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RESUMEN

La ingeniera quimica tiene como objetivo el disefio y operacién de los proce-
sos industriales, los cuales transforman la materia prima en materiales utiles.
Hoy en dia los polimeros se encuentran entre los materiales de mayor interés
por sus diversos usos, por lo que su produccién es mayor que la de todos los

demas materiales sintéticos juntos.

Los polimeros son cadenas moleculares de gran tamafo y sus propiedades
son determinadas por la microestructura y propiedades de sus cadenas, sien-
do una de las mas importantes la distribucién de pesos moleculares. El estu-
dio de la cinética de la polimerizacidn, asi como el disefio y operacién de los
reactores, son aspectos fundamentales en la produccién de macromoléculas.
A diferencia de los petroguimicos basicos u otras sustancias compuestas por
moléculas pequenas (en las cuales diferentes tipos de tecnologias pueden
producir un producto con el mismo grado), en un mismo proceso de polime-
rizacion se puede obtener polimeros de diferente calidad, con el simple hecho

de cambiar las condiciones de operacién.

En este trabajo se presenta la simulacién de una planta piloto para la produc-
cion de un polimero de alta importancia, el polimetilmetacrilato, y se hace
énfasis en los efectos en el proceso al variar las condiciones de operacion, de
igual manera en el efecto gel; el cual afecta la rapidez de reaccion. Ademas
se realiza la optimizacién para obtener el producto de interés con la calidad

requerida.



1 Introduccion

En este capitulo se muestra la trascendencia del polimetilmetacrilato (PMMA) en
la industria y la relevancia en su produccion en forma de pellets, también se
explica el objetivo del trabajo y se hace énfasis en la importancia de los modelos

de simulacion por computadora junto con las plantas piloto.

1.1. PMMA

El PMMA es un polimero acrilico transparente con una gran resistencia a la
intemperie y al rayado, asi como a los rayos UV [19][12]. Representa una
alternativa econédmica al policarbonato (PC) cuando no se requiere que el
material soporte esfuerzos extremos. Se puede producir en forma de pellets
y ldminas!. Los pellets son usados para el proceso de moldeo por inyeccion o
extrusion y las [dminas para el proceso de termoformado o para mecanizado.

Ver Figura 1.1.
Principalmente el PMMA viene en dos grados:

= Para propdsitos generales (GP?)

1Cerca de dos tercios del consumo es en forma de placas
2Por sus siglas en inglés
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(a) Pellets (b) LAminas

Figura 1.1: Tipos de produccién de PMMA [14][20]

= Grado dptico

1.2. Antecedentes historicos

El PMMA fue sintetizado por primera vez en 1877, sin embargo en ese tiempo
los polimeros eran considerados simples productos secundarios sin ningun
uso, razon por la cual eran desechados [13]. En 1901 Otto R6hm empezd
la investigaciéon y desarrollo del PMMA; después de 30 afos inicid la primera
produccién de PMMA en forma de laminas con su compafiia Rohm GmbH. En

1934 registré al PMMA con el nombre de Plexiglas®3.

Durante la Segunda Guerra Mundial el PMMA fue utilizado para fabricar las
cubiertas de las cabinas de los aviones, por lo que su produccidn aumento
considerablemente en los Estados Unidos, Inglaterra y Alemania. Al finalizar
la Guerra la demanda disminuyd, hasta que fue utilizado en ciertas aplicacio-
nes civiles, como lo son: faros, tubos de nedn, lentes de seguridad y lentes

de contacto.

3Hoy en dia este nombre sigue siendo el mas usado para el PMMA.
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1.3. Usos

Grado GP El principal uso del PMMA es la fabricacién de faros en la industria
automotriz. También se usa en la construccion (en instalaciones sanita-
rias, uniones y equipo para piscinas), en la fabricacion de sefialamientos,

juguetes, plumas, mobiliario y en los vidrios aislantes.

Grado Optico Es usado en las pantallas de los televisores LED y en los moni-
tores de las computadoras. Ademas, se encuentra en los medios épticos

(DVD, lentes), electrénicos y pantallas de celulares.

1.4. Demanda

El mercado asiatico dicta la produccién y la demanda a nivel mundial de
PMMA, su capacidad total de produccion ronda las 497000 toneladas por ano
[19]. Mientras que la capacidad europea ronda las 115000 toneladas por afo.
En el Cuadro 1.1 se muestran las compaiias con mayor capacidad de pro-
duccion a nivel mundial. En Europa la demanda con respecto a los pellets
ha permanecido estable, mientras que el interés por la compra de laminas
ha disminuido desde el segundo semestre del afio 2011. Mas que nada por
el poco interés en el sector automovilistico y de construccion debido al poco

crecimiento econdmico en la region.

Aunque los productores europeos buscan recuperar este margen, a causa
de la volatilidad del mercado y a la incertidumbre de la demanda futura, la

mayoria adoptan una politica de espera.

Por otro lado la demanda de PMMA grado éptico ha aumentando en la region



1 Introduccion

Cuadro 1.1: Capacidad de produccion de PMMA [19]

Compaiiia Origen Capacidad (Miles de toneladas)
Chi Mei Jen-Te, Taiwan 175
Sumitomo Chemical Singapore Singapur 100
LG MMA Yeosu,Corea del Sur 70
Mitsubishi Rayon Polymer Nantong Nanton, China 60
Sumitomo Chemical Nihama, Japdn 59
Kuraray Nakajo, Japon 58
Altuglas International Jinhae, Corea del Sur 50
Chi Mei Zhenjiang, China 50
Daesan MMA Daesan, Corea del Sur 50
Asahi Kasei Chiba, Japon 40
Evonik Industries Caojing, China 40
Evonik Industries Taichung, Taiwan 40
Quinn Plastics Mainz, Alemania 40
Altuglas Rho, Italia 35

asiatica, principalmente en China. Gracias al creciente interés en los televi-

sores de pantalla plana, los cuales requieren PMMA grado optico [12].

1.5. Moldeo por inyeccion

El proceso data desde 1856, cuando E. Pelouze desarrollé una maquina que

por medios mecanicos o hidraulicos forzaba a un metal fundido a entrar en

una boquilla [6]. Fue después de la Guerra de Secesidén cuando se empled es-

te proceso para los termoplasticos, debido a una escasez de marfil. En el afio

1868, la compania productora de bolas de billar Phelan and Collender ofrecid

una gran recompensa a quien produjera un buen sustituto para el marfil.

Un afio mas tarde, John Wesley Hyatt invento el celuloide para remplazar al
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marfil. En 1872, John y su hermano Isaiah patentaron un simple extrusor
gue consistia en un cilindro calentado por vapor, un émbolo hidraulico y una

boquilla de descarga para extrudir barras o tubos a partir de celuloide.

Actualmente, una de las varias tecnologias de moldeo por inyeccidon consiste
en un husillo usado para fundir la alimentacién que se introduce por la tolva.
Después de que se forme una mezcla homogénea, el husillo deja de rotar y
la mezcla es colocada en la reserva de fundido y es inyectada a alta presion,
con ayuda del husillo (que en este caso actua como émbolo), dentro de un
molde. La cantidad de pellets que pueden ser moldeados varia dependiendo
de la maquina, pueden ser de unos cuantos gramos hasta unos kilogramos.

Ver Figura 1.2.

Motor —_

Reserva Telva \

de fundido

[ etV
COANNN Y / ]

/ Cilindro,
Calentadores hidraulico

Y termopares

Granulos

Engranes

Figura 1.2: Disefio genérico de una unidad de moldeo por inyeccion [21]

Este proceso es muy popular ya que se pueden producir una gran variedad
de piezas con geometrias muy complejas.Un molde puede ser usado para

producir una pieza o multiples piezas. Ver Figura 1.3.

Durante este proceso, el esfuerzo térmico sobre el polimero es muy alto, por

lo que las propiedades del polimero son de gran importancia.
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(@) Moldeo de una pieza (b) Moldeo de multiples piezas

Figura 1.3: Piezas obtenidas por el proceso de moldeo por inyeccién [16][3]

1.6. Proposito de este trabajo

Este trabajo es la fase preliminar del modelado de una planta piloto para
el proceso continuo de polimerizacion masa-solucién para la produccion de
grano acrilico*. En este trabajo se realizd el modelo en computadora de la
polimerizacion de MMA en una planta piloto, para que en un futuro se realice
un ajuste con datos experimentales. Ademas, se realizaron varias simulacio-
nes variando las politicas de operacidén para observar los efectos producidos
en la conversiéon y en el peso molecular del polimero. Por ultimo, se imple-
mentod un algoritmo de optimizacidn genético para encontrar las politicas de
operacion necesarias para obtener el producto requerido; este algoritmo sera

usado como referencia cuando se haya realizado el ajuste.

La planta piloto consiste en un reactor CSTR acoplado con un reactor PFR,
para el proceso de polimerizacién y un devolatizador, para la remocién del
disolvente. El producto obtenido es requerido para su posterior moldeado por
inyeccion, por lo que necesita poseer propiedades especificas; M, = 150000
[15].

El principal problema que se encuentra en esta reaccion de polimerizacién es

4Pellets de PMMA
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el incremento subito en la viscosidad de la mezcla y sus consecuencias, por
ejemplo: el efecto Trommsdorff>. Motivo por el cual es de suma importancia
entender estos efectos para implementarlos en el modelo y que la simulacién

funcione correctamente.

La planta piloto es de suma importancia ya que con los datos obtenidos a
partir de ella se validaria la capacidad predictiva de la simulacién por compu-
tadora, o se podrian ajustar ciertos parametros y lograr una mejor simula-

cion.
Ademas con ayuda de la simulacién y de la planta piloto se pueden:

» Obtener las politicas éptimas de operacién para generar el producto con

las propiedades mecanicas deseadas.

= Realizar analisis econdmicos y de proceso para observar la factibilidad

de un escalamiento y la viabilidad de una planta real.

= Realizar otro tipos de analisis que requieran de una simulacion, por

ejemplo: control, flexibilidad del proceso y seguridad del mismo.

SExplicado en la Seccién 3.1.5



2 Descripcion del proceso de
produccion de PMMA grado

inyeccion

A continuacion se muestra a grandes rasgos la descripcion del proceso, asi como

algunas implicaciones que se deben de considerar.

La variante del proceso mas utilizada es la combinacién de un reactor conti-
nuo tipo tanque agitado (CSTR, Continuos Stirred-Tank Reactor), un reactor
tubular en flujo piston (PFR, Plug Flow Reactor) y un devolatizador, ver Figu-
ra 2.1.

En el CSRT la polimerizacion es llevada hasta una conversiéon menor al 50 %;
ya sea una polimerizaciéon en masa o en solucién. La reaccion no se puede
llevar a cabo a mayores conversiones, porque la viscosidad seria muy alta e

interferiria en los siguientes aspectos[13]:
= En el mezclado de la solucidn.

« En la transferencia de calor.
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Disolvente

C8TR

Devolatizador

MMA
Disolvente

Mezcladores estaticos

PMMA
MMA

Figura 2.1: Proceso de producciéon de PMMA

« En la descarga del producto fuera del reactor.

En el PFR la reaccidon puede llevarse a cabo hasta conversiones del 80 % al
90 %,dependiendo del disefio del reactor. En un tubo vacio, el perfil de ve-
locidades es de tipo laminar, debido a la gran viscosidad. Esta configuracién
no es la ideal ya que en el flujo laminar se tiene una velocidad maxima en
el centro del tubo y disminuye a medida que se acerca a las paredes, esto
provocara que el polimero forme una pelicula en las paredes del tubo hasta
finalmente convertirse en un sélido [4] [13]. El uso de rotores axiales o de
mezcladores estaticos en el interior del tubo es una forma de lograr caracte-
risticas de mezclado y perfiles de flujo parecidos a las de una operacién en
flujo piston; ademas se utilizé una velocidad promedio por la cual el reactor
puede ser modelado como un PFR [13] [5]. La simplicidad de diseno de los
mezcladores estaticos, asi como su flexibilidad para ser usados en diferentes

configuraciones, hacen a ésta tecnologia atractiva.

Las reacciones quimicas son exotérmicas, por lo que se debe contar con ser-



2 Descripcidn del proceso de produccion de PMMA grado inyeccion

vicios auxiliares apropiados para remover calor de manera eficiente. Se debe
tener especial cuidado en este aspecto ya que, debido al efecto Tromms-
dorff!, la temperatura podria salirse de control. Asimismo, la transferencia
de energia debe de ser homogénea, ya que si existieran zonas con mayor
temperatura, el polimero podria sufrir una degradacion térmica y la distri-
bucién de pesos moleculares podria ampliarse; resultando en un producto
de baja calidad. También se deben de considerar los efectos a largo plazo,
algunas trazas de polimero pueden formarse en las paredes del reactor; im-

pidiendo una buena transferencia de calor.

El control del proceso debe de ser sumamente cuidado, porque el proceso es
muy sensible a las variaciones en la temperatura y algunas veces en el tiempo
de residencia?. Pequefas variaciones en éstas pueden afectar drasticamente

al sistema, debido a los efectos involucrados en el cambio en la viscosidad.

Después de la polimerizacion, la mezcla entra en un devolatizador en donde el
disolvente es retirado, posteriormente el polimero es transformado en pellets

para un mejor transporte y almacenaje.

Para el proceso de formacidn de las piezas deseadas (ej. faros de carro), los

pellets son fundidos en el extrusor e inyectados en los moldes.

1Ver Seccién 3.1.5
2Depende de la cantidad de iniciador

10



3 Modelos matematicos y

cinéticos del proceso

Para modelar el proceso de polimerizacion es indispensable entender la reaccion.
A continuacidon se muestran a grandes rasgos las bases tedricas para la polime-
rizacién por radicales libres, asi como algunos efectos a considerar; como lo son
los efectos difusivos!. Los fundamentos sobre la polimerizacién de radicales li-
bres estan comprendidos hasta la seccidon 3.1.6, después de ésta se muestran

los modelos empleados para la simulacion.

3.1. Polimerizacion por radicales libres

El PMMA es producido por la polimerizacién por radicales libres; éste es el
mecanismo de polimerizacién mas usado y cubre cerca del 50 % de la produc-
cion total de polimeros. Una tipica polimerizacion por radicales libres incluye

las siguientes reacciones quimicas:

Descomposicidn del iniciador

kq

I == 20"

1Gran parte de la informacion mostrada en este capitulo fue obtenida del libro de Zhu [22].

11



3 Modelos matematicos y cinéticos del proceso
Iniciacion
20" + M 2 R
Propagacion

k
R+ M 2% R}

Ry 4+ M 25 R
Terminacidon por combinacion
R; + R; Fte, Py
Terminacion por desproporciéon
R+ R ™ P+ P
Terminacion por transferencia al mondmero
Rf+ M fmmy poy R

Terminacion por transferencia al disolvente

Rf+ 8 My poyo g

3.1.1. Iniciacion

El iniciador I normalmente genera dos radicales libres ¢* que reaccionan

con el mondmero M. Aunque, en la realidad, no todos estos radicales libres

12



3 Modelos matematicos y cinéticos del proceso

inician el crecimiento de las cadenas, algunos experimentan reacciones se-
cundarias?. Es por eso que se introduce el factor de eficiencia del iniciador
f, que tipicamente se encuentra dentro del intervalo de 0.5 a 0.8 para la

mayoria de los iniciadores.

La rapidez de descomposicién del iniciador es la siguiente:

Si se consideran condiciones isotérmicas, k; = cte

I = e Fat (3.2)

3.1.2. Propagacion

Las reacciones de propagacion son las responsables del crecimiento de la ca-
dena. Un radical de cadena R; reacciona con el monémero M produciendo una
cadena R;_,. El coeficiente cinético de propagacion k, es independiente de la
longitud de la cadena, ya que la reaccién de propagacion involucra siempre a
una molécula pequena M. Y aunque el otro reactivo sea una macromolécula,
R, estos radicales son especies de alta energia por lo que reaccionan muy

rapidamente sin importar su tamano.

Las reacciones de propagacién son exotérmicas, ya que el doble enlace del
mondmero es de alta energia y pasa a un estado de menor energia. Debido a
gue el reactor podria incrementar su temperatura cientos de grados y causar
un incendio o una explosién, la remocidon del calor es un punto clave en el

disefio y operacion del reactor.

2Efecto caja, descrito en la seccidén 3.1.5

13



3 Modelos matematicos y cinéticos del proceso

Las reacciones de propagacion son las que determinan las propiedades del
material, porque son las responsables del desarrollo de la microestructura de

las cadenas poliméricas.

3.1.3. Terminacion

Existen tres diferentes tipos de terminacion:
Por desproporcion Genera dos cadenas poliméricas .
Por combinaciéon Genera una cadena polimérica.

Por transferencia Pueden darse la transferencia a mondmero, disolvente,
polimero, impurezas o hasta a ciertos agentes agregados a propdsito;

para regular el peso molecular del polimero.

En el caso de la terminacion por radicales, debido a su gran reactivad &, ~1 x 108 Lmol-ts™!
y @ su muy pequefa concentracidon aproximadamentede 1 x 10°a1 x 10" mol L™,
la difusidon de la cadena es muy importante y determina la magnitud de la

rapidez de terminacion.

En general, la terminacién de los radicales involucra tres pasos, como se

muestra en la Figura 3.1.

Difusion Traslacional Dos cadenas de radicales se aproximan una con otra.

Difusion Segmental Ya que se encuentran cerca, los dos centros radicales

S€ acercan.

Activacion Quimica Debido a su naturaleza altamente reactiva los dos cen-
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3 Modelos matematicos y cinéticos del proceso

(a) Difusion Traslacional (b) Difusidon Segmental

(c) Activacidon Quimica

Figura 3.1: Pasos involucrados en la terminacién de radicales [22].
tros reaccionan instantdneamente.

Es por esto que la rapidez de terminacion es controlada por la difusién. A
bajas conversiones es controlada por la difusion segmental y a medida que
el sistema se vuelve mas viscoso es controlada por la difusion traslacional.
Ambos tipos de difusion dependen de la longitud de la cadena. Aunque en
la practica, la constante de terminacion k; a veces es tomada como un valor

unico.

3.1.4. Rapidez de polimerizacion

En las reacciones de polimerizacion por radicales libres, las moléculas de
mondmero se consumen principalmente por las reacciones de propagacion.

dM
ro—

p = E - —kpR*M (3-3)
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3 Modelos matematicos y cinéticos del proceso

La concentracion de radicales, la cual es muy baja, puede ser estimada a

partir del siguiente balance total3:

4% — radicales formados por la iniciacién—radicales consumidos por la terminacion

AR — 9 fkal — kR ~ 0

Aplicando la hipétesis del estado estacionario:
. Fa )2
R = (2f—[) (3.4)
ki

Con las ecuaciones (3.3) y (3.4) se tiene que:
kak2\?
r, = (2f ‘ p) I:M
ky
rp e W TN (3.5)

De la ecuacién (3.5) se observa que la rapidez de polimerizacién depende
fuertemente de la temperatura, concentracién del iniciador y concentracién
del mondmero. La energia de activacion aparente es de aproximadamente
20 kcal mol~!. Al aumentar cualquiera de estos tres valores se tiene un in-
cremento en la rapidez de polimerizacion. Se debe de notar que al ajustar
alguno de estos parametros puede cambiar otra propiedad importante; como

es el peso molecular del polimero.

Resolviendo la ecuacién (3.5) y considerando que todas las constantes de

rapidez no cambian durante la polimerizacion y definiendo la conversién de

3Ya que los radicales formados por la descomposicion del iniciador ¢* reaccionan muy rapido
con M para formar los radicales R; en la iniciacion, se considera a la poblacion de ¢* en

el balance.
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3 Modelos matematicos y cinéticos del proceso

monomero como z tal que M = M,(1 — z) se tiene que:

—In(l —z) = (8]”]{:7;%g [0> ’ <1 — e*%kdt> (3.6)

De la ecuacion (3.6) se observa la importancia de la concentracion de ini-
ciador al comenzar la reaccién. Se debe afiadir una adecuada concentracion

inicial de éste para asegurar una alta conversion.

3.1.5. Reaccion controlada por la difusion

La reaccion de polimerizacidon por radicales libres puede ser controlada por la
difusién. De hecho, las reacciones de terminacién, propagacién e iniciacion
pueden ser controladas por la difusién a medida que la viscosidad aumenta.
Dichas alteraciones se han relacionado con los fendmenos conocidos como
efecto Trommsdorff, efecto de temperatura de transicidn vitrea y efecto caja

respectivamente [10].

Efecto Trommsdorff Llamado efecto gel, ha sido atribuido a la disminucion
de la constante de rapidez de terminacién k, debido a que la movilidad
de las cadenas baja. Este fendmeno causa que la reaccién sea incon-
trolable, porque la temperatura se eleva excesivamente, la conversion
se hace mas rapida* y a veces puede causar que el equipo se obstruya;
debido a la alta viscosidad. También cambia las propiedades finales del
polimero, debido a que el aumento excesivo de la temperatura amplia

la distribucidn de pesos moleculares.

4Ya que la difusidén de las moléculas de mondmero mas pequefias no es impedida y reac-

cionan normalmente.
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Efecto de Temperatura de transicion vitrea Se atribuye al descenso de
la constante de rapidez de propagacién, causado por la disminucion en
la movilidad de las moléculas de mondmero. Este efecto sucede cuando
la polimerizacion ocurre por debajo de la temperatura de transicion vi-
trea del polimero. Una consecuencia es que la reaccion se “detenga” a
conversiones menores al 100 %. En esta conversion limite, la tempera-
tura de transicidn vitrea de la mezcla mondmero-polimero es igual a la

temperatura de polimerizacion.

Efecto caja Cuando el iniciador se descompone en radicales, estos son ca-
paces de formar nuevas cadenas poliméricas. Pero como estos radicales
estan muy proximos entre si, no todos ellos pueden escapar de su “ca-
ja” para reaccionar con las moléculas de mondmero. Antes de que se
difundan fuera de su caja, algunos radicales reaccionaran con moléculas
mas cercanas. Se ha demostrado que la eficiencia del iniciador f varia

con respecto a la difusién del iniciador en el medio de reaccion.

En la Figura 3.2 se puede observar el porcentaje de conversién de ménomero
x con respecto al tiempo ¢ de una polimerizacién en masa de MMA iniciada
con 0.5% peso de Azobisisobutironitrilo (AIBN) a 70°C [22].

La ecuacién (3.6) solamente puede ajustarse a bajas conversiones (linea
punteada), debido a que alrededor de una conversion de 20 % empieza a

presentarse el efecto Trommdorff; también llamado autoaceleracion.
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100
80 4 Glass effect
60 - _
L i B
i -
"‘ Gel effect -
40 A P
-
-
20 -
'O T T T T T T T T T T T
0 20 40 60 80 100 120
t (min)

Figura 3.2: Porcentaje de conversion VS tiempo en una polimerizacion en
masa de MMA [22].

3.1.6. Modelamiento del efecto Trommsdorff

Por lo visto anteriormente, es importante tomar en cuenta estos efectos que
afectan drasticamente la polimerizacidon; especialmente el efecto Tromsdorff.
Como se vio en la seccidn anterior, el efecto Trommsdorff esta relacionado
con las reacciones de terminacion y la constante de rapidez de terminacion
k. depende de la temperatura, movilidad de la cadena (difusiéon), peso mole-
cular de las especies que se difunden y composicién del medio. En este caso
se calcula utilizando la correlacién del volumen libre propuesta por Ross y
Laurence [17] y modificada por Schmidt y Ray [18]. Esta correlacion abarca
todo el intervalo con respecto a la conversidon y es usada a temperaturas de

50°C a mas de 90°C.

El espacio entre el mondmero y el polimero en la solucion es llamado volumen
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libre. A medida que la conversidn aumenta, el volumen libre disminuye. Por lo
gue algunos métodos que utilizan el volumen libre son usados para tomar en
cuenta el descenso en las constantes de terminacion y propagacion, debido

a las limitaciones en la difusion.

El volumen libre se calcula como:
vy =0.025 4+ o, (T — Typ)p + i (T — Ty) o + (T — Ty ) s (3.7)

En donde «; es la diferencia de coeficientes de expansidon térmica por encima
y por debajo de la temperatura de transicion vitrea 7,;, y ¢, es la fraccién
volumétrica del componente i en la solucidon. Los indices p,m y s denotan al

polimero, mondmero y disolvente respectivamente.

Utilizando el volumen libre para calcular la constante de rapidez de termina-
cion:
ke = kg, (3.8)

Donde £? es la constante a conversién 0 y g; es el factor para el efecto gel.

0.105 75617.151/f—0.01715(T—273.15) Vi > Upge
gt = (3.9)
0.23 x 10 %e™s Vi < Ve

Donde vy, es el volumen libre critico para la terminacion en el cual la reaccion

empieza a ser controlada por la difusién y se calcula como:
Vite = 0.1856 — 0.2956 x 1073(T — 273.15) (3.10)

Ademas esta constante de terminacién puede descomponerse en los siguien-
tes términos [8]:

ki = Eq + Kie (3.11)
En donde %, es la constante de terminacidén controlada por la reaccién qui-

mica. La mayoria de los valores reportados de k, son valores de k., porque la
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reaccidon de terminacidn siempre es controlada por la difusiéon®. A conversio-
nes bajas domina la difusion segmental, por lo tanto la constante de rapidez
k. en realidad es la constante que tiene incorporada el efecto de la difusion

segmental a bajas conversiones.

Y k., es el término controlado por la difusidon. Estos términos seran utilizados

posteriormente para los balances de materia.

3.1.7. Modelamiento del efecto de la temperatura de

Itransicion vitrea

Este efecto esta relacionado con las reacciones de propagacion y, al igual que

al efecto Trommsdorff, se le aplica una correlacién de volumen libre.
k= k)gp (3.12)

Donde k) es la constante a conversion 0 y g, es el factor para el efecto de la
temperatura vitrea.

1 Vi > Vipe
9= ’ (3.13)

7.1 x 1073171537y Vi < Vppe

Donde v;,. es el volumen libre critico para la propagacion, en el cual la reac-

cion empieza a ser controlada por la difusion y es igual a 0.05.

>Como se vio en la Seccién 3.1.3.
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3.2. Viscosidad

Como se ha visto en las secciones anteriores la viscosidad tiene un papel muy
importante en las reacciones de polimerizacion, ya que afecta directamente
al perfil de velocidades y a la transferencia de energia. Es por eso que es de

gran interés conocer su valor a medida que la reaccién avanza.

En este trabajo se utilizé la correlacion propuesta por Baillagou y Soong [4],
disenada especialmente para mezclas de PMMA y MMA, modificada por Kim y
Laurence [9] para tomar en cuenta el efecto del disolvente. Esta correlacidn

considera al volumen libre, ya antes mencionado.

El volumen libre y la viscosidad del mondmero se presenta de la siguiente
forma:
Vi, = 0.025 + o (T — Typnn) (3.14)

o = o2 (4242 (3.15)

Y la viscosidad de la mezcla:

N + 0.6C Mg Cp < 0.13
n= ’ ’ (3.16)

0.8
N + 200Cp*2e”s  Cp > 0.13

En donde Cp representa la concentracion del polimero en gcm—3.
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3.3. Balances de materia y energia

3.3.1. Distribucion de pesos moleculares

El peso molecular de un polimero y su distribucién de pesos moleculares
(MWD)®, junto con otras propiedades, afectan las propiedades mecanicas del
polimero. La distribucion de pesos moleculares es considerada como una de
las variables mas importantes para ser controlada en una polimerizacién in-
dustrial. Se puede calcular la distribucion de pesos moleculares al resolver
las ecuaciones del balance poblacional para las diferentes cadenas de poli-

mero.

En la polimerizacién por radicales libres existen dos poblaciones de cadenas

dentro del reactor:
» Cadenas de radicales o cadenas vivas
» Cadenas de polimero o cadenas muertas

El sistema de ecuaciones del balance poblacional constituye un nimero infi-
nito de ecuaciones diferenciales, por lo que no es practica su resolucion. De
ahi que los pesos moleculares promedio son usados como una estimacion.

Uno de los métodos mas utilizado es el método de los momentos.

Existen dos diferentes tipos de pesos moleculares promedio:

Peso molecular promedio en nimero )/, Es el peso total de todas las

moléculas poliméricas contenidas en una muestra dividido por el nu-

5Por sus siglas en inglés, Molecular Weight Distribution

23



3 Modelos matematicos y cinéticos del proceso

mero total de moléculas poliméricas en dicha muestra. Es un promedio

aritmético.

Peso molecular promedio en peso 1/, Considera el peso de unas cadenas

poliméricas con respecto a las otras. Es un promedio ponderado.

Se puede encontrar la influencia de la temperatura, concentracion de iniciador
y concentracion de mondmero en el peso molecular [22]. El peso molecular
promedio en numero en un instante es:

o K iy (3.17)
Tt (kdk‘t)5

n

M, ~ ™[5 M (3.18)

Considerando que la energia de activacidon aparente es de aproximadamen-
te -10 kcal mol—! y comparando la ecuacion (3.18) con la ecuacion (3.5) se
observa que las influencias de la temperatura y concentracién del iniciador
afectan de maneras distintas al peso molecular y a la rapidez de polimeriza-
cion. A medida que aumenta la temperatura y la concentracién de iniciador,
incrementa la rapidez de polimerizacién, pero se reduce el peso molecular
del polimero. Por lo que en la practica, se debe de considerar si beneficiar
a la produccién (afectada por la rapidez de polimerizacion) o a la calidad de

producto (dependiente del peso molecular).

3.3.2. Método de los momentos
El k-ésimo momento se obtiene de la siguiente manera: Para las cadenas

vivas:
A=Y n*R; (3.19)
n=1
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y para las cadenas muertas:

= > n*p, (3.20)
n=1

Son de interés los momentos k = 0,1 y 2. Los momentos cero tienen un claro
significado fisico. Son las concentraciones de las cadenas vivas y cadenas
muertas de polimero:

X = R* (3.21)
Mientras que los momentos primeros representan sus concentraciones res-
pecto al mondmero.

Los pesos moleculares promedio se definen como:

A1+
M, = M, 3.25
WM/\O‘l‘,UO ( )

A2 + fio
M, = M 3.26
WM)\1+/~L1 ( )

3.3.3. Coeficiente global de transferencia de energia

Se decidié utilizar un coeficiente global de transferencia de energia constante.
A pesar de que la viscosidad afecta la transferencia de energia (correlacién
de Sieder-Tate); se pretende que el reactor CSTR opere en conversiones en
donde la viscosidad no implique un mayor problema en la transferencia de
calor 7; por debajo del efecto Trommsdorf. En el caso del PFR se considera

gue no se tiene este problema por el mismo disefio del reactor.

’se observd en las simulaciones que la variacién del nimero de Nusselt no era significativa
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3.3.4. Reactor batch

Es indispensable el modelar un reactor por lotes (batch), ya que el modelo
cinético y de viscosidad se comprobaran con experimentos en reactores batch
(Seccion 4.1 y 4.2). Los balances de materia para el iniciador, mondmero,

disolvente, radicales poliméricos y polimero formado son los siguientes [1]:

% kgl (3.27)

dd—]‘f 0kl — (ky + k) Mo (3.28)

D S (3.29)

dd—AtO O fhal — kX2 (3.30)

% 9kl + kMo — ko + (kM + kursS) (Mo — A1) (3.31)

% 2 fhal + kM (Mo + 20) — kidods + (ko M + Firs ) (o — Ao) (3.32)
% _ %(k:t + )2 + (kM + kureS) A (3.33)

% — (ko + Fupm M + ks S)As (3.34)

% = (ktado + kprmM + kS A + Kie(AoAg + AT) (3.35)

Y los de energia para la mezcla de reaccién y el fluido de servicio (aceite

térmico) son:
AT —AH kM), UA(T —Tj)

— = - 3.36
dt PmixCpmix PmixCp i Vv ( )
d7; _ @ UA(T - Tj)

Bt A7 N g S o 3.37
a Ty, 337
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3.3.5. Reactor CSTR

Los balances de materia y energia son los siguientes; en los balances se

considera el cambio en el volumen durante la reaccién [2]:

av M, M, 11
— = Q. (Me M 1S, WS) -Q+ <(2fkdf + kp + ktpm M Ao) Mt <— - —)) 4
dt Om Ps Pm  Pp
(3.38)
ar 1 Idv
dt (Qe e QI) kdI_ VE (339)
M 1 M dV
7 = 77(QeMe = QM) = {2fkal + (ky + hipm) Mo} — T2 (3.40)
s 1 S v
3 = 77 (@eSe = Q) — kSN — T (3.41)
d)\o 1 2 >\0 dv
0 = (QuMoe — QNo) + 2F kgl — kN2 — 222 42
dt V(Qe Oe Q 0) + f d t\0 VvV dt (3 )
1 A\ dV
dtl = (Qe)\le Q)\l) + kadl + kpM)\O — kt)\O/\l + (ktrmM + ktrsS>(>\O >\1) - VIE
(3.43)
A, 1 Ao dV/
0 = 77 (@edac = Qo)+ 2 Kal kM (Mo +-200) —kedoda++ (kern M +-irsS) (o = Aa) = T2
(3.44)
d 1 1 R1%
A = 7 @ettoc = Quo) + 5 (ke k)N (M + RirsS)ho = G7g (3:45)
d 1 av
% = V(Qeme — Q1) + (kido + kM + ks S)M — %g (3.46)
d 1 dv
% = V(Qe/@e - Q//Q) + (ktd)\o + ktrmM + ktrsS))‘2 + ktc()‘O)‘Q + )‘%) /‘L/2 dt (3 47)
AT QT.—QT  AHk,M)\, UA(T —T)) (3.48)
dt V pmixcpmix pmixcpmix V
d7; _ Qj UA(T - 1Ty)
- T, —T;) + ———2 4
TR (3:49)
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3.3.6. Reactor PFR

A diferencia de los otros dos reactores anteriores (en los que se estudia el
comportamiento dindmico), en el reactor PFR se estudia el comportamiento
espacial, en estado estacionario. A continuacion se presentan los balances de
materia y energia para el reactor tubular, en el siguiente balance se considera
gue a medida que la polimerizacion avanza la velocidad del fluido cambia
[5]:

@ ) kO + K M+ Ky S %(kt + k) N2+ (Ktrm M+ kirsS) Ao

; ) _ (3.50)
z Pm pp
dl I du
Tkl LT (3.31)
aM 1 M dy
S = {2 Ral + (ky + K Mo} = =5 (3.52)
ds 1 S dv
= hmSho— = (3.53)
dy 1 Ao dv
d_ZO = {2fkal — kA2 — 22 o (3.54)
Ay 1 A do
= o 2Rl + Mo = kidody + (B M + kiraS)(do = M)} = - (3.55)
A, 1 A dv
= {2l + kM (Mo +20) = Kedods + (ki M+ Firs'S) (Mo = A2)} = Z2 = (3.56)
du 1 (1 o dv
d_zo = E {ﬁ(kt + ktd))‘g + (ktrmM + ktrss))‘o} - 70& (3'57)
d 1 dv
% = ;(k’t)\() + ktrmM + ktrss))\l - %& (3'58)
d 1 dov
2 = S{(kuado + ki M + irgS)ha + ki (hoda + X))} = 2o (3.59)
AT 1 (—AHkM) 2UAT -1T)) (3.60)
dz v PmixCppmiy PruixCpmix VO .
, T D2 (T =T
d7; _ 5 ¢ 2UA;(T - Ty) (3.61)

dz  Q;  pioyV
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4 Resultados

Las simulaciones se realizaron utilizando el software Matlab. Para resolver el
sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias se utilizé la funcién odel5s, ya
qgue el sistema tiene cierta rigidez; una o mas de las funciones involucradas

cambian mucho mas rapido con respecto de las otras, ver Anexo 7.2.

4.1. Verificacion de los parametros cinéticos

Para verificar que el modelo matematico es fidedigno, se simuld la polimeri-

zacién encontrada en [22] y se comparo con los datos experimentales.

En la Figura 4.1 se muestra una polimerizacion en masa isotérmica (70°C) con
0.5 % peso de iniciador AIBN. Los puntos azules representan los datos experi-
mentales, mientras las lineas representan los resultados arrojados mediante
la simulacién. La linea roja representa la simulacion con una eficiencia de
iniciador igual a 0.5 mientras que la linea café y negra representan una efi-
ciencia de 0.2 y 0.18 respectivamente. El coeficiente de determinacién R? es
de 0.995 para una eficiencia en el iniciador de 0.18, por lo que se puede decir

que este modelo se ajusta correctamente a los datos experimentales.
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Figura 4.1: Conversion contra tiempo de una polimerizacién en masa de MMA
con 0.5% peso de iniciador AIBN a 70°C.

También se obtuvieron datos experimentales! de la polimerizacién en masa
y en solucion con otro iniciador (Trigonox 25) y se presentan en la Figura
4.2. En esta figura se aprecia que las simulaciones se ajustan para las dife-
rentes concentraciones de solucion. En esta ocasidén la eficiencia del iniciador

utilizada también fue de 0.18.

Conviene destacar que la eficiencia igual a 0.18 se ajusta a los dos datos
experimentales de diferentes fuentes, por lo tanto se decidié utilizarla para

las simulaciones posteriores.

lProporcionados por la empresa PLASTIGLAS S.A. de C.V, Septiembre 2013. Las graficas

se muestran de manera adimensional debido a restricciones de secrecia.
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Figura 4.2: Conversidn contra tiempo de una polimerizacion de MMA con 0.2

gL' de iniciador Trigonox 25 a 80°C.
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4.2. Verificacion del modelo para la viscosidad

En el mismo experimento que la Figura 4.2 se tomaron mediciones de la
viscosidad y se muestran en la Figura 4.3 (puntos azules). Se utilizé el modelo
(linea roja) para la viscosidad de Kim y Laurence [9], descrito en la seccion
3.2. Se observa que el modelo no se ajusta a los datos experimentales por

lo que se tratara de hacer un mejor ajuste cuando se tengan los mismos.

4.3. Simulaciones CSTR

Ya que se verificd el modelo cinético 2, se corrieron varias simulaciones para
observar como se comporta el sistema ante cambios en las condiciones de

reaccion. Las condiciones que se cambiaron fueron:

Cantidad de disolvente. Figura 4.5

Cantidad de iniciador. Figura 4.6

Temperatura de entrada. Figura 4.7

Flujo de alimentacién. Figura 4.8
Y las variables que son mas interesantes de seguir son:
= Conversion. (a)

» Peso molecular. (b)

2Aunque el modelo de la viscosidad no se ajustd a los datos experimentales, se presenta

en las simulaciones para observar el cambio de la viscosidad durante la polimerizacién.
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Figura 4.3: Viscosidad contra tiempo en una polimerizacién de MMA con 0.2

(c) 30% peso Tolueno

gL' de iniciador Trigonox 25 a 80°C.
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« Temperatura del reactor. (c)

» Viscosidad. (d)

Se eligié un caso base para modificar sus condiciones de operacion, Figura

4.4. El caso base junto con las modificaciones y valores finales se encuen-

tran en el Cuadro 4.1. El iniciador empleado para todos los casos fue Trigo-

nox 23. Y se tiene un aceite térmico como servicio a 75 °C con un flujo de

2.92 x 107*m3h~! para controlar la temperatura en el reactor.

Cuadro 4.1: Simulaciones realizadas para el reactor CSTR

Caso Figura Alimentaciéon [kgh—'] 7. [°C] % Disolvente (2) I[ppm] T M, [gmol—1] n [cP]
CSTRb 4.4 3.5 80 20 600 0.27 2.42 x 10° 66
CSTRs0 4.5 3.5 80 0 600 0.95 1.01 x 10° 2.92 x 1010
CSTRs15 4.5 3.5 80 15 600 0.3 2.56 x 10° 120
CSTRs30 4.5 3.5 80 30 600 0.21 2.11 x 10° 20
CSTRi200 4.6 3.5 80 20 200 0.12 3.41 x 10° 4
CSTRi800 4.6 3.5 80 20 800 0.34 2.2 x 10° 288
CSTRi1200 4.6 3.5 80 20 1200 0.89 7.78 x 10* 7.2 x 1012
CSTRT50 4.7 3.5 50 20 600 0.23 2.66 x 10° 41
CSTRT100 4.7 3.5 100 20 600 0.29 2.24 x 10° 76
CSTRf2 4.8 2 80 20 600 0.38 3.02 x 10° 660
CSTRf5 4.8 80 20 600 0.24 2.18 x 10° 32
4.3.1. Disolvente

En la Figura 4.5 se muestran las simulaciones con diferentes cantidades de

disolvente. Se observa que en una polimerizacion en masa ( 0 % de solvente)

la reaccién alcanza una alta conversion, pero con un gran incremento en la

temperatura del reactor (de mas de 100 °C) y en la viscosidad (aumenta cer-

ca de 10 6rdenes de magnitud), ademas el peso molecular decae; efecto gel.

Estos resultados no son deseados ya que un alto incremento en la tempera-
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tura del reactor es sumamente peligroso, asi como un gran aumento en la
viscosidad podria resultar en un bloqueo en la salida del reactor o que el aspa

del reactor no pueda girar, inutilizando el reactor y deteniendo el proceso.

A medida que se agrega mas disolvente se observa como la conversion, peso
molecular, temperatura y viscosidad disminuyen. Por lo que el disolvente
es de gran ayuda para atenuar el efecto gel, porque reduce la viscosidad.
Aunque si se agrega una cantidad excesiva de disolvente se obtiene una baja
conversion y se tendria que remover una gran cantidad de disolvente en el

devolatizador.

4.3.2. Iniciador

El efecto del iniciador es muy fuerte en la conversidén, como se aprecia en la
Figura 4.6 (a) a medida que se agrega iniciador la conversién aumenta. En
el caso de una cantidad de iniciador de 1200 ppm (linea morada) se puede
observar que alrededor de los 90 minutos la polimerizacidon empieza a ser

inestable y se presenta el efecto gel.

También se observa que al aumentar la cantidad de iniciador el peso mo-
lecular disminuye (b), ya que un incremento en el iniciador promueve la

formacidon de nuevas cadenas de polimero, no su crecimiento.

Por lo tanto, la cantidad correcta de iniciador es muy importante, debido a que
ademas de afectar la produccion (conversién), afecta la calidad del producto
(Peso Molecular). El efecto en el peso molecular puede ser atenuado con la

ayuda de agentes de transferencia.
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4.3.3. Temperatura de alimentacion

Al variar la temperatura de entrada se observa un cambio en la conversion,
Figura 4.7, aunque no se aprecia un cambio muy marcado; por ejemplo a una
temperatura de entrada de 50 °C la conversidn alcanzada es de alrededor de
0.23, mientras a 80 °C es de 0.27. Esto se debe a que la temperatura en el
reactor no es muy diferente en los 3 casos (c), porque se utiliza un aceite
térmico a 75 °C en la chaqueta del reactor, precisamente para controlar la

temperatura en el interior y no se presente la autoaceleracion.

En el caso del peso molecular tampoco se nota un gran cambio, ya que estos
cambios se producen cuando la temperatura en interior reactor aumenta

drasticamente.

Con estas simulaciones se observa la importancia del servicio en el proceso,
la temperatura dentro del reactor es controlada debido a este. Posteriormente
se analizara un caso en donde se presenta un problema con el aceite térmico,

Seccion 4.5.

4.3.4. Tiempo de residencia

En la Figura 4.8 (a) se puede observar el efecto en variar la alimentacién
en la polimerizacién, en el caso de un flujo de entrada de 5 y 3.5 kgh!
(tiempo de residencia de 23.4 minutos y 33.4 minutos respectivamente) no
se nota un gran efecto en la conversion, pero en el caso de 2 kgh~! (tiempo
de residencia de 59 minutos) se aprecia que la reaccion estd a punto de

volverse inestable.
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En este caso, como se tiene una cantidad de iniciador baja (600 ppm), el
efecto del tiempo de residencia no es tan notorio. En contraste, con una ma-
yor cantidad de iniciador y un cambio repentino en el flujo de alimentacion,
digase por un fallo en la bomba, el efecto gel podria presentarse hasta con
variaciones de flujo menos significativas. En conclusion es de suma impor-
tancia realizar este tipo de simulaciones para observar como se comportara

el sistema.

4.4. Optimizacion CSTR

Con la ayuda de herramientas computacionales es menos complicado resol-
ver un problema de optimizacién. La optimizacién consiste en minimizar una

funcion al elegir las mejores variables de decisién.

En el problema las variables de mayor interés es la conversién y el peso

molecular, por lo que nuestra funcién a minimizar es la siguiente:

M, 2 z \°
g:2(1— ) +0.5(1— ) (4.1)
Mwobj ajobj

En este caso se considera que el peso molecular tiene mayor importancia, el
valor de su peso en la funcién es de 2, mientras que el peso de la conversidn
es 0.5. En la ecuacion (4.1) M,,,, Y z.; representan el peso molecular y la
conversion que se desea obtener, en este caso 1.5 x 10° y 0.4.3 M,, y = son los
valores obtenidos en el Ultimo minuto del modelo de la polimerizacion (300

min).

3se eligié ese peso molecular por las propiedades requeridas del polimero y esa conversion

porque a una mayor conversion podria presentarse el efecto gel.
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El modelo de la polimerizacién en el CSTR consta de un sistema de ecuaciones
diferenciales. La funcidon C'STR es la solucion de este sistema de ecuaciones

evaluadas a un tiempo determinado y tiene la siguiente forma:
CSTR(yo,t) = ¢ (4.2)
El vector y; es el vector de condiciones iniciales, sus elementos son*:
(M, IS, /\0,/\1,/\2,M0,/~L1’/~02,T77}‘7v)

En la optimizacidén se considerd encontrar la mejor concentracion de inicia-
dor, temperatura de entrada al reactor, concentracién de disolvente y flujo de
entrada. La concentracion del disolvente afecta directamente a M y S, mien-
tras el flujo de entrada es un parametro dentro del sistema de ecuaciones

diferenciales.

El vector i es la solucidn del sistema de ecuaciones diferenciales en el tiempo
t y consta de los mismos elementos que y,. M, y = dependen de i de la
siguiente manera:

My = f(A1, Ao, i, o)

I:f(M,I,S,/,L(],T>

Consecuentemente la ecuacion (4.2) se puede escribir de la siguiente for-
ma:
CSTR(Iy, Ty, %ovol, Qe t) = (M, ) (4.3)

El problema de optimizacion puede escribirse como>:

min  g(M,, ) (4.4)

Iy,Ty, %vol,Qe

4En el reactor CSTR se tienen ademas condiciones de entrada, en el modelo se considerd

que los valores de las condiciones iniciales y de entrada son iguales.
SEl tiempo deseado es un tiempo final fijo, por lo que se omite en la funcion.
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Io,Tor,rgvnol,Qeg = [ (1o, To, %vol, Qe)) (4.5)
Para resolver el problema de optimizacion se utilizé el software Matlab y el
algoritmo de resoluciéon empleado fue el algoritmo genético, ver Anexo 7.1.
Este algoritmo necesita limites inferiores (Ib) y superiores (ub); se emplearon
los siguientes:

Ib = [100 ppm,50°C,5%,2kgh™!] (4.6)

ub = [2000 ppm, 100 °C, 30 %,5kgh™] (4.7)

Se utilizd un grid con una memoria disponible de 16 GB y el tiempo en en-
contrar la solucion fue alrededor de 3 minutos. Después de 51 generaciones
(iteraciones) el valor minimo encontrado de g fue de 9.97 x 10~*, los valores

optimos se presentan en el Cuadro 4.2.

Cuadro 4.2: Optimizacién CSTR

Figura Q[kgh~!] T.[°C] % Disolvente (Y) I[ppm] x M, [gmol~11 75 [cP]
4.9 5 82 26.5 1243 0.38 1.59 x 10° 706

La simulacién obtenida se presenta en la Figura 4.9. La simulacién arroja
los resultados deseados, aunque no se debe olvidar que el reactor CSTR se
encuentra acoplado con un reactor PFR; por lo que es probable que el valor

del peso molecular cambie a la salida de éste.

4.5. Fallo en el aceite térmico

Ademas de realizar simulaciones de la polimerizacion, con estos modelos se
pueden realizar otro tipo de analisis; por ejemplo uno de riesgo. A continua-

cion se presenta un escenario en donde en el caso 6ptimo de CSTR (Figura
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4.9) ocurre una falla en la bomba del aceite térmico a los 150 minutos, dismi-
nuyendo su flujo a un tercio (en todas las simulaciones anteriores el flujo del

aceite térmico ha permanecido constante con un valor de 2.92 x 10~*m3h-1).

La simulacién es presentada en la Figura 4.10. Se observa que al minuto
150 la reaccion se empieza a disparar. Debido a que el aceite térmico ya no
absorbe la misma cantidad de energia, la temperatura en el reactor aumenta
considerablemente, en una hora aumenta 40°C. A medida que la conversion
aumenta la viscosidad aumenta y el sistema sufre del efecto gel. Es impro-
bable que a estas condiciones el reactor pueda trabajar, la salida del reactor
posiblemente esté obstruida debido a la gran viscosidad. También se observa
gue el peso molecular promedio del polimero disminuyd considerablemente,

afectando la calidad del polimero.

Con este caso se ejemplifica la importancia de los modelos matematicos para
la seguridad. Con su ayuda se pueden realizar anadlisis que pasaria si (What

if?) o de otro tipo y tomar decisiones para que el sistema sea mas seguro.

4.6. Simulaciones PFR

La polimerizacion continda en el reactor PFR, por lo que las condiciones de
entrada en el reactor PFR son las condiciones de salida del CSRT. En la Figura
4.11 se muestra la conversion alcanzada con el acoplamiento de los dos
reactores, utilizando el caso 6ptimo en el CSTR. La conversion alcanzada en
el segundo reactor es muy baja, esto se debe a que el iniciador que entrd en
el CSTR, Figura 4.12, se encuentra ya casi agotado cuando entra al PFR. La

mayoria de las veces se adiciona a la mezcla una cantidad de iniciador antes
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de entrar al PFR, también se puede agregar disolvente.
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1 T T T T T T T T T T T T T
0.8 1 2
0.6 |- 1 2
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0.4} i
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Figura 4.11: Conversidn de reactores acoplados
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Figura 4.12: Dinamica de iniciador en el reactor CSTR

4.6.1. Efecto de iniciador

Se realizaron varias simulaciones para observar los efectos en la conversion
al agregar mas iniciador (Trigonox 23) a la carga del PFR. Los resultados
se muestran en la Figura 4.13. Se observa que al aumentar la cantidad de
iniciador la conversién mejora a lo largo del tubo, sin embargo se muestra

un efecto negativo en el peso molecular.

La temperatura de la mezcla se ve disminuida a lo largo del reactor, ya que

el aceite térmico esta a una temperatura de 75 °C.

4.6.2. Efecto de Temperatura

El reactor PFR puede trabajar a una mayor temperatura que el reactor CSTR;

en este caso se realizaron varias simulaciones suponiendo que se cuenta con
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aceite térmico a mayor temperatura, el flujo de aceite térmico se mantuvo
constante a 2.92 x 10~*m3h~! . La concentracion de iniciador antes de entrar

al PFR se consideré como 2700 ppm.

Las simulaciones se encuentran en la Figura 4.14. En esta figura se observa el
efecto de la temperatura del aceite térmico sobre la temperatura del reactor.
Al tener un servicio de mayor nivel de temperatura la temperatura del reactor
aumenta por el balance de energia. También se puede apreciar cémo el peso
molecular decae debido a los cambios de temperatura en el reactor, mientras

gue la viscosidad depende mayormente de la conversion.

En la conversion se aprecia un comportamiento curioso, ya que el caso que
presentd mayor conversion no es el que utiliza el servicio con mayor tempe-
ratura, esto es debido al iniciador. En la Figura 4.15 se presenta la concentra-
cion del iniciador a lo largo del reactor. En los caso del aceite térmico a 110°C
y 120°C la conversidon aumenta mas rapidamente pero se detiene alrededor
de los 20cm, por que el iniciador se agota. Mientras que a los 90°C el iniciador
se consume a lo largo del reactor, dando oportunidad a que la reaccién pueda

continuar.

Con lo visto anteriormente conviene destacar la importancia de la tempera-
tura de reaccién, asi como la concentracion de iniciador empleada y la fuerte
dependencia entre los dos reactores. Las condiciones de operacion de los
dos reactores dictaran la produccion y la calidad de producto. En la siguien-
te seccién se muestra la optimizacidon de la planta para obtener el producto

deseado.
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102 I vs z
f

Figura 4.15: Iniciador en el reactor PFR

4.7. Optimizacion planta piloto

La optimizacién se realizé6 de manera semejante a la del CSTR, sdlo que en
este caso se acoplaron los dos modelos de los reactores; las condiciones
finales del reactor CSTR son las condiciones iniciales en el reactor PFR. En

esta ocasién la funcién a minimizar fue la siguiente:

Mw 2 T 2 T 2
g_2<1__2) +0.5(1— ) +(1_ ) (4.8)
My, Tobj, Tobj,

M, es el peso molecular promedio a la salida del PFR mientras z; y x, son las

conversiones alcanzadas en el CSTR y en el PFR respectivamente. El valor
deseado del peso molecular promedio M, es de 150000, mientras que se
espera que a la salida del reactor CSTR se tenga una conversion z.,; de 0.4
(para que la reaccion sea estable y no se presente la autoaceleracion) vy la

conversion final Top;, S€A de 0.8.
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Los valores buscados fueron los mismos que en el problema de optimizacién
anterior agregando la concentracién de iniciador que se tendra a la entrada
del PFR y el nivel de temperatura del aceite térmico en el PFR. Nuevamente

se empled un algoritmo de resolucién genético con los siguientes limites:

Ib = [100 ppm, 50°C,5 %, 2kgh~*, 1000 ppm, 80 °C] (4.9)

ub = [2000 ppm, 100°C, 30 %, 5kg h~*, 3000 ppm, 100 °C] (4.10)

Se empled el mismo grid utilizado en la optimizacion CSTR, pero en este
caso el tiempo para alcanzar la solucion fue de alrededor de 3 horas. El valor
minimo para g fue de 0.0289 , después de 51 generaciones. Las condiciones
optimas se encuentran en el Cuadro 4.3 y las simulaciones se presentan
en la Figura 4.16 y 4.17, en donde se puede observar la evolucion de la
polimerizacion en los dos reactores. En el CSTR de una manera dinamica y

en el PFR se muestra a lo largo del reactor en el estado estacionario .

Cuadro 4.3: Optimizacién Planta piloto

Fig. Q[kgh™'1 T.[°C] T;[°C] % Sol.(%) ILlppm] I2[ppm] x My, [gmol~'] 75 [cP]

4.16y 4.17 5 90 92 26.68 1026 2126 0.68 1.29 x 10° 1.50 x 108

En la Figura 4.16 se observa que no se alcanzaron los valores deseados, aun-
gue son cercanos. Para lograr una mayor conversidon, es necesario agregar
mas iniciador, esto consecuentemente alejaria al polimero aun mas del peso
molecular objetivo; al agregar mas iniciador el peso molecular se veria afec-
tado. Por lo que la optimizacidon arrojé los valores mas cercanos a nuestro

objetivo.

Para lograr una mayor conversion, asi como un mejor peso molecular, es

probable que se deban utilizar agentes de transferencia.
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Figura 4.16: Optimizacion planta piloto, parte 1
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Figura 4.17: Optimizacion planta piloto, parte 2
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5 Conclusiones y

recomendaciones

De la elaboracidn de este trabajo se establecen las siguientes conclusiones:

» La viscosidad es un aspecto fundamental en la polimerizacién del me-
tilmetacrilato, ya que da lugar a un comportamiento peligroso (efec-
to Trommsdorf), el cual afecta directamente a la produccién y calidad
del producto. También puede afectar directamente al correcto funciona-

miento de los reactores.

» La calidad del producto esta fuertemente relacionada con las condiciones
de operacion del proceso; una mayor cantidad de iniciador, asi como
que el proceso trabaje a mayor a temperatura ayudan a la rapidez de
polimerizacion pero afectan al peso molecular del polimero. Por lo cual
un buen control de las condiciones de operacién es fundamental tanto

para la produccion como para la calidad del producto.

» Ademads de tener una adecuada cantidad de iniciador para lograr una
buena conversidn, se debe cuidar que el iniciador no se consuma rapida-
mente (especialmente en el PFR), ya que si se consume en su totalidad

antes de recorrer por completo el reactor, la reaccién ya no avanza y no

57



5 Conclusiones y recomendaciones

se obtienen las conversiones deseadas.

» Al ser una reaccién altamente exotérmica es indispensable contar con

servicios de “enfriamiento” para controlar la reaccion.

« Al realizar trabajos de este tipo, se logra un mayor grado de entendi-
miento sobre la reaccion, facilitando su operacidon. Con los resultados
observados se entiende la necesidad de dos reactores para lograr altas
conversiones; un soélo reactor CSTR no puede llegar a una conversion
muy alta ya que la viscosidad seria muy alta para su correcto funciona-

miento.

= La optimizacién permite con mayor facilidad encontrar las condiciones

de operacidon necesarias para obtener el producto deseado.

Para proseguir con este trabajo, en un futuro, se recomienda tomar las si-

guientes directrices:

« Comparar los datos experimentales de la planta piloto con los obtenidos
al realizar la simulacion y hacer los ajustes a los parametros necesarios;
eficiencia del iniciador, coeficiente global de transferencia de energia,

etc.

» Utilizar diferentes tipos de iniciador y elegir el que mas se adecue al

proceso.

» Utilizar agentes de transferencia y observar sus efectos en el proceso,

asi como integrarlo en el modelo matematico.
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5 Conclusiones y recomendaciones

» Realizar un analisis econdmico para determinar la viabilidad del proyecto

a una mayor escala.

= Realizar un analisis de riesgo y establecer politicas de seguridad.
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7 Anexo

7.1. Algoritmo genético

Esta seccién fue basada en el libro de Haupt y Haupt [7].

7.1.1. Introduccion

Es un tipo de algoritmo evolutivo, el modela procesos bioldgicos para opti-
mizar funciones complejas. El algoritmo genético le permite a una poblacion,
compuesta por muchos individuos, evolucionar bajo ciertas reglas de selec-
cion especificas a un estado mucho mas apto (ej. minimizar una funcion).
Este método fue desarrollado por John Holland (1975) y popularizado por
uno de sus estudiantes, David Goldberg. Algunas de las ventajas del algorit-

mo genético son:

= Optimiza con parametros continuos o discretos
= No requiere informacién de las derivadas

= Busca simultaneamente por varios puntos de la superficie de la funcion
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7 Anexo

= Trata con un gran numero de parametros

» Se acopla bien al procesamiento en paralelo

Una desventaja del algoritmo genético es su rapidez. Para unas funciones
continuas, lineales y de pocas variables los métodos tradicionales llegarian
rapidamente a la solucién, mientras que el algoritmo genético estaria apenas
evaluando la funcidén para la poblacion inicial. Aunque si se cuenta con pro-
cesamiento en paralelo, cada procesador podria evaluar diferentes funciones

al mismo tiempo.

7.1.2. El proceso biolégico

Un grupo de individuos es llamado poblacién. Bajo condiciones estaticas, las
caracteristicas de la poblacidén son determinadas por la ley de Hardy-Weinerg.
Esta ley dicta que las caracteristicas de la poblacién (ej. color de ojos) perma-
neceran con la misma frecuencia dentro de la poblaciéon mientras no existan
perturbaciones. Aunque, se sabe que las poblaciones no permanecen estati-
cas por mucho tiempo. Cuando existe una perturbacion, la proporcién de ca-
racteristicas deja de ser constante entre generaciones y ocurre la evolucion.
Este proceso dinamico requiere de la perturbaciéon, que puede ser clasificada

en 4 tipos.

Mutacion Factores ambientales arbitrarios propician el cambio o pueden

ocurrir de manera espontanea.

Flujo Genético Ocurre cuando nuevos organismos se introducen en la po-

blacidn.
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7 Anexo

Deriva Genética En pequeias poblaciones ciertas caracteristicas pueden

ser eliminadas.

Seleccion natural Los miembros de la poblacion mas aptos al ambiente son
los que sobreviven. Las caracteristicas que permiten la supervivencia

son las que se transmiten a la siguiente generacion.

El algoritmo genético imita este proceso evolutivo para llegar a la solucion

optima, en la siguiente seccion se muestra el algoritmo empleado.

7.1.3. Algoritmo

En este caso se describe un método binario, el cual representa a los para-
metros como una cadena de caracteres binarios y trabaja con estas cadenas
para minimizar la funcidon. Otros métodos utilizan los parametros por si mis-

mos para encontrar el valor 6ptimo.

En la Figura 7.1 se muestra un diagrama que describe al algoritmo genético.
La funcidn objetivo f es la funcidn a minimizar; el objetivo es encontrar
valores apropiados de parametros de entrada (cromosoma) que satisfaga
un valor deseado al evaluar la funcién objetivo. Por lo tanto un cromosoma

estda compuesto por N,,. nUmero de parametros, p.

cromosoma = [p1,p2, Ps, - -, PNy, | (7.1)
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4 \
Definicién de funcién objetivo y

de pardmetros
\ J

[ Representacién de parametros |
en cadenas de caracteres

\ binarios y

Poblacién inicial

Evaluacién de la funcién

Seleccidn de parejas

Reproduccion

Mutacidn

Prueba de convergencia

S

Pardmetros éptimos

Figura 7.1: Diagrama de flujo del algoritmo genético
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7 Anexo

Este algoritmo genético funciona con parametros con espacio finito, si un
parametro es continuo entonces debe de ser cuantificado y después trans-

formado a cddigo binario.

Ahora los cromosomas estan representados por:

cromosoma = [genigens ... geny,,, | (7.2)

En donde gen, representa la version binaria de p;.

Al principio se tiene una poblacidn inicial generada de manera aleatoria. La
poblacidén inicial es un gran conjunto de cromosomas y es representada por
una matriz. A continuacidon se muestra a manera de ejemplo una poblacién

inicial compuesta por 8 cromosomas de 6 bits.

111100
101011
011110
100010 (7.3)
110011
000O0O0T1
011111
01 0010

La poblacién inicial es reducida por medio de seleccion natural, cada uno de
estos cromosomas son evaluados por la funcién objetivo f y se descartan
los que arrojen los valores mayores. Después se clasificaran los cromoso-
mas en “malos” y “buenos”, también por su evaluacidon con f. Los buenos

cromosomas son los que se reproducirdn, mientras los malos se descartaran
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para hacerle espacio a la nueva generacién. La nueva generacidn consistira
en los cromosomas buenos de la generacién anterior y los resultantes por
la reproduccién, de esta manera el nimero de miembros en la poblacién re-
sulta constante. Un ejemplo usando la poblacion inicial (7.3) podria ser el

siguiente, siendo las primeras dos filas de “buenos” cromosomas:

(@]
(@]

000
1 11
1 10
01 001

@]
—_

(7.4)

—_
—
o o o =

A continuacién los cromosomas buenos deben de ser emparejados, exis-
ten varias maneras de emparejarlos: de manera aleatoria, el primero con el
ultimo, por torneo, etc. En el ejemplo solamente se tienen dos cromosomas

buenos por lo que son los que deben de ser emparejados.

En la reproduccion se crean nuevos miembros en la poblacion, los miembros
de la generacion anterior pasan su cddigo binario a la siguiente generacion.
Por ejemplo de la matriz (7.4) los cromosomas buenos aportan cada uno la
mitad de su cédigo binario para crear los dos nuevos cromosomas siguien-

tes:

000110
011001

(7.5)
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Y la siguiente generacidn contaria con los siguientes miembros:

0O 00O O0OO0°1
01 1110
(7.6)
000110
01 1001

A esta nueva poblacidn se le debe de evaluar con la funcién objetivo y clari-

ficarlos en “buenos” y “*malos”, de aqui en adelante el proceso es iterativo.

Otra manera con la que el algoritmo genético explora la superficie de la
funcidn objetivo es la mutacion. Mutaciones aleatorias alteran un pequefo
porcentaje de bits en los cromosomas, se cambia un 0 por 1 o viceversa.
Tipicamente se opta por mutar alrededor del 1% al 5% de bits en cada

generacidn y no se alteran los bits de los cromosomas “buenos”.

La convergencia es alcanzada cuando al evaluar los cromosomas se tiene
una solucién aceptable o cuando un nimero de iteraciones fijado es alcanza-
do. También en alguin momento todos los cromosomas de la poblacién seran
practicamente los mismos si no fuera por las mutaciones, en ese momento

el algoritmo debe de detenerse.

7.2. Rigidez

Al momento de resolver un sistema de ecuaciones diferenciales ciertos mé-
todos numéricos presentan inestabilidad. Esto es debido a que pequefias
variaciones de ciertas variables cambian mucho la solucién final, por lo que

el tamafio de paso para estos métodos numéricos debe de ser extremada-
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mente pequefo. Una forma de saber si el sistema de ecuaciones presenta

dicho problema es con ayuda del coeficiente de rigidez.

Dado el siguiente sistema de ecuaciones:

dz
dy
it 9(z,y)

En donde f(z,y) y g(z,y) son funciones no lineales. Sea el punto (zg,y,) un
punto de equilibro, f(xo,y0) =0Y g(x0,y0) = 0. Se pueden realizar los cambios
de variables siguiente:

U =T — Tg

v=Y =Y

Y el sistema de ecuaciones se puede representar de esta forma:

du d dx
a—&(i’f—xo)—E—f(%y)—f(%*'u’yo—i‘@)
du d d

- — —_ pr— _y pr— pr—
T dt<y Yo) q 9(z,y) = g(zo + u,yo +v)

Se realiza una aproximacion lineal por series de Taylor del sistema anterior:

of of
flao+ugo+0) = faomw) +ugs) 4o
2y (z0,y0) y (0,0)
dg 9g
g(xo+u,yo+v):9($07y0)+u8_ "oy
L1 (20,50) I @o.90)
Arreglando de forma matricial:
du ﬂ‘ %
@ _ Oz I(z0,y0) Oy (w0,y0) “
dv 9% 5 !
I 0z 1(xoyo)  OU | (5 1)

Que se puede expresar como:

(7.7)



7 Anexo
Se propone la solucién siguiente:

U=e"X (7.8)

Sustituyendo (7.8) en la ecuacién (7.7):

U'=eJ

:‘(107110) =

(7.9)

l|(x ” )-g se puede expresar como un problema de valores y vectores propios,
- 0,40
siendo )\ el valor propio y X el vector caracteristico. El problema de valores

y vectores propios es el siguiente:

L oy X =X (7.10)

Y se resuelve, descartando la solucion trivial:

det (], 0 = ML) =0 (7.11)

70,Y0)

Sustituyendo (7.10) en (7.9):
U = eMX (7.12)

La ecuacion (7.12) es la derivada de la solucidon propuesta (7.8), por lo tanto
la solucidon propuesta es una solucién al sistema de ecuaciones. La solucion
al sistema es: .
U= CieMX, (7.13)
n=1
El coeficiente de rigidez es la relacién entre el valor propio maximo \,.. Y €l

valor propio minimo \;,.

)\max
k p—
)\min

Si el coeficiente tiene un valor mayor o igual a 10° el sistema de ecuaciones

presentara un problema de rigidez.
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7.3. Simbologia empleada

Cuadro 7.1: Simbologia parte 1

Simbolo Descripcion Unidades
M, Concentracion del monomero en la alimentacion  kmolm—3
M Concentracién del mondémero en el reactor kmolm~3
S Concentracién del disolvente en la alimentacion kmolm—3
S Concentracién del disolvente en el reactor kmolm—3
I Concentracién de iniciador en la alimentacién kmolm—3
I Concentracién de iniciador en el reactor kmolm—3
Ao Concentraciéon de momento vivo 0 kmolm~—3
A Concentracién de momento vivo 1 kmolm—3
Ao Concentracién de momento vivo 2 kmolm—3
Lo Concentracién de momento muerto 0 kmolm—3
L Concentracion de momento muerto 1 kmolm—3
1o Concentracién de momento muerto 2 kmolm~3
f Eficiencia del iniciador
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Cuadro 7.2: Simbologia parte 2

Simbolo Descripcion Unidades
Q. Flujo volumétrico en la alimentacién m3min—!
Q Flujo volumétrico en la salida del reactor m3min-!
T Temperatura en el reactor K
T, Temperatura en la alimentacién K
T; Temperatura del aceite térmico en la chaqueta K
T.; Temperatura del aceite térmico en la alimentacion K
vV Volumen en el reactor m?3
D, Diametro externo del reactor PFR m
A Area del reactor m?
v Velocidad del fluido mmin—!
t Tiempo min
z Distancia m
kq Constante de disociacién del iniciador s !
k, Constante de propagacién Lmol-1s!
k, Constante de terminacion Lmol-ts!
kg Constante de terminacién controlada por difusion Lmol-ts™!
Ete Constante de terminacién controlada por activacion quimica Lmol-'s™!
Kirm Constante de terminacion por transferencia al monémero Lmol-ts!
Eirs Constante de terminacion por transferencia al disolvente Lmol-ts!
Mwm Peso Molecular del Monédmero kg kmol—!
My s Peso Molecular del disolvente kg kmol-1
M, Peso Molecular Promedio en peso del polimero kg kmol-1!
AH, Calor de reaccién cal mol~!
Prmiz Densidad de la mezcla gL!
Conin Calor especifico de la mezcla cal g~t°C™!
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7.4. Propiedades fisicas

Cuadro 7.3: Propiedades fisicas

Propiedad Unidades Valor Referencia
Mw g mol-! 100.12 [1]
Mws g mol~! 02.138

P gL 965.4 — 1.09(T" — 273.15) — 9.7 x 10~4(T — 273.15)? [1]
Ds gLt 1180.6 — 1.064T
Py gL! 1180 — (T — 273.15) [1]
Tym K 167.15 [1]
Ty K 181.15
T, K 387.15 [1]
QU K-1 1x1073 [1]
s K-1 0.001 08 [
a, K1 4.8 x 107 [1]
Cy,, cal g~t°C! 0.4 [9]
Co. cal g~t°Ct 0.40157 [
Co, cal g7t°C! 0.339 + 9.55 x 1074(T" — 273.15 — 25) [9]
P cal g-t°C PmCrp®m + 0sCp, 05 + ppCh, Py
AH, cal mol~! —13800 [9]
Cp gcm3 MWMMoﬁ
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Cuadro 7.4: Viscosidades aproximadas de productos comunes a 21°C

Material Viscosidad [cP]
Aire 0.01
Metanol 0.5
Agua
Leche 3
Etilenglicol 15
Vino 25
Ae 10 Aceite de motor 85-140
Ae 20 Aceite de motor 140-420
Ae 30 Aceite de motor 420-650
Ae 40 Aceite de motor 650-900
Aceite Castrol 1x 103
Miel Karo 5 x 103
Miel 10 x 103
Chocolate 25 x 103
Salsa de tomate 50 x 103
Mostaza 70 x 103
Crema 100 x 103
Manteca de cacahuate 250 x 103
Compuestos de asfalto 500 x 103
Polimeros fundidos 1x 108
Masillas 2 x 10°
Compuestos de caucho 5 x 10°
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7.5. Constantes cinéticas

Cuadro 7.5: Constantes de rapidez para la polimerizacién de PMMA

Constante Unidades Valor Referencia
kg 5! 1.52 x 10%e ®i [1]
kO Lmol-1s~! 2.94 x 10 &t [1]
k0 Lmol-1s~1 520 x 108wt [1]
b 9.32 x 10%wr [1]
b 8.79 x 10 Se wr" [1]
L 3.956 x 10~%e Rt [11]

7.6. Dimensiones de la planta piloto

Cuadro 7.6: Reactor CSTR

Dimension Unidades Valor

A m?2 9.477 x 1072
1% m3 2.265 x 1073
Vi m3 4712 x 1074
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Cuadro 7.7: Reactor PFR

Dimension Unidades Valor
A m? 7.9046 x 1072
\% m?3 3.7646 x 10~
Vi m3 9.62 x 107
D, m 3.5452 x 1073
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