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Resumen

E: presente trabajo documenta el proyecto de investigacion sobre la prediccion de la

distribucion de pesos moleculares (DPM) en las polimerizaciones por crecimiento de
cadena haciendo uso de herramientas de software y hardware convencionales. La
investigacion se enfoca a dos métodos de polimerizacion: La polimerizacion por radicales
libres en el proceso por lotes y continuo en reactores de mezcla completa, con aplicacion a
la sintesis del polietileno de baja densidad, PEBD; y la polimerizacion por coordinacion via
metalocenos en la operacion semicontinua, con aplicacion a la sintesis del polietileno de
alta densidad, PEAD. Para ambos métodos se presentan los modelos cinéticos a partir de
los cuales se obtienen las ecuaciones diferenciales que describen el comportamiento
cinético (velocidad de polimerizacion) asi como la evolucion de la concentracion de las
diversas especies quimicas, a partir de las cuales podemos obtener la DPM del polimero. En
el caso de la polimerizacion via metalocenos se presentan resultados de un programa
experimental realizado para prueba del modelo y ajuste de parametros. En este programa
experimental de 16 pruebas se estudio el efecto de 3 variables de operacion importantes: el
tiempo de reaccion; la concentracion de agente de transferencia de cadena, Hy; y la
concentracion de comondmero. Estas variables de la operacion tienen interés, tanto en la

préctica industrial, asi como para fines de modelamiento.

Se desarrollan estrategias de programacion para la simulaciéon de los modelos de
polimerizacién y se presentan resultados de simulacion para el modelo de radicales libres y

resultados de experimentacion/simulacion para el modelo de coordinacion.

Se destacan los siguientes resultados en la modelacion por radicales libres

convencionales que incluye transferencia al polimero: i) Se comprobo que la transferencia



al polimero produce asimetrias considerables (“hombros”) en la forma de la distribucion de
pesos moleculares del polimero asi como una alta polidispersidad; ii) El célculo de la DPM
en el proceso continuo, CSTR, es factible mediante una estrategia de simulaciéon que

permite tratar el acoplamiento de las distribuciones de cadenas vivas y muertas.

En la modelacion de la polimerizacion por coordinacion via metalocenos se encontrd que
el modelo estandar de polimerizacion por coordinacion'® representa adecuadamente el
sistema de polimerizacion analizado experimentalmente y puede ser empleado para el
calculo directo de la distribucion de pesos moleculares. Estos resultados confirman la
hipotesis del estudio respecto a la capacidad con que se cuenta actualmente para realizar el
calculo directo de la DPM en la polimerizacién por adiciéon empleando herramientas de
hardware y software convencionales. Consideramos que esto es una contribucion original

de este trabajo.

Otro resultado a destacar en esta parte fue la implantacion de una técnica de monitoreo
cinético por calorimetria de la polimerizacion por coordinacion via metalocenos que tiene
como caracteristicas que su aplicacion por parte del quimico practicante es sencilla y no
requiere de instrumentacion sofisticada. Esta técnica se compar6 y valido con la técnica

mas convencional de medicidn directa del consumo de etileno.
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Antecedentes

Dentro de las caracteristicas mas distintivas de los polimeros se encuentran el peso

molecular, PM, y la distribucion de pesos moleculares, DPM. Por ejemplo, un polimero
tiene propiedades de interés s6lo cuando su peso molecular rebasa un cierto valor minimo
cuya magnitud depende de las fuerzas intermoleculares'. Por otra parte, la distribucion de
pesos moleculares determina en buena medida propiedades del polimero como las
mecanicas y las de flujo que son importantes en las aplicaciones de los polimeros. En forma
préctica, la DPM es caracterizada parcialmente por parametros representativos como los
pesos moleculares promedios (promedio en numero, promedio en peso, promedio z, etc.),
asi como por su polidispersidad, PDI, la relacion entre los pesos moleculares promedio en

, 2
peso y niimero”.

La naturaleza distribuida de los pesos moleculares de los polimeros proviene del gran
nimero de reacciones serie-paralelo involucradas en su sintesis y por ello, el mecanismo
cinético determina la forma particular de la DPM que se obtiene’. El hecho de que el peso
molecular no presente un valor fijo para un polimero - a diferencia de lo que ocurre en las
especies no poliméricas de bajo peso molecular - hace mas compleja su caracterizacion y
requiere de su estudio y tratamiento como distribuciones estadisticas tanto en forma teorica

como experimental.

La forma de la DPM afecta propiedades reologicas importantes como es la viscosidad, la
cual muestra un comportamiento no-newtoniano para fluidos poliméricos, esto es, la
viscosidad depende del esfuerzo aplicado. Asimismo, la mayor amplitud de la DPM se
refleja en un mayor carcter no-newtoniano del polimero*’. De las consideraciones
anteriores es evidente la importancia tecnologica de la DPM pues determina propiedades

fundamentales de los polimeros que inciden en las aplicaciones®.



Por otra parte, frecuentemente los centros de investigacion y universidades reciben
requerimientos de los principales productores de resinas para resolver problemas que de
una u otra manera necesitan o se beneficiarian enormemente de la prediccion de la DPM
completa y de como los cambios en el proceso de polimerizacion afectan la forma de la
distribucion. Por ello seria invaluable contar con una herramienta de prediccion de la
distribucion completa de pesos moleculares basada en principios cientificos: conocimiento
detallado de la cinética de polimerizacion y de las variables relevantes de proceso (nivel de
mezclado, control de temperatura, etc.). Una solucion practica a la que en ocasiones
recurren las empresas es contratar o rentar el uso de algun paquete comercial de simulacion.
Esta solucién no es la ideal pues los paquetes de simulacidon contienen suposiciones o
simplificaciones que no necesariamente se aplican al caso de interés y ademas distrae los
esfuerzos de los ingenieros en conseguir la herramienta, implementarla y entrenarse en su
uso. Adicionalmente, el costo de la renta o uso del paquete generalmente es significativo.
Finalmente y mas importante, la mayoria de los paquetes comerciales de simulacion en
polimeros (salvo notablemente Predici’’) solamente calculan los promedios de los pesos
moleculares y no la DPM completa, la cual como ya se menciono, resulta importante

conocer y predecir en muchas situaciones practicas.

Una buena parte de los procesos de polimerizacion de interés industrial pertenecen a la
familia de procesos por reaccion en cadena o adicion. Algunas quimicas de polimerizacion
que caen en esta categoria son radicales libres, anidnica, catidnica y polimerizacién por
coordinacion via Ziegler Natta. Aunque evidentemente existen diferencias importantes en
los procedimientos experimentales de cada una de estas quimicas y en sus detalles
mecanisticos, es posible desarrollar una descripcion unificada de los mecanismos (stper-
conjunto) que englobe a cada mecanismo especifico como un subconjunto particular. El
mecanismo general se puede traducir en modelos matematicos y algoritmos de solucion de
los modelos matematicos (simuladores) que describen la cinética y la evolucion de la
distribucion de pesos moleculares de cada una de estas quimicas. De esta forma, una
herramienta general se podria adaptar, mediante cambios menores, a representar procesos

especificos tan diversos como la polimerizacion de etileno via radicales libres (el caso de



baja densidad, PEBD), via metalocenos (empleado para la produccion de polietileno de alta

densidad, PEAD) o polimerizacion radicalica controlada.

Este proyecto consiste entonces en desarrollar tales herramientas y validarlas para
algunos sistemas de reaccion especificos con un planteamiento experimental orientado a
ese fin. Aunque el origen del presente proyecto es muy practico en el sentido de cubrir una
necesidad tecnologica, es evidente que también contiene elementos cientificos relevantes y
originales, especialmente si se aplica a experimentos en polimerizaciones relativamente
novedosas como polimerizacion por coordinacion via metalocenos y a la prueba de

mecanismos propuestos y no totalmente elucidados.

A manera de ilustracion, el siguiente esquema describe un mecanismo simplificado para

. . ., . . 10
polimerizacion por radicales libres .

Descomposicion de iniciador:
kg
I — 2R
Iniciacion de cadena:
k;
M+R- —> Py
Propagacion:
Kp
P, + M—™ > Py
Terminacioén por combinacion:
Kic
Py +Pm —> Dpim
Terminacidn por desproporcion:
Kid
Py +Py— D, + Dy
Transferencia de cadena al polimero:
ks
P,- +Dp, > D+ Py
Transferencia de cadena a especies pequefias:

kea
Prr+A——> D,+A-



Inhibicion:
kInh
R+ In—/m> Q

donde I = Iniciador, R = Radical libre, M = Monomero, P; = Cadena de polimero activa
de longitud i, D; = Polimero con i unidades, A = Agente de transferencia de cadena
(mondémero, solvente, etc.), In = Inhibidor de radicales libres, Q = Especie no reactiva, k; =

Constante cinética de la reaccion i.

Los mecanismos de polimerizacion por adicién ionica (anidnica y catidnica) y por
coordinacion (ZN y metalocenos) siguen un esquema cinético con muchas analogias
respecto al descrito. En el caso de la polimerizacion por coordinacion las centros activos
son del tipo complejo catidnico, sin embargo el mecanismo de adicion es esencialmente el

mismo desde el punto de vista cinético.

La descripcion de la DPM completa consiste en traducir el mecanismo cinético conocido
o propuesto en ecuaciones que describan la evolucion de las concentraciones de las
especies poliméricas de todos los tamafios'®. Esto resulta en un sistema de ecuaciones
diferenciales ordinarias (EDO’s) que se deben resolver para conocer la evolucion en tiempo
de la DPM completa. Aunque algunos casos simples se pueden resolver analiticamente,
normalmente se requiere de métodos numéricos para integrar el sistema de EDO’s
resultante'*"*. El principal reto en la solucion tedrica de este problema es que, dado que se
tiene que plantear una EDO para cada especie polimérica de longitud diferente (vivas,
durmientes o inactivas), el sistema de ecuaciones resultantes puede contener cientos o miles
de ecuaciones a resolver. Historicamente hay pocos reportes de solucion directa del sistema
completo de EDO’s debido en buena parte a las limitaciones de los equipos de computo en
cuanto a tiempo de procesamiento y memoria; de ahi que los primeros calculos de ese tipo
usaban stper-computadoras'®. Sin embargo, con el crecimiento acelerado de la velocidad
de los procesadores, la disponibilidad creciente de memoria RAM y los algoritmos
eficientes que se han venido mejorando, los equipos actuales de escritorio son capaces de
resolver en tiempos razonables (minutos u horas) problemas que anteriormente requerian

una super-computadora. En un trabajo reciente de nuestro grupo (el departamento de



polimerizacion del CIQA, centrado en la modelacion/simulacién de polimerizaciones) se
describe la prediccion de la DPM completa en algunos sistemas selectos de polimerizacion
por adiciéon'®. Aunque se prevé la potencialidad de la técnica se requiere més generalidad

en el planteamiento para cubrir un campo amplio de sistemas.

En la literatura hay varios reportes de otros métodos aproximados para resolver la DPM
completa que se han utilizado y que cabe comentar brevemente. Una técnica reportada
consiste en aproximar la longitud de cadena del polimero por una variable continua, lo que
sustituye el sistema de EDO’s por una o dos ecuaciones diferenciales parciales (en tiempo y
longitud de cadena), las cuales se resuelven mediante métodos de residuos ponderados'>
tales como el método de Galerkin o colocacion en elementos finitos™**®, Otra técnica
consiste en aplicar directamente métodos de residuos ponderados, Galerkin, con polinomios
de variable discreta sin pasar por la aproximacion continua (método utilizado por Predici)

al sistema de EDO’s. "

No obstante la variedad de métodos que existen para resolver la DPM o parametros de
ella, se observa que no existen reportes en la literatura de técnicas directas del calculo
completo de la DPM que aprovechen las grandes facilidades de computo tanto en hardware

como en software que existen actualmente. Esto sera el objetivo del presente estudio.
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Hipotesis

La hipotesis del presente trabajo de tesis doctoral establece que es posible desarrollar un

método general y practico para predecir la DPM completa en diversos procesos de

polimerizacién por adicion mediante el calculo directo a partir del esquema cinético.

La generalidad del método consiste en que sera posible emplearlo en gran numero de
esquemas cinéticos de polimerizacion por adicion como el de radicales libres incluyendo
efectos como transferencia al polimero y rompimiento aleatorio de cadena, asi como en
polimerizaciones por coordinacion via metalocenos. El sentido practico del método deriva
del hecho de que los programas de computadora requeridos se podran ejecutar con

hardware y software convencional.
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Objetivos

Se tienen los siguientes objetivos en el proyecto de tesis doctoral:

1. Implementar una metodologia numérica para resolver las ecuaciones de la DPM
completa mediante solucion directa de las EDO’s y contar con una herramienta de tipo

general para este tipo de problemas.

2. Desarrollar y ejecutar un plan experimental en la polimerizacion por coordinacion de
etileno via metalocenos con el fin de contar con datos para probar los modelos de calculo

de la DPM.

3. Modelacion de la polimerizacion por coordinacion via metalocenos y ajuste de
parametros con datos experimentales. El modelo debera poder predecir la DPM completa y

se podran emplear técnicas de programacion convencionales.



A

Parte teorica.
Los modelos para el calculo de la

Distribucion de Pesos Molecuares (DPM)

En esta seccion se describen el modelo de la polimerizacion por radicales libres asi

como el modelo estandar de la polimerizacion por coordinacion. Se pone especial atencion
en su empleo para la prediccion de la distribucion de pesos moleculares mediante el calculo

directo a partir de los balances de poblacion.

4.1 El modelo de polimerizacién por radicales libres incluyendo transferencia al

polimero
4.1.1 Reactor por lotes

En la seccion de antecedentes se mostré un modelo general para las polimerizaciones por
crecimiento de cadena incluyendo el mecanismo de transferencia de cadena al polimero.
Considerando dicho mecanismo y aplicando balances de poblacion a un reactor de
polimerizacién por lotes llegamos al siguiente conjunto de ecuaciones diferenciales para las

. 28,29
cadenas vivas y muertas™ ",



Cadena viva de longitud 1,

%dﬂ(%m =kR*M + (keuM + ks S) X P(y,1)
y=1
+kp {(P(0,t) — P(1,)}M —{(kpuM + ks S)}P(1,t)

+ke {D(1L,0)} ZIP(YJ) - ke {P(L,0)} ZIYD(YJ)
y= y=

- (kg ki) P(1,0)} ZP(y,1) P(1,0)=0
y=1
Cadenas vivas de longitud x >=2,

%dﬂ(%ﬂ = kp {(P(x-1,t) — P(x,)}M —{(kpuM + kg5 S)}P(x,1)

+kep {xD(x,t)} ZP(y.t) - kep P(x,t)} ZyD(y.t)
y=1 y=1

- (ket ko) P(x,1)} Z P(y,t) P(x,0)=0
y=1
Cadenas muertas,

J—EdDdi(’t = —{(keuM + ks )IP(x,1) - kp {xD(x,t)} EP(y,t)

+ kpP(x,t) ZyD(y,t) + kiaP(x,t) X P(y,1)
y=1 y=1

x-1

# 3k Z POOPGY Dx.0) =0

4.1.1.1)

4.1.1.2)

(4.1.1.3)




Donde P y D son las distribuciones de cadenas vivas y muertas, en concentraciéon molar;
x ¢ y indican la longitud de cadena; t es la coordenada del tiempo; M, S, R* son
concentraciones de mondmero, solvente y radicales primarios respectivamente; V es el
volumen de reaccion; k, es la constante cinética de propagacion; kev, Kss, ke, son las
constantes cinéticas de transferencia al mondmero, solvente y polimero, respectivamente;
ki v ki son las constantes cinéticas de terminacion por combinacion y por desproporcion,

respectivamente.

Los balances de poblacion de las cadenas se complementan con los balances de masa

para el iniciador y el mondémero,

%djdﬂm = kql(t) 1(0) = Io 4.1.1.4)

%Md;[m — -kpM(t) 2 P(y,t) M(()) =My (4 1 15)
y=1

Donde I y M son las concentraciones molares de monoémero e iniciador; kq y k,, son las

constantes cinéticas de descomposicion de iniciador y de propagacion, respectivamente.

En la polimerizacion convencional por radicales libres con longitudes de cadena del
orden de miles o mas unidades monoméricas, se cumple la condicion de estado cuasi-
estacionario en las especies radicales”, esto es, las cadenas réapidamente alcanzan su
tamafio final y se puede asumir que su velocidad de cambio es cero (dP(x,t) = 0). Esto
facilita la solucion del conjunto de ecuaciones anterior, pues se pueden resolver en forma
recursiva las ecuaciones de la distribucion de las cadenas vivas, que ahora son ecuaciones
solamente algebraicas. Haciendo esta simplificacion, llegamos a las expresiones para la

distribucion de las cadenas vivas,
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kM

PO =Pl -y oS - oM P (4.1.1.6)
PO =M kS E;wl\fa TP+ Ky 1D

"M + knsS Efﬂlw?\flnl KP + Ko © @.1.1.7)
W = :izyD(y,t) (4.1.1.8)

Donde P es la concentracion de radicales; P(n,t) es la concentracion de cadenas
vivas de longitud n al tiempo t; p; es la concentracion total de cadenas muertas.
En la seccion 7.1.1 se muestran simulaciones con el modelo descrito aplicandolo a la

polimerizacion de etileno por lotes.
4.1.2 Reactor continuo de mezcla completa en estado no-estacionario

Empleando el mecanismo general de la polimerizacion por radicales libres como se
describi6 en la seccién de antecedentes y aplicando balances poblacionales a las distintas
especies en un un reactor de mezcla completa en estado no-estacionario, llegamos a un
conjunto de ecuaciones diferenciales ordinarias similar al descrito en el modelo por lotes,
ecuaciones 4.1.1.1 a 4.1.1.8, con la diferencia que ahora intervienen términos de flujo de

entrada y salida de las distintas especies al reactor.

™

Iy, Mo J LM
q —
]1;(("’%)) . P(x.0)
x — D(x,t)
—/

Fig. 4.1.2.1 Reactor de mezcla completa (CSTR) en estado no-estacionario.

Se ilustran los términos de flujo de entrada y salida al reactor. "



La modificacion de las ecuaciones del modelo por lotes resefiado en la secciéon anterior

se ilustra con los balances de iniciador y mondmero,

I(H)V

:

i = alo—al® - kel(®V 100) =1, (4.1.2.1)
Mdttﬂ = qMy —qM(t) - k,M(H)V ZIP(y,t) M(0) = M, (4.1.2.2)
-

Donde V es el volumen del reactor; q el flujo volumétrico de entrada/salida al reactor; [ y
M son las concentraciones de iniciador y mondmero; P(x,t) y D(x,t) son las concentraciones
de cadenas vivas y muertas; kg y k, son las constantes cinéticas de descomposicion de

iniciador y de propagacion, respectivamente.

La solucion del conjunto de ecuaciones no se puede realizar de manera directa y
secuencial, como si es posible en el caso de la polimerizacion por lotes, ya que la solucion
para las cadenas vivas depende de las cadenas muertas y éstas a su vez de las cadenas vivas
(acoplamiento debido a la transferencia al polimero). Sin embargo, es posible partir de un
estado inicial donde se conozca una distribucion inicial de cadenas muertas (por ejemplo
D(x,0) = 0) y llegar eventualmente a la solucion de estado estacionario. Esta situacion tiene
interés pues nos puede llevar a resolver el caso de multiples reactores CSTR en serie
aplicando el mismo conjunto de ecuaciones a cada reactor. El proceso de PEBD en

reactores autoclave de 4 zonas seria una aplicacion tipica para este modelamiento.

En la seccion 7.1.2 se presentan resultados de simulaciéon con el modelo para el reactor

CSTR
4.2 Modelacién de la polimerizacién por coordinacion via metalocenos

El modelo estandar para la cinética de la polimerizacion asume que las condiciones de
polimerizaciéon en los sitios activos son conocidas o estimadas a partir de parametros
globales del medio de reaccion . Para procesos en solucion, esto es, cuando el catalizador
no esta soportado, estas condiciones de reaccion, del reactor y del sitio de reaccion son
iguales y el modelo representa bien la polimerizacion. Sin embargo para procesos en slurry

y en fase gaseosa estas condiciones pueden diferir significativamente de las condiciones
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globales o promedio del reactor e incluso ser funcion de la posicion radial en la particula de
polimero. Para estos casos, el modelo estandar tiene limitaciones y se debe recurrir a
modelos considerablemente mas complejos que tomen en cuenta aspectos de morfologia de

particulas y de transferencia de calor y masa entre fases.

No obstante, en la practica, se ha encontrado que el modelo estandar cubre
adecuadamente la mayor parte de las necesidades de modelamiento de los procesos en
solucién y en slurry. Esto, aunado a una simplicidad en su tratamiento, lo ha posicionado
como la herramienta por eleccion para el modelamiento cinético de la polimerizacion por
coordinacion. Para los fines de este proyecto, se tomara el modelo estandar como base para
el calculo directo de la DPM completa. El empleo del modelo estandar para este calculo no

ha sido reportado y constituye una aportacion original del presente proyecto.

A continuacion se presenta una breve seccion tedrica con los fundamentos de la
polimerizacién por coordinacion para posteriormente desarrollar el modelo de Ia

. . . . - ; 18,19
copohmerlzacmn por coordinacién via metalocenos ™.

4.2.1 Polimerizacién por coordinacion de poliolefinas. Generalidades

Las poliolefinas como PE y PP son plasticos de alto consumo — commodities - que tienen
aplicaciones que varian desde utensilios caseros como recipientes, bolsas, aparatos
electrodomésticos, hasta productos de alta tecnologia como plasticos de ingenieria, partes
automotrices, dispositivos médicos, etc. Pueden ser amorfos o altamente cristalinos y

comportarse como termoplasticos, elastomeros o termofijos.

No obstante tanta versatilidad, ambos polimeros estan compuestos unicamente de atomos
de carbon e hidrogeno. Se podria hacer la pregunta de por qué se tiene tan notable rango de
propiedades y aplicaciones si estan formados por bloques de construccion tan simples. La
respuesta a esta pregunta radica en como estan conectados los atomos de hidrégeno y
carbon para definir la arquitectura molecular (o microestructura) de las poliolefinas. Ya que
la microestructura tiene un papel relevante en las propiedades de las poliolefinas, se
presentara una clasificacion estandar, conceptos basicos de microestructura, las principales
técnicas de caracterizacion quimica y fisico-quimica y se demostrara como estos conceptos

y técnicas son esenciales para el entendimiento de las poliolefinas.
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La parte mas fundamental del proceso de fabricacion de poliolefinas es el modo de
iniciar el crecimiento de las cadenas. En la industria, el PE puede ser producido mediante
iniciadores tipo radicales libres o mediante catalizadores de coordinacion, mientras que el
PP solo puede producirse mediante coordinacion. Cuando la polimerizacion del etileno se
hace via radicales libres, se obtiene el polietileno de baja densidad PEBD. La
microestructura y las propiedades del PEBD son muy diferentes a las de PE que se obtiene
mediante catalisis de coordinacion. En este apartado nos enfocaremos mas al analisis del
PE obtenido por coordinacion. El PEBD y su proceso de produccion se tocaran s6lo como

referencias, cuando sea oportuno.

La polimerizacion por coordinacion puede realizarse mediante catalizadores Phillips
basados en 6xido de cromo o Ziegler-Natta convencionales o basados en metalocenos o
metales de transicion de la serie tardia. Estos sistemas proporcionan una manera mas
versatil de sintetizar poliolefinas con cadenas de arquitectura molecular controlada. Esto es
asi porque el catalizador determina como se inserta el mondémero en la cadena en
crecimiento, definiendo efectivamente la microestructura de la cadena y gran parte de sus
propiedades. La investigacion por parte de la academia y de la industria sobre la
polimerizacion por coordinacion de olefinas ha sido muy dinamica desde los 1950’s, siendo
desarrolladas y optimizadas muchas familias de catalizadores con gran rapidez. En la
seccion 4.2.2 se hace un breve recuento de este extenso e interesante campo y se introduce

el mecanismo de polimerizacion por catalisis de coordinacion.

Aunque el catalizador es un componente crucial para determinar la microestructura del
polimero, no se debe asumir que una vez seleccionado el catalizador, se tienen pocos
grados de libertad en el control de la microestructura. Eso no es asi: es en este momento
cuando debe emplearse un conocimiento juicioso de ingenieria de reacciones de
polimerizacion para emplear el catalizador en su mas alto potencial. Varios fenémenos se
incluyen en el amplio abanico de ingenieria de reacciones de polimerizacion: cinética de la
polimerizacion, disefio de reactores de polimerizacion, resistencias a la transferencia de
masa y calor intra e interparticula, micro y macro mezclado, son todos topicos esenciales
para el disefio, operacion, optimizacion y control de reactores de poliolefinas y en general,

L. 27,30
de sus procesos de produccion™” .
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En la seccidbn 4.2.3 se describen los modelos mecanisticos de la cinética de
polimerizacion con catdlisis de coordinacion. Se derivan balances de poblaciéon usando lo
que se conoce como el modelo estandar para la cinética de polimerizacion de olefinas con
catalisis de coordinacion'®?’. También se muestra como se puede modelar los pesos
moleculares promedio usando el método de momentos. Se realiza la modelacion de los
pesos moleculares promedio para un reactor por lotes y se dan lineamientos para extender
el modelo a otro tipo de reactores como mezcla completa y tubular. Una aportacion original
del presente estudio es el desarrollo de la distribucion de pesos moleculares completa

mediante una extension directa del modelo estandar convencional.

Aun cuando algunos procesos de polimerizacion de etileno emplean catalizadores
homogéneos, la mayoria de los procesos utilizan catalizadores heterogéneos. Esto crea un
nivel de complejidad adicional puesto que se tiene la posibilidad de resistencias a la
transferencia de masa y calor intra e interparticula durante la polimerizacion. Si estos
fenémenos son significativos, estas limitaciones crean condiciones de polimerizacion no
homogéneas y conducen a microestructuras no uniformes. Se tienen muchos mas problemas
desafiantes cuando se emplean catalizadores heterogéneos, tales como crecimiento de la
particula, rompimiento, desarrollo, etc. Una sintesis de los aspectos mas relevantes de este

campo son tratados con detalle por Soares y col.'®?’

Finalmente, existen muy diversas tecnologias industriales para la produccion de etileno
por coordinacion. Central a la tecnologia, es el tipo de reactor. Las olefinas son los
monomeros que cuentan con la mas amplia gama de reactores y configuraciones para su
produccion, incluyendo reactores de tipo tanque agitado, reactores single y double loop,
reactores tubulares, reactores de lecho fluidizado, reactores de lecho fijo, etc. En cuanto a la
técnica de produccion ésta puede ser en masa, solucion, slurry y fase gas. En la literatura

. . . 18.27.2
especializada se encuentran compendios que tratan este tema de forma muy completa'®*"2%.
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4.2.1.1 Tipos de polietilenos. Clasificacién por microestructura

Las resinas de PE se clasifican en tres tipos principales: polietileno de baja densidad
(PEBD o LDPE), polietileno lineal de baja densidad (PELBD o LLPE) y polietileno de alta
densidad (PEAD o HDPE). La clasificacion tradicional distingue cada tipo de acuerdo a su
rango de densidad: Aproximadamente 0.915 — 0.935 gem™ para PEBD, 0.915 - 0.94 gcm™
para PELBD y 0.945 — 0.97 gem™ para PEAD. Resinas de més baja densidad (< 0.915) se
conocen como VLDPE o ULDPE. Polietileno con peso moleculares de varios millones es
llamado PE de ultra alto peso molecular (UHMWPE). Esta clasificacion de acuerdo a la
densidad y peso molecular promedio del etileno dice muy poco sobre su microestructura.
Una clasificacién mas completa, que toma en cuenta caracteristicas microestructurales, se

muestra en la figura 4.2.1.1

LDPE LLDPE/VLDPE HDPE

0.915a0.935 gem™ 0.914a0.94 gem™/ 0.94520.97 gem™
0.8820.912 gem™
Figura 4.2.1.1 Clasificacion de los polietilenos de acuerdo a su estructura de ramas y

densidad.

Las resinas PEAD y PELBD se producen mediante polimerizacion por coordinacion
mientras que PEBD se produce via radicales libres. La principal diferencia entre PEBD y
los otros tipos de PE es que PEBD tiene ramas cortas y ramas largas (SCB y LCB),
mientras que las resinas producidas por coordinacidn tienen sélo ramas cortas. La mayoria

de las resinas PEAD y PELBD se hacen mediante catalizadores Ziegler-Natta heterogéneos.
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Los catalizadores Phillips son muy importantes en la fabricacion de PEAD, pero no se
emplean para producir PELBD. Los catalizadores metalocenos pueden producir ambos,
PEAD y PELBD. El mercado de las resinas a base de metalocenos es pequeio, pero se ha
incrementado constantemente desde los 1990°s. Las resinas hechas con catalizadores de
metales de transicion de las series tardias es un desarrollo reciente que atin no alcanza un

nivel comercial.

El mecanismo de formacion de ramas en el PEBD es diferente del que se tiene en
polimerizacién por coordinacion; en PEBD, las ramas largas se forman por transferencia al
polimero y las ramas cortas por reaccién de back-biting. Por el contrario, en polimerizacion
por coordinacion las ramas cortas se producen por la copolimerizacion de etileno con a-
olefinas afiadidas exprofeso al reactor como comonomeros, tipicamente propileno, 1-
buteno, 1-hexeno o l-octeno. Las ramas largas estan practicamente ausentes en los
polimeros producidos por coordinacion. Esto es una consecuencia directa del modo de

crecimiento de la cadena, como se vera posteriormente.

Cuando una a-olefina se copolimeriza con etileno se forma una rama corta. Desde un
punto de vista de cristalinidad, la rama corta se comporta como un defecto en la cadena del
polimero, disminuyendo la densidad del polimero, su tamafio de cristal y su temperatura de
fusion. Por tanto, a mayor proporcién de a -olefina, menor cristalinidad. Las resinas de
PEAD tienen muy bajo contenido de a-olefina (tipicamente menor del 1%), mientras que el
contenido de comondmero se incrementa de LLDPE a VLDPE y ULDPE. Ademas, para el
mismo contenido de comonoémero, la densidad y el punto de fusion de un copolimero

generalmente decrece en el orden propileno > 1-buteno > 1-hexeno > 1-octeno.
4.2.1.2 Técnicas de andlisis de distribucion de pesos moleculares en el polietileno

Se emplean varias técnicas analiticas para caracterizar PE’s. Para los propositos del
presente estudio nos enfocaremos a la técnica mas comun para la determinacion de pesos

moleculares: el cromatografo de permeacion en gel de alta temperatura (GPC).

La distribucion de pesos moleculares es la mas fundamental distribucion microestructural
en cualquier polimero debido a la gran influencia en sus propiedades reoldgicas y

mecénicas. La mayoria de las poliolefinas comerciales son solubles en solventes clorados
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como triclorobenceno, solamente a temperaturas superiores a 120 °C y por lo tanto

requieren de alta temperatura para su analisis.

El GPC de alta temperatura es una técnica de cromatografia liquida que fracciona las
cadenas de polimero usando una serie de columnas empacadas con gel de poliestiren-
divinil-benceno con diversos tamafios de poro Las cadenas de polimero se separan de
acuerdo a sus volumenes en solucion: las cadenas de mayor volumen penetran solamente
los poros mayores y salen de la columna mas rapidamente que las cadenas con volimenes
menores. La concentracion masica del polimero que efluye de la columna se mide
comunmente con un detector de indice de refraccion (GPC/RI). Més recientemente se han
empleado detectores de infrarrojo (GPC/IR) debido a que éstos cuentan con una linea base
mas estable y tiene menor sensibilidad a fluctuaciones de temperatura en la celda de

medicion.

El analisis por GPC para cadenas de PE que tienen ramas largas es mas complicado
debido a que en estos polimeros, el volumen en solucién es funciéon no sélo del peso
molecular, sino también del tipo y nimero de ramas. Esta dificultad se puede solucionar
parcialmente con el uso de cromatografos del tipo GPC/RI-VISC, o aun mejor, afiadiendo
un dispersor de luz que directamente determina el peso molecular de la cadena que sale de
la columna (GPC/RI-VISC-LS). Si el cromatdgrafo cuenta con un detector LS, la medicion
de peso molecular es absoluta y no requiere de curva de calibracion. Debido a la
versatilidad de sistemas con triple detector y a la creciente complejidad microestructural de

las resinas de PE modernas, su empleo esta siendo cada vez mas comun.
4.2.2 Quimica de la polimerizacién por coordinacion
4.2.2.1 Tipos de catalizadores

Existen 4 grandes familias de catalizadores de coordinacion: Ziegler-Natta
convencionales, Phillips, metalocenos y metalicos de transicion tardia. En la tabla 4.2.2.1.1
y figura 4.2.2.1.1 se muestran sus estructuras quimicas representativas. Dos de estas
familias, Z-N convencionales y catalizadores Phillips, son consideradas del tipo multisitios,
lo que explica por qué producen polimero con propiedades no uniformes: cada sitio

produce una poblacién de polimero con propiedades caracteristicas. Los polimeros hechos
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con éstos catalizadores se pueden considerar como mezclas fisicas de polimeros de
caracteristicas ampliamente diferentes. Los catalizadores Z-N pueden ser homogéneos
(solubles en el medio de reaccion) o heterogéneos, mientras que los catalizadores Phillips
son solamente heterogéneos. En la tabla 4.2.2.1.1 se muestran las dos familias que pueden
considerarse de sitio Unico o casi Unico (single site catalysts, SSC): metalocenos y
metalicos de transicion tardia. Usualmente son solubles en el medio de reaccion, aunque
pueden ser soportados en medios que pueden ser organicos o inorganicos””>'. Cuando se
soportan los catalizadores metalocenos, su comportamiento cinético se ve fuertemente
afectado: notablemente, hay una reduccion sensible de la velocidad de polimerizacion; se
incrementa el tamafio de las cadenas (frecuentemente ampliandose la DPM); y en algunos
casos hay cambios en la estéreo y/o regio selectividad. Aun asi, se consideran catalizadores
single site, debido a que producen polimero de propiedades mucho mas uniformes que los

catalizadores Z-N convencionales.

Tabla 4.2.2.1.1 Principales caracteristicas de los catalizadores de coordinacion para la
polimerizacién de olefinas.

Tipo Estado fisico Ejemplos Tipo de polimero
Homogéneo VCl, VOCl; Uniforme
Z-N convencional
Heterogéneo TiCls, TiCly/MgCl, No uniforme
Phillips Heterogéneo CrO4/S10, No uniforme
Homogéneo Cp2ZrCl, Uniforme
Metalocenos
Heterogéneo Cp2ZrCl,/Si0, Uniforme
Metales de transicion tardia ~ Homogéneo Ni, Pd, Co, Fe/Diimina Uniforme
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Figura 4.2.2.1.1 Algunos ejemplos de catalizadores de coordinaciéon para polimerizacion

de olefinas: a) Z-N convencional; b) Phillips; ¢) Metalocenos; d) Metales de transicion

tardia.
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Los catalizadores Phillips y Z-N convencionales fueron los primeros catalizadores
empleados en la polimerizacion de olefinas. Fueron desarrollados en los 1950's y crearon
una revolucién en la industria de las poliolefinas; hasta el presente, son los catalizadores
dominantes para la produccion de poliolefinas. El polimero obtenido es de amplia DPM y
DCC (Distribucion de composicion de copolimero). El mas comtn de éstos catalizadores,
empleado actualmente, es el TiCly soportado en MgCl,, mientras que el primero que se
utilizé fue el TiCls cristalino. Gran parte del desarrollo de la tecnologia consiste en la
sintesis de un catalizador que garantice alta actividad, el peso molecular deseado, buen
control de la incorporacion del comonémero, selectividad estéreo y/o regio especifica y

adecuado desarrollo de la morfologia durante la polimerizacion.

Los catalizadores Z-N convencionales basados en Vanadio se emplean en la produccion
de eclastomeros EPDM. Permiten obtener polimero de microestructura uniforme, DPM
estrecha ¢ indices de polidispersidad cercanos a 2.0. Estos catalizadores generalmente
tienen velocidades de desactivacion elevadas y se emplean en procesos en solucion con

reactores de tiempos de residencia cortos.

Los catalizadores Z-N deben ser activados con un cocatalizador. Este consiste de un
compuesto de alquil aluminio, tal como trimetilaluminio, TMA, o trietilaluminio, TEA. Los
cocatalizadores son esenciales para el funcionamiento de los catalizadores Z-N
convencionales, metalocenos y metales de transicion tardia. Esto se demostrara

posteriormente, con la explicacion del mecanismo de coordinacion.

El desarrollo de los catalizadores Z-N es un capitulo de la historia de la ciencia que ha
sido motivo de fascinantes narraciones*>**. Tomando como ejemplo a los catalizadores para
propileno (ver tabla 4.2.2.1.2), los catalizadores originales tenian muy baja actividad y una
estereoselectividad muy pobre, requiriendo la eliminacion de residuos de catalizador y de
producto atéctico en el polimero isotactico. Por lo tanto eran necesarias varias operaciones

unitarias para purificar el polimero.
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Tabla 4.2.2.1.2 Evolucion de los catalizadores Ziegler-Natta heterogéneos para

polimerizacién de propileno.

Isotacticidad
Rendimiento (% solubilidad

Generacion Catalizador kg PP/g Ti  en heptano) Etapas del proceso

Eliminacion del catalizador

la TiCl3/AlEt,Cl 5 90 y producto atactico
TiCls/isoamileter Eliminacion del catalizador
2a /AICIy/AIE,CI 15 95 y producto atactico
MgCl,/Ester/TiC
3a 14/AlEt;/Ester 300 92 No requiere deashing
MgCl2/Ester/ No requiere deashing.
4a TiCly/AlEts/ 600 98 No requiere
PhSi(OEt); extrusion/peletizacion

Por otra parte, el PP producido con catalizadores modernos tiene una cantidad
insignificante de residuos de catalizador, ya que son de muy alta actividad y ademas tienen
muy bajo contenido de PP atactico, debido a su alta selectividad. Algunos catalizadores,
como los empleados en el proceso Spheripol, producen particulas grandes que no requieren

peletizacion.

Estos avances fueron posibles debido a dos desarrollos principales: el descubrimiento del
MgCl, como un soporte ideal para el TiCls (juntos forman un cristal donde los sitios activos
del TiCly son facilmente accesibles para el mondémero) y el empleo de agentes donadores de
electrones como éteres y ésteres que, en forma selectiva, modifican o envenenan los sitios

responsables de la formacion del PP atactico.
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Los catalizadores Phillips estan basados en Cr(IV) soportados en SiO,*'**. Se presentan
con la estructura tipica mostrada en la figura 4.2.2.1.1b. Tienen un comportamiento

diferente de los catalizadores Z-N debido a que:

1) No requieren cocatalizador;

2) La DPM se regula por las caracteristicas del soporte;
3) El catalizador requiere activacion a altas temperaturas;
4) Los tiempos de induccion largos son comunes;

5) El Ha, que es el agente de transferencia de cadena mas popular para los catalizadores
Z-N convencionales, metalocenos y catalizadores metalicos de las series tardias, no es

efectivo con los catalizadores Phillips.

Los catalizadores Phillips tienen muy baja reactividad con las a-olefinas por lo que no se
emplean para producir LLDPE. Sin embargo, son excelentes catalizadores para HDPE,
dominando una parte importante de este mercado, ya que conducen a polimeros de amplia

DPM (PDI > 10).

Los catalizadores metalocenos, por otra parte, son catalizadores de un solo sitio, que
producen una poliolefinas unimodales y de estrecha distribucion en su DCC y DPM con
PDI’s de 2, aunque bajo ciertas condiciones se pueden obtener productos de mas amplia
DPM. En la fig. 4.2.2.1.1c se muestra una estructura de metaloceno tipica. Los metalocenos
tuvieron gran impacto en la industria de las poliolefinas cuando fueron descubiertos en los
1980's, debido a que por primera vez, se podian producir PE's y PP's con microestructura
uniforme y controlada, sin las complejas correlaciones de DPM y DCC observadas con las

catalizadores Z-N de generaciones anteriores y con los catalizadores Phillips.

Los catalizadores metalocenos son llamados compuestos sandwich debido a que estan
formados por un atomo de un metal de transicion colocado entre dos anillos indenilo (Fig.
4.2.2.1.1c). Los anillos pueden estar conectados por estructuras puente (Me,Si en la figura)
de manera que se modifique el angulo entre los dos anillos. Alterando el ambiente
electronico y estérico del sitio catalitico, es posible modificar su reactividad y accesibilidad

produciendo poliolefinas con diferente microestructura. La Fig. 4.2.2.1.2 muestra como es

23



posible modificar gradualmente un disefio inicial para formar un complejo con
caracteristicas de polimerizacion muy diferentes. Una razon del éxito de los metalocenos es
su gran habilidad para producir diversos complejos con diferencias muy marcadas en

velocidad de polimerizacion, relaciones de reactividad de comondémeros, tamafos de

cadena, etc.’> .
R
X
Cl—M-~—CI
Cl—M—=ClI
X
X = C2H4, MGQSi M= Zr, Hf X:C2H4, MCQSi

X = MCQSi, C2H4

Figura 4.2.2.1.2 Diferentes estructuras de catalizadores metalocenos.

Los catalizadores metalocenos se han empleado para producir todas las poliolefinas de
uso comun y algunos de estos procesos se realizan en forma comercial. Los metalocenos se
pueden emplear directamente en procesos en solucion, pero requieren ser soportados para
los procesos slurry o en fase gaseosa. En este ultimo caso el soporte mas empleado es SiO»;

para los procesos slurry, un soporte muy utilizado es el MgCl,.

Cuando los catalizadores metalocenos se activan con compuestos comunes de alquil-

aluminio, tienen muy bajas velocidades de polimerizacion y se desactivan muy rapidamente
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via reacciones de combinacién bimolecular. En los 1980's Sinn®™ hizo el importante
descubrimiento de que un anidén voluminoso no coordinante como el 6xido de metil-
aluminio (MAOQ) podia estabilizar el catalizador metaloceno, eliminando de manera muy

efectiva la desactivacion bimolecular y obteniendo un catalizador estable altamente activo.

El MAO es un compuesto oligomérico con grado de polimerizacion de 6 a 20. A pesar de
su gran importancia, su estructura aun no se ha esclarecido completamente. En general, se
requiere un gran exceso de MAO para obtener actividades altas. Las relaciones Al/Metal de
1000 o mas son comunes para catalizadores en solucion. Los catalizadores heterogéneos
pueden usar relaciones menores, aunque por el orden 100 o mas. Se ha argumentado que
este exceso elevado se requiere para blindar los sitios activos uno de otro y prevenir las

reacciones de desactivacion bimolecular.
4.2.2.2 Mecanismo de polimerizacion

El mecanismo de polimerizacion por coordinacion se ha estudiado extensivamente desde
los trabajos pioneros con los catalizadores Ziegler-Natta y los de CrOs;. Algunas de sus

etapas han quedado bien establecidas y constituyen lo que se conoce como el modelo

18,27

estandar de polimerizacion por coordinacion

TMA, MAO M

Lo

A, O, Pr,i

Figura 4.2.2.2.1 Modelo estandar para el mecanismo de polimerizacién por coordinacion:

C — catalizador; TMA y MAO - cocatalizadores; C* - sitio activo, M — monomero; P, —
. . . * o . . rqe

cadena viva de longitud r con i ramas largas; C,, — sitio con hidruro metélico; H, — agente

de transferencia hidrdgeno; D;; — cadena muerta con extremo saturado; D;; — cadena

muerta con terminacion doble enlace (macromondmero)
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La figura 4.2.2.2.1 muestra las etapas consideradas en el modelo estandar. Un sitio
activo, C*, se forma cuando el catalizador C reacciona con una molécula de cocatalizador,
MAO por ejemplo; esta es una reaccion muy rapida. La primera insercion del mondémero
produce una cadena viva de longitud 1, P;; después crece con inserciones sucesivas de
monomero (el ciclo mas interno) hasta que ocurre una reaccion de transferencia. En la
figura se muestran dos tipos de transferencia: hacia el hidrégeno (segundo ciclo) y

eliminacion B-hidruro (tercer ciclo).

Cuando una molécula de H, reacciona con una cadena viva, un atomo del H, se une al
sitio activo, formando un sitio hidruro metalico, C ., mientras que el otro atomo de
hidrégeno se transfiere al extremo creciente de la cadena, formando una cadena muerta. En
la transferencia B-hidruro se forma también un sitio hidruro metéalico pero en este caso el
atomo de hidrogeno se toma del carbon B de la cadena viva, generandose una cadena
muerta con una terminacion de grupo vinilo (doble enlace terminal). Como se indica en el
diagrama, los sitios hidruros metalicos son también activos para la polimerizacion e

iniciaran otra cadena de polimero mediante inserciéon de mondmero.

La cadena muerta con terminacion vinilo abre la puerta a una posible reaccion de
formacion de rama larga (LCB) cuando se usa un catalizador seleccionado para este fin.
Estas cadenas son llamadas macromonomeros y se pueden considerar a-olefinas muy
largas.

L X L R
N, + AIR _ > C N +
L/A\X s L/A Ale)é9

Esquema 4.2.2.2.1 Reaccion de catalizador y cocatalizador para formar un sitio activo que
tiene una vacante de coordinacion. El centro es un metal de transicion — A, los ligandos —L
son del tipo ciclopentadienilo para los metalocenos; X son atomos de haldégeno (tipicamente

cloro); y R es un grupo alquilo.

En el esquema 4.2.2.2.1 se presenta el mecanismo de activacion. El cocatalizador AlR;
actia como un agente alquilante y reductor, extrayendo dos atomos de haldogeno X del

catalizador y transfiriéndole un grupo alquilo. Notar que el sitio activo tiene naturaleza
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catidnica y que el producto AIR,X; es un anién no-coordinante, pero cuya carga estabiliza
la carga del complejo. El sitio deficiente de electrones estd ahora listo para atraer electrones
n del doble enlace olefinico; el grupo alquilo transferido al sitio activo es ahora el extremo

de la cadena del polimero (el extremo no creciente), como se muestra en la figura 4.2.19.

La figura 4.2.2.2.2 ilustra el mecanismo Cossee para la polimerizacion por coordinacion.
El sitio activo se muestra con su vacante de coordinacion que atrae los electrones m del
doble enlace olefinico. La coordinacion se efectia por insercion del mondmero en la cadena
de polimero R, y el restablecimiento de la vacante de coordinacion, disponible para futuras

inserciones de monomero.

I
A X
i ZI~ il

X X 2

T ..... C|:H2 C|:H2CH2R

X A A

X—Ti%-CH, —>  X—=Ti=—CH,CH,R —— X—Ti—
X/l 2 X/l 2 2 x/l

X X X

Figura 4.2.2.2.2 Mecanismo Cossee. X son ligandos, generalmente atomos de cloro y R es

el extremo de la cadena.

Esta figura muestra también una caracteristica notable de la polimerizacion por
coordinacion y que la separa radicalmente de la polimerizacion por radicales libres
convencionales: el monomero se inserta entre la cadena en crecimiento y el centro
catalitico. Como consecuencia, el ambiente electronico y estérico que rodea al metal de
transicion tiene una poderosa influencia en la cinética de la polimerizacion. Esto explica
por qué un cambio en la configuracion del catalizador (por ejemplo en la estructura del
catalizador) tiene tanto impacto en la velocidad de polimerizacion y en la microestructura
de la cadena de polimero. Podemos decir que la polimerizacion por coordinacion es basada
en sitio, esto es, la naturaleza del sitio catalitico regula la cinética de la polimerizacioén. Por

el contrario, en la cinética por RL convencionales, el fragmento de iniciador rapidamente se
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aleja de donde continua insertdndose el mondomero por lo que la estructura quimica del
iniciador no tiene influencia en la propagacion. Asi pues, la polimerizacién por radicales
libres convencionales tiene una cinética basada en el monomero y no en la naturaleza
quimica del iniciador. Esto explica por qué podemos encontrar constantes cinéticas de
polimerizacién que no son dependientes de la naturaleza del iniciador. En cambio, en la
polimerizacién por coordinacion, se debe identificar el monomero, el catalizador y el

cocatalizador cuando se reportan constantes cinéticas.

En los esquemas 4.2.2.2.2 y 4.2.2.2.3 se muestran mas detalles del mecanismo del

modelo estandar.

Activacion
L X L R
A + AIR > AIR ><:
L N ’ |_/A * 2"
Iniciacion

L R L L
N~ & . = — C \A(\V . C 9
CL/A ~ /A

Propagacién
Pol

L
N® L
A . - — C\ n
L/L n — /A
R

Esquema 4.2.2.2.2 Etapas de activacion, iniciacion y propagacion en la polimerizacion por

coordinacion.
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Eliminacion
B-hidruro

\® . \(y . \GV
/ \/\ C * /\Pol

Pol
Eliminacion
B-metilo

L L CH
O \ (V C G 3
A — R ¥
C>R >k S A

Pol

) Pol
Transferencia de

cadena alH,

\@ ~@ M CL\ H
/\/\ + H, C ? > L/Ey +/\PO

Esquema 4.2.2.2.3 Etapas de transferencia de cadena en la polimerizacion por

coordinacion.

Aun cuando hasta ahora se ha ilustrado el caso de la homopolimerizacion, los mismos
pasos del mecanismo son aplicables para la copolimerizacion. En este caso, para un sistema
dado catalizador/cocatalizador, las etapas de propagacion y transferencia dependen no solo
del mondmero sino de cual monomero es el que estd en el extremo de la cadena en
crecimiento. Es facil entender por qué esto es asi: ya que el mondmero se coordina con el
sitio activo, este se debe insertar en el enlace carbono-metal interactuando con el ultimo
monodmero insertado en la cadena. Este modelo se conoce como el modelo terminal para la
copolimerizacion por coordinacion. En la siguiente seccion se vera que mediante una
transformacion apropiada, no sélo el mecanismo, sino las mismas ecuaciones que describen
el modelo de la homopolimerizacion, se pueden emplear para describir el modelo de la

copolimerizacion, modificando so6lo la definicion de algunos parametros.
4.2.3 Cinética de la polimerizacion para catalizadores de un sitio y multisitios

Antes de abordar el tema de la cinética de coordinacion, conviene recordar el concepto

de la escala de modelamiento en el campo de la ingenieria de reacciones de polimerizacion.
. . 30 po.

En un trabajo pionero”’, Harmon Ray propuso que un proceso quimico se puede representar

por una serie de fenomenos interdependientes que ocurren a diferentes escalas, y que
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requieren de diferentes enfoques de modelamiento. En la figura 4.2.3.1 se ilustra un
proceso genérico de polimerizacion para tres escalas ampliamente diferentes. Un modelo
completo tendrd necesariamente que estar compuesto por elementos de las tres escalas. Por
ejemplo, la DPM y la DCC (microescala) son funciones de la temperatura y las
concentraciones locales de las especies reactivas en la particula de polimero (mesoescala).
Estas condiciones de polimerizacion son determinadas a su vez, por la velocidad de
reaccion local, y posiblemente por limitaciones de transferencia de masa y calor en una sola
particula (mesoescala). Los fendmenos de transporte estaran gobernados, en cierta
extension, por la morfologia interna de la particula (meso escala), la cual puede estar
influenciada por la temperatura y presion dentro del reactor, y la efectividad de la
transferencia de calor entre el reactor y el medio de transferencia de calor (macroescala).
Resulta instructivo tener presente una clasificacion de estos fenomenos de acuerdo a su

longitud caracteristica, como se presenta en la tabla 4.2.3.1

/C\|—|2/C\'_|Z/C\l—|2
2 CH, CHy cH,

Bario de \ c
temperatura /
%—J constante c
Escala del reactor Escala de particula Escala molecular
(Macroscopica) (Mesoscopica) (Microscopica)
10210 m 107210 m <10"m

Figura 4.2.3.1 Las diferentes escalas involucradas en las polimerizaciones. Para generar un

modelo bien construido, cada escala debera ser considerada e integrada al modelo.
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Tabla 4.2.3.1 Clasificacion de fenémenos de los reactores de polimerizacion de acuerdo a

su escala caracteristica.

Longitud de Macroescala (escaladel =~ Mesoescala (escalade  Microescala (escala
escala reactor) la particula) de las moléculas)
Dimensiones 10a 10° m 107210 m <10"m
Macromezclado: Morfologia de la Cinética de la
gradientes de temperaturas particula: Porosidad, polimerizacion: etapas
y concentraciones en el longitud relativa de la de propagacion,
reactor. cadena y el poro, transferencia,
Distribucion de tiempos distribucion de fases en  formacion de ramas,
de residencia y de PP de alto impacto. activacion/desactivaci
Fenomenos  tamafios de particula. Fenomenos de on de los sitios.

Perfiles de temperatura en
el reactor y puntos

transferencia de calor y
masa en la interfase.

Formacion de la
microestructura:

frios/calientes. Aglomeracion de DPM, DCC, LCB
Estabilidad del reactor y particulas. Cristalizacion de la
seguridad. Micromezclado. cadena.
Fenomenos de la Equilibrio de fases,

superficie (Incrustacion, adsorcion/desorcion de

“curado”, estatica). monomero.

Los modelos de los reactores de polimerizacion se realizan utilizando un enfoque
“bottom-up”, de la microescala a la macroescala. La parte mas detallada de esta seccion se
dedicara a la modelacion de la cinética de polimerizacion sin tomar en cuenta fendomenos
que puedan ocurrir en la meso y la macroescala. Estos modelos cinéticos dependen de la
temperatura y la concentracion de especies en el sitio activo, que como se explico en
parrafos previos, pueden ser afectadas por fendomenos de transferencia de calor y masa que
ocurren a nivel de meso y macro escala. Para procesos en solucion estas condiciones
pueden ser las mismas que en el seno del reactor, y el problema de modelamiento se ve
grandemente simplificado. Para procesos en slurry o en fase gas, sin embargo, puede haber
diferencias significativas entre las condiciones del seno del reactor y el sitio catalitico. En
estos casos se daran guias para la aplicacion de los modelos desarrollados que consideren
estos entornos mas complejos. Se ilustrard de una manera sencilla como conectar las
escalas micro y macro, mediante un enfoque unificado, para realizar la modelacion de la

polimerizacion de etileno.

31



Cuando se modela la cinética de una reaccion de polimerizacion se debe tener dos
objetivos en mente. El primero es comun a cualquier reactor quimico: describir qué tan
rapido se consumen los reactivos y se forman los productos asi como los efectos de calor y
masa asociados a estas reacciones. Esta informacion es esencial para el disefo, operacion,
optimizacion y control de un reactor quimico. El segundo objetivo, sin embargo, es unico
para el area de polimeros y distingue al especialista en el campo de ingenieria de reacciones
de polimerizacion de sus colegas que trabajan con moléculas pequefias: la descripcion de la

microestructura que se forma en el reactor de polimerizacion.

En las poliolefinas las distribuciones microestructurales mas importantes son la DPM, la
DCC y la LCBD. En esta discusion se dara con todo detalle un modelo de descripcion de la
DPM vy se daran indicaciones para el modelamiento de la DCC y la LBCD. La manera
tradicional de modelar la DPM es mediante la técnica de momentos aplicada a balances de

.27
poblacion™.

Los balances de poblacion son simplemente balances molares para las
moléculas de polimeros vivas y muertas de cualquier longitud de cadena que estén
presentes en el reactor. Puesto que una ecuacion define a cada cadena, se requeriria resolver
miles de ecuaciones para describir la distribucion completa de especies. En lugar de esto, el
método de momentos define un nimero mas pequefio de ecuaciones que pueden ser usadas
para calcular promedios de las distribuciones. Generalmente sdélo se resuelven los tres
primeros momentos de una distribucion, por lo que un sistema de miles de ecuaciones se

reduce a tres ecuaciones para las cadenas vivas, tres para las cadenas muertas y otras pocas

ecuaciones adicionales, como se vera mas adelante.
4.2.3.1 Modelo de la homopolimerizacion

Se empezara la modelacion con un esquema simple de homopolimerizacion que incluye
solo iniciacién, propagacion, transferencia al hidrégeno, eliminacion p-hidruro y

desactivacion unimolecular, como se describe en la tabla 4.2.3.1.1

Tabla 4.2.3.1.1 Mecanismo simplificado de la homopolimerizacion via metalocenos.

Descripcion Ecuacion quimica Constante de velocidad
Iniciacion C*+M——» P, ki
Propagacion P+M — P k,
Eliminacion B-hidruro P, —» C*+D, kg
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Transferencia al H, P.+H, — C*+D, Kin
Pr — Cd + Dr

Desactivacion c* —» Cq Kac

Por lo que ya se ha expresado sobre la polimerizacion por coordinacion, existen varias
etapas que no estan incluidas en el mecanismo de la tabla, sin embargo, podemos trabajar
con este modelo para obtener expresiones generales que posteriormente se extenderan para

incluir mas etapas de la polimerizacion.

Se han hecho algunas suposiciones para simplificar el algebra en las derivaciones

siguientes:
(1) La activacion del sitio (reaccion entre el catalizador y cocatalizador) es instantanea.

(2) Los unicos mecanismos de transferencia son la eliminacion B-hidruro y la transferencia

de cadena al hidrégeno.
Balances de poblacién para la homopolimerizacion en reactores batch

Las ecuaciones de balance de poblacion describen coémo cambian las concentraciones de
las cadenas vivas y muertas de diferentes longitudes durante la polimerizacion. La ecuacion
mas general para derivar balances de poblacion en un reactor por lotes espacialmente

homogéneo en el volumen de reaccion V, esta dada por:

Produccién = Acumulaciéon 4.2.1)
Velocidad de - Velocidad de = Velocidad de
formacion consumo acumulacion

Empleando el mecanismo descrito en la tabla 4.2.3.1.1, podemos llegar al siguiente

balance de poblacion para las cadenas vivas conr > 2,

1dPV
vV dt

= kpM(Pr—l - Pr) - (ktB + ktrHHZ + kdac) Pr 5 2 (422)
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Donde P, es la concentracion de cadenas vivas de longitud r

Para cadenas de longitud 1, se obtiene una ecuacion ligeramente diferente,

1 dP,V
V d]t = klc*M - kalM — (ktﬁ + ktrHHZ + kdac) Pl (423)
Un balance para la concentracion de sitios activos queda,

1.dvC*
Vot

= (ke + kguHz) 2ZP; - kiC*M - kgoeC* (4.2.4)
r=1

o0
El término 2P, es simplemente la concentracion molar de las cadenas vivas en el reactor,
r=1

también llamado el momento cero de las cadenas vivas, definido como
Lo = 2P, (4.2.5)
r=1

Finalmente, la concentracion de sitios desactivados, Cq, se puede calcular de un balance

molar:
Ca=C,—C - (4.2.6)
donde C; es la concentracion inicial de sitios activos en el reactor.

Para obtener los balances de poblacion de cadenas de polimero muerto, se puede emplear
la ecuacion 4.2. 1 de nuevo, notando que esta vez la velocidad de consumo es cero. Por
tanto, para cadenas de r > 2,

1dD,V

VvV dt = (ktrH Ho+ ktB + kdac)Pr r>2 (427)

Para cadenas muertas, se desprecia r = 1, ya que tiene la longitud del mondémero.
Incluyendo este término adicional en la ecuacion 4.2.7 no altera significativamente las

simulaciones.

34



Puesto que las ecuaciones se aplican a un reactor batch, se debe considerar el consumo
de monomero e hidrégeno como una funcién del tiempo de polimerizacion, de acuerdo a

los balances molares,

1 dvM .

vV od =—kpMEPr=—kPMpo (4.2.8)
1 dVH <

1Vt HoZP; = - Kt Hatt (4.2.9)

Se ha derivado un conjunto completo de ecuaciones diferenciales que describen como
varia la DPM en un reactor batch. Para facilidad de referencia, estas ecuaciones se
sumarizan en la tabla 4.2.3.1.2, donde se introdujo la constante Ktr para tomar en cuenta

las reacciones de transferencia,

Krr = kit Hat+ ki (4.2.10)

Tabla 4.2.3.1.2 Sumario de balances molares para la homopolimerizaciéon en un reactor

batch.

Condicion
Descripcion Ecuacion inicial
ldP_lV*kC”‘M k,PiM — (kg + keHo + kgac) P
Cadenas vivas, r = 1 vV odt M - kpPiM = (kig + keertHa + Kaae) Py Pi(0)=0
LV _ k,M(P P kig + kynHo + P
Cadenas vivas,r>2 vV dt oM @ri-P)— (kg T ket +Kaa) P p )
1dDV
Cadenas muertas, r>2 v dr &Kot Hot Kig + Kaae) Pr D{(0) =0
1 dvC* . .
Sitios activos v oar = Gk k) 2P KiCHM - kaucC* C(0)=C;
Sitios desactivados Ca=Cy—C - po
Mondmero 1dVvM M
Vo odr %Mo M(0) = M,
Hidrogeno 1dVH,
Vo dr ~ KenHapo Ha(0) = Hao
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Las ecuaciones de la tabla 4.2.3.1.2 pueden resolverse para las longitudes r = 1, 2, ...,
I'mix, para obtener la DPM completa. Sin embargo es mas comun emplear técnicas
desarrolladas para tratar sistemas muy grandes de manera eficiente. El software PREDICI

es una implantacién comercial de dichas técnicas™.

Por otra parte, si se desea obtener solamente los promedios de la distribucion, el numero
de ecuaciones se puede reducir significativamente mediante el método de momentos. Esto

se tratara en la siguiente seccion.
El método de momentos para la homopolimerizacion en un reactor batch

La aplicacion del método de momentos para calcular longitudes de cadena promedio a
partir de balances de poblacion, es bastante intuitiva. Empezamos partiendo de las

expresiones para los grados de polimerizacion en nimero y en peso, DP, y DPy,

2P, d li
P~ rj _ _masa de po 1{ner0 (4.2.11)
5 moles de polimero
P,
r=1

0
PP,
r=1

_ masa de polimero " longitud de cadena

DP,= moles de polimero

— (4.2.12)
ZrPr
r=1

En funcion de momentos estas expresiones quedan,

pp, =1L (4.2.13)
Ho

pp, =+ (4.2.14)
1

Ahora, se debe encontrar expresiones para los momentos 0, 1 y 2 en funcioén de los

balances de poblacion.

Empezando con el momento 0 para las cadenas vivas, por definicion
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o= 2P, =P, + 2P, (4.2.15)
r=1 r=2

Tomando la primera derivada

duy dP;,  <dP;
=—1 4 ¥yt 4.2.16
dt ~dt TEa (4.2.16)

Sustituyendo ahora las ecuaciones 4.2.2 y 4.2.3, obtenemos

d
_(]i*lt_() =kiC*M - kpPiM — (Ktr + Kdac) Pi

+ 2 {kpM(Pr.1 - Pr) — (Krr + kaao) Pr} (4.2.17)
r=
Rearreglando esta tltima ecuacion,

%‘{‘t—o = KC*M - k,M(P; + ZP,)
r=2

- (Ktr + Kaac) (P + 2P;) + k,M2P, (4.2.18)
r=2 r=2

Ya que (P; + ZP,) = 2P, = Lo y ademas 2P =2P = Lo, la ecuacion 4.2.18 se puede
r=2 r=1 r=2 r=1

simplificar a,

d
_dli_o = k1C*M '%' (KTR+ kdac)u() +% (42 19)

Finalmente, obtenemos la expresion para el momento cero de las cadenas vivas,

d
8 =KCM - (Krr + ko)t (4220)

Es ilustrativo notar que la ecuacion 4.2.20 es simplemente un balance molar de las

cadenas vivas dentro del reactor. Las cadenas vivas se forman por iniciaciéon de sitios
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activos libres de mondmero, C*, y se consumen por transferencia o desactivacion. Las

reacciones de propagacion no cambian el nimero de cadenas vivas en el reactor.

Se pueden realizar desarrollos similares para los momentos superiores de las cadenas

vivas. Para el primer momento:

0

t = 2rP, =P + XrP,

r=1 r=2

Sustituyendo 4.2.2 y 4.2.3,
d
_dlj_l = kiC*M - ka1M - (KTR+ kdac) Pl
+ 2‘; r{kyM(Py.; - P) — (K1 + Kdac) Pr}
Rearreglando,

d
_(!;_1 =k,C*M - kaIM - (KTR+ kdac) Py

+2 I‘{kpM(Pr.] - Py — (Kr + kgac) Pr}
r=2

Agrupando términos, queda

dt

0

d o0 o0 o0
CEL M - kM(P+ 2 1Py - (K + Kaao) (Prt 2 1Py) + koM 2 1Py
r=2 r=2 r=2

(4.2.21)

(4.2.22)

(4.2.23)

(4.2.24)

(4.2.25)

El término X rP,.; en la ecuacidn 4.2.25 debe expresarse en funcion de los momentos de

r=2

la DPM. Puesto que,
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Y 1P, =2P, + 3P, +4P; + ... (4.2.26)
r=2

y ademas,
XP. =P +P,+Ps+...=pp 4.2.27)
r=1

P,=P +2P,+3P5;+ ... = (4.2.28)
r=1

Entonces,
2P =2 P+ ZrP= o +1 (4.2.29)
r=2 r=1 r=1

Por tanto, la ecuacion 4.2.25 se simplifica a,

d
L= KO — (Kot Kaao) 1 + kpMptg (4.2.30)

Ahora se requiere una expresion para el segundo momento, que posteriormente se

empleara para obtener el peso molecular promedio en peso.

El desarrollo es similar a lo que se hizo anteriormente,

= 2r?P, =P, + 2r?P, (4.2.31)
r=1 r=2

u P, < .dP,

du, _dPy | 5 AP (4.2.32)

dt —dt 5 dt

De nuevo, sustituyendo las ec. 4.2.2 y 4.2.3,

d
—(l{lt—z =kiC*M - k,Pi1M — (Krr + Kgac) Pi
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+ Z 1 {kM(Py.1 - Py) — (Krr + Kaac) P} (4.2.33)
r=2

Qd"t—z = KC*M - kK,M(P 1+ 2 °P))
r=2

- (Kt + Kgao) (P1+ 2 1°P) + k,M 2 2P,y (4.2.34)
P
r=2 r=2

0

. 2 .,
El término 2 r’P, debe ser expresado en funcion de momentos. Puesto que,

r=2
2 1°P.y =4P, + 9P, + 16P;3 + ... (4.2.35)
r=2
2 (r+1)Pr=2 (FP+2r +1)P; =4P; + 9Py + 16P5 + ... = o + 2, + o (4.2.36)
r=1 r=2

Entonces, la ecuacion 4.2.34 queda,

d
2= KOM - KMyt - (K + kase) 12 + ko M(pa + 2411 + o) (4.2.37)

Agrupando términos, la expresion final para el segundo momento de la distribucion

resulta,
d
L2 = KO - (Ko + ko) i + kM(211 + o) (4.2.38)

Las ecuaciones 4.2.20, 4.2.30 y 4.2.38 se pueden emplear, junto con balances molares para
el hidrogeno y el monomero, para calcular los pesos moleculares promedio en numero y en

peso de las cadenas vivas.

Ahora, se derivardn las ecuaciones para la DPM de las cadenas muertas. El momento

CEro €s:

vo = 2D; (4.2.39)

r=2
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o0

M_Z@

a2 (4.2.40)

Sustituyendo la ecuacion 4.2.7 en la ecuacion 4.2.40, obtenemos,

D Kt ko) % P (4.2.41)

Recordando la definicion del momento cero, la ecuacion 4.2.41 queda,

dv
gt =Kt Kaae)(po = P1) = (Krr + kaae) o (4.2.42)

Se pueden derivar, de manera similar, ecuaciones para los momentos superiores de la

distribucion de cadenas muertas,

dv
0 = et ke (4.2.43)
dV2
“at = KrrF Kaae)o (4.2.44)

El conjunto de ecuaciones del modelo se ha reducido considerablemente de miles de
ecuaciones a so6lo unas cuantas para los primeros momentos de las distribuciones mas
ecuaciones adicionales para el mondmero, sitios activos e hidrogeno. Sin embargo, dada la
dindmica tan diferente de las cadenas vivas y el resto de los procesos, el conjunto de
ecuaciones diferenciales es rigido y no resulta simple su simulacion. Una solucidon que
aplica a gran parte de las polimerizaciones y en especial a la polimerizacion por
coordinacion via metalocenos es realizar la suposicion de estado cuasi-estacionario, QSSA,
en las especies radicales, con lo que las ecuaciones de los momentos de las cadenas vivas se
transforman en algebraicas y el sistema deja de presentar rigidez”>®. Esto sera el objetivo

de la siguiente seccion.
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La aproximacion de estado cuasi-estacionario de la homopolimerizacion en reactores

batch

En la mayor parte de las situaciones practicas, podemos hacer la suposicion de que se

alcanza un equilibrio instantaneo entre la velocidad de iniciacion de cadenas y la velocidad

de transferencia de la cadena, kiC*M = (Krtr + Kqac)lto. Este equilibrio resulta de la dindmica

considerablemente mas rapida de las reacciones de iniciacion y transferencia comparadas

con la velocidad global de polimerizacion. En este caso, haciendo cero la derivada de los

momentos de la distribucién de cadenas vivas asi como la concentracion de los sitios

activos, llegamos al conjunto de ecuaciones de la tabla 4.2.3.1.3

Tabla 4.2.3.1.3 Sumario de las ecuaciones de momentos para la homopolimerizacion en un

reactor batch. Se asume estado QSSA en cadenas vivas y sitios activos.

Condicion
Descripcion Ecuacion inicial

Momento 0 de cadenas vivas kiC

Ho = I<TR"" kdac
ler. momento de cadenas vivas _ kiC*+ Koo

= KTR+ kdac
2° momento de cadenas vivas _ kiC'+ Ky(2u+ L)

H2 = KTR + kdac M
Momento 0 de cadenas muertas dvg

E = (Ktr + Kdac) Mo vo(0) =0
ler. momento de cadenas muertas dv;

E =K+ kdac)Vl V](O) =0
2° momento de cadenas muertas dv,

E = (Ktr + kdac) V2 v2(0) = 0
Concentracion de sitios activos C - Ktr

B kiM + kdac Ho

Concentracion de sitios desactivados

Ca=Cy—C - po

1 dVM
Monémero Vod - kMuo M(0) = My

1 dVH,
Hidrégeno Vo dt " ke Halo H»(0) = Hy
Longitud de cadena i
promedio niimero DP, = Lo
Longitud de cadena s
promedio en peso DP,, = o
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Forma de la DPM teérica en el modelo estandar

Para el caso de un solo sitio de reaccion se puede deducir la distribucion de pesos
moleculares en forma teodrica. Este calculo es una referencia 1til para comparar contra
simulaciones mas realistas que toman en cuenta condiciones de reaccion variables o mas de

un sitio de reaccion:
Siguiendo el tratamiento dado por Hamielec? para el caso de radicales libres, partimos
de la suposicion de cuasi-estado estacionario (QSSA) en las cadenas vivas, esto es, dPi/dt =

0 y tomando la ecuacion (4.2.3):

1dP,V
vV dt

= kIC*M - kple - (KTR + kdaC)Pl =0

Resolviendo para P,
Pl(kPM + KTR + kdac) = k1C*M

I<TR + kdac k1C*M

Pl - kpM + KTR + kdac KTR + kdalc (4245)
Definiendo C, el factor de probabilidad de propagacion, como:
_ k,M
C= koM + Krg + Kauo (4.2.406)
Sustituyendo en la expresion para Py,
kC*M
P, = —KTR e (1-8) (4.2.47)

Empleando ahora la ecuacion de las cadenas vivas, ec. (4.2.2.), con la suposicion QSSA,

1dPV
Vo dt

=kpM(Py.; - Pr) — (Krr + Kgac)Pr =0 (4.2.48)
Resolviendo para P;,

Pr(kpM + KTR + kdac) = kpMPr-l

P,=C Py (4.2.49)
Sustituyendo en forma recursiva hasta llegar a Py, en la ecuacion 4.2.49, obtenemos:

p.=c"'p,
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Finalmente, empleando la ecuacion 4.2.47, la concentracion de cadenas vivas queda,

pP.= k1C* M r-1

Ko+ ko (1-0)¢ (4.2.50)

s . . . .y 1 . .
Esta expresion es la conocida distribucion de Flory ', tipica de los mecanismos de

crecimiento de cadena por adicion, con un indice de polidispersidad de 2.

En las figuras 4.2.3.1.1 y 4.2.3.1.2 se presentan formas tipicas de presentacion de esta

distribucion.
0.0012 5 Distribuciones de en niimero y en peso 149 Wiogvw VS. logMW
0.001 - 1.2 1 /\
= /o
1 /)
2 0.0008 | = A
é fmol 208 | / \
>, 0.0006 -| fpeso 3 / \
E = 0.6 - / \
0.0004 - 2 \
504 4 / \\
0.0002 | // 0.2 - / \\
0 — o Mw — 0 —_ — ‘ ‘
1.E+02 1.E+03 1.E+04 1.E+05 3 4  logMW 5 6 7

Fig. 4.23.1.1 Distribucion de pesos Fig 4.2.3.1.2 Distribucion de pesos
moleculares en la polimerizacion por moleculares en la polimerizacion por
coordinacion. Distribuciones en niimero y coordinacion. Distribucion base log My
peso. (coordenadas manejadas por los GPC’s)

Catalizadores multisitios

Cuando se consideran catalizadores con mas de un sitio de reaccion, el enfoque
convencional consiste en simplemente repetir las ecuaciones del modelo derivadas
previamente empleando constantes cinéticas diferentes para cada sitio de reaccion. Como
fue mencionado en la seccion de introduccion al tema de la catélisis por coordinacion, la
naturaleza del sitio de reaccion determina fuertemente la cinética de la polimerizacion, por
lo que no podemos hablar de constantes cinéticas independientes del catalizador como es el

caso de la polimerizacion por radicales libres convencionales.
4.2.3.2 Modelo de la copolimerizacién

Los modelos desarrollados anteriormente se realizaron para un mondmero con
catalizadores de un solo sitio o multisitios. El caso mas general de la copolimerizacion de

etileno con a-olefinas se tratara empleando el enfoque de constantes seudocinéticas. Se
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vera que de esta forma podremos emplear las mismas ecuaciones ya desarrolladas con

algunos cambios en la definicion de los pardmetros.

Empezamos extendiendo el mecanismo de la homopolimerizacion presentado en la tabla
4.2.3.1.1, al mecanismo terminal para la copolimerizacion de acuerdo a como se presenta
en la tabla 4.2.3.2.1.. En este punto conviene mantener el mecanismo lo mas simple

posible, posteriormente se puede extender para considerar pasos de reaccion adicionales.

Tabla 4.2.3.2.1 Modelo terminal simplificado para la copolimerizacién por coordinacion

via metalocenos.

C., ., L. Constante de
Descripcion Ecuacion quimica

velocidad
A
Iniciacion C*+A > P kia
C*+B—» Pb ks
PP +A —> P
i ! kpan
Propagacion Pé B PT ko
PO +A —> P KpBa
PP +B —>P" kppn
p* —— C +D7
Eliminacién B-hidruro P c'Lp® Kipa
R — ) ks
. Pr +H, > CH +D; Kerria
Transferencia al H, P]? +H, C:I +D, Ketin
A |
P r Cd + Dr kdacA
Desactivacion Plf — C4+D; KdacB
C* —_— > Cd kdac

Se procede desarrollando balances de poblacion para las cadenas vivas de manera similar
al caso de un mondmero; la Unica diferencia es que se requiere una ecuacion para las
cadenas terminadas en el mondmero tipo A y otra para las terminadas en el mondémero tipo

B. Para un reactor batch:

1 dP/:V A A B A
V at keaa(Pl - POA+kpaP A - kpagP "B

~(kipa + kienaHa + Kgaea) P2 (4.2.51)
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También,

1 dPPV
Vodt

=kpa(P”, - PP)B + kpagP B - kypaP ' A

~(kipp + KertisHa + Kaacn) P (4.2.52)
Las concentraciones de los dos tipos de cadenas se relacionan mediante:

dp. dp? dP®
raialral i (4.2.53)

Sustituyendo las ecuaciones 4.2.51 y 4.2.52 en 4.2.53, y rearreglando el resultado,

obtenemos

dPV
d_rt = kpAAPr_A]A + kpABPr_AlB + kpBAPr]_slA + kpBBPle

- (kpaa P2 A+kpap POB + kppa PPA + kypp PPB)

-kipa P ? - kips P? — (kuna P?‘F kunp P?) Ha - Kdaca P/: - KdacB P? (4.2.54)

Es conveniente introducir ahora unos conceptos que ayudaran encontrar expresiones para
las ecuaciones de copolimerizacion con muy poco esfuerzo adicional al que se hizo para el

caso de la homopolimerizacion'®?’.

Se definen las siguientes variables,

PA‘??PE—PE .,y Pg=1-P, (4.2.55)
fo :ﬁ .y fe=1-f) (4.2.56)
P,=P"+Pp’ (42.57)
M=A+B (4.2.58)
I'a =—1;(§AZ , IB :%ﬁ (4.2.59)
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Las variables Py y fa son la fraccion de cadenas terminadas en mondémero A y la
fraccion de monomero A en el reactor, respectivamente. M es el nimero total de moles de

monoémeros en el reactor. ra y rp son las relaciones de reactividad de los monémeros A y B.
Ahora dividimos y multiplicamos el lado derecho de la ecuacion 4.2.54 para obtener,

1 dP.V

v drt =P _ M(kpaa Pafa + kpas Pafs + kppa Pefa + kynp Ppfs)

- PM (kpaa Pafa + kpas Pafs  + kpsa Pafa + kpes Pafs)

- Pi(kigaPa+t kigaPB) - Pr(kirtia Pa + ki Ps) Ho

- P (Kdaca Pa + KqacB PB) (4.2.60)
Puesto que las constantes cinéticas de la polimerizacién aparecen como sumas pesadas

en la ecuacion 4.2.60, podemos reescribirla empleando constantes seudocinéticas,

1 dPV

Vo dt

= kpM(Pr_l - Pr) - (kt[} + ktrHHz + kdac) Pr

= IoM(Pr - Pr) — (K + kgae) Py (4.2.61)

Una caracteristica notable de la ecuacion 4.2.61 es que resulta totalmente analoga a la
ecuacion 4.2.2, con las constantes seudocinéticas reemplazando a las constantes cinéticas
usuales. Como consecuencia, todas las ecuaciones derivadas anteriormente para la
homopolimerizacion, son validas para la copolimerizacion cuando se utilizan las constantes
seudocinéticas correspondientes. Aunque la demostracion se realizd para el caso de
copolimerizacion  binaria, este enfoque es igualmente  valido  para

multipolimerizaciones'®*’,

La tabla 4.2.3.2.2 resume las constantes cinéticas asociadas a las ecuaciones quimicas de

la tabla 4.2.3.2.1.
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Tabla 4.2.3.2.2 Constantes seudocinéticas en la copolimerizacion binaria.

Constante ..,
o Definicion
seudocinética
lip kpaaPafa + koasPafe + kpsaPsfa + kpeePsfs
lA(tB kigaPa + kigsPs
lA(trH kina Pa + king P
IA(dac kdacA 1)A + kdacB PB

Con catalizadores que pueden tener mas de un sitio catalitico se repiten las ecuaciones del
modelo empleando distintas constantes cinéticas para cada sitio. Para los fines del presente

trabajo de modelamiento se considerd un modelo de polimerizacion con dos sitios

Las concentraciones en la fase de polimero se estimaron empleando el concepto de
coeficiente de particion que relaciona la concentracion en el reactor con la concentracion en
el sitio catalitico:

M
Msol'n

Ky = (4.2.62)

Ky = coeficiente de particion para el mondémero, Mo, = Concentraciéon de monomero en

el reactor, M = Concentracion de mondmero en el sitio catalitico.

El modelo estandar como se ha descrito se complementa con un balance de energia
para la situacion mas general donde no se tienen condiciones isotérmicas en el reactor. Se

considera un reactor por lotes provisto con camisa para efectuar el intercambio de calor:

Balance de energia,
UA (T-Tj) =r,AH (4.2.63)
Donde U = Coeficiente de transferencia de calor entre la camisa y el reactor en cal/m’
°C-s; A = Area de transferencia de calor en m’; T y T;, temperatura del reactor y la camisa

respectiamente, °C; r, = velocidad de polimerizacion en g/s; AH calor de reaccion, cal/g.
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5

Parte experimental.
Polimerizacion de etileno

via metalocenos

En esta seccion se describe el planteamiento experimental empleado para la

polimerizacién de etileno via metalocenos asi como un conjunto de técnicas experimentales
que muestran el detalle de los equipos y los procedimientos utilizados para realizar la

experimentacion.

Esta seccion se complementa con el desarrollo e implantacion de dos técnicas de
monitoreo cinético de la polimerizacion de etileno via metalocenos. Dicho desarrollo se

presenta en el apéndice Al.
5.1 Disefio del programa experimental

Se realizd un programa experimental para realizar la polimerizacion de etileno via
metalocenos con dos tipos de catalizadores metalocenos (zirconocenos): uno del tipo
soportado, y otro del tipo soluble. Otras variables de interés que se consideraron en el
estudio fueron la concentracion de hidrégeno (agente de transferencia de cadena), la
conentracion de comonémero (octeno), y el tiempo de reaccion. Este conjunto de variables

seleccionado representa bien las opciones que se presentan al investigador para obtener un
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determinado grado de polimero ya que le permiten ajustar el peso molecular mediante la
transferencia al hidrogeno'’; la densidad mediante la incorporacion del comondmero; y la
actividad del catalizador o equivalentemente su rendimiento, mediante el tiempo de
reaccion. Asimismo al estudiar dos tipos de catalizadores podemos obtener informacion
experimental que es: a) bastante consistente, que es el caso del catalizador soluble, el cual
presenta un comportamiento cinético bastante estable y de buena reproducibilidad; b) de
menor consistencia y reproducibilidad, que es el caso del catalizador heterogéno, sin

embargo, la situacion mas comun es el empleo de soporte en el catalizador metaloceno.
Los catalizadores empleados fueron:

Sistema catalitico 1 (S;): Cloruro de zirconoceno sin soportar (cp estrella) y con relacion
Al/Zr de 2000. La concentracion de Zr en el reactor fue de 110 mol/L.

Sistema catalitico 2 (S;): Alumohidruro de ciclopentadienilo soportado en silicio con
diferentes valores en la relacién Al/Zr. La concentracion de Zr en el reactor fue de 3' x 107

mol/L.

En la siguiente tabla se muestra las variables estudiadas asi como los rangos en que se

experimentaron, para cada tipo de catalizador:

Tabla 5.1.1 Variables de la polimerizacion que se estudian y los niveles que se consideran.

Variable Nivel bajo  Nivel alto

Ha, % peso 0 20
Octeno, % 0 7
tiempo de

reaccion, h 1 2

El solvente empleado fué heptano, manteniendo una proporcion de solvente/producto en un
rango de 6 a 8% en peso. La temperatura del bafio y la presion del reactor se fijaron en 70
°C y 42 psig, respectivamente. El nivel de agitacion considerando el criterio de

homogeneidad en la temperatura, se fijo en 500 RPM.

Las variables de respuesta consideradas fueron:

a) La evolucion de la conversion en el tiempo
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b) La curva cinética (rp vs. t).

b) La DPM obtenida mediante SEC

b) % de copolimero obtenido mediante espectros RMN
c¢) Analisis DSCy TGA

d) Densidad real del polimero

5.2 Operacion isoperibdlica del reactor

El reactor se opera con temperatura de camisa constante. Esta forma de operacion tiene
la ventaja de la simplicidad de su implantacion, ya que no se requiere tener control
retroalimentado de la temperatura de reaccidn, tan solo control de la temperatura de la
camisa, lo que se puede lograr facilmente empleando un bafio de temperatura constante
conectado a la camisa del reactor. Ademads, en esta modalidad, la temperatura de reaccion
es una evidencia directa del efecto térmico de la reaccion, como se describe en el apéndice

sobre el monitoreo cinético de la polimerizacion
5.3 Medicion del flujo de etileno

La medicion del flujo de etileno que entra al reactor se realiza con un medidor de flujo de
gases marca AALBORG de rango de medicion de 0 - 1000 mL/min. El principio de
medicion del instrumento se basa en la determinacion de la capacidad calorifica de una
pequena fraccion del flujo total que pasa por la linea. La fraccién de flujo pasa por un
capilar que tiene una resistencia eléctrica con la cual se afiade una cantidad constante de
calor. Dos sensores de temperatura altamente sensibles se colocan a la entrada y salida del
capilar para de esta forma determinar la capacidad calorifica del flujo desviado. Esta
capacidad calorifica esta directamente relacionada con el flujo masico que esta pasando por
la linea y mediante constantes de calibracion estandarizadas, se logra la medicion deseada

del flujo de etileno.
5.4 Arreglo del reactor de laboratorio

En la Fig. 5.4.1 se muestra el arreglo de equipos e instrumentos que se implementaron
con ¢l objeto de contar con suficiente informacion experimental para el modelamiento de la

polimerizacion.
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Sistema de Sistema
adquisicion =P Supervisorio

de datos y control LabVIEW
Field Point

Bario de
temperatura
constante

Figura 5.4.1 Arreglo del sistema de reaccion de laboratorio para polimerizaciones por

coordinacion via metalocenos.

Consiste de un reactor PARR de vidrio de 600 mL de capacidad, provisto de camisa para
el intercambio de calor y tapa metalica. Cuenta con un agitador mecanico impulsado a
través de un sello magnético. La operacion del reactor puede realizarse a vacio, ligera
presion (< 150 psig) y temperaturas inferiores a 150 °C. Se tiene un bafio de recirculacion
de temperatura constante conectado directamente a la camisa de intercambio de calor. La
medicion de la temperatura se realiza con termopares tipo T; se tienen 3 sensores, uno al
interior del reactor, que cuenta con termopozo, el segundo en la linea de entrada a la

camisa del fluido de intercambio de calor y el tercero estd expuesto al ambiente.
5.5 Sistema de adquisicion de datos Field Point

Consta de un banco de modulos Field Point 2000 con un moédulo de red conteniendo el
microprocesador y los periféricos asociados; un modulo de entradas de termopar; un
modulo de entradas analdgicas configurables como sefiales de corriente o voltaje y
opcionalmente se puede tener un moédulo de salidas digitales para cuando se desea realizar
control retroalimentado sobre el proceso. Las sefiales provenientes de los sensores del
reactor (termopares y flujo de etileno) se reciben en el sistema de adquisicion de datos y
control en donde se digitalizan y se envian al sistema de control supervisorio como se

muestra en la figura 5.4.1.
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5.6 Sistema de control supervisorio LabVIEW

El sistema de control supervisorio empleado esta basado en la plataforma de software
LabVIEW 2009. Se ejecuta en una computadora PC convencional con sistema operativo
MS Windows. Conceptualmente es la interfase entre el operador y el proceso: Las acciones
del operador se transmiten al proceso a través del sistema supervisorio y las respuestas del
proceso, en forma grafica o numérica, se despliegan en la pantalla de este sistema. Sus
principales funciones son: i) Comunicacion con el sistema de adquisicion de datos y control
para la actualizacion en tiempo real de todas las variables del proceso; ii) Despliegue
mediante ventanas y graficas de las variables de interés; iii) Registro en el disco duro de la

computadora todas la variables del proceso.
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6

Resultados experimentales en la

polimerizacion de etileno via metalocenos

En la presente seccion se muestran los resultados obtenidos con el programa

experimental de la polimerizacidn por coordinacion de etileno via metalocenos.

Se presentan los resultados de monitoreo cinético por dos técnicas utilizadas (método
directo mediante medicion de flujo de etileno y método calorimétrico). Asimismo

resultados de analisis gravimétrico para confirmar las técnicas de monitoreo.

Para la descripcion de la DPM experimental se realizaron analisis de GPC de alta
temperatura con sensor VISC/LS que proporciona pesos moleculares absolutos. La

composicion de copolimero se obtuvo mediante espectrometria RMN.
6. 1 Presentacion de resultados

En la tablas 6.1.1 y y figura 6.1.1 se presenta un resumen de los resultados obtenidos en
la polimerizacion de etileno empleando el catalizador Cp*. La identificacion de cada
prueba se hace con un codigo de tres posiciones y dos letras (L para nivel bajo y H para
nivel alto); el orden de los niveles es: %H,, % 1-Octeno, tiempo de reaccion. Asi por
ejemplo el codigo HLH corresponde a la prueba con 20% de hidrogeno, 0% de 1-Octeno y
2 horas de reaccién. En la figura 6.1.1 se utiliza el mismo color para las pruebas que tienen
las mismas condiciones de concentracion de H, y 1-Octeno y difieren sélo en el tiempo de

reaccion.

54



Tabla 6.1.1 Resumen de resultados de pruebas de polimerizacion con metaloceno soluble,
Cp*.

~

H,, Oct, Oct,
No. Color % % | tth Pol,g M, | PDI %
1 rojo + | 2 b + 1572 4530 @ 231 | <
2 rojo + | - - 1953 4640 | 260 | <
3 verde - SII + | 629 | 9890 | 324 | <
A4 verde - - | - | 445 | 11830 | 2.85 | _ < .
D |celeste | - | + | - |88 | 9610 | 266 | 22
6 |celeste | - | + | + 137 10260 292 386
J _cyan + | + | - |175| 4680 | 248 |250
8 cyan & + + | 27.9 5220 230  3.60

0.007 -

0.001 - bR s

Velocidad de polimerizacion, r,, mol/L-s

0 . ts

T T T T T

0 1000 2000 3000 4000 5000 6000 7000

Fig. 6.1.1 Evolucion de la velocidad de reaccion en las pruebas de polimerizacion con
metaloceno soluble, Cp*. La identificacion de cada prueba se hace con ayuda de la tabla

6.1.1.

En la tabla 6.1.2 y figura 6.1.2 se presenta un resumen de los resultados obtenidos en la
polimerizacion empleando el catalizador soportado. Se siguio el mismo procedimiento de
identificacién de las pruebas que con el catalizador soluble, como se describid en el parrafo

anterior.
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Tabla 6.1.2 Resumen de resultados de pruebas de polimerizacion

soportado.

con metaloceno

% « - {Con formato: Fuente:

o o o o

o o o o

S S S S

s G & J
L

0.003 4

0.002 -

Velocidad de polimerizacion, Tor mol/L-s

0.001 o

0

e

b"c‘t‘ A
m "
ﬁ‘a""‘““‘mn M i o
Py

i

H2, @ Oct,

% % t,h Pol g Mn
- - + 13.3 29259
- - - 12.6 21677
- - - 14.2 18529
- + - 14.2 7111
- + + 19.1 10706
+ + - 12.2 3614
+ + + 22 3971
+ - - 8 4331
+ - + 14 4086

g

ey,
".‘4«’| X ‘.""'A

0

T T T

1000 2000 3000 4000

T

7000

Fig. 6.1.2 Evolucion de la velocidad de reaccion en las pruebas de polimerizacion con

metaloceno soportado. La identificacion de cada pruebaes con ayuda de la tabla 6.1.2.

En las figuras 6.1.3 y 6.1.4 se presentan los empalmes de las distribuciones de pesos

moleculares en las pruebas con el catalizador Cp*. En la figura 6.1.3 se presentan los

GPC’s de las pruebas con H y en la figura 6.1.4 los resultados de las pruebas sin H,. Se

sigue esta agrupacion para facilitar la interpretacion del efecto del H, en la distribucion, (se

aprecia un corrimiento apreciable hacia bajos pesos moleculares en las pruebas con Hy);
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esto se analizard con mas detalle en la seccion de discusion de resultados. El codigo de 3

letras para identificacion de la prueba se emplea de la siguiente forma: H o L signfica nivel

alto o bajo del factor estudiado, el orden

de los factores es: Concentracion de Hpy;

Concentracion de comonoémero 1-Octerno; y tiempo de reaccion. Asi por ejemplo, el

codigo HLH identifica a la prueba con 20% de H,, 0% de comondmero y 2 horas de tiempo

de reaccion.

12
1 7a\
30.8 e‘/ \\ HLL
i HLH
206 HHL
/ ——HHH
0.4 ’/’/’/
02 // \\A\
N
0 : S—
1 2 3 4logMw 5 6 7
Fig. 6.1.3 Cromatogramas (GPC’s) en
pruebas de polimerizacion con el

catalizador Cp* y 20% de H,

14 4

1.2 4

-

LLL
—LLH

D
7

LHH

o o
> o

02 | ///

4 log Mw ; V 6 7

Fig. 6.1.4 Cromatogramas (GPC’s) en
de
catalizador Cp* y 0% de H,

pruebas polimerizacion con el

En las figuras 6.1.5 y 6.1.6 se presentan los empalmes de las DPM’s en las prueba con el
catalizador soportado. Se sigue el mismo criterio de agrupamiento que para el catalizador

Cp*: en la figura 4.5 se presentan GPC’s de las pruebas en las cuales se empled H, y en la

figura 6.16, los resultados de las pruebas sin H,.

1.4

1.4
1.2 N 1.2
\ HHL /[ LHH
208 | 308 /
3 | HHH ¥ // LLL
206 / HLL 206 / LHL
0.4 / \ HHL 0.4 / ——UH
/ /
/) /
0.2 Y/ 0.2 /
4 \
0 . : - ) 0 : e— )
1 2 3 4 logMw 5 6 7 1 2 3 4logMw 5 6 7
Fig. 6.1.5 Cromatogramas (GPC’s) en Fig. 6.1.6 Cromatogramas (GPC’s) en
pruebas de polimerizacion con el pruebas de polimerizacion con el

catalizador soportado y 20% de H,

catalizador soportado y 0% de H,

6.2. Discusion de los resultados experimentales
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Comparando en forma global los resultados de la velocidad de polimerizacion
presentados en las figuras 6.1.1 y 6.1.2, se aprecia que el catalizador soluble presenta un
comportamiento mas estable y la forma de la curva cinética presenta mas consistencia
comparando las pruebas de 1 y 2 horas de duracion. Esto se puede atribuir a que la
naturaleza homogénea del catalizador permite un manejo de materiales mucho mas
estandarizado que en el caso del catalizador soportado. La incorporacion de este ltimo al
reactor presenta irregularidades que pueden influir significativamente en la
reproducibilidad de la prueba. Este aspecto es conveniente resaltarlo ya que la precision en
el trabajo de modelamiento va a depender de la consistencia de los datos. Es de esperarse
que el modelo del catalizador soluble presente menos dificultades para su ajuste que el

modelo de catalizador soportado.

De la informacion presentada en la tabla 6.1.1 y en la figura 6.1.1, del sistema con
catalizador soluble, puede observarse que las variables estudiadas tienen en general el
comportamiento esperado, por ejemplo, a) el tiempo de reaccion aumenta el nivel de
conversion y la evolucion de la conversion en la primera hora de las pruebas de dos horas
es similar a las que duran una hora; b) la concentracion de hidrogeno reduce el peso
molecular de alrededor de 10,000 en las pruebas sin hidrogeno a alrededor de 5,000 para las
pruebas con hidrégeno; c) La velocidad de reaccion, r,, aumenta con la concentracion de H,

y con la concentracion de comondémero.
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7

Resultados de simulacion

En esta seccion se presentan resultados de simulacion obtenidos con los modelos

descritos en la parte tedrica y se discuten sus caracteristicas mas relevantes. En la primera
parte de esta seccion se exponen simulaciones tipicas realizadas con el modelo de radicales
libres en dos tipos de reactores: por lotes y continuo (CSTR). En la segunda parte se
muestran las simulaciones realizadas con el modelo de polimerizacion por coordinacion via

metalocenos en el reactor semicontinuo.

7.1 Simulacién del modelo de radicales libres convencionales con transferencia al

polimero.

7.1.1 Reactor por lotes

Empleando valores reportados en la literatura para los los parametros cinéticos del
proceso para produccion del PEBD, se realizaron una serie de simulaciones con el modelo
para la DPM descrito en la seccion 4.1.1. El objetivo en estas simulaciones fue probar
parametros de la simulacién como méxima longitud de cadena, tamafio del paso de
integracion, valor de la constante de transferencia al polimero, etc., que mostraran la
factibilidad del calculo de la DPM en tiempos de ejecucion razonables y que dieran
resultados esperados para este proceso como es un producto con alta polidispersidad y un

perfil de la DPM altamente asimétrico ("hombros*) en la distribucion de pesos moleculares.
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En las graficas siguientes se presentan resultados tipicos que muestran la factibilidad del
calculo directo de la DPM. En las figuras 7.1.1.1 a 7.1.1.3 se reportan la evolucion de tres
variables importantes en la simulacion: la conversion de mondmero; el indice de
polidispersidad; y la DPM del producto. Se observa que se logran altas polidispersidades
(PDI ~ 4) y la forma de la DPM presenta una asimetria considerable, indicativa del efecto

de transferencia al polimero.
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Fig. 7.1.1.1 Evolucion de la conversion (%) Fig. 7.1.1.2 Evolucién de la polidispersidad
en la polimerizacion por lotes. Modelo de en la polimerizacion por lotes. Modelo de
radicales libres con transferencia al radicales libres con transferencia al
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Fig. 7.1.1.3 DPM del producto a diferentes
niveles de conversion. Modelo de radicales

libres con transferencia al polimero.
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7.1.2 Reactor continuo de mezcla completa (CSTR)

Empleando los parametros cinéticos probados en el caso por lotes, se realizaron
simulaciones para analizar la viabilidad de la simulacion en CSTR partiendo de una
distribucion de cadenas muertas conocida (P(x,0) = 0 y D(x,0) = 0). Se tuvieron tiempos
razonables de ejecucion de la simulacion, aunque este tiempo, como en el caso por lotes, se

ve muy afectado por el maximo tamafio de longitud de cadena.

En las figuras 7.1.2.1 a 7.1.2.3 observamos la evolucién de tres variables importante de
la simulacion. En la Fig. 7.1.2.1 se muestra la conversion en el reactor, que llega a su
estado estacionario en 20 segundos; en la Fig. 7.1.2.2 se ve la polidispersidad del producto,
que llega a un valor de 3.7 (del orden del obtenido en el reactor por lotes) en 50 segundos y

en la Fig. 7.1.2.3 se muestran empalmes de DPM’s a diferentes tiempos de simulacion.

Notar que se debe hacer diferencia entre el tiempo de simulacion, que es el tiempo

manejado por el modelo, y el tiempo de ejecucion, que es el tiempo real requerido para

ejectuar el programa de computadora.
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Conversion, %
[38] w £
L
1
PDI
N
W (98]
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0 T T T | r T T |
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t,s

Fig. 7.1.2.1 Evolucién de la conversion, %, Fig. 7.1.2.2 Evolucién de la polidispersidad
en el reactor CSTR. Modelo de radicales en la polimerizacion en reactor CSTR.
libres con transferencia al polimero. Modelo de radicales libres con transferencia

al polimero.
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Modelo de radicales libres con
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7.1.3 Parametros de los modelos de radicales libres

En las tablas siguientes se presentan los valores de los parametros
cinéticos/termodinamicos asi como las condiciones de operacion empleadas para realizar
las simulaciones del modelo de radicales libres. En algunos parametros como maxima
longitud de cadena, la constante de transferencia al polimero y la constante de terminacion
por combinacion se probaron diversos valores con el fin de obtener resultados en tiempos
de ejecucion razonables. En la seccion 7.1.4 se presentan resultados de ejecucion
caracterisiticos de simulacion que muestran la influencia de estos parametros en los tiempos

de ejecucion.

En la tabla 7.1.3.1 se muestran los parametros para el proceso por lotes y en la tabla
7.1.3.2 los correspondientes al proceso continuo. De manera general, se emplearon
parametros y condiciones de operacion que son similares a los que se tienen en los procesos

. . . . g 28.29
industriales y que se encuentran reportados en la literatura especializada™"".

Tabla 7.1.3.1 Parametros Cinéticos/termodinamicso/Condiciones de operacién en la

simulacion del modelo de radicales libres en el reactor por lotes.

Parametro Simbolo, unidades Valor
Eficiencia de inciador f 0.5
Constante cinética de
descomposicion de iniciador kq, s! 111072
Constante cinética de propagacion ky, L/mol's 1.72:10°
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Constante cinética de terminacion

por combinacion K¢, L/mol's 4.76'10%
Constante cinética de terminacion

por desproporcion kg, L/mol's 0
Constante cinética de transferencia al

solvente ks, L/mol's 4.610°
Constante cinética de transferencia al

mondomero kv, L/mol's 0
Constante cinética de transferencia al

polimero Kip, L/mol's 4.610°
Concentracion inicial de iniciador Iy, mol/L 1107
Concentracion inicial de mondémero M,, mol/L 17.9
Concentracion de agente

de transferencia S, mol/L 0.5

Tabla 7.1.3.2 Parametros Cinéticos/termodinamicso/Condiciones de operacion en la
simulacion del modelo de radicales libres en el reactor continuo.

Parametro Simbolo, unidades Valor

Eficiencia de inciador f 0.5
Constante cinética de
descomposicion de iniciador kq, gt 111072
Constante cinética de propagacion ky, L/mol's 1.72:10°
Constante cinética de terminacion
por combinacion K¢, L/mol's 4.76'10%
Constante cinética de terminacion
por desproporcion kg, L/mol's 4.7610°
Constante cinética de transferencia al
solvente ks, L/mol's 31
Constante cinética de transferencia al
mondomero kav, L/mol's 5.18
Constante cinética de transferencia al
polimero k¢, L/mol's 150
Concentracion inicial de iniciador Iy, mol/L 11072
Concentracion inicial de mondémero M,, mol/L 17.9
Concentracion de agente
de transferencia S, mol/L 0.2

7.1.4 Estrategia de simulacion en los modelos de radicales libres

Para la solucion de los modelos, consistentes de ecuaciones diferenciales de primer
orden, se empled el método de integracion Euler explicito. La implantacion se hizo en el

ambiente de programacion MATLAB ya que cuenta con muchas facilidades para el
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desarrollo y depuracion de los programas. Se hace notar que en este caso particular de
polimerizacion, donde se tiene el efecto de terminacion por combinacion, no es posible el
empleo de programacion tipo hoja de célculo ya que se tienen dos ciclos de calculo
anidados con una variable contadora del tamafio de la maxima longitud de cadena (cientos

de miles).

La siguiente tabla muestra resultados caracteristicos relativos a la ejecucion de las

simulaciones.

Tabla 7.1.4.1 Resultados caracteristicos de ejecucion de las simulaciones en el modelo de
RL.

Tiempo del
Tiempo de | Longitud de paso de
ejecucion,s cadena integracion, s | kg, L/mol's | ki, L/mol's
664 510" 1 39 4.7610°
831 510° 2 468 0
2990 1'10° 2 468 4.7610°
6000 510* 0.2 11700 0

Un parametro de las simulaciones que fue determinante para obtener tiempos de
ejecucion razonables (< 1 hora) fué la maxima longitud de cadena considerada para el
calculo de la DPM. En el caso presente hubo necesidad de ajustar algunos parametros
cinéticos (la constante de transferencia al polimero, kg, y la constante de transferencia a
especies pequefias, kis) para limitar la longitud a valores menores de 110°. El tamaiio del
paso de integracion no fué tan decisivo para la viabilidad del método, encontrandose que un
paso de integracion de 2 segundos daba buenos resultados (esto es, con tamafios mas

pequeiios no mejoraba la precision de los calculos).

7.2 Simulacion del modelo estandar de la polimerizacion por coordinacion via

metalocenos

En las simulaciones de esta seccion se emplea el modelo estandar para la polimerizacion
por coordinacion descrito en la seccion 4.2 considerando dos sitios de diferente actividad
catalitica y la polimerizacion simultanea de dos mondmeros. Se muestran las simulaciones
en las cuales el objetivo fué reproducir el comportamiento observado en las pruebas del
programa experimental de polimerizacion de etileno via metalocenos. Los resultados

experimentales utilizados fueron los obtenidos con el catalizador Cp*, ya que su
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comportamiento mas consistente facilita el trabajo de ajuste del modelo. La mayor parte de
la informacion cinética (constantes de propagacion y reactividades) se tomd de la literatura

disponible procurando mantener en un minimo los parametros de ajuste.

El modelo nos puede dar informacién detallada tanto de la parte cinética como de la
parte de microestructura del polimero, esto es, la distribucion de peso molecular y la
composicion de copolimero. Para facilitar el analisis se presentan ambas partes por

separado.
7.2.1 Evolucion de la cinética de la polimerizacién

El comportamiento de la cinética observado experimentalmente se puede reproducir con
el modelo estandar empleando dos sitios de diferente actividad catalitica. Como se muestra
en el apéndice A2, en el ejercicio de simulacion del modelo estandar con mas de un sitio
catalitico, cuando se considera mas de un sitio se tiene un comportamiento cinético en el
cual al principio de la reaccion el sitio de mayor actividad produce mayor cantidad de
polimero de microestructura diferenciada respecto al segundo sitio. Los analisis de RMN y
GPC al producto obtenido a diferentes tiempos de reaccion (1 y 2 horas) confirman esta

caracteristica del sistema de reaccion que se estudio en la experimentacion.

En las figuras 7.2.1.1 a 7.2.1.8 se muestran las graficas que describen el comportamiento
cinético. Se superpone informacion experimental para aquellas variables que es posible
monitorear como es el flujo de etileno, la temperatura de reaccion y la cantidad de polimero

producido a diferentes tiempos de reaccion
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Figura 7.2.1.1 Velocidad de polimerizaciéon Figura 7.2.1.2 Polimero producido en las
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7.2.2 Evolucion de la DPM y de la composicidn de copolimero

En las figuras 7.2.2.1 y 7.2.2.2 se muestran los resultados experimentales (de GPC) y del
modelo de estandar de polimerizacion por coordinacion, de la distribucion de pesos
moleculares del polimero. En la figura 7.2.2.1 se agrupan las DPM’s obtenidas a 1 hora de
tiempo de reaccion y en la figura 7.2.2.2, las distribuciones a las 2 horas de tiempo de
reaccion. Se emplea una clave de 3 letras para identificar las condiciones de operacion de la
prueba: la primera letra, L 6 H indica 0% 6 20% de H,; la segunda letra, L o H indica 0% 6

20% de 1-Octerno; y la tercera letra L 6 H indica 1 6 2 horas de tiempo de reaccion

30
——HHL Modelo —— HHH Modelo

LHL Modelo LHH Modelo

HLL Modelo HLH Modelo

LLH Modelo

N
S

LLL Modelo
——HHH de GPC

Polimero, g
Polimero, g

e===HHL de GPC

.
@

==LHL de GPC ——LHH de GPC

——HLH de GPC

e HLL de GPC

‘ e LLL de GPC
/A \\

Figura 7.2.2.1 Empalmes de GPC’s y Figura 7.2.2.2 Empalmes de GPC’s y

calculo de la DPM con el modelo de calculo de la DPM con el modelo de

——LLH de GPC

coordinacién a t = 1h. coordinacion a t = 2h.

La composicion del copolimero (fraccion mol de 1-Octeno) se muestra en las figuras
7.2.2.3 y 7.2.2.4. Se presentan resultados de laboratorio (RMN) y resultados del modelo
estandar agrupando las pruebas con condiciones de operacion similares: en la figura 7.2.2.3

se muestran las pruebas con 0% de H, y en la figura 7.2.2.4, las pruebas con 20% de Ho.
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El modelo de polimerizacion por coordinacion reproduce adecuadamente los resultados
experimentales, tanto la parte cinética, como se muestra en las graficas de velocidad de
polimerizacion y produccion de polimero (figuras 7.2.1.1 a 7.2.1.8), como la parte
relacionada con la microestructura del copolimero, como se muestra en las graficas de las
distribuciones de peso molecular y de composicion de copolimero (figuras 7.2.2.1 a
7.2.2.4).

La naturaleza compleja del mecanismo de polimerizacion por coordinacion, en el cual la
actividad del sitio sitio catalitico esta altamente influenciada por su ambiente estérico y
electronico, imposibilita la determinacion de parametros cinéticos que dependan solamente
de la identidad del monémero, como en el caso de la polimerizacion por radicales libres
convencional. Esto obliga a emplear parametros cinéticos distintos para cada sistema
quimico especifico, limitando la capacidad predictiva de los modelos. Sin embargo, la
utilidad de un modelo de estas caracteristicas se podria apreciar en las siguientes
situaciones: i) Optimizacion de condiciones de operacién con niveles intermedios en las
variables bajo estudio, como por ejemplo, en el caso presente, cuando se desea predecir el
comportamiento cinético y microestructura del copolimero en condiciones de 10% de H,,
10% de comondmero y 1.5 horas de tiempo de reaccion, que es una situacion intermedia en
el rango de de condiciones de operacion considerado; ii) Sintesis de estrategias de control
avanzado (basadas en modelos de primeros principios) para mejoramiento de la calidad del
polimero (por ejemplo mediante técnicas de control con modelo predictivo en la se que

ajustan los parametros en linea) o reduccion de su variabilidad en instalaciones industriales.
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7.2.3 Parametros del modelo de coordinacién

En las tablas siguientes se presentan los parametros cinéticos/termodindmicos y valores
de las variables empleadas en la simulacion del modelo de coordinacion. Se presentan los
valores empleados para el caso mas general estudiado que fue la copolimerizacion de
etileno con 1-octeno, empleando H, como agente de transferencia de cadena. Este conjunto
de valores fue al que se lleg6 finalmente como resultado del ajuste a los resultados
experimentales. En un sentido practico representa el mejor conjunto de parametros ya que
se partio de valores reportados de los parametros cinéticos para las condiciones de
operacion utilizadas. En la seccion de estrategia de simulacién se describe cémo se realizo
dicho ajuste.

Tabla 7.2.3.1 Parametros cinéticos/termodinamicos y valores de variables del modelo de
coordinacion en cada sitio catalitico.

Sitio catalitico | Sitio catalitico
Parametro a b
Kpo_aa, L/mol's 210’ 110’
Ea aa, cal/mol 6300 6300
Kpo BB, L/mol's 210’ 1110’
E. gB, cal/mol 6300 6300
ki, L/mol's 1107 1107
kg, L/mol's 210" 110*
K, L/mol's 2.710° 2.710°
Kip, s~ 90 90
krr, L/mol's 60 60
K 0.85 0.85
11, kpan/kpan 3 3
12, kosp/kppa 0.1 4

Tabla 7.2.3.2 Parametro globales independientes del sitio catalitico.

UA cal/s-C 6.00E-01
deltaH_cal/g 870
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7.2.4 Estrategia de simulacion en el modelo por coordinacién

Para la solucion de los modelos, los cuales consisten de ecuaciones diferenciales de primer
orden, se empled el método de integracion Euler explicito con un tamafio de paso de 2
segundo. La programacion se realizd en dos plataformas de computo complementarias:
Excel para un calculo inicial que proporciona perfiles de concentracion y los principales
momentos de las DPM's; y MATLAB para el calculo final que incluye las distribuciones
completas. El méximo tamafo de cadena considerado fue de 50,000. Tanto los programas
en Excel como en MATLAB se ejecutaron en tiempos razonables (del orden de varios

segundos en MATLAB y menos de 1 segundo en Excel).
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Conclusiones

Ex proyecto de tesis doctoral tiene los siguientes logros:

1. Desarrollo e implantacion de un modelo de polimerizacion radicalica para la
polimerizaciéon de etileno que incluye transferencia al polimero (PEBD) y que permite el
calculo directo de la DPM completa empleando software y hardware convencional. Este
estudio se reportd en una publicacion del grupo de trabajo del departamento®.

2. Desarrollo e implantacion de un modelo de copolimerizacion por coordinacion via
metalocenos para la produccion de polietileno de alta densidad que permite el calculo
directo de la DPM completa empleando hardware y software convencional.

3. Ejecucién de una estrategia experimental para la obtencion de datos para la construccion
de un modelo de polimerizacidon por coordinacion basado en el modelo estandar. Como
producto de esta actividad se elabordé una publicacion sobre técnicas para el monitoreo

., . . ., . ., 36
cinético de la polimerizacion por coordinacion™ .
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Trabajo futuro

Los temas que se presentan a continuacién pueden desarrollarse en un futuro inmediato.

- Extension del modelamiento de radicales libres para incluir el mecanismo de rompimiento
aleatorio. Aplicacion a la prediccion de la DPM del producto mediante el célculo directo.
Publicacion

- Elaboracion sobre los resultados de la modelacion de la polimerizacién por coordinacion
via metalocenos. Publicacion

- Elaboracion sobre el céalculo directo de la DPM completa en la polimerizacién por
radicales libres incluyendo los mecanismos de transferencia al polimero con aplicacion a la

produccion de PEBD en reactores por lotes y continuos. Publicacion
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Al

Monitoreo de la polimerizacion

de etileno via metalocenos

Comparacion de dos métodos de monitoreo de r,:

Calorimetria en linea vs. Medicion directa de flujo de etileno

Ala. Determinacion de rp mediante calorimetria.

La base del método de seguimiento de la reaccion mediante la determinacion del calor
desprendido es un balance de energia en el volumen del reactor. Ya que éste es del tipo
mezcla completa, se considera que se tienen condiciones homogéneas en todo el volumen
de reaccion y se puede emplear un balance de energia de parametros concentrados, con los

términos de entradas, salidas, produccién y acumulaciéon®' %

E-S+P=A (Ala.1)

El balance de energia desarrollado para el sistema de reaccion como se muestra en la fig

5.4.1, queda:
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d(mgCpxT
FeCpo(T-To) - UA(T - T)) + r,VAHM, =im—RdtpR—2 (Ala.2)

donde F. es flujo de etileno, g/s; Cp. y Cyr son los calores especificos del etileno y
de la masa de reaccion respectivamente, cal/g-°C; T, T. y T; son las temperatura de
reaccion, del etileno y de la camisa de intercambio de calor, respectivamente, °C; UA es el
producto del coeficiente de transferencia de calor y del area de intercambio de calor, cal/s-
°C; 1p es la velocidad de polimerizacién, mol/s-L; M. es el peso molecular del etileno,
g/mol; V es el volumen de reaccion, L; t es la variable tiempo, s.

La ecuacion (Ala.2) se puede simplificar ya que los términos de entrada y acumulacion
son cuando menos un orden de magnitud inferior a los de salida y produccion, en este caso

el balance queda:
UA(T - Tj) =r,VAHM, (Ala.3)

Ya que el peso de polimero producido al final de la reaccion va a ser una cantidad
conocida, se puede definir una constante de calibracion que englobe las inexactitudes del

método, empleando la ec. (Ala.3):

UA

b Varn, 7T

(Alad)
Integrando la ec. (Ala.4) obtenemos la cantidad total de polimero producido, Pol (g):

UA t tr

tf
Pol = '[0 rp,Vdt :m (T-T)dt =K o (T - Tjdt (Ala.5)

De esta manera, al final de la prueba se va a poder determinar el valor de la constante de
calibracion y mediante (Ala.4) determinar la velocidad de polimerizacion instantanea que

se obtuvo a lo largo de la reaccion. La actividad instantanea del catalizador esta dada por:
A =rM, [C] (Ala.6)
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donde A es la actividad del catalizador, gr/mol catalizador-s; [C] es la concentracion del
catalizador, mol/L.

El método también se puede emplear en forma predictiva, esto es, determinar la
velocidad de polimerizacion que se tiene al instante durante una prueba si se dispone de

valores previos de la constante Kca.

Alb. Determinacion de rp mediante medicion de flujo de etileno.

Ya que el reactor opera a presion constante y el etileno se alimenta al reactor desde un
deposito a mayor presion (también constante), el flujo de etileno que entra al reactor es el

que se consume por la reaccion y la velocidad de polimerizacion instantanea estd dada por:

r, =M. V F, (Alb.1)

Como en el caso calorimétrico, la relacion entre actividad del catalizador y velocidad de

polimerizacién esta dada por (Ala.6).

Alc. Comparacion de ambos métodos

En la figura Alc.1 se muestran los resultados del seguimiento cinético que se realizo en
dos pruebas de polimerizacion con el sistema catalitico S;. La diferencia en ambas pruebas
fue la concentracion de H, en la corriente de etileno. Se observa que en las dos pruebas, los
valores de actividad instantanea determinadas por ambos métodos son practicamente
iguales. Existe una ligera discrepancia en el inicio de la polimerizacion en la prueba sin Hy,
que puede ser atribuida a que la adicion del catalizador requiere la disminucion
momentanea de la presion del reactor; esto provoca que la saturacion del etileno en el
medio de reaccion sea variable al inicio de la reaccion, lo cual se ve reflejado en el

consumo de etileno al inicio.
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En las figuras Alc.2 y Alc.3 se presentan resultados de dos pruebas de polimerizacion
con el sistema catalitico S,. Las pruebas fueron realizadas con diferente concentracion de
H; en la corriente de etileno. Se aprecia que en general ambos métodos dan curvas cinéticas
similares. En todos los casos se aprecia que el método calorimétrico reproduce muy bien la

cinética aunque con un ligero retraso respecto al método directo.
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Se puede afirmar que la calorimetria y la medicién directa de flujo de etileno son
métodos que producen esencialmente la misma informacién respecto a la actividad
instantanea de un catalizador del tipo Ziegler-Natta. Los resultados del presente estudio dan
mayor soporte a la idea intuitiva de que en la operacion isoperibolica la excursion de la
temperatura de reaccion es indicativa de la actividad del catalizador. Ademas se presenta
informacion suficiente que puede orientar la implantacion de las técnicas utilizadas en un

reactor de laboratorio para la polimerizacion por coordinacion de etileno.
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A2

Ejercicio de simulacion del
modelo estandar de

polimerizacion por coordinacion

Guia para las simulaciones con datos experimentales

Tomando de partida el modelo estandar descrito en la seccion de antecedentes, y como

preambulo al analisis de la informacidon experimental obtenida en la polimerizacion de
etileno mediante metalocenos, se planted el modelamiento de un sistema de polimerizacion
por coordinacidon con parametros tipicos. Para resolver el conjunto de ecuaciones que
describen la DPM completa, se elabor6 un programa de computo empleando lenguaje de
programacion convencional (MATLAB). La longitud de cadena considerada fué de
100,000 y en todos los ejercicios realizados se tuvieron tiempos de ejecucion razonables (<
10 s).

Para el caso de la polimerizacion con un catalizador de dos sitios, un ejercicio de
simulacion proporciond los resultados que se muestran en las figuras A2.1 a A2.3 y que
constituyen un ejemplo de la modelacién que se puede realizar empleando el modelo

estandar y el calculo directo de la DPM completa a partir de este modelo.
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Fig. A2.3 Distribucion de pesos moleculares a dos
tiempos de reaccion diferentes en la polimerizacion

por coordinacion con un catalizador de dos sitios.

En la figura A2.1 se observa que la diferente actividad catalitica de ambos sitios produce
cinéticas diferentes: el sitio A produce mayor cantidad de polimero al inicio de la reaccion
mientras que el polimero B produce menor cantidad de polimero desde el inicio, pero

mantiene su produccién por mas tiempo. Ya que las caracteristicas cinéticas de cada sitio
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son diferentes, el polimero producido por cada sitio es también diferente. En este caso, se
observa que la proporcion de polimero de bajo PM, producido por el sitio A es mayor al
inicio de la reaccion (t = 10 min en la figura de las DPM's) mientras que la proporcion de

polimero de alto PM aumenta al final de la reaccion (t = 60 min en la figura de las DPM's).
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Kcal

A3

Simbologia

Concentracion del agente de transferencia A, mol/L

Término de acumulacion en el balance de energia en el reactor, cal/s

Area de trasnferencia de calor en el balance de energia, ec. 2.2.11

y Ala.2,cm’

Concetracion del co-catalizador en la polimerizcion via metalocenos, mol/L
Concentracion del catalizador zirconoceno

Concentracion de sitios activos en la polimerizacién por coordinacion, a

cualquier tiempo e inicial, respectivamente.

Concentracion de sitios desactivados, mol/L. Modelo estandar
Capacidad calorifica del etileno, cal/g-°C

Capacidad calorifica del medio de reaccion, cal/g- °C
Concentracion de cadenas muertas de longitud r, mol/L. Modelo estandar
Término de entrada en el balance de energia en el reactor, cal/s
Flujo de etileno, g/s

Fraccion de monoémero A o B en el reactor. Modelo estandar
de copolimerizacion

Concentracion de iniciador, mol/L

Concetracion del agente inhibidor, mol/L

Constante de calibracion, g/s-°C
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Kr,Kr

kq
kq

k'
kg

Kdac 1A<dac
ke,

Kea

Kinh

ki

k. ko
ktC

ki

kig, kep

A
ktrH ,ktrH

Cocficiente de particion para el mondémero

Constante cinética y seudocinética de transferencia global, L/mol-s.
Modelo estandar

Constante cinética de activacion del catalizador, L/mol-s. Modelo estandar
Constante cinética de desactivacion del catalizador,

orden 1,L/s. Modelo estandar

Constante cinética de activacion del catalizador,

orden 2, L/mol-s. Modelo estandar

Constante cinética de disociacion del catalizador en la polimerizacion RL,

L/mol-s

Constante cinética y seudocinética de desactivacion, L/mol-s
Constante cinética de transferencia al polimero, L/mol-s
Constante cinética de transferencia a especies pequefias, L/mol-s
Constante cinética de inhibicion,L/mol-s

Constante cinética de iniciacion de cadena, L/mol-s

Constante cinética y seudocinética de propagacion, L1/mol-s
Constante cinética de terminacion por combinacion, L/mol-s

Constante cinética de terminacion por desproporcion, L/mol-s
Constante cinética y seudocinética de terminacion f-hidruro, L/mol-s

Constante cinética y seudocinética de transferencia al hidrégeno, L/mol-s
Concentracion de radicales de iniciador, mol/L

Concentracion de mondmero en el sitio catalitico, mol/L

Peso molecular de etileno

Peso del contenido del reactor, g

Peso molecular promedio en nimero

Cadenas muertas de longitud n en el mecanismo de RL, mol/L

Cadenas muertas de longitud m en el mecanismo de RL, mol/L
Concentracion de monomero en el reactor para el modelo de

particién, mol/L

Término de produccion de energia en el reactor, cal/s
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Pl'
Py

P4, P

A IB

R R I

AH

i

Vi

Cadena activa en el mecanismo CRP

Concentracion de cadenas radicales de longitud 1, mol/L
Concentracion de sitios cataliticos activos con una moléculade mondmero,
mol/L

Fraccion de cadenas terminadas en el monomero A o B,

modelo estandar de copolimerizacion

Concentracion de cadenas radicales de longitud n, mol/L
Concentracion de cadenas radicales en crecimiento, mol/L. Modelo estindar
Polimero, g

Concetracion de la especie inhibida, mol/L

Flujo de reactivos/producto de entrada/salida a un reactor CSTR
Relaciones de reactividad de los mondémeros Ay B

Velocidad de polimerizacion, mol/L-s

Término de salida en el balance de energia en el reactor, cal/s
Temperatura del medio de reaccion en balance de energia, °C
Temperatura de la camisa del reactor, °C

Temperatura de entrada del etileno, °C

tiempo, s

Coeficiente global de transferencia de calor, cal/cm’-s-°C
Volumen del reactor, mL

Entalpia de polimerizacion

Factor de probabilidad de propagacion

Densidad, g/mL

Momento i de las cadenas vivas, mol/L

Momento i de las cadenas muertas, mol/L
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DASSL

DCC

DPM
DP
DSC
CRP
CSTR
EANL
EDO
EPDM
GPC
HDPE
HHH
HHL
HLH
HLL
IR

LCB

A4

Abreviaturas y acronimos

Metal de transicion en la polimerizacion por coordinacion
Libreria de programas para solucion de ecuaciones algebraico-diferenciales.
Differential and algebraic sequential solution library
Distribucion de composicion quimica de copolimero (en la copolimerizacidén
de etileno con a-olefinas)

Distribucion de pesos moleculares

Grado de polimerizacion

Calorimetria diferencial de barrido

Polimerizacion radicalica controlada

Reactor continuo tipo tanque agitado

Ecuaciones algebraicas no-lineales

Ecuacion diferencial ordinaria

Copolimero de etileno, propileno mas un dieno
Cromatografia de permeacion en gel

Polietileno de alta densidad

Cddigo de prueba experimental de niveles Alto, Alto, Alto
Codigo de prueba experimental de niveles Alto, Alto, Bajo
Cddigo de prueba experimental de niveles Alto, Bajo, Alto
Cddigo de prueba experimental de niveles Alto, Bajo, Bajo
Detector de infrarrojo en cromatografia

Ligando en la polimerizacion por coordinacion

Ramificacion larga en poliolefinas
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LCBD
LLDPE
LS

MAO
Oct

PE
PEAD
PEBD
PELBD
PDI
PM

PP
QSSA
R

RAM
RI

RL
RMN
SCADA
SCB
SEC
SSC
TEA
TGA
TMA
UHMWPE
ULDPE
VISC
VLDPE

Distribucion de ramas largas en poliolefinas

Polietileno lineal de baja densidad

Detector de luz dispersa en cromatografia (Light Sacattering)
Metal de transicion en la polimerizacion por coordinacion
Mondmero en el contexto de la polimerizacion

Oxido de metil-aluminio

Mondmero 1-Octeno

Polietileno

Polietileno de alta densidad

Polietileno de baja densidad

Polietileno lineal de baja densidad

Indice de polidispersidad

Peso molecular

Polipropileno

Estado cuasi estado estacionario. Quasi Steady Atate Assumption
Radical alquilo

Random access memory

Detector de indice de refraccion en cromatografia.
Radicales libres

Resonancia magnética nuclear

Supervisory Control And Data Acquisition

Ramificacion corta en poliolefinas

Size Exclusion Chromatography

Catalizador de un sitio (Single Site Catalyst)
Trietilaluminio

Termogravimetric Analysis

Trimetilaluminio

Polietileno de ultra alto peso molecular

Polietileno de ultra bajo peso molecular

Sensor de viscosidad en cromatografia

Polietileno de muy bajo peso molecular
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ZN

Haldgeno en la polimerizacién por coordinacion

Ziegler-Natta
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