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INTRODUCCION 1

INTRODUCCION

1.1 Produccién de Hule Sintético en México

En la industria de los polimeros en México el sector hulero es de gran importancia,
ya que el hule sintético y sus derivados son productos cuya importancia para el desarrollo
del pais es grande, debido a que son materias primas de articulos como: llantas, bandas,
camaras, calzado, etc. las cuales son indispensables dentro del proceso econdémico,
productivo y social del pais, ya que son de uso comun y generalizado en la vida cotidiana.

La industria hulera en su conjunto engloba dos grandes grupos: que son el sector
productor de elastomeros y el sector manufacturero de hules.

Se entiende por industria de elastomeros, el conjunto de empresas y/o actividades
que transforman productos petroquimicos y vegetales en hule. A partir de los productos
petroquimicos, se elabora una amplia gama de hules sintéticos, entre los que destacan el
Polibutadieno-Estireno (SBR), el Polibutadieno (BR), el Cloropreno y el Butilo. Por lo que
respecta a las especies vegetales capaces de producir hule, las mas importantes son €l arbol
del hule (Hevea brasiliensis) y el Guayule.

El sector manufacturero comprende a todas las empresas dedicadas a la fabricacion
de productos terminados de hule entre los que destaca en un primer plano la industria
llantera y en menor grado la industria del calzado y partes industriales y automotrices.

En México el sector productivo de hule estd constituido principalmente por las
siguientes empresas Industria Negromex S.A. de C.V,, Nhumo S.A., Novaquim S. A. de C.
V., Micro S.A. de C.V. (ANIQ, 1997).

La produccion total del sector durante 1996 fue de 252,103 ton, en lo particular, la
produccion total de Hules y Latex Sintéticos fue del orden de 137,727 ton., la produccion
de negro de humo fue de 107,824 ton, y en caso de Hulequimicos la produccion fue de
6,552 ton. sin considerar el acido estearico.
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1.2 La Polimerizacién en Emulsién y el Problema de Estimacién

El desarrollo de la industria hulera en este siglo comienza en los afios 20’s en donde
las investigaciones realizadas condujeron al descubrimiento de la copolimerizacion de
butadieno y estireno en emulsion, siendo este suceso el comienzo para la instalacion de
grandes plantas industriales. Con el desarrollo de la tecnologia de la polimerizacién en
emulsion se logro producir hules sintéticos de alto peso molecular.

En una polimerizacion en emulsion, la reaccién se lleva a cabo en una fase dispersa
constituida por particulas (llamadas también micelas) que contienen monémero, polimero y
radicales que dan comienzo a la reaccion de polimerizacion mediante el mecanismo de
radicales libres, estas particulas estan dispersas en una fase acuosa que generalmente
contiene gotas de mondmero dentro de la fase acuosa; se emplea un jabén u otro agente
emulsificante para estabilizar a las pequefias gotas de mondmero contenidas en la fase
organica denominadas micelas, el iniciador se descompone generando radicales primarios
que se difunden de la fase acuosa hacia las particulas para que se inicie el crecimiento del
polimero. En un reactor por lote la cantidad total de mondmeros es inicialmente cargada
dentro del reactor, o bien en.un reactor continuo de tanque agitado uno o més mondmeros
son alimentados, los mondmeros forma una fase discontinua separada y ellos son
presentados como gotas dispersadas en el sistema. Estas gotas actian como reserva
suministrando mondémero a las particulas de polimero el cual es el principal sitio de
polimerizacion. En este sistema de tres fases (particulas de polimero, gotas de mondmero y
fase continua acuosa) la composicién del copolimero formado depende de la concentracion
de los mondmeros en las particulas de polimero. Las particulas de polimero son el producto
final denominado litex y/o hule sintético.

La demanda de hules sintéticos teniendo propiedades especiales y mejor desempefio
para aplicaciones de ingenieria tiene recientemente un rapido incremento de interés industrial
y académico en avanzado modelado y control de reactores de polimerizacion en emulsion. El
cantrol de estos reactores es particularmente dificil debido a la naturaleza de la emulsién y la
complicada dinamica no lineal del proceso, como también debido a los problemas asociados
con las mediciones de las propiedades def producto (Dimitratos, 1989). De cualquier modo,
para lograr el control por computadora es necesario la implementacién de estimadores de
estados y algoritmos de control para superar tales dificultades y producir los polimeros con
las propiedades especiales que se requieren, para la industria de neuméticos, recubrimientos,
tintas, plasticos, etc.

Las propiedades especificas del producto se pueden obtener de la copolimerizacion
de dos mondmeros distintos, la copolimerizacion ofrece la ventaja de que las propiedades
pueden ser muy diferentes dependiendo de como estén repartidas y acomodadas las unidades
monomgéricas a lo largo de la longitud de la cadena del polimero (composicion instantanea),
la composicon del copolimero requerida para otras industrias se puede lograr controlando
las velocidades de insercién (velocidades de polimerizacion) de los diferentes monémeros en
la longitud de las cadenas poliméricas. Estas velocidades de reaccion dependen de la
concentracion de cada monémero en la particula de polimero.
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La polimerizacidon en emulsion ofrece las ventajas de sintetizar polimero de alto peso
molecular y conseguir altas velocidades de polimerizacién, se puede eliminar facilmente el
calor producido por la reaccién exotérmica y también ofrece la posibilidad de controlar la
microestructura de las cadenas poliméricas.

La estimacion y control nos permite inferir las variables de calidad como
composicion instantanea, concentracion de cada monomero, conversion total, fraccion de
s6lidos, distribucion de pesos moleculares e indice de ramificaciéon que no se pueden medir
en linea, mientras que el control retroalimentado o supervisorio (para detectar fallas), nos
pueden permitir llegar mas rapido y exacto a las propiedades del producto como se
requieran.

1.3 Motivacion y Justificacién del Problema

El hule sintético es un producto de gran importancia para muchas industrias como de

* la industria automotriz, del calzado, de neumaticos, etc. La elaboracion del hule mediante la

copolimerizaciéon de dos mondmeros diferentes (estireno y butadieno) permite modificar las

propiedades del polimero para obtener productos con requerimientos especificos y exigentes

en grado y calidad, teniendo como consecuencia un alto valor agregado al polimero (ver
figura1.1).

RESISTOL

Figura 1.1a Polimeros con alto valor agregado Figura 1.1b Polimeros con poco valor agregado

Para lograr el propoésito de la investigacion se propone un modelo matematico que
describe la dinAmica no lineal del reactor de copolimerizacion en emulsion de estireno y
butadieno, como no se pueden medir directamente las variables de calidad, es necesario
construir un esquema de monitoreo en linea basado en el modelo que describe el
comportamiento del reactor y a partir de mediciones disponibles en linea durante el proceso.
Por tal motivo se justifica la presente propuesta de investigacion en la que se estudia el
problema de estimacion densito-calorimétrico y estimacion baro-calorimétrico en un reactor
por lote agitado de la polimerizacion en emulsion de butadieno y estireno.
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Definicion del problema

El problema consiste en la implementacion de dos esquema de monitoreo en linea de
los estados () y las variables de calidad (P) a partir de mediciones en linea de temperatura

del reactor, temperatura a la entrada y salida de la camisa, flujo masico del fluido
refrigerante en la camisa, presion y fraccion de solidos (u, y) que determinan la calidad del
hule sintético (ver figura 1.2). Se piensa en un ambiente industrial, y el esquema se concibe
para que el estimadot solo requiera de balances de materia y energia, ademds de que no se
requiera el modelado de la cinética de copolimerizacion en emulsion

Pyet Control u ! y

retroalimentado Ll
{X Estimador

de estados

Figura 1.2.- Esquema para implementar un estimador en linea
1.4 Antecedentes para la Estimacion y Control de Propiedades

Hanna (1957) propuso para un proceso de copolimerizacion por radicales libres en
un reactor por lote isotérmico, que el mondomero mas reactivo se adicionara al reactor en
forma lenta para mantener fija la composicion del comondmero inicial durante la
polimerizacion. Ay y Gala (1969) propusieron un control en la temperatura para producir un
copolimero con una composicion uniforme.

Jobn P. Congalidis (1989) implement6 un sistema de control que fue disefiado
usando una combinacion de control prealimentado y retroalimentado. El objetivo del control
retroalimentado es para compensar las perturbaciones ocasionadas por el recirculado del
vapor en la alimentacion del reactor el cual perturba las propiedades del polimero.

Guyot (1981) en una polimerizacion en emulsion implementé un esquema de
realimentacion en ¢l cual siempre la proporcion molar de los mondmeros en el reactor es
constante para producir copolimeros de composicion constante. Ellos usaron una técnica
donde la velocidad de adicion de uno de los monomeros fue la variable manipulada y el
método fue aplicado para el sistema de copolimerizacion en emulsion de estireno-
acrilonitrilo. Su resultado mostr6 una composicion del copolimero que variaba en el tiempo.
Los autores atribuyen esto a la gran cantidad de acrilonitrilo el cual permanece disuelto en
fase acuosa y no es polimerizado.



Pittman-Bejger (1982) desarrollaron un autosintonizado optimizado para mejorar
propiedades del copolimero semejante como una distribucion de la composicién de
copalimero. Se empleo un filtro de Kalman con experimentos en una copolimerizacion en
solucién por radicales libres de estireno-metil metacrilato, y demostraron la factibilidad de la
estrategia de control.

Johnson (1982) desarrollé una estrategia de control a lazo abierto. Ellos investigaron
sistemas de copolimerizacion en solucidn por radicales libres en operacién semicontinua
isotérmica, donde la velocidad de alimentacién de mondmero mas reactivo fue la variable
manipulada. La norma de control fue verificada experimentalmente en el caso de la
copolimerizacion de estireno con metil acrilato iniciado por AIBN en solucion de tolueno.

Hamielec y MacGregor (1983) analizaron tres estrategias diferentes de control de la
composicion usando un modelo para copolimerizacion de vinil acetato-cloruro de vinilo.
Todas fueron investigadas manteniendo constante la composicion, pero resultando los
productos con diferente peso molecular y longitud de cadenas ramificadas.

Broadhead (1985) desarrollo un modelo dindmico para la copolimerizacion en
emulsion de estireno-butadieno y varias estrategias de control fueron realizadas para
reactores por lote, semicontinuos y continuos. Se incluye un control proporcional integral
manipulando la temperatura del agua a la entrada de la camisa, para controlar las
propiedades de ramificado y peso molecular del producto. Este modelo fue extendido por
Gugliotta (1991) donde se afiade la computacién de distribucion de tamafio de particula y
considero la presencia de impurezas en la alimentacion de vapor. Ambos modelos fueron
extendidos para permitir la simulacion de estireno-butadieno en un tren de reactores
continuos (ver Kanetakis 1985 y Meira 1994)

En los ultimos diez afios se han venido investigando, entendiendo y aplicando
industrialmente metodologias de disefio y operacion de procesos industriales, con énfasis en
reactores de polimerizacion. Para esta clase de reactores se han abordado los siguientes
problemas: control con retroalimentacion de estados Alvarez (1990,1991) y Vargas (1992),
controf para el arranque de un reactor continuo utilizando salidas medidas Alvarez (1994),
control utilizando un estimador no-lineal Alvarez (1996), inferencia de estados a partir de
mediciones; Alvarez (1997) propone un estimador no lineal robusto de estados para plantas
de maltiples entradas multiples salidas (MIMO) no lineales (observables o detectables) con
entradas exogenas, en el cual se tienen criterios apropiados para una convergencia robusta y
procedimientos sencillos de sintonizacion, y disefios de control multivariable para aplicacion
industrial inmediata [Alvarez (1995) y Padilla y Alvarez (1997)]. En lo relacionado a
polimerizacion en dispersion (suspension y emulsion) se ha trabajado en modelado Alvarez
(1994b y 1991b) incluyendo homopolimerizacion Gonzalez (1994) co/terpolimerizacion
Zaldo (1991) en emulsion, resaltando una aplicacion de control geométrico no lineal a una
bateria de reactores de COMEX [Alvarez (1995)].
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De los pocos trabajos publicados para sistemas de copolimetizacion en emulsion.
Filtros de Kalman fuéron eficientemente utilizados en el pasado para estimacion de estados
en reactores de polimerizacion. MacGregor(1986) discutié el problema de estimacién de
estados para reactores de polimerizacion empleando un filtro extendido de Kalman usando
mediciones de densidad para obtener la trayectoria de conversion y crecimiento de particula
para la polimerizacion en emulsion de estireno en reactores por lote y continuo.

Dimitratos (1989) en una copolimerizaciéon en emulsion vinil acetato/n-butil acrilato
utilizo un hibrido filtro extendido de Kalman para la estimacion de las variables que no se
pueden medir directamente (composicion instantanea), el filtro es basado en la linearizacion
local del modelo del proceso el cual es necesario para controlar efectivamente la
composicion del copolimero producido.

Kozub y MacGregor (1992a, b) desarrollaron una estrategia de control
retroalimentado inferencial para permitir la implementacion en linea de un control a lazo
cerrado para controlar las propiedades del copolimero y un controlador retroalimentado para
ajustar los errores en las trayectorias optimas recalculadas, el estimador de estados para
inferir las variables fue el clasico filtro de extendido Kalman, en un reactor semi lote de
estireno-butadieno.

Antecedentes Sobre Estimadores Calorimetricos

En el método calorimétrico estandar (Asua (1989), Mckenna, T. F., G. Févotte
1996), se procede de la siguiente manera: se estima la generacion total de calor y se utiliza la
ecuacion de Mayo-Lewis (requiriendo un parametro cinético de particidn) para generar una
ecuacion que relaciona Ry (velocidad de polimerizacion del butadieno) con Ry (velocidad de
polimerizacion del estireno) y de ahi se determina la composicion instantanea Ry/Rp.

Diferentes tipos de calorimetros son usados para estudiar la polimerizacion en
emulsion, Manyasek (1962) estudia el mecanismo de la homopolimerizacién de estireno y
cloropreno midiendo 14 diferencia de temperaturas del reactor y la camisa. La desventaja de

este procedimiento es que el estudio de la calorimétria no se mantiene una temperatusra
constante.

Tomnell (1983) desarrollo un reactor calorimetrico para determinar la velocidad de
polimerizacion y conversién para una polimerizacién de cloruro de vinilo en emulsion. En
este reactor el calor de reaccion fue removido utilizando una camisa donde circula agua.

H. Moritz (1989) desarrollo un calorimetro a escala piloto, aplicandolo a una
reaccion de polimerizacion con la determinacion en linea de la velocidad de polimerizacion y
conversién del monémero, para una polimerizacion en emulsidn en un reactor por lote y
semicontinuo. Para realizar con estas mediciones un control realimentado de las propiedades
del polimero.
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Schuler y Schmidt (1991) a través del estimador de estados calorimetrico determinan
la produccion de calor instantanea, la conversion y velocidad de produccion, a partir de
mediciones de temperatura del reactor, temperatura de la camisa y flujos, donde se
introducen estrategias de control.

Varela de la Rosa y Klein (1996) desarrollan un reactor calorimétrico por lote para
una polimerizacion en emulsion de estireno (reaccion calorimetrica), donde el dato de
calorimétria es usado para determinar la velocidad de polimerizacion usando diferentes
concentraciones de emulsificador e iniciador. La velocidad de polimerizacién es determinada
directamente por el calor de reaccion.

L5 Objetivos del Proyecto de Investigacién

Analizar el problema de estimacion de los estados del reactor de homo-
copolimerizacion en emulsion estireno-butadieno, para la fabricacion de hule, dentro de un
marco no lineal, aprovechando los recursos y avances teéricos y practicos que se tiene en

estimacion y su aproximacion lineal convencional. Para la aplicacion industrial inmediata, a
fin de:

1) hacer un diagnostico de las posibilidades inherentes de inferir variables que determinan la
calidad del producto del proceso, ii) escoger las variables medidas y manipuladas asi como la
manera de interconectarlas, iii) implementar y valorar un estimador no lineal en linea.

1.- Desarrollo del modelo matematico que describa adecuadamente la operacion del
reactor de homo/copolimerizacion en emulsion de estireno/butadieno. Basado en reacciones
quimicas elementarias, en el entendido de modelar la cinética y el reparto de los monémeros
en las fases.

a) Desarrollo del esquema cinético.

b) Balances de materia para cada una de las especies dentro del reactor.
¢) Expresiones para las velocidades de polimerizacion.

d) Balances de energia en el reactor y la camisa.

e) Modelado de la presion del reactor

2.- Implementacion de un estimador densito-calorimétrico robusto de estados para
plantas no lineales, para inferir variables que no se pueden medir directamente en el reactor
de copolimerizacion en emulsion, a partir de mediciones en linea de temperatura del reactor,
temperatura a la entrada y salida de la camisa, flujo masico del fluido refrigerante y fraccion
de solidos.



3.- Implementacion de un estimador baro-calorimétrico robusto de estados para
plantas no lineales, para inferir variables de interés a partir de mediciones en linea de
temperatura del reactor, temperatura a la entrada y salida de la camisa, flujo masico del
fluido refrigerante y presion.

ESTIMADOR
ROBUSTO

Figura 1.3.- Esquema de mediciones que se utilizan
en el estimador para obtener las variables inferidas

1.6 Organizacion de la Tesis

La presente tesis esta organizada en cinco capitulos en cada uno se busca un objetivo
para finalmente implementar el estimador baro-calorimétrico e inferir las propiedades del
polimero y obtener un alto valor agregado a este producto, a continuacion se describe el
contenido de cada uno de ellos.

En la Introduccion se proporciona de manera descriptiva la importancia de
implementar esquemas e estimacion y control en sistemas de polimerizacion en emulsion, y
ademas del estado del arte en lo referente a las técnicas de modelamiento empleadas para la
polimerizacion en emulsion.

En el Capitulo 1 se presenta el modelo de la copolimerizacion en emulsion estireno y
butadieno, durante esta seccion se muestra la complejidad de modelar el mecanismo cinético,
para determinar los tiempos de produccion en una planta industrial para la produccién de
hule sintético. Ademas se desarrolla el modelado de la presion la cual es una medicion
fundamental para inferir las variables de interés en el esquema de monitoreo baro-
calorimétrico.

En el Capitulo 2 se desarrolla el esquema de monitoreo densito-calorimétrico para
inferir las variables de interés a partir de mediciones en linea de temperaturas, flujos y
fraccion de sélidos, utilizando solamente balances de masa y energia, sin utilizar parametros
CInéticos.



En el Capitulo 3 se desarrolla el esquema de monitoreo baro-calorimétrico para
inferir las variables de interés a partir de mediciones en linea de temperaturas, flujos y
presion, utilizando balances de masa y energia, ademas del equilibrio termodinamico
(liquido-vapor).

En el Capitulo 4 se observa el funcionamiento robusto del estimador densito-
calorimétrico afectando la velocidad de convergencia e introduciendo errores en condiciones
de operacion del reactor. Se compraran con datos obtenidos experimentalmente y simulados
{Modelando la cinética).

En el Capitulo 5 se implementa el esquema baro-calorimétrico a un reactor
experimental por lote y a escala laboratorio (Laboratorio experimental de CID, Resistol,
Lerma, Edo. De México) para la copolimerizacion estireno-butadieno en emulsién en

condiciones que emulan la operacién industrial para el proceso de la produccion del hule
sintético.



CAPITULO 1

“MODELADO DEL REACTOR DE COPOLIMERIZACION EN
EMULSION”

Introduccion

Varios modelos de diferentes grados de detalle han sido presentados en la literatura para
diferentes aspectos de sistemas de copolimerizacidn en emulsion. Los modelos mas detallados
generalmente describen vanables cinéticas, conversion y composicion del copolimero, como
también la distribucion de peso molecular (MWD) y distribucion de tamafio de particula (PSD)
(E. Saldivar, P. Dafniotis y W. H. Ray 1998). En el otro extremo, los modelos Gnicamente
describen variables cinéticas, conversién y composicion del copolimero, sin considerar la
distribucion de tamaifio de particula o describiendo solamente un tamafio de particula promedio.

En este capitulo se desarrolla un modelo matematico de la copolimerizacion en emulsion
de estireno y butadieno describiendo los fendmenos fisico quimicos (Cinética), de transporte
(difusion de radicales) y de equilibrio termodindmico (liquido - vapor), que ocurren durante la
polimerizacion. También se modela la presion en el reactor que incluye efectos de mezclado entre
monomero y polimero formado, para simular el comportamiento dindmico del proceso de la
polimerizacion en emulsion, se verifica su comportamiento con un reactor experimental. Para
posteriormente verificar que los esquemas de estimacion coinciden con la simulacién sin Ja
necesidad de modelar la parte mas complicada de la polimerizaciéh en emulsién: La cinética.
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1.1 Descripcién Fisica de la Copolimerizacion de Estireno Butadieno en
Emulsién

En el proceso de la copolimerizacion en emulsion en un reactor por lote, la cantidad total
de monbmeros, agua, iniciador, surfactante y otros ingredientes es inicialmente cargado dentro del
reactor, el monomero forma una fase organica dentro de un medio acuoso que contienen al
iniciador, esta fase organica esta presentada como gotas y su tamafio dependen de la velocidad de
agitacion. Las gotitas actuan como fondo suministrando monémeros para la fase particulas de
polimero el cual es el principal sitio de polimerizacion. La velocidad de difusion de los monémeros
desde las gotas hacia las particulas de polimero es rapida comparado con la velocidad de
polimerizacion.

El agente emulsificador o jabon se emplea para estabilizar a las pequefias gotas contenidas
en la fase organica denominadas micelas. La estructura de estas micelas es aproximadamente
esférica y contiene alrededor de 50 a 150 moléculas de surfactante adsorbidas sobre la superficie
de las gotas. Mientras que el resto de las gotas queda disperso en el medio acuoso (ver figura 1.1).

El iniciador que es soluble en agua se descompone para generar radicales libres, existen
dos destinos para estos radicales libres: el primero, los radicales se difunden por el medio acuoso
para entrar a una micela para que se inicie el crecimiento del polimero (nucleacion micelar) y el
segundo camino es que el radical inicie la polimerizacion en el medio acuoso para formar un
oligbmero que por su longitud critica deje de ser soluble en agua y precipite para formar una
particula de polimero estabilizada por surfactante (nucleacion homogénea), la coalesencia de
particulas puede ser importante.

La nucleacion micelar en la copolimerizacion en emulsion de estireno y butadieno es
predominante sobre la nucleacion homogénea debido principalmente a la poca solubilidad de los
monomeros en agua, y teniendo una concentracion del surfactante por encima de la concentracion
micelar critica (CMC).

MICELA

HINCHADA DE
MONOMERO

Figura 1.1.- Descripcién fisica de la polimerizacién en emulsion SBR
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1.2 Esquema Cinético de la Copolimerizacién en Emulsion

La polimerizacién por radicales libres involucra generalmente cuatro pasos principales
Iniciacion, propagacion, terminacion y transferencia de cadenas de acuerdo al esquema cinético
presentado anteriormente.

La iniciacion de la polimerizacion en emulsion puede ser disociativa (térmica) o quimica
(redox), los iniciadores disociativos comiinmente usados en la industria y laboratorios son solubles
en agua como persulfatos, el cual se disocia a altas temperaturas y manifiestan cinéticas de primer
orden.

Para la produccion de hule sintético a partir de la polimerizacion del estireno y butadieno a
bajas temperaturas el iniciador que se encuentra en la fase acuosa se descompone por un
mecanismo redox que involucra al oxidante iones ferrosos y a un agente reductor para formar
radicales libres, la iniciacion por redox es un proceso mas complejo, muchas polimerizaciones
iniciadas por redox pueden ser representadas en dos pasos. En el primer paso un promotor
(usualmente una sal ferrosa) reacciona con el iniciador (persulfato o peréxido) para generar
radicales primarios por un proceso oxidacién. En un segundo paso importante, el ion ferroso es
regenerado por una reaccion reduccién con un activador (sodio sulfoxilato formaldehido).
Cuando se emplea hidroperoxido mentano a baja temperatura (aproximadamente 5°C), la
descomposicion del iniciador en las fases mondmero y polimero es despreciada. Se asume que el
iniciador es localizado inicamente en la fase acuosa.

Estos radicales libres reaccionan con un mondémero que se encuentra en la fase acuosa para
formar un monémero “activado” (radical monomerico), pero también existe la probabilidad de que
el radical del iniciador se difunda atraves del medio dispersante y pueda entrar a una micela. El
monoémero activado puede seguir reaccionando (propagandose) con mondémeros para empezar el
crecimiento de oligomeros que son relativamente soluble en agua hasta alcanzar un tamaiio critico
y precipitar para formar una particula de polimero estabilizada por el surfactante.

Los oligomeros y radicales libres que se encuentran en el agua pueden reaccionar con otra
especie de radical ocasionando la terminacion de la cadena polimerica, las reacciones de
terminacion bimolecular pueden ocurrir por dos diferentes procesos quimicos, por combinacion y
desproporcion.

La terminacidon por combinacion involucra a dos cadenas polimericas terminando con
radicales del tipo i (estireno o butadieno) que reaccionan para formar una cadena de polimero
“muerto” (no activado). La terminacion por desproporcion se lleva a cabo por la abstraccion de
un atomo, por ejemplo un atomo de hidrogeno es transferido desde un radical libre a otro,
resultando la formacion de dos cadenas polimericas, una terminando saturadamente por la
absorcion del &tomo y la otra cadena con un doble enlace.

El radical oligomerico o libre puede difundirse por el medio acuoso para entrar a una
micela donde la concentracion de mondémeros es mucho mas alta que en la fase acuosa (debido a la
poca solubilidad de butadieno y estireno en agua) y empezar la polimerizacion en la fase particulas
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de polimero, mientras contintia el hinchamiento de la particula por la propagacion (pasos 5a - 5d),
el monoémero que ha sido convertido a polimero es reemplazado por el transporte del mondémero
desde las gotas de mondémero. Eventualmente todo el monémero en las gotas es consumido y las
gotas desaparecen quedando dos fases en la emulsion (fase acuosa y particulas de polimero).

Como la propagacion continua el monomero es consumido y como consecuencia el volumen de la
fase particulas decrece.

Las reacciones por transferencia de cadena a mondémero, agentes de transferencia
(modificadores), iniciador y polimero, se llevan a cabo por la transferencia de atomo o la
abstraccién de un atomo generando un nuevo radical. La transferencia de cadena a mondmero es
un paso en el cual una molécula de monémero termina una cadena polimerica “viva” (activada
terminando con un radical monomerico) formando una cadena de polimero muerto y un radical
monomerico. En polimerizaciones en emulsion la transferencia de cadena a mondmero prevalece
con respecto a las otras en la formacion de cadenas de transferencia en la ausencia de
modificadores o agentes de transferencia de cadena.

Agentes de transferencia de cadena pueden ser introducidos en la polimerizacion en
emulsion, estos agentes sirven para tener una distribucion de pesos moleculares mas uniformes del
polimero formado. Los agentes de transferencia utilizados comunmente son dodecyl mercaptano,
en este caso la abstraccion de un dtomo de hidrogeno del agente da origen a un radical (agente)
que muy probablemente reacciona con una molécula de monémero para reiniciar el crecimiento del
polimero, y por otro lado ¢l dtomo de hidrogeno del agente reacciona con la cadena polimerica
activa para formar una cadena de polimero muerta, terminando saturadamente por la absorcion del

atomo. Como consecuencia las transferencias de cadenas promueven la transferencia de especies
de radicales libres.

La terminacion en la fase particulas de polimero se realiza igual que en la fase acuosa por
terminacion bimolecular, y se puede llevar acabo por combinacion y desproporcidn.

E!l esquema cinético anterior, aun cuando no se detallan la totalidad de reacciones que se
llevan a cabo en la emulsi6bn, describe de manera satisfactoria el comportamiento de la
copolimerizacion en 'emulsién para el estireno y butadieno, ademas se puede despreciar las
reacciones de propagacion y terminacién en la fase acuosa por la poca solubilidad de los
mondémeros y también debido a la longitud critica del copolimero en la fase acuosa del butadieno
es de 5 mientras que para el estireno es de aproximadamente 3 (R. G. Gilbert 1995).

Efecto “Gel” o0 “Trommsdorfl”: es la autoaceleracién de la velocidad de polimerizacion.
Debido al consumo del monémero y al crecimiento del polimero la viscosidad dentro de las
particulas aumenta, esta viscosidad ocasiona severas limitaciones difusionales dentro de la fase
particula de polimero y por lo tanto la velocidad de terminacién es lenta y el nimero de radicales
por particula se incrementa.
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DESCOMPOSICION DEL INCIADOR

: I-jfﬂ—ﬂl’. , (1.13)
1+ Fe? —S 5 Tey Fe* (1.1)
Fe** + A——kl—»Fe“—%X" (1.1¢)
e+ S, —Kn 5 gl o (1.1d)
Ie+ B, J—'f‘?—.»Biv . (1.1e)

PROPAGACION EN LA FASE ACUOSA

S eyt S, LN Shtle (1.2a)
Ste + B, LR BL*e (1.2b)
BL e+ S, K, Sitle (1.2¢)
Bl e+ B, LN Bltle (1.2d)
L=0,. ,cr-1

TERMINACION EN LA FASE ACUOSA

Por desproparcién

She + S o Kas D: 4+ D™ (1.3a)
S +B‘3-~—1§@h—+ DL + D™ (1.3b)
3L e 4 B™e_Kab | DL +D™ (1.3¢)
‘or combinacion

ooyt ST oK, Df,““:. ' (1.4a)
Le+Bre—Xar , piem (1.4b)
3L oyt BT e gKat pLm (1.4c)
=0, er~1

PROPAGACION EN LA FASE POLIMERO

Sy *e+ S, LN S;e | (1.52)
Sye + B, L' 3N Bt (1.5b)
Bye +S, K, Si*'e (1.5¢)
Bl oo+ B, N Bl*e (1.5d)

TRANSFERENCIA DE CADENA PARA
MONOMERO EN LA FASE POLIMEROQO

L kxsg L 0
Sye+ 8§, —®—>D) + 8§, (1.6a)
St e+ B Lsﬁ*ab‘* +Ble (1.6b)
p e p P p @ :
k
Ble +§, —s 5Dl 4 5o (1.6¢)
k
B e+ B, —%2 5D + B)e (1.6d)

TRANSFERENCIA DE CADENA PARA EL
AGENTE EN LA FASE POLIMERO

S + X, —m,X%e 4 D (1.7a)
Ble + X, Kt ,x04 4 DL (1.75)

TERMINACION EN LA FASE POLIMERO

Ste 4+ ST o Kas | DL + D% (1.8a)
Ste 4+ Bme_Kab_, pL 4 pm (1.8b)
Bl eg+ B e—Sdb , DL L D" (1.8¢)

Tabla 1.1.- Esquema cinético de la polimerizacién en emulsion SBR
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1.3 Modelado Matematico de un Reactor de Copolimerizacién en Emulsién

Para el modelo de la copolimerizacion en emulsion para estireno y butadieno en un reactor
continuo agitado se desarrolla un balance de materia para cada especie dentro del reactor, y se
obtiene las siguientes ecuaciones diferenciales que describen la tasa de cambio de los estados.

REACTOR DE COPOLIMERIZACION EN EMULSION
Mondmero 1 2

St

Figura 1.2.- Reactor de copolimerizacién en emulsién.

Hay trece estados (x¢): Masa de monomeros (M —butadieno- y My —estireno-), masa de
monémeros en forma de polimero (Py y P»), iniciador (I), masa de surfactante (S), masa de agua

(W), masa total (M), agente de transferencia (X), masa del oxidante (Fe), masa del agente
reductor (RA) y nimero de particulas (N). Posteriormente en la seccion 1.7 se desarrolla el
balance de energia para conocer la dinamica de la temperatura del reactor y la temperatura de la
camisa

Balance de masa para el monoémerol (butadieno)

. M
M,

Balance de masa para el monémero2 (estireno)

t

Balance de masa para el polimero1 (polibutadieno)
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. P
Balance de masa para ¢l polimero2 (poliestireno)
P,=R, +w ——w&— (1.13)
2 2 P2e Mt .
Balance de masa para el iniciador
I=-Ry+wy,— w~1~ (1.14)
Mt
Balance de masa para el surfactante
S = wg, -—w——s—— (1.15)
M,
Balance de masa para el agua
. w
W = - W 1.16
WWe w Mt ( )
Balance de masa total
M, =w, — W (1.17)
Balance de materia para el agente de transferencia
M,
Balance de masa para el oxidante
Fe
Fe = wg, — w— 1.19
Fe Mt ( )
Balance para el agente reductor
RA
RA = wp, - W— - Ry, (1.20)
M,
Balance para el nimero de particulas
. 1
N:Rm'-wﬁ (121

En este modelo se describen ademas de los estados, las velocidades de polimerizacion del
butadieno (R)), la velocidad de polimerizacion del estireno (R»), la velocidad de descomposicion
del iniciador (Ry), la tasa de reacciéon del agente de transferencia (Rx), y el flujo masico de entrada
de cada especie (wi) y flujo mésico total (w) a la salida del reactor.
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1.4 Velocidades de Reaccién y Polimerizacién

Las expresiones para las velocidades de reaccién que aparecen en las ecuaciones
diferenciales que describen la concentracion molar en el tiempo de cada una de las especies
contenidas en el reactor, ya sean para la produccion o consumo de una especie dada, pueden ser
desarrolladas basdndose en el esquema cinético presentado en la seccidn 1.2.

La velocidad para la déscomposicién del iniciador por calentamiento se puede obtener a
partir de la ecuacion (1.1a). El cual se disocia a altas temperaturas y manifiesta cinéticas de primer
orden:

R, = 2fk 1], (1.22)

Donde ka es la constante de la velocidad de descomposicion del iniciador. El factor de
eficiencia del radical f, el cual usualmente tiene un valor entre 0.5 y 1.0, explica que en realidad
no todos los radicales persulfatos inician los radicales polimericos. Y [I], es la concentracién del
iniciador en la fase acuosa.

La velocidad de descomposicion del iniciador por un mecanismo redox es maés
complicada, como se menciono en la descripcion de la cinética la descomposicién por redox se
realiza en dos pasos. En el primer paso un promotor reacciona con el iniciador para producir
radicales primanos por un proceso de oxidacion, ecuacién (1.1b). En un segundo paso importante,
el ion ferroso es regenerado por una reacciéon oxidacion reduccién con un activador (sodio
sulfoxilato formaldehido)

R, =fkJFe* | lIl, (1.23)

Donde k; es la constante para la descomposicion del iniciador y lFe"'L es la

concentracion del ion ferroso en la fase acuosa. Para un sistema donde existen los dos procesos

descomposicion térmica y redox la velocidad de descomposicion del iniciador de acuerdo al
esquema cinético:

R, =fk,[JFe™ |, [I], +2fk,[il, (1.24)

Aunque la velocidad de generacion de radicales se puede obtener a partir de la ecuacion
(1.23) necesitamos conocer la cantidad de ion ferroso. La velocidad de reaccion para ion ferroso
se pueden deducir utilizando las ecuaciones (1.1by 1.1c) del esquema cinético.

R, =l fFe* [ [AL, -k, fFe**].) (1.25)
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Donde k; es la constante para la regeneracion del ion ferroso y [A]W es la concentracion
del agente reductor. Mientras que la velocidad de reaccion para el agente reductor es:

Rea=k,|Fe” | [AL, (1.26)
ESTADO CUASI-ESTACIONARIO

En las velocidades de reaccion anteriores no conocemos la concentracion de iones férricos
y ferrosos, asi como también no conocemos la concentracion de radicales primarios en la fase
acuosa, por lo tanto con la suposicion de estado cuasi-estacionario podemos desarrollar
expresiones para las tasas de reaccion en términos de concentraciones medibles (de estados) para
las diferentes concentraciones desconocidas.

En las reacciones de polimerizacion una hipdtesis cominmente utilizada es la de estado
casi-estacionario, las reacciones de las especies intermiedias son muy rapidas comparadas con las
reacciones de iniciacion, propagacion y terminacion. Aplicando la hipotesis de estado casi-
estacionario para el balance de moles del ion ferroso e ion férrico (ecuaciones (1.18) y (1.31))

obtenemos la concentracion de ion ferroso en términos de la concentracion total del fierro en el
reactor.

0={k, [Fe** |, [AL, ~k,[1}, [Fe**}.) (1.27)

donde

[Fe], =(fFe™ |, +[Fe* |.)

Sustituyendo la ecuacion anterior en la ecuacion (1.27) tenemos
0=k, [Fel, [AL, ~k,[Fe™ .[A], ~k[1}, [Fe**].)

despejando la concentracion del ion ferroso lFe“L de la ecuacion anterior
b (R

k,[al, +k1 [IL
La velocidad para descomposicion para el iniciador por el mecanismo redox es:

R, =fk1(k:([’£;f]: [ll:%lvl, J[IL (1.28)
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La velocidad de reaccion para el agente de transferencia en la fase particulas de polimero se
encuentra con las ecuaciones (1.7a) y (1.7b)

Ry =(kyuy [S ¢} [X], + ko [B oL [X],) (1.29)

VELOCIDADES DE POLIMERIZACION DE MONOMEROS

Las velocidades de polimerizacion del butadieno y estireno en las particulas de polimero
las cuales dependen del niimero de particulas que se encuentran en la emulsién, de los radicales
que estan dentro de las particulas, y de la concentracion de butadieno y estireno en la misma fase
de particulas de polimero (Broadhead et al. 1985) y (Gugliotta et al. 1991), son necesarias
conocerlas para resolver las ecuaciones diferenciales y determinar la dindmica de los estados del
reactor. La deduccion de estas expresiones se encuentra en el apéndice Al.

. (r,[BE + [s}[B] ) aN,
R = k”k#{kp&rs[SL+kan[BI,} N, (1.30)
(rs [Sﬁ +[BL[SL) Ny
“1=*~kw((kﬁrs[§x+k,.rnlsx)]lA (43h
Donde:
K pus Ky
Ig :I(; g «-;{;:

El nimero promedio de radicales por particula n es la suma del nimero promedio de
radicales terminando en estireno g y el nimero promedio de radicales terminando en butadieno

fy, N, es el nimero total de particulas y N, es el nimero de Avogadro. Las constantes

cinéticas para la velocidad de reaccion se pueden ajustar para la temperatura usando la usual
expresion de Arrhenius; por ejemplo

5
k;=Ae RT

Calcular las concentraciones de los monémeros en las diferentes fases no es trivial debido a
las fases presentes de la polimerizacion en emulsion y de los numerosos procesos de transporte
involucrados. En las siguientes secciones se calculan las concentraciones de radicales en las
particulas (ver seccion 1.5) y el reparto del monémero (ver seccion 1.6) usando equilibrio
termodindmico.
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1.5 Nuamero Promedio de Radicales en las Particulas

El nimero promedio de radicales por particula fue derivado por una formula recursiva
desde balances de radicales para sistemas de homopolimerizacién (Smith y Ewart 1948).

En 1948 Smith y Ewart basaron su teoria en el trabajo realizado por Harkins. De acuerdo a
la teoria la velocidad de polimerizacion es discutida para tres casos limites en términos de las
velocidades de formacion de radicales libres, velocidad de desorcién de los radicales desde las
particulas de polimero, velocidades de terminacion de radicales libres en el sitio de la reaccion (la
particula de polimero).

En un proceso de polimerizacion en emulsion el principal sitio de polimerizacién es la

particula latex, Smith y Ewart proponen que la velocidad de polimerizacién por cm’ de medio
externo (fase acuosa) es:

_dM] k,IM]n, Kk [M]aN,

d¢¢ N, N,
donde

0 =IN; +2N, 43N, +4N +--- 40N,

ﬂ—?l**lNl-*‘ZNz +3N3 +4N4+-..+nNn

N, N

P

N, =N;+Ny +N3 +N +---+N,

ke es la constante de propagacion [M}r y [M], es la concentracion molar de monémero
total y la concentracién de monémero en las particulas, n, es el namero total d¢ radicales en
particulas, n son el namero de radicales por particula, i1 es el nimero promedio de radicales por
particula de polimero, N, es el nimero total de particulas de polimero por cm’ de aguay N, es
el nimero de Avogadro

En la emulsion existe una fase acuosa que contiene suspendidas particulas de polimero,
cada una de estas particulas tiene un volumen v y un érea interfacial a. Suponemos que los
radicales libres son iniciados Gnicamente en la fase acuosa, entonces la velocidad de entrada de los
radicales libres por particula esta dada por:

donde p' es la velocidad total de entrada dentro de las particulas
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Cuando un radical libre ha entrado a la particula polimerica, puede ocurrir que un radical
reacciona formando una cadena polimerica cuya actividad puede ser destruida o ser transferida al

exterior de la particula (desorcion de radicales). La velocidad de desorcion de los radicales fuera
de las particulas esta dada por:

ii_n. :_,—._kd 3(2)
dt v

Donde ks es una constante especifica de la tasa de ocurrencia de la desorcién de
radicales, a es el 4rea interfacial a través de la cual toma lugar la transferencia, y v es el volumen
de la particula, n/v es la concentracion de radicales en la particula. Suponemos que la destruccién

de radicales se efectia Gnicamente por terminacion mutua, la velocidad de terminacion en una
particula esta dada por:

%1:— =-2k, n[ (n«l)]

v

Donde el factor 2 es debido al hecho de que dos radicales son destruidos por cada evento
de terminacidn, k, es la constante de la velocidad de terminacion bimolecular y (n—1)/v es la

concentracion de radicales libres con los que cualquiera de los n radicales puede reaccionar.

Si estos tres eventos (entrada, terminacion y desorcion) son los Gnicos que necesitan ser
considerados para determinar el nimero de radicales en las particulas, entonces las, N1, N2, N3,...,

Nn particulas  conteniendo 0, 1, 2,.., n estdn relacionadas por la siguiente ecuacién
generalizada:

d?n =Ny (&)+Nn+lkd a[—‘———(n+1)i|+Nn+2kt [£n+2Xn+l):]
t N v v

e

Esta ecuacion es conocida en la literatura como la ecuacion de recurrencia de Smith y
Ewart, la cual puede asumirse que cumple la condicion de estado estacionario.

N ( %)+Nn+lkd 8[(:::1)}1\1”,1:{@%{@]

R OERE

(1.32)

(1.33)
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1

Formulas recursivas han sido derivadas para sistemas de copolimerizacion, pero esta
solucién es extremadamente dificil. Un considerable numero de pardmetros y coeficientes son
involucrados en los diferentes fendmenos. La ecuacion de Smith y Ewart en estado estacionario
para un sistema copolimero es como sigue, siguiendo el procedimiento de (Nomura y Fujita 1985).

O:p'(NxH —Nn) + Kk, a[(ﬂ'*‘l)Nnn "'nNn] (1.34)
sk 2Xn+)N, ., - nla-D)N, ) |

Esta ecuacion informa sobre la entrada de radicales hacia las particulas, desorpcién de

radicales y terminacion bimolecular. El nimero promedio de radicales por particula, puede ser
obtenido usando la ecuacidn derivada por (O’Toole 1965).

3 nN,
rIzn%) _a 1, (a) (1.35)
Z Nn 4Im-l (a)

n=0

El orden m y el argumento a de la funcién modificada de Bessel In(a) de la ecuacion
anterior estan definidas como:

1
a= §P~ ? m:-li"- (1.36)
kt kt

Para calcular el numero promedio de radicales por particula utilizamos la siguiente
expresion en fraccion continua como se sugiere en la literatura (Ugelstad 1976).

(1.37)
2 a?
- /4
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VELOCIDAD DE ENTRADA DE RADICALES A LAS PARTICULAS.

La concentracion de radicales en las particulas depende de la velocidad de entrada de
radicales p’ (iniciado y/o monomericos), la desorcion de los radicales ky y la terminacion

bimolecular k, . En la figura 1.3 se describe estos tres eventos, los cuales dependen de procesos
difusionales y cinéticos, y por lo tanto de un gran mimero de parametros involucrados.

-

Figura 1.3.- Descripcibn fisica de Ia entrada, desorcién y terminacién
de radicales en las particulas de polimero.

Entonces para la velocidad de entrada de radicales el proceso que gobierna es la difusion
de los radicales en el medio acuoso hacia las particulas considerando una nucleacién micelar,
ademas de la velocidad de generacion de radicales libres. Las velocidades de entrada para radical
tanto radicales de iniciador como radicales monomericos es modelada como:

emo = 2nkmoCll o} (1.38a)
€ms = AmKnsCISe], (1.38b)
€mn = 8nkasC[B ], (1.38¢)

Donde k. es el coeficiente de transferencia radicales (i = iniciador, estireno y butadieno)

entrando a las micelas, a,, es el area de la superficie de la micela, y C es la concentracion micelar

en numero de micelas por litro de fase acuosa. Aqui la entrada de radicales a las particulas
formadas por nucleacion homogénea es despreciada, ademas de ser también despreciada la
reentrada de radicales.
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DESORCION DE RADICALES

La desorcion de radicales libres desde la particula de polimero ocurre en 2 etapas en serie,
en la primera, se forma el radical monomerico por reacciones de transferencia de cadena (a
monoémero y a agente de transferencia) y en la segunda, el radical debe difundirse al exterior de la
particula. La siguiente expresion determina la desorcion de radicales del tipo i

k,= ky(s,m by, +K5(s,m )y i = B,S (1.39)

Donde kg(s,m) es la frecuencia de generacion de radicales monomericos del tipo i desde las
particulas teniendo una masa de polimeromy ny, ny, ... n; + 5, . . . 0. radicales, y la v, y y;son

las probabilidades que tiene un radical monomerico del tipo i o un radical del agente de
transferencia respectivamente sé desorba, anteriormente producido por una reaccion quimica (E.
Saldivar, P. Dafniotis y W. H. Ray 1998). La variable s solamente tiene valores de O que se usa en

términos de ganancia y 1 en términos de pérdida de radicales. La ki (s,m) es la frecuencia de
generacion de radicales del agente de transferencia asociado con el tipo 1. Las frecuencias son:

ka = 2 kgplik j=BS i=BS  (140)
i=s

T. = [iL ; . i = =

ki =—2— 3k, ,.p;[Xb i=B,S r=B,S (1.41)

2l =

r=8

Donde k,; es la constante de la velocidad de transferencia de cadena desde un tipo de
radical j al monomero i, k;, es la constante de la velocidad de transferencia de cadena desde un

tipo de radical j al agente de transferencia de cadena X. Y [X],, es la concentracion del agente de

transferencia en las particulas. Y p; son la fraccion del tipo de radicales i en las particulas. La
probabilidad v, es:

K

0i
¢

Kt kgl

v, j=BS  i=BS

donde k,; es la constante de la velocidad de reiniciacion de un radical del tipo i con un

monoémero j (frecuentemente se aproxima por k; ), cuando la constante de reiniciacion tiene el
valor de cero, el radical sale de la particula, y

12 D,D,
" d; k,, D,; + 2D,

(1.42)
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Donde dj es el didmetro de la particula, D,; y D,; son el coeficiente de difusion de
radicales monomericos en la fase acuosa y particulas respectivamente. Y k.. es el coeficiente de

reparto entre la fase acuosa y particulas de polimero para el monémero i, o agente de transferencia
de cadena. : '

El coeficiente de velocidad de desorcion se obtiene a partir del conocimiento de las
constantes de transferencia de cadena de mondmero y agente, y de la difusion de los radicales
dentro de la particula hacia la superficie. La transferencia de masa a través de una pelicula exterior

de la particula en la fase acuosa constituye el mecanismo usado para derivar las ecuaciones de
desorcion.

TERMINACION BIMOLECULAR

Si dentro de una particula se encuentran dos o mas radicales, suponemos que la
destruccion de radicales se efectia inicamente por terminacion mutua, la constante de terminacion
bimolecular esta dada por:

2
i . 1
kt :m(ktss +2leB 'Yp +ktBB YP {1+YP ) (143)

Las constantes de terminacion de la ecuacion anterior fueron ajustadas por e} efecto Trommsdorff
o efecto “gel” utilizando las correlaciones propuestas por (Richards y Congalidis, 1989).

ks =kisso exPlz(lﬁtssst k528 +KissaXs )]

kign =K@po explz(ktBBIXB +kgp2Xh +KmpaXn )J

Kisp 2»\/ kzss kgs
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1.6 'Reparta de Monémero

Durante e} proceso de la copolimerizacion en emulsion se realiza bajo 1a presencia de tres
fases, una es la fase gotas d¢ mondmero compuesta en su mayor parte por los mondmeros y en
poca proporcidn agua, la fase acuosa compuesta la mayor parte de agua y en mucho menor grado
el iniciador, monomeros y radicales, y la fase particula de polimero que contiene el polimero
formado durante el transcurso de la reaccion y los mondmeros. Para calcular el reparto de los
mondmeros en todas las fases realizamos los siguientes balances de materia en estado estacionario
y ademés del equilibrio termodinamico (P. Dafniotis y E. Saldivar 1990),. Balance de masa para
fos mondmeros es estada estacionario

M, =[Bly v, + B2V, + [BE'V, (1.44)
M, =[S[f v, + S v, +[SF'Y, (1.45)
Los voliimenes de la fase acuosa (Vy), el volumen de las gotas de monémeros (V) y el

volumen de las particulas (V) son incognitas en las ecuaciones en los balances de masa de los ',

monomeros. Mientras que el equilibrio termodinamico esta modelado por los coeficientes de -
repmo ( e ’i

[B]d K sk L

BR " fsh

B B
R R

Ko =

Donde los superindices m denota la base masa y los subindices denotan la fase en donde s¢ o

,,,,,

encuentra el mondmero. Utilizando las ecuaciones (1.44), (1.45) y los coeficientes de reparto o

podemos encontrar una expresion para la concentracion en masa de los mondmeros en cualquiera
de las fases

. M M
Bl = ‘ [sk = ’
de de2
V, 4=+ Vy — V, +—"—+V,
w, prl oW, v,
Bl = s
VoK +Vy VK, "V K, Ve VoK,
M m M
Bl = ‘ [sI; 2
Kpi v Kpw, Vv
V, o4V, \A 2 4V,
del dwl deZ dw'l
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Por otro lado, e total hinchamiento de polimero es definido en Ja literatura (Guillot 1986)

Vp Z; [Mi ]pm
Pol

M, =B, S (1.46)

Donde Pol es la cantidad total de polimero en la fase particulas de polimero en base masa y & es
un parametro estimado empiricamente.

La aditividad de volumen en la fase acuosa

LMl w
=1 Pi ViPw

=1 M;=B, S (1.47)

La aditividad de volumen en la fase particulas de polimero

2 M]p Pol

2

i=1 pi Vp pp

=1 M,=B, S (1.48)

Las ecuaciones (1.46), (1.47) y (1.48) forma un sistema de tres ecuaciones algebraicas no
lineales con los volumenes de las fases como variables desconocidas.

M, N M, _ Pol
K iw \Y Ky &V
Vbt iV L Vo, 2 P
K P K
PWI PWI PW,‘, sz
" "%
p1 N P2 . Pol -
v, K v, Ko, Vo0,
V,+ +Vy V,+ +Vy
prl ¥y prz K""’z
M, / M, /
/P e /e W -

Vprwl+Vw+Vde W, VoK +V +Vdew Vi, Pw

Resolviendo el sistema de ecuaciones se pueden calcular los volimenes de la fase acuosa
(Vw), el volumen de las gotas de mondmeros (V4) y el volumen de las particulas (Vy).
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Para calcular los volumenes de las diferentes fases se tiene un conjunto de tres ecuaciones
algebraicas no lineales y tres incognitas (Vy, V, y V). Pero para el sistema en particular de
polimerizacion de estireno-butadieno el conjunto de ecuaciones se puede reducir a dos ecuaciones
algebraicas con dos incognitas (V4 y V,) con las siguientes suposiciones y obtener expresxones
algebraicas lineales sencillas para los volumenes de las fases

o Para el estireno y butadieno los coeficientes de reparto que se reportan en la literatura, de
estos datos obtenidos se puede decir que el coeficiente de reparto del butadieno entre la fase
gotas y la fase particulas es igual al coeficiente de reparto del estireno entre las mismas fases.

Como los monémeros son pocos solubles en agua, las cantidades de monomeros, radicales e
iniciador en el medio acuoso son despreciables comparadas con la cantidad de agua, entonces
se puede suponer que el volumen de la fase acuosa ¢s igual al volumen del agua en el reactor.
Las ecuaciones de el balance de masa en estado estacionario para el butadieno y estireno son

M,=[BJf v, + [Bl'V, (1.49)
M, =[Sy v, +[s[' v, (1.50)

Y el equilibrio termodinamico del monémero i entre la fase gotas y particulas, queda de acuerdo a
la lista de parametros (ver apéndice A)

Ke :[B]fn =2 : K4 *Eld,
1 [B] v R
M M
Bl"=— 1 ] S —" - 1.51
[BS V, +K g Vs b=+ Ky, V, (1212)
) M m M
Bl =——— sl =——— (1.51b)
p K 14 +Vd
oy dp,

El mondémero forma una fase discontinua separada y ellos son presentados como gotitas
dispersas dentro del medio acuoso. Estas gotitas actian como fondo suministrando mon6émeros
para las particulas latex el cual son el principal sitio de polimerizacion. Conforme la reaccion va
avanzando las gotas se reducen hasta desaparecer quedando solamente las fases particulas de
polimero y acuosa. Entonces tenemos dos casos, el primero cuando existen las tres fases y el
segundo cuando las gotas se terminan.

Caso a: Cuando existen las tres fases, ( Vg, V, y V,#0)
Hinchamiento del polimero

M, M, _ Pd

Vp+Vdepl VerVdep2 3V,

(1.52a)
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Aditividad de volumen en la fase particulas de polimero

M M,
/Pl N /pz L Pot

= (1.52b)
\2 +Vdepl v, +v,311<dp2 V.0,

Las ecuaciones (1.51a) y (1.51b) son un sistema de dos ecuaciones algebraicas no lineales
con dos incOgnitas. Resolviendo el sistema se pueden calcular el volumen de las gotas de
monoémeros (V) y el volumen de las particulas (V,) en témminos de los estados del reactor.

szl (1.53a)
P
Vo( M
V=2 —1 1.53b
2 (PolS ) ( )
V___Pol& M, +POIS M, +Pol (1.530)
P Mip ) Mip,) &

Caso b: Se terminan las gotas (V,;=0)
Aditividad de volumen en la fase particulas de polimero

M M,
Y . % ,Pol _

= (1.54)
VptVeKg Y, +VeKg Y,

El volumen de las particulas es:

y,=M M Pol (1.55)
P1 Pz Pp

Ya calculado el volumen de cualquiera de las fases se puede obtener el reparto de los
monomeros en términos de concentracion en base masa con la ecuacion (1.51a y 1.51b), y
después calcular las fracciones volumen de los mondmeros en cada fase.

M. [7
d’ij:'[""”L : M;=B, S y j=d,w,p

Donde ¢; es la fraccion volumen de los monoémeros en la fase j, [Mi];" es la

concentracion masica del monidmero en la fase j y p, es la densidad del mondmero 1.



1.7 Balance de Energia

El disefio térmico de los reactores de polimerizacion es de vital importancia para lograr una
operacion adecuada y segura del proceso. Las reacciones de polimerizacion involucran la
conversion de un doble enlace de 4tomos de carbono a un enlace sencillo, lo cual esta relacionado
con un proceso de generacion de calor del orden de 10 a 20 kcal/mol, (Rodriguez, 1984) y en el
caso de la polimerizacion el butadieno es de 17.6 kcal/mol (Platzer, 1970). Lo cual a su vez tiene
como consecuencia directa una elevacion de calor (reaccion exotérmica) bastante considerable. La
produccion de calor depende de la tasa de reaccion de cada monémero (R,) y de su calor de

polimerizacion (AH,). Entonces la velocidad de generacion de calor se puede evaluar por medio
de la expresion

Qg=£;§?qa,+f§§5}g (1.56)

1 2

Generalmente el proceso global de transporte de calor entre el reactor y la camisa de
intercambio de calor involucra tres procesos que ocurren en serie, transferencia de calor
convectivo entre el reactor y la pared interna del mismo, conduccion térmica a través del cuerpo
del reactor y transferencia de calor convectivo entre la pared externa del reactor y el fluido
conterudo en la camisa.

La produccién de calor debido a la reaccion en un reactor agitado es removida por un
sistema de enfriamiento en el cual circula un fluido refrigerante. Ahora bien el proceso de remover
el calor depende de la diferencia de temperaturas entre camisa y reactor, el area disponible para la
transferencia de calor (A) y el coeficiente global de transferencia de calor (h) que es funcion de los
tres procesos mencionados anteriormente. Entonces el calor intercambiado se puede evaluar por
medio de la expresion

Q. = hAlT-T;) (1.57)

Balance de energfa en la chaqueta

(McCchc 5 MijjTj)==ijp,-(T,-e—Tj)+Qe (1.58)

Donde M y M; son la masa del cuerpo y camisa respectivamente, Cp. y Cp; son las
capacidades calorificas del cuerpo (metal) y del fluido refrigerante en la camisa, w; es el flujo

mésico del fluido en la camisa. Si suponemos que la temperatura de cuerpo del reactor es
aproximadamente igual a la temperatura de la camisa

T, = Q¢ + wicp (T, - )7 (1.59)

Donde : C; = [McCpe + MCp;]
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(Mt'CpT) =Qg— Qe+ Wy —wy, (1.60).
Donde los términos de entrada y salida del balance de energia son.

Whe = (W MiCPMiThie + Wan2CP o Thaze + WWCPWTWe) wy = CpTw
El producto de las derivadas del balance de energia de la temperatura del sistema
MCpT + CpTM + MTC, =Q, - Q,+ w . —w,

La capacidad calorifica de la mezcla es la suma de la fraccion masa de un ingrediente por la
capacidad calorifica del mismo componente

. M,Cp; + M,Cp, + Plchl + P2CPp2+ WC,, A
P M, "B

Para obtener la derivada de la capacidad calorifica hacemos una derivada de cocientes

. AB - AB
Cp‘-:*‘—"—B—z—“——- .

AB A-CB
B

_A
"B - B

Wi

Donde la derivada de A y B estan en funcion de los balances de materia (ver seccion 1.3) de los
componentes y las capacidades calorificas.

A=M,Cyp, +(M-M,)C,, + PCppy +(M, ~M-W =P, )Cp, + WCy,
B = M,
La expresion de la derivada de la capacidad calorifica.

= Mt

Cy

Sustituyendo 1a evolucion de la capacidad calorifica y la ecuacion del balance de masa total en la
ecuacion del balance de energia tenemos



CAPITULO 1: COPOLIMERIZACION EN EMULSION 32

CT=Q,~ Q,+ Wy ~W, ~CpT(w,—w)

M M M
—CPIT("’ R] + W “‘-ﬁ‘:‘ W)"CPIT[[“R + Wy — -—M** W} —'["*R‘ + Wy ""——M‘ W]:}
P,

t

M w P
~Cp, Tl W, —W—| ~Rtwy~—W [~ wyy——w [-| R ~—L w
o e A L)

*CNT(WW - —MW» w}LCPT(w‘7 -w)

{

Agrupando términos la ecuacion anterior puede escribirse como

CT=Q,- Q. + (WaniCriTutie + WaaCroTiae + Wy Cpu Twie)

M M
"‘CPTW e CPIT(-RI + le - —_M:“’— W)“‘sz'r(— RZ -+ WM2 - ‘M“g‘ WJ

t 1

P P. W

t t
Agrupando los términos de entrada y salida de las temperaturas de los mondmeros

CT=Q,-Q, + WiCor (Tasse ~T)+ WMZCPZ(TMZ:: ~T)+ Wy Cpy Ty, -T)

M M
— CpTW - Cpl-r(“ R} - ‘M‘]: W}“‘szT(‘"Rz - ‘“‘ﬁz* W)

t
P P w
«Cp Tt Ry =L w |-C R,~ 2w -Cp T ~—wW
Ppl(lM‘]PpZT(lMt]PwT(MtJ
Agrupando términos semejantes

CT=Q, - Q. + leCPI(TMIe -T)+ WMZCPZ(TMZc "T) + Wy Cpw (Twe “T)
+| —2 Cpy A= Chpy+—Cp 1+ =5 Cp 5 +—-Cp, [TW
( M, Pl M, P2 M, Ppl M, Ppz g P

1
Balance de energia en el reactor

CT = Q, - Q. + WanCp(Tuie = T) + Wa2Cra(Taize = T) + Wiy Cpyy (Tye = T)

1.61
+ TRI(CPI “Cpp1)+TR2(CP2 “Cppz) (eb
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1.8 Evaluaciéon de la Presion en el Reactor

La presion en el sistema (reactor) es una variable de operacién que puede ser medida
en linea y que es de gran utilidad a nivel operativo en planta, ya que puede dar informacion
sobre el avance de la polimerizacién (velocidad de produccion) y también puede ser un
indicador del nivel de seguridad que guarda e} proceso.

Se considera que las tres fases presentes en la polimerizacion en emulsion se
encuentran en equilibrio termodinamico, y ademas que el sistema tiene comportamiento
cercano al ideal. La determinacion de la presion total en el reactor se puede calcular
aplicando el modelo de Dalton, las propiedades de cada componente se considera como si
cada uno existiera separadamente al volumen y a la temperatura de la mezcla, es decir,
establece que la presion ejercida por una mezcla de gases es equivalente a la suma de las
presiones parciales a una temperatura determinada.

P = iPi (1.62)

i=1

Si consideramos que las fases presentes en el reactor tienen un comportamiento ideal
y ademas se encuentran en equilibrio termodinamico, es valido aplicar la ley de Raoult para
describir al sistema, con la siguiente ley:

yiPr = x P/

Donde y; es la fraccion mol de la especie i en Ja fase gaseosa, x; es la fracciéon mol

de la especie i en la fase liquida, P es la presion de vapor de la especie iy Py es la presion

total en el reactor. Entonces; la ley de Dalton para una mezcla multicomponente puede
expresarse como:

P = ixipio
i=1

Como ya se ha mencionado anteriormente el proceso de la polimerizacion en
emulsion se lleva a cabo en Ja presencia de tres fases inmiscibles, fase acuosa, fase de gotas
de mondmero y fase de particula de polimero, la presion total del reactor es igual a la
presion que ejerce cualquiera de las fases.

Pro= > %P (1.63)
i=1
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FRACCIONES MOLARES DE ESTIRENO Y BUTADIENO EN LAS FASES

Para calcular la presion total del reactor es necesario conocer las fracciones molares

de los componentes que estan presentes en las distintas fases (gotas de monomero, acuosa y
polimero).

Los componentes que se encuentran en la fase monémero son estireno (S), butadieno

(B) y una pequefia cantidad de agua (W) que es depreciada por Ja poca cantidad que hay en
esta fase; Un balance de moles en la fase gotas de monomero es:

Xgd +Xpg = 1

Por lo tanto la fraccion molar de estireno y butadieno en la fase gotas de monomero

es igual al numero de moles de estireno o butadieno entre el nimero total de moles en la fase
gotas de mondémero.

[ L[ ]"[ L (1.63a)

_BL
= Bl Bl (1.63b)

En la fase particula de polimero los componentes que estdn contenidas son la
particula de polimero (P) y los mondmeros de estireno (S) y butadieno (B). La fraccion de
moles de estireno y butadieno en la fase polimero es igual al numero de moles de estireno o
butadieno entre el niimero total de moles en la fase particula de polimero.

Xsp t Xpp + Xpp = 1

Fracciones molares en la fase polimero

'
Xgp = [SL N [BL+ [PL | (1.64a)

S [SL +[BL +[PL (1.64b)
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BALANCE DE ENERGIA LIBRE MOLAR PARCIAL PARA ESTIRENO Y
BUTADIENO

Asi pues, se considera que las fases presentes en el sistema se encuentran en
equilibrio termodinamico, el requisito del equilibrio es que el potencial quimico de cada
componente sea el mismo en todas las fases, Si el potencial quimico no es el mismo en todas
las fases habra una tendencia en la masa a pasar de una fase a otra, cuando el potencial

quimico es el mismo en todas las fases, no hay tendencia a una transferencia neta de masa de
una fase a otra.

Aug, =Blg, = Algg (1.65a)
Aug, =Aup, = Alipg - (1.65b)

Los estudios termodinamicos de potenciales quimicos que en este caso estan basados
a mezclas polimericas en solucién y fueron presentados originalmente (Flory, 1953). La
ecuacion de Flory-Huggins es una expresion tedrica que da el cambio de la energia libre de
mezclado que ocurre sobre el mezclado de los moles de mondmero con los moles del
polimero. Tenemos que la energia libre de mezclado para un sistema polimerico.

AG,, =AH_, - TAS

mixX mix

y que puede ser representada como
AG iy = RT{nyIndy +n, Ind, +xnym, ) (1.66)

Los dos primero términos expresan el cambio de entropia y €l ultimo termino expresa
el cambio por entalpia y en total nos dan el cambio de energia libre de mezclado, y ¢,
representa la fraccion volumen del monomero, ¢, la fraccién volumen del polimero, n,, son
los moles del mondmero, n, son los moles del polimero y x es el pardmetro de interaccion
de Flory-Huggins entre el monémero y el polimero. T es 1a temperatura absoluta del sistema
y R es la constante de gas.

Si derivamos el cambio de la energia libre con respecto a los moles de mondémero
tenemos el potencial quimico desde el mezclado de monbmero puro con polimero

A, _ ‘
Apg, = % = RT(lﬂ Onp +pp t xtb?-,,,) (1.67)
ony
i Au'
Sabemos que Infa,) = —=2F 1.68
q @)= — (1.68)

Donde #; es la actividad de la especie i (mondmeros) sustituyendo la ecuacion
anterior en la tenemos, y se puede relaciona a
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4 = — (1.69)

Utilizando las ecuaciones (1.67, 1.68 y 1.69) obtenemos la expresion para la presion
parcial de cada mondmero

P, =P, p exp (¢P,p + Xpi¢:}z’,p) (1.70)

El diametro promedio de la particula hinchado esta dado por;

G
N

La proporcion del volumen molar parcial de estireno butadieno mg, es igual a la
razon de densidades por sus respectivos pesos moleculares.

MN ,pq
MN,p;

La determinacion de los parametros de interaccion de Flory se puede calcular por
medio de la termodindmica (Kaufinan y Falcetta, 1977. Praunitz), y son las siguientes
relaciones

Mgg =

M -5)
RTp;

Donde p; es 1a densidad de la especie i (g/dm3), 1 es la tensian de superficie de la
particula de polimero, d, es el didmetro promedio de particula, 5, es el pardmetro de
solubilidad de los monémeros y polimero, T es la temperatura absoluta del sistema, R es la
constante universal de los gases. Y y,, es el parametro de interaccién mondmero y

polimero. Considerando mezcla inmiscible la presion que ejerce una fase es igual a la presion
que ejerce ¢l vapor en el sistema. (Ugelstad, Mork, Berge, 1982)

Py = PP, p exp (¢P,p + Xpl¢?’,p)+ Pyd,p exp (¢p,p +Xp2¢%,p) (1.71)

La presion parcial que ejerce el polimero es despreciada debido a su presion de vapor
es muy pequefia compara con la de los monémeros sobre todo con €l butadieno. La presion
de vapor de cada especie esta dada como funciones de la temperatura se calcula por la
expresion de tipo Antoine, y los valores de sus coeficientes se reportan en el apéndice A:

P =A; - 5
T+C,

con:  P? [=]mmHg T [=]°k
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CAPITULO 2

“ESTIMACION DENSITO-CAROLIMETRICA EN UN REACTOR DE
POLIMERIZACION BUTADIENO-ESTIRENO EN EMULSION”

Introduccion

En este capitulo se presenta un estimador densito-calorimétrico para inferir en linea la
velocidad de generacion de calor, la fraccion de sdlidos, la composicion instantdnea y la
conversion a partir de mediciones en linea de temperatura del reactor, temperatura de entrada y
salida de la camisa, flujo del fluido refrigerante en la camisa y fraccioén de sélidos con la finalidad

de inferir las variables basicas que reflejan el nivel de seguridad, la calidad y la capacidad de
produccion.

Al igual que el estimador baro-calorimétrico se piensa en un ambiente industrial, y el
esquema se concibe para que el estimador solo requiera de balances de materia y energia, para que
no se requiera el modelado de la cinética de copolimerizacion en emulsion. En otras palabras se
esta planteando otra version (densito-calorimétrico) del denominado estimador baro-calorimétrico.
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2.1 Modelo Densito-Calorimétrico

En él capitulo 3 se desarrollo un modelo matematico de la copolimerizacion en emulsion de
estireno con butadieno describiendo balances de materia, energia y el equilibrio termodinamica
(equilibrio liquido — vapor) para inferir la composicion instantanea y conversion total a partir de
mediciones de temperaturas, flujos y presidn, a este modelo se le denomino baro-calorimétrico
(ver Capitulo 3).

En éste capitulo, proponemos no utilizar el parametro cinético de particion que se necesita
para la ecuacion de Mayo-Lewis y tampoco utilizar la mediciéon de presion, sino basarse en la
medicidn de fraccion de solidos para estimar la composicion instantanea y conversion total. Para
tal efecto, volvemos a considerar a la velocidad total de polimerizacion R (=Rj + Ry), a la

velocidad de generacion de calor Q, y al calor intercambiado Q, como tres estados adicionales.

En el entendido de que se verifico que el modelo con éstos tres estados nuevos y sin siete
estados del modelo completo (iniciador, polimero 2, agente de transferencia, agente oxidante,
agente reductor, nimero de particulas, masa de surfactante) se desarrolla el modelo densito-
calorimétrico.

BALANCES DE MATERIA

Las siguientes ecuaciones diferenciales ordinarias que describen la dinamica no lineal de las
especies durante el proceso de la polimerizacion en emulsion estireno-butadieno, la masa total de

mondmeros (M), el monémero 1 (My), polimero 1 (P;), la masa total (M;) y agua (W), las cuales
estan dadas por;

El balance de masa de los mondmeros (butadieno y estireno)

; M
M=-R+w, -~ w—r- 2.1
Me Mt ( )

El balance de masa para el agua

W o= wy, ‘—W-YV—— (2.2)

Vi
Balance de masa total

My=w,-w (2.3)
El balance de masa de mondmero 1 (butadieno)

M, =-R, + wy, — w—> 2.4
i 1 Mle M( ( )
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P =R, + Wy = Wt (2.5)

Donde R, es la velocidad de polimerizacion de butadieno y R, es la velocidad de

polimerizacion de estireno y que no se pueden determinar aiin con solamente los balances de masa,
Ademas w,, se refiere al flujo de entrada del componente i y w es el flujo total de salida.

Conociendo la evolucién de los mondmeros y la del monémero 1 se puede calcular la
dindmica del monomero 2, mientras que la dindmica del polimero 2 la obtenemos con el balance de
masa total.

BALANCE DE ENERGIA

Para el problema al que enfrentamos de la estimacion densito-calorimétrico tenemos como
datos la temperatura de entrada y salida de la camisa, el flujo masico del fluido refrigerante en la
camisa, temperatura y fraccion de solidos. Modelos matematicos para calorimétria son basados en
balances de energia, y estos balances son definidos con los principios de conservacion de la

energia para el reactor y la camisa de enfriamiento y que fueron desarrollados en él capitulo
anterior.

Balance de energia en el reactor

CT = Q, -Q, + W Cpy(Tage — T) +WM2CP2(TM21: - T) + Wy Cpy (Twe = T)

2.6

+ TRI(CPI - Cppl)+m2(cpz “Csz) 29
Balance de energia en la chaqueta

T, = Q. + w,cp,(r,,-T,)k; @.7)

ESTADOS ADICIONALES

Con el modelo anterior no se detallan los fenémenos sobre la cinética quedando las tasas
de polimerizacion (R ), la velocidad de generacion de calor (Q,) y el calor intercambiado (Q,)

como incognitas, para conocer la evolucion de estas incognitas adicionamos tres estados que nos
describen la dindmica de la velocidad total de polimerizacion, el calor intercambiado y el mas
importante estado calorimétrico el calor de reaccién. Considerando que los estados adicionales
cambian lentamente para fines de estimacion.

La velocidad total de polimerizacion.

R =0 (2.8)
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Velocidad de generacion de calor.
Q, =0 1 29)
Calor intercambiado.
Q, ~0 (2.10)
El modelo anterior describe la dinamica de la masa de monémeros (M), de la temperatura
(T), de la masa de agua (W), de la masa total (M, ), de la masa de mondmero 1 (M), la masa

del polimero 1 (P,) y la de los estados adicionales para la tasa total de polimerizacién (R), el
calor de reaccién (Q, ) y el calor intercambiado (Q,).

La velocidad total de polimerizacion es
R = R, +R, (2.11)

El calor generado por la reaccion es

~AH - AH |
o

El calor intercambiado es

Q. = hA(r-T,) (2.13)

Donde (~AH,) es el calor de polimerizacion del butadieno, (-AH,) eés el calor de
polimerizacion del estireno, mn, es el peso molecular del butadieno y mn, es el peso molecular

del estireno con la ayuda de las ecuaciones (2.11) y (2.12) podemos calcular las velocidades de
polimerizacion del butadieno (R, ) y estireno (R,).

PROPIEDADES A ESTIMAR

Con la dinamica de los estados y la evaluacion de las velocidades de polimerizacion
inferidas podemos calcular, la composicidn instantianea (C,), la conversion global (C,) y la

fraccion de solidos (f5) del copolimero que son las variables que determinan la calidad del
producto y la veloctdad de produccidon del hule sintético.

) o P, +P,

~ P +P,
R, B P +P,+M

fs =
P+P, +M+W




2.2 Problema de Estimacion para un Reactor por Lote de Polimerizacion

Consideremos un reactor por lote de polimerizacion en emulsion con dinamica no lineal -

x=f(x,u), vy =hx), xeX, ueU, yeY
X = [M,R,T,Qg,'fj,Qc,Mt,VV,MI,PIIr :[xl,xz,x3,x4,x5,x6,x7,x8,x9,xw]

La planta dindmica no lineal tiene diez estados (x), y tres mediciones de salida (y): donde
la temperatura del sistema es igual al estado tres (x,), la temperatura a la salida de la camisa es

igual al estado cinco (x), mientras que la fraccion de solidos del reactor depende de la masa de
monoémeros, la masa total y la masa de agua (x,,x,,xg). Hay dos entradas exogenas: la
temperatura a la entrada de la camisa T;, y el flujo masico del fluido refrigerante en la camisa w;.

En notacion compacta las ecuaciones del reactor de copolimerizacion en emulsion esta dada de la
siguiente forma.

x = MRT.Q,.1,,Q. M, WM, P u=[r,w[ y = s 1]

El problema consiste en construir un estimador para generar una dinamica de los estados
inferida que converge a la dindmica del reactor, y con estos estados inferidos poder conocer la
composicion instantanea y conversion usando mediciones en linea y sus derivadas temporales.

2.2.1 Propiedad de Estimabilidad

Primero debemos saber si la planta cumple con la propiedad de estimabilidad (Alvarez y
Lopez 1999), es decir, las condiciones de la definicion 1 (Apéndice A2). Las mediciones en linea
que se pueden realizar durante el proceso son fraccion de sdlidos (fs), temperatura del reactor (T)
y temperatura de la camisa (T;). A continuacion se proponen los valores de los indices de

observabilidad que se verifican a posteriori.

k, (Presion),k , (Temperatura), k , {Temperatura de camisa) =1(2,2,2) k=6
1 2 3

Se cumple que los indices de observabilidad para cada medicion son mayores que cero y el
numero de mediciones con sus derivadas temporales es menor que el nimero de estados (k <n).

La dependencia de estas mediciones y sus derivadas temporales con los estados estan dadas por.
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Para la fraccion de sélidos
yl :fS(M)Mt:W)s YI = fS(R>Mt)
Para la temperatura del reactor

y, = T, ¥, = 1(Q,,Q..M,)

YJ :T_ja SIJ :T(Tj>Qe)

Sabemos que los pocos parametros (ya que no se necesita los pardmetros cinéticos y
tampoco los pardametros del equilibrio termodindmico) que utilizamos son conocidos y dados en la
literatura y las mediciones de salida son suaves funciones del tiempo el mapa de salida ¢,

(Apéndice A2) es construido por las mediciones de salida y sus derivadas temporales.
¢1(x,u)=[fs(xl,x7,x8),gfs (x2,x7,),x3,gT(x4,x6,x7),x5,gTj(x5,x6)}T

Donde ¢; es un mapa no lineal y g denota la expresion de la velocidad de cambio de las

mediciones de salida (fraccion de solidos, temperatura y temperatura de la camisa) que a
continuacion obtenemas:

of: -1
gfs(x21x7) = é‘h%fl(xz) = E(‘R)

La expresion de cambio de la temperatura es:

gT(x4:X67 x-,) = fJ(X4’x6’x7) = C_lng - QeJ

La expresién de cambio de la temperatura de la camisa es:

g’rj(x57x6) = f; (x5,x6) = Cj—! [Qe +chpj(Tje ‘Tj)]

Mientras que el resto de los estados de la planta forman un mapa no observable del sistema.
fb;I(X):[xmxs,xg,xm]T -

Y por lo tanto el mapa de estimabilidad esta comprendido por el mapa de salida y mapa no
observable.
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¢,(x,u)::[fs(x,_,x7,xx),gf“ (xz,xn),xa,gr(xuxs,xles>g-rj(xs,xal><7,xs,x9,xmr

Caloulamos el jacobiano del mapa de estimabilidad:

[ ofs ofs i
950 0 0 0 o0 000
M oM,
g
o Brn oo o o o & oy 0
R M,
0o 0o 1 0 0 0 0O 0 0 0
o o o B ®r %Br o g g
‘ 6Qg 6Qe aMt
)= ¢ 0 0o 0 1 0 0 000
0 0 0 0 % By 0 0 0 0
| ar; Q.
O 0 0 0 0 0 1 00 0
o 0 0 0 0 0 0 100
0o 0 0 0 0 0 0 010
o 0 0 0 0 0 0 00 1]

La derivada parcial de la expresion de velocidad de cambio de la temperatura con respecto
al calor de reaccion es igual a la reciproca de la capacitancia térmica de la mezcla polimerica la
cual es distinta de cero. Y sabemos que Ja fraccion de solidos cambia conforme los monomeros
desaparecen durante la reaccion, es decir, que la derivada parcial de la fraccion de solidos con
respecto a la masa de los mondmeros también es distinta de cero. Mientras que la derivada patcial
de la expresion de velocidad de cambio de la temperatura de la camisa con respecto al calor

intercambiado es igual a la reciproca de la capacitancia térmica de la camisa mas el cuerpo del
reactor.

?—gfl :l;t 0 agTj :-L:zo
xQ, C Q. C;
__a_.f_:s‘::_:l._io _a—g.&z__jAhio
oM M, R M,

El determinante de ¢, es

_ Ofs 38 Ogy OBy 1

= = — 0O
dedod =5 = X, Q. com
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El sistema no es singular y por el cual el mapa ¢(x)=[¢l,¢1,]rcs trivialmente Rx-invertible

(Robustamente invertible para x), la propiedad (i) de la definicion 1 se cumple (ver Apéndice A2).
Ademas el mapa

T
ofx, u){agj £, a;j f, agf f}

es L-continuo ya que esta constituido de funciones suaves y continuas, la propiedad (ii) de la
definicion 1 se cumple.

Las dinamicas de los estados no observables [M,, W, M,, P, | =[t, ,f,. 5, 60 '
(iii) la dinamica no observable es RE-estable

Las tres propiedades de la definicion 1 se cumplen, ademés k < n, entonces se dice que la
planta es RE-detectable (Robustamente exponencialmente detectable) y por lo tanto, se puede
reconstruir la dindmica de la planta real con las mediciones de salida. Baséndose en éste modelo
densito-calorimétrico cumple con la propiedad de estimabilidad (Alvarez y Lopez 1999),
estableciendo rigurosamente que la composicion instantanea y conversion global son estimables.

2.2.2 Construccion y Sintonizacién del Estimador

A continuacion se aplica el procedimiento sistematico de construccion y sintonizacion asociado a
la técnica de la estimacion geométrica robusta no lineal (Alvarez y Lopez 1999).

Ahora ¢l problema consiste en construir un estimador de estados (x) a partir de las mediciones de
salida (y) para generar una dindmica de los estados inferida () que converge a los estados del
reactor (planta real) x(t)—x(t), y con estos estados inferidos poder conocer las variables de
calidad del producto y velocidad de produccion. Asi pues el estimador tiene la forma:

x =1y u@t), p] + G(x, 8,) [y®) - h(x, p)l, C=g(, P)

Donde

G(X7So):®I(X>U)Ko(So) : [®17®1]]:¢;] (X’u)Ko(So)

Donde y, es el estado estimado (contiene el estimado de Ry Qg y Q.), € es el estimado
robustamente convergente de las variables de interés. El estimador tiene una parte predictiva
f (xu) (basada en el modelo) y otra parte correctiva G(y ~ h) accionada por el error (y - h)
medicion-predicion. En la literatura de estimadores estocésticos (Kwakernak y Sivan 1972) a la

parte correctiva se le denomina “innovacion” porque contiene informacion contenida en las
mediciones en linea y no en el modelo.
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La matriz de ganancia Ko de bloque diagonal es la rapidez con que el estimador de accién
proporcional tienda a la dinamica real del reactor de polimerizacién, y tiene la sxguxente forma
paramétrizada segun (Alvarez, 1996).

Ko(so):bdl:(so ll:SO ),(So 12:S2 )a(sokfs,sé (2,3)1"} So >0

Estos elementos de la matriz de ganancias en términos de la frecuencia caracteristica y
factores de amortiguamiento (o y & respectivamente) de cada salida estan dadas por;.

(Fraccion de sélidos) (temperatura del reactor) (temperatura de la camisa)
o _ o __ o _

ki =2eqaq ki, = 2810 13 = 2830
o _ 2 o _ .2 o _ 2

k2 = 05 ky =07 23 = O

St se conocen o determinan las frecuencias caracteristicas y factores de amortiguamiento
queda el parametro So como un “boton” de sintonizacion del estimador, el cual es un pardmetro
para la velocidad de convergencia del estimador.

Para encontrar la inversa de la matriz ¢, que contiene un sistema de diez ecuaciones. Esta
matriz la podemos expresar como un sistema algebraico Z=¢,X que contiene Z como un vector
de datos y a X como un vector de incOgnitas que determina la inversa del jacobiano, de las cuales
seis incognitas son iguales a seis datos, por ejemplo de la matriz ¢, sabemos que Z; = ¥;. Y las

restantes cuatro incognitas salen resolviendo un sistema de cuatro ecuaciones algebraicas lineales.
La inversa del jacobiano del mapa de estimabilidad esta dada a continuacion.

-M, 0 00 o0 0 (M+WM, 0 0 0]
0 M, 00 0 O R 00 0
Mt
0o 0 10 0 0 0 00 0
-1
0 0 0 C Cyw, C, -(Q-QM 00 0
p(xu)=| © 0 00 1 0 0 00 0
" 0 0 0 0 Cyw, C, 0 000
o 0 00 0 0 1 00 0
0o 0 00 0 0 0 100
© 0 00 0 0 0 01 0
0 0 00 0 0 0 0 0 I]
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225998

La dimension de ©; son las seis primeras columnas de ¢;1 (dim ©,=nxk=10x6)yla
dimension de ®y; son las ultimas cuatro columnas de la matriz inversa (dim ®;=nx (n-k) = 10

x 4) mientras que la matriz de ganancia Ko es de tres columnas (dimKo=kxm=6x3) yla
dimension del error manejado por las salidas es un vector (dim [y(x)—\y(x)] =mx1=3x1)

=y

Qo o o

2.
—
—

@)I(x,u) =

o
2
o

.
-
L

©O 000 oo oo 0%
c o oo o0 oo oo
C 0 00 00 0 - O O
o 00 o0 o0 o0 N0 oo
It
o

o O O O
o o O O

La parte correctiva del estimador proporcional que es accionada por el error de las salidas
es G(x,s,)=0,(x,u)K,(s,) tiene un mapa no lineal observable ©, y una matriz que es la
rapidez de convergencia del estimador.

[~ 2e 0, M, 0 0 ]
®iM, 0 0
0 2810 0
0 @iC  284504,C,w; +07,C;
G- 0 0 265507
0 0 ZegonCyw;+o05C,
0 0 0
0 0 0
0 0 0
.0 0 0 |
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~ La dinamica de los estados estimados es descrita por el siguiente conjunto de ecuaciones
diferenciales ordinarias, las cuales tienen f(x)es una parte predictiva y G(x)Yy(x)-w(x)] que es un
corrector de estados manejado por el error de las salidas.

M= =Rt vy gl = 250,01, 00 - v 0) @19
R = ofM, [y () - v ()] (2.15)
t =R, - QK + 26001 [yr () - wr ()] 2.16)
O =03l (1w b0] + {2m0m(Cyw;)+ 03¢, by 60 - vl 2.17)
b, =[0e+wicp; (- T+ 2605 b 6 - vy )] 2.18)
&, = {2eg0(Cyw;)+ 03¢ yg (60 - vy 6) (2.19)
M, = w, - W (2.20)
W=wy, ~w l\\z (2.21)
M, =R, +w,,, — wi% (2.22)
P, = R, + wpy - w%— | (2.23)



CAPITULO 3

“ESTIMACION BARO-CAROLIMETRICA EN UN REACTOR DE
POLIMERIZACION BUTADIENO-ESTIRENO EN EMULSION”

Introduccién

El hule sintético un producto de gran importancia para muchas industrias como de la
industria automotriz, del calzado, etc. La elaboracion del hule sintético mediante la
copolimerizacion de butadieno con estireno permite modificar las propiedades del polimero para
obtener productos con requerimientos especificos y exigentes en grado o calidad. Por otro lado, a
medida que las exigencias de desempefio del proceso atendiendo a criterios de seguridad,
operabilidad, produccidn y calidad son més estrictas el problema de disefio, redisefio, operacion, y
control se hace mas dificil.

En este trabajo se presenta un esquema de monitoreo en linea de velocidad de generacion
de calor, de fraccion de sélidos, de composicion instantanea y de conversion a partir de
mediciones en linea de temperatura del reactor, temperatura de entrada y salida de la camisa, flujo
del fluido refrigerante en la camisa y presion el sistema con la finalidad de monitorear las variables
basicas que reflejan el nivel de seguridad, la calidad y la capacidad de produccion.

Pensando en un ambiente industrial, el esquema se concibe para que el estimador sélo
requiera de balances de materia, energia y una relacion termodinamica simple (equilibrio liquido-
vapor) y que no requiera del modelado de la parte més complicada: la cinética de copolimerizacion
en emulsion. En otras palabras se estd planteando una version extendida (baro-calorimétrico) del
denominado estimador calorimétrico (Asua (1989), Mckenna, T. F., G. Févotte 1996).
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3.1 Modelo Baro-Calorimétrico

En él capitulo 1 se desarrollé un modelo matematico de la copolimerizacion en emulsion de
estireno y butadieno describiendo los fenémenos fisico quimicos (Cinética) y de transporte
(difusion de radicales) que ocurren durante la polimerizacion. Varios modelos de diferentes grados
de detalle han sido presentados en la literatura para diferentes aspectos de sistemas de
copolimerizacién en emulsion. Los modelos més detallados generalmente describen variables
cinéticas, conversion y composicion del copolimero, como también la distribuciéon de peso
molecular (MWD) y distribucion de tamafio de particula (PSD). En el otro extremo, los modelos
unicamente describen variables cinéticas, conversidén y composicion del copolimero, sin considerar
la distribucidn de tamafio de particula o describiendo solamente un tamafio de particula promedio.

En el método calorimétrico estandar (Asua (1989), Mckenna, T. F., G. Févotte 1996), se
procede de la siguiente manera: se estima la generacion total de calor y se utiliza la ecuacion de
Mayo-Lewis (requiriendo un parametro cinético de particidon) para generar una ecuacion que
relaciona R, (velocidad de polimerizacion del butadieno) con R, (velocidad de polimerizacion del
estireno) y de ahi se determina la composicion instantanea R /R,. En éste capitulo, proponemos no
utilizar éste parametro cinético de particion, sino basarse en la medicion de presion para obtener lo
mismo. Para tal efecto, consideramos a la velocidad total de polimerizacion R (=R, + R)), a la

velocidad de generacion de calor Q, y al calor intercambiado Q, como tres estados adicionales.

En el entendido de que se verifico que el modelo con é€stos tres estados nuevos y sin siete
estados del modelo completo (iniciador, polimero 2, agente de transferencia, agente oxidante,
agente reductor, numero de particulas, masa de surfactante) se desarrolla el modelo baro-
calorimétrico.

BALANCES DE MATERIA

El proceso de la copolimerizacion de butadieno-estireno en emulsion tiene cinco
principales ingredientes el mondmero 1 (M), el mondémero 2 (M,), polimero 1 (P;), polimero 2
(P,) y agua (W), para conocer la evolucidon de estas especies necesitamos cinco ecuaciones
diferenciales ordinarias que describen la dinadmica no lineal de las especies, con el principio de

conservacion de la materia obtenemos el balance de materia para cada ingrediente dentro del
reactor.

El balance de masa de los mondmeros (butadieno y estireno)

) . M
M=-R+wy, — w— 3.1
Me Mt ( )

El balance de masa para ¢l agua

W
W= wy, — wid__ (3.2)

t
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Balance de masa total
M, =w, - w (3.3)

El balance de masa de mondémero 1 (butadieno)

M, = —R, + Wy, — W—r (3.4)

El balance de masa de polimero 1 (polibutadieno)

Pl

(3.5)

t

Donde R, es la velocidad de polimerizacién de butadieno y R, es la velocidad de
polimerizacion de estireno y que no se pueden determinar ain con solamente los balances de masa.
Ademés w;_ se refiere al flujo de entrada del componente i y w es el flujo total de salida.

Conociendo la evolucién de los monomeros y la del mondémero 1 se puede calcular la

dinamica del mondmero 2, mientras que la dindmica del polimero 2 la obtenemos con el balance de
masa total. '

BALANCE DE ENERGIA

Para el problema al que enfrentamos de la estimacion baro-calorimetrica tenemos como
datos la temperatura de entrada y salida de la chaqueta, el flujo masico del fluido refrigerante en la
camisa, temperatura y presién del reactor. Modelos matematicos para calorimétria son basados en
balances de energia, y estos balances son definidos con los principios de conservacion de la

energia para el reactor y la camisa de enfriamiento y que fueron desarrollados en él capitulo
anterior.

Balance de energia en el reactor

CT = Q,-Q, +WM1CP1(TM1c - T) +WM2CP2(TM2c - T) +WWC1>W(Twc - T)

3.6
+ TR{Cpr = Coy) + TR, (Cpy = Cip) 3.9)

Balance de energia en la chaqueta

(MjéPjTj) = Q, + WjCPj(Tje*T;) (3.7)
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ESTADOS ADICIONALES

Con el modelo anterior no se detallan los fenémenos sobre la cinética quedando las tasas
de polimerizacion (R ), la velocidad de generacion de calor (Q,) vy el calor intercambiado (Q.)

como incognitas, para conocer la evolucion de estas incognitas adicionamos tres estados que nos
describen la dinamica de la velocidad total de polimerizacion, el calor intercambiado y el mas

importante estado calorimétrico el calor de reaccion. Considerando que los estados adicionales
cambian lentamente para fines de estimacion.

La velocidad total de polimerizacion.

R~0 (3.8)
Velocidad de generacién de calor.

Q, =0 (3.9)
Calor intercambiado.

Q. =0 (3.10)

El modelo anterior describe la dinamica de la masa de monomeros (M), de la temperatura
(T), de la masa de agua (W), de la masa total (M, ), de la masa de mondémero 1 (M,), la masa

del polimero 1 (P,) y la de los estados adicionales para la tasa total de polimerizacion (R), el
calor de reaccion (Q, ) y el calor intercambiado (Q. ).
La velocidad total de polimerizacion es

R =R, +R, (3.11)

El calor generado por la reaccion es

Q, = [:‘Z}E’*)Rl +[‘§2)Rz (3.12)

mn, 2

El calor intercambiado es
Q. = hA{r-T)) (3.13)

Donde (~AH1) es el calor de polimerizacion del butadieno, (—AH,) es el calor de
polimerizacion del estireno, mn, es el peso molecular del butadieno y mn, es el peso molecular

del estireno con la ayuda de las ecuaciones (3.11) y (3.12) podemos calcular las tasas de
polimerizacion del butadieno (R ) y estireno (R,).
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EVALUACION DE LA PRESION

La presion en el sistema (reactor) es una variable de operacién que puede ser medida y que
es de gran utilidad a nivel operativo en planta, ya que puede dar informacion sobre el avance de la

polimerizacion (reaccion en el reactor) y también puede ser un indicador del nivel de seguridad
que guarda el proceso.

Asi pues, se considera que las fases presentes en el sistema se encuentran en equilibrio
termodinamico, el requisito del equilibrio es que el potencial quimico de cada componente sea el
mismo en todas las fases. Considerando mezcla inmiscible la presion que ejerce una fase es igual a
la presion que ejerce el vapor en el sistema como se menciono en €l capitulo 1 (ecuacidn 1.66).

P =P’4,, exp (¢P,p +xpl¢12’,p)+P20¢2,P eXp (¢P,p +Xp2¢12’,p) (3.14)

Donde ¢, es la fraccién volumen de] mondmero i en la fase particulas de polimero, P es
al presion de vapor del componente i, ¢, es la fraccidn volumen del polimero en la fase

patticulas y ¥ ; es el parametro de Flory de interaccion mondmero i con polimero.
PROPIEDADES A ESTIMAR

Con la dindmica de los estados y la evaluacion de las velocidades de polimerizacion, la
composicién instantanea (Cy), la conversion global (C,) y la fraccion de solidos (fs) del

copolimero son las variables que determinan la calidad del producto vy la velocidad de produccién
del hule sintético.

R, c - P, +P, fs = P, + P,

C = — R . =
'R, . PP, 4+M P, +P, +tM+W
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3.2 Problema de Estimaciéon para un Reactor por Lote de Polimerizacion en Emulsion

Consideremos un reactor por lote de polimerizacion en emulsion con dinamica no lineal
= f(x,u), y=hx, xeX, uelU, yeY

X = [M>R>T7Qg7 J:Qc7M17WM]>P]r [x]:X2>X’}yxd7X5)x67x7:x8)x97x]()]

La planta dindmica no lineal tiene diez estados (x), y tres mediciones de salida (y): donde
la temperatura del sistema es igual al estado tres (x,), la temperatura a la salida de la camisa es

igual al estado cinco (x5), mientras'que la presion del reactor depende de la masa de mondémeros,
la temperatura y la masa de monémero 1 (x,,X,,X,). Hay dos entradas exogenas: la temperatura
a la entrada de la camisaT;, y el flujo mésico del fluido refrigerante en la camisa w ;. En notacién

compacta las ecuaciones del reactor de copolimerizacion en emulsion esta dada de la siguiente
forma.

= MRTQ,, T, Q. M, WM, P | u=[r,w [ y=prT]

El problema consiste en construir un estimador para generar una dinamica de los estados
inferida que converge a la dindmica del reactor, y con estos estados inferidos poder conocer las
variables de calidad del producto usando mediciones en linea y sus derivadas temporales.

3.2.1 Propiedad de Estimabilidad

Primero debemos saber si la planta cumple con la propiedad de estimabilidad (Alvarez y
Lopez 1999), es decir, las condiciones de la definicion 1 (Apéndice A2). Las mediciones en linea
que se pueden realizar durante el proceso son presion del reactor (P), temperatura del reactor (T)
y temperatura de la camisa (T;). A continuacion se proponen los valores de los indices de

observabilidad que se verifican a posteriori.
{k1 (Presion),k , (Temperatura), k , (Temperatura de camisa )} = (2,2,2) k=6
Se cumple que los indices de observabilidad para cada medicion son mayores que cero y el

nimero de mediciones con sus derivadas temporales es menor que el nimero de estados (k <n).
La dependencia de estas mediciones y sus derivadas temporales con los estados estan dadas por.

Para la presion
1 = P(M,T,MI), Yl = p(M’R,Tan’Qc‘JMt,Ml)

Para la temperatura del reactor
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y2 =T, 9, = 1(Q4. QM)
Para la temperatura de la camisa
YJ = TJ: y3 = T(TJ7Q5)

Sabemos que los parametros que utilizamos son conocidos y dados en la literatura y las
mediciones de salida son suaves funciones del tiempo el mapa de salida ¢, (Apéndice A2) es

construido por las mediciones de salida y sus derivadas temporales.
¢1(x,u):[P(xl,x3,x9),gp(x,,xz,x3,x4,x6,x7,x9),x3,g]-(x4,x6,x7), XS’gTj(XS’XG)]T
Donde ¢, es un mapa no lineal y g denota la expresion de la velocidad de cambio de las
mediciones de salida (presion, temperatura y temperatura de la camisa) que a continuacion
obtenemos:

oP opP
gfs(xl,xz,x3,x4,x6,x7,x9) = 5M*‘f1(x1:x2ax3’x9)+ ~a—ff3(x1,x2,x3,x4,X6,x7,x9)

opP
+ f9(xl’x2>x3ax4’x6>x7>x9)
M,

La expresion de cambio de la temperatura es:

8t (x4,x6,x7) = fs(x4,x6,x7) = quQg - QcJ

La expresion de cambio de la temperatura de la camisa es:

gTj(xssxs) = f5(x5,x6) = qu [Qe + chpj(Tj - Tj)]

Mientras que el resto de los estados de la planta forman un mapa no observable del sistema.
¢n(x)=[x7,x8,x9,xm]T.

Y por lo tanto el mapa de estimabilidad esta comprendido por el mapa de salida y mapa no
observable.

¢X(X>u):[P(xl:x3’x9)’gP(xIxx2>X3:x9)7x37gT(X4:x67x71x5>gTj(X5’x6)’x7:x8’x9’xlor

Calculamos el jacobiano del mapa de estimabilidad:



L 0 0 o o ® o
oM oT M,
Ogp agy Ogp agrr 0 6gp Ggp 0 agp 0
aM 5R 5T 6Qg an aMt aMl
0 0 1 0 0 Q0 0 0
0 0 0 (781“ agT gy
_ NQ, Q. M,
=g o o o 1 0o 0 0 0 0
O . .
0 0 0 o B %1, 0O 0 0 0
ar;  aQ,
0 0 0 0 0 0 1 0 0 0
0 0 0 0 0 0 0O 1 0 ©
0 0 0 0 0 0 0O 0 1 0
| 0 0 0 0 0 0 0 0 0 1]

La derivada parcial de la expresion de velocidad de cambio de la temperatura con respecto
al calor de reaccion es igual a la reciproca de la capacitancia térmica de la mezcla polimerica la
cual es distinta de cero. Y sabemos que la presion cambia conforme los monémeros desaparecen
durante la reaccion, es decir, que la derivada parcial de la presion con respecto a la masa de los
monomeros también es distinta de cero. Mientras que la derivada parcial de la expresion de
velocidad de cambio de la temperatura de la camisa con respecto al calor intercambiado es igual a
la reciproca de la capacitancia térmica de la camisa mas el cuerpo del reactor.

o8
x,

»:1¢0 agTj:-l—iO
C

aQe CJ

El determinante de ¢, es

_apagpag—ragﬁ_ 1 6P6gp

delo] = v X, Q, CC, M &R

0

T
El sistema no es singular y por el cual el mapa ¢(x) =[¢,,¢H] es trivialmente Rx-invertible
(Robustamente invertible para x), la propiedad (i) de la definicion 1 se cumple. Ademas el mapa

G . ogn |
(p(x,u):{ gp f>0gl £, B f}

ox  x o Ox



es L-continuo ya que esta constituido de funciones suaves y continuas, la propiedad (ii) de la
definicion 1 se cumple.

Las dinamicas de los estados no observables M, WM, 0 T =] feu fo, i I
(iii) la dindmica no observable es RE-estable 2 23 59 8

Las tres propiedades de la definicion 1 se cumplen, ademas k < n, entonces se dice que la
planta es RE-detectable (Robustamente exponencialmente detectable) y por lo tanto, se puede
reconstruir la dinamica de la planta real con las mediciones de salida.

3.2.2 Construccion y Sintonizacion del Estimador

Basandose en éste modelo baro-calorimétrico, se verificd que todas las trayectorias
practicamente factibles (es decir modos de evolucion) cumplen con la propiedad de estimabilidad
(Alvarez y Lopez 1999), estableciendo rigurosamente que la composicion instantanea y conversion
global son estimables. Hecho esto, se aplica el procedimiento sistematico de construccion y
sintonizacion asociado a la técnica de la estimacion geométrica robusta no lineal (Alvarez y Lopez
1999). '

Ahora el problema consiste en construir un estimador de estados (x) a partir de las
mediciones de salida (y) para generar una dinamica de los estados inferida () que converge a los
estados del reactor (planta real) yx(t)—>x(t), y con estos estados inferidos poder conocer las
variables de calidad del producto como composicion instantanea y conversion global.

Del Apéndice A2 €l estimador de estados para un reactor por lote de polimerizacion en
emulsion es el siguiente donde no existen entradas al reactor:

x =X, ul), p] + G(x, s,) [y() - b(x, p)], &=2x. P)

Donde

G(X:So)z®I(X:u)Ko(50) [®1:®n]:¢;] (Xau)Ko(So)

Donde x es el estado estimado (contiene el estimado de Ry Q, y Q.), § es el estimado
robustamente convergente de las variables de interés. El estimador tiene una parte predictiva
f (x,u) (basada en el modelo) y otra parte correctiva G(y — h) accionada por el error (y - h)
medicion-predicién. En la literatura de estimadores estocasticos (Kwakernak y Sivan 1972) a la

parte correctiva se le denomina “innovacion” porque contiene informacién contenida en las
mediciones en linea y no en el modelo.
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La matriz de ganancia Ko de bloque diagonal es la rapidez con que el estimador de accion
proporcional tienda a la dindmica real del reactor de polimerizacion, y tiene la siguiente forma
paramétrizada segun (Alvarez, 1996).

Ko (50 )=bdlsok?,S3k3 )T, ok, 52k%, ) Bk, 83k ) | 5050

Obtenemos los valores de los elementos que componen esta matriz de ganancia (ver
Apéndice A2). Estos elementos de la matriz de ganancias pueden ser escritas en términos de Ja
frecuencia caracteristica y factores de amortiguamiento (o y € respectivamente) de cada salida.

(Presion) . (temperatura del reactor) (temperatura de la camisa)
Sz 2 “(’3 52 2 =07 S ok =07

Si se conocen o determinan las frecuencias caracteristicas y factores de amortiguamiento
queda el parametro So como un “boton” de sintonizacién del estimador, el cual es un pardmetro
para la velocidad de convergencia del mismo estimador.

Para encontrar la inversa de la matriz ¢, que contiene un sistema de diez ecuaciones. Esta
matriz la podemos expresar como un sistema algebraico Z = ¢, X que contiene Z como un vector

de datos y a X como un vector de incognitas que determina la inversa del jacobiano, de las cuales
seis incognitas son iguales a seis datos, por ejemplo de la matriz ¢, sabemos que Z; = X;. Y las

restantes cuatro incognitas salen resolviendo un sistema de cuatro ecuaciones algebraicas lineales.

-

oy

a 0bo 0 0 0 0 ¢ 0
d e f g h i i 0 k 0
0010 0 o0 0 00 0
000 C Cyw, C (Q-QM 0 0 0

i) =0 000 10 0 0 0 0

x 000 0 Cyw, C, 0 000
0000 0 0 1 0 0 0
0000 ©0 0 0 100
0000 0 0 0 010
0000 0 0 0 0 0 1

La dimension de ®, son las seis primeras columnas de ¢7' (dim ©,=nxk=10x6)yla
dimension de @y son las ultimas cuatro columnas de la matriz inversa (dim O, = n x (n-k) = 10

x 4) mientras que la matriz de ganancia Ko es de tres columnas (dm Ko=kxm=6x3) yla
dimension del error manejado por las salidas es un vector (dim [y(x)—\y(x)] =mx1=3x1)
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El mapa ©, es:
fa 0 b 0O 0 0]
d e f g h 1
0 01 0 0 0
000 C Cyw; C,
0 0 0O 0 1 0
@1()(,11): ‘
0 0 0 0O ijwj CJ
0 0 0 O 0 0
0 0 OO0 0 0
0 00 0 0 0
0000 0 0]

La dinamica de los estados estimados es descrita por el siguiente conjunto de ecuaciones
diferenciales ordinarias, las cuales tienen f(x)es una parte predictiva y G(x)[y(x)—\u(x)] que es un

mapa no lineal que contiene la matriz de ganancia y ademas es un corrector de estados manejado
por el error de las salidas.

[ 28,08 28 ;04 b 0 ]
2e,0,d+oje 2er0.f +olg 260 h + 0k
0 2610 0
0 03C 2e04C W +m%jCj
G = 0 0 28 30
0 0 280 45C W, +05C;
0 0 0
0 0 0
0 0 0
0 0 0 ]




La dinamica de estados inferidos

+ zepmpa[yp(x)* Wp(X)]+ 2’5T‘D1‘b[YT(x)“‘ vl (315

R+ wy~ w

R = {ngcopd +c)f,elyp(x)— \llp(X)]+
{2§TmTf+m%‘gIYT(X) - WT(X)]+
{Zé 7@+ ‘D%iIYTj (x) = Wy (X)]

T = [Qg - Q. }:_l + ZSTCOT[YT(X) - \VT(X)]
Qg = (D"Zr[YT(X)‘\VT(X)] + {ZSijTj(C
Tj = [Qc +Wijj(Tje— Tj)]+ 28 1,0 [YTj(x) ~ Wy (X)]

)+ m%Cj IYT,‘ (x)- Wy (X)]

)+ 02¢; Jy5 () - vy &)

Q, = {25Tj‘°n‘ c

M =w_-w

W = wWe —W

2

M, = —Rl + Wipre = W

=
2

P=R, +wy - w

(3.16)

(3.17)

(3.18)

(3.19)

(3.20)

(3.21)

(3.22)

(3.23)

(3.24)



CAPITULO 4

“DESEMPENO DEL ESTIMADOR DENSITO-CAROLIMETRICA”

Introduccion:

Después de construir el esquema densito-calorimétrico el cual se aplica a un reactor
experimental por lote para la copolimerizacién estireno-butadieno en emulsion. Ya
sintonizado el estimador, en este capitulo observaremos el funcionamiento robusto del
esquema de monitoreo densito-calorimétrico, afectando la velocidad de convergencia So
del estimador para corroborar el desempefio y determinar cual es el valor apropiado del
parametro de convergencia, el cual es un “botén” de sintonizacién.

Ademas de ajustar la velocidad de convergencia, observaremos el funcionamiento
del estimador perturbandolo en las condiciones iniciales de la operacion del reactor.

Con relacion al funcionamiento robusto, se corrobor6 que la heuristica “el estimador
diez veces mas ripido que la planta” funciono. Una vez sintonizado dicho valor, el
estimador funciond sin problema para todas las corridas experimentales y simuladas.
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4.1 Funcionamiento del Estimador

Experimentacion

Para observar el funcionamiento robusto del Estimador-P se prob6 en un reactor por
lote escala laboratorio (laboratorio de CID-Resistol, Lerma, Edo. de México) a 10°C para
la copolimerizacion estireno-butadieno en emulsion en condiciones que emulan la
operacion industrial para el proceso de la produccion del hule sintético, con la siguiente
carga: 735grms de butadieno, 265grms de estireno y 1150grms de agua, tomando como
datos del experimento la temperatura de entrada y salida de la chaqueta, el flujo masico del
fluido refrigerante en la camisa, asi como de la temperatura y la presion del reactor como se
muestra en la figura 4.1.

Las mediciones de temperatura, flujos y fraccion de solidos se alimentaron en linea
al estimador para inferir las variables que determinan la calidad del producto. La fraccion
de solidos se midio fuera de linea para efectos de comparacion. Para probar al estimador,
una vez iniciada la polimerizacion se adiciond un pulso de iniciador en tiempo t = 200 min.

REACTOR DE COPOLIMERIZACION EN EMUL SION

Presion | [Temperatura
Resctor| {Reactor

, L emperatura
] s I salida camisa
: f Control Manual
Temperatura : W
aia sntrada : ; (1o°c)
camisa
! Filujo masico det ﬂuldo]

Figura 4.1.- Esquema del reactor por lote de polimerizacién en emulsién
Experimental (CID Resistol, Lerma, Edo. De México)

De lo anterior se proponen las condiciones iniciales para el estimador iguales a las
condiciones iniciales del experimento.
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ESTADO DEL ESTIMADOR  CONDICION INICIAL DEL ESTIMADOR

Masa total de monomeros 1000 grms.
Velocidad total de polimerizacion 0.0 grms/min
Temperatura del reactor 9°C
Velocidad de generacion de calor 0.0 cal/min
Temperatura a la salida de la camisa 10 °C

Calor intercambiado 0.0 cal/min
Masa total 2150 grms
Masa de agua 1150 grms
Masa de monomero 1 735 grms
Masa de polimero 1 0.0 grms

Tabla 4.1:_ Condiciones nominales de operacion el estimador-P

Se encontraron que los tiempos de asentamiento para la fraccion de sélidos es de
100 min. La temperatura del reactor es 67 min. y la temperatura a la salida de la camisa
112 min. Mientras para los factores de amortiguamiento de cada salida es recomendable
0.71 teniendo un valor del parametro So = 10. Que se muestran a continuacion.

s> tr, g |=[100,67,67] Esbr.8n]=10.71,071,071]

Donde para una dinamica de segundo orden la frecuencia caracteristica para la
fraccion de solidos, temperatura y temperatura de la camisa estan dadas por:

o -4 o A o4
fs T = T T =

Desempeiio del estimador

En la figura 4.1 se muestran el desempefio del estimador obteniendo las evoluciones
de la temperatura del reactor y a la salida de la camisa medidas del experimento con las
mismas temperaturas inferidas, en el entendido de que estas graficas son para verificar que
la prediccion de temperatura del sistema predicha basicamente coincide con la real (medida
del experimento): la convergencia se alcanza en 5 minutos. La grafica de la temperatura de
la entrada de la camisa también se muestra en la figura 4.1 y esta se alimenta al estimador
como una entrada para el funcionamiento del esquema densito-calorimétrico.
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En la figura 4.2 se observan las variables inferidas de interés para determinar la
calidad del hule y los tiempos de produccion, se muestra la fraccion de solidos estimada la
cual coincide sobre la real en poco tiempo (4 minutos), y ademas, se muestra la grafica de
la conversidn total estimada comparada con la obtenida del experimento y la grafica de
composicion instantanea inferida. En la grifica donde se muestra el estimado de la
velocidad de polimerizacion, se detecta el crecimiento inducido por la inyeccion subita de
iniciador (200 min.), y que luego sigue su desaceleracion debido a que se consume el
iniciador adicionado tardiamente, es decir el estimador “reacciona” a los cambios
realizados en el sistema.

Es importante conocer otros estados del reactor para determinar la seguridad que
guarda el proceso como la velocidad de generacion de calor y la capacidad de poder
remover el calor generado por la reaccion para evitar disparos térmicos debido
principalmente al aumento de la temperatura. En la figura 4.3 se observan los estimados de
la velocidad de generacion de calor y el calor intercambiado con la camisa. Como se
requiere un control de la temperatura de 10°C de las gréficas observamos que no estén
alejadas el calor intercambiado con el calor generado podemos concluir que la camisa tiene
la capacidad de remover el calor generado para mantener la temperatura del sistema
requerida. |

Las velocidades de insercion de las moléculas de butadieno y estireno en la cadena
polimérica se muestran en la {igura 4.3 detectando el efecto ocasionado por la inyeccion del
iniciador y que luego sigue su desaceleracion. En la figura 4.4 se muestran los estimados de
la masa de butadieno, la masa de estireno y la masa de los polimeros formados por la
reaccion se detecta como la masa de cualquier componente tiende a ser una constante
(como si la reaccion terminara) y luego sigue el consumo de los mondmeros o produccién
del polimero debldo a la inyeccion del iniciador.

El buen funcionamiento del estimador densito-calorimétrico no lineal se concluye
basandose en que no se utilizo modelo cinético, ni del equilibrio termodindmico y con
valores de propiedades fisicas, densidades capacidades calorifica y calores de
polimerizacion tomadas de la literatura.
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4,2 Funcionamiento Robusto del Estimador

En la seccion anterior ya sintonizado el estimador se evalia su desempefio con un
valor del pardmetro de convergencia So igual a 10 veces mas rapido que la planta real. A
continuacidn se realizan varias corridas del Estimador-P densito-calorimétrico con un error
del 10% en las condiciones iniciales del esquema de estimaciébn con respecto a las
condiciones iniciales de operacion del reactor experimental, con el fin de evaluar el
desempefio robusto para varios valores del parametro de la velocidad de convergencia So
del estimador desde 1 a 20. Obteniendo los siguientes resultados.

La figura 4.9 muestra la evolucion de la temperatura del reactor y de la camisa
medidas del experimento y las mismas temperaturas inferidas, en el entendido de que estas
graficas son para verificar que la prediccion de temperatura del sistema predicha
basicamente coincide con la real (medida del experimento): la convergencia se alcanza en 5
minutos. Se observa que para valores de So menores que 5 el tiempo de convergencia es
muy grande mientras que para valores de So como 10, 15 y 20 los tiempos de convergencia
de la temperatura del reactor son de 5 minutos, 4 minutos y 3 minutos respectivamente,
mientras que para la temperatura a la salida de la camisa son de 6 minutos, 5 minutos y 4
minutos respectivamente. Y la grafica de la fraccion de solidos se observa que a cualquier
valor de So el estimado coincide con la planta real. Excepto con So igual a 1 notando que el
error entre el estimado y la planta real sea menor al 10%. De aqui podemos decir que el
valor optimo de So es igual a 10 debido a que no hay mucha diferencia en el tiempo en que
converge el estimado de las temperaturas con la planta real.

En la figura 4.10 se muestra él estimado de las variables de interés como
composicion instantdnea, velocidad total de polimerizacion y la conversion total.
Observando claramente cuando So toma el valor de 1 el estimador tiene un mal desempefio
para inferir la composicion instantanea debido a que comunmente esta composicion deberia
decaer por el consumo de los mondémeros que se encuentra en la fase particulas de
polimero. Y en la grafica de velocidad total de polimerizacién se observa que para el
mismo valor de la velocidad de convergencia (So = 1) el estimado es muy diferente
(tratando de seguir la dinamica “real”) a las otros estimados con diferentes valores de So.
Mientras que en la ultima grafica de 1a figura 4.10 se comparan la conversion total inferida,
la conversion medida experimentalmente y la evolucion simulada (con el modelado
complejo de la cinética) de la conversion como se mostrd en el capitulo 1 (ver figura 1.8).

En la figura 4.11 se observa el desempefio del estimador robusto del Estimador-P
para inferir velocidades de polimerizacion de los mondmeros, ¢l calor intercambiado y el
calor generado, de todas las graficas se muestra algo interesante, conforme se aumenta el
valor de So el estimado converge mas rapido (como se habia notado en los estimados de
temperaturas), pero aumenta el ruido ocasionado por la rapida convergencia del estimador,
entonces encontramos que el valor optimo de So es diez veces mas rapido que la planta
real, por que no se¢ presenta ruido en el estimado y la convergencia se alcanza en poco
tiempo.



(oS) Broua3d.13Au0)) Ap
PEPIIO[IA B] OPUBZIUOIUIS J-I0PEUH)ST [P 0ISNGOY oUW BUOUN ] ~*¢ P BANSI]

(Uju) odwe
o o8t o0 on @i oo o ® » ® 0
- o
w0
00
00
1981 B — 006
rsupedy o
1o @
Q=05
$ieo§- oo
Oiwog—— 5
geos no
faos \ i,
8o
U P
08 CHLINVUYd 13 OUNV103dY
[ SOQINO0S 30 NOIDOVHL () odwey g
] . ] 5 v 8 z v 0 8 L 9 s ¥ ¢ z L o
0 8
e 1
”e e
Los s
W —
5 =08
pr=og—] [ o I
90§
}o0g .
A QU —— .

08 OMLINVUV 13 OONVLIOTIY
VSINVI V130 vaIvs V1V Viiniviadias

08 OONLINIOTVO-OLISNI@ HOAVINLLSH TAA ONAJWASEA ‘¥ O'TALIAVD



(0Q) vUWIBIAUO)) I

PEPIIO[IA B[ OPUBZIUOIUIS J-I0PBUWI)SH [P 0)SNQOY OJUNWRUOIIUN ] -0 €ISy

(uyud) odwm )

oTxog —
fiseg
H=og—
axcg
tuog-—

oS OULINWVIVC 13 OONVYLIAHY
NOIOVZRISWITOd 3 TYLOL GVAIO03A

18 OONMLANTHOTVYI-OLISNEA HOAVIILST T1d ONAJIWIASEA ‘¥ OTNLIAVD

e - b yo
0S OYLINVUVC 13 OONLYOIIY
IVLOL NOISHIANOD fupur) odusert
\- .3 o8t %t o oy %01 [ 08 o
n
z olnog —
sheog
e s =08
= ssog
(21 eand
, I . o o U
— 9 -
0S OULINVYVd T3 OONVLOTAY
VINVLVNVYLSNI NOIDISOdWOD



(0Q) B1PWIBIAUO0)) AP
PBPIIOI A B[ OPUBZIUOCIUIS J-10PBWISH [OP 0ISNGOY OjUdWBUOIdUN] - [ [P ©InB1]

{uyus) oduseyy {upw) odusey
o 9 o0 9»4 o st 08 oK. .. S . N— —
[ ;
Ruog— aQuog — '
9t =08 steog
ohunl. O1mog— !
[T §=08 A
i=og
|
— - o e 0561
O0S OMIINVYYd T3 OANVY LO3dY 08 OYLINVYVE 13 OANVY.LO3IV
OQVISNVYINILNI HOTVD BOTvD 3a NOIOVNMIANI® 30 QvAIDOTIA
{unu) odweyy,
(4 ¥
0 on
i
ro
0Cuog - ”o u oZno8 —
LT A ginog
otuog— | | obneg—
$z208 - P o ines
1208 . = 1209 —
y
H 9
i
- - L e — —-tg
oS OULINVUVYd 13 OONYLO3d4V 0§ OHLIWVHYd 13 OONVLOIHdY

ONFUILST 134 NOIOVZRISNINOd 3 QVaID0TIA ON3iav.LNne 730 NOIOVZIMENITOd 30 avaiO0aA




CAPITULO 4: DESEMPENO DEL ESTIMADOR DENSITO-CAROLIMETRICA 83

4.3 Funcionamiento del Estimador con Errores en Condiciones Iniciales

En las dos secciones anteriores se observo e} desempeiio del estimador afectando el
valor del pardmetro de convergencia So. Ahora en esta seccion para determinar la
capacidad de tolerar errores en las condiciones iniciales para el estimador densito-
calorimétrico, en este se implementa las siguientes magnitudes de errores en condiciones
iniciales -20%, -10%, 0%, 10%, 20% y 30% en la temperatura ¢l reactor, en la temperatura
de la camisa y en la masa total de mondmeros, manteniendo un valor de So igual a 10.

En lo concerniente a los resultados relacionados con el desempeiio del estimador, en
la figura 4.12 se ve que independientemente del error asociado al estimador la temperatura
del reactor y la fraccion de solidos inferidas coinciden con la real en un tiempo
determinado, mientras que en la grafica de velocidad total de polimerizacidn se observa que
conforme aumenta e] error en la condicion inicial del esquema de monitoreo aumenta una
“divergencia aparente” inicial del estimado con respecto a la variable del estado real, para
posteriormente coincidir con la planta real. Entonces la divergencia del estimado esta
clasificada en dos categorias (Gelb, 1974).

Divergencia Aparente: es este tipo de divergencia el estimado obtenido bajo la
presencia de errores de modelado, presenta un “off set” en relacién con el comportamiento
de la variable de estado real y el error de estimacion puede ser predecido.

Divergencia Verdadera: aqui el estimado diverge completamente en comparacién
con el estado real, debido a que el error de estimacion se vuelve eventualmente infinito.

En esta seccion solamente se obtuvieron los estimados de temperatura del reactor,
fraccién de sélidos y la velocidad total de polimerizacién, en el entendido que las mismas
divergencias aparecen para los estimados de calor generado por la reaccion, calor
intercambiado, velocidades de polimerizacin, mientras que para las variables de calidad no
aparecen estos tipos divergencias.
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CAPITULO 5: DESEMPENO DEL ESTIMADOR DENSITO-CAROLIMETRICA 85

Conclusiones

El esquema de monitoreo densito-calorimétrico el cual esta basado solamente en
balances de materia y energfa, se implementd para un reactor por lote experimental de
copolimerizacién en emulsion estireno y butadieno. Para inferir Jas propiedades
importantes del polimero como composicion instantanea, conversion total y fraccion de
sOlidos, a partir de las mediciones en linea de fraccion de solidos, temperaturas del reactor
y temperatura de la camisa, ademas del flujo masico del fluido refrigerante en la camisa.

El esquema de monitoreo densito-calorimétrico presentado aqui nos da resultados
cuantitativos y cualitativos muy satisfactorios, para validar el desempefio del estimador se
comparan los resultados inferidos de las propiedades del polimero con datos medidos en un
reactor experimental de la polimerizacion. También se valida el buen desempefio
comparando con simulaciones de la polimerizacion tomando en cuenta la cinética donde
ocurren muchos procesos quimicos y de transporte (difusion) de radicales hacia las
particulas.

El estimador muestra una robustez adecuada al seguir infiriendo la evolucién de los
estados del reactor (experimento) y mas importante las propiedades del polimero, cuando se
afecta el parametro de convergencia del estimador, y ain mas cuando se introduce errores
en las condiciones nominales de operacion del reactor, se corrobord que la heuristica “el
estimador diez veces mas rapido que la planta” funciono, para todas las corridas estimadas.

El buen funcionamiento del estimador densito-calorimétrico no lineal se concluye
basandose en que no se utilizo modelo cinético, y con valores de propiedades fisicas,
densidades capacidades calorificas y calores de polimerizacion tomadas de la literatura.
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CAPITULO 5§

“DESEMPENO DEL ESTIMADOR BARO-CAROLIMETRICQ”

Introduccion:

En este capitulo el esquema de monitoreo baro-calorimétrico se aplica a un reactor
experimental por lote (se utilizan los mismos datos experimentales que se usaron para el
esquema densito-calorimétrico) y a escala laboratorio para la copolimerizacion estireno-
butadieno en emulsion en condiciones que emulan la operacion industrial para el proceso
de la produccion del hule sintético.

Para corroborar el desempefio robusto del estimador, el esquema de monitoreo es
perturbado en la velocidad de convergencia So y las condiciones nominales de operacion
del reactor, para determinar el valor apropiado del parametro de convergencia, el cual es un
“boton” de sintonizacion.

Al igual que el esquema densito-calorimétrico, en relacion al funcionamiento
robusto del esquema baro-calorimetrico, se corrobor6 que la heuristica “el estimador diez
veces mas rapido que la planta” funciono. Una vez sintonizado dicho valor, el estimador
funciono sin problema para todas las corridas experimentales y simuladas.



5.1 Funcionamiento del Estimador

Experimentacion

El esquema de monitoreo se aplica a un reactor por lote escala laboratorio
(laboratorio de CID-Resistol, Lerma, Edo. México) para la copolimerizacion estireno-
butadieno en emulsion en condiciones que emulan la operacion industrial para el proceso
de la produccion del hule sintético. El reactor tiene una camisa donde circula un fluido
refrigerante (agua) para remover el calor generado por la reaccién que se lleva a cabo en el
reactor, ademés el esquema experimental tiene un controlador manual para mantener la
temperatura del reactor a 10°C, la temperatura a la entrada de la camisa del fluido es la
variable manipulada por el controlador manual para mantener la temperatura del reactor a
la especificada (ver figura 5.1).

REACTOR DE COPOLIMERIZACION EN EMUL.SION

Prasién omoeratura
Reactor | [Reactor

Temperatura
ala entrada
camisa

{Fiujo masico del fluido/

Figura 5.1.- Esquema del reactor por lote de polimerizacion en emulsion
Experimental (CID Resistol, Lerma, Edo, De México)

Para iniciar el experimento el reactor se cargd con: 735grms de butadieno, 265grms
de estireno y 1150grms de agua, y en menor cantidad iniciador, jabén y activador (Hechos
en Resistol) durante el transcurso del experimento se tomaron como datos la temperatura de
entrada y salida de la camisa, el flujo masico del fluido refrigerante en la camisa, asi como
de la temperatura y la presion del reactor, y para fines de comparacion se midieron fuera de

linea las propiedades del polimero como la fraccion de solidos y conversion, como se
muestra en la figura 5.2.



REACTOR DE COPOLIMERIZACION EN EMULSION

temparsture del Presion del *Fraccion de solidos
reactor resctor . .
acumuisda
*Conversion
Tempersture de
mirada de cunina Tempersturs de salida

de cunisz

Fhjo masico
de camisa

Volumen de la camiss

Figura 5.2.- Datos obtenidos del experimento en un reactor por lote de polimerizacion
en emulsion,

Las mediciones de temperatura, flujos y presion se alimentaron en linea al estimador
para inferir las variables que determinan la calidad del producto. De lo anterior se proponen
las condiciones iniciales del esquema iguales a las condiciones iniciales del experimento.

Estado del Estimador Condicién De Operacion
Masa total de mondmeros 1000 grms.
Velocidad total de polimerizacion 0.0 grms/min
Temperatura del reactor 9°C
Velocidad de generacion de calor 0.0 cal/min
Temperatura a la salida de la camisa 10°C
Calor intercambiado 0.0 cal/min
Masa total 2150 grms
Masa de agua 1150 grms
Masa de mondmero 1 735 grms
Masa de polimero 1 0.0 grms

Tabla 5.1:_ Condiciones Nominales de Operacion del Estimador-P

Los tiempos de asentamiento para la presion, la temperatura del reactor y la
temperatura a la salida de la camisa, los factores de amortiguamiento de cada salida se dan
a continuacion con So = 10.

I, er, 70 |=[95,67,67] lep, €185 1= 0.71,0.71,0.71]

Donde para una dinamica de segundo orden la frecuencia caracteristica para la
presion, temperatura y temperatura de la camisa estan dadas por:

4 4 4

= J -
PELT, Erly Ty
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Desempeifio del estimador

En la figura 5.3 se muestran el desempefio del estimador obteniendo las evoluciones
de la temperatura del reactor y a la salida de la camisa medidas del experimento-con las
mismas temperaturas inferidas, en el entendido de que estas graficas son para verificar que
la prediccion de temperatura del sistema predicha basicamente coincide con la real (medida
del experimento): la convergencia se alcanza en 5 minutos. La grafica de la temperatura de
la entrada de la camisa también se muestra en la figura 5.2 y esta se alimenta al estimador
como una entrada para el funcionamiento del esquema baro-calorimétrico. Las dinamicas
de las temperaturas del esquema baro-calorimétrico son iguales a las que se observaron con
el esquema densito-calorimétrico, debido a que las mediciones de las temperaturas son las
mismas que se alimentaron a ambos estimadores. Ademas se muestra la grafica de

estimacion de presion del reactor comparada con la medida experimentalmente, las cuales
coinciden a los 16 minutos.

En la figura 5.4 se observan las variables inferidas de interés para determinar la
calidad del hule y los tiempos de produccion, se muestra la fraccion de solidos estimada la
cual es més parecida con la fraccion de solidos simulada (ver capitulol) que con la medida
experimentalmente, y ademas, se muestra la grafica de la conversion total estimada la cual
coincide con la dindmica simulada y la medida durante el experimento y la grafica de
composicion instantanea inferida comparada con la simulada, estas dos coinciden y cabe
mencionar que para conocer las propiedades del polimero no es necesario modelar la
cinética sino tener una medicion a parte de las temperaturas. En la grafica donde se muestra
el estimado de la velocidad de polimerizacion, se muestra que es muy idéntica a la
velocidad de polimerizacion inferida por el esquema densito-calorimétrico.

En la figura 5.5 se observan los estimados de la velocidad de generacion de calor y
el calor intercambiado con la camisa. Como se tiene un control manual de la temperatura
del reactor aproximadamente a 10°C de las graficas observamos que estan por €l mismo
orden de magnitud aunque no tiene el mismo el comportamiento el calor intercambiado con
el calor generado, debido a que durante el proceso la temperatura cambiaba en un rango de
1°C, por ejemplo si la reaccidon fuera controlada estrictamente a 10°C, el calor
intercambiado seria exactamente igual a la velocidad de generacion de calor. Mientras que
las velocidades de insercién de las moléculas de butadieno y estireno en la cadena
polimérica se muestran en la figura 5.5.

En la figura 5.6 se muestran los estimados del consumo de la masa de butadieno, la
masa de estireno, y la produccion de los polimeros. Y las cuales son parecidas a las que se
obtiene de la dinamica simulada del reactor de polimerizacion estireno y butadieno:
Modelando fenémenos fisco quimicos (Cinética) y transporte (difusion de radicales).

Del esquema de monitoreo baro-calorimétrico también se puede obtener
informacion, en la grafica 5.6a se muestra el estimado del volumen de gotas, de particulas y
acuosa, comparadas con las dindmicas simuladas del volumen de cada fase en la emulsién,
conociendo el volumen de cada fase podemos determinar el reparto de los mondmeros.
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St las velocidades de polimerizacion fueran iguales (implementacion de control o
técnicas de adicion de un mondmero) podemos encontrar parametros cinéticos a cualquier

temperatura de una polimerizacion en emulsidn que muchas veces no se encuentran en la
literatura.

5.2 Funcionamiento Robusto del Estimador

En la seccion anterior ya sintonizado el estimador se evalia su desempefio con un
valor del parametro de convergencia So igual a 10 veces mas rapido que la planta real. A
continuacion se realizan varias corridas del esquema de estimacion baro-calorimétrico con
un error del 10% en las condiciones nominales de operacion del esquema de estimacion con
respecto a las condiciones iniciales de operacion del reactor experimental, con el fin de
evaluar el desempefio robusto para varios valores del parametro de la velocidad de
convergencia So del estimador desde 1 a 20. Obteniendo los siguientes resultados.

La figura 5.7 muestra la evolucion de la temperatura del reactor y de la camisa
medidas del experimento y las mismas temperaturas inferidas, se observa que para valores
de So menores que 5 el tiempo de convergencia es muy grande mientras que para valores
de So como 10, 15 y 20 los tiempos de convergencia de la temperatura del reactor son de 5
minutos, 4 minutos y 3 minutos respectivamente, mientras que para la temperatura a la

salida de la camisa son de 6 minutos, 5 minutos y 4 minutos respectivamente. Y la grafica
de presién se observa

En la figura 58 se muestra él estimado de las variables de interés como
composicion instantanea, velocidad total de polimerizacion y la conversion total.
Observando claramente cuando So toma el valor de 1 el estimador tiene un mal desempefio
para inferir la composicién instantanea y velocidad total de polimerizacion. Mientras que
en la ultima grafica se compara la conversion total inferida, la conversion medida
experimentalmente y la evolucién simulado, cabe sefialar que estas tres dindmicas y las
dinamicas inferidas con cualquier valor de So casi coinciden.

En la figura 5.9 se observa el desempefio del estimador robusto del Estimador-P
para inferir velocidades de polimerizacion de los mondmeros, el calor intercambiado y el
calor generado, en todas las graficas se muestra algo interesante, una divergencia aparente
del estimador “off set”, es decir, el estimador parece que al principio de la polimerizacion
diverge pero en poco tiempo converge con la planta real, también se observa el mal
desempefio del estimador con valor de So igual a uno, mientras que para valores mayores
de cinco el estimado de velocidades de insercion de las moléculas, la velocidad de
generacion de calor y la capacidad de remover calor tiene buen desempefio, podemos
considerar que el valor optimo de So es diez veces mas rapido que la planta real.
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5.3 Funcionamiento del Estimador con Errores en Condiciones Iniciales

Ahora en esta seccién para determinar la capacidad de tolerar errores en las
condiciones iniciales para el estimador baro-calorimétrico, el esquema es perturbado con
las siguientes magnitudes de errores en condiciones iniciales -20%, -10%, 0%, 10%, 20% y
30% en la temperatura el reactor, en la temperatura de la camisa y en la masa total de
monémeros, manteniendo un valor de So igual a 10.

En lo concemiente a los resultados relacionados con el desempefio del estimador, en
la figura 5.10 se ve que independientemente del error asociado a la condicion de operacion
del estimador la temperatura del reactor coincide con la real (temperatura medida del
experimento) en un tiempo de 8 minutos, mientras que en la grafica de velocidad total de
polimerizacion se observa que conforme aumenta el error en la condicion inicial del
esquema de monitoreo aumenta una “divergencia aparente” inicial del estimado con
respecto a la variable del estado real, para posteriormente coincidir con la planta real.

En la gréfica de la temperatura a la salida de la camisa se muestra que no depende
del error en la condicién inicial del esquema, ya que todas las dindmicas inferidas coinciden
con la real en 5 minutos,

En esta seccidon solamente se obtuvieron los estimados de temperatura del reactor,
temperatura a la salida de la camisa, presion y la velocidad total de polimerizacién, en el
entendido que las mismas divergencias aparecen para los estimados de calor generado por
la reaccion, calor intercambiado, velocidades de polimerizacién, mientras que para las
variables de calidad no aparecen estos tipos divergencias. '
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Conclusiones

Anteriormente se discutid el desempefio del estimador densito-calorimétrico
teniendo un buen desempefio para inferir las propiedades del producto. Con respecto al
funcionamiento del esquema de monitoreo baro-calorimétrico, este esquema de entrada
tiene una ventaja importante sobre el esquema densito-calorimétrico, la cual es la facilidad
de medicion de la presion con respecto a la densidad con un manémetro, debido a que es
més econdmico usar un mandmetro que un densitometro en linea, y ademas esta medicién
casi siempre esta disponible en cualquier proceso.

El esquema de monitoreo baro-calorimétrico el cual esta basado solamente en
balances de materia, energia y del equilibrio termodinamico (liquido - vapor), se
implement6 para un reactor por lote experimental de copolimerizacion en emulsion estireno
y butadieno. Para inferir las propiedades importantes del polimero como composicion
instanténea, conversion total y fraccion de sélidos, a partir de las mediciones en linea de

presion, temperaturas del reactor y temperatura de la camisa, ademas del flujo masico del
fluido refrigerante en la camisa.

El esquema de monitoreo baro-calorimétrico presentado aqui nos da resultados
cuantitativos ya que los resultados inferidos de: estados, velocidades de polimerizacion,
calor generado, la capacidad de la camisa de remover el calor, etc en magnitud son
cercanos a las obtenidas en una simulacion donde se modela la cinética de la
copolimerizacion en emulsion y cualitativos debido a que los resultados inferidos de las
propiedades del polimero se aproximan mucho en calidad a las propiedades del polimero
medidos en el experimento, para validar el desempeiio del estimador se comparan los
resultados obtenidos con datos medidos en un reactor experimental de la polimerizacion.

El estimador muestra una robustez adecuada al seguir infiriendo la evolucion de los
estados del reactor (experimento) y lo mds importante las propiedades del polimero, cuando
fueron afectados el parametro de convergencia del estimador (So), y atin mas cuando se
introducen errores en las condiciones nominales de operacion del reactor, se corrobord que
- la heurfstica “el estimador diez veces mas rapido que la planta” funciono.

Por lo anteriormente mencionado el buen funcionamiento del estimador baro-
calorimétrico no lineal se concluye basdndose en que no se utilizo modelo cinético, y con
valores de propiedades fisicas, densidades capacidades calorificas, coeficientes de particion
y calores de polimerizacion tomadas de la literatura.

RECOMENDACIONES PARA TRABAJOS FUTUROS

e Para trabajos futuros, seria recomendable realizar mas estudios sobre el modelado de la
presion, en un reactor de polimerizacion en emulsion, ya que en este trabajo se tuvo que
ajustar el parametro de interaccion de Flory para obtener la presion inicial del sistema.
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e Ampliar el estimador para inferir la distribuciéon de peso molecular del polimero y la
distribucion el tamafio de particula.

¢ Otro trabajo posterior seria la implementacion de un control y estimador en linea de las
propiedades del polimero. Para continuarlo a un reactor continuo de tanque agitado, y
posteriormente desarrollarlo para un tren continuo de reactores. Para escalar la
implementacién del estimador hacia una planta industrial
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NOMENCLATURA

A Area de transferencia de calor (m?)

C Capacitancia térmica del reactor (cal/°C)

OF Composicion instantanea

C; Capacitancia térmica de la camisa (cal/°C)

C, Conversion global

Cp Capacidad calonfica de la mezcla (cal/gr °C)

Cpi Capacidad calorifica del componente i (cal/gr °C)

fs Fraccion de sélidos

h Coeficiente de transferencia global de calor (cal/ min. m*°C)
mn, Peso molecular del mondémero i (gmol/gr)

M, Masa del monémero i (gr)

M, Masa total (gr)

M Masa total de mondmeros (gr)

P, Masa del polimero 1 (gr)

Q, Calor de reaccion (cal/min.)

Q. Calor intercambiado (cal/min.)

R Velocidad total de polimerizacion (gr/min.)

R; Velocidad de polimerizacion de] mondmero i (gr/min.)
T Temperatura del reactor (°C)

T, Temperatura de la camisa a la salida (°C)

T Temperatura de la camisa a la entrada (°C)

w Masa de agua (gr)

w Flujo masico a la salida (gr/min.)

w; Flujo masico del componente i (gr/min.)

w Flujo masico del fluido refrigerante en la camisa (gr/min.)

—

|
—

Subindices

EFFZEETC

Calor de homopolimerizacion del monémero i (cal/gmol)

entrada
Chaqueta
Mondmero total
Monoémero 1
Monémero 2
Polimero 1
Polimero 2
Agua
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“PARAMETROS DE LOS ESQUEMAS DE ESTIMACION”

A continuacion se muestran los valores de los parametros utilizados para el esquema de
monitoreo tanto densito-calorimétrico como baro-calorimétrico; valores de propiedades fisicas,
densidades de las especies, coeficientes de reparto de los monémeros, capacidades calorificas y

calores de polimerizacion tomadas de la literatura para una temperatura del reactor a 10°C.

Peso molecular del butadieno
Peso molegular del estireno

Densidad del butadieno
Densidad del estireno
Densidad del agua
Densidad de polibutadieno
Densidad del poliestireno

Coeficiente de reparto del butadieno gotas—agua
Coeficiente de reparto del butadieno particulas—agua
Coeficiente de reparto del estireno gotas — agua
Coeficiente de reparto del estireno particulas — agua

Entalpia de polimerizacion del butadieno
Entalpia de polimerizacion del estireno

Capacidad Calorifica del butadieno
Capacidad Calorifica del estireno
Capacidad Calorifica del agua
Capacidad Calorifica del polibutadieno
Capacidad Calorifica del poliestireno

Coeficientes para la presion de vapor del butadieno
Coeficientes para la presion de vapor del estireno

Coeficientes para la presion de vapor del agua

MNI1
MN2

DM1
DM2
DW
DP1
DP2

Kldw
Klpw
K2dw
K2pw

HI
H2

Cp1
sz
Cpw
Cpp1
Cpp2

A
B
C

QW >

Qe >

54.09 grms/mol
104.15 grms/mol

645
906
1000
933
1110

800
400
3400
1700

grms/lts
grms/Its
grms/lts
grms/Its
grms/lts

17,434.9 cal/mol
16,718.4 cal/mol

0.4110 cal/grms °C
0.3321 cal/grms/°C
1.0000 Cal/grms °C
0.5202 cal/grsm °C
0.2730 cal/grms °C

15.7727
2142.66
34300

- 6.7470
1.4710e-1
9.605e-5

18.3036
3816.44
46.130
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Algunos parametros cinéticos utilizados para simulacion de la dinamica del proceso de la
copolimerizacién en emulsion de estireno y butadieno.

Constante de propagacion del butadieno
Constante de propagacion del butadieno

Relacion de reactividad del butadieno
Relacion de reactividad del estireno

Concentracion critica micelar
Area cubierta de una micela
Isoterma de adsorcidn de surfactante

pbb

CMC
a_em
(gamma infinita)

8.00 lts/grmol seg
17.00 lts/grmol seg

1.35
0.58

1.7¢-3
6.0e-16
6.0e-10
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APENDICE A1

“VELOCIDADES DE POLIMERIZACION”

VELOCIDADES DE REACCION ESPECIFICAS DE ESTIRENO Y BUTADIENO EN
LA PARTICULA DE POLIMERO

Las velocidades de propagacion de estireno y butadieno en la fase polimero de acuerdo al
mecanismo cinético (ver Tabla 1.1) son:

R ps = (ke + o NS o] [S], +{kc  +k o YB 0L [S]) (A1)
Rpp :((kpbb +K g IB ‘]p [Bl) +(kp3b +K IS ']p [BL) (A2)
En la polimerizacion se distinguen entre dos tipos de especies de radicales en la particula,

llamados cadenas de radicales terminando con estireno [S -]p y cadenas de radicales terminando
con butadieno [B OL :

N J.n
[Se] = N (A3) Be] =

N
> (Ad)
N,
Donde ny es el nimero promedio de radicales terminando en estireno, fi, el nimero

promedio de radicales terminando en butadieno. Para poder evaluar las velocidades de
polimerizacion tanto para el estireno como la del butadieno, es necesario determinar el nimero

promedio de radicales @ dentro de las particulas, la cual es la suma de los radicales de estireno y
butadieno

fsel +[Be] = N

fi
N,

En el segundo termino del lado izquierdo de la ecuacion anterior lo multiplicamos y
dividimos por la concentracion de las cadenas radicales terminando en estireno.

el ool = 2

Despejamos la concentracion de la cadena de polimero terminando en radicales de estireno.




Y obtenemos finalmente la concentracidn de cadenas terminando con radicales del tipo estireno:

aN{ 1
[S']p = ﬁ;(H‘{p] (AS)
Donde
[Bel (k. +k,, Bl
"ol ke k JIS) #o

Utilizando las ecuaciones (Al) y (A2) y sustituyendo la ecuacion (A6) en ambas, tenemos;

Ry =(po #e J5 o [5) + s+ JB o} I8} (A7)

R, =((kw +k o, JS oL [T, +{k e K 00 {k*"" +ky, B [s .]p[s]p] (A8)

kpbs + kxbs [S]p

R ps ={(K e +K s JS o1, [S], +(Kpup +k s JBL [S 0], ) (A9)

Sacamos del paréntesis a [S -]p de la ecuacibén (A9),

Rps = o +k 0 S], + (K o+ JBL JS o], (A10)

Sustituimos la ecuacion (A5); en la ecuacion (A10)

kpﬁh +kxsh \[BL NA
Ko+, ) 8]

Ry =((k o+, JST + (e B, ( : o (AL1)

Multiplicamos y dividimos lo que esta entre paréntesis por [S]p de la ecuacion (Al1);

R, = ({k o+, JS], + i JBLJSL, 0N
| [SL+[sL(k“"’+kM[BL N,

K pe K e )[S]p

(A12)
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k . +k ,
R)“S :(kpss +kxss = - EN‘ (A13)
kpgh +k_, \[BL N,
SL SL
+ky, )[S]
. “ e g kpse +kXSS .
Multiplicamos y dividimos por ~——k- la ecuacion (A13)
+
psb xsb

m=8§‘“+k )ﬂgﬁlésﬁk%lsl” mw (AL4)
ew LG

Factorizando la ecuacion (A14)

( (kwi k)i 4181, ol
g o e
(k,, +k.) K
O (g [k E(S:)[Sl%kiﬁk]p}[ﬂ] % (A16)
K, (K 5.+ ) [S]

Multiplicamos y dividimos por k, +k,, la ecuacion (A16),

(g )y
Ryg=(k_+k )t ((kw? )Sf F[BL[S]P) . |ON
T Kt ((k k) (k +k,)[BL) [N,

i) - Bl G i) SLJ

(A17)



APENDICE Al: VELOCIDADES DE POLIMERIZACION 108

Factorizando términos de Ja ecuacion (A17) obtenemos la velocidad de polimerizacidn especifica
para el estireno

R, = (k - +kmx1(pbh +k { ( (rs [SE + [BL [S],,) )] %];}

Ko+ s [SL+ (ke + o s [BL,

(A18)
Donde;

kpss +k o= 1(pbb +kxbb

s BT
kpsb +kxsb kphs +kxbs

Ahora desarrollamos una expresion para la velocidad de polimerizacion del butadieno en la
particula, partiendo de la ecuacion (A2)

Ry ={(kpo +k o B o], [B], +{k pup ke JS ], [B],) (A19)

De la ecuacion (A6) despejamos la concentracion de radicales terminando en butadieno y

la introducimos en la ecuacion (A19), para escribirla en términos de la concentracion de radicales
terminando en estireno.

Ry ((k,,m, k}&iitj[[z]]: [S-L[BL+(kmh+kxsbIS-L[BLj (A20)

Sacamos del paréntesis a [S 0]p de la ecuacion (A20);

\((kpsh K, )) [B]

RI’B ((k pbb +k xbb /((k e +km )) [S]p B] (k +k )[B]p ][S ‘]p (A2 1)

Sustituimos la ecuacién (AS) en la ecuacion anterior, tenemos

R,y =((kpbb +K {]‘;M +k: ] };]lp’ [B]p (kpsb +K )[BL} °

(A22)
] AN
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Multiplicamos y dividimos por [S]lJ a la ecuacion (A22)

R,,,,:[(kp,,,,ﬂukxbb{tmitmj %BL +{k _b+km,)[BL}

(A23)
nN

L{‘:.;‘:"][ |

Realizando la multiplicacion

( +
) ((k,,,,,, +km,{t"°” +1;m J[Bt (i K )[BL[SLnﬁN

pbs

Rpp= A24
»B e Kk ol N, (A24)
K o K g

La ecuacion (A24) se puede escribir como sigue;

k +k )

e B+ BLIs) (ks k)
R = N (A25)

[sL+ _P_“l____"i'.’. [BL A
K e K e )

Multiplicamos y dividimos por (kpss+k)c§s kabb +k xb,,) a la ecuacion (A25),

( \
oo s B +[BL[S] Ik, +k,.
) Z(km ][k»»,,+k,,,,,\ ((k J[f’ i ]"]( i) aN
PB kp,,+km kpbt,+kxbb [SL+(—!(p“b+kan[BL N‘A
kp,,,+l<,d,s

(A206)



R,, ;(kw+kakp,,,, +km{(%’3%]ki‘ﬂ}[Bf, + [B],[s]p] .

pbs xbs

1
(Em+kakpb,,+k,,,,,)[SL+(kp,,+kakm+km KK, ] N,
(ko K ) (K k) K e K o

_ (A27)
Agrupando términos iguales de la ecuacion (A27);

(5, [BE + [BL(5},) AN

Re :(km +kakpbb +kxbh{(kpbb +K )’s [SL +(kms Ko )rB [B]V )NA

(A28)

Donde:

+
k pss k XBS kpbb +k)§bb

- rB:k

Te =
S
kpsb +k xsb 'pbs+kxhs

En trabajos realizados anteriormente (Broadhead 1985) y (Gugliotta 1991) las velocidades
de polimerizacion especificas para estireno y butadieno en la fase polimero, no toman en cuenta la
transferencia de cadena de los monémeros y reportan las velocidades de polimerizacion parecidas
a las obtenidas en este apéndice sin las constantes de transferencia de monémero, en ¢l capitulol la
velocidad de polimerizacion del butadieno se refiere al mondmeros 1 y del estireno al monémero
2.

_— (( (ISt +[BLIs}) JN (A29)

pes Tabb kp,,,,rs[S]prk‘srB[BL) N,

(w[BE+ BLs}) YaN,

K o Ts [S]p K e Ty [B]p J N,

RPB :kpsskpbh[ (A30)

Donde
k pss _ k phb
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APENDICE A2

“ESTIMADOR DE ESTADOS PARA PLANTAS NO LINEALES”

Problema de Estimacion para Plantas No Lineales

Consideremos la planta real con dinamica no lineal.
x=f(x, u(t),r), y=h(x,r}, xeX, ueU, yeY (A1)

La planta dinamica no lineal tiene n estados (x), m mediciones de salida (y), p entradas
conocidas (u) Los mapas (f) y (h) son suaves e infinitamente diferenciable. El problema consiste en
construir un estimador para generar una dinamica de los estados inferida que converge a la
dinamica de la planta real.

Propiedad de Estimabilidad

Antes de construir el estimador hay que determinar si la planta es o no estimable, a partir
de las mediciones de salida (con el mapa (h) y sus derivadas en el tiempo). Entonces, sea un
conjunto de enteros positivos k,+...+k  (para cada salida) que determina el siguiente mapa.

- k-1, km~1
Oy oy Y,y vt ) K, 4.4k, =k<n k. >0

De lo anterior si no tiene una medicion la region de trabajo se encuentra en un espacio del
tamafio del numero de los estados x(t) = n, Si usamos y = h(x, r) con m mediciones, entonces
Ja region de trabajo se reduce a un espacio de n—1.

xt = {x eX/y(t) = h(x, r)} h(x,1) = ¢,(x)

Si obtenemos la derivada de la salida. Entonces se tienen 2 hiperplanos, estos planos son
independientes y la region de trabajo se reduce a un espacio n - 2.

En general la dimension de la superficie del mapa observable es (n—m ) y la dimensidn de
la superficie no observable es (n—k). Si k = n el sistema es observable, es decir, que el mapa

observable es invertible para x y consecuentemente el estimado y la dindmica del estado de la
planta coinciden x(t)=x(t). Si k < n el mapa detectable esta compuesta por mapa observable y



una superficie no observable que es invertible con respecto a x obteniendo una dindmica del
estimado que tiende a la dinamica de la planta real x(t)-»>x(t). El mapa de salida es

T
d),(x,u):]:hl,.‘.,L(fkl ”l)h,;...;hm,...,L(}"“"’)hm} k, +.+k,=ksn k;>0

Donde ¢, es un mapa no lineal y L'c denota la derivada direccional del campo escalar
a(x, t) con respecto al campo vectorial f(x, u(t)), y su formula es.

. : oo
LUfa=L,all;a), izl, la=a Lia=a,f +a, a, =5 Mt

De la construccion del estimador son listados y presentadas las propiedades de
estimabilidad del disefio de estimacion, que nos permite saber si la planta es o no estimable..

Definicion 1. El movimiento de la planta (ecuacion. Al) es RE-estimable (Robustamente
exponencialmente-estimable) si hay m enteros (indices de observabilidad) k,... ,k,, para cada

salida (k; +...+k, =k<n, k; >0) y un mapa no observable d)n(x,u) = [d)k“,...,(bn]T tal
que, en una vecindad cercana a

(1) El mapa detectable d(x,u) = [(b] 01 ]T es Rx-invertible

k k T
(1) El mapa ¢(x,u) = [Lf’ hy;.. ;L™ hm] es L-continuo

(iif) El movimiento no observable es RE-estable

Si k = n no existiendo dinamica no observable y, la condiciéon (i) es trivialmente
conocida; entonces se dice que la planta es RE-observable. De lo contrario si k < n se dice que la
planta es RE-detectable.

Construccion del Estimador

Se asume que la planta es estimable de acuerdo a la definicién 1. Ahora el problema
consiste en construir un estimador de estados (x) para plantas no lineales, a partir de las
mediciones de salida (y), para generar una dindmica de los estados inferida () que converge a la
dindmica de la planta real.

x, =F,x,+TT, v(t) u=A4 x (Al.a)

uu

x=F(x, u(t),r), y=h(x, ) (Al.b)

El mapa detectable consta de un mapa observable que contiene las mediciones de las
salidas de la planta, y un mapa no observable.
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o(x,u) = [d),,d)H]T Z[xl,.,.,xn]:x

Y ademas de la propiedad (i) de la definicion 1 implica la existencia de un mapa inverso
(¢7"), por lo tanto, se asume que el mapa detectable es Rx-invertible (Robustamente invertible
para x) tal que:

o7 olx,u)] = x (A2)

El mapa observable que fue definido anteriormente y el mapa ¢ que es L-continuo con la
propiedad (ii) de la definicién 1.

¢1(x7u):[1]1"“’L(:‘(1‘~l)hl;'";hm;---QL(:m—.])hm]T
kl km T
<p(x,u)=[Lf hy;...;L; hm]

La dindmica del mapa detectable se puede obtener derivando el mapa observable y no observable:
T

b5 u) = Lo (b, (x,u) = [thl ,...,L(}“)hl-,...;thm,...,L(}‘m)hm]

by (x,u) = Lf(¢n (X,U))

Donde ¢, y ¢, esunmapa no lineal, usamos la derivada direccional

by (x,u) = T, (x,u) + Holx, u, v(1))
Obn ¢, Oy
d)I] (X,U):[ B f+ Au Xu:lx=¢_l x,u)

Observar que ¢,(x,u) es la dindmica de la parte observable y ¢y {x,u) es la dinamica de Ia

parte no observable. I' y II son matrices de bloque diagonal (Ver apéndice A3). Sustituyendo el
mapa inverso (ecuacion A(2)) en la dinamica observable tenemos que la planta aumentada es;
/

%, =T, x, +IT,v(t) u=Ax, (A3.3)
&1 (x,%, )=, (x,x, )+ el0 ™ (9(x,x, ), x,, V() y = h(x) (A3.b)
by (x,0) = [ 6;1“ (Tx, + Hv(t))} (A3.c)

x=¢ l(x, X )
u
Realizamos el siguiente cambio de coordenadas

ZZ(I)&(X,XI,,I'); Z:[ZU>ZI>ZHF: (ba(X,Xu’rF[xu,(I)IT(X,X“,r),d)n'r(x,xu,r)]-r
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La planta aumentada en la nuevas coordenadas (z) es:

z, =L, z,+T1,v(t) u=Az, dim z,=v (Ad.a)
z; =Tz, +H(p( ~1(z),zu,v(t)) y = Az, dim z; =k (A4.b)
.10 Ay .

Z :{*gxn—f -(f—x 1=¢—1(z,x ) dim z; =n—k (Ad.c)

Tenemos que la planta aumentada en coordenadas z (los mapas 6 y w son definidos en el
apéndice A3) esta de la siguiente forma.

z, =Tz, +T1,v(t) u=4,z, (AS.a)
zy =Tz, +H9(zu,zl,zn,v(t)) y = Az, (AS5.b)
2y = w2y, 2,231, Y(1)] dimz, =k  dim z; =n-k  (A5.0)

La observabilidad de los pares de las matrices (I' y A) y cumplen con la condicion de
estimabilidad y ademés el mapa ¢ (o © en coordenadas z) es L-continuo se puede considerar el

siguiente sistema

C‘u = r1,1Cu + Ku(u—AC) Ku € Ku (A6a)
& =TC, +T0(Cy, G b, V(D) +ko(y - AC;) K, e K, (A6.b)
Ey = W[Gu.Gr,C, V(D) (A6.0)

Como un detector para la planta aumentada con K, y K, denotando un conjunto de

matrices de ganancias de bloque diagonal (definidas en apéndice A3). Regresando a las
coordenadas originales del estimador, se tiene que la dinamica inferida de los estados estimados
tiene la siguiente forma

Xu=Aux, K u Ve=A Xy (A7.2)
XZf(XvAume) + G(X’Xu?p)KOXy—h(X7 Xu)] \V():h(X) (A7b)

donde A, =T,-K, A

El estimador candidato (ecuacion A7.b) de la planta aumentada esta compuesto de dos
términos, el primer termino es un predictor mientras el segundo termino es un corrector, donde
Y, y W son estimados de las sefiales medidas u y y, ademéas K (lineal) y G (no lineal) son

matrices de ganancias a ser determinadas. G(x, %, ,p,K )es un corrector manejado por el error
de las salidas.

G % P Ko) = 0,06 %u-P)Ko(So)  [0106%u.P) @10t X)) = 03 (. %, P)K 4 (50)
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APENDICE A3

MATRICES YECTORES Y MAPAS NO LINEALES

Vectores y matrices
bd M := bloque diagonal de la matriz M

I—~]u/o .o 0
1/o /
I'y, = bd r; ,...,r:,; , = . :
u/o
0 Tpim dimru/oz(uxo/kxk)
[0 1 o© 0]
0 0 .o
riulo = o, L0
0 0 ’
00 0 - Oudiml“iu,(’ =(u.xn./k.xk.)
U T M
/
7(;‘0 O
n,, :bd[n,“"’,...,n;’fi’,,],: P
u/o
0 " Tprm dimnu/oz(oxp/kxm)
0
u/o __ .
WO = 0 ‘
1 dim'it;’/0 =(uix1/kixl)
‘ S¥e ...
i 1
A, = bd[ﬁ}”",...,ﬁ;’ﬁﬁ,], = oo
u/o
0 8‘""‘ dim/_\u/oz(pxn/mxk)
ulo __
87 = 1 0 O]dimﬁ}llo =(1x0i/1xki)
ke 0
K° = bd[k;) ,k;]— : .o
0o - k°

m dimK"z(k X m)
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1<°~.~ [(s K? skik" ski”k‘)TJ
i OR1iz 2P0 R 1290 i
! dimkioz(k.xl)
1

x k+1 \T k k +1 T
K¢ = bd[(sok‘,’, ..... So k} 1,S¢o k}) ..... (sok;’m ..... Sk . ,Som ki,,) }
i " dimKS:(kxm)
Au/o = l-‘u/o - Ku/oAu/m A: = Iaoe = Kero
IS = bd|[I7,....Tg] A% = bd[s5,...,55 ] g = bd[r;,..., %,
7= riodimrfz(ki+l)x(ki+l) 85 = [87,0] ny = [xf,0]

Mapas no lineales

0(z,v,r) = {m(x, Xy ,"‘u)}{x: 4~ Yz, r),xu,xu=ruzu+nqu

0, . Oby ]
w(z,v,r :-[-—“f R
) ox ox {x: ¢~ l(z, r),xu,xu=l"uzu+ﬂuv}

m(en ) t) = {w{(z'u , 21,2y +e)',v, r] - w(z, v’r)}[z(t),v(t J
blewsenemvent)=[oferevrre) -0t o
anlev.e,,t)= {W(Z+e, virte,)-w(zy .21 Zntey),v, f]} [2(t).4(1)]

qS(eII :ent):qI(O,eH ’O’Cr?t) qf(el’eu’t) :ql(eI’eH >eu:er>t) - ql(oveﬂ ’anr 9t)
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