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Resumen 

En este trabajo se desarrolló un modelo matemático para un reactor de polimerización 
semibatch empleado en la producción de emulsiones de poli vinil acetato (PVAc). El modelo 
matemático describe la dinámica del sistema y permite predecir el perfil de temperatura y 
las propiedades finales del producto: contenido de sólidos, conversión y viscosidad, a partir 
de las condiciones de operación. La validación del modelo se realizó con datos 
experimentales obtenidos en ensayos realizados en un reactor piloto de 100 l ubicado en una 
planta de producción real (Preflex S.A.).  
Para el control de la temperatura, se propone la utilización de una mezcla de agua caliente y 
agua fría como fluido de calefacción/refrigeración, en adición al enfriamiento evaporativo. 
Esto permite trabajar en condiciones de temperatura dentro de los límites de operación 
segura establecidos por la compañía, ofreciendo la posibilidad de producir un látex de 
características similares al obtenido en la actualidad, en un tiempo de reacción menor. 
 

Palabras Clave: control, emulsión, modelamiento matemático, polimerización, simulación 
dinámica. 

 Abstract 

In this work, a mathematical model was developed for a semibatch emulsion-polymerization 
reactor used in poly vinyl acetate production. The mathematical model describes the system 
dynamics and predicts the temperature profile, as well as the product final properties: solids 
content, conversion and viscosity, from operating conditions. The validation of the model 
was performed through comparison with experimental data obtained from a 100 l pilot 
reactor at Preflex S.A. 
For temperature control, a mixture of hot water and cold water is used as heating/cooling 
fluid in addition to evaporative cooling. In this way, the system can operate within 
operational conditions established by the company, offering the possibility to produce a latex 
with similar characteristics to the currently obtained by reducing the reaction time. 
 
Keywords: control, dynamic simulation, emulsion, mathematical modelling, polymerization. 

 





Contenido XI

 

Contenido 

 

Pág. 
 

Resumen ................................................................................................................................................ IX 

Contenido .............................................................................................................................................. XI 

Lista de figuras .................................................................................................................................. XIV 

Lista de tablas ................................................................................................................................. XVII 

Lista de Símbolos y Abreviaturas ................................................................................................ XIX 

Introducción ........................................................................................................................................ 22 

1. Polimerización en emulsión ................................................................................................... 27 
1.1 Principales productos y mercado......................................................................................................... 27 

1.1.1 Emulsiones de Polivinil acetato ........................................................................................................28 
1.2 Ventajas y Desventajas .............................................................................................................................. 28 
1.3 Ingredientes .................................................................................................................................................... 29 

1.3.1 Monómero ....................................................................................................................................................29 
1.3.2 Iniciador ........................................................................................................................................................29 
1.3.3 Fase Continua .............................................................................................................................................30 
1.3.4 Emulsificante ..............................................................................................................................................30 
1.3.5 Coloide Protector ......................................................................................................................................30 

1.4 Progreso de la Polimerización ............................................................................................................... 31 
1.4.1 Intervalo I .....................................................................................................................................................31 
1.4.2 Intervalo II ...................................................................................................................................................32 
1.4.3 Intervalo III ..................................................................................................................................................34 

1.5 Mecanismos y Cinética ............................................................................................................................... 34 
1.5.1 Polimerización vía radicales libres .................................................................................................34 
1.5.2 Teoría de Smith y Ewart .......................................................................................................................36 
1.5.3 Nucleación ....................................................................................................................................................38 

1.6 Tipos de Procesos ......................................................................................................................................... 40 
1.6.1 Batch ...............................................................................................................................................................40 
1.6.2 Continuo ........................................................................................................................................................41 
1.6.3 Semibatch .....................................................................................................................................................41 

2. Control de Reactores de Polimerización ............................................................................. 43 
2.1 Instrumentos de medición ....................................................................................................................... 45 



XII Modelamiento, Simulación y Propuesta de un esquema de control regulatorio de un reactor semi-

batch para la producción de poli vinil acetato 

 

2.1.1 Variables de Proceso .............................................................................................................................. 46 
2.1.2 Calidad del Polímero ............................................................................................................................... 47 

2.2 Problemas clásicos de Control en Polimerización....................................................................... 48 
2.2.1 Control de Temperatura ....................................................................................................................... 48 
2.2.2 Control de Conversión y Producción de polímero .................................................................. 49 
2.2.3 Control de Pesos moleculares y distribución de pesos moleculares ............................. 49 
2.2.4 Control de la distribución del tamaño de partícula ................................................................ 49 
2.2.5 Control de la composición en copolímeros ................................................................................. 50 

2.3 Optimización Dinámica ............................................................................................................................. 50 
2.3.1 Planteamiento del problema y métodos de solución ............................................................. 51 

3. Modelo Matemático .................................................................................................................. 53 
3.1 Descripción del Proceso ............................................................................................................................ 54 
3.2 Suposiciones.................................................................................................................................................... 55 
3.3 Balances de materia .................................................................................................................................... 57 

3.3.1 Iniciador ........................................................................................................................................................ 57 
3.3.2 Monómero .................................................................................................................................................... 57 

3.4 Velocidad de Polimerización .................................................................................................................. 57 
3.4.1 Velocidad de polimerización en la fase de partículas ............................................................ 58 
3.4.2 Velocidad de polimerización en la fase acuosa ......................................................................... 58 

3.5 Distribución de monómero ..................................................................................................................... 58 
3.6 Balance de Radicales ................................................................................................................................... 60 
3.7 Número de partículas ................................................................................................................................. 61 
3.8 Número promedio de radicales por partícula ............................................................................... 63 

3.8.1 Absorción de radicales por parte de las partículas ................................................................ 64 
3.8.2 Desorción de radicales hacia la fase acuosa ............................................................................... 65 

3.9 Balances de Energía .................................................................................................................................... 66 
3.9.1 Temperatura en el reactor................................................................................................................... 66 
3.9.2 Temperatura en la chaqueta............................................................................................................... 67 

3.10 Pesos Moleculares ........................................................................................................................................ 68 
3.10.1 Peso molecular promedio en número ........................................................................................... 69 
3.10.2 Peso molecular promedio en masa ................................................................................................. 69 
3.10.3 Polidispersidad .......................................................................................................................................... 69 

3.11 Conversión ....................................................................................................................................................... 70 
3.11.1 Conversión global ..................................................................................................................................... 70 
3.11.2 Conversión instantánea ........................................................................................................................ 70 

3.12 Parámetros de Calidad ............................................................................................................................... 70 
3.12.1 Contenido de sólidos .............................................................................................................................. 71 
3.12.2 Monómero Residual ................................................................................................................................ 71 
3.12.3 Viscosidad .................................................................................................................................................... 71 

3.13 Integración numérica del modelo matemático ............................................................................. 72 

4. Validación del modelo y Análisis de resultados ............................................................... 75 
4.1 Modelo de polimerización en emulsión de VAM .......................................................................... 75 

4.1.1 Ecuaciones Diferenciales ...................................................................................................................... 75 
4.1.2 Ecuaciones Algebraicas ......................................................................................................................... 76 

4.2 Pruebas Experimentales ........................................................................................................................... 78 
4.2.1 Ensayos a Escala laboratorio .............................................................................................................. 78 
4.2.2 Ensayos a Escala Piloto ......................................................................................................................... 79 

4.3 Determinación de contenido de sólidos ........................................................................................... 81 



Contenido XIII

 

4.4 Medición de la viscosidad ........................................................................................................................ 81 
4.5 Determinación de monómero residual mediante CG................................................................. 82 

4.5.1 Preparación de las muestras ..............................................................................................................82 
4.5.2 Preparación de los estándares de calibración ...........................................................................82 

4.6 Simulación del proceso actual ............................................................................................................... 83 

5. Propuesta del Control de Temperatura............................................................................... 89 
5.1 Propuesta nuevo sistema de calentamiento y enfriamiento .................................................. 90 
5.2 Identificación del Sistema ........................................................................................................................ 91 
5.3 Sistema de Control ....................................................................................................................................... 95 

5.3.1 Acción del Control ....................................................................................................................................96 
5.4 Sintonización del Controlador ............................................................................................................... 99 
5.5 Discretización del controlador ........................................................................................................... 103 
5.6 Resultados de simulación del Control Propuesto ..................................................................... 104 

5.6.1 Comparación de sistemas sin Control de T y con Control de T ..................................... 104 
5.7 Reducción del Tiempo de Reacción ................................................................................................. 107 

5.7.1 Caso 1. Flujo de monómero con aumento escalonado ....................................................... 108 
5.7.2 Caso 2. Flujo de monómero con variación no monótona .................................................. 110 

5.8 Formulación del Problema de Optimización Dinámica ......................................................... 113 
5.8.1 Caso 3: Minimización del tiempo de batch con Tr como variable de control......... 114 
5.8.2 Caso 4: Minimización del tiempo de batch con Tr y Fi como variables de control115 
5.8.3 Caso 5: Minimización del tiempo de batch con Tr, Fi y Fm como variables de 
control ........................................................................................................................................................................ 115 

5.9 Resultados y Análisis del Control aplicado a los casos de Optimización dinámica . 116 

6. Conclusiones y recomendaciones ...................................................................................... 123 

Bibliografía ....................................................................................................................................... 125 

 

  



Contenido XIV

 

Lista de figuras 

Pág. 
Figura 1-1. Representación del progreso de una polimerización en emulsión batch. (a) Previo 
a la iniciación; (b) Etapa I de polimerización; (c) Etapa 2 polimerización; (d) Etapa 3 de 
polimerización; (e) Fin de la reacción. ......................................................................................................................... 33 

 

Figura 1-2. Representación gráfica del fenómeno de nucleación (a) Heterogénea (b) 
Homogénea. ................................................................................................................................................................................... 40 

 

Figura 2-1. Jerarquía en el control de procesos. .................................................................................................... 43 

 

Figura 2-2. Esquemas de Control de temperatura en reactores de polimerización adiabáticos. 
a) Convencional b) En cascada. ................................................................................................................................. 44 

 

Figura 2-3. Proceso de medición de variables ................................................................................................... 45 

 

Figura 3-1. Diagrama de Equipos para el sistema de polimerización en emulsión. ...................... 55 

 

Figura 3-2. Ajuste polinomial  a viscosidad del agua en el intervalo de temperaturas de 20 a 
100°C ....................................................................................................................................................................................... 72 

 

Figura 4-1. Reactor de 2	� empleado en las corridas experimentales a escala laboratorio ....... 79 

 

Figura 4-2. Agitadores empleados en las corridas experimentales (a) Tipo pala (L-01) (b) 
Tipo áncora (L-02) ........................................................................................................................................................... 79 

 

Figura 4-3. Reactor Piloto empleado en los ensayos P-01 y P-02 ........................................................... 80 

 

Figura 4-4. Representación gráfica del dispositivo de flujo empleado en las mediciones (sin 
acople al tanque de alimentación) ........................................................................................................................... 81 

 

Figura 4-5. Curva de calibración del dispositivo de flujo empleado en las mediciones (y = -
2,8961x + 259,05, R² = 0,9625) ................................................................................................................................. 81 

 

Figura 4-6. Curva de Calibración para análisis de monómero residual con vinil acetato 
(� = 91913�) con �² = 0.9975. ................................................................................................................................ 82 

 

Figura 4-7. Perfiles de alimentación (a) Flujo de Monómero (b) Flujo de Iniciador ..................... 83 



Contenido XV

 

 

Figura 4-8. Perfil de Temperatura Lote P-02 ..................................................................................................... 84 

 

Figura 4-9. Evolución del contenido de sólidos en el tiempo Lote P-02 .............................................. 84 

 

Figura 4-10. Evolución de la conversión global Lote P-02 .......................................................................... 85 

 

Figura 4-11. Resultados de balances de masa y energía y Partición de monómero. (a) Moles 
de Iniciador (b) Moles de monómero (c) Calor de polimerización ���� y de condensación 
����� (d) Concentración de monómero en partículas �� y fase acuosa ���. ................................... 86 

 

Figura 4-12. Evolución del Número de Partículas para el ensayo P-02 ............................................... 87 

 

Figura 4-13. Evolución de las propiedades del producto del lote P-02 (a) Viscosidad (b) 
Diámetro de partícula hinchada ��� y Diámetro de partícula sin hinchar ��	 (c) Pesos 
moleculares promedio en masa �
 y en número �� (d) Polidispersidad. ........................................ 88 

 

Figura 5-1. Esquema de equipos con la propuesta de sistema calentamiento-enfriamiento ... 90 

 

Figura 5-2. Perfiles de alimentación empleados en el caso base para la identificación del 
sistema       (a) Iniciador (b) Monómero. ............................................................................................................... 92 

 

Figura 5-3. Respuesta del sistema ante un aumento del 10% tipo escalón en la posición de la 
válvula con respecto a la posición inicial (0.69)............................................................................................... 93 

 

Figura 5-4. Respuesta del sistema normalizada ............................................................................................... 94 

 

Figura 5-5. Valores de los parámetros 	�
� y 
� 
�	⁄ en función del factor de amortiguamiento 
� .................................................................................................................................................................................................. 94 

 

Figura 5-6. Diagrama de bloques de un lazo de control por realimentación ..................................... 96 

 

Figura 5-7. Diagrama de bloques del lazo de control propuesto para el sistema de producción 
de polivinil acetato ........................................................................................................................................................... 99 

 

Figura 5-8. Sobrepico máximo (%OS)  vs. Tiempo de asentamiento normalizado 


%/�. .. 102 

 

Figura 5-9. Sobrepico máximo (%OS) vs. Frecuencia natural normalizada 	 ∗�� . ...................... 102 

 

Figura 5-10. Perfiles obtenidos para el estudio del caso base (a) Perfil de Temperatura sin 
Control. (b) Perfil de Temperatura controlado y deseado. (c). Salida del controlador (Posición 
de la válvula). ................................................................................................................................................................... 105 

 

Figura 5-11. Balance de energía para el caso base (a) Sin Control de T (b) Con Control de T. 
(Calor de polimerización ���� , Calor de condensación ����� y Calor de la chaqueta ��). ...... 106 



XVI Modelamiento, Simulación y Propuesta de un esquema de control regulatorio de un reactor semi-

batch para la producción de poli vinil acetato 

 

 

Figura 5-12. Conversión global ����, instantánea ���� y contenido de sólidos (��) (a) Sin 
control de Temperatura (b) Con control de Temperatura ....................................................................... 106 

 

Figura 5-13. Pesos moleculares promedio en masa ��
� y número ���� (a) Sin control de 
Temperatura (b) Con control de Temperatura. ............................................................................................. 107 

 

Figura 5-14. Flujos de alimentación Caso -1 (a) Flujo de iniciador (b) Flujo de monómero .. 108 

 

Figura 5-15. Respuesta del Caso 1 (a) Perfiles de Temperatura (b) Salida del controlador. . 108 

 

Figura 5-16. Perfiles Caso 1 (a) Balance de Energía. (Calor de polimerización ����, Calor de 
condensación ������� y Calor de la chaqueta ����) (b) Distribución de monómero en las fases 
(Concentración en fase partículas ���� y concentración en fase acuosa �����). ........................ 109 

 

Figura 5-17. Parámetros de calidad para el Caso 1. (a) Conversión global ����, instantánea 
���� y Contenido de sólidos (��)  (b) Pesos moleculares promedio en masa ��
� y número 
����. ..................................................................................................................................................................................... 109 

 

Figura 5-18. Flujos de alimentación Caso -1 (a) Flujo de iniciador (b) Flujo de monómero .. 110 

 

Figura 5-19. Respuesta del Caso 2 (a) Perfiles de Temperatura (b) Salida del controlador .. 111 

 

Figura 5-20. Perfiles Caso 2 (a) Balance de Energía. (Calor de polimerización ������, Calor de 

condensación ������� y Calor de la chaqueta ����) (b) Distribución de monómero en las fases 

(Concentración en fase partículas ���� y concentración en fase acuosa �����). ........................ 112 

 

Figura 5-21. Parámetros de calidad para el segundo caso. (a) Conversión global ����, 
instantánea ���� y Contenido de sólidos (��) (b) Pesos moleculares promedio en masa ��
� 
y número ����. ............................................................................................................................................................... 112 

 

Figura 5-22. Flujos de alimentación de iniciador y monómero para los Casos de Optimización 
dinámica �	 = 10 (a) Caso 3 (b) Caso 4 (c) Caso 5. Izquierda: Flujo de iniciador. Derecha: 
Flujo de monómero ....................................................................................................................................................... 118 

 

Figura 5-23. Respuesta de los Casos de Optimización dinámica �	 = 10 (a) Caso 3 (b) Caso 4          
(c) Caso 5. Izquierda: Perfil de Temperatura deseada y controlada. Derecha: Señal del 
Controlador ....................................................................................................................................................................... 119 

 

Figura 5-24. Parámetros de calidad los Casos de Optimización dinámica �	 = 10 (a) Caso 3 
(b) Caso 4 (c) Caso 5. Izquierda: Conversión instantánea Derecha: Pesos moleculares .......... 120 



Contenido XVII

 

Lista de tablas 

Pág. 
 

Tabla 1-1. Distribución de fases en las distintas etapas de la polimerización en emulsión  ..... 31 

 

Tabla 1-2. Reacciones involucradas en una polimerización vía radicales libres ............................. 34 

 

Tabla 1-3. Casos limitantes de Smith-Ewart ....................................................................................................... 37 

 

Tabla 2-1. Rango de operación de manómetros empleados en la industria ...................................... 47 

 

Tabla 3-1. Valores de parámetros empleados en el modelo ....................................................................... 56 

 

Tabla 3-2. Constantes cinéticas empleadas en el modelo ............................................................................ 56 

 

Tabla 3-3. Eventos cinéticos implicados en el balance de radicales en fase acuosa ...................... 60 

 

Tabla 3-4. Parámetros de calidad de polivinil acetato en emulsión acuosa ....................................... 71 

 

Tabla 4-1. Formulación usada en las simulaciones y pruebas experimentales................................ 83 

 

Tabla 4-2. Indicadores de la validación del modelo desarrollado ........................................................... 86 

 

Tabla 5-1. Válvula de tres vías para el esquema de control propuesto. ............................................... 91 
 

Tabla 5-2 Parámetros calculados para el modelo de segundo orden del proceso representado 
por la Ecuación 5-3. ......................................................................................................................................................... 95 

 

Tabla 5-3. Parámetros calculados para el modelo de segundo orden del proceso representado 
por la Ecuación 5-6. ......................................................................................................................................................... 95 

 

Tabla 5-4. Efecto de cada uno de los parámetros del controlador PID sobre la respuesta del 
sistema en lazo cerrado ................................................................................................................................................. 98 

 

Tabla 5-5. Parámetros del controlador PID calculados mediante la ubicación de polos y ceros 
del sistema de control. (Parámetros de diseño: %��	 = 	�.�	y � �%/! = ".�) ......................... 101 



XVIII Modelamiento, Simulación y Propuesta de un esquema de control regulatorio de un reactor semi-

batch para la producción de poli vinil acetato 

 

 

Tabla 5-6. Propiedades finales del producto para el caso base Sin control y Con control de 
Temperatura .................................................................................................................................................................... 107 

 

Tabla 5-7. Propiedades finales del producto para los casos 1 y 2 con reducción en el tiempo 
de reacción. ....................................................................................................................................................................... 113 

 

Tabla 5-8. Formulación usada en las simulaciones para el reactor industrial de 11	#� ......... 114 

 

Tabla 5-9. Cantidades totales adicionadas para los casos de optimización dinámica 
considerados .................................................................................................................................................................... 119 

 

Tabla 5-10. Propiedades finales del producto para los tres casos de optimización dinámica.
 ................................................................................................................................................................................................. 121 

 



Contenido XIX

 

Lista de Símbolos y Abreviaturas 

 
Símbolos con letras latinas 
 
Símbolo Definición Unidades ��  Área de transferencia de calor ��� 

�� Contenido de sólidos  �����  Coeficiente de pérdidas �/�		 
� Pseudo constante cinética de terminación en las partículas  ��,��	  Capacidad calorífica del monómero �/
	� 

��,��
  Capacidad calorífica del polímero �/
	� 

��,��
�  Capacidad calorífica del alcohol polivinílico �/
	� 

��,��  Capacidad calorífica del agua �/
	� 

�� Diámetro de una partícula �� 

Đ Dispersidad (Antes Índice de polidispersidad)  ���  Difusividad de los radicales en la fase acuosa  ���/	 �� Difusividad de los radicales en la fase polímero ���/	 

�  Factor de eficiencia de iniciador  ��  Factor de eficiencia de Absorción  

��  Flujo de alimentación de iniciador ���/� ��  Flujo de alimentación del monómero ���/	 ���  Flujo de agua fría en la chaqueta �/	 ���  Flujo de agua caliente en la chaqueta �/	 ��  Flujo de agua total en la chaqueta �/	 �(	) Función de Transferencia  � Moles de iniciador en el reactor ��� ��� Concentración de iniciador en la fase acuosa ���/� �����  Longitud crítica (Nucleación homogénea)  �� Constante de descomposición del iniciador 1/	 �� Constante cinética de propagación �/���		 
����  Constante cinética de desorción de radicales desde las partículas 1/	 ���� Constante cinética de Transferencia a monómero �/���		 �� Constante cinética de terminación mutua entre dos radicales en las 

partículas 
�/���		 

���� Constante de velocidad de absorción de radicales hacia las partículas �/���		 ���  Coeficiente de partición del monómero en la fase polímero  ��� Coeficiente de partición del monómero en la fase de gotas  

�� Ganancia del controlador  ��� Ganancia del proceso  
��	 Peso molecular promedio en número 
/��� ��� Peso molecular promedio en peso 
/��� ���
�  Masa total de alcohol polivinílico 
 ���	�  Monómero convertido ��� 



XX Modelamiento, Simulación y Propuesta de un esquema de control regulatorio de un reactor semi-

batch para la producción de poli vinil acetato 

 

Símbolo Definición Unidades ��  Moles de monómero presentes en el reactor ��� �����
 Monómero total adicionado al reactor ��� ���� Concentración de monómero en las partículas ���/� �����  Concentración de monómero en la fase acuosa ���/� ���

 Flujo de agua evaporada ���/	 

������ Capacidad calorífica de los contenidos del reactor �/� 

�	 Numero de partículas conteniendo n radicales  �� Número de radicales promedio por partículas ���/� �� Número total de partículas   

���  Numero de Avogadro ����� ���  Peso molecular del monómero 
/��� ���	�  Calor de condensación   ���
  Calor de polimerización   

��  Calor cedido por la chaqueta   

���	  Calor latente del monómero   �����  Pérdidas de calor con el ambiente   

���	� ,��  Calor de condensación máximo   !! Velocidad de iniciación ���/	 !	"�_#��  Velocidad de generación de partículas (Nucleación homogénea) "#$%í�&�#/	 !� Velocidad de polimerización ���/	 
!�� Velocidad de polimerización en la fase polímero ���/	 
!���  Velocidad de polimerización en la fase acuosa ���/	 �!���  Concentración total de radicales en la fase acuosa ���/� �!#⋅ ���  Concentración de radicales de longitud h en la fase acuosa ���/� '�  Tiempo derivativo 	 '�  Tiempo Integral 	 '�  Temperatura en la chaqueta � 

'��� Temperatura del medio ambiente � '� Temperatura del reactor � & Salida del controlador �/	 ( Coeficiente global de transferencia de calor  /���� (�	� Coeficiente de Transferencia global de calor  /���� ) Viscosidad del Producto Final ��*	+ ,��  Volumen de la fase acuosa � ,� Volumen de la fase polímero � ,� Volumen de las fase de gotas � -� Volumen de una partícula polimérica hinchada de monómero � 
,�  Volumen de la chaqueta � 
,�� Volumen de monómero en la fase de gotas � 
,���  Volumen de monómero en la fase acuosa � ,�� Volumen de monómero en la fase de polímero � .$  Conversión Global  .!  Conversión Instantánea  / Parámetro ajustable  

 
Símbolos con letras griegas 
 
Símbolo Definición Unidades 0 Probabilidad de propagación  0� Probabilidad de propagación de radicales generados por iniciador  0� Probabilidad de propagación de radicales con longitud superior a 1  



Contenido XXI

 

Símbolo Definición Unidades 1 Longitud de cadena mínima para ingreso de radical a partícula  23-�  Calor de vaporización del monómero �/��� 23-�  Calor de vaporización del agua �/��� 23��
  Calor de reacción �/��� 
4%  k-ésimo momento   5& Concentración total de cadenas en crecimiento  6� Densidad del agua 
/� 6� Densidad del polímero 
/� 
7 Velocidad global de entrada de radicales a las partículas  8	 Frecuencia Natural  9 Factor de Amortiguamiento  

 
Subíndices 
 
Subíndice Término 
m Monómero 
i Iniciador 
pr Proceso 
sc Sistema de Control 
 
Superíndices 
 
Superíndice Término 
ac Fase acuosa 
g Fase de gotas 
p Fase polímero 
  

Abreviaturas 
 
Abreviatura Término 
ATC Agente de Transferencia de cadena 
CMC Concentración micelar crítica 
CSTR Reactor continuo de tanque agitado 
HEC Hidroxietil celulosa 
ECM Error Cuadrático Medio 
PVOH Alcohol polivinílico 
PVC Polivinil cloruro 
PVAc Polivinil acetato 
SFR Starved Feed Reactor 

VAM Vinil acetato monómero 
VOC Compuesto volátil orgánico 



 

Introducción 

En la industria de polímeros es de gran importancia el control de la reacción con el fin de 
lograr que las propiedades del producto final sean siempre las mismas, o se encuentren 
dentro de un intervalo determinado. Para este fin, se hace necesario el desarrollo de modelos 
matemáticos que describan los sistemas de reacción y de esta manera el proceso pueda ser 
controlado, optimizado o modificado para nuevos desarrollos. 
 
El modelamiento matemático constituye una solución a largo plazo para el entendimiento de 
los procesos de polimerización, en contraste con los modelos basados en análisis estadísticos 
y datos históricos de planta. Aun cuando estos dos últimos consumen menos tiempo en su 
desarrollo, no proveen una visión global del proceso y por tanto no pueden ser empleados en 
diseño de nuevos procesos o productos (Seavey & Liu, 2009). 
 
El principal objetivo del modelamiento de reactores de polimerización es comprender cuál es 
la relación existente entre la calidad del polímero y diferentes aspectos involucrados en su 
producción  tales como: el mecanismo de reacción, los fenómenos de transporte, el mezclado, 
el tipo de reactor y las condiciones de operación (Kiparissides, 1996). Adicionalmente, se 
hace necesaria la predicción de las propiedades moleculares y morfológicas del polímero en 
términos de la configuración del reactor, así como las condiciones de operación. De esta 
manera se tiene conocimiento acerca de la calidad del producto. 
 
La disponibilidad de un modelo matemático que prediga con precisión las propiedades 
moleculares del polímero producido en un reactor tiene una gran importancia económica. La 
clave para realizar un buen modelo es describir matemáticamente los fenómenos químicos y 
físicos del proceso, obteniendo los balances necesarios de materia, energía y momento. Esta 
descripción implica ecuaciones tanto algebraicas como diferenciales no lineales. 
 
Los principales retos del modelamiento de procesos de polimerización son: 
 
� El entendimiento de las reacciones de polimerización: Las cinéticas de polimerización son 

complejas debido al número de reacciones diferentes que ocurren y a que éstas son 
fuertemente influenciadas por cambios físicos en el sistema, como el incremento de la 
viscosidad. La difusión puede entonces determinar la velocidad de la reacción y se 
establece una relación directa entre la física de los polímeros y las cinéticas de 
polimerización (Kiparissides, 1996). 
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� El comportamiento de las fases en los sistemas poliméricos es bastante complejo. Las 
reacciones de polimerización pueden ser multifase, con casos extremos como la 
polimerización en emulsión, la cual presenta 4 fases. La multiplicidad de fases 
generalmente hace que el sistema se comporte de formas muy complejas (Seavey & Liu, 
2009). 

 
� La habilidad para medir y caracterizar todas las variables que influyen en la calidad del 

polímero (Salamone, 1996). 
 
� Las limitaciones de transporte: Los polímeros poseen bajos coeficientes de transferencia 

de calor y de masa, así como altas viscosidades (Seavey & Liu, 2009). Esto hace que los 
sistemas poliméricos se encuentren bastante alejados de la idealidad y presenten 
problemas en transferencia de calor y masa, así como mezclado deficiente. 

 
Por las razones descritas anteriormente, el modelamiento de reactores de polimerización se 
considera como un procedimiento iterativo. En la primera iteración se considera únicamente 
la cinética de la reacción, en la segunda se incluye el comportamiento de fases y las 
propiedades físicas y de transporte, junto con los balances de masa y energía. En la última 
iteración lo que se busca es predecir las propiedades finales del polímero en función de las 
condiciones de operación (Seavey & Liu, 2009). 
 
En la literatura se encuentran reportados algunos trabajos sobre modelamiento de reactores 
para la producción de poli vinil acetato en operación batch: (Aller et al., 2009), semibatch: 
(Araújo & Giudici, 2003; Arora et al., 2007; Hvala et al., 2011; Miteva & Hvala, 2008) y 
continua (Sayer et al., 2002). En estos trabajos se obtuvieron resultados satisfactorios en 
cuanto a la precisión del modelo desarrollado, el cual en algunos casos fue validado con datos 
reales de planta (Hvala et al., 2011).  
 
Con respecto al diseño del sistema de control para reactores empleados en la producción de 
polivinil acetato en operación semibatch, se han estudiado algunos esquemas de control. 
Arora et al. (2007) propuso dos lazos retroalimentados desacoplados, con el fin de lograr una 
alta tasa de evaporación y asegurar operación isotérmica, para lo cual empleó controladores 
PI. En estudios más recientes (Aller et al., 2009; Hvala et al., 2011; Hvala & Kukanja, 2013), se 
observó la influencia de los flujos de alimentación de monómero e iniciador en el desarrollo 
del perfil de temperatura en el reactor. A partir de esto, se propuso una estrategia de control 
que ajusta el flujo de monómero mediante un controlador PI y la adición de iniciador 
mediante un controlador P, siendo la temperatura del reactor la variable controlada. 
 
El presente trabajo nace de la cooperación entre la academia y la industria nacional, 
específicamente la empresa Preflex S.A., empresa del sector petroquímico fundada en 1982, 
líder en el desarrollo y fabricación de polímeros funcionales y adhesivos para diferentes 
industrias. Cuenta con cuatro líneas de negocio, a saber: Adhesivos base agua, Polímeros 
funcionales, Tintas Flexográficas y Poliéster. 
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La problemática que conlleva al planteamiento del trabajo de investigación consiste en la alta 
variabilidad lote a lote de las propiedades finales del producto. Esto hace que en algunas 
ocasiones el producto deba ser reprocesado o desechado. Esta última opción genera costos 
extra para la empresa, quien debe hacer la disposición adecuada de los residuos. El origen de 
esta variación se encuentra en el modo de operación manual, ya que se incurre en errores de 
tipo personal, los cuales afectan las condiciones de reacción y por tanto las características 
finales de la emulsión. Por esta razón el objeto principal consiste en desarrollar y simular un 
modelo dinámico que describa el comportamiento del sistema de reacción para la producción 
de emulsiones de poli vinil acetato y proponer una estrategia de control para el mismo. 
 
El presente documento está estructurado en seis capítulos. La primera parte (Capítulos 1 y 2) 
abarca el marco teórico correspondiente a los fundamentos de la polimerización en emulsión, 
y el control de reactores de polimerización. En la segunda parte (Capítulos 3 a 6), se  presenta 
el desarrollo del modelo matemático junto con el diseño del control de temperatura y 
algunos casos de estudio con miras a la reducción del tiempo de polimerización. 
 
En el primer capítulo se presenta una introducción a la polimerización en emulsión, sus 
principales mercados y productos, así como una breve reseña de los distintos modos de 
operación. De igual forma se presentan los conceptos básicos del proceso de polimerización, 
junto con una descripción del progreso de la reacción desde el punto de vista de la teoría de 
Smith y Ewart. Finalmente se expone la cinética de una reacción de polimerización vía 
radicales libres y algunos mecanismos de formación de partículas. 
 
El segundo capítulo abarca conceptos básicos del control aplicado a reactores de 
polimerización. Adicionalmente se presenta un resumen de los principales instrumentos de 
medición comúnmente empleados en la industria de polímeros. Finalmente se hace una 
revisión a los problemas clásicos de control en polimerización. 
 
El tercer capítulo aborda la construcción del modelo matemático para el proceso de 
polimerización semibatch. Inicialmente se hace una descripción de la operación del proceso 
desarrollado en Preflex, seguido de la formulación de los balances de materia y energía, en 
conjunto con las ecuaciones algebraicas empleadas en la distribución de fases, la 
determinación del número de radicales promedio por partícula, los balances de radicales en 
estado estacionario, los pesos moleculares promedio y finalmente los parámetros de calidad 
del producto. 
 
El cuarto capítulo presenta los resultados obtenidos en la simulación, así como una 
descripción de los equipos y procedimientos empleados durante los ensayos llevados a cabo 
en las instalaciones de Preflex S.A. Se realiza una comparación entre los resultados 
experimentales obtenidos y los resultados de la simulación, así como un análisis de los 
perfiles obtenidos, con el fin de lograr una mejor comprensión de los fenómenos estudiados. 
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El quinto capítulo incluye una descripción del análisis dinámico del sistema, así como la 
formulación del diseño y la implementación del esquema de control que se propone. Se 
presenta una alternativa al modo de operación actual, junto con el análisis de diversos casos 
de estudio que buscan la disminución del tiempo de reacción. Finalmente se presenta la 
evaluación del sistema de control mediante pruebas con perfiles de temperatura, obtenidos 
por medio de optimización dinámica en la tesis doctoral de (Gil, 2014). 
 
Finalmente, se presenta una conclusión general del trabajo desarrollado, junto con algunas 
perspectivas de estudio interesantes. 
 





 

1. Polimerización	en	emulsión 

La polimerización en emulsión es una polimerización heterogénea en medio líquido, que 
requiere de cuatro ingredientes principales: monómero, medio dispersante (generalmente 
agua), emulsificante e  iniciador. Adicional a esto pueden incluirse una serie de aditivos con 
funciones específicas, tales como: coloides protectores, reguladores de tensión superficial,  
buffers, reguladores de polimerización (modificadores) y activadores (agentes de reducción). 
 
La reacción inicia en el medio dispersante en el cual el monómero es ligeramente soluble. Por 
esta razón debe emplearse un iniciador soluble en agua, como persulfato de sodio o potasio 
(Kumar & Gupta, 2003). La relación agua/monómero es generalmente 70/30 a 40/60 en 
peso (Odian, 2004).  
 
El producto de una polimerización en emulsión se denomina comúnmente látex y se define 
como una dispersión coloidal de partículas poliméricas en un medio acuoso. Las partículas 
poliméricas son mayormente esféricas, pero a menudo presentan morfologías que afectan 
fuertemente las propiedades finales de aplicación del producto. El diámetro promedio de las 
partículas varía desde 50 a 1000 nm, más comúnmente desde 80 a 300 nm. El contenido de 
sólidos (peso de material sólido/peso del látex) de látexes comerciales fluctúa entre 40 a 
65%, aunque para algunas aplicaciones, contenidos de sólidos mayores son deseables 
(Barandiaran et al., 2008). 

1.1 Principales productos y mercado 

Los productos de polimerización en emulsión son empleados principalmente en las 
industrias de pinturas y recubrimientos (26%), recubrimientos para papel (23%),  adhesivos 
(22%) y revestimientos para alfombras (11%) (Barandiaran et al., 2008). Aproximadamente 
la mitad de estos polímeros, se comercializan como dispersiones base agua. 
 
Tanto emulsiones acrílicas como estireno-butadieno, fueron segmentos dominantes del 
mercado en el 2012, con una demanda del 65% del total de la producción de polímeros en 
emulsión a nivel global (Markets, 2013). Algunos de los mayores productores de polímeros 
en emulsión a nivel mundial son: BASF SE, Celanese, Dow Chemical, Styron, Synthomer,  
Wacker Chemie, Clariant International, DIC Corporation, Nuplex Industry y Omnova Solution. 
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1.1.1 Emulsiones de Polivinil acetato 

En el mercado, el polivinil acetato puede encontrarse disponible como látex o como polvo de 
emulsión redispersable. Sin embargo, el látex es la forma más ampliamente usada en la 
industria de los adhesivos. 
 
Existen 3 tipos principales de mecanismos de estabilización  empleados en la producción de 
homopolímeros de PVAc: alcohol polivinílico, hidroxietil celulosa y surfactantes. 
 
Debido a que posee una excelente adherencia a superficies porosas como papel, cartón y 
madera, el 90% del PVAc es destinado a la industria de adhesivos, principalmente 
aplicaciones en empaques y carpintería. Las variaciones en el tipo y la cantidad del coloide 
protector tienen un mayor impacto en el desempeño del adhesivo. Mediante esta variable 
pueden alterarse algunas propiedades como la sensibilidad al agua. 
 
En Colombia, las empresas productoras de emulsiones de polivinil acetato son: BASF Química 
Colombiana S.A., Tecnoquímicas S.A., Andercol S.A., Preflex S.A., Henkel Colombia, Pegatex, 
Colresin, Industrias químicas Aserquim S.A. e Incap S.A. 

1.2 Ventajas y Desventajas 

Desde el punto de vista de producción industrial, la polimerización en emulsión tiene un 
amplio número de ventajas si se le compara con los otros procesos existentes, como la 
polimerización en masa y la polimerización en suspensión: 
 
� No requiere el uso de solventes. En la mayoría de los casos se emplea agua como medio 

dispersante para la emulsión. 
� Es posible alcanzar conversiones altas. Lo anterior genera beneficios a nivel económico, 

pues el producto final no requiere purificación (De Bruyn, 1999). Además se disminuyen 
las emisiones de vapores al medio ambiente al existir poco monómero residual en el 
producto final. 

� El látex obtenido posee baja dispersión de pesos moleculares, con lo cual pueden lograrse 
valores bajos en la temperatura de transición vítrea. 

� Puede lograrse un control térmico adecuado, pues la viscosidad de la masa reaccionante 
no es tan alta como en el caso de la polimerización en masa en la que puede promoverse la 
generación de puntos calientes y con ello la degradación del producto. 

 
Sin embargo, también existen algunas limitaciones asociadas a la producción de polímeros en 
emulsión, estas son: 
 
� Sensibilidad del producto al agua debido a la presencia de agentes emulsionantes. 
� Aplicación limitada a recubrimientos y adhesivos para uso en interiores. 



Polimerización en emulsión 29

 

1.3 Ingredientes  

Como se mencionó anteriormente, la polimerización en emulsión requiere la presencia de 
algunos componentes esenciales para poder llevarse a cabo. A continuación se hará una 
breve descripción de cada uno de ellos. 

1.3.1 Monómero 

Corresponde a la unidad básica de la cadena de polímero. Para este tipo de emulsión se 
requiere que el monómero tenga un doble enlace, de manera que el mecanismo de 
polimerización sea vía radical libre, como se describe en la sección 1.5.1. 

1.3.2 Iniciador 

Tiene como función la generación de radicales libres, los cuales inician la reacción de 
polimerización y consecuentemente la propagación de las partículas poliméricas. Los 
iniciadores pueden clasificarse según su solubilidad: a) Solubles en agua y b) Solubles en 
compuestos orgánicos. Sin embargo, los primeros son más ampliamente usados en la 
industria. 
 
Existen dos vías de generación de radicales: a) Por descomposición térmica y b) Mediante 
reacciones redox. 

� Descomposición Térmica 

Mediante este mecanismo de formación de radicales libres, debe suministrarse al sistema la 
cantidad de energía suficiente para que se produzca la ruptura de los enlaces químicos de la 
molécula de iniciador. Por lo anterior, al emplear este tipo de iniciadores existe una 
restricción en cuanto al límite inferior de temperatura, el cual se encuentra alrededor de los 
50-70°C (Erbil, 2010). 
 
Dentro de esta categoría se ubican los persulfatos ��
$�

�
�, diversos tipos de peróxidos, 
perácidos ���$$$%�, perésteres ���$$$�′� y azocompuestos ��� = ��′�. 

� Reacciones Redox 

Debido al bajo valor de la energía de activación de los sistemas de iniciación redox 
�10	&'
�/#���, las temperaturas de operación para la generación de radicales libres 
mediante este mecanismo, son cercanas a la temperatura ambiente y en algunos casos 
inferiores a esta.  
 
Los sistemas más típicos son: persulfato de potasio – bisulfito de sodio y peróxido de 
hidrógeno – sulfato ferroso. 
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1.3.3 Fase Continua 

En las polimerizaciones en emulsión, el agua es la sustancia comúnmente usada como fase 
continua. Su función dentro de la emulsión es la de actuar como medio dispersante para las 
gotas de monómero y para las partículas, así como solvente para el agente emulsificante, el 
iniciador, el coloide protector, y algunas especies de carácter iónico (sales y buffers). 
Adicionalmente, el agua funciona como un excelente medio de transferencia de calor, 
permitiendo que la mayor parte del calor generado por la reacción exotérmica sea 
rápidamente retirado. 

1.3.4 Emulsificante 

Se emplea para reducir la tensión interfacial entre la fase acuosa y la fase monomérica. De 
esta manera y en adición a un mecanismo de agitación, permite la dispersión del monómero 
en la fase acuosa. Los surfactantes actúan como sustancias generadoras de micelas sirviendo 
como sitio para la nucleación de partículas. Adicionalmente, ayudan en la estabilización de 
las partículas poliméricas crecientes y en algunos casos actúan como agentes de 
transferencia de cadena o retardantes (Yamak, 2013). 

1.3.5 Coloide Protector 

Es utilizado para brindarle estabilidad a la emulsión y prevenir fenómenos de coagulación. 
Los coloides protectores son sustancias hidrofílicas solubles en agua, tales como alcohol 
polivinílico (PVOH) e hidroxietil celulosa (HEC). 
 
La naturaleza anfipática de los surfactantes poliméricos tiene una influencia significativa 
sobre las propiedades de las micelas. En contraste con surfactantes de bajo peso molecular, 
las moléculas de surfactantes poliméricos presentan una movilidad más restringida, rasgo 
que tiene influencia sobre el mecanismo de polimerización y la cinética de reacción.  
 
Dentro de los distintos estabilizantes poliméricos usados en la industria, los copolímeros de 
injerto son los más efectivos en cuanto a la estabilización de emulsiones poliméricas se 
refiere. No obstante, algunos polímeros solubles en agua como el PVOH y la HEC son 
ampliamente usados como coloides protectores en homopolimerizaciones de vinil acetato. 
 
El uso de coloides protectores dentro de la formulación ofrece varias ventajas en cuanto a las 
características del producto final, entre ellas: aumento en la estabilidad de la emulsión, la 
fuerza tensil y la resistencia a la deformación (Saffie et al., 2010). Sin embargo, este tipo de 
sistemas presentan desventajas en cuanto a las propiedades finales del producto ya que 
producen un aumento en la sensibilidad a la humedad y una disminución en la resistencia a 
la fricción. Estos cambios en las propiedades se deben a alteraciones en la estructura del 
polímero causadas por reacciones de transferencia a PVOH y al carácter específico de los 
agregados macromoleculares acuosos (Budhlall et al., 2001). 
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1.4 Progreso de la Polimerización 

Las reacciones de polimerización en emulsión convencionales inician en la fase acuosa. En 
esta se produce la descomposición del iniciador para generar radicales primarios, los cuales 
se propagan en el medio acuoso para posteriormente ingresar a las micelas. En la Figura 1-1 
se observa un esquema que representa el progreso de una polimerización batch. En esta 
pueden identificarse tres intervalos, los cuales serán descritos a continuación. 

1.4.1 Intervalo I 

Una vez se produce la descomposición del iniciador en fase acuosa, los radicales poliméricos 
empiezan a crecer en longitud. Cuando se alcanza una longitud crítica, se inicia la nucleación 
de partículas primarias (Kumar & Gupta, 2003). 
 
A medida que ocurre la polimerización, el número de partículas incrementa. Es el intervalo 
más corto y finaliza cuando la conversión es del 2% al 15% (Odian, 2004). Estas variaciones 
pueden deberse a diferentes factores, entre ellos la solubilidad del monómero en agua, así 
como la velocidad de las reacciones de iniciación. 
 
Al finalizar esta etapa, el número de partículas por litro se estabiliza en un valor del orden de 

10��–	10�� que corresponde aproximadamente al 0.1% de la concentración inicial de 
micelas. A partir de este punto el número de partículas permanece constante, a menos que se 
produzca coagulación entre ellas (Barandiaran et al., 2008). En la Tabla 1-1 se observan los 
distintos componentes del sistema de reacción para cada una de las 3 etapas de la 
polimerización junto con sus tamaños promedios. 
 
Tabla 1-1. Distribución de fases en las distintas etapas de la polimerización en emulsión 
(Kumar & Gupta, 2003) 

Intervalo Fase Tamaño Promedio 

I 1. Gotas de monómero 
2. Micelas hinchadas de monómero 
3. Partículas hinchadas de monómero 
4. Fase acuosa continua 

~10	( 
~	100	Å 
~	500	Å 

II 1. Gotas de monómero 
2. Partículas hinchadas de monómero 
3. Fase acuosa continua 

~	10	( 
~	800	Å 

III 1. Partículas hinchadas de monómero 
2. Fase acuosa continua 

~	1000	Å 
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1.4.2 Intervalo II 

Durante la segunda etapa ocurre la mayor parte de la polimerización y hay poca formación 
de partículas primarias. En este intervalo, las partículas incrementan su tamaño debido al 
continuo ingreso de monómero proveniente de las gotas. Esto hace que absorban más 
surfactante de aquel presente en solución con el fin de mantener la estabilidad en el medio 
acuoso. 
 
La Teoría de Smith y Ewart supone que durante la segunda etapa de la polimerización los 
radicales primarios ingresan a las partículas de polímero y no se produce formación de 
partículas adicionales a las formadas durante la primera etapa de la reacción. De acuerdo a 
esta teoría, la formación de una partícula conteniendo ) radicales puede darse por distintos 
eventos: 
 
� Un radical primario entra a una partícula que tiene ) − 1 radicales poliméricos. 
� Un radical se difunde fuera de una partícula que contienen ) + 1 radicales. 
� Dos radicales terminan mutuamente en una partícula que tiene ) + 2 radicales 

poliméricos. 
 
Por otro lado, la disminución de la población de partículas que contienen ) radicales se 
produce cuando: 
 
� Un radical primario ingresa a una partícula conteniendo )	radicales. 
� Un radical se difunde hacia la fase acuosa. 
� Se produce una terminación mutua. 
 
La difusión del monómero desde las gotas hacia las partículas se lleva a cabo a un ritmo 
bastante rápido con el fin de mantener una concentración de monómero constante al interior 
de las partículas (Kumar & Gupta, 2003). La transferencia de masa en sistemas con 
monómeros de solubilidad semejante al estireno (0.045	*/100	* de agua) es, en la mayoría 
de los casos, mayor que la velocidad de polimerización (Barandiaran et al., 2008). 
 
La velocidad de polimerización durante este intervalo puede ser constante o presentar un 
ligero aumento en el tiempo debido al efecto Trommsdorff, también conocido como efecto gel. 
Las partículas con polímero en su interior incrementan su tamaño, mientras que las gotas de 
monómero van desapareciendo (Odian, 2004) 
 
Hacia el final de este intervalo las gotas de monómero han desaparecido. El valor de la 
conversión durante la transición del intervalo II al III depende de la solubilidad del 
monómero, así como de la capacidad de hinchamiento de las partículas. Cuando los valores 
de estas propiedades son altos, la conversión hacia el final de la etapa es menor. Para cada 
monómero existe un valor de conversión al cual ocurre la transición, para el cloruro de vinilo 
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sucede al 70-80%, estireno y butadieno al 40-50%, metil metacrilato al 25% y vinil acetato al 
15% (Odian, 2004). 

 
Figura 1-1. Representación del progreso de una polimerización en emulsión batch. (a) Previo a la 

iniciación; (b) Etapa I de polimerización; (c) Etapa 2 polimerización; (d) Etapa 3 de polimerización; 

(e) Fin de la reacción. Tomado de (Ebewele, 2000). 
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1.4.3 Intervalo III 

En la etapa final de la polimerización, el monómero no se encuentra disponible en la forma de 
gotas, sino formando parte de las partículas hinchadas de monómero.  
 
La polimerización continúa a una velocidad que disminuye con el tiempo, del mismo modo 
que lo hace la concentración de monómero al interior de las partículas. Al finalizar la 
reacción, las partículas presentan forma esférica con un diámetro aproximado entre 

50	– 	300	)#, lo cual corresponde a un tamaño intermedio entre las micelas y las gotas de 
monómero. 
 
En el caso de la polimerización de vinil acetato, la mayoría de la polimerización ocurre 
durante este intervalo (Barandiaran et al., 2008). 

1.5 Mecanismos y Cinética 

1.5.1 Polimerización vía radicales libres 

Las polimerizaciones en emulsión siguen el mecanismo de polimerización vía radicales libres. 
En este mecanismo, el primer evento en suceder es la ruptura del doble enlace presente en la 
estructura del monómero, seguido por la formación de un enlace sencillo con un radical 
activo. De esta manera se genera un centro activo de crecimiento a partir del cual se 
adicionan unidades monoméricas hasta que se produce la etapa de terminación (Arora, 
2006). El proceso de adición puede representarse de la siguiente manera: 
 

)��%
 = �%�� → −��%
 − �%��� −⋅ 
 
Donde � corresponde a un grupo funcional, e.g. �%��$$ en el caso de vinil acetato, ��%� 
para el estireno o �$$% para el ácido acrílico. 
 
En la Tabla 1-2 se presenta el esquema de polimerización por radicales libres y sus 
principales reacciones  

 

Tabla 1-2. Reacciones involucradas en una polimerización vía radicales libres (Hutchinson & 
Penlidis, 2008) 

Eventos  Reacción  

Descomposición del iniciador �� %�:; 2!⋅ 1-1 

Iniciación de cadena !⋅ +� %�:; !��
⋅  1-2 

Propagación !��
⋅ +� %�:; !��'�

⋅  1-3 

Terminación por combinación !��
⋅ + !��⋅ %�,��:<;��'�  1-4 

Terminación por desproporción !��
⋅ + !��⋅ %�,��:<;�� + ��  1-5 
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Eventos  Reacción  

Transferencia a monómero RM(
⋅ + M

)���:<; P( + M⋅ 

M⋅ + M
)���:<; P� 

1-6 

Transferencia a solvente 
RM(

⋅ + S
)��	:<; P( + S⋅ 

S⋅ + M
)��	:<;P� 

1-7 

Transferencia a ATC 
RM(

⋅ + S
)��	:<; P( + S⋅ 

S⋅ + M
)��	:<;P� 

1-8 

� Iniciación 

La etapa de iniciación involucra dos reacciones. La primera de ellas corresponde a la 
descomposición del iniciador para generar radicales  de carácter hidrofílico (Ecuación 1-1), 
los cuales no pueden ingresar a la fase orgánica debido a restricciones termodinámicas. 
 
En la segunda reacción (Ecuación 1-2), los radicales unitarios generados por la 
descomposición térmica del iniciador, reaccionan rápidamente con el monómero que se 
encuentra soluble en la fase dispersa para formar un radical monomérico primario. 

� Propagación 

Durante esta etapa, los radicales primarios generados bien sea por iniciación, o por 
reacciones de transferencia de cadena, se propagan con el monómero disuelto en la fase 
acuosa formando oligómeros. Cuando estos oligómeros alcanzan una longitud crítica, se 
convierten en partículas mediante el mecanismo de nucleación homogénea, el cual se explica 
en la sección 1.5.3. 
 
Una vez formada la partícula, en su interior se produce la reacción de propagación con lo cual 
se lleva a cabo el crecimiento de las cadenas poliméricas. Esta etapa se representa en la 
Ecuación 1-3. 

� Terminación 

Con esta reacción se detiene el crecimiento de las cadenas poliméricas. Existen dos 
mecanismos de terminación: combinación (Ecuación 1-4) y desproporción (Ecuación 1-5). En 
el primer caso, dos cadenas en crecimiento se combinan para formar una molécula de 
polímero muerto de mayor longitud. En el segundo, una de las cadenas en crecimiento dona 
su radical libre a la otra para formar una cadena insaturada. Cuando la terminación por 
combinación sucede en una mayor proporción, el producto que se obtiene posee cadenas de 
mayor longitud y consecuentemente, pesos moleculares más elevados. 
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1.5.2 Teoría de Smith y Ewart 

� Velocidad de Polimerización 

En la teoría desarrollada por Smith – Ewart, se establece la partícula como el lugar en el cual 
sucede la reacción de polimerización. Así, la velocidad de polimerización por unidad de 
volumen de una partícula polimérica hinchada de monómero, es (De La Cal et al., 2008) 
 

!�∗ = �������!�� 1-9 

 

Donde &� es la constante cinética de propagación, ���� corresponde a la concentración de 
monómero en las partículas y ���� representa la concentración total de radicales al interior 
de la partícula. 
 
En un sistema de polimerización existe una población de partículas de diferentes tamaños. 
Sumado a esto, los múltiples fenómenos involucrados en el balance de radicales hacen del 
cálculo una tarea compleja. Por lo tanto, para efectos prácticos, se supone que el sistema se 
encuentra representado por una población de partículas de un tamaño promedio y ���� 
puede expresarse en términos del número de radicales promedio por partícula �),�. De esta 
manera, la velocidad de polimerización se puede calcular a partir de la Ecuación 1-10, sin 
pérdida de precisión en el cálculo (De La Cal et al., 2008). 
 

!� =
�������������,��  

1-10  

 

Donde �� es el número total de partículas, ), corresponde al número de radicales promedio 
por partícula. Finalmente, ��� y -�� representan el número de Avogadro y el volumen de la 
fase acuosa, respectivamente. 

� Número de radicales promedio por partícula 

Los radicales primarios ingresan a las partículas y forman radicales poliméricos en su 
interior. Estos radicales poliméricos pueden a su vez, difundirse fuera de la partícula 
(desorción), o producir una terminación mutua al reaccionar con otro radical polimérico. 
 
Las ecuaciones de Smith-Ewart representan la evolución en el tiempo del número de 
partículas conteniendo ) radicales. Estas ecuaciones incorporan los eventos cinéticos que 
involucran la ganancia y pérdida de radicales dentro de las partículas. Las ecuaciones 1-11 y 
1-12 presentan los balances globales de número de partículas y número de radicales, 
respectivamente. 
 

�� = =�	 =

*

	+&

�& + �� + �� + ⋯ 1-11 
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 �� = ∑ ��	 =*
	+& �� + 2�� + 3�, + ⋯ 1-12 

 
El número de radicales promedio por partícula �),� puede calcularse  mediante la Ecuación 
1-13 
 

�� =
���� 1-13 

 
Respecto al cálculo de ),, Smith-Ewart contemplaron tres casos específicos. En la Tabla 1-3 se 
presentan cada uno de ellos junto con las expresiones que permiten determinar el número de 
radicales promedio por partícula. 
 
Tabla 1-3. Casos limitantes de Smith-Ewart (Barandiaran et al., 2008) 

Caso Condiciones ?� Ecuación para calcular ?� 

Caso I 

� Partículas pequeñas ��� < 100	��� 
� Monómeros y ATCs relativamente 

solubles en agua. 

� Baja velocidad de generación de 

radicales de iniciador. 

� Gran número de partículas. 

�� ≪ 0,5 �� =
�����!���

2�����!��� + ����  

Caso II 

� No hay transferencia de cadena a 

moléculas pequeñas. 

� Alta Velocidad de Terminación 

bimolecular. 

� Partículas pequeñas ��� < 200	��� 
�� = 0,5 �� = 0,5 

Caso III 

� Partículas grandes ��� > 200	��� 
� Altas concentraciones de iniciador 

� Bajas velocidades de terminación 

(efecto gel). 

�� ≫ 0,5 
�� = @�����!���

2� A
&,-

 

� =
��

2,��� 

� Número de partículas 

Al realizar un balance de población de partículas teniendo en cuenta tres eventos cinéticos 
principales: (1) entrada de radicales, (2) desorción de radicales y (3) terminación mutua al 
interior de las partículas, se obtiene la expresión de la Ecuación 1-14  

��	�% = 7��	�� − �	�+ �����B� + 1C�	'� − ��	�+ ��B� + 2CB� + 1C�	'� − �B� − 1C�	� 1-14 

 
Donde �� es el número de partículas conteniendo ) radicales, . representa la velocidad 
global de entrada de radicales a las partículas, &��� es  la constante cinética de desorción de 
radicales desde las partículas y ' corresponde a un coeficiente relativo de terminación de 
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radicales en la fase de partículas. Estos parámetros son dependientes de variables como la 
concentración de iniciador ��/��, el número de partículas	����, el diámetro de las partículas 

����, la concentración de monómero en las partículas ������ y  el número promedio de 
radicales por partícula �),�. 

La teoría de Smith – Ewart predice que el número de partículas por unidad de volumen es 
proporcional a la concentración de surfactante y a la concentración de iniciador elevados a 
las potencias de 0.6 y 0.4 respectivamente (Chern, 2006). Durante el desarrollo de la 
expresión matemática se tuvieron en cuenta las siguientes suposiciones (Nomura et al., 
2005): 

� Una micela hinchada de monómero se transforma en partícula polimérica al capturar un 
radical libre de la fase acuosa. 

� La velocidad de crecimiento volumétrico por partícula se considera constante durante el 
período de nucleación. 

� La actividad de los radicales libres no se transfiere fuera de una partícula en crecimiento. 
� Se desprecia la cantidad de emulsificante que se adsorbe sobre la superficie de las gotas 

de monómero. 
 
La relación que se deriva de las suposiciones ya mencionadas se presenta en la Ecuación 1-15 
(Nomura et al., 2005) 

�� = � D!!5 E
� -⁄ B#��F�&C, -⁄  1-15 

 
Donde ( equivale a la velocidad de crecimiento volumétrico por partícula y & es una 
constante cuyo valor se ajusta según el caso que corresponda: 

� Caso A: Las velocidades de entrada de radicales a las micelas y generación de radicales 
libres en fase acuosa son aproximadamente iguales �& = 0.53�. 

� Caso B: Los radicales libres ingresan, tanto a las micelas como a las partículas a 
velocidades proporcionales a sus áreas superficiales �& = 0.37�. 

1.5.3 Nucleación 

El entendimiento de los mecanismos que gobiernan la formación de partículas es de gran 
importancia en la comprensión de las reacciones de polimerización en emulsión. Por 
ejemplo, en sistemas sin formación previa de semilla, el mecanismo de formación de 
partículas determina el número y tamaño final de las partículas. 
 
Uno de los propósitos del estudio de la formación de partículas, es lograr predecir y explicar 
la dependencia del número de partículas ���� con las concentraciones de surfactante e 
iniciador, así como la temperatura y el monómero empleado. El valor de �� depende 
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fuertemente de la concentración de surfactante, observándose la variación más abrupta en 
cercanías a la concentración micelar crítica (CMC) (Thickett & Gilbert, 2007). 
 
A continuación se describen brevemente los diversos mecanismos de formación de 
partículas:  

� Nucleación heterogénea o micelar 

Se lleva a cabo cuando los radicales ingresan a las micelas para formar partículas de 
polímero. Es más común en sistemas con monómeros poco solubles en agua como el estireno 
(0.045	*/100	* de agua). 
 
Los radicales de iniciador formados en la fase acuosa son de carácter hidrofílico, lo cual hace 
menos factible su ingreso a las micelas. Con el fin de formar cadenas más largas y de carácter 
hidrofóbico, los radicales de iniciador reaccionan con el monómero disuelto en el agua 
formando oligómeros (Barandiaran et al., 2008). Éstos ingresan a las micelas para aumentar 
la longitud de cadena e iniciar la formación de polímero al interior de estas. 

� Nucleación homogénea 

La formación de partículas se lleva a cabo en la fase acuosa y sucede cuando la concentración 
de emulsificante se encuentra por debajo de la concentración micelar crítica (CMC). En este 
mecanismo, los oligoradicales crecen hasta una longitud de cadena a la cual no pueden 
permanecer en solución en la fase acuosa y precipitan. El polímero que precipita es 
estabilizado por moléculas de emulsificante o de coloide protector, dando inicio a la 
formación de nuevas partículas. Es predominante en sistemas con monómeros de alta 
solubilidad en agua como metil metacrilato y vinil acetato. 
 
La rapidez de formación de partículas por nucleación homogénea puede interpretarse como 
la velocidad a la cual los oligoradicales que crecen en la fase acuosa exceden la longitud 
máxima, a partir de la cual se convierten insolubles en agua. Dicha longitud se conoce como 
longitud crítica �0����� y depende de la composición de dichos oligoradicales. 
 
En la Figura 1-2 se puede observar una representación gráfica de los fenómenos de 
nucleación homogénea y heterogénea, los cuales corresponden a los más comunes en este 
tipo de reacciones. 

� Nucleación coagulativa 

Cuando las partículas creadas por cualquier otro mecanismo de nucleación no son lo 
suficientemente estables, se convierten en precursoras de nuevas partículas al producirse 
coalescencia entre ellas. 
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(a)      (b) 

Figura 1-2. Representación gráfica del fenómeno de nucleación (a) Heterogénea (b) Homogénea. 

Fuente: (Helgesen, 2011). 

� Nucleación en las gotas 

Un radical libre presente en la fase acuosa entra a una gota de monómero, dentro de la cual 
inicia la reacción de propagación. 

1.6 Tipos de Procesos  

Existen 3 tipos de procesos comúnmente utilizados en la producción de polímeros en 
emulsión. Estos son: batch o por lotes, continuo y semibatch o semicontinuo. Esta 
clasificación se hace de acuerdo a la forma en que se desarrollan los intervalos II y III. 

1.6.1 Batch 

En una operación batch, todos los ingredientes se adicionan al reactor desde el inicio de la 
reacción, la cual comienza desde el instante en que el iniciador es alimentado. Durante el 
tiempo de reacción, el perfil de temperatura es controlado a través de una chaqueta de 
enfriamiento en caso de reacciones exotérmicas, o de calentamiento en caso contrario. 
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Los reactores de este tipo son utilizados generalmente en estudios a escala laboratorio para 
la determinación de cinéticas y mecanismos de reacción, así como desarrollo de nuevas 
formulaciones. Las limitaciones en este modo de operación están relacionadas con las pocas 
posibilidades de control que ofrece. Aun cuando su uso es limitado en aplicaciones 
industriales, juega un papel importante en estudios fundamentales. 

1.6.2 Continuo 

En este sistema de reacción el monómero se alimenta continuamente y el polímero se extrae 
a una velocidad tal que el volumen del reactor se mantiene constante en cualquier instante.  
 
Existen dos tipos de reactores en los cuales es posible llevar a cabo un proceso continuo: 
CSTR y reactor tubular. En un sistema tubular, la composición es constante en el tiempo para 
cualquier posición en el reactor. 
 
El uso de estos reactores para la producción de polímeros en emulsión a escala industrial, 
tales como polivinil acetato o polivinil cloruro presenta problemas de estabilidad, los cuales 
se evidencian en oscilaciones sostenidas en la conversión y en las propiedades de polímero 
en general (Penlidis et al., 1985). 

1.6.3 Semibatch 

Este modo de operación ofrece mayor versatilidad al proceso, pues existe la posibilidad de 
controlar la dosificación de algunos de los ingredientes empleados en la formulación. Lo 
anterior permite una mayor controlabilidad, en tanto que es posible manipular la tasa de 
generación de calor y con ello las propiedades y morfología de las partículas poliméricas a lo 
largo de la reacción. 
 
Aun cuando se han desarrollado diversas estrategias para la dosificación del monómero al 
sistema de reacción, estas pueden clasificarse en dos metodologías. La primera de ellas 
consiste en la alimentación de monómero puro al sistema de reacción. En la segunda, una 
corriente de pre-emulsión1 es adicionada al reactor con el fin de asegurar la estabilidad 
coloidal de las partículas crecientes (Arora, 2006). En cualquier caso, existe un flujo crítico 
por debajo del cual la velocidad de polimerización es controlada por la velocidad de adición 
de monómero (Sajjadi & Brooks, 2000). 
 
Un reactor semibatch operando con un flujo de alimentación de monómero bajo, se le conoce 
como “starved feed reactor” (SFR). En un sistema de tales características, la polimerización 
procede en su mayoría durante el intervalo III (Sajjadi & Brooks, 2000). En el caso contrario, 
cuando la velocidad de adición del monómero es mayor a la velocidad de polimerización, 
                                                           
 

1 Mezcla de monómeros, agua y surfactante 
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existe acumulación de monómero dentro del reactor. En este caso, las partículas se 
encuentran completamente saturadas con monómero y las características del sistema se 
asemejan a las descritas en  la sección 1.4.2. 
 
En un proceso semicontinuo es posible identificar tres etapas bien definidas: a) Formación de 
semilla (nucleación) b) Periodo de alimentación y c) Terminación en operación batch. El 
tiempo requerido entre la primera y la segunda etapa es conocido como “pre-período” 
(Sajjadi & Brooks, 2000). En el caso específico de operación semibatch con bajos flujos de 
monómero, es posible obtener un mayor número de partículas si se le compara con un 
proceso tipo batch convencional (Sajjadi, 2003).  
 
El modo de operación semibatch es el de mayor uso a nivel industrial, debido a que con este 
se superan las desventajas presentes en las operaciones batch y continua. Se emplea 
generalmente con monómeros que polimerizan rápidamente, pues de esta manera es posible 
controlar la generación de calor a través del flujo de alimentación. 
 



 

2. Control	de	Reactores	de	Polimerización 

El control y la automatización de reactores en la industria de polímeros conducen a una 

operación más segura y estable, además que permite garantizar la calidad del producto final, 

así como aumentar la productividad del sistema. 

 

Un entendimiento de la relación existente entre las variables del proceso y las variables de 

control, es la clave para el diseño de una estrategia de control exitosa. Por esta razón, es 

necesario contar con un modelo matemático validado experimentalmente que describa el 

sistema de una forma apropiada (Richards & Congalidis, 2006). 

 

En la industria química, la manera tradicional de ejecutar las labores de control es a través de 

una estructura jerárquica (Figura 2-1). En un esquema de este tipo, las actividades de 

programación y optimización se encuentran en el nivel más alto. Allí se determinan las 

condiciones de operación que permiten cumplir los objetivos de productividad y calidad del 

producto, requeridos por la empresa. Estos resultados son dirigidos a los siguientes niveles 

de la estructura, donde el control se encarga de asegurar el cumplimiento de los puntos de 

operación determinados por el optimizador a través de sensores y actuadores que 

constituyen los elementos de interacción con el proceso. 

 

 Figura 2-1. Jerarquía en el control de procesos. Tomado de (Richards & Congalidis, 2006). 

Programación 
y Optimización

Control basado 
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Para procesos de polimerización, las variables más comúnmente controladas son la 
temperatura, la presión y la relación de monómeros para el caso de los copolímeros 
(Hukkanen et al., 2007). Estas condiciones de operación a menudo afectan la cinética de la 
reacción, y con esto la longitud de las cadenas poliméricas y la distribución de pesos 
moleculares, las cuales se encuentran relacionadas directamente con las propiedades finales 
del producto. 
 
Los reactores de polimerización suelen presentar multiplicidad de estados estacionarios, 
además de ser altamente exotérmicos e inestables. Por esta razón, es necesaria la 
implementación de sistemas de control efectivas que garanticen una operación segura. Desde 
el punto de vista del control de procesos, los reactores batch y semibatch son unidades 
polifuncionales cuya operación es crítica y precisan de un control automatizado de la 
temperatura de reacción (Fortuny, 2004). Debido a la ausencia de un control automático de 
temperatura, la operación se hace menos eficiente, ya que se requiere mayor intervención 
humana para manipular el sistema y la calidad del producto es variable con cada lote. 
 
Existen diversos esquemas para el control de reactores de polimerización. En la Figura 2-2.a 
se aprecia un esquema de control de temperatura convencional, el cual requiere un 
conocimiento mínimo del proceso para su diseño (Richards & Congalidis, 2006). A pesar de 
esto, un controlador PID2 puede ser bastante robusto si se sintoniza correctamente, ya que 
puede mantener las condiciones de estado estable en presencia de perturbaciones no 
medibles. 

 
(a) (b) 

 
Figura 2-2. Esquemas de Control de temperatura en reactores de polimerización adiabáticos. a) 

Convencional b) En cascada. (Richards & Congalidis, 2006) 

Otro tipo de control bastante usado es el control en cascada. En la Figura 2-2b se observa el 
esquema que emplea este tipo de control, el cual es ampliamente usado en sistemas que 
                                                           
 

2 PID: Proporcional-Integral-Derivativo 
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requieren interacción de lazos de control en procesos industriales, especialmente en casos en 
que existe un comportamiento no lineal.  

2.1 Instrumentos de medición 

En la industria química en general, la medición de variables en línea permite realizar un 
seguimiento al proceso. Esto se hace con el fin de asegurar una producción consistente y 
segura, así como para garantizar la calidad deseada del producto (Helgesen, 2011). Es por 
ello que la técnica de medición debe seleccionarse teniendo en cuenta tanto la magnitud de la 
variable medida, así como la precisión de la lectura requerida por el proceso. 
 

 
Figura 2-3. Proceso de medición de variables 

En la Figura 2-3 se presenta el proceso de medición de variables. El instrumento de medición 
produce una señal, la cual debe ser transformada para su posterior registro y procesamiento. 
Las señales estándar empleadas en la industria son:  
 
� Neumáticas: Desde 3 hasta 15 psig. 
� Eléctricas: Desde 4 hasta 20 mA. 
 
Los sensores empleados en la industria de polímeros pueden dividirse en dos categorías: La 
primera de ellas agrupa los dispositivos utilizados para monitorear las variables de proceso 
e.g. temperatura, flujo, presión y nivel. En la segunda categoría se encuentran los sensores 
empleados para la medición en línea de las  propiedades del polímero e.g. densidad, 
viscosidad, tensión superficial, composición, distribución del tamaño de partícula y pesos 
moleculares. (Richards & Congalidis, 2006) 
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2.1.1 Variables de Proceso 

A menudo, las condiciones de operación de un proceso de polimerización determinan las 
propiedades finales del producto, es por ello que su seguimiento puede proveer información 
de gran importancia para el productor. 
 
La temperatura es una de las variables de estado más importantes en la industria de los 
polímeros. Dependiendo del rango de medición pueden emplearse termómetros de contacto 
(mecánico o eléctrico), o métodos ópticos.  
 
El termómetro más ampliamente usado es el detector de temperatura por resistencia, 
también conocido como RTD por su nombre en inglés (Resistance Temperature Detector) 
(Richards & Congalidis, 2008). Este dispositivo se basa en el principio de variación de la 
resistencia eléctrica de un metal con la temperatura. Para este fin se emplean metales puros 
como cobre, níquel o platino, siendo este último el de mayor uso en la industria debido a 
factores tales como (Southeast): 
 

• Inercia química. 
• Relación lineal entre resistencia y temperatura. 
• Coeficiente de resistencia elevado. Esto se traduce en cambios inmediatos de la 

resistencia con la temperatura para una respuesta rápida. 
• Estabilidad. 

 
En metales puros, la termometría de resistencia está gobernada por la Ecuación 2-1, donde 
��  es la resistencia del material a la temperatura 1, �� es la resistencia a la temperatura de 
referencia (usualmente 0°C) y 
, 2, ' son coeficientes obtenidos en la calibración del 
dispositivo. 
 

�� = ���1 + �� + ��� + ��� + ⋯ � 2-1 

 

Por otro lado se encuentra la termocupla o termopar. Este dispositivo funciona bajo el 
principio de Seebeck, el cual expone que una corriente eléctrica fluye en un circuito de dos 
metales distintos, si  entre las dos uniones existe un gradiente de temperatura (Smith & 
Corripio, 2000). De esta manera, si las uniones poseen temperaturas diferentes, se genera un 
gradiente de voltaje aproximadamente proporcional a la temperatura que puede ser medido 
en un circuito abierto (Richards & Congalidis, 2008). 
 
Los tipos más comunes de termocuplas son: platino - platino/rodio, cobre - constantán, 
hierro - constantán, cromel - alumel y cromel - constantán. 
 
La presión es a menudo medida por la deformación elástica de: un fuelle, un tubo de 
Bourdon, un diafragma o una cápsula.  En la Tabla 2-1 se presenta el rango de operación de 
algunos manómetros empleados en la industria. 
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Tabla 2-1. Rango de operación de manómetros empleados en la industria (Richards & 
Congalidis, 2008) 

Instrumento  Rango mínimo Rango máximo Vacío 

Manómetro de fuelle 0 – 12 mbar 0 – 140 bar 0 – 12 mbar 

Manómetro Bourdon 0 – 0,3 bar 0 – 7000 bar 0 – 1 bar 

Manómetro de diafragma 0 – 0.5 mbar 0 – 70 bar 0 – 0,5 mbar 

0 – 1 bar 

 
La medición del nivel de un líquido puede hacerse con distintos fines, entre ellos: 
determinación de existencias de material, seguimiento a operaciones de llenado y vaciado en 
procesos batch y semibatch, evitación de sobrecarga de agitadores y de desbordamiento. Las 
técnicas existentes para efectuar este tipo de mediciones se clasifican en directas (visuales, 
flotadores, paleta vibradora) e inferenciales (ultrasonido, radio frecuencia, radiación nuclear, 
microondas (Richards & Congalidis, 2008) ). 
 
En cuanto a la medición del flujo volumétrico y másico, los sistemas empleados en la 
industria incorporan diversas técnicas como presión diferencial, ultrasonido, medidores de 
desplazamiento positivo, movimiento oscilatorio, entre otras. Estas mediciones pueden 
hacerse de manera directa, a partir de las características del flujo, o bien, de forma inferencial 
a partir de otras variables relacionadas con el flujo como la velocidad o la caída de presión. 

2.1.2 Calidad del Polímero 

Durante las últimas décadas, la tecnología de sensores para el monitoreo en línea de la 
calidad del polímero ha evolucionado sustancialmente. El avance en las ciencias 
computacionales, la electrónica y el control de procesos, ha permitido la automatización  de 
sensores que en el pasado habían sido de uso exclusivo en laboratorio para efectuar 
mediciones fuera de línea (Leiza & Pinto, 2008). Un ejemplo de ello es la adaptación de la 
cromatografía de gases para realizar el seguimiento de la composición dentro del reactor. No 
obstante, el costo de los dispositivos que han sido adecuados para efectuar mediciones en 
línea, puede ser bastante elevado debido a los programas de control asociados (Richards & 
Congalidis, 2008). 

Para el seguimiento de la velocidad de polimerización, la técnica de uso más extendida a nivel 
industrial es la calorimetría (Sáenz de Buruaga et al., 1997). Pues brinda gran cantidad de 
información del proceso y su implementación no representa mayor dificultad, sumado a su 
bajo costo en comparación con otra técnica no invasiva como la espectroscopía Raman 
(Elizalde et al., 2005). Sin embargo, en la determinación de la conversión mediante 
calorimetría, no es posible distinguir la conversión para cada uno de los monómeros, salvo en 
el caso de una homopolimerización (Frauendorfer & Hergeth, 2011). 

Para la medición en línea de la conversión del monómero (o monómeros en caso de una 
copolimerización), existen métodos cromatográficos y espectroscópicos (Hergeth & Krell, 
2006). Estos últimos  tienen la ventaja de no requerir extracción de la muestra del medio de 
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reacción. Dado que el agua tiene una fuerte absorción en la región IR, la espectroscopía 
Raman es usada a menudo cuando se monitorean sistemas acuosos (e.g. dispersiones) 
(Frauendorfer & Hergeth, 2011) 

Otra de las propiedades de gran importancia, especialmente en dispersiones poliméricas, es 
la distribución del tamaño de partícula. Para su medición existen diversas técnicas tales 
como: dispersión de luz dinámica (con fibra óptica para uso on-line), difracción óptica, 
cambios en resistencia eléctrica, tamizado, sedimentación y atenuación ultrasónica (Richards 
& Congalidis, 2008). 

La medición de la distribución de pesos moleculares depende en gran medida del tipo de 
polímero producido. Esto es, para polímeros disueltos en solventes, el peso molecular puede 
medirse en línea a través de la cromatografía de filtración en gel y dispersión de luz 
dinámica. Por otro lado, en el caso de polímeros insolubles de elevado peso molecular, se 
emplean técnicas espectroscópicas junto con experimentos de hinchamiento que deben 
realizarse fuera de línea (Helgesen, 2011). 

Por practicidad, es recomendable evitar el uso de técnicas de medición costosas que 
requieran mantenimiento continuo. Para ello existen otros métodos como la estimación de 
estados a partir de variables de proceso de medición más sencilla, para lo cual resulta útil 
contar con el modelo matemático del proceso. 

2.2 Problemas clásicos de Control en Polimerización 

En términos generales, los problemas asociados al control de reactores de polimerización 
tienen como finalidad el mantenimiento de las condiciones de operación bajo límites seguros, 
así como el cumplimiento de las especificaciones finales del producto (Ray, 1985) y 
finalmente la optimización de costos de producción y mejora en la eficiencia del proceso 
(Hergeth & Krell, 2006) 

2.2.1 Control de Temperatura 

En la industria de polímeros, el control de la temperatura y con ella la velocidad de reacción, 
es el problema de control más común. Los procesos de polimerización en emulsión son 

usualmente exotérmicos, con calores de reacción del orden de 100 − 200	 ��

����
  y energías de 

activación aparentemente altas con valores que van desde 10 hasta 30	 ��

����
 (Leiza & Pinto, 

2008). Lo anterior significa que este tipo de reacciones están sujetas a todo tipo de 
inestabilidades térmicas, pues con pequeños cambios en la temperatura del medio de 
reacción puede incrementarse la velocidad de reacción y con ella la tasa de generación de 
calor en el sistema. 

La temperatura dentro del reactor se puede controlar mediante la manipulación de la 
temperatura del agua que circula a través de la chaqueta. En procesos semibatch, es posible 
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lograr un control de temperatura consistente a través de la dosificación simultánea de 
monómero e iniciador (Aller et al., 2009; Hvala & Kukanja, 2013). 

2.2.2 Control de Conversión y Producción de polímero 

El control de la conversión del monómero es otro de los problemas clásicos en la producción 
de polímeros. De esta manera es posible regular la productividad del polímero, así como la 
concentración del monómero residual en el producto final. Esto último tiene implicaciones a 
nivel económico y ambiental, pues existen regulaciones de mercado y gubernamentales para 
el contenido de compuestos orgánicos volátiles (VOCs). 
 
Con la finalidad de aumentar productividad y reducir la concentración de monómero 
residual, es posible manipular distintas variables del proceso e.g. perfil de alimentación del 
monómero e iniciador o catalizador, tiempo de reacción y perfil de temperatura. Para este 
último caso, es posible permitir un aumento de la temperatura hacia el final de la reacción 
con el fin de agotar el monómero remanente (Leiza & Pinto, 2008). 

2.2.3 Control de Pesos moleculares y distribución de pesos 
moleculares 

En procesos batch y semibatch, las condiciones de reacción tales como temperatura y 
concentración de monómero e iniciador, varían a lo largo del tiempo de reacción (Helgesen, 
2011). De la misma manera lo hacen las velocidades de las distintas reacciones que 
constituyen la red del mecanismo de la polimerización, así como las propiedades moleculares 
del polímero.  
 
Con el fin de controlar los pesos moleculares promedio y la distribución de pesos 
moleculares, pueden manipularse distintas variables de proceso, entre ellas: dosificación del 
agente de transferencia de cadena (ATC), temperatura, cantidad inicial de iniciador, 
velocidad de alimentación del monómero y tiempo de reacción. La temperatura puede ser 
usada efectivamente para el control de los pesos moleculares promedio, siempre y cuando la 
relación entre las constantes cinéticas de propagación y transferencia de cadena a monómero 
sea sensible a variaciones en la temperatura, como en la producción de PVC (Leiza & Pinto, 
2008). Por otro lado, es recomendable evitar la manipulación de las concentraciones de 
monómero e iniciador, debido a su estrecha relación con el cumplimiento de los objetivos de 
producción. 

2.2.4 Control de la distribución del tamaño de partícula 

Algunos tipos de polimerización se desarrollan en medios heterogéneos, obteniendo como 
resultado un producto particulado. En estos casos la distribución del tamaño de partícula es 
un parámetro clave, pues tiene un efecto directo sobre las propiedades finales del látex, como 
la viscosidad (Sood, 2004). 
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Para el control de la distribución de tamaños de partícula, es posible manipular variables 
como: concentración del surfactante (Crowley et al., 2000; Flores-Cerrillo & MacGregor, 
2002; Immanuel, C. & Doyle, 2002; Ohmura et al., 1998; Sood, 2004), velocidad de 
alimentación de monómero (Immanuel, C. & Doyle, 2002) , velocidad de agitación 
(principalmente en polimerizaciones en suspensión), distribución de tamaños iniciales de 
catalizador, cantidad inicial de iniciador (Sood, 2004)  y tiempos de reacción (Leiza & Pinto, 
2008). 
 
Mediante la modificación de las variables de proceso ya mencionadas, es posible controlar la 
amplitud de la distribución del tamaño de partícula. Por ejemplo, a mayores cantidades 
iniciales de iniciador y menores cantidades de emulsificante, se favorecen las distribuciones 
estrechas. Lo mismo sucede en el caso de una adición semicontinua de monómero (SFR), que 
a su vez promueve tamaños de partícula mayores. 

2.2.5 Control de la composición en copolímeros 

Debido a que los monómeros poseen distintas relaciones de reactividad, la composición de 
los copolímeros es diferente a la de la mezcla de monómeros. Por lo anterior, la mayoría de 
sistemas de copolimerización experimentan cambios en la composición durante el tiempo de 
reacción (Leiza & Pinto, 2008). 
 
Con el fin de obtener un copolímero homogéneo, existe la posibilidad de controlar la 
composición a través de la dosificación de la corriente de alimentación (Arzamendi & Asua, 
1989, 1991). Usualmente esta corriente está compuesta por el monómero más reactivo. De 
esta manera, se puede mantener baja la concentración de dicho monómero y así ejercer un 
control sobre la composición y sobre el perfil de temperatura (especialmente en reactores 
con una pobre transferencia de calor). 

2.3 Optimización Dinámica 

La necesidad porque la operación de los reactores se lleve a cabo en condiciones óptimas, ha 
sido motivo de estudio desde 1980 debido al incremento en los costos de materias primas y 
energía (Pakravesh & Shojaei, 2011). A lo largo de los años se han sumado nuevas exigencias 
en la industria química tales como: mejoramiento de la seguridad, minimización del impacto 
ambiental y maximización de la productividad y la calidad. 

En la industria de los polímeros se ha dado especial atención a las propiedades finales del 
producto e.g. elasticidad, viscosidad, resistencia a la tracción, dureza, entre otras. A menudo, 
estas características pueden relacionarse con las propiedades moleculares del polímero, las 
cuales a su vez, se encuentran estrechamente relacionadas con las condiciones de operación 
del reactor: temperatura, flujos de alimentación, concentración de iniciador, velocidad de 
agitación, velocidad de calentamiento/enfriamiento, etc (Gentric et al., 1999). Es por esto, 
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que la optimización dinámica se convierte en una opción interesante para mejorar la 
eficiencia en operaciones de arranque o parada, así como en procesos tipo batch o semibatch, 
los cuales se desarrollan de manera dinámica. 

2.3.1 Planteamiento del problema y métodos de solución 

El planteamiento de un problema de optimización dinámica en términos generales, se puede 
representar por la siguiente ecuación (Martínez, 2010): 

��	̅,�� = �
	����� + � ��	���,����, ������
��

 

Sujeto a  �	̅
�� = ��	̅���,����, �� 

2-2 

 
ℎ�	̅���,����� = 0 

 	���� = 	� 

 ��	̅���,����� ≤ 0 

 	� ≤ 	̅��� ≤ 	�  

 �� ≤ ���� ≤ ��  

 
Rigurosamente, se trata de un problema con infinitos grados de libertad, pues debe definirse 
el valor de la variable de control �3� en cada instante. 

En la Ecuación 2-2, la función objetivo está conformada por dos términos. Uno algebraico 
4(∙), evaluado a las condiciones iniciales y finales y otro término integral sobre un intervalo 
de tiempo. Las restricciones del problema conforman un sistema de ecuaciones algebraicas- 
diferenciales que pueden resolverse por diversos métodos numéricos o analíticos. 

Los métodos de solución disponibles pueden clasificarse en tres categorías, a saber: métodos 
indirectos, métodos determinísticos directos y métodos estocásticos directos. 

� Métodos indirectos 

Transformación de un problema de valor límite en dos puntos (Two point boundary value 

problem) 

� Métodos determinísticos directos 

Parametrización del vector de control. Requiere el uso de estrategias secuenciales. En este 
método de cálculo, el horizonte de tiempo es dividido en elementos y en cada elemento el 
vector de control es aproximado usando funciones sencillas y predefinidas. 



52 Modelamiento, Simulación y Propuesta de un esquema de control regulatorio de un reactor semi-batch 

para la producción de poli vinil acetato 

 

Parametrización completa. Requiere la implementación de estrategias simultáneas. En este 
método, los vectores de control y estado son parametrizados (colocación). 

� Métodos estocásticos directos 

Tienen la ventaja de ofrecer una mayor probabilidad de obtener soluciones globales. Sin 
embargo, el esfuerzo computacional puede ser muy elevado para grandes sistemas de 
ecuaciones diferenciales. 

 



 

3. Modelo	Matemático 

En el modelado de reactores de polimerización existen diferentes niveles de complejidad. El 
grado de sofisticación está relacionado con el propósito final del modelo matemático. En 
algunos casos puede ser posible realizar el balance de partículas en términos de un diámetro 
promedio, mientras que en otros casos puede ser imprescindible el cálculo de las 
distribuciones de tamaño de partícula para estimación de propiedades del producto final. 
 
Para el modelamiento de reactores de polimerización se requieren cuatro componentes: 
cinética de reacción, termodinámica, fenómenos de transporte (transferencia de masa, 
momento y calor) y dinámica de las partículas. 
 
El submodelo concerniente a la cinética  de reacción, se encuentra conformado 
principalmente por ecuaciones algebraicas y/o diferenciales de balance de masa y población. 
Dichas ecuaciones provienen de la propuesta de un mecanismo de reacción para el sistema 
en estudio. 
 
En cuanto a la termodinámica del sistema, existen diferentes aproximaciones que describen 
el comportamiento de fases y su división en una mezcla polimérica. Pueden emplearse 
métodos de cálculo que van desde coeficientes de partición hasta complejas ecuaciones de 
estado o modelos de coeficientes de actividad. Algunas ecuaciones de estado típicas son: 
Peng-Robinson (para pequeñas moléculas) y Sánchez-Lacombe o PC-SAFT cuando la fase 
polímero se encuentra presente en el reactor (Mueller et al., 2011). El conjunto de ecuaciones 
resultante es algebraico no lineal 
 
En sistemas con presencia de múltiples fases como en el caso de la polimerización en 
emulsión, existe una fase rica en polímero que se encuentra presente en forma de pequeñas 
partículas. Por esta razón, dependiendo de la complejidad del modelo, puede incluirse un 
submodelo que describa la dinámica de las mismas. Éste incluye ecuaciones que representan 
los fenómenos de nucleación, coagulación y en algunos casos rompimiento. 
 
El cuarto elemento del modelamiento matemático de reactores de polimerización consiste en 
los fenómenos de transporte, principalmente la transferencia de masa.  Las limitaciones de 
difusión tales como los efectos gel, vidrio y jaula, afectan tanto los coeficientes cinéticos como 
los coeficientes de difusión. 
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En el caso particular de la polimerización en emulsión de vinil acetato, existen algunos 
autores que introducen simplificaciones en la cinética de reacción, con el fin de enfocarse en 
la dinámica del sistema y proponer un control de temperatura mediante el uso de 
controladores estándar PID (Chylla & Haase, 1993). Por otro lado, existen modelos con un 
nivel de complejidad mayor que presentan una buena descripción de la reacción de 
polimerización, permitiendo a su vez la implementación de estrategias de control y 
optimización (Araújo & Giudici, 2003; Arora, 2006; Sayer et al., 2002). 
 
Los modelos más elaborados y con menores simplificaciones en cuanto a los mecanismos de 
reacción y formación de partículas corresponden a aquellos que buscan una predicción 
precisa de las propiedades moleculares del producto, así como la determinación de los 
balances de población de partículas (Immanuel, C. D. & Doyle III, 2003). 

3.1 Descripción del Proceso 

El proceso estudiado corresponde a la polimerización en emulsión de vinil acetato en un 
sistema que emplea persulfato de potasio (KPS) como iniciador y alcohol polivinílico (PVOH) 
como coloide protector,  en lugar de un agente emulsificante. 
 
El reactor opera en modo semibatch, por lo tanto al comienzo de la operación se adiciona la 
totalidad de agua y de alcohol polivinílico, así como una fracción de la cantidad total de 
iniciador. Esta mezcla se precalienta hasta una temperatura aproximada de 80°C, mediante el 
uso de vapor de agua o agua caliente a través de una chaqueta. Una vez alcanzada esta 
temperatura, se suspende el calentamiento y se mantiene una agitación constante hasta 
lograr la disolución completa del alcohol polivinílico. Posteriormente, se inicia la etapa de 
formación de semilla mediante la alimentación de vinil acetato en forma lenta. Una vez 
concluida esta etapa, se inicia la alimentación simultánea de persulfato de potasio y vinil 
acetato para continuar con la polimerización. 
 
A lo largo del proceso, el flujo de monómero se ajusta manualmente de tal manera que pueda 
establecerse un perfil de temperatura estable con variaciones permitidas en el rango de 75°C 
a 80°C. De esta manera, se evita el decaimiento de la velocidad de reacción y con ello, tiempos 
de reacción más largos e inconsistencias en las propiedades finales del producto. 
 
Una vez finaliza la adición del monómero total, se realiza un procedimiento conocido como 
“remate de la reacción”. En éste, se adiciona una cantidad extra de iniciador con el fin de 
permitir que el monómero remanente polimerice, evitando la presencia de monómero 
residual en el producto final. 
 
En la Figura 3-1 se presenta el esquema del reactor de polimerización industrial. 



Modelo Matemático 55

 

Vapores del

Reactor

Reactor de 

Polimerización

Tanque de

Monómero
Tanque de

IniciadorVapores

Cond ensados

Agitador

Agua

T-1

Agu a de

Enfriamiento

Vapor Vapor Condensado

Agua de 

Enfriamiento
Agua

V-3

V-5

V-2V-1

V-4

 
 

Figura 3-1. Diagrama de Equipos para el sistema de polimerización en emulsión. 

3.2 Suposiciones 

El mecanismo cinético empleado para representar la polimerización en emulsión de vinil 
acetato considera las siguientes reacciones: iniciación, propagación, transferencia a 
monómero y terminación. El modelo desarrollado está basado en las siguientes suposiciones: 
 
� Las constantes de polimerización son iguales tanto para la fase acuosa, como para la fase 

polímero. 
� Las constantes cinéticas son independientes de la longitud de cadena. 
� Hipótesis de estado pseudo-estacionario para los balances de radicales. 
� Las partículas se generan únicamente por el mecanismo de nucleación homogénea dado 

que no hay presencia de agentes emulsificantes.  
� La propagación de radicales se da tanto en la fase acuosa como al interior de las 

partículas. 
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� Reactividad similar entre los radicales generados por  los mecanismos de iniciación y los 
generados por transferencia de cadena. 

� La concentración de monómero en las partículas, en las gotas de monómero y en la fase 
acuosa se encuentra en equilibrio termodinámico.  

� El reactor se encuentra perfectamente mezclado. 
 
En la Tabla 3-1 y en la Tabla 3-2 se presentan los valores de los parámetros y las constantes 
cinéticas empleadas en el modelo matemático, respectivamente. 
 
Tabla 3-1. Valores de parámetros empleados en el modelo 

Símbolo Valor Unidades Referencia 

����� 0.2 �/�	� Estimado 

��,��� 1.17 �/�	� (Hvala et al., 2011) 

��,��� 1.77 �/�	� (Hvala et al., 2011) 

��,	
�� 1.65 �/�	� (Hvala et al., 2011) 

��,
�  4.187 �/�	� (Hvala et al., 2011) 

��� 1.1 × 10�� �	�/� (Araújo & Giudici, 2003) 

�� 1.1 × 10�� �	�/� (Araújo & Giudici, 2003) 


� 0.6  (De Bruyn, 1999) 

�� 2 × 10��  Estimado 

����� 20  (Araújo & Giudici, 2003) 

��	  29.5  (Gardon, 1968) 

��� 34.7  (Gardon, 1968) 


����,��� 2835 � Estimado 

�� 0.569  Estimado 

���� 293 �  

����  490 �/	��  

� 8  (Araújo & Giudici, 2003) 

���� 37200 �/	�� (Arora et al., 2007) 

���
 45000 �/	�� (Arora et al., 2007) 

����� -89500 �/	�� (De Bruyn, 1999) 

 

Tabla 3-2. Constantes cinéticas empleadas en el modelo 

Símbolo Expresión Unidades Referencia 

��  
2.6 × 10� ��� �−3.3 × 10�

1.987	�� � 
1/� (Penlidis, 1986) 

�� 
6.14 × 10�� ��� �−6.36 × 10�

1.987 ∗ �� � 
�/	��	� (McKenna et al., 1995) 

���� 2.43 × 10���� �/	��	� (Arora et al., 2007) 

��  3.8× 10� �/	��	� (Hvala et al., 2011) 
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3.3 Balances de materia 

A continuación se presentan las ecuaciones de balance de materia para las diferentes 
especies presentes en el reactor. 

3.3.1 Iniciador 

El iniciador dentro del reactor corresponde a la diferencia entre la masa que se adiciona en la 
corriente de alimentación y la cantidad que se descompone por efectos térmicos (Ecuación 
3-1). 
 
��
�� = �	 − �	� 3-1 

 
Donde, &	 corresponde a la constante cinética de descomposición térmica del iniciador. 

3.3.2 Monómero 

La cantidad total del monómero adicionado al reactor en un instante de tiempo �
� 
determinado se calcula mediante la Ecuación 3-2. 
 
���
����� = �
  3-2 

 
Por otro lado, la cantidad de monómero presente en el reactor en un tiempo determinado 
corresponde a la diferencia entre el flujo de monómero adicionado en la alimentación 
continua y a la cantidad que reacciona para dar paso a la formación de polivinil acetato. Esta 
relación se encuentra representada por la Ecuación 3-3. 
 ��
�� = �
 − �� 3-3 

 
El monómero convertido en un instante de tiempo, se expresa como la diferencia entre el 
monómero total adicionado hasta el momento y el monómero presente en el reactor 
(Ecuación 3-4). 
 

��
�� = ��
��� − �
 3-4 

3.4 Velocidad de Polimerización 

La reacción de polimerización del vinil acetato no sigue la cinética de Smith-Ewart debido a la 
relativamente alta solubilidad del monómero en el agua (2.5%	�/�) comparada con otros 
monómeros ampliamente usados como estireno (0.03%	�/�) y butil acrilato (0.16%	�/�). 
Por lo anterior, la velocidad de polimerización se ve afectada por diferentes mecanismos que 
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se desarrollan tanto en la fase acuosa como en la fase polimérica. De esta manera, la 
velocidad de polimerización global se determina como la suma de las velocidades de 
polimerización en cada una de estas fases (Ecuación 3-5)  
 
�� = ��� + ���� 	 3-5 

3.4.1 Velocidad de polimerización en la fase de partículas 

En la polimerización en emulsión, la mayor parte de la polimerización ocurre en la fase 
polimérica o de partículas. La velocidad de propagación en esta fase se determina a partir de 
la Ecuación 3-6. 
 

��� =
��	� !�����

!��  
3-6 

 
Donde &
 corresponde a la constante cinética de polimerización, ), es el número de radicales 
promedio por partícula, �
 equivale al número total de partículas, ���
 es la concentración 

de monómero en la fase polimérica y ��� es el número de Avogadro. 

3.4.2 Velocidad de polimerización en la fase acuosa 

Cuando se emplean iniciadores solubles en agua, se obtienen radicales de carácter hidrofílico 
como producto de su descomposición en la fase acuosa. Esto les impide ingresar a las 
partículas poliméricas debido a restricciones termodinámicas. Por lo tanto, estos radicales 
primarios deben propagarse en la fase acuosa hasta alcanzar una longitud mínima (i.e. 
longitud crítica 0
�	�), que les permita ingresar a las partículas por mecanismos difusivos 
(Asua, 2004). 
 
Por lo explicado anteriormente, el monómero se consume en la fase dispersa en reacciones 
de propagación. Finalmente, la velocidad de reacción en la fase acuosa se determina a partir 
de la Ecuación 3-7. 
 
���� = �������"�������  3-7 

 
Donde ����
 es la concentración de radicales, ����
 corresponde a la concentración de 
monómero en la fase acuosa y -�
es el volumen de la fase acuosa. 

3.5 Distribución de monómero 

Al tratarse de un sistema de reacción polifásico,  el monómero se distribuye en cada una de 
las fases. El cálculo de las concentraciones de monómero en las diferentes fases  involucra la 
solución simultánea de los balances de materia y las ecuaciones de equilibrio termodinámico. 
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Para estas últimas pueden emplearse dos métodos de cálculo: los coeficientes de partición y 
la ecuación de Morton – Flory – Huggins. Sin embargo, para emulsiones con un contenido de 
sólidos típico (>50% p/p), el uso de la ecuación Morton – Flory – Huggins no provee ventajas 
significativas al uso de los coeficientes de partición (Gugliotta et al., 1995). 
 
Para la determinación de la concentración del monómero en las distintas fases, se empleó el 
método de los coeficientes de partición, el cual ha  sido ampliamente usados en otros 
estudios de sistemas similares (Araújo & Giudici, 2003; Arora et al., 2007; Gesthuisen et al., 
2004; Helgesen, 2011; Sáenz de Buruaga et al., 1997; Sayer et al., 2002). Estos se asumieron 
constantes durante todo el tiempo de reacción, además que se considera despreciable la 
cantidad de agua presente en las fases de gotas y de partículas. A continuación se describe el 
algoritmo empleado, basado en el método de cálculo propuesto en (Arora, 2006). 
 
a. Suponer valores para -�,	-�
 y -�, correspondientes a los volúmenes de las fases de 

gotas, acuosa y polimérica respectivamente. 
b. Resolver el sistema de ecuaciones conformado por las ecuaciones 3-8 a 3-13 
c. Tomar los valores de -�,	-�
 y -� como nuevos supuestos iniciales hasta lograr 

convergencia en el cálculo. 
 

� Balance de monómero 
 
"�� + "��� + "�� = "�  3-8 

 
� Balance de la fase de gotas 

 

"�� = "� 3-9 

 
� Balance de polímero 

 

"�� + "�
� = "� 3-10 

 
� Balance de la fase acuosa 

 

"��� + "���� = "��  3-11 

 
� Coeficientes de distribución del monómero en las fases polímero y gotas 

 

"�� "�⁄
"��� "��⁄ = $��  3-12 

  

"�� "�⁄
"��� "��⁄ = $�� 3-13 
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El sistema de ecuaciones expuesto anteriormente puede representarse por medio de la 
siguiente expresión matricial [A] x = [B], tal como se muestra en la Ecuación 3-14. 
 

1 1 1 0 0 0  "��  "�     
1 0 0 -1 0 0  "��  -"�
�     

0 0 1 0 0 -1 
 V���  -V����    

1 0 −%$��"�� "�& 0 0 0 
 

V�
 = 0 

  3-14 

0 1 −%$��"�� "�& 0 0 0 
 

V�
  0 

   

0 1 0 0 -1 0  V��
  0    

 
La ventaja del algoritmo empleado es su rápida convergencia, así como la posibilidad de ser 
empleado durante todas las etapas de la polimerización sin verse afectado por la 
desaparición de la fase de gotas (Arora, 2006). Esto último es de gran utilidad para el sistema 
estudiado,  pues al tratarse de un proceso en operación semibatch, la conversión fraccional es 
alta (polímero/monómero 90:10 p/p)(De La Cal et al., 2008). Bajo estas circunstancias, el 
monómero que ingresa al sistema se difunde de manera inmediata hacia las partículas 
haciendo que  la fase de gotas sea casi imperceptible. 

3.6 Balance de Radicales 

El balance de radicales en la fase acuosa está controlado por diversos eventos cinéticos que 
involucran tanto la generación como el consumo de radicales en esta fase. En la Tabla 3-3 se 
presenta un resumen con las reacciones principales que representan estos eventos. 
 
Tabla 3-3. Eventos cinéticos implicados en el balance de radicales en fase acuosa  

Evento Representación Efecto 

Descomposición de iniciador �� ��'( 2�⋅  
Generación 

Desorción de las partículas )�*�í��+� ����',(�⋅ + )�*�í��+�  Aumento 

Captura por partículas �����	�� ⋅ + )�*�í��+� ����',( )�*�í��+� + �⋅  
Disminución 

Terminación mutua ��	⋅ + ���⋅
��,�	',(- 

Consumo 

 
Los eventos que aumentan la concentración de radicales en la fase acuosa son: la 
descomposición del iniciador y la desorción desde las partículas, siendo el primer fenómeno 
el de mayor aporte. Los radicales que son desorbidos de las partículas pueden estar 
involucrados en diferentes procesos, entre ellos: reacciones de propagación en la fase acuosa, 
terminación mutua con otro radical, o reingreso a otra partícula. 
 
Bajo la suposición de estado estacionario, puede emplearse la Ecuación 3-15 para el cálculo 
de la concentración de radicales en la fase acuosa. En esta expresión, el primer término 
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corresponde a la velocidad de generación de radicales, el segundo término representa la 
velocidad de desorción de radicales desde las partículas, el tercer término denota la 
velocidad de absorción de radicales hacia las partículas y el cuarto término representa la 
terminación mutua entre dos radicales. 
 
������

�� = 2.	�	��� +
��!"� !�!��"�� −

��#"�����!�!��"�� − ���������� = 0 
3-15 

 
Donde, 5	 corresponde a la eficiencia del iniciador que en el caso de los persulfatos se 
encuentra alrededor del 50 al 60% (De Bruyn, 1999), &��� y &��� son las constantes cinéticas 
de desorción y absorción de radicales, respectivamente, &��
 representa la constante cinética 
de terminación en la fase acuosa. 

3.7 Número de partículas 

La formación de partículas puede llevarse a cabo por diferentes mecanismos, tal como se 
explicó en la sección 1.5.3. Para el sistema en estudio, se consideró únicamente el mecanismo 
de nucleación homogénea, dada la solubilidad del vinil acetato en agua y la ausencia de 
agentes emulsificantes. 

En la nucleación homogénea, las partículas son formadas por precipitación de los 
oligorradicales que han alcanzado la longitud crítica �0
�	��. Esta longitud define el punto a 
partir del cual un radical se vuelve insoluble en agua, para dar inicio a una nueva partícula 
polimérica (De La Cal et al., 2008). Por otro lado, los radicales libres en la fase acuosa crecen 
hasta alcanzar un determinado grado de polimerización, lo cual se convierte en un paso 
determinante en la captura de radicales por parte de las partículas poliméricas (Maxwell et 

al., 1991). Un radical con longitud 6 es el radical más pequeño que puede ingresar a una 
partícula (Araújo & Giudici, 2003). 

A continuación se presentan los balances de masa para los radicales con longitud de cadena 
desde 1 hasta 0
�	� − 1: 

 
� Grupo 1: � = � 

En este grupo se encuentran los radicales resultantes de la descomposición térmica del 
persulfato de potasio. 

 
��� ⋅ ����� = 2.	�	��� +

� !�!��"�� ���
���� − ��������� ⋅ ��� − ����������� ⋅ ��� = 0 3-16 

  

�� ⋅ ��� =
2.	�	��� +

� !�!��"�� ���
����
������� + ���������  

3-17 
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� Grupo 2: 7 = 8, … , 9 − : 

Este grupo de radicales comprende aquellos que aún no han alcanzado la longitud mínima 
�6� para poder ingresar a las partículas poliméricas. Por esta razón, no se incluyen los 
términos que representan mecanismos difusionales (absorción y desorción). Únicamente 
participan en reacciones de propagación y terminación mutua en la fase acuosa. 

���$⋅ ����� = ���������$� ⋅ ��� − ���������$⋅ ��� − �����������$⋅ ��� = 0 3-18 

  

��$⋅ ��� =
���������$� ⋅ ���

������� + ���������  3-19 

 
Definiendo, 
 

/ =
�������

������� + ���������  3-20 

  

��$⋅ ��� = 	 ��$� ⋅ ���/ = �� ⋅ ���/ $�  3-21 

  

��%� ⋅ ��� = 	 �� ⋅ ���/ %�� 3-22 

 
� Grupo 3:	7 = 9, … , ;���� − :  

En este último grupo de radicales se reúnen aquellos que aún no precipitan, pero que poseen 
la longitud de cadena suficiente para ingresar y salir de las partículas poliméricas mediante 
mecanismos difusivos. 

���$⋅ ����� = ���������$� ⋅ ��� − ��$⋅ ��� 0������� + ��������� +
��#"!�!��"��1 = 0 3-23 

  

��$⋅ ��� =
���������$� ⋅ ���

������� + ��������� +
��#"!�!��"��

 3-24 

 
Definiendo, 
 

/� =
�������

������� + ��������� +
��#"!�!��"��

 3-25 

 
Es posible obtener, 

��$⋅ ��� = 	 ��$� ⋅ ���/� = ��%� ⋅ ���/�$�&%� ' 3-26 

 
Para ℎ = 0
�	� − 1 y remplazando �����⋅ ��
 por la expresión de la Ecuación 3-22, se obtiene: 


����	�� ⋅ ��� = 	 �� ⋅ ���/ %��/�$�&%� ' 3-27 
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La velocidad de formación de las partículas poliméricas por nucleación homogénea 
����
	 ��	�, corresponde a la velocidad de polimerización de los oligorradicales de longitud 
crítica en la fase acuosa (Ecuación 3-28). 

��(�	$

 =
�!��� = 
����	�� ⋅ ����������!��"��  3-28 

3.8 Número promedio de radicales por partícula  

Uno de los aspectos que involucra un nivel de complejidad avanzado en el modelado de  los 
sistemas de polimerización en emulsión, consiste en la determinación del número de 
radicales promedio por partícula. Lo anterior, debido al gran número de fenómenos 
involucrados en este cálculo. El conjunto de ecuaciones de 1-11 a 1-14, corresponde al 
planteamiento del problema hecho por Smith-Ewart para la determinación del valor de ),.  

Varios autores han reportado la solución a la Ecuación 1-14, para lo cual han empleado 
distintas vías de cálculo. Inicialmente, Smith-Ewart propusieron 3 casos limitantes, los cuales 
se presentan en la Tabla 1-3. Posteriormente, se encontró una solución matemática general 
que emplea funciones de Bessel de primera especie (Stockmayer, 1957). Más tarde, se 
propuso una ecuación recursiva para la determinación de ), (O'Toole, 1965), la cual se 
presenta a continuación : 

� =
1

2

ℎ� 4⁄
2 + 0 +

ℎ� 4⁄
2 + 1 +

ℎ� 4⁄2 + 2 + ⋯

 
3-29 

 
Donde ℎ y # corresponden a los coeficientes relativos de absorción/terminación y 
desorción/terminación, respectivamente. Estos coeficientes se definen en las ecuaciones 
3-30 y 3-31. 

ℎ =
8��#"!�������3���  3-30 

  

2 =
��!"!��3���  3-31 

 
La solución a la Ecuación 3-29 se obtiene a partir de un procedimiento iterativo hasta 
alcanzar un criterio de convergencia previamente establecido. Este método de cálculo ha sido 
empleado en diversos estudios (Araújo & Giudici, 2003; Gao & Penlidis, 2002; Sayer et al., 
2002). 

En años más recientes (Li & Brooks, 1993) presentaron una expresión explícita, la cual fue 
obtenida mediante un procedimiento aproximado en búsqueda de una solución general a la 
ecuación de Smith-Ewart. El método seleccionado requiere una carga computacional menos 
elevada que los métodos de cálculo mencionados anteriormente. Aun cuando la solución es 
más sencilla, la predicción del valor de ), es bastante precisa, según reportan los autores. 
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A continuación se presenta el sistema de ecuaciones algebraicas reportadas en el estudio de 
(Li & Brooks, 1993), a partir de las cuales es posible determinar el número promedio de 
radicales por partícula  
 

� =
24

��!" + 5 3-32 

 
En la Ecuación 3-32, < es una constante obtenida en la solución aproximada y se encuentra 
definida por la Ecuación 3-33, . y &��� corresponden a la velocidad de entrada promedio de 
un radical a una partícula y al coeficiente cinético de desorción, respectivamente. Más 
adelante se detallará el procedimiento empleado para obtener estos dos parámetros. 
 

5 = 6��!"� + 44.� 3-33 

 
Los parámetros ' y 5 vienen dados por las ecuaciones 3-34 y 3-35, respectivamente. 
 

� =
��!�!�"� 3-34 

  

. =
2�24 + ��!"�
24 + ��!" + � 3-35 

3.8.1 Absorción de radicales por parte de las partículas 

Existen diversas teorías sobre la entrada de radicales a las partículas: control difusivo, 
desplazamiento de surfactante, entrada coloidal, proceso colisional y control por crecimiento 
en la fase acuosa. 
 
En el presente desarrollo se hará uso de los postulados correspondientes a la teoría de 
control difusivo. En ella, el paso controlante corresponde a la difusión de los radicales desde 
la fase acuosa hacia la superficie de las partículas. 
 
Para reacciones controladas por mecanismos difusionales, puede emplearse la Ecuación de 
Smoluchowski (3-36) para estimar el coeficiente cinético de absorción de radicales �&���� 
(Thickett & Gilbert, 2007). 
 
��#" = 278����!���� 3-36 

 
Donde, =�
 corresponde a la difusividad de los radicales en la fase acuosa, �
 es el diámetro 

de partícula y >
 es el factor de eficiencia de absorción, el cual es un parámetro ajustable en el 
modelo. 
 



Modelo Matemático 65

 

Al considerar el mecanismo de entrada por control difusivo, el parámetro . puede calcularse 
a partir de la Ecuación 3-37. 
 
4 = ��#"���*  3-37 

3.8.2 Desorción de radicales hacia la fase acuosa 

Las reacciones de transferencia de cadena que se llevan a cabo al interior de las partículas 
producen radicales monoméricos, los cuales pueden ser desorbidos desde las partículas, 
especialmente si su solubilidad en agua es alta. 
 
El mecanismo de salida de radicales desde las partículas es principalmente difusivo y 
corresponde a un proceso de primer orden (Thickett & Gilbert, 2007). 
 
Los radicales que son desorbidos de las partículas pueden estar involucrados en diferentes 
procesos, entre ellos: reacciones de propagación en la fase acuosa, terminación mutua con 
otro radical, o reingreso a otra partícula. 
 
En el desarrollo que aquí se presenta, se empleó el esquema de ecuaciones propuesto en 
(Asua et al., 1989). De esta manera,  el coeficiente cinético de desorción se calcula a partir de 
las ecuaciones 3-38 a 3-40. 
 

��!" =
���
����$�$�9 + ������ 3-38 

 
Donde, 
 

$� =

12
8��$
� ���

1 + 2
8��$
�8�

 3-39 

  

9 =
������� + �������

������� + ������� + �� !�!�"��
 3-40 

 
Donde, =�
 y =� corresponden a la difusividad del monómero en agua y polímero, 
respectivamente; ?��  es el coeficiente de partición del monómero entre la fase acuosa y la 
fase polímero y �
 equivale al diámetro de una sola partícula polimérica. 
 
En el modelo empleado para el cálculo de la constante cinética de desorción, el parámetro ?� 
representa la velocidad de desorción de un radical. Por otra parte, @ corresponde a la 
probabilidad de que un radical con una sola unidad monomérica que ha sido desorbido, 
reaccione en la fase acuosa bien sea por propagación o por terminación. 
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El valor de @ controla el tiempo de vida media de un radical con una sola unidad monomérica 
en la fase acuosa así (Asua et al., 1989): 
 
� Si @ = 0, los radicales monoméricos desorbidos no reaccionan en la fase acuosa y por lo 

tanto son reabsorbidos por las partículas. 
 
� Si @ = 1, los radicales no serán reabsorbidos, pues se ha producido una reacción de 

terminación o de propagación, así que no existirá una posterior desorción. 

3.9 Balances de Energía 

En el planteamiento del balance de energía de la operación se tienen en cuenta los siguientes 
fenómenos de consumo y producción de calor: 
 
� Calentamiento/Enfriamiento del reactor a través de la chaqueta 
� Calor liberado por la reacción  
� Enfriamiento evaporativo 
� Pérdida de calor con los alrededores 

3.9.1 Temperatura en el reactor 

Para realizar el balance térmico en el reactor se tiene en cuenta la energía que aporta cada 
uno de los componentes que conforman el sistema, los cuales se encuentran agrupados en el 
término ���
�! definido en la Ecuación 3-41. 

 
:�;�<+ = �
-�
;�,

� + ��
��-�
;�,�
� + =*"*;�,*� + ��,-.;�,�,-.  3-41 

 
También debe tenerse en cuenta el calor sensible cedido por la corriente de monómero que 
ingresa al reactor. Este aporte depende del flujo de alimentación, la temperatura de 
alimentación de monómero y su capacidad calorífica. 
 
>

� = �
-�
;�,

���

� − ��� 3-42 

Al tratarse de una reacción exotérmica, el calor de polimerización se determina como el 
producto entre el calor de reacción y la velocidad de polimerización 
 
>�
� = −?@�
��� 3-43 

 
Las pérdidas de calor con el exterior se calculan según la expresión dada en la ecuación 3-44, 
la cual ha sido propuesta por (Zeaiter et al., 2002). 
 
>�!�� = ;�!����� − ��
#� 3-44 
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Para la determinación del calor retirado por condensación, se establece una capacidad 
máxima de retiro de calor alcanzada por el sistema (�
���,�á") y se propone una función 
condicionada por la misma.  
 
Durante los ensayos experimentales desarrollados tanto a escala piloto, como a escala 
laboratorio, se notó que el flujo volumétrico de condensado tenía las mismas proporciones 
que el flujo de alimentación de monómero al reactor. Adicionalmente, en una revisión 
detallada de los resultados obtenidos por (Arora et al., 2007) en el modelado del fenómeno 
de vaporización en reactores de polimerización mediante las ecuaciones de difusión de 
Maxwell-Stefan, se observó que la tasa de vaporización del agua permaneció en un valor 
estable durante todo el tiempo de reacción. Teniendo en cuenta lo descrito anteriormente, se 
propuso la siguiente ecuación para la determinación del calor de condensación. 
 
� Si �
��� < �
���,�á"  

  

     >�
�� = �
 0 /
@����

/
@�
�


1 ?@3
 + 2.�-A ?@3*  3-45 

  

� Si Q�012 > Q�012,3á5  

  

     >�
�� = >�
��,
á6  3-46 

 
Teniendo en cuenta todos los aspectos involucrados en el balance de energía en el reactor, la 
ecuación diferencial que describe la evolución de la temperatura en el sistema se presenta en 
la Ecuación 3-47. En ella se asume que las capacidades caloríficas de los componentes no 
varía considerablemente en el rango de operación del reactor. 
 

:�;�<+ ����� = >

� + >�
� − >�
�� − >� − >�!��  3-47 

3.9.2 Temperatura en la chaqueta 

Para construir el modelo la chaqueta, se supone que los fluidos de calentamiento y 
enfriamiento tienen igual densidad y capacidad calorífica, y que la chaqueta siempre está 
llena. Para ello, será necesario diferenciar entre el flujo de agua fría �>#$� y el flujo de agua 
caliente �>#%�.  
 
Al modelar la chaqueta como un tanque de mezcla perfecta (CSTR), la ecuación diferencial 
que describe la dinámica de la temperatura en la chaqueta se presenta en la Ecuación 3-48 
 

����� =
�*7:�7 − ��<"� +

�*8:�8 − ��<"� +
>�"�=�;�,�  3-48 
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Donde, 1$ corresponde a la temperatura del fluido frío, 1%  es la temperatura del fluido 
caliente, -& es el volumen de la chaqueta, A& y �
,& son las propiedades de densidad y 

capacidad calorífica del fluido a la temperatura de la chaqueta y finalmente �& corresponde al 
calor intercambiado con el reactor, el cual se puede obtener a partir de la Ecuación 3-49. 
 
>� = BC�(�� − ��) 3-49 

 
Donde B& es el área de transferencia de la chaqueta y C es el coeficiente global de 
transferencia de calor. 
 
En estudios previos, (Sáenz de Buruaga et al., 1997), (Araújo & Giudici, 2003), (Arora et al., 
2007), han empleado una relación empírica para el cálculo del coeficiente de transferencia de 
calor en función del contenido de sólidos, definida por la Ecuación 3-50. 
 
B = B	�	 + :B�	� − B	�	<�;D�9 3-50 

 
De la expresión anterior, C	�	 representa el coeficiente global al inicio, C'	� corresponde al 
coeficiente de transferencia hacia el final de la reacción y �� hace referencia al contenido de 
sólidos del látex. 

3.10 Pesos Moleculares 

Dada la importancia que tiene el peso molecular en los materiales poliméricos, se 
implementó un sistema de ecuaciones que permite realizar el cálculo de los pesos 
moleculares promedio en número ��D�� y en masa ��D#�. Para lo anterior se empleó el 
método de los momentos, el cual se encuentra representado por el sistema de ecuaciones 
diferenciales (3-51 a 3-53) reportado en (Arora, 2006). 
 
�
�� E� = :���
���� + ����E� + ��F�	</F� − ����F�	(E� − �1 − /��/F�	) + 0.5��	F�� 3-51 

  �
�� E =

F�
1 − / G:���
���� + ����E� + ��F�</�2 − /� + ��F�H − ����F���1 − /�1 − /��� 3-52 

  �
�� E� =

F��1 − /�� G2/:���
���� + ����E� + ��F�< + ��F��2/ + 1�H
− 2����F�� %1 − /�1 − /��

1 − / & +
�
�� E  

3-53 

 
Los diferentes parámetros empleados en el sistema de ecuaciones diferenciales, se calculan a 
partir de las siguientes expresiones (3-54 a 3-58). 
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F� =

� !�"*
!� + ���*"*

"�  
3-54 

  

/ =
$�$� + $� + 2$�

 3-55 

  

$� =
��� !�����

!� + �����*"*���*  3-56 

  

$� =
���
����� !�!�

+ ���
���*"*���* +
����E�� !�!�  3-57 

  

$� =
�� G� !�!� H�

"� + ������*��"*  
3-58 

3.10.1 Peso molecular promedio en número 

Corresponde al promedio de las masas moleculares de las cadenas individuales de polímero. 
Se define como el peso total de todas las moléculas presentes en la muestra del polímero, 
dividido entre el total de moléculas presentes. En este trabajo se calculó a partir de los 
momentos de la distribución de las cadenas de polímero (Ecuacion 3-59) 

�I� = �*�

E E� 3-59 

3.10.2 Peso molecular promedio en masa 

El peso molecular promedio en masa (o en peso) tiene en cuenta la fracción másica de cada 
grupo de moléculas que componen la distribución de pesos moleculares del polímero. De esta 
manera, no se considera únicamente el número de moléculas, sino también su peso. Por lo 
anterior, �D# se ve afectado por las moléculas de mayor peso molecular. 

�I* = �*�

E�E  3-60 

3.10.3 Polidispersidad 

La polidispersidad mide la amplitud de distribución de pesos moleculares. Puede tomar 
valores entre 1.5 y 3. Sin embargo, puede llegar a valores de 20-50, dependiendo del tipo de 
polimerización. Un valor alto indica la existencia de una gran cantidad de cadenas de muchos 
pesos moleculares. 

Đ =
�D:
�D ;

 3-61 
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3.11 Conversión 

En un proceso operando en modo semicontinuo, la conversión puede expresarse de distintas 
maneras. A continuación se hará una breve descripción de cada una de ellas. 

3.11.1 Conversión global 

La conversión global representa el monómero que ha reaccionado, tomando como base la 
cantidad total de monómero a adicionar de acuerdo a la formulación del producto. Se calcula 
a partir de la Ecuación 3-62. 
 

J< =
��
����
���

100% 3-62 

 
Donde, �
��� corresponde al monómero convertido en un instante de tiempo 
, y ������ 
corresponde a la cantidad total adicionada al reactor durante toda la reacción.  

3.11.2 Conversión instantánea 

La conversión instantánea, la cual solo es válida para procesos semibatch, se determina a 
partir de la siguiente expresión 
 

J=|� =
��
����
���

L
�

100% 3-63 

 

En la Ecuación 3-63, la relación 
(�� !

("�#$%
E
�
 hace referencia a un instante de tiempo 
, es decir, el 

monómero total corresponderá en este caso al resultado de integrar el flujo de monómero 
desde el tiempo de inicio de la alimentación, hasta el instante 
. Dado que la velocidad de 
polimerización por radicales libres es alta, la conversión instantánea es usualmente cercana a 
100% (Arora, 2006) 

3.12 Parámetros de Calidad 

Uno de los aspectos de gran utilidad dentro del modelado de procesos químicos corresponde 
a la capacidad del modelo para predecir las propiedades finales del producto a partir de las 
condiciones de proceso. 
 
En el caso del polivinil acetato, tanto la viscosidad como el contenido de sólidos 
corresponden a las propiedades de mayor relevancia en el ámbito industrial. La viscosidad es 
la propiedad que conlleva mayores dificultades, ya que en múltiples ocasiones no satisface 
las especificaciones. Por consiguiente, mediante los datos de entrada (perfiles de 
alimentación de monómero e iniciador) así como del perfil de temperatura, es posible 
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determinar algunos de los parámetros de calidad del producto final: Contenido de sólidos 
����, monómero residual ���!"	�(��� y Viscosidad �F�. 
 
Tabla 3-4. Parámetros de calidad de polivinil acetato en emulsión acuosa 

Parámetro de Calidad Símbolo Valor Unidades 

Contenido de Sólidos ;D 50 ± 2 % 

Viscosidad M 35000	– 	40000 �) 

Monómero residual ��!"	�(��  < 	0.5 %	)/) 

Peso Molecular promedio en número �I� ≥ 	2 × 10> �/�2N+ 
Polidispersidad Đ < 	2.5 - 

3.12.1 Contenido de sólidos 

El contenido de sólidos (Ecuación 3-64), se expresa como la suma de las masas de polímero y 
alcohol polivinílico sobre el total de la masa en el reactor. 
 

;D =
��
��-�
 + ��,-.��
���-�
 + ��,-. + =��"�� 3-64  

3.12.2 Monómero Residual 

El parámetro de calidad asociado a la conversión es el monómero residual, el cual se calcula a 
partir de la Ecuación 3-65. Para emulsiones de polivinil acetato, el valor máximo permitido se 
encuentra entre 0.4 y 0.5% (Market, 2008). 
 

��!"	�(�� =
�
��
���-�
 + ��,-. + =��"��  3-65 

3.12.3 Viscosidad 

La viscosidad se estimó a partir de la Ecuación 3-66, la cual se encuentra reportada en el 
trabajo de (Immanuel, C. et al., 2003) y ha sido utilizada por (Aller et al., 2009) para la 
polimerización en emulsión de vinil acetato. 

M =
3�

01 −
D;D;�!�1

� 
3-66 

 
En la expresión anterior, ����'  es un contenido de sólidos de referencia que puede estimarse 
a partir de mediciones de la viscosidad y el contenido de sólidos. El término F� representa la 
viscosidad del agua en función de la temperatura. Para el rango de temperaturas de 
operación, la viscosidad del agua puede aproximarse a una función cuadrática (Ecuación 
3-67) 
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M� = � ∗ ��� + �� ∗ �� + ��  3-67 

 
Para el ajuste del parámetro ����' requerido en la Ecuación 3-66,  se utilizó la herramienta  

Curve Fitting Tool de Matlab ®. Para ello se empleó el método de mínimos cuadrados - no 
lineales con un algoritmo de optimización de Región de Confianza. La información detallada 
sobre la medición del contenido de sólidos y la viscosidad se encuentra disponible en las 
secciones 4.3 y 4.4, respectivamente. 
 

 
Figura 3-2. Ajuste polinomial  a viscosidad del agua en el intervalo de temperaturas de 20 a 100°C 

3.13 Integración numérica del modelo matemático 

El modelo matemático - dinámico del proceso de polimerización corresponde a un conjunto 
de ecuaciones diferenciales y algebraicas (DAE). Las ecuaciones diferenciales son el resultado 
de los balances de masa y energía del sistema, en tanto que las ecuaciones algebraicas 
provienen de los balances de radicales bajo el supuesto de estado cuasi-estacionario. 
 
Con el fin de disminuir la complejidad en la resolución del modelo, se organizaron las 
ecuaciones algebraicas de tal manera que estas pudieran ser solucionadas como cálculos 
intermedios en lugar de resolver el conjunto de ecuaciones algebro-diferenciales mediante el 
uso de una matriz de masa. Para este propósito se empleó el solver ODE15s en Matlab, el cual 
es apropiado para sistemas rígidos de ecuaciones diferenciales (stiff systems). 
 
Se define un problema como rígido, si la longitud del paso de integración está restringida por 
requisitos de estabilidad en lugar de los de precisión. Este tipo de sistemas son típicamente 
encontrados en problemas de Ingeniería química que involucran cinéticas de reacción, así 
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como sistemas de control. Sin embargo, existen varias formas para eliminar problemas de 
rigidez, entre ellos (Helgesen, 2011): 
 
� Empleo de un método de integración con una región de estabilidad amplia. 
� Simplificación del modelo. Generalmente puede suponerse estado pseudo-estacionario 

para eliminar la dinámica de los procesos más rápidos. 

 





 

4. Validación	del	modelo	y	Análisis	de	resultados 

El modelado de reacciones de polimerización se ha convertido en una herramienta de gran 
utilidad, dadas las ventajas que ofrece en las distintas etapas del proceso, incluso, durante el 
desarrollo de un nuevo producto. La utilización de modelos matemáticos que representen 
adecuadamente la fenomenología del proceso, representa un beneficio en términos logísticos 
y económicos, además que permite lograr un mejor entendimiento del proceso. 
 
Durante el desarrollo de nuevos productos, el modelado es de gran utilidad en labores de 
formulación, escalado y optimización de las condiciones de operación. Para procesos ya 
existentes, los modelos pueden implementarse para su uso en entrenamiento de personal, 
optimización, monitoreo y control. En cualquier caso, se requiere un buen ajuste a los datos 
experimentales. 
 
El uso de modelos en conjunto con la experimentación, ofrece una herramienta eficaz y es 
más recomendable que el uso separado de métodos empíricos y experimentales (Mueller et 

al., 2011). 

4.1 Modelo de polimerización en emulsión de VAM 

A continuación se resumen las ecuaciones principales que conforman el modelo matemático 
que describe la polimerización en emulsión de vinil acetato. 

4.1.1 Ecuaciones Diferenciales 

��
�� = �	 − �	� 4-1 

  ���
����� = �
  4-2 

  ��
�� = �
 −
��	� !�����

!�� − �������"�������  4-3 

  �!��� = 
����	�� ⋅ ����������!��"��  4-4 
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 ����� =
>

� + >�
� − >�
�� − >� − >�!��

:�;�<+
 4-5 

  

����� =
�*7:�7 − ��<"� +

�*8:�8 − ��<"� +
>�"�=�;�,�  4-6 

  �
�� E� = :���
���� + ����E� + ��F�	</F� − ����F�	(E� − �1 − /��/F�	) + 0.5��	F�� 4-7 

  
�
�� E =

F�
1 − / G:���
���� + ����E� + ��F�</�2 − /� + ��F�H − ����F���1 − /�1 − /��� 4-8 

  

�
�� E� =

F��1 − /�� G2/:���
���� + ����E� + ��F�< + ��F��2/ + 1�H − 2����F�� %1 − /�1 − /��
1 − / &

+
�
�� E  

4-9 

4.1.2 Ecuaciones Algebraicas 

Sistema para distribución de monómero en las diferentes fases 

"�� + "��� + "�� = "�  4-10 

  

"�� = "� 4-11 

  

"�� + "�
� = "� 4-12 

  

"��� + "���� = "��  4-13 

  

"�� "�⁄
"��� "��⁄ = $��  4-14 

  

"�� "�⁄
"��� "��⁄ = $�� 4-15 

 

 

Determinación de ), y ����
 
 

2.	�	��� +
��!"� !�!��"�� −

��#"�����!�!��"�� − ���������� = 0 4-16 

  

� =
24

��!" + 5 4-17 

  

5 = 6��!"� + 44.� 4-18 
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Determinación de �
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Balances de Energía 
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>� = BC�(�� − ��) 4-34 

  

B = B	�	 + :B�	� − B	�	<�;D�9 4-35 

 

 

Determinación de Pesos Moleculares 
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� !�"*
!� + ���*"*
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$� =
�� G� !�!� H�

"� + ������*��"*  
4-40 

4.2 Pruebas Experimentales 

Para la validación del modelo, se realizaron ensayos experimentales, siendo el perfil de 
temperatura y las propiedades finales del producto los aspectos de comparación 

4.2.1 Ensayos a Escala laboratorio 

Se empleó un reactor de vidrio de 2	� de capacidad equipado con manta eléctrica y provisto 
de una tapa de vidrio adecuada para los siguientes servicios: dosificador de vinil acetato, 
dosificador de persulfato de potasio, condensador, agitador mecánico y sensor de 
temperatura (Figura 4-1). 
 
Para cada una de las corridas a escala laboratorio se empleó un tipo de agitador diferente. En 
la primer corrida se empleó un agitador tipo pala, mientras que en la segundo se empleó un 
agitador tipo áncora, tal como se observa en la Figura 4-2  
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Figura 4-1. Reactor de O	P empleado en las corridas experimentales a escala laboratorio 

 

   
(a) (b) 

Figura 4-2. Agitadores empleados en las corridas experimentales (a) Tipo pala (L-01) (b) Tipo áncora 

(L-02) 

4.2.2 Ensayos a Escala Piloto 

Se empleó un reactor piloto (Figura 4-3) con capacidad de 100	�, fabricado en acero y 
provisto de una camisa dispuesta para servicios de calefacción mediante vapor y 
enfriamiento mediante agua. El sistema está provisto de un tanque de dosificación de 
monómero, sensor de temperatura, dosificación de iniciador  y sistema de condensación. 
 
Durante los ensayos se extrajeron muestras del fondo del reactor a determinados intervalos 
de tiempo, con el fin de hacer el seguimiento al contenido de sólidos, la conversión y la 
viscosidad. 
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Figura 4-3. Reactor Piloto empleado en los ensayos P-01 y P-02  

� Construcción y Calibración de dispositivo para medición de Flujo  

Debido a que el reactor piloto en el cual se realizaron las pruebas experimentales no contaba 
con la instrumentación requerida para la medición del flujo de alimentación, fue necesaria la 
construcción e implementación de un instrumento de medición de dicha variable de proceso. 
 
El dispositivo empleado consiste en una botella de Mariotte modificada (Figura 4-4) acoplada 
a un tanque de almacenamiento de monómero con mayor capacidad. En este dispositivo 
existen dos variables que pueden ser manipuladas para el establecimiento de un caudal 
específico. Estas son: la altura de líquido en la botella �ℎ�� y la altura de fluido en el capilar 
que conecta el sistema a la atmósfera �ℎ��. 
 
Al realizar diversas pruebas se observó que a nivel operacional era más complejo alcanzar 
determinada altura de líquido en la botella �ℎ��, especialmente durante el arranque del 
reactor. Por lo anterior, decidió emplearse la altura de líquido en el capilar �ℎ�� como 
indicativo del flujo suministrado al sistema. En la Figura 4-5 se presenta la curva de 
calibración para ℎ� = 2.5	'# (altura mínima posible en el dispositivo). 
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Figura 4-4. Representación gráfica del dispositivo de flujo empleado en las mediciones (sin acople al 

tanque de alimentación) 

 

Figura 4-5. Curva de calibración del dispositivo de flujo empleado en las mediciones (y = -2,8961x + 

259,05, R² = 0,9625) 

4.3 Determinación de contenido de sólidos 

La determinación del contenido de sólidos se realizó de acuerdo al procedimiento 
consignado en la Norma Técnica Colombiana NTC 5003 (ICONTEC, 2010). 

4.4 Medición de la viscosidad 

Las mediciones de viscosidad se hicieron de acuerdo a la Norma Técnica Colombiana NTC 
5063 (ICONTEC, 2002). Para ello se empleó un viscosímetro Brookfield modelo DV-II+ 
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4.5 Determinación de monómero residual mediante CG 

Para la determinación del monómero residual se empleó  la técnica cromatográfica con 
inyección headspace desarrollada por (Chai et al., 2012). Se utilizó un cromatógrafo de gases 
(Agilent 7890A) equipado con un muestreador automático de espacio de cabeza (headspace) 
(Agilent 7694E) y una columna HP-5 (longitud: 30	# - 0.35	## ID) operando a una 
temperatura de 50°C. Se empleó nitrógeno como gas de arrastre a un flujo de 3.8	#�/#G). El 
equipo cuenta con un detector de ionización de llama y se fijaron flujos volumétricos de 
hidrógeno y aire en 35 y 400	#�/#G) respectivamente. 
 
La operación del sistema de inyección de espacio de cabeza inicia con 12	#G) de agitación 
fuerte a 60°�, seguido de 15	#G) de estabilización del vial para alcanzar el equilibrio de fases 
líquido-vapor. El tiempo de presurización del vial se fijó en 0.2	#G) con un tiempo de llenado 
del bucle de muestras (sample loop) de 1 min y 0.05	#G) de estabilización. 

4.5.1 Preparación de las muestras 

Se toman 0.4	* del producto a analizar extraído del reactor de polimerización y se agrega 
agua destilada hasta alcanzar una masa de 10	*. Posteriormente se disuelve el producto 
completamente y se depositan 10	#� de la solución en un vial (20	#�) dispuesto para el 
análisis cromatográfico. 

4.5.2 Preparación de los estándares de calibración 

Se disuelven cantidades determinadas del monómero a analizar en soluciones acuosas 
obteniendo concentraciones de 10, 20, 50 y 95 ppm en los estándares de calibración. La 
disolución se lleva a cabo a temperatura ambiente. La curva de calibración obtenida para el 
análisis de VAM residual se presenta en la Figura 4-6. 
 

 

Figura 4-6. Curva de Calibración para análisis de monómero residual con vinil acetato (Q = RSRSTU) 

con V² = W. RRXY. 
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4.6 Simulación del proceso actual 

Con el objetivo de verificar el ajuste del modelo propuesto, se simuló el proceso actual. Se 
compararon los resultados de simulación con los resultados de experimentación, obtenidos 
en el reactor piloto de 100	�. Las entradas al modelo corresponden a la fórmula del producto, 
reportada en la Tabla 4-1 y los perfiles de alimentación de monómero e iniciador (Figura 4-7) 
 
Los parámetros del modelo reportados en la Tabla 3-1 fueron en su mayoría tomados de la 
literatura, o estimados con el fin de lograr un buen ajuste de los datos experimentales. Los 
parámetros ajustables fueron sintonizados manualmente y no se empleó ningún método de 
optimización para tal fin. 
 
Tabla 4-1. Formulación usada en las simulaciones y pruebas experimentales 

Componente Cantidad Unidades 

Agua 41300 [*] 
Vinil acetato 35000 [*] 
Alcohol Polivinílico 3500 [*] 
Persulfato de Potasio 132 [*] 

 
Los perfiles de alimentación que se presentan en la Figura 4-7 corresponden a la política de 
alimentación actual manejada por Preflex. En el caso del monómero, se observa una etapa 
inicial de adición lenta, durante la cual se produce la formación de la semilla. 

 
(a) (b) 

Figura 4-7. Perfiles de alimentación (a) Flujo de Monómero (b) Flujo de Iniciador 

En la Figura 4-8 se presenta el perfil obtenido experimentalmente y el resultado de la 
simulación. Se observa que el modelo posee una buena capacidad de estimación de la 
temperatura a partir de los datos ingresados. Adicional a esto, dado que la temperatura 
depende de la velocidad de reacción modelada, es posible evidenciar la validez del modelo de 
reacciones químicas considerado para este proceso. 
 
Sin embargo, es notable que el perfil correspondiente a la simulación presenta una 
desviación de los datos experimentales hacia el final de la reacción. Este aumento coincide 
con la suspensión del flujo de monómero y el inicio de la etapa denominada como ‘remate de 
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reacción’ o ‘exotermia’.  A nivel experimental, este incremento en la temperatura no fue 
posible, dado que el flujo de agua refrigerante en el condensador no se suspendió en el 
momento indicado, impidiendo así el desarrollo del perfil esperado, obtenido en simulación. 

 
Figura 4-8. Perfil de Temperatura Lote P-02 

Durante el desarrollo del ensayo piloto se extrajeron 8 muestras distribuidas a lo largo del 
tiempo de reacción total. Esto se hizo con el fin de observar la evolución del contenido de 
sólidos y la conversión global. La conversión se determinó experimentalmente a partir de dos 
métodos: a) A partir del contenido de sólidos y b) A partir de la medición de monómero 
residual mediante cromatografía de gases con análisis de espacio de cabeza o headspace. Los 
procedimientos experimentales empleados se encuentran descritos en las secciones 4.3 y 4.5. 
Los perfiles obtenidos se presentan en la Figura 4-9 y en la Figura 4-10. 

 
Figura 4-9. Evolución del contenido de sólidos en el tiempo Lote P-02 
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Figura 4-10. Evolución de la conversión global Lote P-02  

Con relación a la información que brinda el modelo acerca del contenido de sólidos (Figura 
4-9) y a la conversión (Figura 4-10), se observa un buen ajuste entre los resultados obtenidos 
experimentalmente y los determinados a partir de la herramienta de simulación. 
 
Para evaluar cuantitativamente el grado de ajuste del modelo, se emplearon dos indicadores: 
a) La eficiencia Nash-Sutcliffe (Nash & Sutcliffe, 1970) y b) El error relativo cuadrático medio 
(H���	%). 
 
La eficiencia Nash–Sutcliffe  ha sido ampliamente usada para evaluar el poder de predicción 
de modelos hidrológicos. No obstante, puede ser aplicada a diferentes tipos de modelos, 
siempre y cuando se cuente con resultados de simulación y resultados experimentales (Ablan 

et al., 2011). El valor de E)* varía desde −∞ hasta 1, siendo 1 el valor óptimo. Valores entre 0 
y 1 muestran niveles de desempeño aceptables, en tanto que valores ≤ 0 indican que el valor 
promedio observado es un mejor predictor que el valor simulado, lo cual se traduce en un 
desempeño inaceptable del modelo (Moriasi et al., 2007). Se calcula a partir de la Ecuación 
4-41. 
 

H+, = 1 −
∑ �Z?,@ − ZA,@�

-+
	.�

∑ �Z?,@ − Z?D�-+
	.�

 4-41 

 
Donde, yB,C corresponde a cada uno de los valores medidos experimentalmente, y3,C es el valor 
estimado a partir del modelo y yBI  representa el promedio de los valores experimentales. 
 
En el porcentaje de la raíz del error cuadrático medio (Ecuación 4-42), el error se normaliza 
con el uso del promedio de los valores experimentales �yBI � (Ablan et al., 2011). 
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100

! \%Z! ,	 − Z
 ,	Z!,	 &
�D

	E 
 4-42 

 
En la Tabla 4-2 se presentan los valores de los indicadores de la validación del modelo. 
 
Tabla 4-2. Indicadores de la validación del modelo desarrollado 

Parámetro J/0 ]V^_	% 

�� 0.9798 0.807% 
�1 – A partir de �� 0.9915 0.098% 
�1 – A partir de Cromatografía 0.9624 0.328% 

 
Los valores obtenidos de la eficiencia Nash-Sutcliffe permiten establecer que el poder de 
predicción del modelo es bueno, especialmente respecto a la conversión que se obtuvo a 
partir del contenido de sólidos. Al revisar los valores de error relativo cuadrático medio, se 
obtienen valores inferiores al 1%, con lo cual se puede comprobar que existe una buena 
representación de los parámetros de calidad del producto medidos experimentalmente. Lo 
anterior, indica que los parámetros empleados en el modelo se ajustan adecuadamente al 
comportamiento del sistema. 
 
En la Figura 4-11 se presentan los resultados de simulación que muestran la evolución de 
distintas variables de importancia en el proceso, las cuales son de difícil medición en línea. 
 

 
(a) (b) 

 
(c) (d) 

 

Figura 4-11. Resultados de balances de masa y energía y Partición de monómero. (a) Moles de 

Iniciador (b) Moles de monómero (c) Calor de polimerización :`FGH< y de condensación �`IGJK� (d) 

Concentración de monómero en partículas ��_�F� y fase acuosa ��_�LI�. 
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La Figura 4-11.b muestra la cantidad de monómero presente en el reactor a lo largo de la 
reacción. Se observa que existe una acumulación de VAM en el reactor durante la etapa 
intermedia de la reacción. Sin embargo, la adición de una cantidad de iniciador una vez 
finaliza la alimentación del VAM, hace que el monómero libre reaccione de inmediato, 
generando un aumento notable en la temperatura y asegurando una conversión cercana al 
100%. El monómero residual hacia el final de la operación tuvo un valor de 0.01%, con lo 
cual se cumple con las especificaciones del producto, las cuales se presentan en la Tabla 3-4. 
 
El resultado del balance de energía del sistema se presenta en la Figura 4-11.c. Los términos 
de mayor relevancia corresponden al calor de reacción y al calor de condensación, siendo 
mayor el primero. No obstante, la diferencia entre estos dos términos es pequeña, por lo 
tanto, el aumento de temperatura no es considerable durante la fase intermedia del proceso, 
como se evidencia en la Figura 4-8. 
 
Con relación a la distribución del monómero en las distintas fases (Figura 4-11.d), se observa 
que éste se encuentra formando parte de las partículas principalmente. Dado que el modo de 
operación es semibatch con dosificación de monómero en modo starved-feed, el sistema 
presenta altas conversiones fraccionales (polímero/monómero 90: 10	�/�). En esas 
circunstancias, la fase de gotas es casi imperceptible, pues el monómero se difunde 
rápidamente a través de la fase acuosa hacia las partículas poliméricas. 
 
En la Figura 4-12 se presenta el perfil correspondiente a la evolución del número de 
partículas. Se observa un aumento drástico en el número de partículas al inicio de la reacción, 
dada la alta cantidad de iniciador con respecto a las otras etapas de la polimerización (Figura 
4-11.a). Al haber mayor cantidad de iniciador, habrá una mayor cantidad de radicales 
disponibles en la fase acuosa y con esto, mayor probabilidad de formación de partículas 
poliméricas. Como no se modelaron fenómenos de coagulación – floculación, en ningún 
momento se predice una disminución en la cantidad total del número de partículas. Por el 
contrario, solo se percibe un leve aumento hacia el final de la adición lenta de monómero, 
momento a partir del cual el valor se estabiliza y permanece invariable en el tiempo. 

 
Figura 4-12. Evolución del Número de Partículas para el ensayo P-02 
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En la Figura 4-13 se presenta la evolución de las propiedades del producto, entre ellas: 
viscosidad, diámetro de partícula, pesos moleculares promedio y polidispersidad. 
 

  
(a) (b) 

  
(c) (d) 

 

Figura 4-13. Evolución de las propiedades del producto del lote P-02 (a) Viscosidad (b) Diámetro de 

partícula hinchada :aFM< y Diámetro de partícula sin hinchar :aFN< (c) Pesos moleculares promedio en 

masa �_O� y en número �_J� (d) Polidispersidad. 

La Figura 4-13.a presenta la evolución de la viscosidad durante la reacción, obteniéndose un 
valor final de 38600	'�, el cual se encuentra dentro de los límites establecidos en las 
especificaciones del producto (Tabla 3-4). En la Figura 4-13.b se observa la evolución de los 
diámetros de partícula hinchada y sin hinchar a lo largo de la polimerización. Los puntos en 
los cuales se presenta una aproximación entre las curvas, indica una conversión instantánea 
alta. El tamaño de partícula final para una conversión global del 99%, se calculó en 0.35	(#, 
el cual es un tamaño promedio característico de las polimerizaciones en emulsión. 
 
En la Figura 4-13.c y en la Figura 4-13.d se puede observar la evolución de los pesos 
moleculares promedio y la polidispersidad, respectivamente. A lo largo de la reacción es 
mayor el peso molecular promedio en masa, debido a la influencia que tienen sobre este las 
fracciones de alto peso molecular. Hacia el inicio de la reacción se presenta una mayor 
dispersidad, la cual disminuye a medida que avanza la reacción hasta estabilizarse en un 
valor de 2.268, lo cual está acorde con las especificaciones requeridas para este tipo de 
emulsiones (Tabla 3-4). 
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5. Propuesta	del	Control	de	Temperatura 

En la industria de los polímeros, uno de los puntos claves corresponde al control de la calidad 
del producto final. Para el caso de estudio específico de este proyecto, las propiedades de 
mayor relevancia son: la viscosidad, el contenido de sólidos del látex y la conversión. Sin 
embargo, la medición de estas propiedades en línea es una tarea difícil y requiere de equipos 
especializados para tal fin. Por lo tanto, los valores de estas propiedades deben estimarse a 
partir de una variable de fácil medición a escala industrial, que es en este caso, la 
temperatura al interior del reactor y los flujos de alimentación de monómero e iniciador. 
 
En el caso específico de la producción de emulsiones de poli vinil acetato, varios autores han 
estudiado diversos esquemas de control para reactores con operación semibatch. Arora et al. 
(2007) propusieron dos lazos retroalimentados desacoplados, con el fin de lograr una alta 
tasa de evaporación y asegurar operación isotérmica. El primer lazo controla la presión del 
reactor, por manipulación del flujo de gases hacia el condensador, mientras que el segundo 
controla la fracción molar del agua en la fase gaseosa mediante regulación del flujo de 
alimentación de nitrógeno. Para ello emplearon controladores PI. De esta manera lograron 
una reducción del 27% en el tiempo de reacción. En estudios más recientes, (Aller et al., 
2009; Hvala et al., 2011; Hvala & Kukanja, 2013) observaron la influencia de los flujos de 
alimentación de monómero e iniciador en el desarrollo de la temperatura. A partir de ello, 
propusieron una estrategia de control que ajusta los flujos de monómero (control PI) y la 
adición de iniciador (control P), usando la temperatura del reactor como variable controlada. 
 
Al establecer un esquema de control en un sistema de producción semibatch, existe la 
posibilidad de reducir el tiempo de reacción al modificarse la política de alimentación de los 
reactantes. Mediante el establecimiento de un lazo de control, es posible regular la operación 
del sistema de tal manera que la variable controlada permanezca dentro de un intervalo 
definido por los límites de operación permitidos. De esta forma se garantizan la seguridad, 
así como la efectividad del proceso.  

El modelo desarrollado se empleó en el diseño y evaluación del algoritmo de control que se 
presenta en este capítulo. Su finalidad es la reducción del tiempo de reacción, conservando 
las propiedades finales del producto dentro de las especificaciones establecidas por la 
empresa. 
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5.1 Propuesta nuevo sistema de calentamiento y enfriamiento 

En procesos a escala industrial, que requieren alcanzar temperaturas de operación hasta 
175°C, existe la posibilidad de emplear agua caliente o vapor como medio de calefacción. 
Existen algunas ventajas por las cuales el uso de agua caliente se ha expandido durante las 
últimas décadas. 
 
� Al emplear agua caliente el calor es mejor distribuido que cuando se emplea vapor. Esto 

impide la aparición de puntos calientes en las paredes del reactor  en los cuales  se genera 
adhesión del producto, produciendo deterioro en las propiedades finales deseadas. 

� El control de la temperatura al emplear agua caliente es mucho más preciso en 
comparación con el uso de vapor, pues la distribución dentro de la chaqueta es más 
uniforme y genera menor variación. 

 
Por lo anterior, se propone la implementación de un sistema de calentamiento/enfriamiento 
que utilice una  mezcla entre dos corrientes previamente caracterizadas como el fluido de 
servicio. De esta manera, existe la posibilidad de obtener temperaturas intermedias y evitar 
alteraciones o cambios drásticos en el desarrollo del perfil de temperatura para un proceso 
de esta naturaleza. De acuerdo a esto, el esquema de control propuesto considera la 
posibilidad de manipular el flujo de agua caliente que ingresa a la chaqueta (Figura 5-1). 
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Figura 5-1. Esquema de equipos con la propuesta de sistema calentamiento-enfriamiento 
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Con el fin de realizar el mezclado de las corrientes de agua fría y agua caliente, se propone la 
utilización de una válvula de tres vías. Mediante esta válvula es posible cortar el caudal de 
agua caliente proveniente de una tubería a la vez que se permite el flujo de agua fría en la 
otra tubería, manteniendo así un caudal fijo de fluido refrigerante/calefactor  a la entrada de 
la chaqueta. En la Tabla 5-1 se observa de manera esquemática el funcionamiento de una 
válvula de 3 vías. 
 

Tabla 5-1. Válvula de tres vías para el esquema de control propuesto. 

Posición Frío 

0 

Posición Intermedia 

0.5 

Posición Caliente 

1 

 

 

  
Agua fría 

Agua caliente 

Agua a temperatura intermedia 

 
De acuerdo a lo explicado anteriormente, los caudales de agua fría �>��� y agua caliente 
�>��� se encuentran relacionados de la siguiente manera: 
 
�*8 = ���  5-1 

  

�*7 = �1 − ���� = �� − �*8  5-2 

 
Donde 3 corresponde a la salida del controlador, que en este caso es la posición de la válvula, 
o si se prefiere, el porcentaje de apertura respecto al fluido caliente y >� representa el flujo 
total de fluido refrigerante/calefactor que ingresa a la chaqueta. 

5.2 Identificación del Sistema 

Para la sintonización de los controladores de un lazo de control realimentado, se debe contar 
con información del comportamiento dinámico del proceso o sistema controlado. Por lo 
general, en forma de un modelo de orden reducido (primero o segundo orden y en algunos 
casos, más tiempo muerto) (Alfaro, 2006). 
 
La identificación de un sistema consiste en la determinación de la función de transferencia 
del mismo, o de sus parámetros fundamentales a partir de su comportamiento dinámico 
(Rivero, 2011) 
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Existen diversos métodos para la identificación de sistemas. Dependiendo del modelo 
obtenido, se pueden clasificar en no paramétricos y paramétricos. Dentro del primer grupo 
se encuentra el análisis en el dominio del tiempo y en el dominio de la frecuencia, mientras 
que en el segundo grupo se encuentran modelos como: ARX, Output Error (OE), ARMAX y 
Box Jenkins (BJ) (López, 2009). 
 
A partir de las ecuaciones correspondientes al balance de energía del sistema, es posible 
apreciar la relación existente entre el flujo del fluido de calefacción/refrigeración al interior 
de la chaqueta, con el desarrollo del perfil de temperatura al interior del reactor. 
 
En el presente trabajo se empleó un método de análisis no paramétrico basado en la 
respuesta temporal del sistema ante una entrada tipo escalón. Para ello se planteó un caso 
base considerando flujos constantes de monómero e iniciador (0.017	�	1.28×10��#��/K, 
respectivamente), tal como se observa en la Figura 5-2. No se tuvo en cuenta la etapa de 
calentamiento, con el fin de obtener un perfil más uniforme sobre el cual realizar el análisis. 
 

 
(a) (b) 

Figura 5-2. Perfiles de alimentación empleados en el caso base para la identificación del sistema       

(a) Iniciador (b) Monómero. 

Teniendo en cuenta las consideraciones ya descritas, en la Figura 5-3 se presenta la 
respuesta del sistema en lazo abierto ante una variación tipo escalón en la variable 
manipulada, que en este caso se trata de la posición de la válvula. Donde 1 corresponde a la 
posición caliente y 0 a la posición fría (ver Tabla 5-1). 
 
El orden de un sistema puede ser estimado a partir de la respuesta temporal o de la 
respuesta en frecuencia (diagrama de Bode) del mismo. En el primer caso, si la respuesta 
ante una entrada tipo paso presenta una pendiente igual a cero en t = 0, el sistema es de 
segundo orden o superior. Como se observa en la Figura 5-3, la respuesta del sistema 
presenta el comportamiento característico de sistemas de segundo orden sobre-
amortiguados, es decir, � > 1 (Nise, 2000). 
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Figura 5-3. Respuesta del sistema ante un aumento del 10% tipo escalón en la posición de la válvula 

con respecto a la posición inicial (W.bR). 

La función de transferencia para el sistema (Ecuación 5-3) se expresa en términos de los 
parámetros �	���	  y ��	  que representan, la frecuencia natural del proceso y el factor de 
amortiguamiento del proceso, respectivamente. 

c���d� =
$���e�����d� + 2f���e����d + �e����� 

5-3 

 
Donde, el valor de ?�	 corresponde a la ganancia del proceso, la cual se calcula a partir de la 
Ecuación 5-4 
 

$�� =
?��?-" 

5-4 

 
Los sistemas con factor de amortiguamiento igual a 1 se denominan críticamente 
amortiguados. A partir de este valor del parámetro ξ, la respuesta alcanza el estado 
estacionario sin oscilaciones. Para valores mayores a la unidad, la respuesta se aproxima al 
estado estacionario más lentamente (MIT, 2004). 
 
Rivero (2011) propone un método determinístico para la valoración de los parámetros de un 
sistema de segundo orden. Para ello, utiliza la respuesta del sistema en el tiempo ante una 
entrada tipo escalón. Para aplicar el método sugerido, se normaliza la respuesta obtenida 
como en la Figura 5-4. A partir del valor de Y
 se obtienen los valores de Y� y Y� mediante las 
siguientes relaciones: 
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g� = g��1 − 2h� � = 0.264g�  
 5-5 gP = g��1 − 4h��� = 0.801g�  

 
Figura 5-4. Respuesta del sistema normalizada para efectuar el análisis propuesto en (Rivero, 2011) 

Una vez se han calculado los valores de  L� y L�, se hallan los valores correspondientes de 
� y 

�. Si la relación 
� 
� ≥ 3⁄ , el valor del factor de amortiguamiento es igual o mayor a la 
unidad. Para esos casos, los parámetros �	���	  y ��	 se pueden obtener de la Figura 5-5. 
 

 
Figura 5-5. Valores de los parámetros �iJjQ� y �jQ jR⁄ � en función del factor de amortiguamiento �k� 

(Rivero, 2011) 

En la Tabla 5-2 se presentan los valores de los parámetros de la Ecuación 5-3, calculados 
mediante el procedimiento propuesto por (Rivero, 2011) a partir de la respuesta en el 
tiempo del sistema a un salto escalón a la entrada. 
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Tabla 5-2 Parámetros calculados para el modelo de segundo orden del proceso representado 
por la Ecuación 5-3. 

Parámetro Valor Unidades 

?�	  75.79 ?/% 

4 
3⁄  3.73  
�	���	 0.00245 - 
��	  1.406 - 

 
Al tratarse de un sistema sobreamortiguado, la Ecuación 5-3 puede reescribirse de la 
siguiente manera (Jing-Chung & Huann-Keng, 2004) 
 

c���d� =
$���l d + 1��l�d + 1� 5-6 

 
Donde �
 y �� son las constantes de tiempo del proceso y se calculan a partir de las 
ecuaciones 5-7 y 5-8. Estas expresiones se encuentran en función de los parámetros � y 	�, 
hallados previamente (Tabla 5-2 ). Se debe cumplir que �
 > ��. 
 

l =
1

e�:f − mf� − 1< 5-7 

  

l� =
1

e�:f + mf� − 1< 5-8 

 
Los parámetros del sistema, expresado en función de las constantes de tiempo (Ecuación 5-6) 
se reportan en la Tabla 5-3. 
 
Tabla 5-3. Parámetros calculados para el modelo de segundo orden del proceso 
representado por la Ecuación 5-6. 

Parámetro Valor Unidades 

?�	  75.79 ?/% 

�
 977.42 K 
�� 170.25 K 

5.3 Sistema de Control 

En un sistema de control realimentado o feedback se mantiene una relación prescrita entre la 
salida y la entrada de referencia. Al comparar ambas señales, la diferencia entre ellas se 
puede usar como medio de control (Ogata, 2003). 

En la Figura 5-6 se representa un sistema de control por realimentación básico. Este se 
compone del controlador y del punto de suma, mediante el cual se compara la lectura del 
instrumento de medición con el valor de referencia. De esta manera se obtiene el error que 
alimenta al controlador, cuyo objetivo será minimizar la diferencia entre la variable medida y 
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la variable deseada, procurando valores cercanos a cero para el error y manteniendo un 
tiempo de respuesta razonable. .

Controlador
Elemento Final 

de Control
Proceso

Medidor

+

-

Sistema de Control

 

Figura 5-6. Diagrama de bloques de un lazo de control por realimentación (Arántegui, 2010) 

Las variables que intervienen en un sistema de control realimentado son las siguientes: 

� ���(
): Entrada de referencia. Corresponde al valor deseado de la variable controlada. 

� ��(
): Señal realimentada. Equivale al valor medido de la variable controlada. 

� 3(
): Señal de salida del controlador. 

� M(
): Señal de error. Constituye la diferencia entre el valor de referencia y la señal 

realimentada M�
� = ����
� − ��(
):  

� �(
): Perturbación de carga. 

 
Con respecto a los sistemas en lazo abierto, los sistemas de control en lazo cerrado tienen 
como ventaja que el uso de la realimentación vuelve la respuesta del sistema relativamente 
insensible ante perturbaciones externas, así como a variaciones internas en los parámetros 
del sistema (Ogata, 2003). 

5.3.1 Acción del Control 

La acción de control corresponde a la manera en la cual un controlador automático produce 
la señal correctiva, con el fin de disminuir el error entre la variable medida y el valor de 
referencia establecido. 

En la industria, los controladores analógicos son ampliamente usados y se pueden clasificar 
en distintas categorías, de acuerdo a sus acciones de control (Ogata, 2003): 

• De encendido y apagado (ON-OFF): En este sistema de control el actuador cuenta 
únicamente con dos posiciones, que en las mayoría de los casos corresponde a las 
acciones de encendido y apagado. 
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• Proporcional Integral Derivativo (PID) y sus distintas combinaciones (P, I, PI, PD): El 
controlador PID es un dispositivo de control genérico que produce una señal correctiva 
basándose en la desviación existente entre un valor medido y uno de referencia. A 
diferencia del control ON-OFF, este mecanismo tiene la capacidad de manipular las 
entradas al proceso basado en el histórico de las velocidades de cambio de la señal. Esto lo 
convierte en un método de control más preciso y estable (Ǻström & Hägglund, 1995).  
 

A continuación se dará una breve explicación sobre el sentido físico de la actuación de un 
controlador PID 

� Acción Proporcional (P) 

En un controlador proporcional, la relación entre la salida y la señal de error se presenta en 
la Ecuación 5-9. 
 
���� = $�h��� 5-9 

 
El controlador de acción proporcional puede considerarse entonces, como un amplificador 
con una ganancia ?� ajustable. 

� Acción Proporcional - Derivativa (PD) 

Con el fin de evitar fuertes oscilaciones en torno a la referencia, se añade al control 
proporcional una actuación proporcional a la derivada del error. Con ello se permite que el 
sistema adquiera una capacidad de anticipación, pues el término derivativo es equivalente a 
actuar proporcionalmente al error que existirá dentro de 1� segundos (Nobajas & Díaz-
Cordovés, 2009). La Ecuación 5-10 muestra la relación existente entre la salida y la señal de 
error de un controlador PD. 

���� = $� nh��� + �� �h(�)

�� o 5-10 

� Acción Integral (I) 

En un controlador de acción integral, el valor de la salida se cambia a una razón proporcional 
a la señal de error M(
) (Ogata, 2003) 

�����
�� = $	h��� 

 

 5-11 

���� = $	 � h������
�

  

 

La acción integral elimina el error de estado estacionario que se genera al emplear un control 
proporcional. En ocasiones se le denomina control de reajuste. 
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� Acción Proporcional Integral (PI) 

La salida de un controlador proporcional integral se define mediante la Ecuación 5-12. 

���� = $� %h��� +
1

�	 � h������
�

& 
5-12 

 
En un control de este tipo, al ajustar la constante ?� se está ejerciendo un efecto sobre las 
acciones de control proporcional e integral, caso contrario ocurre con el parámetro 1� , el cual 
afecta únicamente el término integral. El inverso del tiempo integral se denomina como 
velocidad de reajuste y equivale a la cantidad de veces por minuto que se duplica la parte 
proporcional de la acción de control (Smith & Corripio, 2000). 

� Acción Proporcional Integral Derivativa (PID) 

Para un controlador PID estándar, la señal de salida se representa por medio de la Ecuación 
5-13. 

���� = $� %h��� + �� �h
�� +

1

�	 � h������
�

& 
5-13 

 
Esta acción de control posee las ventajas de las tres acciones individuales. La transformada 
de Laplace aplicada a la Ecuación 5-13, da como resultado la función de transferencia de un 
controlador PID 

c��d� = $� 01 + ��d +
1

�	d1 5-14 

 
En la Tabla 5-4 se presenta el efecto que tiene cada uno de los parámetros de un controlador 
PID sobre la respuesta del sistema en lazo cerrado. 

Tabla 5-4. Efecto de cada uno de los parámetros del controlador PID sobre la respuesta del 
sistema en lazo cerrado (Izquierdo, 2011) 

Respuesta en 

lazo cerrado 

Tiempo de 

subida 
Sobrepico 

Tiempo de 

Asentamiento 
Error estacionario 

$� Disminución Aumento Aumento leve Disminución 

$	 Disminución Aumento Aumento Eliminación 

$� Poco cambio Disminución Disminución Cambio menor o nulo 

 
Para el proceso de producción de polivinil acetato, se propone el esquema de control 
representado por medio del diagrama de bloques de la Figura 5-7. Aquí, el bloque de proceso 
representa al reactor de polimerización, el cual se encuentra descrito por la función de 
transferencia N� obtenida en la sección 5.2. Como se observa, se considera una única entrada 
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al sistema la cual corresponde a la señal proveniente del controlador, que en este caso 
corresponde a la posición de la válvula de tres vías 

+

      -

Controlador PID Planta

YSP(s) e(s) C(s) Ym(s)

Gc(s) GP(s)

 

Figura 5-7. Diagrama de bloques del lazo de control propuesto para el sistema de producción de 

polivinil acetato 

5.4 Sintonización del Controlador 

Para la sintonización del controlador, se empleó el método reportado en (Marín & Alfaro, 
2007), el cual utiliza la ubicación de polos y ceros para la determinación de los parámetros 
del controlador. 
 
Como ya se mencionó, se implementará una estrategia de control realimentado o feedback, el 
cual se representa por el diagrama de bloques de la Figura 5-7. La función de transferencia 
del sistema de control en lazo cerrado �N��(K)�, se representa por medio de la siguiente 
expresión: 
 

c�8�d� =
g
�d�
g"��d� =

c��d�c���d�
1 + c��d�c���d� 5-15 

 
Donde N�	�K� y N�(K) representan las funciones de transferencia del proceso y del 
controlador, cuyas definiciones se encuentran en las Ecuaciones 5-6 y 5-14, respectivamente. 
A partir del denominador resultante al desarrollar la Ecuación 5-15 se obtiene el polinomio 
característico del sistema de control en lazo cerrado, el cual se presenta en la siguiente 
ecuación. 
 

)�d� = d� + 0l +l� + $�$����l l� 1 d� + 0$�$�� + 1

l l� 1 d +
$�$���	l l� 

5-16 

 
El polinomio característico, se ajusta a la siguiente forma general 
 
)�d� = �d + /�e��"���	d� + 2f"��e��"�d + �e���"�� 5-17 

 
En la expresión anterior, el subíndice K' en los términos ��� y �	���� significa sistema de 
control. Por lo tanto, no deben confundirse con los parámetros ��	  y �	���	  previamente 

calculados para el proceso. 
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Al hacer la analogía de términos entre las ecuaciones 5-16 y 5-17, se pueden hallar las 
expresiones para el cálculo de los parámetros del controlador de la siguiente manera: 
 

$� =
l l��e���"��1 + 2/f"�� − 1

$��
 5-18 

  

�	 =
l l��e���"��1 + 2/f"�� − 1

l l�/�e���"�  
5-19 

  

�� =
l l��e��"��/ + 2f"�� − l − l�l l��e���"��1 + 2/f"�� − 1

 
5-20 

 
En la Ecuación 5-17, el término O se calcula a partir de 	��

∗ , que es la frecuencia natural 
normalizada �ωS�∗ = τ�ω1�S��.  
 

O =
l1

l2eTU∗
 5-21 

 
Con esa escogencia para O, se logra que un cero del controlador cancele el polo real. De esta 
manera, la función de transferencia del sistema de control en lazo cerrado, se transforma en 
la función de transferencia para un sistema de control de un proceso de primer orden, 
representado por la ecuación 5-22 (Marín & Alfaro, 2007). 
 

c�8�d� =
:2f"��e��"� − 1 lp <d + �e���"�d� + 2f"��e��"� + �e���"�  

5-22 

 
Para el diseño del controlador, se establecieron como especificaciones de diseño el 
porcentaje de sobrepico y el tiempo de asentamiento  
 
� Porcentaje de sobrepico �%��� 
Representado como %$� por su nombre en inglés: Overshooting. Corresponde al valor del 
pico máximo de la curva de respuesta, medido respecto al valor deseado. Normalmente se 
expresa como un porcentaje. En aplicaciones de control en la industria, es común emplear 
valores entre 5 y 10% (Astrom, 2002). Para este caso en específico, se impuso un valor de 
7.5%  
 
� Tiempo de asentamiento �P��%� 

Es el tiempo requerido para que la variable controlada alcance y permanezca en un rango 
establecido alrededor del valor deseado. Este rango se especifica como un porcentaje, por lo 
general de 2 a 5%. El tiempo de asentamiento depende de la respuesta del sistema y la 
constante de tiempo del mismo. Para el caso de estudio, se especificó el tiempo de 
asentamiento normalizado :t��% τ⁄ < = 3.5. 
Para un sistema de segundo orden subamortiguado con ganancia unitaria, estos parámetros 
de diseño se definen en las ecuaciones 5-23 y 5-24 (Nise, 2000). 
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%qD = 100 ∙ h�VW��X Y �W���Z [
 

5-23 

  

���% ≅
4

f"��e��"�  5-24 

 
Las ecuaciones para calcular los parámetros del controlador (5-25 a 5-27) se escriben en 
términos de las constantes del polinomio característico del sistema de control ��� y 	��

∗ , cuyo 
procedimiento de obtención se describe más adelante. 
 

$�� = $�$� = 2f"�e"�∗ − 1 + 0l�l 1	e"�∗ �
 5-25 

  

�	� =
�	l =

2f"�e"�∗ − 1 + Gl�l H	e"�∗ �

e"�∗ �  

5-26 

  

��� =
��l =

2f"� Gl�l H − Gl�l H
2f"�e"�∗ − 1 + Gl�l H	e"�∗ � 5-27 

 
Como se mencionó anteriormente, en este trabajo se empleó el método de sintonización 
propuesto en (Marín, 2005; Marín & Alfaro, 2007), el cual se explica brevemente a 
continuación. Los resultados se reportan en la Tabla 5-5. 
 
� Determinar los parámetros de la función de transferencia del proceso controlado 

�?�	 , �
, ���. Los valores se encuentran en la Tabla 5-3. 
� Hacer � = �
 
� Establecer las especificaciones de diseño: porcentaje de sobrepico (%$�) y tiempo de 

asentamiento �
��%�. Con estos valores, determinar la razón de amortiguamiento ����� a 

partir de la  Figura 5-8. 
� Emplear los valores de %$� y ��� con la Figura 5-9 para obtener la frecuencia natural 

normalizada 	��
∗ . 

� Con los valores de la razón de amortiguamiento y la frecuencia natural normalizada, se 
calculan los parámetros del controlador mediante las ecuaciones 5-25, 5-26 y 5-27. 

 
Tabla 5-5. Parámetros del controlador PID calculados mediante la ubicación de polos y ceros 
del sistema de control. (Parámetros de diseño: %��	 = 	�.�	y ����% !⁄ � = ".�) 

Parámetro Valor Unidades 

$� 0.0197  

�	  647.12 d 

��  125.46 d 
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Figura 5-8. Sobrepico máximo (%OS)  vs. Tiempo de asentamiento normalizado :jL�% r⁄ <. Tomado de 

(Marín & Alfaro, 2007) 

 
Figura 5-9. Sobrepico máximo (%OS) vs. Frecuencia natural normalizada �iMI∗ �. Tomado de (Marín & 

Alfaro, 2007) 
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5.5 Discretización del controlador 

Con el fin de implementar un controlador PID continuo dentro del código en Matlab ®, se 
debe reescribir la ecuación diferencial que lo define (Ecuación 5-13), en términos de 
diferencias. 
 

���� = $� %h��� + �� �h
�� +

1

�	 � h�l��l�
�

& 5-13 

 
En la aproximación discreta, el término 
 es reemplazado por &1, siendo 1 el tiempo de 
muestreo. De esta manera, la discretización correspondiente a la derivada del error se 
obtiene a partir de la Ecuación 5-28. 
 
�h����

�� ≈
h���� − h:�� − 1��<

�  

5-28 

 
Por otra parte, el término integral se puede aproximar de acuerdo a la siguiente expresión 
 

� h����� ≈ \h�s���
�� 

�E�

�
�

 5-29 

 
Ahora, reemplazando las ecuaciones 5-28 y 5-29 en la Ecuación 5-13, se obtiene 
 
Para &  

�� ≈ $�h� + $��� h� − h�� � +
$���	 \h�

�� 

�E�
 5-30 

  
Para & − 1  

��� ≈ $�h�� + $��� h�� − h���� +
$���	 \h�

���

�E�
 5-31 

 
Con el fin de eliminar el término de la sumatoria, se genera una ecuación recursiva al hacer la 
operación 3� − 3��
. Así, se obtiene la Ecuación 5-32 

�� = ��� + ��h� + � h�� + ��h��� 5-32 

 
Donde, 

�� = $� 01 +
��� 1 

5-33 

  

� = $� 0��	 − 1 − 2
��� 1 5-34 
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�� = $�
���  

5-35 

5.6 Resultados de simulación del Control Propuesto 

A partir del esquema de control propuesto e implementado en el ambiente de simulación 
Matlab, se plantearon algunos casos de estudio. 
 
Inicialmente se hizo una comparación para observar las ventajas del control de temperatura 
en la operación. Por otro lado, dado que a las condiciones actuales de operación en la planta 
no existen riesgos asociados a la seguridad de la operación, se planteó la posibilidad de 
reducir el tiempo de reacción como propuesta interesante de estudio. De esta manera, el 
monómero debe alimentarse a una tasa mayor a la que se hace actualmente (Figura 4-7). Sin 
un control de temperatura adecuado, este aumento en la velocidad de alimentación traería 
consigo una elevación de temperatura inminente debido al incremento en la velocidad de 
polimerización. 

5.6.1 Comparación de sistemas sin Control de T y con Control de T 

Con el fin de observar el desempeño del esquema de control propuesto, se realizó la 
comparación de los perfiles de temperatura en dos sistemas con políticas de alimentación 
como en la Figura 5-2. Uno de ellos en lazo abierto (sin control de T) y el otro, en lazo cerrado 
(con control de T). 
 
En la Figura 5-10a, se presenta el perfil de temperatura obtenido mediante simulación para 
el sistema en lazo abierto. Allí se observa el sobrepaso del límite superior de temperatura 
(360	?) hacia el punto intermedio de la reacción. Con esto la seguridad del proceso está en 
riesgo, pues bajo determinadas condiciones puede existir una presurización del reactor, 
conduciendo a fallas en la operación y riesgo para los operadores del equipo.  
 
Con el fin de evaluar el funcionamiento del sistema en lazo cerrado, se planteó un perfil de 
temperatura ideal para el proceso, basados en la experiencia de Preflex y en el análisis del 
proceso de polimerización. La Figura 5-10b muestra que el lazo de control propuesto actúa de 
manera coherente, manteniendo las condiciones de operación dentro de los límites de 
seguridad permitidos (1 < 360	?). De esta manera, se puede obtener un producto de 
propiedades finales similares al que se obtendría sin control de temperatura, con la 
diferencia que se estaría trabajando bajo condiciones de operación seguras. 
 
En la Figura 5-10c se observa la acción de controlador en el punto de alimentación de 
monómero. En este caso, con el fin de mantener un desarrollo de temperatura uniforme, el 
sistema disminuye el flujo de agua caliente al interior de la chaqueta con el fin de 
contrarrestar la energía liberada por la reacción del monómero con los radicales presentes 
en la fase acuosa. Hacia la parte final del proceso, en el momento en que se suspende el flujo 
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de monómero, el sistema de control aumenta nuevamente el flujo de agua caliente hacia la 
chaqueta. Esto se hace con el fin de lograr un aumento de temperatura y obtener así una alta 
conversión del monómero residual. Debe notarse que el flujo de agua caliente en este punto 
es menor al requerido en la fase inicial de calentamiento, dado que la energía liberada por la 
reacción también aporta en el incremento de la temperatura propuesto en el perfil ideal 
�1���. 
 

 
(a) (b) 

 
(c) 

Figura 5-10. Perfiles obtenidos para el estudio del caso base (a) Perfil de Temperatura sin Control. 

(b) Perfil de Temperatura controlado y deseado. (c). Salida del controlador (Posición de la válvula). 

 
En la Figura 5-11 se presenta el balance de energía para los sistemas ‘sin control’ y ‘con 
control’ de temperatura. En la Figura 5-11 b se observa la línea adicional que representa el 
balance de energía de la chaqueta. Mediante este mecanismo adicional de retiro de energía, 
es posible compensar la diferencia entre el calor de polimerización y el calor de 
condensación., con lo cual se evita un aumento en la temperatura del sistema. 
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(a) (b) 

Figura 5-11. Balance de energía para el caso base (a) Sin Control de T (b) Con Control de T. (Calor de 

polimerización `FGH, Calor de condensación `IGJK y Calor de la chaqueta `\). 

Con relación a las propiedades finales del producto, en la Tabla 5-6 se observa que no hay 
gran variación entre los dos casos considerados, salvo en el contenido de sólidos final. Para el 
sistema con control de temperatura este valor fue de 47.33%, mientras que en el sistema 
controlado fue de 46.50%. Aun cuando la cantidad total de monómero adicionada en ambos 
casos fue la misma, la diferencia en el contenido de sólidos se explica por la diferencia en el 
desarrollo de perfil de temperatura. En lazo abierto, la temperatura del sistema aumenta de 
forma incontrolada, logrando una velocidad de reacción mayor y con ello, una conversión de 
monómero más elevada. Lo anterior se puede apreciar en la Figura 5-12, donde para ambos 
casos se presentan altas conversiones fraccionales, siendo mayor en lazo abierto (≥ 90%), 
que en lazo cerrado(≤ 90%). No obstante, la superioridad del sistema sin control de T en 
este aspecto no representa ninguna ventaja sobre el sistema en lazo cerrado, dada la 
prelación que tiene la operación segura de la planta.  
 

  
(a) (b) 

Figura 5-12. Conversión global �t]�, instantánea �t^� y contenido de sólidos (^u) (a) Sin control de 

Temperatura (b) Con control de Temperatura 
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Tabla 5-6. Propiedades finales del producto para el caso base Sin control y Con control de 
Temperatura 

Caso QD � × :R�� QD� × :R�� Đ S�	�%� 
Sin Control de T 9.0799 1.7978 1.98 47.33 
Con Control de T 9.3531 1.8699 1.99 46.50 
 
La Figura 5-13 presenta la evolución de los pesos moleculares promedio en masa y en 
número a lo largo de la reacción. En ambos casos el valor final de la dispersidad es cercano a 
2, con lo cual se cumple la restricción de Đ < 2.5. 
 

  
(a) (b) 

Figura 5-13. Pesos moleculares promedio en masa �_O� y número �_J� (a) Sin control de 

Temperatura (b) Con control de Temperatura. 

5.7 Reducción del Tiempo de Reacción 

Como se mencionó anteriormente, el esquema de control diseñado tiene como propósito la 
evaluación de propuestas de operación con miras a la reducción del tiempo de reacción, 
manteniendo las propiedades finales del producto dentro de los intervalos establecidos. 
 
Dada la libertad que existe en el establecimiento de la política de alimentación tanto de 
monómero como de iniciador, se evaluaron algunos perfiles alternativos con el fin de reducir 
el tiempo de reacción. Sin embargo, como el monómero determina el contenido de sólidos en 
el producto final, se convierte en el reactivo que limita la duración de la reacción. Por esta 
razón, se propusieron dos políticas de alimentación de monómero, manteniendo un flujo de 
iniciador constante. Con uno de los perfiles planteados, se logra una reducción del 16.7% en 
el tiempo de reacción, conservando las propiedades finales del producto con respecto a las 
que se obtienen con el modo de operación actual en Preflex. 
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5.7.1 Caso 1. Flujo de monómero con aumento escalonado 

En el primer caso se consideró un flujo de monómero con aumento escalonado como se 
presenta en la Figura 5-14b. Al realizarse una alimentación de monómero a una tasa superior 
a la estudiada en el caso base (Figura 5-2), es predecible el aumento de temperatura en caso 
de no contar con un esquema de control de temperatura. Sin embargo, como se observa en la 
Figura 5-15a, el sistema de control implementado permitió mantener un desarrollo de 
temperatura uniforme de acuerdo al deseado, sin oscilaciones considerables en la respuesta. 
 
La salida del controlador se presenta en la Figura 5-15b. Se aprecia que la variable 
manipulada es ajustada continuamente con el fin de cumplir el perfil de temperatura deseado 
�1���. En particular, estos ajustes se realizan en puntos de operación en los que se presenta 
un cambio en el flujo de monómero. Así, cuando se produce un aumento en el flujo de VAM, el 
sistema de control disminuye el flujo de agua caliente hacia la chaqueta, compensando la 
energía extra que se libera por la reacción del monómero adicional. De esta manera es 
posible desarrollar una temperatura constante durante la etapa de alimentación de 
monómero al sistema. 
 

 
(a) (b) 

Figura 5-14. Flujos de alimentación Caso -1 (a) Flujo de iniciador (b) Flujo de monómero  

 
(a) (b) 

Figura 5-15. Respuesta del Caso 1 (a) Perfiles de Temperatura (b) Salida del controlador. 

En la Figura 5-16a se observa la acción compensatoria que ejerce el lazo de control en el 
balance de energía del sistema, pues en los períodos en que el calor de polimerización ������ 
supera el calor retirado por enfriamiento evaporativo �������, se activa la respuesta del 
controlador, enviando una señal de disminución en el porcentaje de apertura de la válvula 
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para el fluido caliente (Figura 5-15b). De esta forma, el sistema de refrigeración controlado 
del reactor permite lograr un desarrollo de temperatura uniforme. 

 
(a) (b) 

Figura 5-16. Perfiles Caso 1 (a) Balance de Energía. (Calor de polimerización `FGH, Calor de 

condensación `IGJK y Calor de la chaqueta `\) (b) Distribución de monómero en las fases 

(Concentración en fase partículas �_�Fy concentración en fase acuosa �_�LI). 

La conversión instantánea que se presenta en la Figura 5-17a, presenta unas ondulaciones 
asociadas a los aumentos en el flujo de monómero de acuerdo a la política de alimentación 
considerada. A medida que se hace un incremento en el flujo de VAM, se reduce la conversión 
instantánea, pues el monómero que ingresa no reacciona en su totalidad generándose una 
acumulación del mismo dentro del reactor. Aun cuando se reserva una cantidad de iniciador 
para el ‘remate’ de la reacción, el monómero residual no se consume por completo quedando 
una pequeña concentración en las partículas, como se puede apreciar en la Figura 5-16b. 

 

(a) (b) 

Figura 5-17. Parámetros de calidad para el Caso 1. (a) Conversión global �t]�, instantánea �t^� y 

Contenido de sólidos (^u)  (b) Pesos moleculares promedio en masa �_O� y número �_J�. 
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Para este caso de estudio, con políticas de alimentación de iniciador y de monómero como las 
presentadas en la Figura 5-14 y un control de temperatura PID, es posible concluir que aun 
cuando la temperatura se desarrolló de la manera deseada, en la Figura 5-17 y en la Tabla 5-7 
se observa que las propiedades finales del producto no llegaron a cumplir los requerimientos 
establecidos, pues la conversión global final fue inferior al 99% con lo cual tampoco se 
cumple con la especificación de contenido de sólidos (>48%). 

5.7.2 Caso 2. Flujo de monómero con variación no monótona 

Para el segundo caso de estudio se modificó el perfil de alimentación del monómero (Figura 
5-18b). Se planteó un perfil de alimentación que inicia con una tasa de adición de monómero 
baja (0.01 mol/s), la cual se aumenta en un 300% hacia la etapa intermedia de la 
polimerización, para finalizar con una velocidad de adición de monómero igual a 0.023 
mol/s. Esta propuesta para la política de alimentación surge del análisis del proceso de 
polimerización en emulsión, en el cual se pueden distinguir tres etapas principalmente: 
 
� La primera etapa de adición lenta corresponde a la formación de la semilla. Con bajos 

flujos de monómero es posible obtener un mayor número de partículas (Sajjadi, 2003). 
� Durante la etapa intermedia ocurre la mayor parte de la polimerización. Las partículas 

formadas en la fase anterior, se encuentran disponibles para el ingreso de monómero. Al 
tratarse de un proceso semibatch, el monómero que ingresa se difunde rápidamente 
hacia las partículas para continuar con la reacción de propagación. Por todo lo anterior, 
se seleccionó el mayor flujo de alimentación durante esta etapa. 

� Hacia la etapa final, la velocidad de reacción empieza a decaer. Por ello, se disminuyó la 
velocidad de adición en un 23% para no saturar el sistema y evitar que la acumulación de 
monómero en el reactor. 
 

Con relación al perfil de iniciador, tanto en este (Figura 5-18a) como en los casos anteriores 
(Figura 4-7b y Figura 5-2a), se adiciona una cantidad de iniciador una vez suspendida la 
alimentación de VAM. Esto se hace con el fin de lograr altas conversiones del monómero que 
no reaccionó durante las etapas previas y se acumuló en el reactor. 

 
(a) (b) 

Figura 5-18. Flujos de alimentación Caso -1 (a) Flujo de iniciador (b) Flujo de monómero 
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Al igual que en el caso anterior, en la Figura 5-19b se observa que el sistema de control evita 
que se presenten oscilaciones de temperatura que afecten el desarrollo del proceso. Esto 
evidencia que el cálculo empleado para la determinación de los parámetros del controlador 
se hizo de manera apropiada. Sin embargo, al eliminar la acción derivativa el desempeño del 
controlador no se afecta y por el contrario, se disminuye la aparición de señales oscilatorias  
a la salida del mismo. 
 
La señal de salida del controlador se presenta en la Figura 5-19b. Se pueden ver distintos 
períodos de operación, los cuales se encuentran en coherencia con el perfil de temperatura 
deseado y la política de alimentación de monómero propuesta. 
 

 
 (a) (b) 

Figura 5-19. Respuesta del Caso 2 (a) Perfiles de Temperatura (b) Salida del controlador 

El balance de energía del sistema se representa en la Figura 5-20a. Es posible determinar a 
partir de la curva de calor de polimerización ������, que una vez se suspende el flujo de 
alimentación de monómero, la velocidad de reacción disminuye sustancialmente. Durante 
esta etapa se consume el monómero remanente en las partículas, alcanzándose la conversión 
deseada. Lo anterior, también puede comprobarse con el comportamiento de la conversión 
instantánea en la Figura 5-21a. 
 
La Figura 5-16b y la Figura 5-20b, presentan una diferencia bastante marcada entre la 
concentración de monómero en la fase de partículas y la concentración de monómero en la 
fase acuosa. Lo anterior, en conjunto con un análisis de las Ecuaciones 3-6 y 3-7, permite 
concluir que el aporte más representativo a la velocidad de reacción se da en la fase de 
partículas con un valor promedio del orden de 2 × 10�� contra 1 × 10�� para la fase acuosa. 
Con esto, es posible afirmar que la mayor parte de la polimerización se lleva a cabo de la 
manera en que se desarrolla el intervalo II, cuya descripción se hizo en la sección 1.4.2. 
 
En comparación con el caso 1, el valor promedio de la concentración de monómero en las 
partículas se mantuvo en un valor superior, lo cual permitió que la velocidad de 
polimerización fuese elevada desde etapas tempranas. Con esto, se favoreció la conversión de 
VAM a PVAc, obteniéndose un valor más cercano al deseado (50 ± 2%). 
 
En la Figura 5-21 se observa la evolución de las propiedades del producto durante el tiempo 
de reacción. En la curva de conversión global se aprecia una menor pendiente en la etapa 
inicial de adición lenta de monómero, debido a todos los procesos involucrados en la 
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formación de partículas. En la Figura 5-21b se observa el perfil de pesos moleculares con un 
valor de polidispersidad final de 2.09, con lo cual se asegura un producto de distribución 
homogénea. 
 

 
(a) (b) 

Figura 5-20. Perfiles Caso 2 (a) Balance de Energía. (Calor de polimerización `FGH, Calor de 
condensación `IGJK y Calor de la chaqueta `\) (b) Distribución de monómero en las fases 
(Concentración en fase partículas �_�Fy concentración en fase acuosa �_�LI). 

 
(a) (b) 

Figura 5-21. Parámetros de calidad para el segundo caso. (a) Conversión global �t]�, instantánea 
�t^� y Contenido de sólidos (^u) (b) Pesos moleculares promedio en masa �_O� y número �_J�. 

En la Tabla 5-7se observa que las propiedades finales del producto son mejores que en el 
caso 1, pues la conversión fue cercana al 98% con un contenido de sólidos final de 48.36%, 
contra una conversión de 91.2% equivalente a un contenido de sólidos de 45.73%. En ambos 
casos es evidente que los pesos moleculares promedio en peso y en número, y en 
consecuencia la dispersidad, se encuentran dentro de los límites establecidos para este tipo 
de emulsión (Tabla 3-4). Por lo anterior, no existe una restricción en cuanto a la elección del 
caso con mejor desempeño respecto a los pesos moleculares, pues ambos resultados 
cumplen con los requerimientos para el producto. 
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Tabla 5-7. Propiedades finales del producto para los casos 1 y 2 con reducción en el tiempo 
de reacción. 

Caso _I J × SW�_	 _IO × SW�`	 Đ ^u	(%) 

1 9.8183 2.0112 2.05 45.73 
2 9.8035 2.0497 2.09 48.36 

 
Los resultados obtenidos en el estudio de reducción de los tiempos de operación, permiten 
concluir que lo más adecuado es la formulación de un problema de optimización que permita 
definir los perfiles de alimentación de monómero e iniciador, así como el perfil de 
temperatura empleado como set point en el sistema de control. De esta forma es posible 
plantear una función objetivo de minimización del tiempo de reacción cumpliendo con 
restricciones de calidad del producto tales como pesos moleculares y conversión. 
 
No obstante, de esta primera etapa de simulación, puede concluirse que la política de 
alimentación implementada en el Caso 2 estaría más próxima al perfil de alimentación 
elegido, si se tiene como perfil de referencia de temperatura, el reportado en la Figura 5-10b. 

5.8 Formulación del Problema de Optimización Dinámica 

En su trabajo, Gil (2014) propuso un caso de estudio basado en un reactor industrial de 
11	m� de capacidad, con un esquema de producción similar al presentado en la Figura 5-1. El 
objetivo principal es maximizar la productividad del reactor de polimerización (o minimizar 
el tiempo de reacción). El modelo matemático empleado en los cálculos se presenta a 
continuación: 
 
��
�� = �	 − �	� 5-36 

  
���
����� = �
  5-37 

  
��
�� = �
 − �� 5-38 

  

�"�
���� = ��
-�
=�  5-39 

  
�
�� E� = :���
���� + ����E� + ��F�	</F� − ����F�	(E� − �1 − /��/F�	) + 0.5�� 	F�� 5-40 

  
�
�� E =

F�
1 − / G:���
���� + ����E� + ��F�</�2 − /� + ��F�H − ����F���1 − /�1 − /��� 5-41 
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�
�� E� =

F��1 − /�� G2/:���
���� + ����E� + ��F�< + ��F��2/ + 1�H − 2����F�� %1 − /�1 − /��
1 − / &

+
�
�� E  

5-42 

 
En el sistema de ecuaciones diferenciales representado por las Ecuaciones 5-36 a 5-42, no se 
incluye el balance de energía, puesto que la temperatura es una variable de optimización en 
los tres casos de estudio. 
 
La formulación empleada en las simulaciones se presenta en la Tabla 5-8. 
 
Tabla 5-8. Formulación usada en las simulaciones para el reactor industrial de ::	T� 

Componente Cantidad Unidades 

Agua 5400 [&*] 
Vinil acetato 4651 [&*] 

Alcohol Polivinílico 701 [&*] 
Persulfato de Potasio 22.8 [&*] 

 
Debido a la influencia que tienen iniciador, monómero y temperatura en la velocidad de 
polimerización y por tanto en la dinámica del sistema, se propusieron tres casos de estudio, 
los cuales se describen a continuación: 

5.8.1 Caso 3: Minimización del tiempo de batch con �v como 
variable de control 

Para este caso de estudio, los flujos de alimentación tanto de monómero como de iniciador, 
permanecerán constantes. La variable de optimización es la temperatura, ya que presenta 
una gran influencia sobre la cinética del proceso y con esto, sobre las propiedades finales del 
producto. El planteamiento del problema de optimización se presenta en la Ecuación 5-43 
 

2w��&�' � ����
��

= �� − �� 

Sujeto a  		 = .	&6&�',�&�',�'w = 1, … ,7 

5-43 

 

 	 ���� = 5 
 	����� = 4000 
 	����� = 4000 
 		���� = 0	w = 4, … ,7 
 	� ≥ 0.95 

 �I�� ≥ 1.8 × 10> 
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 ;D ≥ 46% 
 

348� ≤ �(�) ≤ 355$ 

5.8.2 Caso 4: Minimización del tiempo de batch con �v y �x como 
variables de control 

En este caso de optimización, se adiciona una nueva variable de control: El flujo de 
alimentación del iniciador, dada su marcada influencia en la cinética del proceso y con esto, 
en la dinámica del proceso en general. El planteamiento del problema de optimización se 
presenta en la Ecuación  5-44 

2w��&�',7�&�' � ����
��

= �� − �� 

Sujeto a 

5-44 

		 = .	&6&�',�&�',�'w = 1, … ,7 

 	 ���� = 5 
 	����� = 4000 
 	����� = 4000 
 		���� = 0	w = 4, … ,7 
 	� ≥ 0.99 

 �I�� ≥ 2.1 × 10> 

 ;D ≥ 49% 
 

348� ≤ �(�) ≤ 355$ 
 

0
2N+
d ≤ �	 ≤ 1 × 10�� 2N+

d  

5.8.3 Caso 5: Minimización del tiempo de batch con �y, �z y �{ como 
variables de control 

Como último caso de estudio, se planteó un sistema con tres variables de control: 
Temperatura del reactor y flujos de alimentación de monómero e iniciador. El planteamiento 
del problema de optimización se presenta en la Ecuación 5-45. 

2w��&�',7����,7����
� ����
��

= �� − �� 

Sujeto a 
5-45 		 = .	&6&�',�&�',�'w = 1, … ,7 
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	 ���� = 5 
 	����� = 4000 
 	����� = 4000 
 		���� = 0	w = 4, … ,7 
 	� ≥ 0.992 

 �I�� ≥ 2.2 × 10> 

 ;D ≥ 50% 
 

348$ ≤ �(�) ≤ 355$ 
 

0
2N+
d ≤ �	 ≤ 1 × 10�� 2N+

d  

 

0
2N+
d ≤ �
 ≤ 2.5

2N+
d  

 
Como se observa en la formulación de los distintos casos de optimización dinámica, 
expuestos en las secciones 5.8.1, 5.8.2 y 5.8.3. A medida que se aumenta el número de 
variables de control, aumenta el número de restricciones en el problema, así como la 
rigurosidad en los límites de las restricciones. Para los casos 4 y 5, los valores mínimos de las 
propiedades finales del producto tales como peso molecular promedio y contenido de 
sólidos, se fija en un valor más alto con respecto al caso de estudio previo. 
 
Para los cálculos de optimización de todos los casos, se manejan como límites de temperatura 
superior e inferior 355	? y 348	?, respectivamente. El límite inferior corresponde a la 
temperatura de activación del persulfato de potasio (KPS), por debajo de la cual la reacción 
no tiene lugar. Mientras que el límite superior se impone por razones de seguridad industrial. 

5.9 Resultados y Análisis del Control aplicado a los casos 

de Optimización dinámica 

Los resultados de los tres casos de optimización dinámica obtenidos por (Gil, 2014), fueron 
ingresados al programa de simulación para un reactor industrial de 11	#�. Esto se hizo con el 
fin de verificar la posibilidad de su implementación mediante la evaluación de desempeño del 
sistema de control diseñado, así como estimar los beneficios que se generarían con las 
políticas de alimentación y el perfil de temperatura óptimos. 
 
Las entradas del modelo son los perfiles de alimentación de monómero e iniciador, así como 
las cantidades de los demás reactivos involucrados en la formulación. Para evaluar el 
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desempeño del sistema de control diseñado, se emplearán los perfiles de temperatura 
óptimos como el valor de referencia (set point) para el controlador. 
 
En la Figura 5-22 se presentan los perfiles de alimentación de monómero e iniciador para los 
3 casos de optimización considerados. En el caso 1 (Figura 5-22a), tanto el flujo de 
monómero como de iniciador se hicieron constantes durante el período de alimentación. Al 
tratarse de un problema de minimización del tiempo de reacción, el valor del tiempo final es 
desconocido. Por lo tanto, estos flujos se fijaron en 1 × 10��	mol/s y 2.1	mol/s para iniciador 
y monómero, respectivamente. Estos valores corresponden a los flujos máximos de 
operación en la planta de Preflex. En este caso, se elige la temperatura del reactor como la 
única variable de control, dada su gran influencia en la velocidad de reacción y 
consecuentemente, en las propiedades finales del polímero. 
 
En la Figura 5-22b, se presentan los perfiles de alimentación para el segundo caso de 
optimización, en el cual se manejó un flujo de monómero constante mientras que el de 
iniciador fue producto de la optimización. Se obtuvo una política de alimentación que 
presenta una inyección inicial, con algunos períodos de flujo nulo o bastante bajo y una 
inyección final en la cual se incorpora la mayor parte de la cantidad total de iniciador 
dispuesta en la formulación del producto. 
 
El tercer caso, el cual se presenta en la Figura 5-22c corresponde a una política de 
alimentación bastante particular y como se verá más adelante, riesgosa y de difícil control. 
Dado que el monómero se alimenta desde el inicio a una velocidad de 2.3	#��/K y la cantidad 
de iniciador agregada en la carga inicial no es suficiente para activar todo el monómero que 
es adicionado, se produce una acumulación de VAM en el sistema. Por esta razón, al hacer la 
primera adición de iniciador propuesta por la optimización dinámica, la reacción resulta 
bastante exotérmica produciendo un pico de temperatura que no puede ser compensado por 
el sistema de refrigeración debido a las limitaciones en la transferencia de calor. 
 
Es notable que los resultados de optimización apuntan a una inyección sustanciosa de KPS 
así como a un aumento de temperatura, ambos, hacia la etapa final del proceso. Con lo 
anterior se pretende asegurar una conversión final cercana al 100%. No obstante, esto puede 
resultar en una operación riesgosa, tal como se verá en los resultados de simulación más 
adelante. 
 
En los casos 4 y 5, se evidencia que los perfiles de temperatura óptimos indican aumentos en 
la temperatura de reacción durante los periodos en que el flujo de iniciador es bajo o nulo. 
Con esto se busca evitar un descenso en la velocidad de reacción mediante un efecto de 
compensación mutuo. 
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(a) 

 
(b) 

 
(c) 

Figura 5-22. Flujos de alimentación de iniciador y monómero para los Casos de Optimización 

dinámica �|N = SW� (a) Caso 3 (b) Caso 4 (c) Caso 5. Izquierda: Flujo de iniciador. Derecha: Flujo de 

monómero 

Los resultados de simulación para los 3 casos considerados, se muestran en la Figura 5-23. 
Allí se presentan los perfiles de temperatura óptimos, la respuesta del sistema y la señal de 
salida del controlador para cada uno de los casos. Como se mencionó anteriormente, en el 
proceso de optimización no se tuvo en cuenta el período de precalentamiento, con lo cual el 
tiempo inicial �
 = 0� de las simulaciones realizadas, corresponde al tiempo en el cual la 
mezcla ha alcanzado la temperatura mínima de reacción, es decir, 348 K. 
 
Debido a las temperaturas de los fluidos caliente y frío, sumado a que la temperatura 
promedio de operación se encuentra entre 348	? y 355	?, se puede ver que el sistema posee 
una mayor capacidad para desarrollar acciones de enfriamiento que de calentamiento. Esto 
se puede evidenciar en el perfil de temperatura que se logra con el sistema de control, 
especialmente en los casos 3 y 4 (Figura 5-23a y Figura 5-23b). Allí se observa que en los 
puntos de incremento de temperatura, la pendiente de ascenso de la respuesta del sistema, 
es menor que en los casos en que se requiere una disminución de acuerdo al perfil de 
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temperatura óptimo. También cabe anotar que, debido a la variación repentina dictaminada 
por el perfil de referencia, la acción de control se torna similar a la de un control ON-OFF en 
los puntos críticos (ascenso y descenso súbito de temperatura). 
 

 
(a) 

 
(b) 

 
(c) 

Figura 5-23. Respuesta de los Casos de Optimización dinámica �|N = SW� (a) Caso 3 (b) Caso 4          

(c) Caso 5. Izquierda: Perfil de Temperatura deseada y controlada. Derecha: Señal del Controlador 

 
Al realizar la integración de los perfiles de alimentación, se calcularon las cantidades totales 
adicionadas durante el período de alimentación. En la Tabla 5-9, se observa que las 
cantidades totales adicionadas varían con respecto a las cantidades consignadas en la 
formulación actual. Dado que en las simulaciones realizadas, las cantidades de agua y alcohol 
polivinílico no fueron ajustadas a las nuevas cantidades de monómero e iniciador, para el 
último caso se obtuvo un contenido de sólidos de 51.01% como se reporta en la Tabla 5-10, 
lo cual es un valor superior al límite impuesto, es decir 50%. 
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(a) 

 
(b) 

 

 
 

(c) 

Figura 5-24. Parámetros de calidad los Casos de Optimización dinámica �|N = SW� (a) Caso 3 (b) 

Caso 4 (c) Caso 5. Izquierda: Conversión instantánea Derecha: Pesos moleculares 
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Tabla 5-9. Cantidades totales adicionadas para los casos de optimización dinámica 
considerados 

 Formulación 
actual 

Caso 3 Caso 4 Caso 5 

Vinil acetato (kg) 4651 4348.82 4804.41 5511.81 

Persulfato de potasio (kg) 12.8 7.337 8.565 4.068 
 
La evolución de las propiedades finales del producto se presentan en la Figura 5-24 y los 
valores finales de las mismas, se consignan en la Tabla 5-10. 
 
En los casos 3 y 4. Se observa que el comportamiento de la conversión instantánea se 
encuentra directamente relacionado con el perfil de alimentación de VAM, en tanto que para 
el caso 5, el iniciador también juega un papel muy importante. Lo anterior se debe a que en 
este último caso, hubo un período bastante largo en el que no se inyectó iniciador al sistema y 
por tanto, se había presentado una acumulación de monómero dentro del mismo. En el 
momento de la inyección de iniciador al sistema hubo una reacción inmediata altamente 
exotérmica. 
 
Tabla 5-10. Propiedades finales del producto para los tres casos de optimización dinámica. 

Caso Tiempo [s] QD � × :R�� QD� × :R�� Đ S�	(%) 

3 26350 2.326 5.419 2.33 47.56 
4 28870 2.345 5.581 2.38 48.90 
5 26680 2.114 5.144 2.43 51.01 

 
Es posible determinar que hubo una mejora considerable en cuanto al contenido de sólidos 
del producto, a medida que se aumentó el número de variables de control en la optimización 
dinámica. Sin embargo, esto puede estar relacionado a lo expuesto anteriormente, con 
relación a las cantidades adicionadas de iniciador y monómero. Por otro lado, se observa que 
la dispersidad de pesos moleculares, aumentó del caso 3 al caso 5. Sin embargo, los valores 
finales obtenidos aún se encuentran dentro de las especificaciones del producto. 
 





 

6. Conclusiones	y	recomendaciones 

Se desarrolló un modelo matemático que describe adecuadamente la dinámica de un reactor 
de polimerización semi-batch. El modelo está conformado por un conjunto de ecuaciones 
diferenciales correspondientes a los balances de  materia y energía, así como de conjuntos de 
ecuaciones algebraicas que describen los fenómenos propios de una reacción de 
polimerización en emulsión como lo son la distribución de fases, la determinación del 
número de radicales promedio por partícula y los balances de radicales en estado 
estacionario. 
 
Los datos de entrada al modelo corresponden a información de proceso como: formulación 
del producto y perfiles de alimentación de monómero e iniciador. A partir de estos datos se 
pudo determinar las propiedades finales del producto: Contenido de sólidos, viscosidad 
conversión y tamaño de partícula. Así como los pesos moleculares promedio en masa y en 
número, junto con la dispersidad. 
 
Como esquema de control, se propuso la implementación de un sistema de 
calentamiento/enfriamiento mediante una chaqueta que permita el ingreso de una mezcla de 
fluido frío y fluido caliente, con el fin de alcanzar temperaturas intermedias y lograr así un 
desarrollo de perfil de temperatura dentro del reactor que no exceda los límites 
operacionales establecidos. 
 
Para el análisis dinámico del sistema se empleó la respuesta temporal ante una variación tipo 
escalón en el porcentaje de apertura de la válvula de tres vías respecto al fluido caliente. A 
partir de esto se obtuvo un modelo simplificado de segundo orden, gracias a cuyos 
parámetros fue posible realizar la sintonización del controlador PID mediante la ubicación de 
polos y ceros del sistema de control.  
 
Los resultados de la simulación indicaron que el esquema de control propuesto es eficiente  y 
mantiene la temperatura dentro del rector para distintos perfiles de alimentación de 
monómero e iniciador. Logró establecerse una política de alimentación, con la cual se alcanzó 
una reducción del 16.7% en el tiempo de operación, conservando las propiedades finales del 
producto dentro de las especificaciones requeridas. Sin embargo, se debe avanzar hacia la 
implementación de métodos de optimización que permitan determinar los perfiles de 
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monómero e iniciador óptimos que minimicen el tiempo de reacción a la vez que se aseguren 
las propiedades finales del producto. 
 
El sistema de control fue puesto a prueba con tres distintos casos de estudio, resultado de un 
procedimiento de optimización dinámica reportado en (Gil, 2014). Se evidenció que con un 
control PI es posible hacer el seguimiento de los perfiles óptimos obtenidos en el trabajo de 
investigación ya mencionado. No obstante, las variaciones en la señal de salida del 
controlador son abruptas, asemejándose a un control del estilo ON-OFF en algunos sectores, 
dada la naturaleza de los perfiles que se emplean como referencia. Aun así, los períodos en 
los que se requiere mantener la temperatura sin cambios bruscos, el controlador funciona de 
la manera esperada. 
 
Con el fin de profundizar en el estudio del sistema de polimerización de vinil acetato, se 
recomienda implementar las ecuaciones correspondientes a los fenómenos que fueron 
simplificados en este estudio, como los mecanismos de formación y coagulación de partículas 
sin la suposición de población monodispersa. Adicional a esto, la inclusión del modelado de la 
fase vapor resulta interesante, pues provee un cálculo más fino del calor retirado por 
enfriamiento evaporativo, el cual es de gran importancia en el balance de energía y por tanto, 
en la predicción del perfil de temperatura. Con respecto al modelado de la viscosidad, sería 
interesante incluir como variable la velocidad de agitación, para lo cual sería oportuna la 
utilización de un software basado en dinámica de fluidos computacional (CFD). 
 
Desde el punto de vista del control de procesos, resulta interesante el desarrollo de pruebas 
experimentales que permitan validar la estrategia de control propuesta y de este modo, 
avanzar en su implementación a escala industrial. 
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