Modelamiento de un reactor de lecho fluidizado
para la copolimerizacion de etileno - propileno

Modeling of a fluidized bed reactor for the ethylene-propylene
copolymerization

En este articulo se presenta el modelo matematico para un reactor de
lecho fluidizada, en el cual se desarrolia la copolimerizacian entre etileno
y propieno ulilizando catalizadores Ziegler - Natta. El modelo incluye el
planteamiento de la cinética de la copolimerizacion, considerando la exis-
tencia de dos tipos de sitios activos: reacciones de transferencia espon-
ténea de actividad y reacciones de desactivacidn, También se estudia y se
simula el crecimiento de una particula poliménca expuesta a un ambiente
(concentracion de mondmeros ¥ temperatura) que representa kas condi-
ciones de la fase emulsiva del reactor de lecho fluidizado, A partir del
modelo de crecimiento se plantea ef estudio de la distribucion de tamafios
de particulas en el interior del reactor. El modelo de dos fases de Kunii -
Levenspiel sirve de base para & modelamiento y la simulacion del reactor
de lecho fluidizado, donde se consideraron dos casos extremos para la
mezcla del gas en la fase emulsion (perfectamente mezclado y fiujo pis-
tan). La solucion de los modelos incluye ef planteamiento de las ecuaciones
de balance de masa (para bos dos mondmeros) y de balance de energia,
acopladas a los modelos de crecimiento y de distribucion de tiempos de
residencia.
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A mathematical model for the ethylene - propylene copolymerization with
a Ziegler - Natta catalystin a gas phase fluidized bed reactor is presentad.
The moded includes a two active site kinetic model with spontaneous transfer
reactions and site deactivation. Also, it is studied and simulated the growth
of a polymeric particle which is exposed to an outside atmosphere
{monomers concentrations and temperature) that represent the emulsion
phase conditions of the reactor. Particle growth model is the basss for the
study of the sizes distribution into the reactor. Two phase model of Kunii -
Levenspiel is the basis for the modeling and simulation of the fluid bed
reactor, the models developed consider two extreme cases for the gas
mixed grade in the emulsion phase (perfectly mixed and pleg flow). The
solution of the models includes mass (for the two monomers) and energy
balances, coupled with the particle growth and residence time distribution
models.
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asta hace algunos afios la obtencién comer-
H cial de polimeros y copolimeros de olefinas

se realizaba exclusivamente mediante reac-
ciones de crecimiento por radicales libres. En la década
de los cincuenta, Karl Ziegler y Giulio Natta utilizaron
catalizadores de titanio para la homopolimerizacion de
olefinas, con lo que aparecieron los polimeros
esterepespecificos, esto es, polimeros lineales en los
cuales los enlaces de las unidades basicas tienen una
configuracion estérica regular. La esterecespecificidad
de un polimero esti intimamente relacionada con las
propiedades del mismo.

Desde su aparicion, hacia 1956, la homopolime-
rizacion y copolimerizacion de olefinas usando catali-
zadores Ziegler - Matta (CZN) es un tema de gran in-
vestigacion a escala mundial; nuevos catalizadores, al-
tamente activos y selectivos, se han desarrollado de
manera continua, ofreciendo la posibilidad de incremen-
tar la productividad y de tener un control mas preciso
de las propiedades del homopolimero o del copolimero
obtenidos’. Por otro lado, continuamente se abren nue-
vos mercados para polimeros y copolimeros con pro-
piedades fisicas, mecanicas y reologicas diferentes a las
de las policlefinas convencionales™. Aunque se ha rea-
lizado una gran labor investigativa, varios aspectos rela-
cionados con la homopolimerizacién y copolimerizacién
de clefinas utilizando CZM permanecen adn sin una ex-
plicacion clara,

Un aspecto importante que trajo el desarrollo de
catalizadores utilizando como agente activo TiCl, y so-
portados sobre MgCl, (catalizadores de tercera gene-
racién) fue la aparicion de los procesos de polimerizacion
en fase gaseosa en reactores de lecho fluidizado (RLF),
los cuales han ido remplazando a los viejos reactores
de lodos™’. Los modelos para reactores de lecho
fluidizado van desde las consideraciones tedricas mas

simples hasta modelos altamente elaborades; algunos
consideran la existencia de dos fases (burbuja y emul-
sion) y otros de tres fases (burbuja, nube-estela y emul-
sion). Dentro de cada uno de estos modelos existen
modificaciones y refinamientos en aspectos como ta-
- mano de burbujas (constante o variable), intercambio
de materia y energia entre fases, fase(s) en la(s) que se
_lﬁu‘:tl.'la la reaccién quimica, etcétera.

Canwso - Comne

En el presente estudio se conjugan tres importantes
ramas de la ingenieria quimica, como el disefio de reac-
tores (especificamente reactores de lecho fluidizade),
la copolimerizacién por via catalitica (especificamente
por catalizadores del tipo Ziegler - Natta de tercera
generacion), todo lo anterior enmarcade dentro del
modelamiento y la simulacién de procesos. El trabajo
comprende el estudio del mecanismo y la cinética de la
copolimerizacién con CZN, el crecimiento de la parti-
cula de copolimero, el planteamiento de dos modelos
para simulacién del RLF, incluyendo el estudio de la dis-
tribucién de tiempos de residencia (DTR) y la distribu-
cion de tamanos.

Una de las caracteristicas mas importantes de los
polimeros obtenidos mediante polimerizacion con
catalizadores Ziegler - Matta es la amplia distribucion
de pesos moleculares que se presenta, para la que hay
dos causas: (i) existencia de diversos tipos de sitios ac-
tivos y (i) existencia de resistencias difusionales en el
interior de las particulas poliméricas en crecimiento. La
primera se relaciona con una condicion netamente
cinética, mientras que la segunda se refiere a condicio-
nes fisicas que se presentan dentro de |a particula en
crecimiento; las dos se encuentran plenamente identifi-
cadas y aceptadas™ ** %7, y se tendrin en cuenta al
momento de plantear el modelo general.

Aunque no existe consenso acerca de la forma en que
el catalizador actia en el momento de la adicién de los
monémeros, quizas el mecanismo mas aceptado es el
propuesto por Cossee™, que considera al atomo de
titanio como una estructura octaédrica con una posi-
cién vacante sobre la que se realiza la reaccién. De
acuerdo con este modelo, la polimerizacion estereo-
especifica para las clefinas es un proceso por adicién
aniénico - coordinado, donde el atome terminal de car-
bono de la cadena polimérica en crecimiento, que pre-
senta una carga negativa, esta enlazado idnicamente con
el catalizador cargado positivamente. La reaccién de
propagacion puede considerarse como la adicion del
monémero ionizado al enlace antes mencionado, for-
mando inicialmente un complejo inestable.
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El mecanismo de reaccién cominmente acepta-
do®*# para la homopolimerizacién y copolimerizacién
esterecespecifica de olefinas considera, en forma glo-
bal, la siguiente secuencia de reacciones: () activacion
del catalizador, (i) iniciacion, (jii) propagacién, (iv) re-
acciones de transferencia de actividad de la cadena y (v)
desactivacion y envenenamiento. El medelo implemen-
tado en este trabajo incluye la presencia de dos tipos de
sitios activos y dos mondmeros. A continuacion se pre-
sentan las reacciones principales; en adelante, el indice
| se refiere al tipo de sitio activo (en este trabajo se
consideran dos tipos de sitios activos) y los subindices i
y k se refieren al tipo de mondémero (| para el etileno y
2 para el propilenc).

* Activacion e iniciacion
N () + AR, —L5 N(@©,j) (1)
N@©,j)+M —25 N.(,j)) @
*  Propagacién
N, (nj)+ M, —Bl 5 N (r+1,j)@3)
* Transferencia de actividad a monomero
N, (rj) + M, =205 N, (1,)) + Q(rj) @
= Transferencia espontinea de actividad
N, (r,j) —=92 5 N(0,j) + Q(r,j) (5

Para las reacciones anteriores, Q(r,j) representa una
cadena de polimérica inactiva de longitud r.

* Reacciones de desactivacion
Ny () —=2 Ny G) + Q(r.)) (®)

El mecanismo global incluye, ademas de las reac-
ciones presentadas, transferencia de actividad a hidro-
geno al cocatalizador y reacciones de envenenamiento.

De acuerdo con el mecanismo propuesto, se desa-
rrollan a continuacion las expresiones para la velocidad
de pelimerizacion de cada uno de los monémeros. Ini-
cialmente se presentan las simplificaciones hechas, te-
niendo en cuenta los datos de constantes cinéticas re-
portados per |. |. Zacea, |. A. Debling y W.H. Ray'™,
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a) Se considera que el catalizador se encuentra total-
mente activado al momento de entrar al reactor.

b) Las reacciones de iniciacién son muy rapidas.

c) Existen dos tipos de sitios actives, tipo | y tipo 2.
Ademas, el sitio tipo | puede transformarse en sitio
tipo 2 y posteriormente desactivarse. Los diferen-
tes tipos de sitios activos presentes en un cataliza-
dor de tipo TiCl /MgCl, se originan por dos estados
diferentes de oxidacion del titanio (Ti*¥ y Ti'%),
adicionalmente, se ha demostrado experimental-
mente que los centros con Ti*? tienden a reducirse
con el paso del tiempo y pasar a Tit* ',

d) Lafraccion de sitios vacantes es pequena compara-
da con la de sitios en los que crece una cadena
polimérica.

e) Se considera que la desactivacion de los sitios acti-
vos tipo 2 es espontinea (reaccién 6) y no obedece
a la presencia de algin tipo de impureza.

Con las anteriores suposiciones, es claro que la ve-
locidad de polimerizacion estara gobernada por las re-
acciones de propagacion, transformacion de sitios tipo
| en tipo 2 y desactivacion de estos ultimos. Esto con-
duce a la siguiente expresién general para la veloci-
dad de polimerizacion de cada uno de los mono-

meros.

2. 2
R,=C| XY kpu (DY:(0.)| ¢

_i:] i=1

Y (0.j) se puede evaluar a partir de un balance sobre
cadenas poliméricas activas, y el resultado se presenta
en la ecuacion B; C| y C, representan la concentracion
de propileno y etileno dentro de la particula polimérica,
respectivamente,

Kpi {J}Cn
kpy (G)C; +kpy, (H)C, ®

Y(0.j) representa el llamade momento cero de la
distribucion de longitudes de cadena del tipo j, y estd
formado por todas las cadenas del tipo i con monomeros
terminales M y M.

En la tabla | se muestran las constantes cinéticas
para las reacciones consideradas a una temperatura de

Y, (0.j)=Y(0.j)
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60 °C, junto con las correspondientes energias de acti-
vacion; estas constantes son las utilizadas en el desarro-
llo del presente trabajo.

Tabla 1. Constantes cinéticas a B0 °C y energias de
activacion {kcal/mol}=*!

Sitio tipo 1 Sitio tipo 2
k. E, k, E

ke, () 220477 10 22,047 10
kp, il 591,1098 10 130,783 10
kp,, (i) 1,701 10 376,396 10
kp,, (il 4 561 10 6,698 10
kd fj) 1.61E-05 1
k(1.2 2.28E-04

h |'1i i Yy 3 EALE R

PARTICULAS

Las particulas cataliticas alimentadas a un reactor de
lecho fluidizado en el que se esta realizande una reac-
cion de polimerizacién se rompen en miltiples fragmen-
tos en un corto lapso (del orden de dos minutos ['");
estos fragmentos de catalizador no se separan de la
particula original debido a la accion de entrelazamiento
que ejercen las cadenas poliméricas que empiezan a
formarse inmediatamente, y todos integran una particula
polimérica. Existen diversos modelos para simular el
crecimiento de las particulas poliméricas dentro de un
reactor de lecho fluidizado, entre los cuales los mas re-
presentativos son el modelo multigrane de Nangel y
el modelo de expansion, originalmente propuesto por
Schmeal y Street, y modificade por Sun, Eberstein y
Reichert ['Y. Estos modelos parten de suponer que en
el tiempo cero el catalizador se encuentra fracturado
con los centros activos uniformemente distribuidos; lo
anterior obedece al hecho de que el tiempo de fractura
s muy corto, comparado con el tiempo medio de resi-
dencia de la particula polimérica dentro del reactor. El
modelo multigrano supone que la particula de polimero
estd formada por granos pequenos uniformemente dis-

tribuidos, cada uno de los cuales contiene en su interior
'~ un nicleo esférico de catalizador impermeable a los
monémeros, y sobre cuya superficie ocurre la reaccién
de adicion de los mismos; estos granos estin rodeados
por una coraza de copolimero en crecimiento a traves

Capvm - Conne

de la cual se difunden los monomeros. El aumento del
tamaino de |a particula polimérica se origina por el cre-
cimiento individual de cada uno de los granos. El mode-
lo de expansion supone que los centros activos del ca-
talizador se encuentran uniformemente distribuidos en
capas en toda la particula de polimere en crecimiento;
en este caso el aumento de tamano se produce por la
expansion de cada una de las capas. En el presente tra-
bajo se utilizd el modelo de expansion (figura |) para
simular el crecimiento de las particulas de polimero; el
criterio basico obedece a la facilidad matemdatica que
ofrece el modelo para el caso de un sistema co-
polimérico, comparada con el medelo multigrano.
Adicionalmente, se debe tener en cuenta que, sin im-
portar el modelo que se utilice, la difusividad de los
mondmeros en la particula pasa a ser la propiedad mas
importante porque es la que introduce el mayor mar-
gen de error; de hecho, en el presente trabajo las
difusividades de los mondmeros se han dejado como
parametros.

El crecimiento de una particula de polimero dentro
de un reactor de lecho fluidizado es un proceso que
depende basicamente del tiempo que ésta permanezca
dentro del reactor; la solucién del modelo implica el
planteamiento de los principios de conservacion de la
masa para cada una de las especies reaccionantes
{(monémeros) y la energia, cuyas ecuaciones se presen-
tan a continuacion.

M - Concentracitn en e nodo i
Ti - Temperatura en el nodo |

Mis| | Concentracion en el nodo 1+ 1

Ti+1 - Temperatura en el nodo i+ 1

M; + M+

Concentracidn en ¢l mondmero en la capa 1

Fiqura 1, Modelo de expansidn para el crecimiento de una

particula e pOosmerc.

* Balance de masa

En estado transitorio, el balance de masa para un
monémero i, efectuado sobre un casquete esférico:
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R i parciales (dos de balance de masa para los monémeros
ot re or dr y una de balance de energia), acopladas por los térmi-
nos de reaccion, se soluciond mediante discretizacion
por diferencias finitas (se tomaron un total de nueve
capas, equivalentes a diez nodos). La solucién general
del modelo de crecimiento arroja los siguientes resul-

ac i (r.1) 19 . a{: i El sistema de tres ecuaciones diferenciales en derivadas
- Dr i T -R pi (9

Las condiciones de frontera e inicial para la solucién

de la ecuacién 9 son:

r = 0 m =_1J (10) tados:
dr
aC.(R.1) i. Volumen de particula de polimero contra el tiem-
r =R D, S =k (C,-Can po. El volumen de la particula para la iteracién k+ |
or :
esta dado por:
t =0 Cir,0) =0 (12)

En las ecuaciones 9, 10, 11 y 12, C es la concentra- vk+|_ 2 "b'rk (R;IlMW! + R;:MWZ }ﬁt 1
cién del monémero i dentro de la particula, C_ es la 3 ez Py
concentracion del mondmero i en la fase que rodeaala
particula (fase emulsién para un RLF), k es el coeficien-
te de transferencia de masa entre |a fase emulsién y la
particula, D_ es la difusividad efectiva del monémero i
en el interior de la particulay R | es la velocidad total de

polimerizacion para el monémera i.

(7

ii. Mondmeros adicionados contra tiempo. La canti-
dad total de monémero adicionada hasta la itera-
cion k+ | esta dada por:

(Mad)F*' = (Mad)f + i [(Rp_-l ) V:”ﬁt]ﬂﬂl

* Balance de energia

iii. Perfiles de concentracién y de temperatura para la

En estado transitorio, el balance de energia esta repre-
particula.

sentado por:

= = En las figuras 2, 3 y 4 se presentan los resultades
1 4 2 G btenid rtir de la impl tacion del modelo.
F’n':pj -5 = [kﬂ_r j]-E{—MJRN (13) obtenidos a partir implementacién del mode

Las condiciones de frontera e inicial para la soluciéon
de la ecuacion |13 son:

Volumen de particula vs tiempo

Err {:{],t] 1 0E-IG
ax ﬂ ] = ﬂ 1 -
: ar L
dT,(R.1) " soea

= R kﬂ - h {Tr, = Tp }{IS}I Dmmu 5 1 15 20 = o

Eh‘ Tempa (hj
t=0 T,r0) = T, (16)

Las propiedades del copolimero que aparecenen la
ecuacién |5 se evaluaron a partir de las mismas propie-
dades para los homopelimeros, utilizande una regla de
mezclado que tiene en cuenta la cantidad de cada uno
de los mondmeros que se han adicionado a la particula.

NAdmalad T - ril
g M, B Fi] -.r
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Modelo |. Reactor de lecho fluidizado

Propileno adicionade v tiempo )
considerando mezcla perfecta para el

L0608 gas en la fase emulsidn
i 200E-05 |
e | Las principales consideraciones hechas para el desarro-
% 5 00€-00 lio de este modelo son:
0 DDE =00
! o R W B W i. Laentraday salida de productos y reactantes al reac-

Timpa (k)
tor garantiza una altura constante del lecho.

T ii. Las reacciones de polimerizacion se llevan a cabo

Ll =7 modl sdlo en la fase emulsion.

iii. La fase emulsion se encuentra perfectamente mez-
clada, tanto las particulas como el gas.

adicionade, punt 2i

IC] = 0.4 malf

Liatos; t

iv. El gas en exceso, con respecto al de fluidizacién

Etilena adicionada va tiempo minima, atraviesa el lecho en forma de burbujas en

P flujo pistén. Las burbujas son esféricas y de tamano
ok uniforme,

% 400808 v. Los coeficientes de transferencia de masa y de calor

G DS entre las fases emulsion y burbuja se consideran

- : e T T - constantes y se evalian a las condiciones promedio

Tiempa ih} del reactor.
vi. Mo se presentan gradientes de concentracion ni de

Figura 4. Resultados obtenidos para =j :;ajz'.ﬂa:i ‘f‘:el'-i -.*‘“irm . temnperatura en la direccién radial.
adbcionade, janto con ol ajuste obtersdo, Datos: L] = ¢ maoid, . . .
?E“IJ : I[._ 1 L:J,j Y I,UI F Gl L vii. Las propiedades del lecho fluidizado se calculan a

partir del tamafo promedio de las particulas
poliméricas; ademas no hay aglomeracién ni fuga de
particulas.

vili. La alimentacion del catalizador es continua.

ix. Latemperatura de la pared del reactor es constan-

A los resultados del modelo (volumen de particula y
etileno y propilenco adicionados) se les realizo un ajuste
por minimos cuadrades!'! con el fin de evaluar, en for-

g te e igl.lal:aTw.
paanlitic, b distribucién de tamafios en el intarior x. Se considera que el sistema esta en estado estacio-
del reactor. R
\OYET ARAIEMTT ME) :_|;.__.-__,-,--:.--::_-."-'1 1R, 146 )

Enel presente trabajo se consideraron dos medelospara  En Ja figura 5 se presenta el elemento diferencial sobre
lasimulacion del reactor de lecho fluidizado, ambos ba-  ¢| que se realizan los balances para esta fase.

 sados en el modelo de dos fases de Kunii - Levenspiel '),
considerando casos extremos de mezcla del gas en la

Z+ A7

fase emulsion; en el primer caso se considera mezcla i
perfecta y en el segundo, flujo piston. El desarrollo de AZ -
cada uno de los modelos se basa en el planteamiento
de las leyes de conservacion de la masa y la energia en 7
las dos fases sobre un elemento de volumen, para to- i =
das las especies presentes dentro del reactor. Dy

Figura 5. Elementn diferencial de volumen para un resctor de lecho

fitsidizado
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En las siguientes ecuaciones se registran los resulta-
dos finales de los balances.

* Balance de masa

c,=cC, |1 [ K 5 C [ K ]
TRE S -r:pil T ] + C,, exp| T J {[9}

P i 3

= Balance de energia

dT, _ H,, (T,-T,)

dZ U, |[‘:pl Cintep C!.h} (20)
La ecuacién 20 se integré utilizando el método de

Euler para calcular el perfil de temperatura del gas en la

fase burbuja a lo largo del reactor.

Balances fase emulsion

En el presente caso, por considerarse esta fase perfec-
tamente mezclada, el elemento de volumen para efec-
tuar los balances no es diferencial, sino que estid confor-
mado por toda la fase (figura 6). En las siguientes
ecuaciones se presentan los resultados finales de los ba-
lances.

Salida mondmeros

(Crs~Cas) fectamente mezclada; con lo anterior, se puede rea-
lizar un balance sobre las particulas de polimero y ob-
T tener la distribucion de tamanos dentro del reactor (fi-
gura 6). De modo global, los resultados se presentan en
V A8 las ecuaciones 23, 24 y 25, y estdn basados en los desa-
' rrollos presentados por Kunni y Levenspiel!'® 1™ 18]
Catalizador —— L L Polimero : 5
B Cie C s b T - G(r,r, ) dr
le Le e ]
kR | %OF @)
r
F /W + K(r)
G(r,r,) = exp| - [ - dr
T : -r[ R(r) (24)
Entrada monomeros i
{Cro—Cio) F i
r
P() = 2 -~ Grr)
1 W Eﬁ{r} rl_."l . (25)
Figura 6. Esquama para balances en la fase emufsion
58 | Revsn Inseerin ¢ bovesmoacon No. 54 + Mawo o 2004

* Balance de masa
-K
U.g, ;(1-8)- Uhﬁ|:exp[ T

1 {Consumﬂdeim}_ 6 @n

(C 1.0-Cie )Al las particulas

fT = .rl:u :”:{‘ C + c.| C.,)
U A g, (1-8) il "T nl 20 Cpz
& ng _Tm[ ] f(.-!..;- L-P‘j + CE.E cpz}

H
calor generado por
+ A 8H,, [(T,-T.)dZ + { & po }
i}

reaccion en las particulas

AB[T K, 4o (€1 - €} Koo (Co - Co KT, - T ld?.}

- D Hh,(T.-T, )= 0

En las ecuacicnes 2| y 22 los términos relacionados
con consumo de mondmeros y generacion de calor en
las particulas se evaluaron a partir del modelo de creci-
miento y de la distribucion de tiempos de residencia de
las particulas en el interior del reactor; de acuerdo con
la suposicion iii, se considera que la fase emulsién (que
contiene las particulas de polimeros) se encuentra per-




Implicitamente, dentro de los balances para parti-
culas se ha tenido en cuenta el resultado del modelo de
crecimiento que cuantifica el cambio del velumen de la
particula a medida que se van adicionando los
menomeros. El consumo de mondmeros en las parti-
culas se cuantifica, como ya se dijo, con la solucién de
los modelos de crecimiento y de distribucién de ta-
rmanos:

Consumo de i en '_J’-“ ( }1":“[ ()
= r rdr
las particulas . i ’ (26)
El calor generado por las reacciones de adicién de
monomeros esta entonces dado por:

et 5
[ pinIM (- aH, ), dr
[

calor generado  por }_ H
| 3

reaccidn en las particulas

(27)

En la figura 7 se observa el resultado del modelo de
distribucién de tiempos de residencia.

Distribucién de Tamanos
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Figura 7. Distribuciin de tamanos a partir del modeda de distribu
(adn de liar e residencia. Datos: [C,] = 2mold, [C.] =04
meid, T =70C, W= 162502060, F, = 600 gh,F, -
I743810 gh

La solucion basica para este modelo de reactor con-
siste en suponer la temperatura y la concentracion de
los menémeros en la fase emulsién, reselver los mode-
los de crecimiento y de distribucion de tiempos de re-
sidencia, cuantificar con éstos el consume de cada uno
de los mondmeros y el calor generado por las reaccio-
nes de polimerizacién y, con estos valores, verificar los
supuestos con las ecuaciones 2| y 22 hasta que haya
convergencia.
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Modelo Il. Reactor de lecho fluidizado
considerando flujo pistén para el gas en
la fase emulsidn

Este modelo considera validas la mayor parte de supo-
siciones hechas en el modelo anterior; la diferencia fun-
damental consiste en suponer que el gas en |a fase emul-
sion atraviesa el lecho fluidizado en flujo piston con una
velocidad constante (U ). Lo anterior implica que se
mantienen validas todas las suposiciones del modelo
anterior, menos la iii. El desarrollo matematico es muy
similar al del caso anterior; la Unica diferencia radica en
el hecho de que los balances para el gas en la fase emul-
sion estan representados por ecuaciones diferenciales
de primer orden en lugar de ecuaciones algebraicas; los
balances para la fase burbuja y para las particulas son
iguales que en el caso del modelo |, ya que permanecen
validas las consideraciones hechas sobre estas dos fases.

Cen lo anterior, solo se presentan a continuacién
las ecuaciones de balance para la fase emulsién.

* Balance de masa

dC o K
e = (13 -.. 2 ':
dz £, U, (1-8) (Ca -Cu)
1 CONsSUmo en (28)
£, UA (1-8) |las particulas

* Balance de energia

[ m
| 0
T, =T
-:r_,L!_{u-ﬁ]" .
|
]+ fl-rg ) [Calor penerado por 7
|
By U A, (1-8) | reaccion en wnl’wImJ
G | | eml.A0-8]
= !
& e, C, +c,C, . ~ .
P +L.-|I|LIN tlh_l:".ii"fr\:lx_'h-*{ 1= :-.-!u. T, )
£, U, (1-8) il

a0, acy, xl,h (T, =T, )
=|e Gy =Ty e
[" z M ]‘T ) A, U, (1-8)

La solucion de este modelo se obtuve por integra-
cion numérica y simultinea de las ecuaciones de balan-
ce de masa para cada uno de los mondmeros, y de ba-
lance de energia para las fases burbuja y emulsion; el
sistema de ecuaciones diferenciales esta acoplado, como
en el caso anterior, con los modelos de crecimiento y
de distribucion de tiempos de residencia.

= RvEs

(29)
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El programa se utilizé para predecir el comportamien-
to del reactor de lecho fluidizado mediante la variacion
de diferentes parametros y propiedades; podria decir-
se que cualquiera de las variables de entrada tendra un
efecto sobre las demds; sin embargo, debido a la gran
cantidad de posibilidades que lo anterior implica, se de-
cidié seleccionar algunas de las variables que se consi-
deraron més importantes. Estas son:

* Diametro del catalizador.
* Flujo del catalizador.
* Velocidad superficial del gas.

También se utilizé el programa para comparar los
dos modelos implementados.

Las variables de respuesta para cada uno de estos
analisis son las siguientes:

* Conversion (X) de cada uno de los monémeros.

* Temperatura de la fase emulsion (T ) para el caso
del modelo de mezcla perfecta, y perfil de tempe-
ratura para esta misma fase en el caso del modelo
de flujo piston.

* Didmetro medio del polimero obtenido (d ) .

* Flujo de polimero obtenido (F ) .

* Productividad (P). Definida en este caso como la
relacion de masa de polimero producide por uni-
dad de masa de catalizador.

* Distribucion de tamanos dentro del reactor [P(r)].

En la tabla | se muestran en forma general las con-
diciones utilizadas en las diferentes simulaciones.

Tabla 1. Condiciones generales para las diferentes
simuiaciones

Variabla Valor
Diametro del reactaor m 25
Altura def reactar m B
Ternperatura de alimentacion K 34315
Temperatra de pared K 330
Presidn de operacidn bar 38
Diémetro del catalizador wm 50
Flupo del catalzador a'h 720
Velocidad superficial del gas cmyfs 35
Difusividad de C, y C, cmi/s 0,000001

Influencia del diametro del catalizador

Dentro de la bibliografia consultada se encontrd que
normalmente el tamafo del catalizador alimentado a
un reactor de lecho fluidizado estd entre 30 y 100 pum;
por tanto, para verificar la influencia de esta variable se
corrié el programa para los siguientes tamanos de cata-
lizador: 20, 40, 60, 80 y 100 um. Los resultados se re-
gistran en la tabla 2, y en la figura B se presentan las
distribuciones de tamano obtenidas.

Tabla 2. Resultados para la variacion en el diametro del
catalizador

cal xc] xl:i -[: tl'l’m' F1 P
wm % % (€ ka/s) (kg/g)

20 179 204 97 488 261 1307
a0 104 131 85 812 170 848
60 074 09 80 1201 128 640
80 057 075 77 149 104 518
100 0,46 0,59 5 1.746 0,94 468
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40 pm, B0 pm y B0 pm d

y & curva asociada a 100 pm, sobre el eje vertical d

e legrs

De acuerdo con los resultados presentados en la
tabla anterior, se ve como esta variable afecta de mane-
ra significativa el comportamiento del lecho fluidizado,
tanto en las condiciones de operacion, reflejadas en la
temperatura de la fase emulsion, como en las caracte-
risticas y cantidad de producto obtenido. Se considera
que la explicacién basica para el comportamiento en-
contrado esta relacionada con el control difusivo que
existe en el interior de la particula de polimero en cre-
cimiento; asi, particulas con un tamano inicial “peque-
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fo” no presentan mayor restriccién a la llegada de los
menémeros hasta los centros activos del catalizador, lo
que hace que la conversion sea mayor que en el caso de
particulas originales de un tamafio “grande”; al haber
mayor cantidad de monémeros reaccionando, el calor
liberado es mayor y por tanto la temperatura de la fase
emulsiva aumenta, al igual que las demas variables pre-
sentadas, con excepcion del diametro final de la parti-
cula de polimero obtenido que, como era de esperar-
se, es proporcional al tamafio original del catalizador.

Otro aspecto importante esta relacionado con la fi-
gura 8, donde se registran las distribuciones de tama-
fios obtenidas en las cinco simulaciones realizadas. Se
debe observar que todas las distribuciones estan
sesgadas hacia el radio mayor en cada uno de los casos,
y muy especialmente en el caso de los tamanos de 80 y
|00 pim. La explicacién de este comportamiento se aso-
cia con los impedimentos difusivos para que los
monémeros alcancen los centros actives del cataliza-
dor y con la desactivacion de los centros activos del
mismo. Puede decirse que en los cinco casos estan ac-
tuando los dos fenémenos, pero en el caso de 80 y 100
lim los fenomenos de desactivacion del catalizador son
mas palpables debido a que el tiempo medio de resi-
dencia de las particulas es mayor. Para verificar la hipo-
tesis anterior, se realizaron las siguientes pruebas:

* Una forma de disminuir el tiempo de residencia de
las particulas es aumentar el flujo de catalizador; por
tanto, se realizd una simulacién tomando como base
una alimentacion de particulas de 100 pm y un flujo
de catalizador de |.400 g/h.

* Para verificar la influencia de la desactivacion de los
centros activos del catalizador, se realizé una simu-
lacién variando la constante de desactivacion de és-
tosde 7,61x10° s a 9x10* s', y partiendo nueva-
mente de una alimentacion de particulas de 100 pm.

Para estas dos pruebas no se modificaron las demas
variables presentadas en la tabla I. En la figura 9 se
muestran las distribuciones de tamanos para el ensayo
original de 100 um (denominado como | dentro de la
grifica) y para las dos pruebas descritas (2 para el caso
de aumento en el flujo de catalizador y 3 para la dismi-
nucion en la constante de desactivacion).

= Cost
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Se debe observar que la disminucién del tiempo de
residencia, mediante el aumento en el flujo de cataliza-
dor, hace que la distribucion se comporte en forma si-
milar a las distribuciones de la figura 8; por otro lado, la
disminucién en la constante de desactivacion conduce
a un distribucion de tamarios “normal”; con lo anterior,
podria decirse que en este Ultimo caso, a pesar de pre-
sentarse el impedimento difusivo, el que gobierna real-
mente la distribucién es el fendmeno cinético asociado
con la desactivacion de los centros activos.

Influencia del flujo de catalizador

Para el estudic de esta variable se realizaron cuatro
corridas, probando los siguientes flujos: B0O, 1.000,
1.200 y 1500 g/h de catalizador alimentado al reactor.
El modelo utilizado fue el de mezcla perfecta, en tanto
que las condiciones generales para la realizacion de la
simulacién son las mismas de la tabla |. Los resultados
obtenidos se presentan en la tabla 3, junto con la figura
10, donde se registran las distribuciones de tamano para
estas simulaciones,

Tabla 3. Resultados para la variacion en el flujo de
catalizador
FF XC, X& T fjum F P
g/l %) (%) (C} [ka/s)  {ka/g)
8O0 088 112 82 1020 154 692
1.000 1,09 132 BE .00 1.89 6.81
1200 128 151 a0 999 2,26 B6.78
1500 161 182 96 992 281 G678

[ s sy
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El comportamiento observado con esta variable di-
fiere en forma apreciable del que se presenta cuando
sevaria el tamano del catalizador. 5e debe observar que,
por ejemplo, el tamafo del polimero obtenido es prac-
ticamente el mismo para los cuatro ensayos; la produc-
tividad (masa de polimero por unidad de masa de cata-
lizador) presenta una ligera variacion, que tiende a
estabilizarse a altos flujos de catalizador; sin embargo,
esta variable es importante ya que controla la cantidad
de polimero que se puede obtener del reactor y, por
ende, afecta el tiempo medio de residencia, la conver-
sion y la temperatura de la fase emulsiva. En cuanto ala
distribucién de tamafos, esta nuevamente gobernada
por los procesos difusivos y cinéticos que se presentan
durante el crecimiento de la particula polimérica; sin
embargo, en este caso la variacién no es tan marcada
como cuando se cambia el tamafo del catalizador ali-
mentado, pero de todas formas se ve que la tendencia
es a obtener una distribucién mas amplia a medida que

aumenta el flujo de catalizador,
Tabla 4. Resultados para la variacion en la velocidad
superficial del gas
%G XG0 T pimk F P
{g/h) (%) (%) (C} (ka's] (ka‘gl
25 1,09 1,37 BE 1.080 1,64 812

40 0,79 1,02 B1 1030 1.4 104
G0 064 0483 I 998 128 638
B0 055 072 5 982 12 609
120 046 060 IL 860 114 5.71

Influencia de la velocidad superficial
del gas

Para el estudio de esta variable se realizaron cinco co-
rridas, probando las siguientes velocidades para el gas
alimentado: 25, 40, 60, 80 y 120 cm/s.

Muevamente, el modelo utilizado fue el de mezcla
perfecta; las condiciones generales para la realizacion
de la simulacién son las mismas de la tabla |. Los resul-
tados obtenidos se presentan en la tabla 4, junto con la
figura |1, donde se muestran las distribuciones de ta-

mafio para estas simulaciones.

Distribucion de Tamafos
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De acuerdo con los resultados arrojados por las si-
mulaciones, se observa cémeo una alta velocidad super-
ficial del gas disminuye todas las variables de respuesta
analizadas; lo anterior puede explicarse desde el punto
de vista del comportamiento hidrodindmico de un le-
cho fluidizado, en el que, al incrementar la velocidad
superficial del gas, aumentan en igual forma las veloci-
dades de las fases burbuja y emulsion, lo cual lleva a su
vez a una disminucién en los coeficientes de transfe-
rencia de masa y calor entre estas dos fases, condu-
ciendo al resultado que se esta presentando. El hecho
de que la temperatura de la fase emulsiva vaya disminu-
yendo hasta aproximarse a la temperatura del gas de
alimentacion también se explica desde este mismo punto
de vista, teniendo en cuenta que el coeficiente de trans-
ferencia de calor hacia las paredes del reactor crece
con el incremento en la velocidad superficial del gas,
debido a que el tamafio de las burbujas, y por tanto el
grado de mezcla dentro del reactor, es mayor.
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Comparacion entre los dos modelos

Los resultados de todas las pruebas presentadas hasta
el momento se obtuviercn con el modelo de mezcla
perfecta para el gas en la fase emulsion; dicho modelo,
como ya se ha establecido, implica concentracion y tem-
peratura uniforme en dicha fase; sin embargo, dado que
se modeld también el reactor considerando flujo pistén
en la fase emulsién, se efectud una comparacién entre
las predicciones hechas por los dos medelos. Los
parametros para la realizacion de las simulaciones fue-
ron los mismos de la tabla |; por otro lado, enlatabla 5
se presenta un comparativo de los resultados obteni-
dos, y en la figura |12 se muestran las distribuciones de
tamafio que se obtienen con cada uno de los modelos.

Tabla 5. Resuitados de los ensayos confrontando los
dos modelos

CSTR PFR
X C, (%) 147 540
X C, (%} 1,76 6,94
T.(0) 97 118
d (wm) 1.100 1218
F, Ikg/s) 2,65 3,69
T (h) 1,01 0,80
P (kg/g) 9,54 133

De acuerdo con los resultados obtenidos se ve
como, salvo el tamafno de particula, todas las demas
variables presentan un incremento cuando se utiliza el
modelo de flujo pistén, lo cual esti de acuerdo con los
conceptos basicos del disefio de reactores. Se sabe que
&l comportamiento real del gas en la emulsion para un
reactor de lecho fluidizado no es ni de mezcla perfecta
ni de flujo piston. Aunque en general se acepta mas el
primer modelo, se considera en este caso, no obstante,
que la situacion del reactor real debe ser un intermedio
entre los dos resultados presentados.

Coapw - Comie
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LisTan IMBOI
AR, Concentracion del cocatalizador.
C.  Concentracion del monomero i dentro de la

particula de polimero en crecimiento (mol/T).

C, Concentracion del monémero i a la entrada del
reactor (mol/l).

Cm Concentracion del monémero i en la fase bur-
buja (mol/l).

C,_ Concentracion del mondmero i en la fase emul-
sion (molfl).

. Capacidad calorifica del polimero (cal/g.K).
Capacidad calorifica media de los mondémeros
en la fase emulsién (cal/g.K).

dp Diametro de la particula polimérica.
D Difusividad efectiva del mondmero i en el in-

terior de la particula de polimero en creci-
miento (cmi/s).

G(r,r) Funcion definida por la ecuacion 24.

F Flujo de catalizador entrando al reactor (g/h).

F Flujo de polimero saliendo del reactor (g/h).

h Coeficiente de transferencia de calor fluido -
particula (cal/em® s.K).

H Altura del reactor (cmj.

H Coeficiente de transferencia de calor desde la
fase burbuja hasta la emulsion (calfem?hK).

kds (j) Constante de velocidad de desactivacién (s').

k, Conductividad térrmica del polimero (calfem.s.K).

kf(j) Constante especifica de velocidad para la reac-
cion de activacion (I/mol.s).

kfs, (j) Constante especifica de velocidad para la reac-
cion de transferencia espontinea de actividad (I
maol.s).
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k, Coeficiente de transferencia de masa entre la fase
emulsién y la particula (cm/s).

ki (j Constante especifica de velocidad para la reac-
cién de iniciacion con el monémero i (imol.s).

kp, (i) Constante especifica de velocidad para la reaccién
de adicion del monomero k a una cadena con
monomero terminal i, sobre un sitio tipo j (I/mol.s).

kt(1,2) Constante de velocidad de transformacién de
sitios tipo | en sitios tipo 2 (s').

M,  Propileno monémero.

H!

(Mad) Monémero i total adicionado a la particula

Etileno mondémero.

polimérica desde el tiempo t=0 hasta el tiempo
t (mol).

MW, Peso molecular del mondmero | (propilenc).
MW, Peso molecular del mondmero 2 (etilenc).
N’ (j) Sitio potencialmente activo tipo j.

M (0,j) Sitic active del tipo | que no tiene ningdn
monémero adicionado.

N, (j) Sitio inactivo del tipo j.

M(1.j) Cadena polimérica de longitud [, con monémero
terminal i.

N, (r.j) Cadena polimérica de longitud r, con monémero
terminal i, unida a un centro activo del tipo j.

P (R) Funcién de distribucién de tamarios en la corrien-
te de salida del reactor.

Q (r,]) Cadena polimérica inactiva de longitud r desa-
rrollada sobre un sitio tipo j.

r Coordenada radial y posicion radial.
Radio externo de la particula de polimero (va-
riable con el tiempo) (em).

R,  Velocidad total de polimerizacion del monémero
i (mal/l.s).

t Tiempo.

T,  Temperatura de entrada de los mondmeros al
reactor (K).

T, Temperatura del gas en la fase emulsién (K).

T,  Temperatura de referencia (K).

T,  Temperatura de pared del reactor (K).

U, Velocidad superficial del gas (cm/s).

U, Velocidad de ascenso de las burbujas (cmys).

v Volumen de la particula polimérica (em?).

W Peso del lecho (g).

¥ (0,j) Primer momento de la distribucién de longitu-
des de cadena del tipo j.

z Distancia axial.

Alfabeto griego
8 Fraccion de burbujas dentro del lecho.
£,  Fraccidn de vacio (porosidad) en condiciones de

fluidizacién minima.
p,  Densidad de la particula polimérica (g/cm’).
R(r)  Funcién de crecimiento de las particulas (dr/dt).
T Tiempo medio de residencia (h).
u Viscosidad promedio de la mezcla de moné-
meros en |a fase emulsién (F).
AH  Calor de reaccién por la adicién del mondmero

i (cal/mol).
Subindices
i Mandmero.
n Envoltura, capa.
Superindices
k lteracién
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