a escala industrial, donde se considera el modelo complejo de reaccién y la
geometria explicada en el capitulo 2. Por otra parte, se modeld y optimizé un reactor a escala piloto,
gue contiene un volumen reactivo de 65 L. Ambos contextos son estudiados considerando dos fluidos
de refrigeracion: Agua proveniente de la red de acueducto y agua glicolada (70% Agua — 30%
Etilenglicol). Se plantea la optimizacion mediante un modelo dinamico de control 6ptimo, en el que
se seleccionan variables de entrada al proceso como las de optimizacion para una funcién objetivo.
Los resultados de optimizacion del equipo piloto serdn la base para la ejecucién de una etapa de

validacion experimental que se describira en el Capitulo 5.

3.1 Caracteristicas de un problema de optimizacion dindmica

Un problema de optimizacién como el planteado en este documento esta regido por una funcion

objetivo tal y como se presenta a continuacion.

minJ (3.1)
tp

J=K@)+ | fx@®), u®), t)dt (3.2)
ta

st g(tx@©,u®) =0;h(t,x(®),u®) <0 o;< L(x(b), 1) <, (3.3)
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Siendo J la funcidén a minimizar, compuesta por dos secciones: una primera que representa K(t;)
las condiciones de la funcidn objetivo en tiempo final y una segunda que representa la integral entre
el intervalo [a, b] de £, la cual es el conjunto compuesto de todas las expresiones del modelo de
reaccion, en donde x(t) son las variables de estado y u(t) variables de control. Mediante la
optimizacién dindmica se pretende determinar un horizonte de tiempo y un perfil de comportamiento

de las variables de control.

Dicho problema de optimizacion esta sujeto a tres tipos de restricciones: unas restricciones de
igualdad g, unas restricciones de desigualdad h y unas restricciones de trayectoria L, siendo las dos

primeras aplicables en un punto especifico del tiempo y la Gltima en varios momentos de la reaccion.

Para el caso especifico de la polimerizacion en emulsion del acetato de vinilo, al ser un proceso semi
continuo y variable, se plantea una optimizacion dinamica mediante la formulacién del problema de
control 6ptimo, en el cual se aplica una parametrizacion de los vectores de control (CVP), de tal
manera que pueda ser expresado como un problema NLP y resuelto mediante una técnica SQP

A partir de lo referido en capitulos anteriores, la funcion objetivo de este documento esta expresada
en la ecuacion (3,4).
ty

min] = minf dt =t¢ (3.4)
t

0

Ahora, las restricciones del problema son propias de cada proceso y determinan el comportamiento
de este. Dichas restricciones son definidas basandose en el conocimiento del sistema, como cinética
y condiciones de produccion, por ejemplo, una restriccién para un sistema de reaccién, puede ser la
conversién, o puede ser la relacion de alimentacién de los reactivos. Las restricciones pueden ser
divididas en tres categorias: de punto final, de punto interior y de trayectoria (Hinderer et al, 2010)
(Robinet & Eisler, 2005) (Jiang & Yang, 1989).

Las restricciones de punto final son aquellas que el sistema debe cumplir estrictamente en el tiempo
t = tg, para el caso de un sistema de reaccion pueden ser variables de comercializacion del producto,
tal y como se muestra en la ecuacion. Las restricciones de desigualdad son aquellas en las que una o
mas variables tienen un intervalo al cual deben llegar y deben cumplir, y no se limitan a un punto en

especifico, permitiendo una flexibilidad al sistema.



Por su parte, las restricciones de punto interior son aquellas variables que deben cumplirse durante
un intervalo de tiempo bajo unos valores determinados, estos puntos interiores son seleccionados a
criterio del investigador basado en el conocimiento del proceso y pueden o no mantenerse durante
todo el proceso de optimizacion. Por Gltimo, las restricciones de trayectoria son todas aquellas que
deben cumplirse durante toda la optimizacién y permanecer ya sea en un valor fijo o un intervalo de

valores dependientes del proceso. Este tipo de restricciones pueden presentarse como:

3.1.1 Perfiles Variables de Control

Ademaés de las restricciones de trayectoria mencionadas, las cuales presentan los sistemas de
reaccion basados en sus condiciones de operacion y que acotan el comportamiento de la funcion
objetivo; las variables de control u(t) son aquellas que pueden ser modificadas y que permiten que
se cumplan todas las restricciones del sistema. Estos vectores u(t) pueden ser continuos o
diferenciables dentro del intervalo de estudio, pueden ser seleccionados por la posibilidad de ser
representados con facilidad fisicamente en el sistema y ser sensibles a perturbaciones. Un ejemplo
de ello es considerar el cambio de la potencia de una bomba en un sistema de llenado de un tanque.
La variable potencia determina la velocidad con la que se realiza el impulso del material que esta
llenando el tanque, por lo cual para un proceso de optimizacion ésta podria ser establecida como una

variable u(t).

Existen cuatro tipos de definicidn de las variables de control, donde cada uno representa un perfil
especifico: el primero es el denominado control constante a trozos (piecewise constant control), en
el cual se presentan perturbaciones tipo paso para cada una de las variables de control y mantienen
un valor constante a través de distintas secciones de tiempo (Figura 3-1). Otro tipo de
comportamiento de la variable u(t) es conocido como “control lineal a trozos™ en el que, a diferencia
del control constante a trozos, las perturbaciones de las variables de control se hacen mediante
cambios tipo rampa, sin embargo, son cambios que se dan por cierto tiempo y su pendiente puede

variar entre un intervalo de tiempo y otro (Figura 3-2)

Las perturbaciones tipo rampa, también pueden ser realizadas mediante lo que se denomina “control
lineal y continuo”. A diferencia del caso anterior, el punto final de cada seccion de tiempo se
convierte en el punto inicial de la siguiente seccion (Figura 3-3). Por tltimo, el “control polinomial”
ajusta el cambio de las variables de control a la representacion de un polinomio de grado mayor a 2,
no es una estrategia usada cominmente, ya que tiene una alta complejidad numérica y los resultados
obtenidos pueden ser remplazados por una de las estrategias anteriores (Figura 3-4) (Chachuat,
2006).
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Figura 0-1. Perfil variable de control u(t) mediante control constante a trozos. Fuente: Autor

Vector de Control

Tiempo

Figura 0-2. Perfil variable de control u(t) mediante control lineal a trozos. Fuente: Autor

Vector de Control

Tiempo

Figura 0-3. Perfil variable de control u(t) mediante control lineal y continuo. Fuente: Autor.



Vector de Control

Tiempo
Figura 0-4. Perfil variable de control u(t) mediante control polinomial. Fuente: Autor

En este documento, los flujos de monémero, iniciador y fluido de intercambio F,, gy, q;) fueron

seleccionados como variables de control y discretizados.

Ft <F,(tf) <FEY (3.5)
ai < au(ts) < ql (3.6)
af < qi(t) < qf (3.7)

3.1.2 Formulacion del problema de optimizacion

La optimizacién dinamica presenta grandes facilidades de formulacion si ésta es calculada mediante
el uso de los perfiles de control constante o lineal a trozos. Este problema de optimizacion puede
ser resuelto exclusivamente para ecuaciones diferenciales de primer grado y puede ser expresado
como un problema de optimizacién de programacion no lineal (NLP), la cual se realiza mediante la

discretizacion de las variables de control.

Existen 3 maneras de discretizar una variable: mediante la parametrizacion de vectores de control
(Control Vector Parameterization), mediante una aproximacién multi objetivo (Multiple Shooting
Approach) o mediante una discretizacion completa (Full Discretization) (Panpan Zhang et al, 2015)
(Schlegel et al, 2005) (Hirmajer et al, 2008)

La discretizacion es un elemento de solucion de problemas de optimizacién dinamica con el uso de
métodos numéricos mediante la generacion de funciones conocidas como B-spline (Schlegel et al,

2005). Dichas funciones B-spline son usadas para la interpolacion y aproximacion de las funciones
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de control u(t), siendo polinomios de grado bajo que permiten una suavizacion del problema a través

del dominio de unos puntos de cuadricula.

Para un conjunto de puntos de cuadricula ¥ =[74,T,, ..., T,], €xisten unas funciones B-splines

(pj(.m)de orden (m)=1,2,...,ny(G)=1,2, ..., n-m; las cuales se definen como:

m=1 (p](.l)(t) _ {1 para todo [S] <t < r]-+1]} (3.8)
(m) ] (m-1) Jj+m (m-1)

m>1 ;i ) =——¢; O +t———p;,; ()
g Tjym-1—Tj Tji+m — Tj+1 s

Las variables u(t) son las Unicas que son discretizadas, los perfiles resultantes de las variables de
estado x(t) son obtenidos mediante la integracién numérica de estos perfiles de control con todas
las ecuaciones diferenciales del problema. Una funcidn constante a trozos como la trabajada en este
documento, es una funcién B-spline de orden 1y continua entre intervalos de tiempo.

u(t) =u, telr,,T k=01,..,N
) k [T, Ths1] (3.10)

3.1.3Programacion Secuencial Cuadratica

Es un tipo de estrategia iterativa, en la cual se realiza el modelamiento de un sistema NLP en un
punto x*. Resultado de la iteracion en el punto x*se realiza el calculo en un punto x*** mediante
una nueva iteracién. La construccion de la secuencia de calculo es modelada de tal manera que en el
punto x**"se llegue a una convergencia en un punto minimo del sistema (Hoppe, Optimization
Theory, 2006). Los sistemas que pueden ser optimizados mediante este método deben ser modelados

de la siguiente manera:

F= [xeR|h(x)=0]|g(x) <0]

(3.11)
Debe tenerse en cuenta que f(x) pueda cumplir con las siguientes condiciones:
T
VF(x) = df(x),df(x),___,df(x) (3.12)
dx;  dx, dx;



2

H(f(X)) - dxl-dxj

Hessiano de f(x) (3.13)

Con el fin de llegar a un punto 6ptimo, se debe reformular la funcion F anteriormente presentada
como una funcién conjunta entre f(x), g(x) y h(x)acompafiada de unos factores conocidos como
los multiplicadores de Lagrange.

L(x, 11, 8) = f(x) + 8Th(x) + uTg(x) (3.14)

Siendo x* € R™, el conjunto de condiciones dptimas del sistema NLP, deben existir multiplicadores

de Lagrange tales que:
VL(x*, tp, 6p) = VF(x*) + 8JVR(x*) + uhVg(x*) = 0 (3.15)

Siendo uy, y &, los multiplicadores de Lagrange que permiten cumplir la condicion anterior. Dichos

multiplicadores que permiten la optimalidad del sistema, son conocidos como condiciones Karush-
Kuhn-Tucker (KKT Conditions) (Lusby, 2017) (Romberg, 2009) (Hoppe, 2006).

La programacion cuadratica que debe ser resuelta en cada iteracion, puede ser representada de la

siguiente manera:
1
fG) = f() + V() (x = %) + 5 (x = x) HF)(x = %) (3.16)

g(x) = g(x*) + Vg(x)(x — x*) (3.17)
h(x) = h(x*) + Vh(x*)(x — x%) (3.18)

Estas expresiones pueden ser acomodadas mediante las siguientes definiciones.

D(x) = (x —x*); B = H(f (%)) (3.19)
fx) =~ f(x*) + VF(x*)D(x) + %D(x)TBkD(x) (3.20)
g(x) =~ g(x*) + Vg(x*)D(x) (3.21)

h(x) = h(x*) + VR(x*)D(x) (3.22)
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3.2 Optimizacién dinamica de la produccion de poli acetato de vinilo

En el problema de optimizacion objeto de este trabajo, tal y como se ha venido enfatizando, la
importancia radica en reducir el tiempo de produccion cumpliendo al mismo tiempo con las altas
viscosidades del producto y asegurando una conversién total. Las especificaciones del producto se
definen como restricciones, y la funcidn objetivo para esta optimizacién mediante control 6ptimo se
define como:

ty

min | dt =ty (Tiempo de Reaccion) (3.23)
to

Las restricciones de desigualdad estan establecidas entre las ecuaciones (3.24) y (3.33). Para el caso
de un reactor de escala piloto 65L, la restriccion de produccion que se debe alcanzar esta establecida
por la ecuacion (3.25), mientras que para un reactor de 11m? esta en la ecuacién (3.30). La restriccion
de temperatura a la que se debe acoplar el calculo es una de las condiciones mas importantes. Esta
restriccion entra en ejecucion en el proceso de optimizacion una vez se alcanza la temperatura de

activacion de la reaccion (72°C).

La importancia de esta variable radica en el hecho que, a una menor temperatura del rango
establecido, la generacion de radicales libres se disminuye haciendo que los tiempos de reaccién
tiendan a aumentar. Por otra parte, si esta temperatura es mayor a 82°C, es conocido por experiencias
de otros autores (Gentric, 1999) (Gustin, 1998) (Odian, 2004) (Lovel, 1997) (Friis, 1973) y propias
de la empresa, que si este limite es superado, la velocidad de reaccion puede aumentar de tal manera
gue aumenta la posibilidad de que el polimero adquiera un estado conocido como gelacién. Asi, el
material adquiere una viscosidad infinita y pierde sus propiedades de fluidez, causando dafios en los
equipos y pérdidas de materias primas. Ademas, es posible que, debido al cambio de las propiedades
del material, la velocidad de inmersion del mondmero fresco a la emulsidn reaccionante sea nula, lo

que genera una acumulacion de vapores y una sobre presion del sistema.

La definicién del conjunto de restricciones para ambos casos de optimizacién se resume a

continuacion:



Restricciones de la optimizacion a escala piloto
o < < [e]

72°C < T(x(t),u(t),t > 1h) < 82°C (3.24)
32.5kg < Mo (x(t), u(t), t) (3.25)
099 <X (3.26)

80Pa-s<Vi idad (tf) < 120 Pa -
a-s iscosidad (tf) a-s (3.28)

Restricciones de la optimizacién a escala industrial

72°C < T(x(t),u(t),t > 1h) < 82°C (3.29)
32.5kg < Mpo (x(t),u(t), t) (3.30)
099 <X (3.31)

80Pa-s<Vi idad (tf) < 120 Pa -
a-s iscosidad (tf) a-s (3.33)

En la optimizacion dinamica se realiz6 la basqueda de las condiciones 6ptimas en las que el tiempo
se viera reducido y las caracteristicas del producto fueran logradas, considerando dos estrategias de
operacion que estan diferenciadas por el fluido de enfriamiento que atraviesa la chaqueta del reactor.
Para ello, se seleccionaron dos fluidos refrigerantes: el primero, agua de proceso alimentada a 18°C
(Caso 1), mientras que el segundo una mezcla de etilenglicol y agua (30% - 70%) (Et-H.O) a 0°C
(Caso 2). Dichos escenarios son comparados contra los perfiles obtenidos en el capitulo de
modelamiento, el cual se denomina Caso Base. Ambos casos fueron resueltos mediante la

discretizacion del tiempo de andlisis en 10 intervalos, cada intervalo de una hora.

El etilenglicol es un material cominmente usado como refrigerante, sin embargo, el uso de este
material puede generar la necesidad de otras operaciones de limpieza y adecuacion del fluido. El
etilenglicol tiene una viscosidad mayor a la del agua, de igual manera es un material mas corrosivo,
por lo que en caso de usar esta estrategia industrialmente es necesario considerar la adaptacion del
sistema de reaccion y asi apaciguar los problemas mecéanicos que se puedan generar. Las diferencias

de viscosidad entre estas sustancias de refrigeracion estan expuestas en la Figura 3-5.
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Figura 0-5. Viscosidad del agua y del etilenglicol al 30% a diferentes condiciones de temperatura.
(Prausnitz et al, 2001).

3.2.1 Optimizacion dinamica del sistema de polimerizacion a escala industrial

Como se menciond al inicio de este capitulo, la optimizacion de la polimerizacion en emulsion fue
ejecutada en dos escenarios distintos. En esta reaccion de polimerizacion segun lo modelado y segun
las especificaciones de Preflex S.A. para este material, la cantidad en masa de acetato de polivinilo
es aproximadamente la mitad respecto al total alimentado al reactor. La optimizacion al igual que el

modelamiento fue ejecutado mediante Matlab R2014a

En la Tabla 3-1 se resumen los resultados de la optimizacion en escala industrial tanto para el Caso
1 como para el Caso 2. Es posible observar un cambio significativo entre el caso base y las
optimizaciones realizadas con los dos fluidos de enfriamiento. Para el Caso 1, el polimero puede
alcanzar una conversion total en un tiempo aproximado de 8.8 horas, mientras que para el Caso 2 se
requiere aproximadamente dos horas menos. Ademas, mediante la optimizacion del Caso 1, es
posible asegurar las condiciones de producto y las restricciones de temperatura a través del tiempo.
Usando este medio de enfriamiento la temperatura tiende a estancarse en el limite inferior de la
restriccion. En cambio, para el Caso 2 se evidencia que la temperatura se mantiene cercana a los
70°C, lo cual se aproxima al limite superior de las restricciones establecidas en las ecuaciones (3.24)
y (3.29).



Adicionalmente, en la Figura 3-6 se pueden observar los perfiles de acumulacion de monémero
durante el proceso de polimerizacién. A diferencia de lo presentado en el Caso Base, ambas
optimizaciones muestran que es posible reducir la acumulacion de monémero en las etapas finales
de reaccion, siempre y cuando se asegure la alimentacién de iniciador en paralelo a la de monémero.
Esto permitiria pensar que la cantidad de iniciador planteada en el caso base, no era suficiente para

evitar la acumulacion de los vapores de monémero

Tabla 0-1. Resultados de la optimizacién usando los dos medios de refrigeracién para sistema de
reaccion a escala industrial.

Variable CasoBase Caso (1) Caso (2)
Polimero Producido (kg) 5212,044 5225.675  5225.591
Viscosidad (Pa-s) 107.78 109.62 80.28
Sélidos (%) 51.11 51.23 49.53
Mondmero Remanente (g) 13,332 =0 ~0
Tiempo de Reaccion (h) 10 8.8 7.1
Iniciador alimentado (kg) 5,713 7,740 7,821

--Caso (1) --Caso(2) —CasoBase

0 --Caso (1) --Caso(2) —Caso Base

10 01 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Tiempo (h)

Figura 0-6. Temperatura y mondmero remanente para un reactor a escala industrial.

Por otra parte, mediante las optimizaciones ha sido posible asegurar la restriccion de viscosidad del
sistema, para el Caso 1 con un valor cercano a los 100 Pa‘s, mientras que en el Caso 2 la viscosidad

final llega al limite inferior de 80 Pa-s (Figura 3-8). Esta reduccion de viscosidad, evidenciada en el
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Caso 2, es resultado del incremento de la velocidad de alimentacion de monémero, puesto que, al
darse este aumento y al tener una cantidad menor de iniciador, la longitud de la cadena se ve afectada
y por ende esta propiedad. EI hecho que exista una mayor cantidad de monémero y de iniciador por
unidad de tiempo aumenta la probabilidad de reaccion y de contacto entre particulas; la probabilidad
de ingreso de los radicales libres a las micelas igualmente aumenta (Figura 3-7). No obstante, dicho
aumento de flujo de monémero aumenta a su vez la velocidad de reaccion y el calor producido por

el reactor, viéndose reflejado en una diferencia en el perfil de temperatura.

Ademas, con el fin de alcanzar la condicién 6ptima, al adicionar una mayor cantidad de monémero
es necesario de igual manera modificar el flujo de iniciador, superando los valores agregados en el
caso base, y permitiendo concluir en una primera instancia que la cantidad de iniciador alimentada
no era la adecuada para lograr una conversién completa. Como se puede observar en la tabla 3-1, el

incremento de iniciador respecto al caso base puede ser de aproximadamente 2kg.

Cuando el sistema tiene la capacidad de adicionar una mayor cantidad de iniciador, se produce en
consecuencia una mayor formacion de radicales libres dentro de la masa reaccionante. Dichos
radicales al ser electrones no apareados, son altamente reactivos, por lo que reaccionan con facilidad
en busqueda de una estabilidad quimica. Los radicales libres generan una mayor cantidad de cadenas

poliméricas de menor longitud y por ende una menor viscosidad en un tiempo reducido.

900 2.5
- --Caso (1) --Caso(2) —CasoBase --Caso (1) --Caso(2) —Caso Base
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Figura 0-7. Perfiles de alimentacion para mondmero e iniciador en sistema a escala industrial.
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Figura 0-8. Porcentaje de Sélidos y Viscosidad del sistema a escala industrial.

De acuerdo con las ideas presentadas por (Odian, 2004) (Lovell & El-Aasser, 1997) los perfiles y
las estrategias de alimentacién del persulfato de sodio son la causa de la reduccién o crecimiento de
la viscosidad del material, asi como el peso molecular. Para entender esta afirmacion, se define la
longitud cinética de cadena del polimero como la relacién de la cinética de propagacion de la

reaccién de polimerizacién y la cinética de terminacién de la reaccion.

(3.34)
rpol _ kp [M] [M]

9 = =
TTermination 2kT [M] 2

Donde [M]es la concentracién de mondmero, [M'] es la concentracion de radicales libres presentes

en una cadena oligomérica, la cual depende de la generacion de radicales persulfato.

Mediante la expresién matematica de la ecuacion (3.34) se permite afirmar que el crecimiento de la
cadena de polimero se ve reducido debido al aumento de la concentracién de radicales, siendo el
denominador dependiente de la concentracion de radicales al cuadrado. EI grado de polimerizacion
del material esté relacionado con la longitud cinética de cadena, que a su vez esta relacionado con
el peso molecular del polimero. Dicho peso molecular depende del mecanismo de reaccion de
terminacion, el cual puede separarse en dos tipos: como reaccidn por desproporcion 'y como reaccion
por acople. Dependiendo de cual tipo de terminacion sea favorecida en la polimerizacion, puede

existir un cambio drastico en la viscosidad de material.
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En dado caso que exista una reaccion de terminacion por desproporcion el grado de polimerizacion
es igual a la longitud cinética de cadena, mientras que, si su terminacién se presenta por acople, el
grado de polimerizacion es dos veces la longitud cinética de la cadena. Teniendo en cuenta esta
consideracion, es posible afirmar que el cambio presentado entre escenarios de optimizacion es
debido también a la cinética de terminacién de la reaccidn, puesto que al tener una desproporcion la

longitud cinética de cadena es menor, asi el peso molecular y por ende su viscosidad.
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Figura 0-9. Consumo energético del reactor a escala industrial mediante el uso de diferentes

refrigerantes.

La Figura 3-9 ilustra el flujo de la energia dentro del equipo a través del tiempo. Se puede observar
gue durante la primera hora de reaccidn los perfiles se mantienen sobre los valores positivos,
relacionados asi con el calor que esta ingresando al equipo debido a la alimentacion del vapor. Caso
contrario, en la etapa de enfriamiento, todos los valores de energia de los perfiles son negativos,

puesto que estan vinculados con la energia recuperada ya sea por el agua o por el etilenglicol.

Teniendo en consideracion las estrategias de alimentacién, es posible encontrar la relacion entre el
calor producido con los perfiles de adicion de reactivos presentados en la Figura 3-7. Por ejemplo,
para el Caso 2 se presenta una mayor generacion de calor entre la primera y la tercera hora de

proceso, donde a su vez se presento la mayor alimentacion tanto de monémero como de iniciador.

Por otra parte, si bien existen diferencias entre las temperaturas de proceso entre el Caso 1y el Caso
2 (Figura 3-6), la cantidad de calor recuperada por unidad de tiempo es similar para ambos. Esto es

consecuencia de la diferencia entre las propiedades termodindmicas de los fluidos, donde para el



Caso 2 la capacidad calorifica es menor que para el Caso 1. Sin embargo, su velocidad de
recuperacion de calor representada mediante la transferencia de calor convectiva es mayor, lo que le
permite al sistema tener una mayor capacidad de retencion de energia y asegurar asi las restricciones

de temperatura de operacion.

Con el aumento de la cantidad de monémero alimentado por unidad de volumen y por unidad de
tiempo, la probabilidad de reaccion y de generacion de cadenas aumenta, permitiendo que la
frecuencia con la que las particulas de mondémero entran en colision aumente. La mezcla de
etilenglicol con el agua (Caso 2) al generar una mayor remocién de energia facilita el aumento de
flujo de alimentacidn de reactivos, reduciendo asi el tiempo de operacion. Sin embargo, este aumento
puede generar un polimero con un menor tamafio de cadena reflejado como un material de una

viscosidad inferior, tal y como se observa en la Figura 3-8.
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Figura 0-10. Consumo éptimo de fluido de intercambio en un reactor semi continuo a escala
industrial.

La figura 3-10 muestra el resultado de la optimizacion para los flujos de alimentacion de fluido
refrigerante a la chaqueta del reactor. La grafica muestra dos perfiles: el rojo punteado para el Caso
1y el negro punteado para el Caso 2. Se evidencia que, para la primera hora de polimerizacion, una
vez el sistema esta alcanzando la condicién térmica de la restriccion, el consumo es reducido
drasticamente hasta aproximadamente 0,5 m®/h, evitando que se llegue a un sobrecalentamiento. No
obstante, teniendo en cuenta paralelamente lo presentado en la Figura 3-6, el perfil de temperatura
no se mantiene en los mismos valores luego del acondicionamiento térmico, puesto que la velocidad

de alimentacién tanto de mondémero como de iniciador es diferente.

Ademas, este comportamiento es presentado debido a que el agua glicolada tiene una capacidad

calorifica menor, una viscosidad mayor y una conductividad igualmente mayor a la del agua, lo que
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permite retirar con mayor facilidad el calor producido. Por ello, la cantidad consumida de Et-H.O
las siguientes dos horas es un 50% mayor a la del agua y una vez se estabiliza la temperatura dentro
de las restricciones el gasto es menor al del otro escenario.

3.2.2 Optimizacion dinamica del sistema de polimerizacion a escala piloto

De igual manera que en la seccion 3.3.1, se determind un perfil 6ptimo de alimentacion de reactivos
y de fluidos de intercambio (vapor, agua y etilenglicol 30%). Para este escenario, los resultados del
Casol fueron validados experimentalmente y presentados en el capitulo 5 de este documento. En la
tabla 3-2 se exhiben los resultados de la optimizacion del sistema de reaccion a escala piloto, en
donde al igual que en el caso de un reactor de 11m?®existe una reduccién de tiempo considerable en

el proceso reactivo.

Tabla 0-2. Resultados de la optimizacién usando los dos medios de refrigeracién para sistema de

reaccion escala piloto.

Propiedad Caso Base Caso (1) Caso (2)
Polimero Producido (kg) 32.548 31.962 31.467
Viscosidad (Pa-s) 102.33 97.54 80.97
Sélidos (%) 50.66 50.26 49.58
Monomero Remanente (g) 36 ~0 ~0
Tiempo de Reaccion (h) 10 7.25 6.2
Iniciador alimentado (kg) 0.223 0.280 0.298
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Figura 0-11. Perfiles de alimentacion para mondmero e iniciador en sistema a escala piloto.

En el proceso de optimizacion en escala piloto se evidencié que es posible realizar una reduccion
maxima del 38% del tiempo de reaccidn, siempre y cuando se realice la remocién de calor del equipo
mediante el uso de la solucion de Et-H,O (Caso 2). Por otra parte, si se realiza la transferencia con
agua mediante el Caso 1, es posible reducir el tiempo de procesamiento en un 28%. Cabe resaltar,
gue la viscosidad a tiempo final de ambos casos cumple con la restriccion de calidad, sin embargo,
mediante el uso del Et-H,O dicha viscosidad es aproximadamente 17 Pa-s menor al caso base, similar

a lo ocurrido a escala industrial.

Es evidente en la Figura 3-11 que es posible realizar una reduccion de tiempo mayor a la del caso
de escala industrial. Esto es consecuencia de que el area de contacto de la chaqueta por unidad de
masa es mayor respecto a la del caso industrial, permitiendo un aumento en el flujo de alimentacién

de los reactivos dada una mejor velocidad de transferencia de calor.

Para el caso industrial se tiene un volumen de intercambio en la chaqueta cercano a 1m?® para un
reactor que cuenta con aproximadamente un diametro de 2.1 m y una altura de 3.2 m. Por otro lado,
el reactor del laboratorio de ingenieria quimica cuenta con una altura de 52 cm, un didmetro de
chaqueta de aproximadamente 48cm y un diametro de reactor de 40 cm, lo que representa un
volumen de fluido de intercambio dentro de la chaqueta de aproximadamente 30 litros. Esto significa
una relacion de volumen de intercambio con respecto a volumen reactivo de 0.5, mientras que en el

caso industrial de 0.091.
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Figura 0-12. Temperatura y mondmero remanente para un reactor a escala piloto.

A diferencia de lo presentado para el mismo sistema de reaccion en escala industrial, en la Figura 3-
12, se puede observar que los cambios de temperatura a través del tiempo son menos abruptos en
comparacion de lo mostrado en la Figura 3-6. Esta diferencia en el efecto de remocion de calor entre
reactores estd directamente conectada con la relacion de &rea de intercambio con volumen de
reaccion, puesto que se necesita una menor cantidad de material refrigerante para mantener los
niveles de temperatura adecuados. Consecuencia de ello, es importante resaltar que para ambos casos
es posible mantener la temperatura en las restricciones establecidas. La diferencia radica en el hecho
gue en el Caso 2 el sistema logra una estabilidad en el limite superior de la restriccion, mientras que

para el Caso 1 dicha estabilidad es lograda en el limite inferior de la restriccion.

Por otra parte, un aspecto que hay que considerar en esta escala de produccién con respecto a la
anterior, es la viscosidad. En la Figura 3-13, se puede observar que la magnitud de cambio en esta
propiedad es menor a la determinada en escala industrial. Esta diferencia puede ser efecto de los
parametros iniciales de la simulacién, puesto que se considero para el caso base a escala piloto, que

la alimentacion de monémero podria hacerse en un tiempo menor que en el caso industrial.

Lo anterior se estableci6 teniendo en consideracion que con una misma calidad de vapor y para una
velocidad de flujo como la recomendada mediante la ecuacién 3.35, las dos horas de alimentacion
hacen que la temperatura sea mucho mayor a la requerida para la polimerizacion. Por ello, se decidid
que la adicion del monémero para el reactor piloto se realizaria luego de la primera hora de proceso,
permitiendo que el cambio en la viscosidad del poli acetato de vinilo al final del proceso no sea tan

brusco como en el caso industrial.
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Figura 0-13. Porcentaje de Solidos y Viscosidad del sistema de reaccion de polimerizacion en

emulsion escala industrial.
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Figura 0-14. Consumo éptimo de fluido de intercambio en un reactor semi continuo a escala
piloto.

De igual manera, lo presentado en la Figura 3-10 y en la Figura 3-14 demuestra que es necesario un
mayor flujo de refrigerante para el Caso 2 respecto al Caso 1 una vez se ha alcanzado la temperatura
de reaccion. Ademas, cabe resaltar que al igual que en el escenario anterior, la velocidad de consumo

de Et-H20 es mayor en un 50% a la del agua. Otro aspecto que se obtiene como resultado de esta
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optimizacién dindmica es la suavidad en la respuesta de los perfiles de todas las variables analizadas,
con respecto a lo presentado en escala industrial, lo cual puede estar directamente conectado con la

relacion volumen de reaccién con area de contacto en la chaqueta.

Esta suavidad también es encontrada en los perfiles de energia de la Figura 3-15 que representa el
calor extraido a través de la chaqueta. El célculo es realizado teniendo en cuenta el calor de reaccién
por mol de polimero formado. Al ser el mondmero alimentado constantemente, se puede considerar
una velocidad de reaccion constante y por ende un calor de reaccion constante, donde las Unicas

perturbaciones se presentan cuando el iniciador cambia su velocidad de adicion.
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Figura 0-15. Consumo de energia para diferentes escenarios de optimizacion en un reactor semi

continuo.

La optimizacion dinamica de un Sistema de polimerizacién en emulsion a escala piloto y escala
industrial ha sido realizada mediante una estrategia de control dptimo, considerando dos opciones
de enfriamiento, agua y etilenglicol al 30%, con el fin de tener dos métodos de operacidon del sistema
de reaccion. Lo perfiles de control para la optimizacion fueron los alimentos tanto de monémero

como de iniciador y el fluido de transferencia.

Mediante el caso 1 es posible reducir el tiempo de reaccion en aproximadamente 28% incrementando
tanto el flujo de monémero como el flujo de iniciador. Por otro lado, mediante el uso de etilenglicol
al 30% como sustancia de enfriamiento es posible realizar la reduccion de tiempo en
aproximadamente 39% en peso con una considerable reduccion de la viscosidad del polimero final.

La reduccion de esta propiedad se debe al aumento de radicales libres dispuestos a reaccionar con



cada molécula de monémero, incrementando la velocidad de reaccién y el calor generado por el

sistema; de igual manera reduce el tamafio del polimero producido y por ende su viscosidad.

La seleccion adecuada de un material refrigerante puede ser considerada como un paso decisivo en
la reduccion de tiempo del proceso, teniendo en cuenta sus propiedades termodinamicas y de
transporte en donde la mezcla de etilenglicol tiene una menor capacidad calorifica que el agua, sin
embargo, al tener una mayor viscosidad, permite que tenga un menor nimero de Reynolds y un
mayor nimero de Prandlt, lo que aumenta la velocidad de transferencia de salida del calor desde el
reactor hacia la chaqueta, asegurando que la temperatura de la emulsidén no exceda los niveles de
seguridad y de igual manera no se vea reducida hasta desactivar la reacciéon. De igual manera, se
debe tener en cuenta que la temperatura de alimentacion del etilenglicol es menor a la del agua, dado
gue al tener una menor capacidad calorifica se queria tener un mayor rango de operacién para retirar
asi la mayor cantidad de calor latente.
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CAPITULO 4

ANALISI’S DE CONTROL DEL SISTEMA DE
REACCION

En el presente capitulo se presenta el analisis conceptual del control de la polimerizacion en emulsion
de vinil acetato. Se implement6 un control tipo proporcional, integral y derivativo (PID) y se
compararon sus resultados con una estrategia predictiva denominada, Modelo de Control Predictivo
(MPC). Se realiz6 la programacion de ambas estrategias con un planteamiento en variables discretas
buscando que ambos resultados fueran confrontables. Se encontré que para un control PID, al tratarse
de un sistema reactivo dinamico, tiene que ser adaptativo y debe regular sus constantes proporcional,
integral y derivativa a través del tiempo. Al realizar esto, es posible ajustar la temperatura como
variable de control a las condiciones 0ptimas obtenidas en el capitulo 3.

4.1 Seiiales y sistemas en tiempo discreto

Las sefiales discretas son una secuencia de niimeros denominados muestra. Una muestra de una sefal
puede ser denotada como x[n], la cual esta definida Gnicamente para nimeros enteros. Estas sefiales

pueden ser de la siguiente manera:
{x[n]} = {-0.2 22 1.1 —3.7} (4.1)

Una secuencia de sefiales discretas es obtenida mediante el muestreo de una sefial continua x(t) a
intervalos regulares.
x[n] =x,(O)|tznr = x,(nT) n=k,12... (4.2)

Siendo T el periodo de muestreo (Soler et al, 2009).

4.1.1 Transformadas Z

Similares a las transformadas de Laplace, las cuales son transformaciones de tiempo continuo, las
transformadas Z son utilizadas para sistemas de tiempos discretos. Las transformadas que son

comunmente utilizadas para sistemas de control son las siguientes:



y(2) = Z[y(k)] (4.3)

z7ty(2) = Z[y(k — 1)] (4.4)
z7%y(z) = Z[y(k — 2)] (4.5)
z7"y(z) = Z[y(k — n)] (4.6)

Teniendo en cuenta las transformadas anteriores un sistema Bey(z) = A-u(z) se puede presentar

como:

A—az7 '+ az724+ -+ a,zMy(z) = (bg + b1z L + byz72 + -+ + bz ™)u(2) (4.7

(bg + b1zt + byz72 4+ -+ b z7™)
V) = e e T e Y@ (48)
Ql-ayz7t4+az72+-+a,z7 ™)
—_ - _2 -
@) = (boz™™ + byz™ L + byz™ % + - 4 b z™™) (@) (4.9)

(z" — a1z 1+ az" 2 + -+ ay)

La ecuacién (4.9) es la expresién presentada para una funcion de transferencia en tiempo discreto.
Con el objetivo de definir su comportamiento y considerar su respuesta mediante una perturbacion,
es necesario hacer un analisis de estabilidad mediante la obtencién de los polos y ceros de la funcién
(Jimenez, 2018).

4.1.2 Polos y ceros en modelos discretos.

La estabilidad de una funcion de transferencia esta determinada por las raices del denominador,
Ilamadas polos. Si dichos polos son negativos el modelo de la funcién de transferencia en tiempo

continuo es estable.

Para el caso de una funcidn de transferencia discreta, si los polos tienen una magnitud menor a 1 es
estable, en caso contrario es inestable. La forma polinomial de la funcién de transferencia de

variables discretas se representa como:

K(z—2)(z—2)..(z—z,)
(z=p1)(z=p2) . (2 = Pm)

Gp(z) = (4.10)

Ahora, para poder introducir el método de célculo de las raices de la funcion de transferencia se va

a considerar el siguiente modelo de 4 parametros.

y(k) = —a;y(k — 1) — a,y(k — 2) + byu(k — 1) + byu(k — 2) (4.11)
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Este sistema de cuatro pardmetros, dos de salida y dos de entrada, contiene N datos en tiempo

discreto.
y(1) = —a;y(0) — a;y(=1) + b1u(0) + byu(—1)
y(2) = —a;y(1) — a;y(0) + byu(1) + bu(0)

y(N) =—a;y(N —1) —a,y(N — 2) + byu(N — 1) + b,u(N — 2)

(4.12)

(4.13)

(4.14)

Teniendo en cuenta que k=1 es un punto arbitrario del comienzo del célculo, es necesario realizar la

prediccion de los puntos (k-1) y (k-2). Lo que introduce el método predictivo.

y(1) = —a,9(0) — a,9(—=1) + b1u(0) + byu(—-1)
9(2) = —a;9(1) — a;9(0) + byu(1) + byu(0)
Y(N) = —a;9(N — 1) —a,y(N — 2) + byu(N — 1) + byu(N — 2)

Transformandolo como un sistema matricial

y(1)
7=[7@

PN
PO =D u©) u(-1)
ONER O EEORRTO)

SN —1) PN —2) u(N —1) u(N —2)

(p:

(4.15)

(4.16)

(4.17)

(4.18)

(4.19)

(4.20)

(4.21)

Para conocer los valores correspondientes de 8 es necesario minimizar la diferencia de cuadrados de

y. De manera que:

6= ("o DY

(4.22)



4.2 Control PID

El control de un proceso mediante una estrategia tipo PID es el més usado debido a su simplicidad
y efectividad a la hora de generar una respuesta a una perturbacion. Este tipo de estrategia esta
compuesta numéricamente por tres acciones: una accion proporcional (P) que genera un cambio en
la magnitud de la sefial de respuesta, una accidn integral (1) la cual genera un cambio en la velocidad
de respuesta luego de una perturbacion. Por ultimo, se presenta una accién diferencial (D) la cual se
denomina como un control de velocidad, puesto que lleva la variable al punto de consigna

manteniendo las oscilaciones al minimo (Sanchez, 2006)(Chojolan, 2007).

1 (¢t de
u(e) = o + ke [e(0) + - fo e(t)dt +1p (4.23)

Para un escenario discreto la muestra x[n], su error es el mismo al presentado en el tiempo continuo

e(k) = e(t) (4.24)

El error integral para un procedimiento discreto puede expresarse como la sumatoria de los errores

en varios tiempos discretos:

te (4.25)
f e(t)dt = e(t))At + e(t,)At + -+ + e(ty)At
0

n k (4.26)

Z e(t)At = Z e(i)At

j=1 i=1
Por otra parte, el error diferencial se presenta en tiempo discreto como:

de(ty) _ e(k) —e(k—1) (4.27)

dt At

Teniendo en cuenta lo anterior, para un modelo discreto se tiene un control PID como el de la

ecuacion (4.23) en tiempo discreto:

k
u(k) = uo + ke |e (k) + i—f; (D) + 22 () - e(le = 1)) (4.28)

Con la funcion anterior se determina la accion de la variable manipulada como intervalos discretos.

Para implementar la accion del control discreto, se asume un orden cero. Mantener un orden cero en



94  Andlisis del control y optimizacion de un reactor de polimerizacion para producir acetato

de polivinilo

el campo de accion de un controlador implica una accion constante entre tiempos de muestra, donde

la variable manipulada cambia entre cada lapso (Camacho & Bordons, 1999).
u(k) = ulk — 1) + k [(1 L2 T—D) e(k) + (—1 - Zﬂ) ek —1) +2e(k 2)] (4.29)
¢ 7, At At At

Esta funcion (4.29) puede ser reescrita como una serie discreta

u(k) —u(k — 1) = bye(k) + bie(k — 1) + bye(k — 2) (4.30)
At Tp
bo = k. (1 to A—t) (4.31)
by = —k (1 + ZTD)
1= —K¢ AL (4.32)
chD
= 4.33
b, At (4.33)

De igual manera, para el caso de un sistema en dominio de tiempo continuo se puede transformar

u(k) en términos de u(z), expresando la funcién de control (4.29) de la siguiente manera:

(1—z"Yu(z) = (by + byzt + byz7%)e(2)

(2) = (bg + b1zt + byz"?)e(2) (4.34)
o = (4.35)
G.(2) = u(z) _ (boz? + byz + by)

G (4.36)

Por otra parte, para poder generar una funcion de transferencia en tiempo discreto a partir de una
funcién en tiempo continuo, se puede utilizar la aproximacién de Tustin (Aalto University,
2018)(Megretski, 2004),(Janiszowski, 1998) en la que se transforma la variable del dominio (s) hacia

el dominio en (%)

-3

Siendo T el periodo de muestreo.



4.3 Control en Sistemas de polimerizacién en emulsion.

Por su amplio uso en la industria de adhesivos y por su gran cantidad de subproductos, dentro de los
procesos de polimerizacion se ha generado la necesidad de mejorar el método de reacciéon y de
control de su fabricacién, en la bisqueda de un sistema méas seguro y de un producto con mejores
propiedades. Otoole (1965), Thickett & Gilbert (2007) y Kayashi & Iwase (1972), determinaron la
cinética de la generacion del polimero, en donde tuvieron en cuenta los diferentes fenémenos que
son caracteristicos en el proceso de reaccion, como la absorcion del iniciador, la desorcion del
iniciador, el nacimiento y muerte de cadenas poliméricas. Basados en ello, otros autores como Arora
et al (2007) y Gil (2014) realizaron modelamientos dinamicos, buscando estrategias que pudieran

generar un producto de alta calidad.

Varios autores han hecho estudios del modelamiento y de la simulacion dinamica del control de
reactores de polimerizacion en emulsion. Gil (2014) realizé el modelamiento, la simulacién, la
optimizacién dinamica y la propuesta de control de un proceso semibatch para el Poliacetato de
Vinilo (PAcV) encontrando el perfil de temperatura que debia presentar el reactor durante su
operacion para reducir el tiempo final de proceso y mantener la productividad. Adicionalmente,
propuso el uso del control geométrico no lineal como estrategia plausible para tener una reaccién
segura evitando rampas de temperatura debido a la exotermicidad del sistema. De igual manera,
Arbelaez (2011) realizo la propuesta del sistema de control del reactor de polimerizacion mediante
el uso de un controlador PID, probando la funcién de transferencia mediante un método no
paramétrico de sintonizacion, en donde se determinaron los polos y ceros de la ecuacion de
transferencia representativa. Para lograrlo, en un primera instancia determiné el grado de la funcién
de transferencia usando el diagrama de Bode, siguiendo el metodo presentado en el libro de Smith
& Corripio (2006).

Al presentarse una alta velocidad de reaccion, el inicio del proceso es considerado critico, dado que
se podria aumentar la temperatura del sistema llevandolo a condiciones no seguras por el aumento
de la presion de los vapores de mondmero. Basandose en ello, Gentric et al (1999) propone el control
de temperatura de un reactor por lotes para la produccion de poliestireno mediante la estrategia del
control geométrico. Se encontré que la capacidad de respuesta en este tipo de estrategias es
determinante en el inicio de la reaccidn, pues se asegura que se genere correctamente la nucleacion,
hasta tal punto que el nimero de particulas cese su crecimiento y se mantenga constante.
Adicionalmente, Nida Sheibat-Otham (2006) muestra como la inclusidon de estas estrategias en

maltiples lazos de control, fortalece la estabilidad térmica del sistema y la respuesta a las
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perturbaciones de flujo. Cabe resaltar que la exotermicidad de la reaccién es determinante de la
seguridad del sistemay de la calidad del polimero, por lo que puede ser considerada como la variable
de mayor interés en este proceso. Ademas, Chylla & Haase (1993) realizaron el control de la
temperatura de la chaqueta de un reactor de polimerizacion en emulsion en semilotes basado en la
carga de calor entregada al reactor, encontrando una estrecha relacién con las propiedades fisicas del

material.

Las estrategias de control en la polimerizacién no solo se basan en el control geométrico, otros
autores como Saenz de Buruanga et al (1997) Wang et al (1995) propusieron el control del calor de
reaccién y la velocidad de reaccion en funcion de maximizar la cantidad de polimero mediante el
modelo adaptativo no lineal (NLA / Nonlinear Adaptive Control) el cual basado en estados en un
tiempo k se predicen los movimientos de las variables manipuladas en un tiempo k+1, k+2,....k+n.
El control adaptativo también ha sido usado en la polimerizacion de metacrilato de metilo. El control
se hace a través de una operacion en cascada donde el controlador maestro analiza la temperatura
del liquido en reaccion y el esclavo hace la correccion de acuerdo con la temperatura de entrada de
fluido de intercambio que ingresa a la chaqueta del reactor. Se tienen dos tipos de controladores: el
maestro que se programo con un modelo predictivo y adaptativo de control, y el esclavo con un
método convencional PID, tal y como se muestra la Figura 4-1. Como base comparativa, Hyung-Jun
Rho et al (1998) determind las propiedades del polimero y el rendimiento de la polimerizacién con
la estrategia mencionada anteriormente, junto con una estrategia en cascada en la que solo se
emplearan controladores PID. Con la estrategia combinada del adaptativo y el PID se tiene una mejor
respuesta a los cambios de Set Point propuestos. Se evidencia que con el modelo predictivo se
minimizan los cambios de temperatura del reactor y por ende mejora la calidad del polimero

aumentando su peso molecular (Hyung-Jun Rho et al, 1998).
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Figura 0-1. Diagrama sistema de control en cascada propuesto por (Hyung-Jun Rho et al, 1998)

Cabe resaltar que la mayoria de los autores que reportan el analisis de la estabilidad de los procesos
de polimerizacién lo hacen mediante el uso de simulaciones dinamicas y muy pocos expresan esos
resultados fundamentados en un resultado experimental, lo cual genera cierta incertidumbre sobre la
aplicabilidad de estos métodos para este tipo de procesos. Para el caso del PVAc no ha sido muy
profundo el estudio en reactores piloto; por ejemplo, Miteva & Hvala (2008) realizaron el
modelamiento de un sistema de polimerizacion basandose en los datos de la planta MITOL en
Eslovenia. EI modelamiento del fenémeno de reaccion se realiz6 mediante el software gProms, en
el cual se tuvieron consideraciones similares a las que se estan trabajando, como la cantidad de
mondmero Yy de iniciador que son determinantes en la calidad del producto. Para estos autores la
temperatura del reactor es indicador de seguridad y de calidad del sistema, por lo cual analizaron un
lazo de control de flujo de monémero para controlar dicha variable. Sumado a esto, Sayer et al (2006)
realizaron un andlisis similar para el copolimero de vinil acetato-butil acrilato, donde basados en los
resultados Gptimos de alimentacion de mondmero que redujeran el tiempo de reaccion, controlaron
mediante un sistema PID la cantidad de fluido de intercambio que pasaba por la chaqueta, y de esta
forma se mantuviera una temperatura constante en el reactor. Por esa razon, en este estudio se
propone un andlisis conceptual preliminar que después pueda contrastarse de manera inicial con la

operacion de un reactor piloto automatizado. Esto se discutira en detalle en el capitulo 5.
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4.4 Funcidén de Transferencia Sistema Reaccién Polimerizacién en Emulsion

Para analizar la posibilidad de realizar un control del sistema de reaccion de polimerizacion en
emulsién de vinil acetato, se determind la funcién de transferencia del proceso, establecida de
acuerdo con tres diferentes variables de entrada o perturbaciones: El flujo de alimentacién del fluido
de intercambio (Figura 4-2.a), el flujo de alimentacién de iniciador (Figura 4-2. b) y el flujo de
alimentacion de monomero (Figura 4-2.c). La temperatura del reactor se considerd como la variable
de salida sobre la cual se va a relacionar cada perturbacion. Las tres variables de entrada fueron
seleccionadas para ser perturbadas en lazo abierto y la perturbacion se llevé a cabo 4,5 horas después

de iniciada la reaccion. Mediante la generaciéon de estas funciones, se pretende analizar la
implementacion de un controlador tipo PID.

100 100 0
90 A A 90
U N 011\
groqy T o7 1 R
00 1 =60
£50 250 -
(4] ()
EY £
30 - 30 |
201 - Fw- 201 --ql-
10 4 —Sin Perturbaciones 10 4 —Sin Perturbaciones
O — I:IV\I-'- T T T T T T T T 0 — qII+ T T T T T T T T
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 0o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Tiempo (h) Tiempo (h)
100
90 A c
804 N\ = eeemeemmmmmmmTTTTT
X
EGO E
250 -
(5]
£40 1
£30 -
20 1 __qwm-
10 4 —Sin Perturbaciones
0 Jo—aM+
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Tiempo (h)

Figura 0-2. Cambio de temperatura de sistema en respuesta a perturbaciones en lazo abierto de: a)

Flujo de fluido refrigerante, b) Flujo de alimentacion de iniciador, ¢) Flujo de alimentacion de
monomero.



En laFigura 4-2 se muestra la afectacion sobre la temperatura con respecto a cada una de las variables
de perturbacion definidas previamente. Se demuestra que el sistema de reaccidn es sensible a esos
parametros cuando las perturbaciones de cada variable de entrada son aproximadamente del 10%
con respecto a su valor normal de operacion. En los tres perfiles la linea punteada roja muestra un
cambio positivo en la variable manipulada y en contra parte la linea punteada azul representa un
cambio negativo de dichas variables. Por otra parte, se muestra que al tratarse de un sistema al cual
se le esta alimentando continuamente un material, éste no va a alcanzar un estado estable en la

variable de control.

Mediante las alteraciones de dichas variables, se constata que los cambios del monémero introducido
al reactor tienen una magnitud de cambio similar, tanto al aumentar como al disminuir su flujo, lo
gue permite concluir que su correcta alimentacion es controlante de la temperatura del proceso
(Figura 4-2a).

Por otra parte, y contrario al escenario anterior, la respuesta de la temperatura no es similar cuando
el fluido refrigerante es alterado, ya que, al reducir el flujo de alimentacion, la magnitud del cambio
positivo es mayor que su disminucién. Esto sucede debido a que el calor de reaccion producido no
esta siendo afectado durante la ultima perturbacidn, lo que significa un suministro constante de una
cantidad de energia dentro del equipo debido a la polimerizacidn y por ende una respuesta mas suave

a la perturbacién en la variable.

Con estos resultados, se determinan las funciones de transferencia para cada una de las variables
modificadas y asi se genera una funcion global de proceso. Una vez generada la funcion de
transferencia global, se determinan mediante una sintonizacion los valores del controlador y con
dichos valores se simula un cambio de punto de operacién de temperatura del reactor a fin de probar

la velocidad de respuesta al cambio para un controlador PID.

La generacion de las funciones de transferencia se realizé con la ayuda del software Matlab, donde
se obtuvieron datos modelados de cada una de las perturbaciones mencionadas. Dichos datos fueron
organizados como vectores y procesados mediante el complemento “System Identification” (Figura
4-3).
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Figura 0-3. Complemento “System Identification” de Matlab para la determinacién de las
funciones de transferencia del sistema de polimerizacién.

En este complemento es posible seleccionar tanto los vectores de entrada como de salida mediante
la importacion de datos. Una vez los datos han sido importados es posible estimar una funcién de

transferencia que se adapte a los datos de respuesta.

Mediante este complemento es posible seleccionar si el sistema presenta tiempo muerto, su nimero

total de polos y de ceros. La figura 4-4 muestra la interfaz de calculo de Matlab para la determinacion

de la funcién de transferencia.
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Figura 0-4. Ambiente del complemento “System Identification” de Matlab.



Tabla 0-1. Datos de ajuste funciones de transferencia para perturbacion de alimentacion de

monomero.
Funcion Polos Ceros % Acople
Transferencia
TF1 2 1 73.44
TF2 2 0 63.81
TF3 3 0 75.26
TF4 3 1 57.14
TF5 3 2 89.75
TF6 4 0 79.54
TE7 4 1 74.59
TF8 4 2 60.90
TE9 4 3 4.613

La tabla 4-1 resume los resultados de la identificacidn del proceso a través de diferentes funciones
de transferencia. La funcién de transferencia TF5 es la que mejor se acopla a la perturbacion de
alimentacion de mondmero en la que se cuenta con una funciéon con 3 polos y 2 ceros. De igual
manera, como se realizd la determinacidn de la funcion de transferencia para el cambio en el flujo
de alimentacion de monémero, se hizo también para las variables de entrada restantes, ensayando
con los diferentes polos y ceros que pueda tener cada funcion. A continuacién, se presentan las
funciones para cada caso, comenzando con la de flujo de mondmero, luego con la de flujo de

refrigerante y por altimo la del flujo de iniciador:

T(s) T(s) T(s)

G =G G G, =
poty = Gam + Crw a1 = oy ST EG T A6

oo 1.748z"1 — 1.318z72
aM ™ 12921271+ 2.8532z72 — 0.9322z73

_— —0.0009127z71
Fw ™ 1 -1.954z-1 + 0.955472

oo 3405271 — 1421272
'™ 1-1.9122z"1 + 0.9162z2
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4.5 Control PID para un sistema de polimerizacion en emulsion

El controlador PID actla sobre el error presente entre una variable de operacion, la cual se denomina
variable de control y un valor preestablecido para esa variable de operacion. Dicho error genera una
perturbacion en el controlador que a su vez afecta el sistema de ecuaciones que representan el
proceso. El sistema de ecuaciones (ecuaciones de estado), puede ser representado mediante una
funcion de transferencia, la cual cuenta con unas raices denominadas polos y que definen la
estabilidad del sistema. A partir del conocimiento de los polos, es posible conocer cuales son los
parametros que permiten evitar estados de inestabilidad. Esto se comprob6 mediante la aplicacion
de la funcién root locus de Matlab (Tewari, 2002). En dicha funcion se asumen unos valores iniciales
de la funcién de transferencia del controlador y se grafican las posibles ganancias que pueden tener

para que no exista una inestabilidad.

Para determinar dichas raices se hace una operacion entre blogues de un controlador por
realimentacion también conocido como feedback y se genera una funcién como la expresada en la

ecuacién 4.38, dicha expresion esta basada en el sistema presentado mediante la Figura 4-5

Y GGy
SP~ 1+ GcGpGy (4.38)
gl (kg/min) Gi
SPCC)| km | ) o %00 | G [Fw(mamin \Teg)
Gt [T
%TO Gs 7o)

Figura 0-5. Diagrama de bloques de un sistema de control PID para un proceso de polimerizacion
en emulsion.



Para este céalculo se deben asumir los valores de las constantes P, | y D de tal manera que no desvien
el resultado de las raices. Teniendo en cuenta la funcion de transferencia de un controlador tipo PID
(ecuacion 4.39) los valores supuestos para la constante proporcional (k,), integral (z;) y derivativo
(z4) fueron 1(%AP/°C), 10% y Os respectivamente; de esta manera se asegura que el aporte a la
funcion de transferencia de la ecuacion 4.41 sea equivalente a 1. Al establecer dentro del modelo
que la afectacion del controlador sea solo de la unidad, se asegura que las raices calculadas sean
exclusivamente referentes al proceso de polimerizacion en emulsion. Los resultados de la
determinacion de las raices son presentados en la figura 4-6. En esta figura se muestra que todas las
posibles raices que se pueden tener en el modelo y cuéles de ellas entrecruzan el eje imaginario para
asi generar una inestabilidad

1
Ge = ke (1 —+ Tds) = (K. + K;s + Kgs) (4.39)
i
06
0.4

©
N
1

Eje Imaginario (1/s)
o

2 1 Eered (1)

Figura 0-6. Localizacion de las raices del proceso de polimerizacion en emulsion.

Basados en el resultado de la Figura 4-6 se pueden conocer las ganancias que permiten que el sistema
Ilegue a un punto de inestabilidad. Segun lo obtenido, esta ganancia debe tener un valor cercano a
5.49x10°3. Seleccionar ganancias minimas no representaria un control significativo en el sistema de
reaccion, puesto que, al tener una ganancia tan pequefia, las respuestas seran lentas y con una
magnitud de cambio muy pequefia, por lo cual, es posible asegurar que el sistema de polimerizacion
en emulsion no va a llegar a condiciones de inestabilidad. Lo que se busca al realizar la determinacion
de las raices del sistema, y por consiguiente los pardmetros de control, es alejar dichas raices del eje

imaginario y asi asegurar la total estabilidad en la respuesta del controlador (Antolines, 2007).
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Para el caso de un reactor semi continuo, en el cual se tiene una alimentacion de material constante
0 por pulsos, alcanzar un estado estable no es posible, por lo cual los parametros de control pueden
no adaptarse en su totalidad al sistema de analisis. Autores como Miklovicova et al (1996)
Yamamoto et al (1998) Lee & Chen (2015) Altinten et al (2010) Ogawal et al (1998) han reportado
la determinacién de los parametros PID para sistemas de reaccién dinamicos. Para su determinacion
se propone la adaptacion, ya sea de los pardmetros PID o de los porcentajes de apertura de valvula
mediante modelos de optimizacion en los que se reduzca el error entre el set point y el punto de
operacion. Algoritmos genéticos y controladores de varianza minima generalizada (GMVC) son los
mas usados para la determinacién del comportamiento de las constantes proporcional, integral y

derivativa, y por ende de la variable manipulada para un sistema en especifico.

Este método de control es basado en el tratamiento de datos en variables discretas, y se presenta en

mayor medida para sistemas SISO (Single Input Single Output), a partir de la siguiente ecuacién

Az Dy (k) = u(k)B(z™) (4.40)

Siendo y (k) las variables de salida y u(k) las variables de control del proceso. Dichas variables de

control pueden ser representadas como:
u(k) = Cr(t) - y(t)] (4.41)

Donde r(t) es el set point en el dominio del tiempo y C una funcién dependiente de los parametros
de control. Para el caso especifico de la polimerizacion en emulsion de vinil acetato se realiz6 el
control dindmico de la temperatura mediante el flujo de alimentacion del fluido de refrigerante. Se
busca que el sistema control reaccione de tal manera que cumpla con el perfil éptimo calculado en
el capitulo anterior. Para ello, se obtuvieron los parametros del controlador PID adaptado a una
valvula tipo iso porcentual Marca Bellimo de % pulgada. Este tipo de instrumento es seleccionado,
dada su disponibilidad y por cumplir con los requerimientos de flujo. La curva caracteristica de esta

vélvula es presentada a continuacién junto con su calibracion (Figura 4-7).
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Figura 0-7. Curva caracteristica de una valvula para agua marca Bellimo de %2 pulgada (Arbelaez,
2011).

Al ejecutarse la ley de control a partir de una valvula, se modifica el porcentaje de apertura de valvula

(%AP) a través del tiempo de tal manera que se cumpla el siguiente procedimiento

Deteccion de la Temperatura a un porcentaje de apertura.
Calcular el error.
Calcular nuevo porcentaje de apertura.

Calcular nuevo flujo de fluido de enfriamiento

o & L e

Calcular nueva temperatura.

Los parametros PID para el sistema de polimerizacién fueron obtenidos mediante una optimizacion
dinamica tal y como se planted en el capitulo anterior. En esta optimizacion de control éptimo se
realiz6 la minimizacion de la integral del valor absoluto del error en 10 intervalos de tiempo, cada
uno de 3600 segundos, con intervalos de calculo de 100 segundos. Las estrategias deben adaptarse
a la Figura 3-12 que representa el perfil 6ptimo de temperatura cuando el agua es usada como fluido
de enfriamiento. Se realiza el andlisis exclusivamente con este medio de refrigeracion, puesto que es

el seleccionado para validar experimentalmente.
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Figura 0-9. Perfiles de las ganancias proporcional (), integral (b), derivativo (c) y el error (d) en
respuesta de la implementacion de estrategias Pl y PID dinamicas.



Resultado del proceso de optimizacion para la determinacion de las constantes proporcional, integral
y derivativa se presentan las Figuras 4-8 y 4-9 que representan la adaptacion de los métodos de
control Pl o PID al perfil 6ptimo del capitulo anterior. La temperatura siendo la variable de control
muestra una buena adaptacion a la implementacion de un control tipo PID en el 69% del perfil
Optimo. En el tiempo restante representado en la etapa final del proceso de produccion se da un
aumento de temperatura mayor al del set point debido a que en la trayectoria éptima la constante

proporcional (K.) en este intervalo es 10 veces con respecto al valor del intervalo anterior.

No obstante, se observa que el valor de temperatura estd por encima 4°C con respecto a lo
presupuestado, pero igual su valor se encuentra entre el rango establecido de operacién. Un aspecto
importante que representa esta variable de control es el efecto de la accién derivativa. Esta accion
permite reducir el error al momento en que el reactor se enfria luego de la primera hora de reaccion,
puesto que se anticipa al efecto de la accion proporcional y reduce asi la velocidad de cambio de la
variable de control. Sin embargo, esta accion no se refleja en la etapa final de reaccion, ya que para
aumentar la temperatura se permite que aumente la velocidad de reaccion y por consiguiente la

cantidad de calor generado por unidad de masa.

Otra consideracién que se puede resaltar esta relacionada con el error generado en la etapa de
calentamiento, el cual radica en el valor de la ganancia proporcional que permite aumentar la
velocidad de calentamiento. No obstante, este error podria no ser representativo, ya que en el instante
final de calentamiento a tiempo cercano a los 40 minutos de reaccion llega al valor esperado de 82°C.
Este error se puede dar debido a que la ganancia permite un ingreso mayor de vapor, aumentando
la velocidad de reaccion y su calor de reaccion. Sin embargo, al no alimentar una gran cantidad de
monomero para ser polimerizado, la cantidad de calor generado no es tan grande como para aumentar

dréasticamente la temperatura.

4.6 Modelamiento de control predictivo (MPC)

Retomando lo presentado en las primeras 3 secciones de este capitulo, recordamos que un sistema
de proceso puede ser expresado como un sistema de ecuaciones diferenciales representadas como un
vector de variables (x), el cual es afectado por un vector de parametros de entrada (u), y que a su

vez genera un vector de parametros de salida (y).

u - {Sistema (x)} - y
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El modelamiento predictivo de control (MPC) implementa métodos de optimizacion como el control
Optimo en lazo cerrado. Este método se usa con el fin de evitar el uso de controladores PID, dado

que no tienen una buena resolucién para sistemas altamente no lineales.

Normalmente, para el caso de un sistema con multiples entradas y multiples salidas, se tienen
diferentes restricciones en las variables de estado, por lo cual se vuelve necesaria la implementacion
de varios controladores tipo PID donde su sintonizacion no es una tarea sencilla. Por otra parte, la
sintonizacion de los controladores mediante un sistema predictivo puede ser realizada de una manera
mas intuitiva.

{ Modelo

Cédigo}
No lineal)

} — Generacion Codigo — { MPC

Retomando lo presentado en el capitulo 2 de este documento, el control 6ptimo esta representado
mediante una funcién x(t), dependiente de unas variables de estado y unas variables de entrada

como se muestra en la ecuacion 4,42

x(t) = f(x(@®),u®) x(ty) =xo (4.42)

En donde se busca realizar una minimizacion a una funcién J que es afectada por las condiciones

finales de estado y el cambio a través del tiempo de los escenarios iniciales y finales.

t
minJ = 0 (x(t;)) + f " L@, u@)dr (4.43)

to

9i(x(@®),u®)) = 0; hy(x(6), u(®)) <0 (4.44)

Con la finalidad de realizar la optimizacion por cada punto durante el analisis del control, es
necesario transformar las restricciones de desigualdad a restricciones de igualdad, mediante un

algoritmo de punto interno, conocido como método de Barrier (Camacho & Bordons, 1999).
hi(x (), u(®)) + a; (1) =0 (4.45)

Convirtiendo el problema de control de la ecuacion (4.43)

minJ = @(x(tf)) + f tf[L(x(T),u(r)) —rTa(r)]de (4.46)
to



Siendo rTlos parametros de correccion del sistema y a(7) la variable de holgura. Una vez

transformado el sistema de control, se realiza la discretizacion en N pasos desde ¢, hasta t;.

N-1
minJ = 0Con) + ) (L0t 1) = 77 ) (4.47)
k=0
X1 = fa (e ug) (4.48)
gi(xp,ug) = 0; hi(xp, ug) + ab, =0 (4.49)
Ahora, para determinar la magnitud de cambio para cada una de las variables se tiene que:
_by~b (4.50)
At = N
fa (e u) = xo + f(x, ug)AT (4.51)
@ (x(tr). u(ty)
Ba(xy) = ( A ) (4.52)

Luego, la optimizacion que se realiza punto a punto mediante multiplicadores de Lagrange,

organizando el problema:

N-1
P, u,Av) = Bq(xy, N) + (X — Xo) 2 + Z{L(xk'uk) —rTag} + (fg O ug) — X1 A
=0 (4.53)
+ G (g, upe, o) g
g1 (g, ug)
G2 (Xg, Ug)
(4.54)

G(xp,up, o) =
(e Ui @™ = |y (e ) + i

hy (g, ug) + agy,

Para que se llegue a un punto de optimalidad y por ende se pueda proceder al calculo del siguiente
paso de proceso se debe cumplir que todas las derivadas parciales de ¢ (x, u, A, v) sean cero. Siendo

MPC el controlador 6ptimo del circuito, se debe cumplir que:

- Medida y estimacidn del estado xy
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- Resolver el modelo de control dptimo para obtener wuy, para todo k=n,....,n+N-1.
- uy = Uy, convertirlo en el valor de control de entrada.
- Actualizar n.

La finalidad de realizar un control predictivo en procesos quimicos radica en su funcionalidad en
tiempo real, puesto que al haber una perturbacion, el sistema puede calcular las acciones necesarias
para llegar a un mismo punto preestablecido. Sin embargo, para resolver las condiciones éptimas
en tiempo real es necesario que el sistema esté en capacidad de responder al cambio y de adaptarse
mediante el uso de la metodologia planteada por (Toshiyuki Ohtsuka et al, 2007) (Ohtsuka et al,

2004) denominada como el método GMRES, en el cual se deben cumplir los siguientes pasos:
1. Computar x; Yy A,como una funcion de uy, vy y ay
H = L(x ) = 17 g + (fa (o0 i) ) Ascs + G (o, e, i) v (4.55)

En donde se debe cumplir para el siguiente paso que:

X1 = fa(Xou); Xo = xp (4.56)

Ak = H(xp, Uy A1, Vier @) (4.57)
2(Da(xn))

Iy = g T (4.58)

2. Para un vector U que contiene todos los parametros uy, ay Y vx
U=Tul,.. uk_,vl .. vi_al, .. ak_{] (4.59)

Dichos parametros deben ser encontrados resolviendo la funcion F(x,, U) = 0

Hy (%o, U, &g, Vg, 4)
Hg (0, U, @g, v, A)
G (%9, uo, @o)
F(x,,U) = =0 (4.60)
Hy(Xn—1, Un—1, AN-1,VN-1,4)
He(xy_1, Un—1,AN-1,VN-1,4)
G(xy—1,Un—1,AN-1)




4.7 MPC para un sistema de polimerizacion en emulsion.

El control predictivo (MPC) se ha realizado mediante la ayuda de Simulink en donde la variable
controlada del sistema, al igual que en el caso del control PID, es la temperatura del reactor. La
ventaja de realizar el control MPC radica en la manipulacién simultanea de varias variables de
entrada. Para el caso especifico de la polimerizacion en emulsion de acetato de vinilo las variables

manipuladas fueron el flujo de fluido refrigerante y el flujo de mondmero alimentado.

En la Figura 4-10 se presentan los perfiles de temperatura a tres diferentes puntos de operacion,
como se puede observar; el punto de consigna para los diferentes escenarios es alcanzado y el offset
es reducido, lo que demuestra una buena adaptacion de este método de control mediante el MPC.
Estos resultados son obtenidos asegurando de igual manera las viscosidades y el contenido de sélidos
para cada una de ellas.
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Figura 0-10. Perfil de temperatura reactor con control MPC.

El resultado obtenido en la Figura 4-10 como se habia mencionado, depende del flujo de monémero
y fluido de intercambio del sistema. La Figura 4-11 muestra los perfiles de las variables
anteriormente indicadas. Es posible percibir que es mayor el aporte al cambio de la variable de
control por parte del fluido de intercambio con respecto al monémero alimentado. Para el caso del
flujo de intercambio, a medida que la temperatura de operaciéon sea menor, la cantidad de fluido
alimentado es mayor. Sin embargo, es posible observar que existe una mayor variacién cuando el

set point es menor, pues el flujo necesario es representado mediante una especie de “ruido”.
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Los perfiles de la variable manipulada son dréasticamente diferentes entre si dependiendo del punto
de consigna en el cual se pretende que el sistema de reaccion se encuentre. Para el limite inferior,
donde se presenta una mayor oscilacion, el sistema predice que la temperatura no sélo va a estar
debajo del punto de consigna, sino debajo de la restriccion propia de operacién, por lo cual reduce
dréasticamente el flujo alimentado. De la misma manera, cuando esta reduccion de flujo se produce,

el sistema predice que debido al calor de reaccion la temperatura va a ser notoriamente mayor,

aumentando asi el flujo de agua en la chaqueta.
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Figura 0-11. Flujo de fluido de enfriamiento (Izquierda) y Flujo de mondmero (Derecha) mediante
un controlador MPC.

Otro de los aspectos que puede causar la variacion evidente del flujo alimentado al reactor, radica
en la temperatura de alimentacion del fluido a la chaqueta. Dicha temperatura para el caso del agua
siempre es cercana a los 18°C, puesto que, asi se mantiene dentro de la planta piloto de la

Universidad Nacional de Colombia.

Adicionalmente, durante el calculo del balance de energia del proceso, se requiere una temperatura
baja del fluido en la chaqueta para retirar el calor eficientemente y mantener la especificacion. Esto

obligaria al sistema a reaccionar de dos maneras: reduciendo la temperatura de refrigerante o

aumentando en exceso su flujo.

Por otra parte, como el reactor debe retirar un calor Q que es aproximadamente igual al producto del
calor de reaccion y a la velocidad de reaccion, entonces:

Q ~ AHgrp, (4.61)



Y suponiendo que todo ese calor de la ecuacion 4.61 es retenido por el agua a travées de la chaqueta

(CH) se tiene que:

. Q
m=
Cou20(Tey — Tin) (4.62)

Donde Tcy = f(Treactor), POr 10 cual, si se requiere una temperatura de alimentacion cercana a los

19°C, el denominador seria pequefio, lo que justificaria la oscilacion en la respuesta.

Este mismo resultado obtenido al trabajar en el rango minimo de operacion, puede lograrse si se
realiza una perturbacion en lazo cerrado, mediante la determinacion de un nuevo estado de
operacion. En la Figura 4-12 se puede observar el cambio de la temperatura del reactor y del flujo
del agua alimentada a través de la chaqueta. Un aspecto importante para tener en consideracion es la
rapidez de respuesta en el sistema ya que, logra alcanzar cualquier nuevo punto de consigna que se
fije aproximadamente en media hora y una estabilidad completa en una hora. Para un proceso que es
altamente exotérmico la velocidad de respuesta es apreciable, pues asegura maniobrabilidad al

momento de cambiar de un estado a otro.
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Figura 0-12. Temperatura del reactor (Izquierda) y Flujo de fluido de intercambio (Derecha)
mediante un controlador MPC mediante un cambio de punto de operacion

Cabe resaltar que cuando se sugiere reducir el valor actual de la temperatura para ajustarse al perfil
Optimo, es necesario un cambio drastico de la variable manipulada de manera que la velocidad de

respuesta en la variable de control sea la esperada.
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Los resultados obtenidos permiten establecer y reforzar la importancia del uso de estrategias como
MPC en sistemas altamente no lineales. Estas metodologias de control demuestran buena
adaptabilidad y respuestas a la perturbacién. Sus fortalezas radican en la capacidad de observar las
condiciones de estado en un tiempo futuro discretizado por el disefiador.

La seleccion del tiempo de muestreo en donde el controlador realiza la prediccion es fundamental
para que la respuesta sea adecuada. Si el intervalo de calculo es muy corto la condicion de tiempo
discreto se perderia y se convertiria en una determinacion en tiempo continuo, lo que aumentaria la
complejidad numeérica del célculo. Por otra parte, si la discretizacion del muestreo se hace en
intervalos muy prolongados, la prediccion a tiempo futuro podria aumentar su desviacion,

permitiendo cambios mas drasticos derivados de una perturbacion.

Para el caso especifico de la polimerizacion en emulsion de vinil acetato en un reactor de 65 L, la
discretizacion del tiempo se establecié en 100 segundos en funcién a dos escenarios: Primero, el
tiempo prolongado de reaccion y segundo, el tiempo normal de respuesta de una valvula de control
para tuberias de diametro menor a una pulgada, que puede alcanzar los 90 segundos.

4.8 Comparacion de estrategias de control

Para concluir lo presentado en este capitulo, se realiza una comparacién entre los resultados
presentados en la seccion 4.5y 4.7, con el fin de observar las diferencias en las respuestas obtenidas
tanto en un controlador PID como en un MPC. Si bien ambas estrategias han presentado un buen
comportamiento frente a perturbaciones de cualquier variable de entrada, existen diferencias tanto

en la magnitud del cambio, como en su offset.

La Figura 4-13 muestra la comparacion de las estrategias MPC y PID para el perfil 6ptimo del
capitulo anterior. Se puede establecer, para el caso del MPC que la etapa de calentamiento se realiza
mas rapido por lo que en un momento supera la condicion de operacion. No obstante, la respuesta
del reactor para reducir la temperatura hasta la deseada es igual de rapida a la obtenida mediante el
PID.
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Figura 0-13. Comparacion de respuestas de controladores MPC y PID y su adaptacion al perfil
optimo.

Por otra parte, si se analiza el cambio del fluido de intercambio para diferentes condiciones de
temperatura dentro del reactor, las diferencias entre estrategias de control son mas evidentes. A
diferencia del caso de PID, el MPC realiza un calentamiento mas pronunciado hasta alcanzar la
temperatura de reaccion, este rapido aumento se debe a la disminucion de fluido de enfriamiento en
la primera hora de proceso, lo que permite un calentamiento exclusivo mediante el calor de

polimerizacion.

Cabe resaltar que para el caso del MPC el sistema reduce su error en la etapa final de formacion de
polimero, contrario a lo que se presenta con el controlador PID. Esta respuesta puede deberse a dos
factores: Primero, el tiempo de respuesta que hay entre un cambio de apertura de valvula hasta el
instante que hay un cambio real en la variable de control. Segunda, debido a la sensibilidad
paramétrica del sistema de reaccidn, por la cual un minimo cambio del flujo de alimentacion puede
hacer que la energia retirada en ese instante de tiempo no sea suficiente para mantener el perfil de

temperatura.

En este capitulo se tratd el control de una reaccion de polimerizacion en emulsion mediante dos
estrategias PID y MPC. La primera realiza su actuacion sobre una variable manipulada a partir del
error que tiene la variable de control con respecto a una condicion preestablecida. Mientras que el
MPC determina la accion de la variable manipulada a través de una prediccion en un tiempo futuro

de la variable de control.
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Para establecer los parametros de un controlador PID es necesario conocer los puntos de estabilidad
del proceso. Para ello, se buscaron las raices imaginarias que hacen al sistema de reaccion inestable.
Basados en la ubicacion de dichas raices, se realiz6 la determinacion de los parametros PID, los
cuales para un reactor de alimentacion continua deben variar debido a la inexistencia de un estado

estable, lo que permite una adaptacion del sistema al momento del proceso.

Por la inexistencia de un estado estable se evalta el desempefio de un control bajo un modelo
predictivo, en donde se determina la accion de control de la variable manipulada a partir del modelo

de proceso y su afectacion en un tiempo futuro.

Se encontrd una buena adaptacién del sistema de polimerizacion a las estrategias de control tanto
PID como MPC, siendo la de MPC la que mejor eshoza el comportamiento éptimo de la temperatura
obtenido en el capitulo 3. Sin embargo, el buen comportamiento de una estrategia tipo PID mantiene
su vigencia en cualquier proceso, ya que tiene menor grado de complejidad para una implementacion
industrial, y en el caso especifico de la polimerizacion en emulsion de acetato de vinilo, esta

estrategia genera un error aceptable, pues evita que el sistema se aleje de los puntos de operacion.



CAPITULO .

VALIDACION EXPERIMENTAL PROCESO
DE POLIMERIZACION EN REACTOR
PILOTO

La polimerizacién en emulsion es un proceso que exhibe una complejidad elevada, generada por la
exotermicidad de la reaccion, los fendbmenos de transporte de sustancias entre las diferentes fases de
reaccién, el mecanismo de reaccion y los cambios en la viscosidad de la mezcla reaccionante, entre
otros. Todo esto hace que el estudio de este tipo de sistemas no pueda limitar su alcance a etapas
meramente conceptuales; por el contrario, se requiere de un trabajo experimental y en condiciones
cercanas a las industriales (nivel piloto) para poner en evidencia la complejidad del sistema y las
multiples interacciones fisicoquimicas que se presentan. El objetivo principal, es poder contrastar
los resultados obtenidos via simulacion, a través de modelos matematicos del sistema, en los que se

plantean opciones de mejora y optimizacion de la operacion.

En este capitulo se describe en detalle la validacion experimental de la polimerizacion en emulsion
de acetato de vinilo. Para ello, se adaptd un reactor a escala piloto en el Laboratorio de Ingenieria
Quimica de la Universidad Nacional de Colombia el cual se oper6 de acuerdo con los resultados de
simulacion obtenidos previamente y con las condiciones de operacion establecidas a partir de la

experiencia de la compafiia Preflex S.A.

El reactor cuenta con dos sistemas de alimentacion, uno para el monémero y otro para el iniciador;
un condensador para el retorno del monémero volatilizado, un sistema de agitacion con variador de
velocidad y un espacio de alimentacion en la chaqueta para el agua y para el vapor, dependiendo de
la etapa de reaccidn en la que se encuentre. De igual manera, se cuenta con un sistema de control
adecuado a un PLC Siemens S7-1200

5.1 Especificaciones del Reactor de Polimerizacion a Escala Piloto

La Figura 5-1 muestra el diagrama del equipo instalado en la Universidad Nacional de Colombia.
Este equipo esté construido en acero inoxidable, cuenta con un volumen de 65 litros, representado
en una altura efectiva de 60 cm y un diametro interno de 40 cm, una chaqueta en la que se comparte

en el mismo espacio el vapor y el agua gque se alimenta. La chaqueta cuenta con dos entradas y dos
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salidas de %2 pulgada en acero inoxidable. En la parte superior de alimentacion entra el vapor el cual
atraviesa la chaqueta hasta su salida en la trampa de vapor. El agua de enfriamiento accede al reactor
desde la parte inferior de la chaqueta asegurando un tiempo de residencia. La alimentacion de ambos
fluidos de intercambio son regulados por valvulas Bellimo con un Cv de 0.3 para el vapor y de 4.6
para el agua alimentada. Se tienen dos termocuplas conectadas en el fondo del reactor, a una altura

tal que alcance la mitad del volumen del recipiente.
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Figura 0-2. Interfaz del PLC adaptado al reactor.



Todas las terminaciones eléctricas estan conectadas a un PLC marca Siemens S7 — 1200. En este
equipo se realizd el control de temperatura del sistema de reaccién, con registro de datos cada
segundo. EI monémero e iniciador fueron alimentados mediante una bomba de 30L/h con ajuste de
potencia manual y una bomba de goteo de capacidad de 1L/h respectivamente.

De manera general, el equipo presenta seis valvulas de control: Una para el ingreso de vapor (V-3)
y para la alimentacion de agua de enfriamiento a la chaqueta del reactor (V-2), otra a la salida del
condensador para el fluido de enfriamiento del monémero (V-6), otra en la salida del fluido de
enfriamiento del intercambiador lateral (V-4). La (V-1) se encuentra a la salida del tanque de
alimentacion del monémero. Mientras (V-5) a la salida del fluido de servicio del intercambiador de
placas. Por otro lado, la alimentacién de vapor hacia la chaqueta del reactor cuenta con un
mandmetro antes y después de la valvula de control (V-3). Ademas, el sistema cuenta con nueve
transmisores de temperatura gue estan conectados al sistema de control (PLC) los cuales transmiten
la informacién correspondiente del proceso. La ubicacion de la instrumentacion y su respectiva

asignacion se encuentra el esquema del reactor.

La polimerizacion en emulsion en este reactor se realiz6 siempre, manteniendo las mismas

condiciones y realizando el siguiente procedimiento:

e Previo al cargue del reactor se realiza el pesaje del coloide protector y la disolucion de este
en 95% del agua que va a ser alimentada. La disolucion del polivinil alcohol es
recomendable hacerla en frio, con buena agitacion evitando la formacion de grumos.

e Una vez disuelto se adiciona el bicarbonato de sodio, material conocido en los procesos de
polimerizacién en emulsion como un agente de transferencia de cadena que evita el
entrecruzamiento de las cadenas de polimero. De igual manera, es necesario adicionar el
antiespumante, equivalente al 0.3% del cargue total.

e Agotados los pasos anteriores se realiza el cargue del reactor y se comienza el calentamiento.
Se establece una temperatura objetivo de 85°C y se mantiene durante 15 minutos
aproximadamente. Para iniciar el calentamiento, se debe asegurar que la valvula manual
(HA-11) de salida de la chaqueta que se encuentre cerrada. La valvula manual (HA-9) de
salida de la chaqueta ubicada en la parte inferior debe estar abierta. La valvula manual (HA-
4) y de control (V-2) de entrada de la chaqueta se mantienen cerradas. La valvula manual
(HA-2) de entrada del vapor debe estar abierta, la valvula (HA-1) se abre para el paso del

vapor a todo el sistema y en el mandémetro (PI-1) se observa la presion de entrada.
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Finalmente, se abre la valvula de control de la entrada de vapor (\V-3) la cual se debe activar
en el PLC, mediante un porcentaje de apertura asignado.

e Una vez se alcanza la condicion térmica se realiza un primer cargue de iniciador, el cual
representa aproximadamente el 33% del total necesario para la polimerizacidn. Esto se hace
con el fin de generar los primeros radicales libres que permitan la polimerizacion.

e Se establece el punto de operacion en 77°C y se comienza la alimentacion simultanea tanto
de mondmero como de iniciador. Para permitir el ingreso de mondmero, se debe asignar un
porcentaje de apertura a la valvula de control (V-1). A la vez se selecciona la bomba del
tanque de alimentacion del monémero, es decir el equipo (P-003) en el panel de control con
el fin de activarla y comenzar el proceso de alimentacion al reactor. Ademas, es necesario
alimentar el agua de enfriamiento al condensador (E-001). Se abre valvula manual (HA-3)
(HA-5) y valvula de control (V- 6).

e Parainiciar el enfriamiento, se debe asegurar que la valvula manual (HA-11) de salida de
la chagueta esté abierta. La valvula manual (HA-9) de salida de la chaqueta esté cerrada. La
valvula de control (V-3) y valvula manual (HA-2) de la entrada de vapor permanecen
cerradas. La valvula manual (HA-4) se abre para asegurar la entrada de fluido a la chaqueta
del reactor. Por ultimo, la valvula manual (HA-3) se abre permitiendo la entrada de agua a
todo el sistema. Finalmente, se abre la valvula de control (V-2) la cual se activa en el PLC,
mediante un porcentaje de apertura asignado. Durante la reacciéon se debe mantener la
temperatura constante, con un flujo de vapor y agua que es manipulado por las valvulas de
control (V-3) y (V-2) respectivamente.

e La obtencién de muestras para la determinacién de propiedades se hace mediante la purga
de la valvula de salida del reactor. Esto se ejecuta cada hora o 45 minutos dependiendo del
tiempo total de reaccion establecido. Para realizar la purga se detiene la alimentacién del
mondmero e iniciador por aproximadamente 1 minuto. Para ello, se suspende en el PLC la
bomba P-003 y se establece manualmente un porcentaje de 0% a la valvula V-1 de
alimentacion de vinil acetato

e Las muestras se desactivan con hidroquinona en relacion 2:100 en masa con respecto al poli
vinil acetato obtenido. Ademas, las muestras son colocadas en frio, aproximadamente 3°C,
para asegurar completa desactivacion de los posibles iniciadores presentes.

e Al momento de tomar la Gltima muestra se da la reaccion por finalizada. Se procede a enfriar
la masa hasta una temperatura aproximada de 50-55°C y se continta con el descargue del

equipo.



5.2 Determinacién de monémero remanente

En el capitulo de modelamiento (Capitulo 2), se presentaron los perfiles de monémero a través del
tiempo, en donde se demostraba que, al finalizar la reaccidn, el vinil acetato alimentado al reactor se
habia consumido en su totalidad. Al garantizar el consumo total del monémero en el proceso de
reaccion, se asegura que lo invertido en dicha materia prima no se pierda, puesto gque una
acumulacion de mondmero sin reaccionar en el polimero ocasiona un material de menor tamafio, de
menor contenido de sélidos y de menor viscosidad, convirtiéndolo en un material que no puede ser

usado en los productos posteriores a los que esta destinado.

La cuantificacion del monémero residual se realizé mediante una determinacion por cromatografia
de gases en un equipo Perkin Elmer Clarus 500. Se utiliz6 metanol como estandar interno y cloruro
de metileno como solvente (Miller & Lowry, 2014) (NIOSH, 1998). Las condiciones de operacion

del equipo se presentan a continuacion:

Tabla 0-1. Condiciones de operacion cromatdgrafo de gases.

Parametro Especificacion

Tipo de Columna Restek Stabilwax. Fase Polar Polietilenglicol

Tiempo de duracion del
14.6 min
método
Tipo de detector FID
Volumen de inyeccidn 1 uL.
Temperatura Inicial 35°C durante 2 minutos

Rampa Calentamiento 1 15°C/min hasta 70°C, mantener 0 min
Rampa Calentamiento 2 7°C/min hasta 135°C, mantener 1 min

La calibracion estd representada en la figura 5-3. Se espera que el contenido de mondmero
cuantificado no sea mayor al 2% por muestra, puesto que para este tipo de polimerizacion en cadena
por adicion se espera un consumo constante de material hasta la formacion del producto final (Sidhu,
1981) (Wilder & Engenwald, 2014).
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Figura 0-3. Curva de calibracién cromatografia de gases para determinacion de monémero
remanente.

Todas las muestras que se trataron mediante cromatografia de gases fueron inhibidas mediante el
uso de Hidroguinona, sustancia que atrapa los radicales libres

5.3 Determinacién de viscosidad, contenido de solidos y tamafio de particula

En los capitulos anteriores se ha hecho énfasis en la importancia de mantener el contenido de s6lidos
y la viscosidad del polimero como determinantes de la calidad del producto. Por ello, se propuso
realizar el seguimiento a dichas propiedades cada 45 minutos para el caso de la reaccién bajo las
condiciones de la optimizacion, y cada hora cuando la reaccion toma 10 horas desde el momento de

su calentamiento, hasta el descargue del equipo.

El seguimiento de estas propiedades se realizé basado en las normas técnicas colombianas NTC 5003
para el contenido de sélidos y NTC 2790 para la viscosidad (ICONTEC, 2010) (ICONTEC, 2010).
La viscosidad fue determinada mediante un reémetro marca Bohlin Instruments con un plato de 40
mm con inclinacion de 2°. Se realiza el seguimiento de estas propiedades, no solamente para asegurar

las condiciones de punto final del material, sino para corroborar el modelo utilizado.

Por otra parte, y con el fin de complementar la caracterizacién del material, se estableci6 el tamafio
de particula en punto final comparando tanto el caso base en que la reaccién dura un total de 10 horas

y en un caso Gptimo en que la reaccion se ejecut6 en 7.2 horas. La comparacion de los resultados se



da, de acuerdo con la informacion otorgada por Preflex en el que un material polimérico de

viscosidad entre 80-120 Pa-s debe tener un tamafio aproximado de 2200 nanémetros.

5.4 Lazos de control asociados

El equipo de reaccion para la polimerizacion en emulsion de acetato de vinilo cuenta en total con 6
vélvulas de control. La valvula V-1 controla el flujo de monémero que se alimenta al reactor, la
valvula V-2 regula el ingreso de agua de enfriamiento para el control de temperatura del equipo, la
valvula V-3 ajusta la cantidad de vapor a través de la chaqueta para garantizar el calentamiento de
la masa reaccionante, V-4 es la valvula que controla la temperatura de salida del intercambiador
lateral de tubos y coraza. La valvula V-5 ayuda a regular el flujo de vapor hacia el intercambiador
de placas y por ultimo, la valvula V-6 controla el flujo de agua a través del condensador, para asi

regular la cantidad de condensado que retorna al equipo de reaccion.

Cada valvula de control esta asociada a un transmisor. V-1 esta asociada a la diferencia de presién
del recipiente a presién de almacenamiento de monémero. V-2 regula su funcionamiento a partir del
transmisor de temperatura TT-7, mientras que TT-8 es modificado a partir de V-3. Las valvulas de
control V-4 y V-5 estadn asociadas a los transmisores de temperatura TT-2 y TT-4. Y V-6 es

manipulada a partir de la condicion térmica del condensado medido en TT-6.

En los capitulos anteriores, se ha hecho especial énfasis en la importancia de la temperatura como
variable de control, siendo esta la mas importante y determinante en la calidad del proceso. Por lo
cual, previo al inicio de los procesos de polimerizacion en emulsion en el Laboratorio de Ingenieria
Quimica, se realiz6 una calibracion de prueba del buen funcionamiento del sistema de calentamiento
y enfriamiento de la unidad para polimerizacion. Este procedimiento se realiz6 llenando en su
totalidad el tanque con agua, alimentando vapor a una presion de 20 psi y agua de enfriamiento a un
flujo promedio de 1L/min. En este escenario se buscaba que el sistema respondiera de tal manera
gue mantuviera una temperatura de 77°C. Para ello se estableci6 un valor promedio de las ganancias

del controlador y se fueron modificando hasta que se adaptara a este fluido en especifico.

La figura 5-4 muestra una buena respuesta al mantener el error en +1.5°C, una vez ha alcanzado la
condicidn térmica requerida. Es importante resaltar que una vez se activa la valvula de control de
vapor, el calentamiento del sistema de reaccion es mucho mas rapido que cuando se realiza el
enfriamiento. Esto permite concluir que la presion de alimentacion es muy alta, puesto que en una
cantidad de masa con capacidad calorifica mayor se aumenta su temperatura mas rapido de lo que

se enfria.
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Este aspecto podria ser notoriamente influenciado al momento de implementar el control en una

polimerizacion en donde se genera calor, se aumenta la viscosidad de la masa interna y se reduce su

capacidad de transmitir calor al exterior, causando asi un calentamiento ain méas pronunciado y un

enfriamiento lento.

Tabla 0-2. Valores controladores PID sistema de calentamiento y enfriamiento reactor de

Ganancia

polimerizacion.

Vélvula vapor

Valvula agua
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Figura 0-4. Respuesta sistema de control a una condicion de operacién de 77°C.

5.5 Validacion experimental caso base de la polimerizacion en emulsion

Luego de haber asegurado el buen funcionamiento de las valvulas y respuestas de los controladores

se efectud en una primera instancia la polimerizacion tal y como se ejecuta en Preflex S.A con una

duracion total de 10 horas de reaccion. Se realizd en una primera reaccion, un polimero con una

menor carga de monémero y por ende una menor cantidad de sélidos, el resultado aparece en la

Figura 5-5 bajo etiquetas azules. Adicionalmente, se desarroll6 una segunda polimerizacion en la



gue se obtuvieran las verdaderas condiciones de punto final; el resultado bajo etiquetas verdes. La
alimentacion de mondmero e iniciador se realiz6 cumpliendo con los perfiles presentados en la
Figura 2-3. Las cargas totales de material fueron de maximo 30kg considerando la cantidad total
disponible para experimentacion. La tabla 5-3 muestra las cantidades totales de producto con sus
respectivos porcentajes, estos fueron utilizados tanto para el caso base como para la validacion de
los perfiles 6ptimos de la seccion

Tabla 0-3. Formulacion de un polimero de acetato de vinilo.

Acetato de Polivinilo

Material (kg) %
Agua 14,8 0.494649
Bicarbonato de Sodio 0,027 0.000914
Alcohol Baja 1,099 0.03665
Alcohol Alta 0,274 0.00914
Persulfato Sodio 0,052 0.001742
VAM 13,7 0.4569
TOTAL 30,0 1
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Figura 0-5. Porcentaje de s6lidos, temperatura y viscosidad del proceso de polimerizacion en
emulsion de vinil acetato caso base.

En la Figura 5-5 se observa como las propiedades medidas a través de las muestras de polimero
tomadas del reactor, se ajustan al perfil de sélidos de una manera aceptable, no obstante, no se ajusta
en su totalidad, lo que puede deberse a varios factores. El perfil marcado en azul, como se habia

comentado, se realiz6 con una carga menor de mondémero e iniciador durante las 10 horas de
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reaccion, por lo cual es coherente que en cada punto tomado y analizado presenten un valor lejano
al calculado. Por otro lado, para los puntos obtenidos con el cargue completo, el error entre puntos
experimentales y modelo de reaccion se reduce. Existen muestras como las obtenidas a la quinta,
sexta y novena hora para las cuales la medicion del contenido de so6lidos presenta una diferencia
mayor respecto al perfil éptimo, esto puede ser explicado basado en los perfiles de temperatura

mostrados en la figura 5-5. b.

El perfil de temperatura muestra que existe una oscilacion constante a través del tiempo con una
desviacion del punto establecido de operacion en +4°C, contrario a lo mostrado en la seccion anterior
en donde el error era de +1.5°C. Esta diferencia puede ser debido a que la sintonizacion experimental
se realiz6 en una primera instancia con agua, y solo se estaban considerando como factores de
variacién de la temperatura el calor sensible del agua y la transferencia de calor desde la chaqueta.
Sin embargo, al momento de realizar el proceso de polimerizacion existe una afectacion por parte

del calor de la reaccion, lo que explicaria la constante oscilacion de esta variable.

No obstante, teniendo en cuenta el argumento anterior, en el cuarto capitulo de este documento se
realizé la determinacion dindmica de los valores de las constantes proporcional, integral y derivativa,
las cuales se adaptaban a los cambios en la velocidad de reaccidn y en la velocidad de alimentacion
de los reactivos (Figura 4-11). Por lo cual, en la proxima seccion de validacion experimental de los
perfiles dptimos, se adecuaron las variaciones respectivas de las constantes del controlador de

temperatura buscando suavizar su respuesta y mejorar asi la controlabilidad del sistema
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Figura 0-6. Distribucion de tamafios por intensidad del polimero de vinil acetato caso base. Fuente:
Reporte de datos Zetasizer Nano



Adicionalmente, se determiné el tamafio promedio de particula de polimero. Esta medida se hizo
junto con una muestra de producto otorgada por Preflex, permitiendo comparar el procedimiento de
reaccion realizado en la Universidad Nacional de Colombia, y asi determinar si es adecuado y
ajustado a lo realizado a escala industrial. La Figura 5-6 muestra la distribucién de didmetros de
particula obtenidos de las muestras finales, medicidn que se hace por triplicado con el fin de asegurar
reproducibilidad. Para esta estrategia de reaccion se obtuvo un polimero con una distribucion de
tamafios desde 1000 nm hasta 6000 nm. EI material muestra una intensidad mayor de 1850 — 2200

nm representando el 92,8% y una intensidad restante promedio 4800 — 5200 nm.

Para el caso de la muestra de acetato de polivinilo entregada por Preflex, se tiene una distribucion
total entre los 1000 y los 7000nm, muy similar a lo obtenido experimentalmente (Figura 5-7). Sin
embargo, se puede observar una mayor uniformidad en la distribucion en valores cercanos a los 2500
nm, y una intensidad menor para particulas de mayor tamafio. Este cambio notorio en la dispersidad
del material puede deberse a la manera en que esta construido cada reactor, puesto que si se retoma
lo presentado en la Tabla 2-6 existen diferencias en las relaciones entre diametro de reactor y
diametro de agitador para cada equipo. Para el caso industrial, es probable que exista una mejor

agitacion, lo que afectaria la distribucion del material.
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Figura 0-7. Distribucion de tamafios por intensidad del polimero de vinil acetato caso base, datos
otorgados por Preflex S.A. Fuente: Reporte de datos Zetasizer Nano

Por altimo, se hizo el célculo de la energia consumida en el proceso de polimerizacion. Para ello,
durante la toma de datos, se restringié el ingreso de agua o vapor en la chaqueta durante

aproximadamente 1.5 minutos, lo que hace que el calor generado debido a la formacion de nuevas
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particulas de polimero o debido al crecimiento de la cadena, sea acumulado en el medio o absorbido

por el mondémero entrante, generando asi, mayor cantidad de mondémero vaportizado a ser
condensado. Los puntos que se analizaron fueron los siguientes:

TT3: Temperatura de salida del fluido de enfriamiento, proveniente del condensador
TT6: Temperatura de entrada de los vapores de mondmero, proveniente del reactor.

TT9: Temperatura de retorno de los vapores de monémero, proveniente del condensador.
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Figura 0-8. Perfiles de temperatura en condensador y energia consumida

Las temperaturas TT-3 TT-6 y TT-9 fueron registradas en momentos de tiempo muy especifico para

realizar el balance de energia, cumpliendo el siguiente procedimiento:

Cerrar las valvulas de control tanto V-2 como V-3 para evitar el ingreso de fluido de
enfriamiento. A su vez, establecer el porcentaje de la valvula V-1 en 0% y apagar la bomba
P-003 para evitar el ingreso de persulfato.

El calor de reaccion ser& concentrado y transmitido hacia el monémero no reaccionado,
convirtiéndolo en vapor. Se registran las temperaturas de TT-3 TT-6y TT-9.

Para recuperar el calor del vapor del monémero se permite el paso del agua Unicamente por

el condensador, manteniendo la valvula de control en V-6 100%, y se registra el dato de
flujo.



e Se realiza el balance de energia tal y como se muestra en la ecuacion (4.45), para asi

determinar el calor recuperado.

En la figura 5-8 se puede observar que en promedio la temperatura registrada del vapor que entra al
condensador mantiene un valor entre los 40-50°C, mientras que el retorno del condensado esta a una
temperatura media de 30°C. El calor recuperado por el agua se traduce en un promedio de 600W, lo
cual puede ser considerado como 2200kJ/h, similar a lo presentado en la Figura 3.9. Esto permite
confirmar que la suposicion hecha en la experimentacion, donde se asume que todo el calor de
reaccion seré transferido hacia la carga del condensador, podria ser cierta, y que el calor que sale del
reactor bajo este escenario por medios convectivos puede ser despreciado.

En conclusion y considerando el andlisis y los resultados obtenidos en los capitulos anteriores,
especificamente en el capitulo dos de modelacion, se puede decir que es posible realizar una
adecuada prediccion del comportamiento del sistema de polimerizacion, a partir de las suposiciones
planteadas. Esto, permitiria extrapolar lo obtenido en esta seccion hacia los resultados 6ptimos del
tercer capitulo y asi confirmar la factibilidad de reducir el tiempo de procesamiento.

5.6 Validacion experimental de perfiles 6ptimos polimerizacion en emulsion

Luego de haber logrado emular el caso base para el proceso de polimerizacién de manera
experimental tal y como fue presentado en la simulacién, se realiz este proceso en busqueda de

comprobar los resultados obtenidos en el capitulo de optimizacion.

Recapitulando lo presentado en el capitulo 3 de este documento de tesis, se debe resaltar que a
diferencia de lo presentado en la seccion 5.6 se hace una alimentacion Unicamente una vez se ha
finalizado el cargue de solvente y coloide protector. Por lo tanto se espera que desde el tiempo t=0
se presente polimerizacion reflejada en un aumento de contenido de sélidos. Por otra parte, no se
espera un cambio considerable de la viscosidad en la primera hora de reaccion, puesto que se ha
demostrado numéricamente que la viscosidad no cambia sino hasta la 4 hora de procesamiento. La
validacién de la nueva estrategia de alimentacion tanto de monémero como de iniciador se presenta
ajustando los parametros de los controladores de fluido de enfriamiento, tal y como se presentd en

el capitulo inmediatamente anterior.
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Figura 0-9. Resultados experimentales respecto a los perfiles dptimos. Perfiles de sélidos y
viscosidad.

A escala piloto, la polimerizacion fue ejecutada teniendo en cuenta los perfiles Gptimos de
alimentacion, alcanzando un total de 8 experimentaciones. Se seleccionaron los resultados, en los
gue se aseguro durante toda la etapa de reaccion que las condiciones del reactor fueran las apropiadas
para que existiera consistencia en los datos. Para la polimerizacion en emulsion, se consideran

condiciones adecuadas cuando se cumple con:

e Velocidad de alimentacion de monémero e iniciador de acuerdo a lo obtenido en el capitulo
3.

e Velocidad de agitacion entre 90 y 120 rpm.

e Ausencia de fugas de monémero o vapores de agua debido a falla del material de sellado.
Fugas de material afectan velocidad de reaccion.

e Parametros del controlador PID varian de acuerdo con los resultados del capitulo 4.

Con base en lo anterior, se seleccionaron 4 de los 8 resultados en donde estrictamente, se cumplieron
todos los items enunciados. La Figura 5-9 muestra los perfiles de solidos y viscosidad obtenidos,
donde a diferencia de la seccién 5.5, las muestras fueron tomadas cada 45 minutos, obteniendo como
resultado unos perfiles compuestos con 10 puntos cada uno. Cabe resaltar que para cada uno de los
resultados, existe una alta correlacion de las propiedades medidas de las muestras con respecto a los
perfiles calculados, adecuandose aproximadamente al 68.8% del perfil, traducido en las primeras 5

horas de procesamiento. Se puede observar también, que para ambas propiedades el modelo se ajusta



en su totalidad hasta que el material alcanza una viscosidad de 22 Pa-s y un contenido de sélidos de

33%, en aproximadamente 4 horas.
Posteriormente, el error asociado aumenta considerablemente, lo que puede deberse a varias razones:

1. Las muestras tomadas provienen de puntos de menor movilidad del reactor, por lo que existe
una alta probabilidad de polimerizacién localizada, presentando gelacion representada en la
formacion de grumos, los cuales son polimero de alto peso molecular y gran tamafio.

2. Los parametros de la viscosidad CO, C1, C2, C3 y C4, de la ecuacién 2.37 no son los
adecuados para sistemas de alta viscosidad, por lo cual, seria necesario realizar una nueva
determinacion basada en los resultados obtenidos.

3. Lasuposicion realizada en el modelamiento no es completamente cierta, pues cuando existe
consistencia de todas las propiedades del material dentro del equipo, todas las condiciones

térmicas, masicas y de momentum, son las mismas en todo el volumen de reaccion.

De las razones anteriormente presentadas, la primera y la tercera son complementarias porque si en
este proceso de polimerizacién no existiese una homogeneidad en sus propiedades, y se evidenciaran
perfiles dentro del reactor, existiran zonas del reactor donde el polimero mostrara altas viscosidades.
Esto haria que las muestras extraidas del reactor ya no sean consideradas como propiedades globales
sino como propiedades locales.

Una manera de comprobar esto, es con el perfil de temperatura del equipo, puesto que, si las
suposiciones hechas son las adecuadas y si se aseguran los pardmetros del controlador, la temperatura
a través del tiempo debe ser similar a la obtenida mediante simulacion. La Figura 5-10 muestra el
perfil de temperatura de los cuatro escenarios seleccionados y es claro que al igual que en la seccién

5.6, existe una evidente oscilacion, intentando buscar el valor 6ptimo.

Esto refuerza la idea de una incompleta suposicién de idealidad. Si bien la idea de mezcla perfecta
se puede mantener para un escenario en el que la viscosidad no sea alta, la adaptabilidad no es
completa cuando el polimero alcanza su tamafio deseado. Al tiempo que el material va creciendo, la
difusividad de las particulas de monémero e iniciador va disminuyendo, impidiendo asi un
crecimiento parejo de todas las cadenas de material y por ende, existiran puntos de alta viscosidad y

de baja viscosidad.
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Figura 0-10. Temperatura de reaccion de polimerizacién mediante perfiles éptimos de
alimentacion.

De igual manera, al disminuirse la velocidad de transporte de particulas hacia el medio de reaccion,
se presenta un fendmeno sobre la superficie de la emulsién, donde se impide el ingreso del

mondmero y se produce una acumulacién momentanea, denominada “encharcamiento”.

Al generarse este encharcamiento y al estar el reactor a una temperatura mayor a la de evaporacion
de mondmero, la cantidad de mondmero evaporado dentro del sistema aumenta considerablemente,
permitiendo un flujo de retorno mayor de mondémero condensado a una baja temperatura,

intensificando la oscilacidn de la temperatura dentro del reactor.

Este aspecto es mas evidente a partir de la cuarta hora de reaccién, donde se presenta una mayor
oscilacion, y una mayor variacion en la viscosidad del material. Este comportamiento es indiscutible
durante aproximadamente dos horas, en donde se asume una gran circulacién de mondmero entre el
reactor y el condensador. Luego llega un punto en el que se equilibra la cantidad de polimero
producido con respecto a la cantidad de monémero recirculado, reduciendo esa oscilacion en las

etapas finales del proceso.
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Figura 0-11. Perfiles de temperatura en condensador y balance de energia caso éptimo.

Al clarificar que existe una oscilacién debido a las posibles desviaciones de la modelacion y al
encharcamiento dentro del reactor, se realizo el balance de energia del sistema, buscando comprobar
que el gasto total concuerde con lo obtenido en la etapa de optimizacion. La figura 5-11 muestra que
el consumo en promedio es cercano a los 1000W, lo que representa un 17% mas de lo presupuestado
en el capitulo tres. Sin embargo, basados en todo lo discutido en esta seccién, dicho aumento es
coherente con la fenomenologia de la reaccion, puesto que, al existir oscilacion en la temperatura, el
sistema al tratar de auto regularse, consume mas vapor del presupuestado. Por otro lado, se esta
consumiendo mas energia para la vaporizacion de monémero que no esta ingresando a la masa de
reaccion, sino que esta recirculandose repetidas veces por el condensador.
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Figura 0-12. Distribucién de tamafio de particula en tiempo final, mediante alimentacion 6ptima de

reactivos. Fuente: Reporte de datos Zetasizer Nano

Por altimo, al igual que en la seccidn anterior, se realiz6 la determinacién de tamafio de particula de
material con el fin de observar los posibles cambios que se puedan obtener con respecto al caso base
y su cercania al material realizado en la empresa. La figura 5-12 muestra la distribucién de pesos
moleculares en tiempo final del proceso de polimerizacion. Se observa que a diferencia de lo
mostrado en la figura 5-8, existe un porcentaje de moléculas de mayor tamafio, aumentando el
tamafio promedio a aproximadamente 2800nm. Segun lo encontrado en las muestras de este material,
el polimero tiene moléculas de entre 1500-2400 nm con una intensidad de 14%, mientras que

moléculas més grandes estan entre 4800-5200 nm con una intensidad de 86%.

Si bien este resultado no es similar a lo obtenido en el escenario anterior y a lo presentado por la
empresa, es coherente con respecto a cdmo la reaccién fue llevada. Al aumentar la velocidad de
alimentacion de reactantes, aumenta la posibilidad de contacto entre moléculas, lo que a su vez
aumenta la probabilidad de obtener moléculas mas grandes. De igual manera, puntos muertos o de
contacto de pared donde la temperatura superficial es mayor, son puntos donde el crecimiento del
polimero es mas facil y donde se puede dar la gelacién del material. Por lo cual, si bien es importante
reducir el tiempo de reaccién con el fin de evitar gelacion y puntos con polimero solidificado, es
necesario para el caso particular del reactor de la Universidad Nacional de Colombia, aumentar la

relacion del didmetro del reactor y el didmetro de agitador, asegurando la movilidad en las paredes.



CAPITULO 6

Conclusiones y recomendaciones

a. Conclusiones

Este trabajo estuvo enfatizado en el andlisis del proceso de produccion de un polimero base agua
como el acetato de polivinilo. En una primera instancia, se realizé un acercamiento tedrico del
sistema en donde se establecieron los parametros, variables y ecuaciones que definen el
comportamiento normal de una de polimerizacion en emulsion. Basados en este conocimiento, se
model6 y simulé la reaccion de acuerdo con recomendaciones y experiencias industriales. El modelo
de reaccidn estuvo compuesto por 3 ecuaciones base: Un balance de masa, un balance de energia del
volumen de reaccion y un balance de energia en la chaqueta del reactor. Ademas, se realiz6 el célculo
del coeficiente global de transferencia de calor a partir de la determinacion de Nusselt, y se comparé

el resultado de acuerdo con lo expuesto por otros autores.

Esta polimerizacion en emulsion fue modelada tanto en escala industrial como en escala piloto,
donde se constituyeron los factores que diferencian cada escenario y se obtuvieron distintas
respuestas, dadas las geometrias de cada reactor modelado. Resultado de esta simulacién se
obtuvieron perfiles tanto de temperatura, como de contenido de sélidos y viscosidad, siendo estas
variables las de mayor interés a nivel industrial. En dichos perfiles se comprobé que las suposiciones
establecidas en cada modelo permitieron generar una respuesta cercana a la realidad, asegurando las

propiedades fisicoquimicas del producto.

Posteriormente, se analizaron diferentes variables independientes del sistema y se determind el
impacto que cada una tiene sobre él. A partir de ello, se plante6 una optimizacion dindmica basada
en un modelo denominado como control 6ptimo, estrategia de optimizacién ampliamente usada para
sistemas por semilotes y compuesta por varios subproblemas dependientes entre si, donde el punto
de célculo final de una seccion es el punto inicial de la siguiente. Adicionalmente, en esta etapa del
proyecto se establecié como funcidn objetivo el tiempo total de reaccion y se relaciond dicha funcion
a distintas restricciones del proceso. Como variables de optimizacion fueron definidos: el flujo de
monomero, el flujo de iniciador y el flujo de fluido refrigerante a través de la chaqueta, los cuales

eran manipulados en cada subproblema, para asi reducir el tiempo total de procesamiento.
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Al igual que en la etapa de modelamiento y simulacion, la optimizacion fue analizada tanto para un
reactor industrial como para un reactor a escala piloto. Sin embargo, se introdujo como variable de
estudio el tipo de refrigerante usado en la chaqueta y se dividio el estudio en dos escenarios
adicionales sefialados como Caso 1y Caso 2. En el caso 1 el fluido refrigerante es el agua, mientras

gue en el caso 2 el enfriamiento se hizo con una mezcla de agua y etilenglicol.

Como resultado de este andlisis de optimizacion, se obtuvo una reduccion méxima del tiempo de
reaccion del 38% para el caso de un reactor piloto y un 29% para el caso de un reactor a escala
industrial. No obstante, se obtuvieron diferencias de calidad del producto, manteniéndose en el limite
inferior de la restriccion para el caso de la viscosidad. Se encontr6 que la viscosidad y el contenido
de solidos del material estan estrictamente relacionados con la velocidad de alimentacion del

iniciador, siendo esta la sustancia controlante del crecimiento de las cadenas de polimero.

De estos cuatro contextos estudiados, se seleccioné el modelo de reaccién a escala piloto usando
agua como refrigerante en la chaqueta para analizar la controlabilidad del proceso y para su posterior
validacion experimental en el laboratorio de ingenieria quimica de la Universidad Nacional de

Colombia.

El anélisis de control fue realizado en tiempo discreto y estuvo dividido en varias etapas. En una
primera etapa, se comprobaron las funciones de transferencia que se adaptaran al modelo de
reaccion, considerando la temperatura del reactor como la variable principal de control. A partir de
ellas, se calcularon las constantes proporcional, integral y derivativa que mejor se adaptan a la
polimerizacidn y que permiten mantener las restricciones de operacién. Cabe resaltar, que al tratarse
de un sistema por semilotes, las constantes de control son dinamicas y varian dependiendo de la
etapa de reaccién en la que se encuentre. Se demostré que mediante un control PID dinamico es
posible mantener la temperatura del equipo en los valores obtenidos mediante la optimizacion

dindmica.

Por otro lado, se realizd el mismo analisis de control a partir del uso de una estrategia predictiva
como es el control predictivo basado en modelo MPC. Al igual que en el caso del control PID, se
logré una buena adaptacion de la estrategia a los resultados obtenidos mediante la optimizacién
dinamica. No obstante, presentd diferencias respecto a la cantidad alimentada de fluido de

enfriamiento en la chaqueta.



Por ultimo, se realizé la validacion experimental de todo lo expuesto anteriormente en la planta piloto
de la Universidad Nacional de Colombia. Para ello, se adaptd un reactor a las necesidades del sistema
mediante un PLC Siemens S7- 1200. Se construyé un recipiente para el almacenamiento del iniciador
y se instal6 una bomba de goteo para su alimentacion constante. Con este montaje se validaron los
perfiles de temperatura, viscosidad y contenido de sélidos, a partir del muestreo de polimero en

distintos instantes de tiempo.

Por un lado, fue posible probar la adaptacion de los perfiles de sélidos y viscosidad tanto del caso
base como del proceso optimizado. Por otro lado, se comprob6 que existe una diferencia notable
entre lo calculado y lo comprobado experimentalmente para el caso de la temperatura del equipo, ya
que se evidencid una continua oscilacion en la temperatura debido a la respuesta de las valvulas de

control.

Esta oscilacion en la variable de control fue considerada como consecuencia de las suposiciones
hechas inicialmente en este proyecto, donde se omitieron los aportes de los fendémenos de
transferencia de masa, reflejados en la ausencia de gradientes dentro del equipo. Al presentarse
dichos gradientes las propiedades determinadas experimentalmente podrian ser consideradas como
propiedades locales y no como propiedades globales, situacion que genera una incertidumbre sobre
lo modelado. No obstante, se considera que la diferencia en la respuesta puede mejorarse si se
adaptaran las constantes dinamicas del control al modelo de reaccién que considera los gradientes

de calor y masa.

b. Recomendaciones

De acuerdo con lo presentado en este proyecto se considera que este analisis podria ser el punto de
partida de un proyecto mas riguroso en el conocimiento de reacciones de polimerizacién. Por lo cual,

como trabajo a futuro se propone:

o Determinar experimentalmente los coeficientes globales de transferencia de calor del acetato
de polivinilo, validando asi lo obtenido en este documento.

e Generar un modelo de reaccién de polimerizacion en emulsion de vinil acetato mediante
CFD, considerando balances de materia y energia dadas las deformaciones del polimero por
el efecto de la agitacién y el calentamiento.

e Determinar las constantes de control que se adapten al sistema de reaccién modelado en el
punto anterior y validarlo experimentalmente para comprobar la hipotesis del

comportamiento oscilatorio de la temperatura, presentado en este documento.
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e Ampliar el espectro de anélisis a otros productos de polimerizacion. Por ejemplo,
actualmente estan siendo comercializados polimeros denominados “hibridos” en donde se
combina un polimero base epoxica con otra base acrilica, de rapido curado y alta resistencia

al cizallamiento.
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