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Resumen

Se estudio el efecto de cambios en el volumen del reactor y en la intensidad de mezcla entre
iniciador y monomero en algunas propiedades asociadas con el polietileno de baja densidad.
Para esto se llevaron a cabo simulaciones numéricas del reactor autoclave que opera a 1257
atm y una temperatura inicial de 323.15 K. Se desarroll6 un modelo de flujo piston (PFR)
para el reactor autoclave con un mecanismo de polimerizacion simple que permitié predecir
algunas propiedades del polimero, entre ellas la polidispersidad. El modelo PRF se verifico
con los resultados reportados en la literatura. También se desarroll6 un modelo del reactor
autoclave mediante dinamica de fluidos computacional (CFD). En una primera simulacién
CFD se analiz6 la reaccion de descomposicion del iniciador y la reaccion de iniciacion del
polimero, y se encontré que a altas temperaturas, el iniciador se descompone rapidamente,
produciendo una molécula activa de iniciador la cual rapidamente se mezcla con el monémero
produciendo el primer radical polimérico. Una siguiente simulaciéon CFD estudio el efecto de
variaciones en el volumen del reactor (uno de 0.411 m?® y otro de 0.384 m?). Ademaés se vari6
la velocidad de agitacion (entre 350 RPM y 700 RPM). Se utiliz6 la técnica de multiples mar-
cos de referencia (MRF) para simular el movimiento de las aspas. El dominio computacional
se discretiz6 con mallas del orden de 418000 y 460000 celdas hexaédricas para el reactor de
menor y mayor volumen respectivamente. La mezcla en el reactor autoclave se caracterizo
mediante la distribucién de tiempos de residencia (DTR) a partir de las simulaciones CFD
en estado transitorio. Se encontré que el comportamiento del reactor tiene caracteristicas
tanto de un reactor PFR y un CSTR. Para un modelo de n-tanques en serie, se encontrd que
el reactor autoclave se puede modelar mediante 4 o 5 reactores CSTR en serie. Se realiz6é un
andlisis variando el tiempo de residencia promedio (7,,), en £11.5% para el reactor tubular
con el modelo PFR el cual muestra importante variaciones en el perfil de polidispersidad.
Se encontro que el perfil de la polidispersidad es menor para el reactor de menor volumen y
que la varianza de la DTR es mayor para el reactor de mayor volumen. Estos dos problemas
en el mezclado tienden a deteriorar la calidad del polimero.

Palabras clave: Polimerizacién, etileno, dinamica de fluidos computacional, distribu-

cion de tiempo de residencia, polidispersidad, reactor autoclave.
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Abstract

This study sought to understand how some properties of low density polyethylene are affec-
ted by changes in the volume of the reactor and of mixture between initiator and monomer
in an autoclave reactor. For this purpose, different numerical simulations were performed of
the autoclave reactor that operates at 1257 atm and an initial temperature of 323.15 K. A
model of a plug flow reactor (PFR) was developed for the polymerization autoclave reactor
with a simple mechanism able to predict some polymer properties including polydispersity.
The PRF model was verified with the results reported in the literature. To understand mi-
xing, a computational fluid dynamics model was also developed. An initial CFD simulation
analyzed the initiator decomposition reaction and the initiation reaction of the polymer. The
CFD simulation showed that the initiator decomposes rapidly, producing an active molecule
of initiator that is rapidly mixed with the monomer to produce the first polymeric radical.
A second CFD simulation studied the effect of variations in the volume of the reactor (one
of 0411 m? and another of 0.384m?) and stirring rate (between 350 RPM and 700 RPM).
The multiple reference frames (MRF) technique was used to simulate the movement of the
blades. The computational domain was discretized with meshes of about 418000 and 460000
hexaedral cells the small and large reactor volume respectively. The mixture in the autocla-
ve reactor was characterized by the residence time distribution (RTD) from transients CFD
simulations suggested that the reactor behavior has features of both CSTR and a PFR. For
a model of n-tanks in series, it was found that the autoclave reactor can be modeled by 4
or 5 CSTR reactors in series. Varying the mean residence time (7,,,) in +11.5% in the PFR
model shows that the polydispersity profile has important variations along the reactor. It
was found that the polydispersity profile is lower for the reactor of small volume and the
variance of the DTR is greater for the reactor of large volume. These two problems in mixing
tend to deteriorate polymer quality.

Keywords: Polimerization, ethylene, computational fluid dynamics, residence times

distributions, polydispersity, autoclave reactor.
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1. Introduccion

En esta seccion se evidencia el problema del mezclado en los reactores de polimerizacion de
etileno. Para esto se presenta la justificacion y los objetivos de esta investigacion, ademés
el estado de arte referente a tres aspectos: simulaciéon de reactores de polimerizacion, meca-
nismos de reaccion y caracterizacion de la distribucién de tiempos de residencia mediante
herramientas computacionales.

1.1. Definiciéon del problema

El polietileno de baja densidad (LDPE) es uno de los insumos mas importantes en la industria
petroquimica. Las propiedades quimicas y fisicas versatiles del LDPE hacen que éste tenga
una gran cantidad de usos. Algunas de las aplicaciones del LPDE son bolsas y peliculas
plasticas, tuberias y aislante. El LDPE se produce a partir de la polimerizacion via radicales
y la adicién de moléculas de etileno. En la industria gran parte del LDPE se produce en
procesos continuos en dos tipos de reactores a presiones altas para realizar la polimerizacion
de etileno: el reactor tubular y el reactor autoclave agitado [10,11]. Otros procesos a bajas
presiones incluye la polimerizacion de etileno en suspension y reactores de lecho fluidizado
[12,13].

En la polimerizacion del etileno en reactores autoclave se mezclan el monémero y un
iniciador a presiones entre 1000 atm y 3000 atm y temperaturas entre 50°C y 350°C. Cuando
el iniciador se activa, comienzan una serie de reacciones en cadena de adiccion de moléculas
de etileno, lo cual hace crecer la molécula de polimero hasta que la reaccion se detiene.

La polimerizacion del etileno en los reactores tipo autoclave es un proceso complejo
en cuanto a la estabilidad del reactor y el control de las propiedades del polimero [14].
Ademas la polimerizacién de etileno es bastante sensible a dos variables: la temperatura
y la intensidad del mezclado entre el iniciador y el monémero [1,11]. Ambas juegan un
papel muy importante, ya que si hay problemas en el mezclado, se pueden formar puntos
calientes a lo largo del reactor, lo que favorece la descomposicion del etileno, disminuyendo
el rendimiento (la conversién de etileno hacia polimero) del proceso. Por restricciones de
seguridad, este valor varfa entre el 10% y el 15%. Ademas, la descomposicion del etileno
es una reaccion exotérmica, lo cual aumenta la temperatura del reactor y puede ocasionar
problemas de runaway [15,16] o reaccién descontrolada. Para controlar la temperatura se
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inyecta iniciador y monémero frio en distintas secciones del reactor. Las propiedades finales
del LDPE, como polidispersidad, opacidad y cristalinidad dependen en gran medida de la
forma cémo se mezclan el iniciador y el monémero [14]. Finalmente, condiciones del reactor
como la geometria, la ubicacion de los inyectores y la intensidad de agitacion también influyen
en la mezcla iniciador/monémero. Con lo presentado anteriormente, esta investigacién busca
responder la siguientes pregunta:

= ;Como cambios en la geometria y en las condiciones de operacion del reactor afectan
la fluido dinamica y el mezclado en el reactor?

1.2. Justificacion

Para la fabricacion de los multiples productos que se obtienen a partir del LDPE, se requiere
que el LDPE cumpla con ciertas caracteristicas en sus propiedades fisicas y quimicas como
opacidad, cristalinidad y polidispersidad. Estas propiedades dependen de condiciones de ope-
racion del reactor de polimerizacion, especialmente de la intensidad de mezcla entre iniciador
y monomero la que a su vez depende de la geometria del reactor. Nuevos disenos de reactor,
variaciones en las condiciones de operacion o en el diseno de los mismos pueden afectar las
caracteristicas de mezclado. Mediante el uso de herramientas computacionales CFD se pue-
de simular la fluidodinamica y entender el mezclado dentro del reactor de polimerizacion a
partir de un anélisis de distribucion de tiempos de residencia. También se puede simular las
reacciones de polimerizacién y mediante una vinculacion con los resultados CFD, entender
de qué forma cambios en la geometria del reactor afectan las propiedades del LDPE.

1.3. Estado del arte

1.3.1. Simulacién de reactores de polimerizaciéon de etileno

En la literatura revisada se encontr6 articulos de los tltimos 15 anos en los que se desarro-
llaron modelos para mitigar los problemas de mezclado entre el monémero y el iniciador en
reactores de polimerizacién de tipo tubular y autoclave [2-5,17-20]. En particular se desta-
can los estudios de Kolhapure et al. [17] y Van Vliet et al. [19]. Los primeros utilizaron CFD
para investigar el desempeno de un reactor tubular multi-jet en reacciones de polimerizacion
de condensacion. El andlisis CFD permitié encontrar la distribuciéon de temperaturas, con-
centraciones y patrones de flujo a lo largo del reactor que permitié a los autores encontrar
regiones de recirculacién cerca de la entrada del reactor que favorecian la formacién de un
polimero con alto peso molecular. Van Vliet et al. usaron Large Eddy Simulation (LES)
combinada con una Funcién de Densidad Filtrada (FDF) para simular un reactor tubular
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de LDPE con dos mezcladores estaticos, los cuales previenen la formacion de puntos calien-
tes estacionarios, evitan reacciones de terminacion rapida e incrementan la longitud de las
cadenas reduciendo la polidispersidad y el consumo de iniciador.

Fuera de los casos particulares mencionados en el parrafo anterior, se encontr6 que
el grupo de investigacion liderado por Ray de la Universidad de Wisconsin-Madison tiene
multiples publicaciones [3,5,20] sobre el tema de simulacién CFD de reactores de autoclave
de LDPE. En [3] los autores presentaron una introduccién acerca de CFD y su aplicacién al
estudio del fendémeno del mezclado en reactores tipo autoclave y los modelos de mezclado mas
cominmente utilizados en CFD en este momento. En las publicaciones mas recientes [5, 20]
Ray y colaboradores buscaron reducir el tiempo computacional de las simulaciones acoplando
modelos de compartimientos y CFD para simular los efectos de mezclado.

Es tan importante la variable de mezclado en reactores y tanques agitados para las
reacciones de polimerizacién que existen investigadores [2,21,22] en CFD que definieron una
nueva rama especializada de CFD con el nombre de Computacional Fluid Mixing (CFM).
Estos autores utilizan técnicas como Multiple Rotating Frame (MRF) y sliding mesh (SM)
para simular la interaccion entre el flujo reactivo y el agitador. En MFR se selecciona un
volumen con una velocidad de giro predeterminada y se resuelven las ecuaciones de Navier-
Stokes para un marco de referencia girando. La simulaciéon en MRF es en estado estable.
Por el contrario, en SM las mallas se desplazan, lo que implica una simulacién en estado
transitorio. Dada la mayor facilidad desde el punto de vista computacional del modelo MFR,
éste es el que normalmente se aplica en la simulacién de reactores de polimerizacién [2, 5,
20-22].

El mezclado es uno de los fenémenos mas importantes en muchos sistemas reactivos ya
que la forma en la cual los reactivos entran en contacto y se mezclan puede tener una gran in-
fluencia en la distribucion final de productos [23]. Ray et al. [3] hacen una buena clasificacién
de modelos de mezclado considerando dos tipos de escalas en el mezclado: macromezclado y
micromezclado. El micromezclado se refiere a una escala de orden molecular de interaccién
de reactivos, por el contrario el macromezclado estudia el flujo como zonas completas, por
ejemplo las zonas de canalizacion y cortocircuito en un reactor [3]. Generalmente el modelo
mas popular para el macromezclado es el de compartimientos y no demanda una simulacion
por CED [5,20,24]. Por otro lado, los modelos fenomenolégicos para el micromezclado que
se requieren en simulaciones CFD son mas extensos y se emplean en la simulacion de los
reactores de polimerizacién [4,19].

Otros autores importantes en el tema de mezclado en reactores quimicos reconocen tam-
bién otra escala de mezclado, el mesomezclado [25,26] el cual comprende una escala mucho
més grande que el micromezclado, pero mucho menor que la escala del reactor (macromez-

clado).
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1.3.2. Mecanismos de reaccion en la polimerizacion de etileno

Existe una diversidad de mecanismos que pueden ser utilizados en simulaciones CFD de
reactores de polimerizacién tipo autoclaves y tubulares [2-5, 15,19, 20, 27-29|. Estos meca-
nismos simplifican el proceso de polimerizacion y abarcan una cantidad de etapas que tienen
en comun una iniciacion via radicales del iniciador y el monémero, una propagacion en ca-
dena y una terminacién por combinacién para producir el LDPE. Otros mecanismos que
se tienen en cuenta en este tipo de reacciones son transferencia de cadena al mondémero,
terminacién por desproporcion, transferencia de cadena al polimero, ruptura de enlace 3
de radicales secundarios y backbiting como sugiere Tsai et al. [1]. Incluso algunos autores
consideran importante tener en cuenta la descomposicion del etileno y la incluyen dentro del
mecanismo [15,20,29].

Los mecanismo de reaccion de polimerizacion consideran especies simbolicas radicalarias
y poliméricas de una cantidad “z” o “y” de mondémeros, que dan cuenta del crecimiento de
la cadena polimérica. Si se realiza un balance de masa sobre cada especie involucrada en
crecimiento polimérico se obtendrian incontables ecuaciones [2] lo que harfa la simulacién
practicamente imposible. Para solucionar este problema en las reacciones de polimerizacién
en general se implementa el método de momentos para la solucién de las ecuaciones de
balance masa [2,19,30-33]. En el capitulo en el que se describe la metodologia se muestran en
detalle un mecanismo de reaccion y las ecuaciones que gobiernan el método de los momentos.

1.3.3. Distribucién de tiempos de residencia en CFD

El andlisis de la distribuciéon de tiempos de residencia (DTR) permite de manera indirecta
caracterizar y comprender el mezclado en un reactor [34]. La caracterizacion de la DTR
comprende realizar experimentos en el reactor donde se utiliza la técnica del trazador en la
entrada del reactor, y en la salida se registra en el tiempo la concentracion del trazador.

El andlisis mediante CFD es una alternativa econémica y sencilla con respecto a los
tradicionales métodos experimentales. Con simulaciones CFD se puede obtener la DTR me-
diante dos métodos [35]. En los trabajos reportados referentes al tema, se encontrd que
algunos autores obtienen la DTR aplicando un método, mientras que otros evalian los dos
a la vez, como se relaciona a continuacién. Los métodos son:

= Rastreo de particulas: Mediante una aproximacion Euleriana - Lagrangiana, se re-
suelve la ecuacion de movimiento de cada particula en la fase dispersa. Las trayectorias
de las particulas se simulan en un marco de referencia Langragiano al adicionar el ba-
lance de fuerzas sobre la particula, mientras la fase continua se resuelve en un marco
de referencia Euleriano [36]. Las particulas deben poseer caracteristicas que les permi-
tan ser consideradas como trazadores perfectos: una densidad similar a la del fluido y
didmetros del orden de 107% m. [34,35,37,38].
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» Transporte de especies: Se resuelve la ecuacion de transporte de una especie deno-
minada trazador. Se inyecta en la entrada el trazador mediante un pulso o escalon y se
registra en la salida su concentracion. En CFD se realiza mediante dos pasos: primero
se resuelven en estado estacionario las ecuaciones de conservacion de masa, energia y
momento, ademaés de la ecuacion de transporte de especies. Cuando converge la simula-
cion en estado estacionario, se resuelve en estado transitorio la ecuacién de transporte
de especies para el trazador. Finalmente se registra la concentracion en el tiempo a la
salida del sistema de simulaciéon mediante un monitor de drea. [35,37,39-42].

La medicion experimental de la DTR puede presentar dificultades en reactores de gran
escala debido a los costos, condiciones de seguridad y aspectos técnicos que hacen imposible
realizar el experimento de trazador [34]. Una simulacién CFD permite caracterizar con cierta
aproximacion la DTR para casos donde es imposible realizarla en tiempo y escala real. Por
ejemplo Bai et al. [34] modelaron el flujo y estimaron la DTR para un reactor de 110 m?
utilizando la técnica de rastreo de particulas. A partir de los resultados y de la informacion
que obtuvieron de la DTR y lograron mejorar el modelo cinético del reactor para predecir el
comportamiento del reactor. Ademas las simulaciones CFD de la DTR permiten evaluar y
caracterizar el mezclado en varios disenos de un reactor para poder elegir cudl presenta un
mejor comportamiento en la mezcla.

1.4. Objetivos

1.4.1. Objetivo general

Simular un reactor autoclave de polimerizaciéon de etileno para predecir las propiedades
finales del LDPE.

1.4.2. Objetivos especificos

1. Desarrollar un modelo en CFD que represente la fluidodindmica y las reacciones de
polimerizaciéon en un reactor de polimerizacion tipo autoclave.

2. Establecer el tiempo de mezcla caracteristico y las propiedades finales del LDPE al
variar la geometria del reactor.
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En esta secciéon se presentan las ecuaciones y modelos que se usaron en CFD asi como la
preparacion de los casos de simulacion. Se describe la geometria del reactor y su discretizacion
mediante una malla estructurada de elementos hexaédricos a la cual se le realizé un estudio
de independencia de tamano de malla. Por otro lado se presenta el modelo cinético de
polimerizaciéon que se escogié y se verifico, y la forma en que se ajustaron los pardametros
cinéticos a las condiciones del reactor autoclave. También se describe un modelo de reactor
de flujo pistéon (PFR) que se us6é para simular el reactor de polimerizacién con toda la
cinética acoplada dada la dificultad de usar todas las reacciones en los modelos CFD, como
se describe a continuacion.

2.1. Modelos utilizados en CFD

Un software CFD tiene la capacidad de predecir el flujo, la transferencia de masa, la trans-
ferencia de calor, y las reacciones quimicas en un fluido resolviendo las ecuaciones que repre-
sentan estos fendémenos. En esta seccién se presentan las ecuaciones y modelos que emplea
Ansys-Fluent [6], el software CFD que se empled en esta investigacion.

2.1.1. Ecuaciones de conservacion
Ecuacion de conservacion de masa

La ley de conservacion de masa permite deducir ecuacion de continuidad (Ec. 2-1), la cual
es valida para flujo incompresible y compresible.

0

P4V - (pil) = S (Ec. 2-1)
ot

donde p es la densidad del fluido y « es la velocidad. S, corresponde a un término fuente
de masa, flujo mésico por unidad de volumen. El detalle de este término fuente se presenta
més adelante en la Seccién 2.7, (Ec. 2-19).
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Ecuacion de conservacion de momentum

La ley de conservacion de momentum se utiliza para calcular los campos de presion y velo-
cidad en el fluido. La ecuacion que gobierna esta ley, para un marco de referencia inercial
esta dada por la (Ec. 2-2).

a s s — . —

a(pv)%—v - (pU0) = =Vp+V T+ pg+ F (Ec. 2-2)
donde p es la presién estética, T es el tensor de esfuerzos que estd dado por la (Ec. 2-3), pg
es la fuerza gravitatoria y F' el vector de fuerzas externas.

_ 2
T=u|(Vi+ Vi) - gv -TI (Ec. 2-3)
donde p es la viscosidad molecular e I es el tensor unitario.

Ecuacion de conservacion de energia

A partir de la ley de conservacién de energia se puede deducir una ecuaciéon de transporte
de energia total. La ecuacion de energia se presenta de forma general en la (Ec. 2-4).

gt(pE) #V - FpB 4 ) =V (hy VT~ 5 hJ,+ (7)) + Sh (Fe. 2-4)

El primer término a la derecha de la (Ec. 2-4) corresponde a la energia que se transfiere
por conduccion, donde k. es la conductividad efectiva (k+k;), k; es la conductividad térmica
turbulenta que esta definida de acuerdo al modelo de turbulencia que se use. El segundo
término corresponde a la transferencia de energia que se da por difusion de las especies dado
por el flujo f] El tercer término corresponde la disipacién viscosa de energia. Finalmente,
Sh es el término fuente que incluye el calor generado por reacciéon quimica y cualquier otra

generacion volumétrica de energia. El calor generado por reaccion quimica se presenta en la
(Ec. 2-5).

Sh,racn = - Z 7j7ﬂj (EC 2—5)
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donde h? es la entalpia de formacion de la especie j y 7; es la velocidad de reacciéon vo-
lumétrica de produccion o consumo de la especie j y M; el peso molecular. En la (Ec. 2-4),
el término de energia total E estd dado por la (Ec. 2-6).

2
P u

E=h—=4+— Ec. 2-6
PR (Ec. 2-6)

donde el calor sensible, h, estd definido para gases ideales como h = X;Y;h; y para flujo

incompresible i = X;Y;h; + £

En las ecuaciones anteriores, Y; es la fracciéon mdsica de la especie j y h; representa la
entalpia sensible de la especie j y esta dada por la (Ec. 2-7) donde T,y = 298 K.

T
h; = / ¢,; dT (Ec. 2-7)

Tref

2.1.2. Ecuacion de transporte de especies

Ademas de las ecuaciones de conservacion de masa, momentum y de energia, cuando adi-
cionalmente existe flujo de distintas especies quimicas, se debe resolver ademas la ecuacion
de transporte de especies. En Ansys-Fluent se predice la fracciéon masica de cada especie a
través de la solucion de la ecuacién conveccion - difusion para la especie 7, como se representa
de manera general en la (Ec. 2-8).

DY)+ (oY) =~V T4 Rt S, (Fe. 2:5)
donde V- (ptY;) es el término convectivo, V- J; es el término difusivo en la ecuacion, R; es la
velocidad de reaccién neta de produccion o consumo de la especie ¢ por reaccién quimica y
S; representa la velocidad de generacion por adicion desde la fase dispersa y otros términos
fuentes definidos por el usuario. Para esta ecuacion, el solver CFD resuelve N — 1 ecuaciones
de especies, y para la especie N, la fraccion masica se obtiene mediante un balance de masa,
es decir uno menos la sumatoria de las N — 1 especies. En flujo turbulento, el flujo difusivo
J:» se calcula mediante la Ec. 2-9.

J.=—(pD; ., + — | VY, Ec. 2-9
(p , +Sct>v (Ec )
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donde D, ,, es la difusividad masica de la especie ¢. S¢; es el numero de Schmidt turbulento
y se calcula mediante la Ec. 2-10.

Sep = 4 (Ec. 2-10)

donde p; es la viscosidad turbulenta y D; es la difusividad turbulenta. El valor por defecto
del niimero de Schmidt es de 0.7.

Para el término de velocidad de reaccion neta de produccion o consumo de reaccién de
la especie ¢ por reaccion quimica, se asumio que los efectos turbulentos son despreciables, asi
que se utilizé el modelo Laminar Finite-Rate donde las velocidades de reaccion se determinan
mediante la expresion cinética de Arrhenius Ec. 2-11.

Ri = My; Y Ri, (Ec. 2-11)

donde M, ; es el peso molecular de la especie ¢ y R;, es la velocidad de reaccién molar
(produccién o consumo) de la especie ¢ en la reaccién 7.

2.1.3. Modelo de turbulencia k-¢

Las ecuaciones de conservacion en flujos turbulentos se obtienen del promedio de Reynolds,
donde las variables de solucion se descomponen en una componente promedio y otra fluc-
tuante. Para los componentes de la velocidad, u; = @; + u}, donde w; es la componente
promedio de velocidad y w es la fluctuacion de la componente de velocidad. Similarmente
se procede para ¢ = ¢ + ¢, donde ¢ representa un escalar que puede ser presién p, energia
h o concentracion de especies Y;. Sustituyendo en la ecuacién de continuidad y momento se
obtienen las ecuaciones promediadas de Navier-Stokes (RANS), Ec. 2-12 y Ec. 2-13.

9] 9,
a(pd,) + %(pdi) =0 (Ec. 2-12)

i

dpw;) O _ 9,0 [M<aai+8u‘j 2 &@-)] o)

“—(puiu; - - 7(57;'7 .

ot o, (—pufas}) (Ec. 2-13)
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Los modelos de turbulencia de dos ecuaciones permiten determinar la escala turbulenta
y la escala de tiempo resolviendo dos ecuaciones de transporte. El modelo k — e fue propuesto
por Launder y Spalding en el ano de 1972 como se describe en [36] y desde entonces ha sido de
los modelos mas utilizados para simular la turbulencia debido a que computacionalmente es
econdmico, robusto y razonablemente preciso para un amplio rango de flujos turbulentos. El
modelo k-€ es semiempirico, ya que parte del modelo proviene de consideraciones fenomeno-
logicas y otra parte empirica. El modelo k-¢ estdndar se basa en las ecuaciones de transporte
para la energia cinética turbulenta k (Ec. 2-14) y la velocidad de disipacién turbulenta e,
(Ec. 2-15), que se obtienen a partir de las ecuaciones promediadas de Navier-Stokes (RANS).

) ) ) Ok
Z(pk) + (ki) = £ — l(u + 5;) &E] G+ Gy — pe— Ya + Si (Ec. 2-14)
J

2

) ) ) )
=5 (pE) + 5 —(peit) = 5 — [(u n Zt) aﬂ O+ %(Gk + 045 Gy) — Cgep% +S. (Ec. 2-15)
7 7 € J

donde Gy, (Ec. 2-16) y Gy(Ec. 2-17) representan la generacion de energia cinética turbulenta
debido a los gradientes promedio de velocidad y a efectos boyantes respectivamente. Los efec-
tos boyantes se presentan cuando hay gradientes de temperatura y a los efectos de la fuerza
de gravedad. Y); es la contribucién a la velocidad global de disipacién debido a la dilatacion
fluctuante en procesos de turbulencia compresibles. Sy y S. son términos fuentes definidos
por el usuario. Se usaron los pardmetros estandar del modelo k-e estandar, Tabla 2-1, los
cuales se aplican para un amplio rango de flujos turbulentos [43].

—— 0
Mt or
Gy = Bg; Ec. 2-17
b= (g Pr, 0, (Ec )

En la (Ec. 2-16) u/ es el promedio de la fluctuacién de la velocidad en la componente i
en el tiempo. En la (Ec. 2-17) Pr; es el nimero de Prandtl turbulento que es la razén entre la
viscosidad turbulenta p; y la difusividad térmica turbulenta «. Para el modelo k-¢ estandar,
el nimero de Prandtl turbulento tiene un valor de 0.85. g; es la componente de la fuerza de
gravedad y (3 es el coeficiente de expansion térmica. La viscosidad turbulenta pu; esta dada
por la (Ec. 2-18) y representa la relacion entre los esfuerzos turbulentos y los gradientes de
velocidad.
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e = pCp— (Ec. 2-18)

Tabla 2-1. Parametros del modelo de turbulencia k-e estdndar
Cie=14 Cy =1.92 C, =0.09

o, =1.0 . =1.3

2.1.4. Multiple Marcos de referencia

Una aproximacion para la simulacién de flujos alrededor de partes moviles, como agitadores
con aspas, consiste en simular un marco de referencia en movimiento, que bajo ciertas su-
posiciones, se logra resolver en un estado estacionario. El objetivo principal de los multiples
marcos de referencia (MRF por su sigla en inglés, Multiple Reference Frame) es convertir el
movimiento de la parte movil que esta en estado transitorio a un problema mas sencillo en
estado estacionario siempre y cuando la velocidad de rotacién sea constante.

En las ecuaciones de marcos de referencia moviles, como se muestra en la Figura 2-1,
se considera un sistema de coordenadas con una velocidad lineal v;, que rota sobre un eje en
la direccion del vector unitario a. Asi que la velocidad angular con la que rota el sistema de
coordenadas es = wa relativa al marco inercial estacionario y ubicado a una distancia de
éste dada por el vector 7. Transformando las velocidades del fluido desde el marco de referen-
cia estacionario hacia el marco de referencia mévil v, = v—1u,., donde u;,, = 0; + & X r. Esta
ecuacion permite realizar una transformacién de coordenadas desde el marco de referencia
estacionario hacia el marco de referencia movil.

2.2. Reactor

En las simulaciones se consider6 un reactor industrial de polimerizacion de etileno tipo auto-
clave de forma cilindrica que opera a altas presiones (1257 atm) y temperaturas moderadas
(del orden de 350 K). Este reactor dispone de dos cdmaras, una donde estd instalado el
motor del sistema de agitacion y otra donde se da la reaccion. Este trabajo solo se centra
en la cdmara de reaccion, que como se muestra en la Figura 2-2, tiene una longitud total de
4.16 m (direccién axial y), un didmetro de 0.381 m y un volumen de 0.408 m?3. La cdmara
de reaccion consta de tres zonas separadas por dos deflectores estacionarios, cada uno con
un orificio que permite el paso de fluido entre las tres camaras. La primera zona de reaccion,
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Dominio CFD

Sistema de \ X
coordenadas en

movimiento
\
x w

Eje de rotacion

Sistema de coordenadas
estacionario

Figura 2-1. Marco de referencia estacionario y en movimiento. Adaptado de [6].

que tiene una longitud de 1.524 m, se denomina tope. La segunda zona se denomina media y
tiene una longitud de 2.032 m. Por ultimo, la zona que se denomina fondo, tiene una longitud
de 0.610 m. Es en esta zona por donde sale el LDPE fundido. Las condiciones de operacion y
dimensiones del reactor se resumen en la Tabla 2-2. Las dimensiones se mantienen bajo los
pardametros de diseno que recomiendan en [3] para reactores de polimerizacién autoclaves.

El etileno tiene dos entradas al reactor. La primera esta en la caAmara del motor, en la
parte superior del reactor, donde cumple la funcién de refrigerante y lubricante. El etileno
ingresa a la cima del reactor donde se mezcla con el iniciador el cual entra mediante un
inyector disenado especialmente para lograr un méaximo mezclado e iniciar la reacciéon de
polimerizacion. En la zona media tiene lugar una segunda inyecciéon de etileno la cual incluye
iniciador para continuar con la reacciéon. Por ultimo, en la zona de fondo, se da una ultima
inyeccion de iniciador. Las aspas del sistema de agitacion mezclan el etileno con el polimero
para obtener un perfil de temperatura uniforme en todo la zona de reaccion y asi controlar
las propiedades del LDPE y prevenir ademés la formacién de puntos calientes que puedan
producir la descomposicion del etileno.

Se realizo primero una simulaciéon CFD del reactor, la cual tiene en cuenta las dos
primeras reacciones del mecanismo de polimerizacion. En esta simulacion, se consideré una
operacion isotérmica del reactor a 433.15 K. Luego se desarrollaron cinco casos de simulacién
CFD para el reactor autoclave sin reacciéon quimica, operando a una condicién isotérmica
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Figura 2-2. Esquema de la camara de reaccion. a. caracteristicas principales del reactor,
vista isométrica. b. vista superior.

a 323.15 K, donde se vari6 el volumen del reactor, la velocidad de agitacion y la direccién
(x 0 y) de inyeccién de etileno en la zona media. Los casos se muestran en la Tabla 2-3. Se
determiné la DTR del reactor para estos cinco casos de simulacion.

2.3. Geometria y mallado

Para la discretizacion de la geometria del reactor en 3 dimensiones, se utiliz6 el preprocesador
IcemCFD. Primero se desarroll6 la geometria como se muestra en la Figura 2-2, y luego
mediante la metodologia de bloques se cre6 una malla estructurada tipo O-Grid [44, 45]
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Tabla 2-2. Condiciones de operaciéon del reactor autoclave

Variable de diseno Valor Variable de diseno Valor

Longitud total 4.16 m Numero de aspas tope: 4
Diametro interno 0.381 m medio: 6
Volumen 0.411 m3 fondo: 2
Didmetro de las aspas  0.305 m | Flujo de etileno tope: 2.2854 %
Altura de las aspas 0.0762 m medio: 2.2854 %
Ancho de las aspas 0.0127 m | Flujo de iniciador tope: 0.011 %
Didmetro del eje 0.14 m medio: 0.011 *&
Presion de operacion 1257 atm fondo: 0.011 %

Tabla 2-3. Casos de simulaciéon CFD reactor autoclave

Caso Volumen Agitacion Direccién de inyeccion
Caso I 0.411m* 350 RPM +x
Caso I1 0.411 m®* 700 RPM +x
Caso 111 0.411 m* 350 RPM +y
Caso IV 0.379 m*®* 350 RPM +x
Caso V 0.379 m®> 700 RPM +z

con elementos hexaédricos para facilitar el mallado en la geometria cilindrica y de aspas del
reactor [46]. La malla se presenta en la Figura 2-3, donde en a. se muestra la malla para
el reactor completo y en b. se muestra en detalle el mallado en la zona tope del reactor.
Finalmente se realizaron dos mallas una gruesa del orden de 460000 celdas y otra maés fina
del orden 890000 celdas para evaluar la independencia de malla.

[cemCFD proporciona criterios para evaluar la calidad de la malla. Entre los criterios
que se seleccionaron para evaluar la calidad esté el determinante 3 x 3 x 3, el cual evalua
la deformacion de las celdas. Un valor de 1 indica una celda perfectamente cibica, un valor
de 0 indica una celda totalmente invertida con un volumen negativo. Las celdas con valores
mayores de 0.3 son aceptables. Otro criterio es el Equiangle Skewness, el cual relaciona los
angulos internos de la celda para determinar qué tan aplanada estd la celda. Similar al
determinante, un Equiangle Skewness con un valor de 1, indica un celda perfecta, mientras
que un valor de 0 indica una celda con problemas. La razén de aspecto fue el otro criterio
de calidad seleccionado, que para celdas hexaédricas determina la razoén entre el segmento
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de la celda de menor tamano y el de mayor tamano. Mientras la razéon de aspecto tienda a
un valor de 1, la celda es de mayor calidad. En la Tabla 2-4 se muestran el rango de valores
de calidad para todas la celdas, y en paréntesis se muestra el rango donde se encuentra la
mayoria de las celdas para las dos mallas seleccionadas.

Tabla 2-4. Criterios de calidad de la malla
Malla Criterio de calidad Rango de valores Recomendacion

(% de la mayoria)

460000 Determinante 3 x 3 x 3 0.55 - 1.0 (71.35% 0.90 - 0.95) > 0.3
Equiangle Skewness 0.85- 1.0 (70.91% 0.95 - 1.0) — 1.0
Razon de aspecto 1.0 - 16.2 (47.66 % 1.0 - 1.95) — 1.0
890000 Determinante 3 x 3 x 3 0.60 - 1.0 (85.4% 0.95 - 1.0) > 0.3
Equiangle Skewness 0.80 - 1.0 (73.36 % 0.90 - 0.95) — 1.0
Razon de aspecto 1.0 - 4.8 (44.91 % 1.95 - 2.90) — 1.0

Debido a la diferencia en las escalas de tamano entre los inyectores y los orificios que
comunican las cdmaras (del orden de mm) y el reactor (del orden de m), estos se representaron
mediante una celda, como se muestran en la Figura 2-4. No se realizé ningin refinamiento
local en estas celdas debido a que un refinamiento en estas zonas aumenta el tamano de
la malla, lo que implica tener un mayor poder de computo, del cual no se disponia. En la
Figura 2-2 y en la Seccién 2.2 se describe la ubicaciéon de puntos de inyecciéon y orificios que
comunican las distintas camaras.

2.3.1. Propiedades fisicas

Debido a la baja conversion de etileno hacia polimero (=~ 10 %), el fluido en el interior del
reactor en su mayoria es etileno. En este trabajo se consider6 que todo el reactor contiene
solo etileno, y no se consider6 la mezcla de etileno y polimero, la cual en los reactores a
altas presiones, hay un equilibrio termodindmico de fases en esta mezcla. [47-49]. Asi que
las propiedades fisicas que se presentan aqui corresponden a las del etileno.
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Figura 2-3. a. Malla reactor completo. b. Detalle malla en zona tope.
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Figura 2-4. a. Detalle de celda que representa un inyector o un orificio. b. Celda que
representa un inyector.

En los reactores de polimerizacion a altas presiones, el etileno se encuentra en una fase
supercritica [5, 13,20, 50-52]. Se busca siempre que el reactor de polimerizacién de etileno
opere en una sola fase [47]. Para la simulaciéon en CFD, se asumi6 que las propiedades fisicas
del etileno permanecen constantes. Para una temperatura de 323.15 K y una presién de
1257 atm, la densidad tienen un valor de 586.3 kg/m?® y la viscosidad 1.5 x 107* kg/m s.
Estas propiedades se obtuvieron de los datos de proceso suministrados del reactor industrial.
Sin embargo, se valido esta informacién mediante diagramas y tablas de propiedades termo-
dindmicas del etileno a altas presiones reportadas en la literatura [8,9]. En la Figura 2-6 se
muestra la variacion de la densidad con la presion a diferentes temperaturas. Se demuestra
que para presiones del orden de 1200 atm y temperaturas de 323.15 K, la densidad del etileno
estd del orden entre 520 — 550 kg/m?. Se demuestra que usar el dato suministrado con un
valor de 586.3 kg/m? es valido para las simulaciones CFD ya que se mantiene el mismo orden
de magnitud en la densidad. Para la simulacion del reactor a una temperatura de 433.15 K y
una presion de 1257 atm, se determiné a partir de los datos de la Figura 2-6 que la densidad
del etileno es aproximadamente 470 kg/m?.

2.3.2. Condiciones de frontera y discretizacion

En una solucién numérica en CFD se resuelven las ecuaciones diferenciales parciales a partir
de unas condiciones de frontera para cada una de las partes de la geometria del reactor vy,
cuando se trata de estado estacionario, sus respectivas condiciones iniciales. Las condiciones
de frontera para la geometria del reactor son entradas y salidas de flujo y velocidades en las
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Figura 2-5. Diagramas de fases del etileno. a. diagrama pT'. b. diagrama pV. [7], validado
con datos de [8]

paredes. Para la entrada de etileno en el tope, se seleccioné la condicion de frontera mass
flow inlet ya que se dispone del flujo masico que entra al reactor. Para la salida de flujo
se selecciond una condicién de frontera pressure outlet ya que es la recomendada para la
frontera en la entrada mass flow inlet. Para las paredes del reactor, los deflectores, el eje de
agitacion y las aspas se utilizé una condicion de frontera wall y se considerd que no hay flujo
de calor ¢ = 0 y una condicién no deslizante (v = 0 m/s). Ademads para las aspas se adiciond
una condicién de frontera de pared en movimiento el cual es relativo a las celdas adyacentes
que corresponden a los MRF. En la Tabla 2-5 se muestran las condiciones de frontera con
sus respectivas condiciones iniciales cuando se realiz6 la simulacién en estado transitorio.
La entrada de flujo de etileno en la zona media se realizé mediante términos fuentes
de momento y masa en una celda como se mostro en la Seccién 2.3, que es lo recomendado
para entradas muy pequenias de flujo [53]. El término fuente de masa se calculé mediante la
(Ec. 2-19) mientras que el término fuente de momento se calculé mediante la (Ec. 2-20).

(Ec. 2-19)

Smomento = % (EC 2—20)
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Figura 2-6. Variacion de la densidad del etileno con la presion diferentes temperaturas:
325 K Jahangiri et al. [9], 400 y 600 K Orbey et al. [§]

donde 1 es el flujo mésico que entra por este inyector, V' es el volumen de la celda y v;
es la velocidad en la direcciéon j. Para la entrada de etileno en la zona media, donde el
flujo mésico de etileno es m = 2.2854 kg/s, los términos fuentes para esta entrada son
Smasa = 3.264 x 1061111‘—55S Y Smomento = 1.039 x 108 mkzgSQ. Para las simulaciones con inyeccion de

iniciador en la zona tope, media y fondo, el flujo de iniciador es i = 0.011 kg/s, asi que los
kg

m2s2 "

Los esquemas de discretizaciéon que se usaron para resolver las ecuaciones en CFD se

términos fuentes para cada entrada son S,,4sa = 8714.16% Y Smomento = 949.53

muestran en la Tabla 2-6. Se escogié una discretizacion de primer orden ya que la malla
es estructurada y el fluido esta alineado con las celdas. En estos casos se considera que
los esquemas de discretizaciéon de primer orden permiten una mejor convergencia [53]. La
velocidad y la presion se acoplaron mediante el algoritmo SIMPLE (por su siglas en inglés:
Semi-Tmplicit Method for Pressure-Linked Equations). El criterio de convergencia son los
residuales absolutos. Para la ecuacion de energia y la ecuacion especies, los residuales se
garantizaron menores a 107%, mientras que para la ecuaciéon de continuidad, las componentes
de la velocidad, la energia cinética turbulenta y la velocidad de disipaciéon turbulenta fueron
menores a 1073, El sistema de ecuaciones para esta simulacién es estable y las variables
convergieron entre 300 y 400 iteraciones. El balance de masa cerré con diferencias entre
0.03% y 0.5 % respecto al valor en las entradas de flujo de masa.

Para las simulaciones en estado transitorio, se utilizé el método implicito de solucién.
Se eligi6 un tamano de paso de tiempo de 0.1 s. En el método implicito de solucion, el
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Tabla 2-5. Condiciones de frontera de las simulaciones CFD

Frontera geométrica Condicién de frontera Valor

Entrada de etileno mass flow inlet 2.2854 %
Y;
Salida pressure outlet 1257 atm
Pared reactor wall q= O%
Aspas wall q= 0%
Eje wall q= O%
Deflectores wall q=0 %
Fase gaseosa fluid
MRF fluid frame motion 350 y 700 RPM

criterio de estabilidad y convergencia se basa en el nimero de iteraciones en cada tiempo, los
cuales deben estar entre 5-10, [6,53]. Ademds se estudi6 el efecto de un cambio en el tamano
de paso en las simulaciones. En la Figura 2-7, se muestra el perfil de concentracién en el
tiempo de trazador a la salida del reactor. Se aprecia que para un tamano de paso de 0.1 sy
0.5 s solo hay una leve diferencia en el pico de perfil. Con el resultado anterior se confirmé
independencia en tamano de paso de tiempo. Se decidié continuar con un tamano de paso
de 0.1 s.

2.3.3. Independencia de tamaiio de malla

Se realizé un estudio de independencia de tamano de malla para evaluar los efectos de la
densidad de celdas en la solucion numérica. Para esto se realizaron dos simulaciones del caso
I en estado estacionario y otras dos en estado transitorio para las mallas de 460000 y de
890000 celdas. Se compard los resultados de ambas mallas para garantizar la independencia
de malla. Para las simulaciones en estado estacionario, se construyeron curvas radiales en
dos planos axiales del reactor, unas en la mitad de la zona tope (y = 3.4036 m) y otras en
la mitad de la zona media (y = 1.6256 m).

Para cada curva radial se calcul6 el promedio de la magnitud de la velocidad, por lo
que se obtiene un valor en los seis radios seleccionados en cada plano como se muestra en la
Figura 2-8 donde se comparan los resultados de las mallas gruesa y fina. En las simulaciones
en estado transitorio se compara la concentracion de trazador en el tiempo a la salida del
reactor como se muestra en la Figura 2-9 para las dos mallas.

En estado estacionario, se puede ver que la densidad de la malla afecta poco el resultado
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Tabla 2-6. Esquemas de discretizacion

Variable Esquema
Presion Standard
First order upwind

Momento
First order upwind

Energia cinética turbulenta

Velocidad de disipacion turbulenta  First order upwind
First order upwind

First order upwind

Especies
Energia
Tiempo First order implicit
-2
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Figura 2-7. Comparacion de simulaciones en estado transitorio para dos tamafios de paso

en el tiempo.
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ya que se logra predecir el mismo comportamiento de la magnitud de velocidad promedio en
los radios seleccionados para las dos mallas. El valor de la velocidad comparado entre las dos
mallas varia en un rango de 0-15%. Con el resultado de la simulacién en estado transitorio,
se puede observar que las curvas de concentracion de trazador en el tiempo son muy similares
para las dos mallas; solo hay una pequena variacion hacia el pico de las curvas, lo cual no
afecta el resultado para el analisis de la DTR. Como la diferencia en los resultados para las
dos mallas no es muy alta, se escogi6 la malla con 460000 celdas con el fin de tener mayor
facilidad al realizar las simulaciones.

2.4. Modelo para la polimerizacion de etileno

2.4.1. Mecanismo cinético

Para representar la cinética de reaccion de polimerizacion, se escogié un mecanismo cinético
simple de polimerizacién de etileno via radicales libres, disenado para operacion a altas
presiones en reactores de tipo autoclave y tubulares. El mecanismo seleccionado, Tabla 2-7,
se encuentra reportado en [1] y fue utilizado por varios autores en trabajos posteriores [2,19].
Otros mecanismos revisados se encuentran en la Secciéon Anexos. El mecanismo seleccionado
tiene dos especies quimicas que son el etileno M y el iniciador I. El iniciador consiste de
perdxidos que para el caso de esta investigacion se asumié como el di-tert-butil perdxido
(DTBP), dado que es uno de los iniciadores que se utiliza en las simulaciones de estos
reactores reportadas en la literatura, ademas que se conocen los valores de la constantes
cinética de descomposicion y energia de activacion para este iniciador. En las simulaciones
que utilizan el di-tert-butil peréxido (DTBP), la temperatura en la entrada de fluido varia
entre 363-500 K.

Ademas el mecanismo contiene tres pseudoespecies que representan la cadena de polimero
que va creciendo a medida que avanza la reaccion. Las pseudoespecies son R, o y Py o 4 que
representan la cadena de polimero vivo y polimero muerto respectivamente con x o y unida-
des de mondémero. El polimero vivo tiene un radical libre en la cadena y permite la adicién
de mas moléculas de mondémero, mientras que el polimero muerto no tiene radicales libre y
no recibe mas unidades de monémero. Este mecanismo no tiene en cuenta la descomposicion
del etileno ya que el objetivo del trabajo es simular el reactor para predecir las propiedades
finales bajo comportamiento tipico, sin formaciéon de puntos calientes. No se tuvieron en
cuenta otras reacciones como backbitting, ruptura de enlaces 3 y retraso.
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Tabla 2-7. Mecanismo de polimerizaciéon de etileno. Adaptado de Tsai y Fox [1]

Nombre Reaccion
Descomposiciéon del iniciador 1M, 24
Inicio de cadena A+ M LN Ry
Propagacion R, +M LR R,y
Transferencia de cadena al monémero R, + M Frm, P.+ R
Terminacion por desproporcion R, + R, LR P, + P,
Terminacién por combinacién R, + R, Hre, oty

2.4.2. Método de lo momentos

Debido a que se tiene una cantidad muy grande de especies P, asi también como de R, para
resolver el balance de especies, es necesario utilizar un método de cédlculo que simplifique el
problema. Una forma de simplificacién comun es el método de los momentos. Especificamente
para el mecanismo en la Tabla 2-7, los momentos del polimero vivo se presentan en la
(Ec. 2-21) y del muerto en la (Ec. 2-22).

M= Ry M=)> xR, =) 2°R, (Ec. 2-21)
r=1 r=1 r=1

Lo = Z P, = Z xPy, o = Z 2P, (Ec. 2-22)
=1 rx=1 r=1

Las constantes cinéticas para el mecanismo en la Tabla 2-8 se calculan de acuerdo
con la (Ec. 2-23). El factor preexponencial ko, la energia de activaciéon E, y el volumen de
activacion V, se reportan en la Tabla 2-9. El volumen de activacion se aplica para reactores
tubulares. Para otro tipo de reactores, V, = 0. Para el mecanismo simplificado recomendado
por Zhou et al. [2] kr = kq, ki1 = k.

k = koexp [M] (Ec. 2-23)

R,T
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Tabla 2-8. Mecanismo simplificado de polimerizacién de etileno. Adaptado de Zhou et al. [2].

Reacciéon
Paso 1 155 24
Paso 2 A+ MEL R
Paso 3 R+ M Ny

Paso 4 R+ Rt/ p

Paso 5 M+ (R)™™ P+ (R)

Tabla 2-9. Constantes cinéticas para reactor tubular. Adaptado de Zhou et al. [2]

3

ko (0 ma)  Fa (o) Vo (gorem)

S kmol kmol kmol atm
kg  6.639 x 10  1.56 x 10° 0.25329
k, 5887 x107 297 x10°  —2.4032

ky 1.075 x 10 1.25 x 10*  —1.46807
Kipm  5.823 x 10°  4.62 x 10* —2.0922

Al aplicar el método de los momentos se puede relacionar algunas propiedades del
polimero con los momentos del polimero muerto.

El peso molecular promedio en nimero (NWM) se calcula de acuerdo con la (Ec. 2-24)
y representa la relacion entre el peso molecular total de las cadenas del polimero y el niimero
total de moléculas poliméricas.

NWM = M, (Ec. 2-24)
Ho
El peso molecular promedio en masa (MWM) se calcula con base en la (Ec. 2-25) y

representa la ponderacion del peso molecular del polimero mediante el peso molecular de las
cadenas poliméricas.

MWM = M, (Ec. 2-25)
H1
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donde M, es el peso molecular del monémero.

El indice de polidispersidad Z, en la (Ec. 2-26), es una medida la amplitud o estrechez
de la distribucién de pesos moleculares. Para bajos valores de polidispersidad (2-5), repre-
senta polimeros fraccionados o un polimero con las propiedades finales uniformes. Indices
de polidispersidad mayores indican que hay muchas cadenas de distintos pesos moleculares
y con muchas ramificaciones. Los rangos tipicos para reactores autoclave varian entre 4 y
20 [14].

7, = Hor2 (Ec. 2-26)
H1

2.5. Verificacion del modelo de reactor tubular de
polimerizacidn de etileno

Como se explica mas adelante, la simulacién de la cinética detallada mediante CFD presenta
dificultades debido al gran nimero de reacciones presentes. Para poder incluir el método
de los momentos en el andlisis se desarrolld6 un modelo de PFR el cual se verifico con la
simulaciéon de un reactor de polimerizacién que se reporta en [1,2] y cuyas dimensiones
y condiciones de operacion se presentan en la Tabla 2-10. El modelo PFR se desarrollo
utilizando el software MATLAB.

Tabla 2-10. Condiciones de operacion del reactor tubular utilizado para verificar el modelo
del reactor PFR

Variable Valor
Longitud 10 m
Didametro 0.038 m
Flujo de etileno 11.0 kg/s
Temperatura entrada 500 K

Concentracion iniciador entrada  0.0011 kmol/m?
Concentracion etileno entrada  15.8206 kmol/m?

Presion de operacion 2150 atm
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Para modelar el reactor tipo tubular, se utiliz6 el modelo ideal de reactor flujo piston
(PFR) en estado estacionario y con propiedades fisicas constantes en la fase gaseosa co-
mo se presentan en la Tabla 2-11. Se utiliz6 el mecanismo cinético simple descrito en la
Secciéon 2.4.1. La ecuacion de balance molar de especies para el reactor se presenta en la
(Ec. 2-27). Ademas de la ecuacion balance de especies, se resolvié la ecuacién de transporte
de un escalar dada por la (Ec. 2-28) para cuatro momentos del polimero(Ay, Ao, p1, f2).
Los otros dos momentos corresponden a las especies R = \g v P = pp que se resolvieron
con la (Ec. 2-27). El reactor tubular se simul6 en estado estacionario, sin considerar feno-
menos difusivos, en una sola dimensién y se asumi6é que el iniciador y monémero entran
premezclados.

Tabla 2-11. Propiedades fisicas fase gaseosa, Zhou et al. [2]

Variable Valor

Densidad 444 kg/m?

Calor especifico 2.510 kJ/(kg K)
Calor reaccién de propagacion  9.4893 x 10* kJ /kmol
Temperatura entrada 500 K

Peso molecular etileno 28.054 kg/kmol

Peso molecular iniciador 146.23 kg/kmol

dF; wd?
= (ZJ: Oéiﬂ”j) Tt (Ec. 2-27)

donde a; es el coeficiente estequiométrico de la especie i en la reacciéon j y r; es la velocidad
de la reaccién j. Para el mecanismo seleccionado i = 1,...,5 (I, A, M, R, P)y j = 1,..,5.

d; es el didmetro interno del reactor.

d

- (pucr) = Sy, (Ec. 2-28)

donde Sy, es el término fuente del escalar.
Se asumié operacién adiabdtica, de tal forma que la ecuacion de energia (Ec. 2-4) se
simplifica como se muestra en la (Ec. 2-29).
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Cy dT

=9 Ec. 2-29
u, dz h (Ec )

donde C), es la capacidad calorifica de la fase gaseosa.
El término fuente de energia S, para este sistema esta dado solo por el calor generado

(2 y : 4 _kJ
en la reaccion de propagacion Ahy,,, el cual tiene un valor de 9.5 X 10 %~.

Sh = Ahprophipho[M] (Ec. 2-30)

Los términos fuente para cada especie y para los momentos del polimero se obtienen de
un balance estequiométrico para las distintas especies como lo explica la referencia [2] y se
presentan en la (Ec. 2-31)

Sp = —k[I]

Sa = 2k[I] = ku[A][M]

Sy = —ki[A][M] — kyAo[M] — kppm o[ M]

Sro = —(kta+ ki) A + kri[A][M]

Sy, = (kg + k) NAT + krr[A][M] + kAo [M] + ke [M] (Ao — A1)

Sy, = —(kug + ki) NENZ + krr[A][M] — kAo [M] + 2k, M [M] + ke [M](Xo — A2)

Sue = (kta+ ;ktc))\g + K Ao[M]
S = (kta + kte) Aod + Fgpm A [M]
Sus = (kta + ko) doda + kA3 + kAo [M]
(Ec. 2-31)

En total se obtienen 10 ecuaciones diferenciales ordinarias (nueve ecuaciones de balance
de especies y de momentos y la ecuacién de energia)las cuales se resuelven mediante el
software MATLAB utilizando un programa especificamente desarrollado para este fin que
emplea la rutina odels para resolver sistemas de ecuaciones diferenciales. Las condiciones
iniciales para este sistema de ecuaciones diferenciales se presentan en la Tabla 2-12.
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Tabla 2-12. Condiciones iniciales para el sistema de ecuaciones para el reactor PFR.

[7] = 0.0011 kmol/m? [A] = 0 kmol/m? [M] = 15.8206 kmol/m?
Ao = 0 kmol/m3 M =0 A =0

o = 0 kmol/m? 1 =0 pz =0

T =500 K

2.6. Ajuste modelo cinético reactor industrial

Las condiciones de operacién del reactor industrial tipo autoclave (p = 1257 atm y T =
323.15 K) son distintas a las condiciones reportadas para la cinética (p = 2150 atm y
T = 500 K) como se describié en la Seccién 2.5. Por lo anterior se realizé un ajuste de los
parametros cinéticos a las condiciones del reactor industrial utilizando el modelo PFR. Los
parametros que se ajustaron fueron la energia de activacion y el factor preexponencial para
las reacciones de descomposicién de iniciador (Paso 1 en Tabla 2-8) y la reaccién entre el
monémero y el iniciador activo (Paso 2 en Tabla 2-8). Se eligieron estos cuatro pardmetros
de estas dos reacciones ya que son las que mas influyen en la conversion de etileno y el perfil
de temperatura.

Para los pardmetros cinéticos de la reaccién de descomposicion, ko q v E, 4, €l ajuste se
realizé mediante una funcion de minimizacién. Se asumioé que se mantenia el mismo perfil
de concentracién de iniciador a lo largo del reactor que el que reportan Zhuo et al. [2], con
una concentraciéon de iniciador a la entrada de 1.93 x 1072 kmol/m? y una temperatura de
323.15 K. La funcién que se minimizé se presenta en la (Ec. 2-32) donde (|c — ¢|?) representa
el error entre los valores del perfil de concentracién de iniciador (¢) y los valores estimados
de la concentracién ¢ con los parametros ajustados. El ajuste se desarroll6 en MATLAB
utilizando la rutina de fmaincon.

N (1/2)
fle)= lz e — 6\2] (Ec. 2-32)

k=1

Los parametros cinéticos de la reaccion entre iniciador y mondmero se estimaron varian-
do entre 1 y 10 veces el valor de kg, y entre 1 y 1.2 veces el valor de £, , reportados en la
cinética (Tabla 2-9), ya que no fue posible un ajuste mediante la funcién de optimizacion.
Se buscé mantener un perfil caracteristico de temperatura, y sin que la temperatura a la
salida del reactor tuviera un valor mayor a 600 K.
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2.7. Distribucion de tiempos de residencia, DTR

El comportamiento real de los reactores quimicos se desvia normalmente del comportamien-
to ideal de un reactor CSTR o PFR. Estas desviaciones se deben a la canalizacién o la
recirculacion del fluido, o también a zonas muertas dentro del reactor. Lo anterior afecta el
contacto y la mezcla entre los fluidos reactivos por lo que se obtienen menores conversio-
nes comparadas con un reactor ideal. El tiempo de residencia es el tiempo que permanece
un elemento de fluido dentro del reactor. Una forma para caracterizar flujo no ideal en los
reactores quimicos es mediante la distribucién de tiempos de residencia (DTR), que es una
medida de los diferentes recorridos que siguen los elementos del fluido a lo largo del reactor
y que de cierta forma permite caracterizar el mezclado. Experimentalmente la DTR de un
reactor se determina mediante la inyeccion en un tiempo ¢t = 0 s de un fluido inerte que se
denomina trazador y se registra la concentracion en el tiempo de este trazador a la salida del
reactor. Existen por lo menos cuatro modos de inyeccion del trazador para realizar el experi-
mento [54]: en impulso, en escalén, periédica y aleatoria. Por la facilidad en la interpretacion
de los resultados, los modos de inyeccion en impulso y escaléon son los méas utilizadas en los
experimentos para determinar la DTR [55] y [56].

= Experimento de pulso en la entrada: Se inyecta el trazador mediante un pulso en
la corriente de entrada en el reactor en un tiempo lo mas corto posible. A la salida se
mide la concentracién como funcién del tiempo como se representa en la Figura 2-10.

= Experimento de escalon en la entrada: Se inyecta el trazador mediante un escalén
en la corriente de entrada y en la salida, se mide la concentracion como funciéon del
tiempo como se representa en la Figura 2-11.

Se define E(t) como la funcién de distribucién de tiempos de residencia. Esta funcién
permite establecer el tiempo que los diferentes elementos de fluido han pasado en el reactor.
La cantidad FE(t)dt es la fraccién de fluido que estéd saliendo del reactor y que ha estado
entre un tiempo ¢ y t + dt dentro del rector.

La integral de la funciéon de DTR, / t) dt, también se interpreta como la fraccion

de fluido que sale del reactor y que ha estado dentro del reactor entre el tiempo t; y t5. Para
un tiempo infinito, todo las fracciones del fluido han salido del reactor, asi que:

/0 T E()dt =1 (Ec. 2-33)

A partir del primer momento que representa el promedio de la funcion DTR, el tiempo
promedio se calcula mediante (Ec. 2-36).
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El segundo momento de la DTR corresponde a la varianza (Ec. 2-34), que indica que
tan amplia o estrecha es al DTR.

o? = /0 Tt — ) 2E() dt (Ec. 2-34)

Para un flujo volumétrico vy, un volumen del reactor V' y densidad constantes, ademés
en ausencia de efectos de dispersién se puede demostrar que [55]:

(Ec. 2-35)

t = /0 THE() dt (Ec. 2-36)

Concentracién
Concentracién

t=0 Tiempo 0 Tiempo

Figura 2-10. Perfiles de concentracién del trazador. En a. se muestra el perfil de inyeccion
del impulso en la entrada del reactor, en b. se muestra el perfil de respuesta al impulso a la
salida del reactor.
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Concentracién
Concentracién

t=20 Tiempo 0 Tiempo

Figura 2-11. Perfiles de concentracion del trazador. En a. se muestra el perfil de inyeccion
del escalén a la entrada del reactor, en b. se muestra el perfil de respuesta al escalén a la
salida del reactor.

(Ec. 2-37)

Para el modelo de la DTR de n- reactores de tanques de igual tamano en serie, el niimero
de CSTR en serie que representa un reactor real se calcula en la (Ec. 2-38). Generalmente n
no es un nimero entero, asi que n se aproxima al niimero entero mayor que le sigue.

_ Ec. 2-38
=l (Ec. 2:35)
La DTR a partir del modelo de n-tanques en serie, se calcula mediante la (Ec. 2-39).

tn—l

—t/t; _
= 1)!t?6 (Ec. 2-39)

E(t) =

donde t; = 7/n



3. Anadlisis y resultados

En este capitulo se presentan los principales resultados que se obtuvieron en el desarrollo
de esta tesis. Una primera secciéon se comienza validando un modelo para un reactor de
flujo piston que incluye en la cinética el método de los momentos. Esta validacion se realiza
con resultados ya existentes en la literatura. Una vez validado este modelo, las constantes
cinéticas se ajustaron con el fin de representar las condiciones que se tienen en un reactor
autoclave. Luego se presentan los resultados que se obtuvo en las simulaciones CFD en
estado estacionario y estado transitorio para obtener la DTR en cinco casos de simulacién.
Por 1ultimo a partir de los resultados de la DTR, se muestra los efectos de la variacién del
tiempo de residencia en un reactor tubular y como esto afecta la polidispersidad del polimero.

3.1. Verificacion del modelo reactor PFR

Se desarroll6 un modelo de un reactor PFR para representar el proceso de polimerizacion.
El primer paso en el desarrollo del modelo fue verificarlo comparando sus resultados con
los datos que presentan Zhou et al. [2] de una simulacién CFD con simetria axial para una
reaccion de polimerizacion. Los resultados de perfiles a lo largo del reactor en dicho articulo
corresponden a la linea central del reactor, los cuales son los datos de verificacion con el
modelo de esta investigacion.

En la Figura 3-1 a. se comparan las predicciones de Zhou et al. y de este trabajo para
el perfil de la concentraciéon de iniciador. Se aprecia un comportamiento muy similar para
ambos casos, donde aproximadamente en los primeros 5 m del reactor se consume totalmente
el iniciador. La leve diferencia que se obtiene en este perfil, se debe a que esta investigacion
no tuvo en cuenta el término difusivo en la ecuaciéon de especies y momentos, ademas el
modelo CFD de [2] considera turbulencia. A pesar de estas diferencias, la similitud entre
ambos perfiles sugiere que se logré un buen dominio sobre el mecanismo cinético.

Otra variable importante en el proceso de polimerizacion es la temperatura dentro del
reactor, ya que las reacciones de polimerizacién son muy sensibles a las variaciones de esta.
En la Figura 3-1 b. se muestra el perfil axial de temperatura en el reactor tubular, el cual
va aumentando en los primeros 5 m y se mantiene casi constante hasta la salida del reactor.
Para el modelo CFD de Zhou et al. la temperatura a la salida del reactor es de 628 K,
mientras que para el modelo PFR se obtuvo con un valor de 631 K el cual representa solo
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una diferencia de 0.4 % con respecto al modelo CFD.

La conversiéon de monémero hacia polimero esta fuertemente ligada a la temperatura,
como se puede ver en la Figura 3-2 a., el perfil axial de conversién presenta un comporta-
miento similar al de temperatura. Para este perfil, el modelo PFR predice una conversién
méxima a la salida del reactor de 9.80 %, mientras el modelo CFD de [2], los datos de veri-
ficacién presenta una conversiéon de 9.53 % lo que representa una muy buena aproximacion
del modelo PFR, respecto al modelo desarrollado en CFD por Zhou et al.

En cuanto a la prediccion de las propiedades del polimero, la Figura 3-2 b. muestra
el indice de polidispersidad. El indice de polidispersidad inicia en un valor aproximado de
1.92, y en los dos primeros metros del reactor va aumentando lentamente. Luego aumenta
rapidamente y alrededor de los 5 m presenta un pico, cae un poco el valor y luego permanece
casi constantemente hasta un valor final a la salida del reactor de 2.30 para el modelo PFR,
mientras que el modelo CFD predice un valor de 2.35. En este perfil, se observa una gran
diferencia a partir de los 4.8 m, donde el modelo PFR predice el pico mas rapido mientras
que el modelo CFD lo tiene alrededor de los 4.9 m. Este pico se debe a las altas velocidades
de reaccion que se dan en ese punto y principalmente por la reaccién de transferencia de
cadena al monémero como se muestra en la Figura 3-3 a., la cual de cierta manera amplia
la distribucién de productos convirtiendo polimero vivo R, a polimero muerto P,.

En la Figura 3-3 b. se muestra el perfil del peso molecular promedio en masa (o peso)
para el modelo PFR. Se observa que al entrar al reactor, rapidamente se forma polimero
de mayor peso molecular del orden de 9.6 x 10* kg/kmol. Este comportamiento se debe a
las condiciones no isotérmicas que se presentan en la primera mitad del reactor [2] donde la
temperatura va aumentando como se muestra en la Figura 3-1 b. Luego, el peso molecular
del polimero disminuye hacia la mitad del reactor para finalmente mantenerse en un valor
constante de 4.6 x 10* kg/kmol hacia la salida del reactor.

El indice de polidispersidad se puede afectar por los efectos difusivos y la turbulencia
que interfieren de cierto modo en la concentracion de las especies y la velocidad de reaccion,

lo que podria hacer que modelo PFR se anticipa al comportamiento que muestra el modelo
de Zhou et al. [2].

Con los resultados que se obtienen en la verificacién del modelo PFR para el reactor
tubular, se puede afirmar que este modelo reproduce de forma aproximada el comportamiento
que presenta el modelo CFD presentado en [2]. Por lo tanto se puede garantizar la correcta
implementaciéon del modelo PFR y uso del método de los momentos en las simulaciones
siguientes.
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Figura 3-1. Verificacion del modelo cinético donde se compara el resultado de este trabajo
con el reportado en [2]. En a. se muestra el perfil axial de fraccién mésica de iniciador. En

b. perfil axial de temperatura.
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Figura 3-2. Verificacién del modelo PFR donde se compara el resultado de este trabajo con
el reportado en [2]. En a. se muestra el perfil axial de conversién de monémero. En b. perfil

axial de polidispersidad.
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Figura 3-3. En a. Perfiles axiales de velocidad de reaccién para el reactor con el modelo
PFR. En b. Perfil del peso molecular en masa para el modelo PFR.

3.2. Ajuste modelo cinético reactor industrial

En la Tabla 3-1 se presentan los valores de los parametros cinéticos ajustados como se
describi6 en la Seccién 2.6. El cambio mas significativo es en el factor preexponencial del
paso uno el cual se aumentd en siete 6rdenes de magnitud. Los valores de la energia de
activacion ajustados fueron muy similares a los que reportan Zhou et al. [2].

Tabla 3-1. Parametros cinéticos ajustados

Variable Valor inicial = Valor ajustado

Koa 6.639 x 101 2.613 x 1021
Kop 5.887 x 10712 5887 x 1082
Eod 1.612 x 10°EL 1,606 x 107 =L
kJ kJ
Eap 2.970 x 10" =L 3.262 x 10* <

En la Figura 3-4 se comparan el perfil de concentracién de iniciador (curva con parametros
iniciales), y el perfil con los pardmetros cinéticos ajustados. Se aprecia que las dos curvas
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tienen los mismos valores al comienzo y al final del reactor. Ademas el punto de quiebre
sucede cerca a 1.5 m en el reactor para ambas simulaciones. Sin embargo, existen diferencias
evidentes entre ambas curvas, a pesar de diversos intentos por mejorar el ajuste mediante
cambios en el proceso de optimizacion. A pesar de lo anterior se debe considerar que las si-
mulaciones que se realicen con los datos cinéticos ajustados permiten tener una idea general
del efecto del mezclado en el proceso de polimerizacion.
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Figura 3-4. Perfiles de concentraciéon de iniciador para la curva con los parametros cinéticos
iniciales y la curva con los parametros ajustados.

3.3. Simulacion PFR del reactor industrial

El reactor autoclave que se simuld en este trabajo, puede tener caracteristicas de flujo tanto
de un reactor tipo CSTR ya que contiene un sistema de agitacion, pero también puede
tener caracteristicas de un reactor tipo PFR dado que posee una relacion de longitud sobre
didmetro L/D = 11. En esta investigacion se eligié primero simular el reactor autoclave
industrial aplicando el modelo PFR, para el cual se tomé la cinética con los parametros
cinéticos ajustados para las condiciones de este reactor que se mostraron en la Secciéon 3.2.
El perfil de concentracion de iniciador presenta un comportamiento similar al caso de
verificacion de la Seccion 3.1, como se muestra en la Figura 3-5 a. Para este reactor industrial,
el iniciador se consume lentamente en los primeros 1.5 m, para luego descender rapidamente
y consumirse totalmente hacia los 1.7 m. Este comportamiento del iniciador, favorece el
aumento rapido de la temperatura en el reactor como se muestra en la Figura 3-5 b.
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La conversién de monomero en el reactor 3-6 a., muestra el comportamiento similar al
que sigue la temperatura, como se habia mencionado en el caso anterior de simulacion en
la Seccion 3.1, la conversion esta muy ligada a la temperatura. Entre los 0-1 m de reactor,
la conversion va aumentando lentamente, cuando esta entre 1-1.5 m, la conversion aumenta
rapidamente, para luego permanecer constante en un valor de 0.063. La polidispersidad,
como se aprecia en la Figura 3-6 b., en el reactor industrial comienza a aumentar lentamente
desde un valor inicial de 1.8. Hacia los 1.5 m, aumenta rapidamente la polidispersidad hasta
aproximadamente 2 m del reactor, y luego continua aumentando el valor lentamente hasta
un indice de polidispersidad de 7.5. El indice de polidispersidad a la salida del reactor estan
en el rango de valores normales para los reactores autoclave que es entre 4 y 20 [14], incluso
pueden obtener valores de 30 [19]. El aumento del indice de polidispersidad, se debe en
gran medida a la reaccién de transferencia de cadena al polimero [14]. Sin embargo, esta
reaccion no se incluyo en el modelo cinético. La explicacion al aumento de polidispersidad en
el modelo PFR, se debe a los parametros cinéticos ajustados para la reaccion de propagacion,
la cual influye sobre la polidispersidad. Sin embargo, a pesar de que se tienen problemas en
la magnitud de la polidispersidad, se logra estimar una tendencia similar a lo reportado en la
literatura [1,2]. El indice de polidispersidad, refleja qué tan amplia es la distribucion de las
cadenas del polimero. Se considera que una polidispersidad muy grande, no es conveniente
para la calidad del LDPE, pues afecta el brillo y la transparencia [19].
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Figura 3-5. Perfiles axiales segtin modelo PFR con cinética ajustada para el reactor tubular
industrial. a. concentracién de iniciador. b. temperatura.

En la Figura 3-7 se muestra el perfil peso molecular promedio en masa (o peso) para el
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modelo PFR para el reactor tubular industrial. Este perfil tiene un comportamiento similar
al perfil mostrado en la Figura 3-3 b., donde al inicio del reactor se forma polimero de
mayor peso molecular del orden de 10 x 10 kg/kmol. Como se explicé anteriormente en la
Seccién 3.1, este comportamiento se debe a las condiciones no isotérmicas que se presentan
en la primera mitad del reactor. Luego el peso molecular del polimero disminuye hacia la
mitad del reactor para finalmente mantenerse en un valor constante de 1.02 x 10® kg/kmol
hacia la salida del reactor. El peso molecular promedio en masa del LDPE puede variar entre
10? y 10° kg/kmol [14]. Para el caso del reactor tubular industrial se obtiene un polimero con
bajo peso molecular comparado con el resultado que se obtiene en el reactor del modelo PFR,
presentado en la Seccién 3.1, que es del orden de 9.5 x 10° kg/kmol. Este bajo peso molecular
en el reactor tubular industrial se debe a que el reactor opera a una menor temperatura y
presion. Sin embargo el perfil de peso molecular promedio en ntimero es muy similar al del
reactor del modelo PFR.
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Figura 3-6. Perfiles axiales segtin modelo PFR con cinética ajustada para el reactor tubular
industrial. a. conversiéon de mondémero. b. polidispersidad.

3.4. Simulacion en CFD del reactor industrial

Se realizé una simulacién en CFD teniendo en cuenta la reacciéon de descomposicion del
iniciador y la reaccion de iniciacion del polimero con los pardmetros cinéticos ajustados. Se
asumioé una operacion isotérmica a una temperatura de 433.15 K dado que no se incluyo la
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Figura 3-7. Peso molecular en nimero para el modelo PFR para el reactor tubular indus-
trial.

reaccion de propagacion la cual es exotérmica. Los altos tiempos de calculo, debido a que las
escalas caracteristicas de tiempo de las distintas reacciones son muy distintas, no permitieron
el uso del método de los momentos en CFD para las instalaciones de computo que se utilizaron
en esta investigacion. La estrategia que se utilizo, entonces, fue realizar la simulacion CFD
con las primeras dos reacciones para estudiar el efecto de cambios en la geometria del reactor
en la fluidodindamica del mismo. Mediante un analisis posterior que combiné la informacién
fluidodinamica obtenida mediante CFD con el modelo PFR se buscé capturar los principales
efectos de la mezcla en el proceso como se describe a continuaciéon. Otras aproximaciones que
se realizaron fueron: (1) La simulacién se realizé en estado estacionario; (2) La inyeccion de
iniciador se realiz6 en la zona tope y en la zona fondo mediante términos fuentes de momento
y masa.

En la Figura 3-8 se muestran los contornos de concentracion de iniciador en un plano en
direccion axial (z = 0). Se aprecia del contorno que el iniciador se consume inmediatamente
al entrar al reactor. Este rapido consumo estda de acuerdo con la alta velocidad de reaccion
de descomposicion de iniciador que se observo a mas altas temperaturas y que se describié
en la Seccion 3.1.

En la Figura 3-9 a. se aprecian los contornos de concentraciéon del radical R en un
plano axial (z = 0). Las mayores concentraciones de este radical ocurren en las inyecciones
de iniciador como se ve en la Figura 3-9 y en la Figura 3-10, ya que a partir del iniciador
activo A se produce el polimero vivo R. Fuera de las zonas de inyeccién de iniciador y de
etileno, la concentraciéon de R se mantiene constante en las dos primeras zonas del reactor
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hasta la zona fondo, donde la concentracion aumenta por la tltima entrada de iniciador,
como se observa en la Figura 3-9 c.

La Figura 3-11 muestra los contornos de velocidad a lo largo de un plano axial (z = 0)
central en direccion y, para la simulacion con una velocidad de agitacion 350 RPM y con la
inyeccion de etileno en la zona media direccionado en x. En esta figura se pueden apreciar
las zonas de alta velocidad que se dan en el tope donde entra el etileno a una velocidad
aproximada de 24 m/s, en el orificio superior donde se comunican la zona tope y la zona
media, la segunda inyeccion de etileno y por tltimo en la zona del orificio inferior. Estas
zonas de alta velocidad favorecen la mezcla entre el iniciador y el mondémero.

El flujo alrededor de las aspas, se predice con la técnica MRF. En la Figura 3-12 a. se
muestran los contornos coloreados por velocidad sobre las aspas y el eje del agitador en la
zona tope, que dan cuenta del movimiento rotacional de las aspas que se aplico mediante la
técnica MRF. Para 350 RPM, la velocidad en las puntas de las aspas es de aproximadamente
6 m/s y para 700 RPM la velocidad es de aproximadamente 11.5 m/s como se muestra en
la Figura 3-12 b. En algunas zonas sobre eje, se puede apreciar una velocidad de 0 m/s,
esto se debe a que en la técnica MRF, solo captura el movimiento relativo sobre las paredes
adyacentes a la zona de fluido que se eligi6 como MRF, en este caso alrededor de las aspas.
La transferencia de cantidad de movimiento se realiza entonces a través de las distintas zonas

del fluido.
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Figura 3-8. Contornos de concentracion de iniciador. a. Contornos a lo largo del reactor
(z =0). b. detalle en la zona tope del reactor.
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Figura 3-9. Contornos de concentracién de R (el cual representa el polimero vivo en el
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Figura 3-10. Contornos de concentracion de R en la zona donde se inyecta el iniciador en
la zona tope.
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Figura 3-11. Contornos de velocidad para una agitaciéon de 350 RPM. En a. se muestran
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Figura 3-12. Contornos de velocidad sobre las aspas del reactor en la zona tope. En a. para
el Caso I que tiene una velocidad de agitacion de 350 RPM. En b. para el Caso II que tiene
una velocidad de agitacion de 700 RPM.
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En la Figura 3-13 se muestran los vectores de velocidad que evidencian el movimiento
rotatorio del fluido sobre las aspas en dos puntos de la zona tope. En la Figura 3-13 a.
se muestra los vectores de velocidad para las primeras aspas. Se aprecia una velocidad alta
(como se seniala), esto es debido a que el inyector de etileno esta cerca de las aspas y afecta el
flujo alrededor de estas aspas. En la Figura 3-13 b., se muestra los vectores sobre las aspas
en la mitad de la zona tope. Se aprecia que el flujo alrededor de las aspas es mas uniforme.

Las simulaciones CFD permiten calcular el campo de velocidades al interior del reactor.
Especificamente dan cuenta de diferencias de velocidades al interior, cuando se aumenta la
velocidad de agitacion en el reactor. El uso de una cinética simplificada sugiere que el inicia-
dor se consume rapidamente luego de su inyeccion en el reactor. Para continuar estudiando
la fluidodindmica en el reactor, se utilizé el método de distribucion de tiempos de residencia

que se explica en la siguiente seccion.

. (e
5.4 E'Q/‘
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48 1=
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Figura 3-13. Vectores de velocidad sobre aspas en la zona tope del reactor para una agitacion
de 350 RPM. En a. cerca de donde se da la inyeccién de iniciador. En b. hacia la mitad de

la zona tope.

3.5. Distribucion de tiempos de residencia

A partir de la simulaciéon CFD en estado estacionario, se realiz6 la inyeccién de un pulso de
trazador en 0.1 s y se continud con la simulacién en estado transitorio con un de paso de



3.5 Distribucion de tiempos de residencia 45

tiempo de 0.1 s como se explic en detalle en la Seccion 2.7. Con este paso de tiempo se
garantizo la convergencia antes de 20 iteraciones en cada paso hasta un tiempo transitorio
simulado de 250 s. Las simulaciones en estado transitorio se demoraron alrededor de 26 horas
cada una trabajando en un computador con un procesador de dos nicleos a 3.06 GHz y
4GB de memoria RAM. Se registré la concentracion del trazador en la salida y a partir de
estos datos se obtuvieron las curvas de DTR para los cinco casos que se estudiaron en esta
investigacion.

En la Figura 3-14 a. se comparan las DTR calculadas mediante CFD para los casos
[ y II. Adicionalmente se presentan la DTR teérica para un CSTR y un PFR del tamano
del reactor en la simulaciéon CFD. Se observa que CFD logra capturar el comportamiento
esperado en este tipo de reactores en los cuales dada su gran magnitud en la dimension
axial se observa un retraso en la apariciéon de la senal de trazador a la salida del reactor
de alrededor de 15 s, lo que sugiere que el comportamiento del reactor puede estar entre
un reactor ideal PFR y uno CSTR para todos los casos de simulaciéon. La canalizaciéon o
cortocircuito en un reactor se evidencia por la presencia de varios picos en la curva de la
DTR como se observa en las curvas DTR para este reactor, no se presenta canalizacion. La
recirculacion o puntos muertos se evidencia con una curva temprana (decaimiento rapido)
en la DTR. Se determina que no hay zonas de recirculacién en este reactor.

En la Figura 3-14 b. se comparan la DTR para el caso en que se realiza la inyeccion
de etileno en direccion y. Se puede observar que la DTR para ambos casos, con inyeccion
en direccion z y en direccién y, es muy similar, y solo hay una leve diferencia en el pico, lo
que sugiere una pequeno cambio en la fluidodinamica del reactor. Similar a los casos I-111,
en la Figura 3-15 se muestra la DTR para dos, IV y V en la Tabla 2-3, para los cuales
el volumen del reactor es menor y se compara con la DTR para el caso I. Se aprecia que
una disminucién en el volumen (casos IV y V), el comportamiento del reactor tiende mas
hacia la curva del reactor CSTR, lo que sugiere un mejor mezclado. También se observa en
las Figuras 3-14 y 3-15 que no hay un cambio apreciable en la DTR cuando se aumenta
le velocidad de agitacion de 350 RPM a 700 RPM. Sin embargo, se comprob6 que para
velocidades de agitaciéon mayores a 700 RPM, hay cambios apreciables en la DTR.

En la Tabla 3-2, se compara el valor del tiempo de residencia (7) calculado con base
en el flujo volumétrico y el volumen del reactor con el tiempo de residencia promedio (7,,)
calculado con base en la DTR. Se incluyen ademaés los valores de la varianza (o?) y el nimero
de reactores tipo CSTR en serie (n) que presentarian el mismo comportamiento para la DTR
que se obtuvo a partir de las simulaciones CFD. Los casos de simulaciéon con un volumen
de reactor mayor, el niimero de reactores CSTR que modelan la DTR es seis, mientras que
para los casos de simulacién con un volumen menor en 11.5 %, el nimero de reactores CSTR
es cinco.

Los resultados en la Tabla 3-2 muestran una gran similitud entre el valor de tiempo de
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Figura 3-14. Distribucion de tiempos de residencia para un volumen de reactor mayor. En
a. casos [ y II. En b. casos I y III. Se comparan con la DTR para reactores ideales.
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Figura 3-15. Distribucion de tiempos de residencia para un volumen de reactor menor casos
IV y V. Se comparan con la DTR para reactores ideales y con el caso I.
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residencia calculado con base en la geometria y el que se calcula a partir de la DTR. Sin
embargo, la varianza tiende a ser mayor para el reactor de mayor volumen. De esta manera
la varianza es 980.03 en el Caso I y 973.71 en el Caso IV. Lo anterior sugiere un mejor
mezclado para el menor volumen.

En la Figura 3-16 a. se compara la DTR para el reactor de mayor volumen donde para
el Caso I n = 5.26 =~ 6. La Figura 3-16 b. se compara la DTR para el reactor de menor
volumen donde para el Caso [V n = 4.14 ~ 5. Para ambos casos se observa que la curva DTR
que se obtiene mediante el modelo de n-tanques logra predecir el mismo comportamiento de
la DTR real del reactor que se obtuvo mediante CFD. Sin embargo, el valor méximo en la
curva DTR, es menor para el caso en que se calcula mediante el modelo de n-tanques en
serie. Esta diferencia se debe quizas a efectos numéricos y el nimero de cifras significativas
que tiene en cuenta el modelo CFD. Sin embargo, el area bajo las curvas tienden a ser
aproximadamente iguales. Se puede observar que parte del area bajo la curva de la DTR
que se obtiene con el modelo CFD y que el modelo de n- tanques no logra alcanzar en el
maximo, se compensa en parte mas adelante hacia los 65 s donde la curva DTR. del modelo
de n-tanques es algo mayor que la curva DTR del modelo CFD.

CSTR
PFR

CSTR
PFR

................ 350 RPM, Caso IV

DTR (s°%)
DTR (s7%)

e

100 150 200 250
Tiempo (s)

0.0

Figura 3-16. Comparacion de la DTR que se obtiene en CFD, con la DTR del modelo de
n-tanques en serie. En a. para el caso del reactor con un volumen mayor (Caso I). En b.
para el caso del reactor con un volumen menor (Caso IV).



48 3 Analisis y resultados

Tabla 3-2. Resultados de la DTR para dos volimenes de reactor y velocidades de agitacién
de 350 RPM y 700 RPM. La Tabla 2-3 muestra en més detalle las distintas condiciones de
cada caso.

T(s) Tm(s) o2 (s?) n
Volumen 1 72.10
Caso 1 7177 980.03 526 =6
Caso 11 71.63 979.85 5246
Caso 111 71.52  960.85 5.32x6

Volumen 2 63.65
Caso IV 63.52 973.71 4.14=5
Caso V 63.58 900.22 4495

3.6. Efecto de la variacion en el tiempo residencia en el
desempeno del reactor tubular.

Para entender como se afecta la polidispersidad con variaciones en el tiempo de residencia,
se realizaron simulaciones para el reactor tubular descrito en la Seccion 2.5, y el reactor
tubular de la Seccién 3.3, ambos con el modelo PFR que se verific6 en la Seccion 3.1. Se
escogio el reactor tubular debido a que no es posible simular en CFD el reactor autoclave
con el mecanismo completo de polimerizacion como se explicd en la Secciéon 3.4.

Se realizaron simulaciones para distintos tiempos de residencia 7, variando en +£11.5%
el valor del tiempo de residencia inicial en ambos reactores: (7, = 0.458 s) y (7,,, = 52.469 s).
La Figura 3-17 y la Figura 3-18 muestran como las variaciones en el tiempo de residencia
afectan la polidispersidad en ambos reactores. Al aumentar el tiempo de residencia, el perfil
de polidispersidad se retrasa mientras que al disminuir el tiempo de residencia, el perfil se
adelanta. A pesar de que en la salida del reactor se obtiene casi el mismo valor polidispersidad,
se aprecia que a distintos puntos en la longitud del reactor, para tiempos de residencia
menores, la polidispersidad es mas baja comparada con la polidispersidad para tiempos de
residencia mayores. Lo anterior sugiere que las variaciones en el tiempo de residencia (o
volumen del reactor), afectan las propiedades del polimero.
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Figura 3-17. Perfil de polidispersidad al variar el tiempo de residencia 7, entre +11.5% y
-11.5% para el reactor tubular de la Seccién 2.5
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Figura 3-18. Perfil de polidispersidad al variar el tiempo de residencia 7, entre +11.5% y
-11.5% para el reactor tubular industrial de la Seccién 3.3



4. Conclusiones

Se caracteriz6 la mezcla en un reactor de polimerizacién tipo autoclave que opera a una
presion de 1257 atm y una temperatura de inicial de 323.15 K.

Se escogié un modelo PFR para el reactor autoclave, el cual mediante un mecanismo simple
de polimerizaciéon que usa el método de los momentos para su solucion, permitioé caracterizar
algunas propiedades del polimero como son el peso molecular promedio en masa, el peso
molecular promedio en ntimero y, a partir de estas, la polidispersidad. Se determiné que la
reaccion de descomposicion de iniciador ocurre rapidamente lo que favorece la formacion del
primer radical polimérico.

Con los resultados que se obtuvieron de la metodologia CFD que se desarrollo en esta inves-
tigacion, se logroé determinar la distribucion de tiempos de residencia para distintos casos de
operacién del reactor autoclave. Se encontrd que el reactor presenta un comportamiento en-
tre un reactor CSTR y un reactor PFR. A partir del andlisis de la DTR, el reactor autoclave,
se puede modelar mediante cinco o seis reactores CSTR en series.

Con el modelo PFR del reactor, se encontré6 como variaciones en tiempo de residencia en
+ 11.5 %, hacen que el perfil de polidispersidad cambie a lo largo del reactor, lo que sugiere
que un aumento en el volumen del reactor afecta las propiedades del polimero.



A. Anexo: Mecanismos de
polimerizacion de etileno

Este Anexo presenta los distintos mecanismos de polimerizacién de etileno asi como sus
constantes cinéticas que se encontraron en la literatura revisada.

A.1. Mecanismo de polimerizacion de etileno. Adaptado
de Tsai y Fox (1996)

Tabla A-1. Mecanismo de polimerizaciéon de etileno. Adaptado de Tsai y Fox [1]

Nombre Reaccion
Iniciacion 1594
A+M 25 Ry
Propagacion M+ R, o, Ry
Terminacion por despropornacion R, + R, ea, P,+ P,

. /’ k 7
Transferencia de cadena al monémero M + R,, 2 P, + R,
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Tabla A-2. Constantes cinéticas mecanismo de polimerizacién. Adaptado de Tsai y Fox [1]

3

ko (50 1?1;;1) Eo () Ve (ot am)
kq 6.639 x 10'° 1.876 x 10*  2.50 x 1073
ky 1.564 x 107 5.290 x 10> —1.97 x 1072
kiq 8.333 x 10* 1.833 x 103 1.30 x 1072
Etrm 4.861 x 10° 7.080 x 10°  4.40 x 1073

Calor de polimerizacion AH,, = 9.893 x 10* (
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A.2. Mecanismo de polimerizacion de etileno. Adaptado
de Ray et at. (1997)

Tabla A-3. Mecanismo de polimerizacion de etileno. Adaptado de Ray et at. [3]

Nombre Reacciéon
.. ., kd *
Iniciacién I — 2R

Propagacion M + R* BNy

Terminacion R* + R* =% P

Tabla A-4. Constantes cinéticas mecanismo de polimerizacion. Adaptado de Ray et at. [3]
3

ko (fofmd)  Falgg) AH (ghg)

S kmol kmol kmol
kg 9.05x 10  1.612 x 10° -
k, 114 x10" 2.68 x10* 8.954 x 10*

ke  3.0x10° 1.268 x 10* 4.184 x 103
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A.3.

Mecanismo de polimerizaciéon de etileno. Adaptado
de Fox y Kolhapure (1999)

Tabla A-5. Mecanismo de polimerizacion de etileno. Adaptado de Fox y Kolhapure [4]

Nombre Reacciéon

Iniciacién 12424
A+ M LR,

Propagacion M+ R, 22 Ryq1

Ry + Ry 2% P, + Py,
M+ R, % P, + R,
R, ™ R,

R, + Py 2 p + R
R+ M™% R,

Terminacion por despropornacion
Transferencia de cadena al monémero
Backbiting

Transferencia de cadena al polimero
Propagacion de radicales secundarios

k
Roptura enlaces (3 radicales secundarios R) + M — R+ P,_,

Tabla A-6. Constantes cinéticas mecanismo de polimerizaciéon. Adaptado de Fox y Kolha-

pure [4]
ko (5 0 linrrEl) Eo (o) Vo (gmoram)

kq 6.639 x 10%° 1.560 x 10° 0.250
k, 5.887 x 107 2.970 x 10* —2.372
kta 1.075 x 10° 1.247 x 10> —1.449
Kt 5.823 x 10° 4.623 x 10*  —2.065

ke Nk 1.587 x 1017 2.72 x 10° —0.7999

Calor de polimerizacién AHpy = 9.489 x 10* (£1))

Calor descomposicién de etileno A Hgee. = 1.264 x 10° (£1)

kmol
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AA4.
de Ray et at. (2005)

Mecanismo de polimerizacidon de etileno. Adaptado

Tabla A-7. Mecanismo de polimerizacion de etileno. Adaptado de Ray et at. [5]

Nombre Reacciéon
.., kq
Iniciaciéon I —= 2R
rapida
R+ M ™5 p,

P+ M P,

Terminacién por combinaciéon P, + P, —= D,

Propagacion de cadena

kdesc

Descomposiciéon de etileno M == productos

Tabla A-8. Constantes cinéticas mecanismo de polimerizacion. Adaptado de Ray et at. [5]

ko (5 0 1?521) Ea () Va (01 )

kq 1.06 x 1016 1.489 x 10°  2.533 x 10~*
k, 1.14 x 107 2.969 x 10*  2.000 x 1073
Kye 3.00 x 10° 1.005 x 10*  1.318 x 1073
K 4.00 x 1019 2.721 x 10° —8.110 x 10~*
Kpar 1.59 x 10'9 2.721 x 10°  1.347 x 1073
Kpdo 4.39 x 10%0 2.721 x 10° —8.110 x 10~*
Kdese Crn(1.89%ma + kpar) + 0.0714k,q0

AH,, = 8954 x 10* (£1.)

kmol

AH g, = 1.264 x 10° (L)

kmol

Calor de polimerizacion

Calor descomposicion de etileno
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