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NOMENCLATURA

An Area de seccién transversal anular de la camisa, m?

Ar Area de seccién transversal del reactor, m?
cpm Capacidad calorifica del mondémero, J/(Kg K)
cpw Capacidad calorifica del agua de enfriamiento, J/(Kg K)
D Dimero

D Radical Dimérico

L Longitud del reactor tubular, m

M Monémero, mol/L

M- Radical Monémerico

M,, Peso molecular promedio en niimero

Moy, Alcoxiamina monomérica

NOpg Eter nitroxilo

NO, Radical Nitroxilo

@, N-esimo momento especies muertas



Q) Flujo del agua de enfriamiento, L/s

R Radical primario

T Temperatura del reactor, K

T; Temperatura de la camisa, K

U Coeficiente de transferencia de calor, J/m?sK
vy, velocidad axial promedio agua de enfriamiento, m/s
v, velocidad axial promedio, m/s

X Conversiéon de monémero

Y, N-esimo momento especies vivientes

Z, N-esimo momento especies durmientes

sy Difusividad térmica efectiva, m?/s

D.ss Difusividad mdsica,m?/s

AH, Calor de reaccion, J/mol

k Conductividad térmica,J /(s m K)

pm Densidad del monémero, Kg/L

pw Densidad del agua de enfriamiento, Kg/L
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Tabla 1: Abreviaturas

Abreviatura Significado

AIBN 2,2’-azo-bis-isobutirilnitrilo

AMPL Lenguaje de Modelacién para Programacién Matematica

AUTO Software de Continuacién y Bifurcacion

ATRP Transferencia de la Polimerizacién Radical Atomo

BPO Peroxido de benzoilo

CPU Unidad Central de Procesamiento (Central Processor Unit)

DAE Ecuaciones Diferenciales y Algebraicas

DPM Distribucién de Peso Molecular

EDA Ecuaciones Diferenciales y Algebraicas

EDP Ecuaciones Diferenciales Parciales

EDPA Ecuaciones Diferenciales Parciales y Algebraicas

GP Grado de Polimerizacion

IPOPT Algoritmo de optimizaciéon basado en el método de punto interior
(Interior Point OPTimizar)

MOL Métodos de Lineas (por sus siglas en inglés)

NLP Programacién No Lineal (Non-Linear Programming)

NMRP Polimerizacion de Radicales Mediante Nitroxidos
(por sus siglas en inglés)

PDEs Sistema de Ecuaciones Diferenciales Parciales

PDI Indice de Polidispersidad (por sus siglas de inglés)

PNL Programacién No Lineal (Non-Linear Programming)

PRCV Polimerizacion de Radicalica Controlada/Viviente

PRL Polimerizacién por Radicales Libres

PRMN Polimerizacién de Radicales Mediante Nitroxidos

PSE Ingenieria de Sistemas de Procesos (por sus siglas de inglés)

RAFT Polimerizaciéon por Adicién, Fragmentacion y Transferencia
Reversible

RCTA Reactor Continuo de Tanque Agitado

RTFT Reactor Tubular de Flujo Tapén

STY Estireno (por sus siglas en inglés)

TEMPO 2,2,6,6-oxitetrametilpiperidina




RESUMEN

En este trabajo, se realiza la optimizacién dindmica de reactores tubulares donde
ocurre la polimerizacion de radicales mediante nitréxidos (PRMN) del estireno. Se trata
el efecto de variables manipuladas potenciales. El sistema es gobernado por ecuaciones
diferenciales parciales (EDPs). Las EDP son discretizadas espacialmente para producir
un sistema de ecuaciones diferenciales y algebraicas (EDA). El problema de optimiza-
ciéon de EDA es entonces resuelto usando un enfoque simultaneo de tal forma que las
variables algebraicas y diferenciales son complementamente discretizadas conduciendo
a un problema de programacién no lineal (PNL)a gran escala. El problema de optimi-
zacion resultante se resuelve usando un algoritmo de puntos interiores eficiente para
manejar PNLs de gran escala. También se analiza el comportamiento de bifurcacion
no lineal de un reactor tubular donde la PRMN del estireno toma lugar. Se abordan
los efectos del flujo de enfriamiento, la temperatura de alimentacion , la temperatura
de enfriamiento, la concentracién de monémero alimentado, el flujo de monémero ali-
mentado, el didmetro y el coeficiente global de transferencia de calor. Los resultados
mostraron que estos cambios tienen diferentes impactos en las caracteristicas no linea-
les en la operabilidad del reactor de polimerizacion, y propiciaron el desarrollo de una
condicién de disparo térmico en el reactor. El modelo matematico para este sistema de
polimerizacion se representa por un sistema de ecuaciones diferenciales parciales el cual
es apropiadamente discretizado por el método ntmerico de lineas. El conjunto resul-

tante de ecuaciones diferenciales ordinarias, representa los balances de masa y energia,
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asi como las ecuaciones de momentos, las cuales son usadas en el software AUTO para

calcular patrones de comportamiento no lineal.



ABSTRACT

In this work, the dynamic optimization of tubular reactors where nitroxide-mediated
radical polimerization (NMRP) of styrene takes place is performed. The effect of po-
tential manipulated variables is addressed. The system is governed by partial differen-
tial equations (PDEs). The PDE are spatially discretized giving rise to a differential-
algebraic equation (DAE) system. The DAE optimization problem is then solved using a
simultaneous approach wherein the differential and the algebraic variables are fully dis-
cretized leading to a large-scale nonlinear programming (NLP) problem. The resulting
optimization problem is solved using an interior point algorithm capable of handling
large-scale NLPs. Also the nonlinear bifurcation behavior of a tubular reactor where
nitroxide-mediated radical polymerization of styrene takes place is analyzed. The ef-
fects of the cooling flow rate, feed stream temperature, cooling water temperature, feed
stream monomer concentration, flow rate of monomer feed, diameter and global heat
transfer are addressed. The results shown that these changes have different impact on
the nonlinear operability characteristics of the polymerization reactor, and prompted
for the development of a runaway boundary in the reactor. The mathematical model for
this polymerization system is represented by a system of partial differential equations
system (PDE) which is properly discretized by using the numerical method of lines. The
resulting set of ordinary differential equations, representing heat and mass balances, as
well as moment equations, are then used in the AUTO software to assess embedded

nonlinear behavior patterns.
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CapriTUuLO 1

INTRODUCCION

1.1. Motivaciéon

Muchos fenémenos fisicos y/o quimicos que ocurren en plantas de procesamiento
pueden ser descritos en términos de expresiones matematicas, tales como ecuaciones
algebricas o diferenciales. Con los avances en tecnologia computacional y el desarrollo
de métodos niimericos para resolver dichos modelos, es posible predecir adecuadamente
la eficiencia de una nueva planta 6 el efecto de nuevas estrategias de control. Esto ofrece
una poderosa herramienta para los ingenieros de procesos, quienes pueden evaluar la
utilidad y beneficiarse de sus ideas en una forma teérica antes de su implementacién
practica; en una manera segura, rapida y poco costosa en relacion al costo de probar
las ideas en procesos reales. Como consecuencia, la ingenieria de sistemas de procesos
ha llegado a ser una importante disciplina dentro de la ingenieria quimica alrededor de
los 1ltimos 40 anos, reduciendo la necesidad de costosas plantas piloto e incrementando
la ganancia o mejorando la eficiencia de procesos existentes.

Naturalmente al emplear la simulaciéon de procesos, los ingenieros deben responder la
cuestion de como ciertos pardmetros en una planta o variables controlables deben ser
elegidas para optimizar algun objetivo.

La operacién de procesos continuos son importantes en la industria polimérica. Los
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reactores continuos de tanque agitado (RCTA) | los reactores tubulares, o una varia-
cién/combinacién de ellos, han sido usados en plantas continuas para la manufactura
de polimeros. Ambos tipos de reactores tienen ventajas y desventajas. Ademas, algunos
reactores de polimerizacién son operados alrededor de condiciones extremas de tempe-
ratura y presion, dando como resultado que el control a lazo cerrado pueda ser dificil
de lograr. Algunos problemas de operabilidad con RCTA (altos costos para baja pro-
ductividad, pobre comportamiento para cambios de grados, dificultad para arrancar y
un dificil escalamiento) pueden ser manejados mas adecuadamente mediante el uso de
reactores tubulares. De hecho, un mejor control de temperatura en polimerizaciones
altamente exotérmicas se puede conseguir si se usan reactores tubulares. Ademés, un
reactor tubular puede proveer las mismas metas de productividad al igual que lo hace
un tren de RCTA, lo cual permite reducciones importantes en el capital y costo de ope-
racion. El uso de técnicas de modelacion matematica, acoplado a eficientes programas
experimentales, es una forma eficiente para mejorar nuestro entendimiento y operacion
de los procesos de polimerizacion.

Por otra parte, se ha reconocido extensamente que la operacién en régimen dinami-
co en equipos de procesamiento puede ser mejorada al aplicar politicas de operacion
6ptimas dindmicas [3]. Hasta ahora, una buena parte de las aplicaciones de técnicas
de optimizacion dinamica han estado orientadas al estudio de la conducta transitoria
optima de sistemas de varios parametros. Como ha mejorado la potencia de calculo y se
tienen mejores algoritmos para resolver problemas de gran escala, uno de los préximos
pasos obligados consiste en dirigir la atencion en el estudio de optimizacién dindmica de
sistemas con parametros distribuidos [4], como es el caso del reactor tubular presentado

en este trabajo.
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1.2. Planteamiento del problema

Durante las dos ultimas décadas, la polimerizaciéon empleando radicales vivientes ha
sido un tépico de interes creciente en muchos grupos de investigacién mundial, debido a
su capacidad para construir polimeros con estructuras bien definidas, asi como mejora-
das, o aun con novedosas propiedades mecanicas y fisicoquimicas. Una de las principales
limitaciones de la polimerizacién por radicales libres es el pobre control sobre alguno
de los elementos clave de la microestructura macromolecular, tal como la distribucion
de peso molecular, la funcionalidad de termino, la microestructura de cadena y la com-
posicion copolimérica. En contraste, la polimerizacién viviente ofrece la capacidad de
producir polimeros en la cual la presencia (y/o ausencia) de ramificaciones, nimeros
de grupos funcionales, y distribuciones de peso molecular completa pueden ser contro-
ladas apropiadamente a través de una ruta mas flexible y versatil comparada con una
de polimerizacién anionica. La polimerizacién empleando radicales vivientes combina
las ventajas de la quimica de radicales libres y las capacidades de la polimerizacion
viviente; asi se superan las desventajas de la terminacion irreversible y las reacciones
de transferencia de cadena.

La mayoria de trabajos publicados sobre polimerizaciéon empleando radicales vi-
vientes han estado orientados hacia los aspectos quimicos y fisicos, tales como aspectos
estructurales, estudios cinéticos y de caracterizacion de polimeros. En contraste, los
estudios relacionados con el empleo de técnicas de Ingenieria de Sistemas de proce-
sos (PSE) aplicados a procesos de polimerizacién novedosos han sido menos numero-
sos [9], [6], [7]. Estas técnicas se refieren a el uso de herramientas avanzadas para el
modelamiento, diseno, optimizacién y control de procesos quimicos.

Practicamente no existe trabajo reportado sobre el diseno de este tipo de sistemas de

polimerizacién y en cuanto al andlisis no-lineal y optimimizaciéon dindmica en reactores
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tubulares no existe trabajado reportado al respecto. Resulta claro que existen grandes

posibilidades de contribuir en el area mencionada.

1.3. Retos

El principal objetivo de este trabajo consiste en el empleo de las técnicas antes
mencionadas para avanzar en el entendimiento de como abordar el problema de diseno
de reactores de polimerizacion viviente. Aunque el estudio de reactores tubulares pa-
ra polimerizacién de radicales mediante nitréxidos (PRMN) es ya sistemdtico y serio,
existen diversas caracteristicas de PSE faltantes tal como el anélisis de bifurcacion pa-
ra reactores tubulares para la PRMN. Es necesario proveer una primera aproximacién
hacia los problemas de operabilidad encontrados en la polimerizacion de radicales vi-
vientes en reactores tubulares no isotérmicos, tomando como caso de estudio la PRMN
de estireno. Los problemas de operabilidad son asociados normalmente a la presen-
cia de multiplicidad de estados de entrada y salida, comportamiento oscilatorio y atn
dindmica cadtica.

Los reactores de polimerizacion son usados para manufacturar diversos tipos de la
misma clase de polimero; tales productos son denominados grados. Se estima que la
operacién alrededor de regiones donde se muestra comportamiento no lineal deberia ser
evitada porque a menudo ésta es considerada dificil de alcanzar. Parece ser una idea
generalmente aceptada que la operacién alrededor de dichas regiones puede conducir
a problemas de operabilidad y, por consiguiente, aquella operacién deberia moverse a
una nueva region donde las no linealidades sean menos severas.

Otro de los retos es desarrollar un estudio de optimizacién dindmica y calcular las
politicas éptimas de transicién entre grados para la polimerizacion de radicales mediante

nitréxidos de estireno producida en un reactor tubular. Para describir esta situacion
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se puede usar un problema de optimizacién dindmica para obtener las politicas de

operacién optimas alrededor de regiones con problemas potenciales de operabilidad.

1.4. Contenido general

En el capitulo 2 se describen con detalle la formulacién del modelo matematico,
detalles cinéticos y literatura sobre radicalica controlada mediante nitréxidos. Para el
capitulo 3 de este trabajo se mencionan los antecedentes existentes en la literatura
abierta sobre optimizacion dindmica. En el capitulo 4 se revisan los antecedentes sobre
analisis de bifurcacién. Los resultados sobre la optimizacion dinamica y analisis de con-
tinuacion, son presentados y discutidos en el capitulo 5.

Finalmente, las conclusiones en el capitulo 6 resumen las contribuciones de esta diser-
tacién, y se discuten las direcciones para trabajo futuro. Adicionalmente se anexan dos
articulos debidamente arbitrados por la revista internacional Macromolecular Reaction
Engineering; estos constatan la contribucién en el area de ingenieria de reactores de

polimerizacion.



CAPITULO 2

POLIMERIZACION DE RADICALES
MEDIANTE NITROXIDOS

2.1. Polimerizacion de radicalica controlada

La Polimerizacion de radicalica controlada/viviente (PRCV) es una de las dreas
de mayor desarrollo en ingenieria y ciencia de los polimeros. Su versatilidad y dispo-
nibilidad para producir estructuras poliméricas novedosas (e.g., bloques y polimeros
gradientes; estrellas, peines, y arquitecturas hiperamificadas) son quizas las principales
razones que motivan su uso novedoso.

Se pueden fabricar polimeros bien definidos con estructuras precisamente controladas
por polimerizacién iénica viviente (aniénica y catiénica). La polimerizacién aniénica
constituye un método para la obtencion de polimeros monodispersos y de copolimeros
en bloque e injertados. Este mecanismo no es puramente de naturaleza iénica sino que
también participa el fenémeno de coordinacion. La polimerizacién cationica se puede
efectuar por medio de un cation e iniciadores clasificados en tres grupos (écidos dona-
dores de protones de acuerdo a Bronsted, acidos aceptadores de electrones del tipo de
Lewis y compuestos capaces de originar cationes activos). Sin embargo, las polimeri-
zaciones ionicas tienes varias desventajas préacticas. El ion carbenio de crecimiento o

carbonio es extremadamente reactivo en presencia de residuos de oxigeno, agua y diéxi-
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do de carbono. Por tanto, el sistema de polimerizacion debe estar esencialmente libre
de estas impurezas. Aun cuando la concentracion de estas impurezas estén en niveles
de partes por millon, estas pueden afectar la polimerizacion. Por tanto, estos sistemas
requieren gran cuidado durante la purificacién y secado del solvente y los monémeros, y
en el manejo de la solucién iniciadora. La temperatura de polimerizacion es otra desven-
taja para las polimerizaciones iénicas vivientes. No son adecuadas a altas temperaturas
de reaccién (dentro de los disolventes no polares y con contra-iones alcalinos ligeros, las
asociaciones de pares de iones de las cadenas en crecimiento disminuyen) y el rango de
temperaturas de operacién es muy bajo (variando desde -20 a -78 °C) [8]. Otra limi-
tacién se debe a la incompatibilidad de la cadena terminal de polimero en crecimiento
(catién o anién) con numerosos grupos funcionales y ciertas familias de monémero [9].
La polimerizacion por medio de radicales libres, por otro lado, puede ser aplicada a la
polimerizacion de muchos mondémeros bajo condiciones relativamente suaves de reac-
cién. Por ejemplo, la polimerizacién puede ser desarrollada en agua (e.g., emulsién o
polimerizaciones acuosas), y en la presencia de cantidades traza de impurezas (i.e., oxi-
geno, aditivos). La principal desventaja de los sistemas de radicales libres es que estos
no son capaces de ofrecer el mismo grado de control sobre la estructura del polimero y
la funcionalidad como sucede con la polimerizacion idnica. Por ejemplo, las polidisper-
sidades (una medida del ancho de la distribucién del peso molecular) son usualmente
mas altas, y los grupos terminales de cadena son determinados por eventos aleatorios
en la polimerizacién de radicales libres en comparacién a lo que puede lograr a través
de polimerizaciones ionicas.

Reteniendo las ventajas de la polimerizacién por medio de radicales libres y adoptando
conceptos de la polimerizacion idnica, la polimerizacion de radicalica controlada puede
producir materiales con microestructura bien definida (arquitectura molecular) y baja

polidispersidad bajo condiciones de operaciéon no severas con minimos requerimientos
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para la purificacion del mondémero o solvente. Mas aun, la aparicion de técnicas de
polimerizacion de radicalica controlada ofrecen una ruta para sintetizar nuevos pro-
ductos de alto valor agregado para aplicaciones especificas como bloques y copolimeros

injertados los cuales no se pueden obtener via polimerizacién de radicales libres.

2.1.1. Requerimientos basicos

La polimerizacién de radicalica controlada es una familia de técnicas prometedoras
para la sintesis de macromoléculas con peso molecular bien definido, bajas polidispersi-
dades (a menudo cercanas a la unidad) y arquitecturas variadas bajo condiciones medias
de temperaturas entre 20 a 40°C, con minimos requerimientos para la purificacion de
monoémeros y solventes. Una caracteristica comtn de las variaciones de PRCV es la exis-
tencia de un equilibrio entre los radicales libres activos y las especies durmientes [10].

El intercambio entre los radicales activos y las especies durmientes aunque lento
permite el crecimiento simultaneo de todas las cadenas mientras se mantiene la concen-
tracion baja de radicales para minimizar la reacciéon de terminacion.

El niicleo de reaccién en los sistemas de PRCV se muestra en la Figura 2.1} Las
especies durmientes (R,-X) experimentan rompimiento del enlace homolitico, ya sea
por calentamiento o por un proceso méas complejo de activacion por la adicién de un
reactante, para producir un radical activo y un radical estable ( ver ecn. 2.1). k, and
kq son constantes de activacion y desactivacion, respectivamente. El radical activo (R;,)
se propaga en la presencia del monémero (M) (ver ecn. 2.2). El radical propagador
correspondiente puede ser desactivado por el radical estable (X*) o terminar con otro
de los radicales en crecimiento (ver ecn. 2.3).

Para alcanzar las condiciones de radicalica controlada, se deben satisfacer tres pre-

requisitos:
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R, — X;~ R, + X (2.1)
M
YR, (2.2
VRN
bimotcouiar Tnst = X Goborientes (2:3)

Figura 2.1: Equilibrio general de PRCV entre las especies durmientes y activas

= La velocidad de la reaccién de iniciacion es mayor que la de propagacion.
= La contribucién de las reacciones de rompimiento de cadena como terminacién y
reacciones de transferencia.

= El rdapido intercambio entre las especies activas y durmientes es pequeno.

El iniciador debe descomponerse inmediatamente o en un periodo muy corto de
tiempo de modo que todos los radicales propagados crezcan en el mismo intervalo de
tiempo, por tanto la longitud de las cadenas de polimero es virtualmente la misma.
Esto significa que las cadenas tendrian el mismo grado de polimerizacién (GP), y asi su
distribucion tendra una baja polidispersidad. Esto es lo que sucede durante una polime-
rizacion viviente i6nica porque los iones no reaccionan unos con otros. Sin embargo, en
sistemas tipicos de radicales libres, la velocidad de terminacion radical-radical es alta.
Es decir, los tiempos de vida del radical son cortos, y las cadenas de polimero crecen,
se reproducen y mueren aproximadamente en un 1 segundo; durante estos intervélos de
tiempo no es posible reducir la polidispersidad y obtener la funcionaliad deseada en la

cadena de terminacion.

2.1.2. Caracteristicas tipicas de la PRCV

La PRCV ideal se alcanza si todas las cadenas son iniciadas inmediatamente al

comienzo de la polimerizacién y si las reacciones de terminacion y secundarias son
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despreciables. Este sistema ideal tiene las siguientes caracteristicas:

» Grafico de cinética lineal en coordenadas semi-logaritmicas (In[My]/[M] vs tiem-
po) para un reactor batch isotérmico ([Mp]: es la concentraciéon de mondémero al
tiempo cero; [M]: es la concentracién de mondmero en el tiempo t). Con inicia-
cién instantanea y ausencia de terminacion, la concentracion total de radicales
permanece constante durante la polimerizacién, y esto resulta en una respuesta
de tendencia lineal.

= Los pesos moleculares promedio se incrementan linealmente junto con la conver-
sion la cual es muy diferente de la polimerizacién por radicales libres en la cual
se producen altos pesos moleculares. Idealmente, los sistemas controlados con-
ducen a polimeros con grados de polimerizacién predeterminados por el cociente
de la concentracién de monémero consumido y el iniciador introducido (DP, =
A[M]/[Lo]).

» La polidispersidad (PDI), cociente de los pesos moleculares promedio en peso y
pesos moleculares promedio en nimero (M,, /M, ), para un sistema PRCV sigue las
caracteristicas de una distribucién de Poisson, de tal forma que PDI= DP,,/DP,=
(1+1/DP,) [10]. Para sistemas PRCV, la PDI es menor que 1.5 (el més bajo nivel
para una polimerizacién convencional).

= Las polimerizaciones de PRCV tienen la habilidad para producir polimeros con
grupos funcionales terminales, ya sea en el iniciador final (In) o en el terminal (X).
Sea (Y') cualquier sustituyente como fenil, cloruro, etc. También, la funcionali-
dad puede ser colocada potencialmente en otro segmentos clave de la cadena de
polimero. La funcionalidad quimica juega un rol importante en las propiedades
finales del polimero y adiciona flexibilidad para modificaciones en las reaccio-

nes post-polimerizacién que seran realizadas (e.g., entrecruzamiento). Los grupos
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terminales funcionales en polimeros producidos usando PRCV pueden ser usados
para crecer una segunda cadena de polimero a partir de esta, produciendo bloques

de copolimero [11].

2.1.3. Comparacion con la polimerizacién convencional

Debido a que la polimerizacién de radicalica controlada involucra reacciones ele-
mentales de radicales libres, es necesario conocer los mecanismos subyacentes en la
polimerizacién convencional, con la finalidad de entender el mecanismo de PRCV y
comparar los dos sistemas.

La polimerizacién por radicales libres consiste de cuatro pasos principales: inicia-
cién, propagacién, terminacién, un cuarto paso adicional, la transferencia de cadena(a
una pequena molécula) [12]. El primer paso es la iniciacién el cual se compone de: la
generacién de radicales primarios (R;,) . La reaccion de estos radicales con monémero
producen radicales de longitud de cadena unitaria (R;). Los iniciadores tipicos (peroxi-
dos, compuestos azo, etc.) se usan en concentraciones entre 0.01 - 1 mol %.

El siguiente paso es la propagacién, la adicion repetida de las moléculas alcano
de monémero a las especies radicales (R;). Cada reaccién de propagacién (cadena en
crecimiento) produce una cadena de polimero que es una unidad repetida més larga.
Asi la reaccion de propagacion se repite muchas veces, y la cadena crece. La velocidad
de propagacion se considera independiente de la longitud de cadena, con valores tipicos
de ky~ 103+ M—1s71,

En algun punto, la propagacién de radicales de polimero deja de crecer y termina.
La terminacion con la aniquilacién de los radicales centrales ocurre por una reaccién
bimolecular entre dos radicales. Dos radicales pueden terminar ya sea por combinacion

(k) o disproporcionacién (ki) con constantes de k; >10"M~1s~. Los coeficientes de
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terminacién dependen de la conversién y longitud de cadena.

kq

I 2R, Iniciacion
', + M i Ry Tniciacién 2.a
R+ M b R, Propagacién
R, + M i R, Propagacién 2.b
R, + R, e P, Terminacién
R, + R, b p r + Py Terminacion 2.c
R.+H-T L P.+T Transferencia de cadena 2.d

La transferencia de cadena es una reaccion en la cual el crecimiento de un radical se
detiene via la abstraccién de un atomo de hidrégeno de una molécula pequena T (ver
ecn. 2.d). Esto ocurre en el radical central siendo transferido a otra molécula (e.g.
monomero, solvente, agente de transferencia de cadena), el radical por si mismo se
convierte en una molécula de polimero muerto, y asi se detiene el crecimiento.

Sin embargo, debido a que el radical se transfiere a otra molécula ésta puede reiniciar
en mayor medida y propagarse subsecuentemente, la concentracion total de radicales no
se reduce y por tanto la transferencia de cadena no es una reaccion de cadena terminada
como la ecn. 2.c.

En la polimerizacién convencional, un punto clave a notar es que todos los pasos
principales (iniciacién, propagacion, terminacién, transferencia) ocurren en paralelo.
Particularmente, se requiere la iniciacion durante el periodo de la polimerizacion con el

fin de mantener una concentracion total relativamente constante de radicales, porque



CAPITULO 2. POLIMERIZACION DE RADICALES MEDIANTE NITROXIDOS13

los radicales estan siempre terminando. El tiempo total que toma para que una cadena
sea iniciada, propagada, y terminada es del orden de segundos. Normalmente el tiempo
tomado para consumir todo el mondémero va de unos minutos a muchas horas. Asi, para
que todo el mondémero reaccione debe suministrarse continuamente nuevos radicales a
la reaccion. Esto se logra eligiendo un iniciador que descomponga en radicales durante
el tiempo de reaccion.

Esto tiene algunas consecuencias. Primero, los materiales de alto peso molecular se
forman tempranamente en la reaccién. Sin embargo, las cadenas que son producidas
tienen un grado diferente de polimerizacién comparado con aquellos producidos poste-
riormente en la reaccion debido a la variacion en las concentraciones de los reactantes y
velocidades de reaccién. Esto significa que la distribucién de peso molecular (DPM) de
el polimero final contendra un rango amplio de GP. En una polimerizacién convencio-
nal, se muestra que el minimo indice de polidispersidad obtenido es de 1.5 [12]. En la
mayoria de los casos, no obstante, la polidispersidad es mayor a esto, a menudo siendo
en el rango de 2 a 3, o incluso mayor.

Otra consecuencia de la continua iniciacion y terminacion es el nulo control sobre la
cadena de grupos terminales. Por ejemplo, un grupo terminal puede ser un fragmento
de iniciador que viene de la descomposicion del mismo; otra puede ser un grupo vinil
insaturado (doble enlace) debido a la terminacién a través de la disproporcionacion.
Durante el tiempo de vida del radical (alrededor de 1 s) es muy dificil adicionar un agente
especial terminante para producir polimeros funcionales. Asi, resulta dificil producir
polimeros con arquitectura controlada.

LA PRCYV tiene relacién con los sistemas de radicales libres. El mecanismo basi-
co subyacente es el mismo, pero existen algunas diferencias basicas. El concepto de
intercambio entre las especies activas y las especies durmientes (ver ecn. 2.1) provee

una herramienta conveniente para las polimerizaciones de radicalica controlada para
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producir materiales con bajas polidispersidades y estructura controlada. La Tabla

compara algun de las caracteristicas claves de la polimerizaciéon convencional y la radi-

calica controlada.

Tabla 2.1: Comparacién entre PRCV y PRL []]

Caracteristicas

Polimerizacién por

Radicales Libres (PRL)

Polimerizacién de

Radicalica Controlada (PRC)

Iniciacién/Generacién de Radicales

Lenta y répida (dependiendo de la

vida media del iniciador elegido)

Preferentemente rapida
(el iniciador se descompone una vez

o en un periodo muy corto de tiempo)

Propagacién

Répida (el mondémero es

agregado cada 1 ms)

Lenta (el monémero es

agregado cada 1 minuto)

Reacciones de transferencia

Presentes

Despreciable

Reaccién de Activacién/Deactivacién

Ausentes

La ma&s importante

Velocidad de polimerizacién

(Répida (% conversién

por hr 10-20 %)

Baja (% conversién

por hr 1-2 %)

Tiempo de vida del Radical

<ls

>1hr

Polidispersidad

>>>1.5

1.1-1.3

Pesos moleculares

100000-300000 gr/mol

30,000 gr/mol

Efectos difusionales por k¢ Significativos Despreciables
Efectos difusionales por kp y f Puede ser significantes Despreciable

a altas conversiones (efectos Tg)
Concentracién de crecimiento 1077 -107° M 1074 -10"' M
Grado de control sobre la arquitectura molecular Débil Buena
Mercado compartido >70% Despreciable
Aplicaciones industriales (hasta 2007) Amplio/diverso Lentamente apareciendo

Disponibilidad

Desde principios de

1900

Desde
de los 80
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2.2. Polimerizacion de radicales mediante nitroxi-

dos (PRMN)

La polimerizacion de radicales mediante nitréoxidos es uno de los tres enfoques mas
populares en polimerizacion de radicalica controlada. Los materiales poliméricos sinte-
tizados por PRMN tienen el potencial para usos como cubiertas, adhesivos, lubricantes,
geles, elastomeros plasticos, asi como materiales para aplicaciones biomédicas. Algunos
materiales comerciales producidos por PRMN estédn ya disponibles |13]- [14]. El éxito de
este mecanismo de reaccién puede ser relacionado a la disponibilidad de radicales esta-
bles de nitroxido, tales como TEMPO, para reaccionar con los radicales carbon-central
de la cadena terminal de polimero en crecimiento en un proceso térmico reversible. Esto
dismininuye de manera importante la concentracién de radicales libres en el sistema de
polimerizacion y, combinado con la insuficiencia de los radicales nitréxido para iniciar
la nueva cadena de crecimiento, resulta en un esquema de polimerizaciéon controlada.
Estas caracteristicas han sido explotadas en la preparacion de productos con baja poli-
dispersidad aleatoria, bloques, y copolimeros adicionados asi como estrellas y sistemas
hiperamificados.

La denominada PRMN tiene sus raices en el trabajo de radical-trampa de Rizzardo et
al.,( [15], [16]) realizado a principios de los ochentas. En su trabajo inicial, ellos de-
mostraron que a una baja temperatura (40-60 °C), los nitréxidos tales como 2, 2, 6,
6-oxitetrametilpiperidina (TEMPO) reaccionan a velocidades de difusién controlada con
radicales de carbon-centrales. Las alcoxiaminas derivadas resultantes fueron esencial-
mente estables a estas temperaturas y no participaban mas en la reaccion, asi actuaban
como radicales trampa. Los mismos autores aplicaron un concepto similar, aunque las
temperaturas se incrementaban (80-100 °C), a la sintesis de oligdmeros de bajo peso

molecular, primeramente con acrilatos y nitréxidos tales como el TEMPO [17]. Sin em-
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bargo, en este caso la polimerizacion condujo a la produccion de materiales pobremente
definidos con pesos moleculares sin controlar y polidispersidades altas. A pesar de estas
desventajas, sus trabajos establecieron el conocimiento necesario para estudios subse-
cuentes.

Se considera que en 1993, en un reporte publicado por el grupo de Georges en XE-
ROX [2], describiendo la preparacién de poliestireno de baja polidispersidad con estruc-
tura controlada, el area de polimerizacion de radicales mediante nitroxidos realmente
inicid. La caracteristica principal de este trabajo fue el descubrimiento que, mientras los
nitréxidos son inhibidores de la polimerizacion a bajas temperaturas, a temperaturas
altas pueden actuar como mediadores de la polimerizacién, y no como inhibidores.
Georges et al. [2] mostraron que incrementando la temperatura de reaccién a valores
mayores a 100 °C y conduciendo las polimerizaciones usando el radical estable TEM-
PO en la presencia de Peréxido de Benzoilo (BPO) como iniciador, puede conducir a la
produccién de poliestirenos con polidispersidades més bajas (comparadas con valores
tipicos de 2 para la polimerizacién de radicales libres). Mds ain, los pesos moleculares
de poliestirenos correspondientes aumentan en forma lineal como funcién de la con-
version de monomero. Debe recordarse que en la polimerizacién por radicales libres el
aumentar la conversiéon conduce a obtener menores pesos moleculares.

En estos sistemas, el BPO iniciara la polimerizacion en una forma normal; sin embar-
go, los radicales de polimero reaccionaran rapidamente con TEMPO, formando alco-
xiaminas poliméricas. El enlace C-O es suficientemente débil para disociar reversible-
mente a temperaturas mayores a 100 °C, estableciendo asi el equilibrio de activacién-
desactivacion entre las cadenas durmientes y activas.

Siguiendo esta observacién hecha por Georges et al., numerosos grupos se embarcaron

en estudios de la quimica y cinética de la polimerizacién de radical mediante nitroxidos.
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2.3. Tipos de iniciadores en la polimerizacion me-

diante nitroxidos

2.3.1. Iniciador bimolecular

En PRMN, se pueden usar dos tipos de iniciadores. En el primero, TEMPO u otro
radical nitroxido de la misma forma que un iniciador de radical libre tal como BPO o
AIBN son usados en el sistema de iniciacién. Este tipo se llama iniciador bimolecular,
primero usado por Georges et al. [2] (Figura [2.2). En este método, el iniciador (BPO
o AIBN) se descompone en radicales primarios de alta reactividad los cuales inician la
polimerizacién del monémero. El radical TEMPO entonces establece un enlace (C-O)
con la cadena de radical, conduciendo a la formacién de alcoxaminas in situ. Como se
menciond, el enlace C-O es bastante débil para disociar reversiblemente a temperaturas
mas grandes a 100 °C, y de esta forma no se puede establecer el equilibrio activacién-

desactivacion entre las cadenas durmientes y activas.

2.3.2. Iniciador monomolecular

El segundo tipo de iniciador usa un iniciador molécula (monomolecular) que, en
disociacion, genera dos radicales. Uno de ellos debe ser de alta reactividad, el cual ini-
ciard la polimerizacién, mientras que el segundo debera ser un radical estable de baja
reactividad. La estructura de estos iniciadores esta basada en la funcionalidad de la
alcoxiamina. El enlace C-O de la molécula alcoxiamina derivada es termoliticamente
inestable y se descompone con calor para dar un radical inicial asi como un radical es-
table. A partir de este punto la polimerizacién procedera como se describié previamente
para el caso bimolecular. Este tipo de iniciador fue usado por vez primera por el grupo

de Matyjaszewski |18] y Fukuda et al. [19] casi al mismo tiempo.
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Figura 2.2: Iniciacién Bimolecular enfoque de George et al. 2]

La ventaja del empleo de un iniciador monomolecular es que la estructura de los polime-
ros preparados puede ser controlada con mayor precision. Debido a que el iniciador
monomolecular contiene el radical iniciante y el radical nitréxido en la correcta es-
tequiometria, se conoce el nimero de sitios de iniciacion por polimerizaciéon. Como

resultado, el peso molecular puede ser controlado mas adecuadamente .
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2.4. Caracteristicas cinéticas

Existen varios reportes sobre PRCV en la literatura [20], [1]. En la literatura estan
disponibles diversos modelos cinéticos para la PRCV, [21], [22], [23] algunos de ellos in-
corporan los efectos difusion-control. Algunos de estos modelos han sido validados usan-
do datos experimentales que cubren un rango amplio de condiciones de temperatura,
tipo de polimerizacién, y tipo de iniciador y concentracién [24], [25], [26]. La quimica [27]
y otros aspectos cinéticos/mecanisticos [28|, [29], [30], [31], [32], [33], [34], [35], [36] de
PRMN son actualmente relativamente bien entendidos. Se dispone de modelos cinéti-
cos detallados que describen la velocidad de polimerizacion y el desarrrollo del peso

molecular en masa de PRMN de mondémeros vinilicos [37], [38], [39], [40], [25].

2.5. Perspectivas a futuro

Inicialmente, el TEMPO fue usado como el tinico nitréxido estable en PRMN pero
el uso de TEMPO tiene varios inconvenientes. Una de las principales limitaciones de
este es la incompatibilidad con muchas familias de monémeros; el TEMPO es principal-
mente util para PRMN de estireno y derivados del estireno. Otra limitacién del sistema
TEMPO es la alta resistencia del enlace C-O en el polimero aducto del TEMPO. Debi-
do a esto, la velocidad de descomposicién es baja; por esta razon, el tiempo requerido
para completar la polimerizacién es alrededor de 24-72 hrs, 10 a 20 veces mas que una
polimerizacién por radicales libres. Ain mas, PRMN con la ayuda de TEMPO necesita
temperaturas de polimerizacion elevadas (120-145 °C).

Para superar estas deficiencias se requieren cambios en la estructura del nitroxido. Es
improbable que el radical iniciante lo sea, el cual se involucra solamente al comienzo

de la polimerizacion, el radical mediador interviene en numerosos pasos de activacion
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y desactivacion reversibles asi como en cambios en la estructura donde se espera tenga
efectos sustanciales sobre la polimerizacion.

Los esfuerzos iniciales para desarrollar nuevos nitroxidos fueron centrados en derivados
de TEMPO. Keoshkerian et al. [41] fueron capaces de polimerizar acrilatos a 145-155

°C en la presencia de 4-oxo-TEMPO como nitréxido mediador.

El diseno y sintesis de nuevos nitréxidos es una area de investigacion continua y dindmi-
ca. Una lista de nitréxidos que han sido usados como mediadores en PRMN pueden
ser encontrados en el articulo de Hawker et al. [42]. Uno de los més recientes reportes
en este materia es el articulo de Mannan et al. [43] el cual reporta polimerizacién de
radicalica controlada de estireno mediante un radical oxilpiperidinil-N teniendo susti-
tuyentes mas pesados que en TEMPO. Este reporte es una nueva adicion a sus trabajos
previos sobre nitréxidos ciclicos teniendo estructuras spiro ( compuestos biciclicos con
anillos conectados a través de un sélo atomo) [44]. Los procesos industriales de PRCV
son usualmente llevados a cabo en operacion batch o semibatch, pero estos procesos
son discontinuos. El uso de reactores tubulares para PRCV permite incrementar la pro-
ductividad y también la influencia en la estructura molecular a través de la apropiada

manipulacién de las condiciones de operacién [45].

2.6. Modelo matematico del proceso

Los modelos matematicos de reactores tubulares son de naturaleza distribuida. Es-
to significa que las propiedades espaciales relacionadas al comportamiento del reactor
pueden, en un principio, cambiar a lo largo de un sistema de coordenadas dando un
modelo matematico en estado estacionario. Si las propiedades del reactor en posiciones
espaciales fijas también dependen del tiempo, el modelo resultante sera de naturaleza

dindmica. En ambos casos, los modelos matematicos subyacentes seran descritos en
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términos de un sistema no lineal de ecuaciones diferenciales parciales. Fuentes comu-
nes de comportamiento no lineal son asociados a las expresiones cinéticas de Arrhenius
y/o bilinealidades, s6lo por nombrar algunas de ellas. El presente estado del arte en
andlisis numérico y computacional hace relativamente facil simular la representacion de
reactores tubulares en una o dos dimensiones usando modelos dindmicos. La simulacion
de reactores tubulares usando modelos dindmicos en tres dimensiones puede requerir
procedimientos numéricos especiales, dependiendo de la complejidad de las expresio-
nes cinéticas, y el comportamiento no lineal imbuido en los modelos. La complejidad
en simular reactores tubulares radica del hecho que la solucién numérica de las ecua-
ciones diferenciales parciales requiere de una discretizacién. Tal discretizacion puede
generar un sistema de ecuaciones a gran escala, cuya solucién robusta y eficiente pue-
de representar retos computacionales debido a la rigidez y problemas de inicializacion
consistente [46]. Ademds, entre més detalles adicionales son incorporados en el modelo
(i.e distribuciéon del tamano de particula), la solucién numérica del modelo subyacente
puede demandar el uso de facilidades computacionales avanzadas. Después de abordar
la simulacion dinamica de reactores tubulares en sistemas de una o dos dimensiones
espaciales, uno de los pasos naturales seria tratar tanto el estado estacionario y la
optimizacién dinamica de dichos sistemas complejos. La optimizacion de los sistemas
gobernados por sistemas de ecuaciones diferenciales parciales es ahora un problema re-
levante y de investigacién demandante, |4] y se necesita mucho esfuerzo para proponer
nuevos algoritmos de optimizacion para tratar la optimizacién robusta y eficiente de
tales sistemas a gran escala. Atun cuando la optimizacién puede ser conducida por un
mecanismo de busqueda heuristico (i.e. usando procesos de simulacién para detectar
caracteristicas operacionales y econdémicas mejoradas), no existe una garantia que el
proceso optimizado tendra las caracteristicas de optimalidad incluidas, es decir, que las

mejores soluciones éptimas pueden haber sido no detectadas. Desde nuestro punto de
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vista, el proceso de optimizacién debe ser conducido usando tanto procedimientos teori-
cos y numéricos solidos, orientados a detectar caracteristicas operacionales y econdmicas

mejoradas.

Tabla 2.2: Esquema cinético de PRMN

Decomposicién eter nitroxilo NO E:fj R + NO;
Dimerizacion Mayo M+ M Faim D
Iniciacién térmica D+M*¥ M-+ D-
Primera propagacion R+M" P;
(radicales primarios)

Primera propagacién M-+M* P;
(radicales monomericos)

Primera propagacion D-+M* P;
Propagacién P,+M* P,
Intercambio Viviente-Durmiente M+N Oi:d‘;’ Mon,
(alcoxiamina monomerica)

Intercambio Viviente-Durmiente P.+N Oi% P,ON,
(alcoxiamina polimérica)

Descomposicién alcoxiamina Mon, ]EfomPM + HON,,
Reaccién tasa de mejora D+NO,* D+ HON,
Terminaciéon por combinacién P:4+-P: " Dy
Terminacion por desproporcionacion Pﬁ—i—Pmkt_d)Dn—kDm
Transferencia al monémero P,+MFkrm M-+D,,
Transferencia al dimero P,+DFraD-+D,

En este trabajo, los balances correspondientes de masa y energia, asi como las ex-
presiones cinéticas para cada especie, son consideradas para el calculo de las concen-
traciones y temperaturas (tanto del reactor y de la camisa de este). Como propusieron
los autores en [37] se empleé un modelo de dispersién axial para representar el reactor
tubular para la polimerizacién viviente. Se considera un reactor tubular, el cual consiste

de un sé6lo tubo con una entrada y una salida, respectivamente(Figura [2.3)). Este modelo
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Tabla 2.3: Informacién cinética de PRMN, T in K and R=8.314x1072 kJ/molK

k; 70233 ,—T7616,7/T L/(mol s)
ki 1044e—93,5/RT L/(mol s)
, 107-63¢—32,51/RT L/(mol s
Ky 1,72010% 843/ L/(mol s
ks 0 L/(mol s
kyo 0 L/(mol s
- 0 L/(mol s)
Kdecomp 5,7210Me 193/ KT L/s

o, 0.1 L/(mol s)
ky 477x109679,6296/RT L/(mol s)
ko 311013~ 124/RT L/s

ko, kg L/(mol s)
K Fa L/s

asume que:

» [La mezcla reaccionante es homogénea.

= Se considera solo la dispersion axial. El coeficiente de dispersién axial es tomado
de la literatura. En cada posicion especifica a lo largo del tubo, se asumen mez-
clado radial perfecto y un perfil de velocidad axial uniforme. Se justifican estas
suposiciones por los flujos secundarios atribuidos al uso de mezladores estaticos o
para tubos vacios, la presencia de tubos flexibles, u otros accesorios producen el
mezclado radial. El tubo, por consiguiente, puede ser modelado como un reactor
tubular en una séla dimension.

= Se asume la dindmica instantanea del fluido debido a la incompresibilidad de la
mezcla liquida, asi, se simplifica el calculo del perfil de velocidad axial. El flujo

maéasico permanece constante bajo este supuesto, esto sugiere que cualquier cambio
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en la densidad se compensa inmediatamente por el perfil de velocidad a lo largo
del tubo.
= Solamente se considera la variacion longitudinal dindmica en el reactor tubular, i.e.

la variacién de las propiedades en las direcciones radial y angular son despreciadas.

Figura 2.3: Geometria utilizada

El mecanismo de la PRMN considerado en este trabajo, fue previamente reportado
por Bonilla et al. [3§]. A continuacién se describen de la Tabla[2.2]las reacciones elemen-
tales consideradas las mas importantes en la PRMN. La propagacion del monémero y la
terminacién bimolecular por radical (ya sea por combinacién o por disproporcionacién
) son reacciones bdsicas presentes en un proceso de polimerizacién convencional. La
generaciéon de radicales libres por autoiniciacién térmica esta incluida en el mecanismo
de reaccién que consiste en dos pasos: la formacién de un dimero de dos moléculas de
monomero (paso de dimerizacién), y la formacién de un radical dimérico y un radical
de estireno via transferencia de hidrégeno a monémero (paso de iniciacién térmica).
Todos los radicales primarios se asumen con la misma reactividad ( radicales del ini-
ciador o de la descomposicién de la alcoxiamina, y los radicales diméricos y de estireno
producidos por la iniciacién térmica) en relacién a la reaccién de primera propagacion.

Las reacciones de transferencia de cadena a monoémero y diméricas, producen molécu-
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las de polimero muerto y radicales monomeéricos o diméricos, estan incluidos en el meca-
nismo de reaccién mostrado en la Tabla[2.2] El caracter pseudo viviente de la PRMN es
causado por la adiciéon de una molécula de nitroxido como controlador. Este compuesto
puede ser el eter nitroxilo (representado por NOg), el cual es producido después del
rompimiento de un radical nitroxil, o un radical estable nitréxido (junto con un radical
iniciador), representado por NO,. El eter nitroxilo experimenta un rompimiento ho-
molitico reversible produciendo un radical primario, R, y un contra radical nitroxil,

NO;

-, con una constante cinética de activacién, K,o. Los radicales primarios reaccio-

nan con el contra radical con la constante cinética de desactivacién K 4. Esta reaccion
estd listada como descomposicién eter nitroxilo.

El radical nitroxilo estable, NO;, viene de alguna de las dos formas mencionadas,
puede reversiblemente reaccionar con radicales monomeéricos o poliméricos para produ-
cir especies durmientes monomericas o especies poliméricas alcoxiaminicas. Estas reac-
ciones estan listadas como intercambio viviente-durmiente (monomérico y polimérico
respectivamente). Las dos pares de reacciones de intercambio proceden con las mismas
constantes cinéticas en la activacién, K,, y la desactivacion, K. La posible descompo-
sicion de la alcoxiamina monomérica durmiente hacia el monémero y la correspondiente
hidroxilamina esté listada como descomposicién alcoxiamina.

Finalmente, la posible reaccién entre el dimero y el radical nitroxil estable para pro-
ducir un radical dimerico y una hidroxilamina esté listada como reaccién tasa de mejora.
El nombrarla asi se debe al hecho que estd reaccion es responsable del mejoramiento
en la formacién de radicales en presencia de TEMPO. Esta reaccién es importante
para sistemas donde este estd en exceso. La Tabla contiene los valores numéricos
de la energia de activacion y factores preexponenciales de las constantes cinéticas de

Arrhenius.
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El modelo unidimensional EDP se muestra como sigue:

oM 0?M oM

— = —— =V — 2KgimM? — K;DM — K,M (D + M + R
ot @eff Ox2 Vg o dim i P ( + + R )
+KdecompMONz - KpMYE) - KtrmM}/E) (24)
oD 0°D oD
55 = @effw — gt KgimM?* — K;DM — K;,qDYy — K;,, DNO, (2.5)
BN = @eff 72 — Uy D7 — K oNOg + KdgNOxR (26)
oM O*M- oM
W = .@effw — Ux% + KZDM — KpMM — KdNOxM + KaMONm + KtrmM%27)
oOR PR OR
W = .@effﬁ — ’Uma—x — KpRM + KaQNOE — KdQRNOx (28)
oD 0*D: oD
W = .@effw — Ux% + KZDM — KpDM + KtrdD}/E) + thDNOx (29)
NO: 2NO:; NO,
ONO,  _ geffa O _ ) ONO e NO-Yy 4 KuZo + KaaNOw — KaNOM:- + KMo
ot 0x? ox
— KdQNOrR — k?thNOx (210)
(9MONZ 82]\401\]I 8MONZ
ot = -@eff 02 — Uy I + KdNOxM — KaMONz — KdecompMONI (211)

La descripcién de cada variables esta contenida en el apéndice C. Existen tres poblacio-
nes de polimero en este sistema: moléculas de radical polimérico, moléculas de polimero
muerto y moléculas de polimero durmiente. Para seguir el desarrollo del peso molecular
del polimero se usa el método de momentos, en términos del promedio en nimero y

peso. Los momentos para las especies vivientes, durmientes y muertas se definen en las

ecuaciones [2.12a] a [2.12c respectivamente.

Y, = ) r'P, (2.12a)
Z; = > r'PON, (2.12b)
Y, = > r'D, (2.12¢)

Una vez que se derivaron las ecuaciones de balances para los tres tipos de polimero y

todas las longitudes, basado en el mecanismo de reaccién de la Tabla2.2] la aplicacién
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del método de momentos a estas ecuaciones produce las ecuaciones a para

los momentos cero, uno y dos, respectivamente, del polimero viviente; ecns. [2.16/a [2.18

para los respectivos momentos del polimero durmiente; y ecns. a para los

momentos del polimero muerto.

2%
ot

o,
ot

ov,
ot

07y
ot
07,
ot
075
ot
9Qo
ot
2Q.
ot
0Q:
ot

eff% - Ux% + K,M(D +M + R)+ K,Z
— Yo(K4NO, 4+ Kipe M + KppgD + (kge + kig)Y0) (2.13)
eff% — ’Ux% + K,M(D +M +R)+ K,MY, + K,Z,
—Y1(K4NO;, + KipinM + KipgD + (ke + ka)Yo) (2.14)
@eff% — %% + K,M(D + M + R + Yy +2Y1) + K, Z
— Y5(KgNO;, + Ky M + KipgD + (ke + ki) Yo) (2.15)
@eff% - vx% + K4NO,Y, — Ko Zy (2.16)
@eff% — vx% + K4NO.Y, — K, 7, (2.17)
@eff% — vx% + K4NO,Ys — K, 75 (2.18)
@eff% — vx% + (1/2Ke + K1) Y? + Yo (KypmM + KpgD)  (2.19)
w%%_%%%+mwuwmm+mmmM+mm» (2.20)
@eff% - vx% + (Ko + Ki)YoYa + K1 Y2 + Yo (K M 4 Ky D)
(2.21)
aa—f = aeffg% - vxg—z (2.22)
+—Ud7r(T —T;)JA+ AH,K,M (D + M + R +Yp)
pCp
% S %7; + U;i:gz;; Ajj) (2.23)
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mientras que las condiciones iniciales y de frontera, respectivamente estan dadas como:

t= 0 CZ = COi; T - To, T - iTjO (224)
e dcz e dT
x=0 Cz - Cz inlet T 7 i ) T = T;nlet + et f ) (225)
’ vy dx vy dx
dC; dT’
x . 0, . 0 (2.26)

El calculo de los pesos moleculares promedio en ntimero y en peso, basado en los

momentos de las poblaciones de polimeros presentes en el sistema, se realiza usando las

ecns. 227y 227

A Yi
M, = AF@En (2.27)
Zy+ Qo+ Yo
Z Y
M, = 2T+ (2.28)
Z1+ Q1+ "
Y+ Z
X = 1+ 241+ Ql (2.29>
W+, +O1+ M
M,
di = —I 2.30
pdi A (2.30)

donde C; = M,D,NOg, M, R, D",NO;,, Mon,, Yo, Y1, Ys, Qo, Q1,Q2, Zo, Z1, Zy repre-
sentan las diferentes especies quimicas, y a.sr=k/pC,. El conjunto de pardmetros de
disenio en el punto nominal, asi como las propiedades termodinamicas, son mostradas
en la Tabla 2.4 Debe ser notado que el anterior modelo matemético dindmico del reac-
tor tubular de polimerizacion, dado por las ecuaciones 2.26Lcorresponde al sistema
conveccidon-difusion-reaccion cuya solucion numérica ha sido ampliamente tratada en la

literatura [47].
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Tabla 2.4: Datos de diseno y propiedades fisicas

Concentracién inicial de monémero, M° 8.7 mol/L
Flujo de alimentaciéon de monémero, QQ° 1.9604 L/s

Flujo de agua de enfriamiento, Q¢ 1.1 L/s
Temperatura de alimentacion, T° 403 K
Temperatura agua de enfriamiento, 77 293 K

Calor de reaccién, AH, -73000 J/mol
Area de seccién transversal en la chaqueta, A, 1 m?

Area de seccién transversal, A 0.5026 m?
Coeficiente global de transferencia de calor, U 80 J/(s-K-m?)
Densidad del agua de enfriamiento, p,, 1.00 Kg/L
Densidad de mondémero, p 0.915 Kg/L
Capacidad calorifica del polimero, C, 1647.27 J/(kg-K)
Capacidad calorifica del agua, Cp, 4045.7 J/(kg-K)
Conductividad térmica, o sy 0.1227 J/(s-m-K)
Difusividad maésica, D.ys 2x107° m? /s

Longitud del reactor tubular, L 20 m




CapriTULO 3

OPTIMIZACION DINAMICA

3.1. Problemas de optimizacion dinamica en PSE

Con la creciente aplicacién y aceptacion de la simulacion dindmica a gran escala en
escenarios del mundo real, recientes avances en la optimizacién de estas aplicaciones
también han sido obtenidos. El dominio de aplicacién para la optimizacion dinamica

cubre un rango amplio e incluye:

= problemas automatizados y en linea de control de procesos, particularmente para
sistemas multivariables que son no lineales y variables controladas restringidas.
Estos son particularmente importantes para el control predictivo de modelos no
lineales y optimizacion en tiempo real de sistemas dindmicos.

= diseno de sistemas distribuidos en ingenieria quimica incluyendo reactores y co-
lumnas empacadas de separacion.

= optimizacion de trayectorias en procesos quimicos para realizar transiciones entre
condiciones de operacién.

s perfiles éptimos de operacion de procesos batch, particularmente para reactores
y separaciones.

= estimacion de pardmetros en problemas inversos que surgen en la estimacion de

estado para control de procesos asi como en aplicaciones de construccion de mo-

30
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delos mateméticos.

Ademas, en otras disciplinas, incluyendo la administracion del transito aéreo [48] y apli-
caciones aereoespaciales [49], las herramientas modernas para la optimizacién dindmica
juegan un rol importante. Estas aplicaciones demandan estrategias de soluciéon que sean
eficientes, confiables y flexibles usando diferentes formulaciones y estructuras.

La simulacién dindmica y optimizacién de reactores tubulares de flujo tapén (RTFT) es
dificil de realizar debido a la naturaleza distribuida de los reactores tubulares. Ademaés,
la naturaleza altamente no lineal de las reacciones de polimerizacién, medida en térmi-
nos de multiples estados estacionarios y comportamiento oscilatorio, por nombrar sélo
unos pocos patrones de no linealidades frecuentemente presentes en dichos sistemas de
reaccion, resulta en un modelo dificil de tratar especialmente para propdsitos de opti-
mizacion del proceso.

En la industria polimérica, la rentabilidad econémica depende tanto de la operacion en
estado estacionario, asi como también de las politicas de transicién entre grados. En
una planta continua, el término transicion entre grados se refiere a la aplicacién de un
conjunto de reglas heuristicas, basadas principalmente en experiencia de planta, para
realizar transiciones entre los diversos productos fabricados en planta. El uso de reglas
heuristicas conduce a producir grados no homogéneos. Por tanto, para minimizar la
produccion de productos fuera de especificaciéon, existe una clara necesidad de emplear
procedimientos sistematicos de transicién entre grados. Usualmente, se producen dife-
rentes grados de polimeros con el mismo equipo en plantas continuas. Las demandas
del mercado motivan cambios periddicos de un grado a otro, asi la operaciéon 6ptima
de transicién entre grados es una caracteristica esencial de un proceso rentable desde
el punto de vista econémico.

Se ha dedicado mucho trabajo a la optimizacién de transicién entre grados (calidad).
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Flores et al. [50] aplicaron técnicas de optimizacién dindmica simultdnea para resolver
problemas de transicién inestables para reactores de poliestireno de alto impacto a la-
zo abierto que fueron realizados entre estados estacionarios ya especificados. En otro
trabajo similar, los estados estacionarios no eran conocidos a priori, los inicos parame-
tros conocidos son el peso molecular [51]. Las publicaciones orientadas a la Ingenieria
de Procesos concerniente a procesos de PRVC estdn en aumento. Lemoine et al. [52]
trabajaron en el comportamiento no lineal de la PRMN de estireno en un reactor con-
tinuo de tanque agitado. Estos autores analizaron diversas variables manipuladas como
pardmetros de bifurcacién. En un segundo trabajo [53], los autores extendieron este es-
tudio para obtener politicas de operacién para un reactor semi-batch PRVC de estireno.
Los autores aplicaron un enfoque de optimizacién dinamica simultanea para resolver el
problema resultante.

Se ha realizado también intensa investigacién en procesos de optimizacion de estado
estacionario. Costa Jr. et al. [54] revisaron el tépico, enfatizando las diferentes suposi-
ciones de modelado para polimerizaciones en reactores tubulares. Ellos también opti-
mizaron la operacion en estado estacionario de un reactor tubular de polimerizaciéon de
estireno dividio en tres secciones. Usando la temperatura de pared de cada zona del re-
actor como la unica variable manipulada, ellos resolvieron un problema de optimizacion
multiobjetivo con la finalidad de maximizar la conversiéon de monémero y minimizar la
polidispersidad.

Relacionado al topico especifico de procesos de PRCV llevada a cabo en reactores tu-
bulares, Enright et al. [55] mostraron la factibilidad de PRMN de estireno en dichos
reactores. Zhang y Ray [37] desarrollaron un modelo mateméatico para PRMN en un
reactor tubular con dispersion axial, y compararon las predicciones obtenidas con su
modelo contra datos experimentales para polimerizacién batch. Faliks et al. [56] rea-

lizaron un estudio de optimizacién para PRMN en un reactor tubular, considerando
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los valores promedio del peso molecular. Asteasuain et al. [57] desarrollaron un modelo
para PRMN considerando la distribucién completa de peso molecular (DPM), y abor-
daron la optimizacién de dicho sistema usando el software gPROMS [45]. El estudio de
reactores tubulares para ATRP(Noda et al. [58]; Miiller et al. [59]; Chan et al. [60]) y
(miniemulsién) polimerizaciones RAFT (Russum et al. [61], [62], [63]) también han sido
cubiertos en la literatura. El estudio con microreactores ha recibido interes significativo
para distintas polimerizaciones (Wu et al. [64], Iwasaki et al. [65], [66], Xu et al. |67,
Rosenfeld et al. [68], Nagaki et al. [69], [70]).

Cuando abordamos la optimizacion de sistemas de parametros distribuidos se debe rea-
lizar un tratamiento previo del sistema, antes de intentar la optimizaciéon de dichos
sistemas. Debido a que los solvers empleados para optimizaciéon nimerica atin no son
capaces de resolver directamente los problemas de optimizacién formulados en términos
de ecuaciones diferenciales parciales, estos sistemas deben ser transformados, a traves
de una aproximacion apropiada, en un sistema de ecuaciones algebraicas o de ecuaciones
diferenciales ordinarias. El enfoque de transformacién (o discretizacién) tiene que ser
elegido con cuidado. Aunque distintos esquemas de discretizacién han sido propuestos
(elemento finito, métodos espectrales, diferencias finitas, etc) [71], [72], [73] para apro-
ximar el comportamiento de los sistemas de parametros distribuidos, actualmente no
existe una clara y definitiva evidencia acerca de la mejor forma para abordar este tépico.
Es probablemente cierto que el mejor esquema de discretizacion depende del tipo de pro-
blema. Sin una mayor evidencia, en este trabajo usamos un esquema de aproximacion
de diferencias finitas, ya que es relativamente simple de usar e implementar y parece
ser correcto para la geometria del sistema distribuido considerado en este trabajo. En
otro trabajo [71] se puede encontrar evidencias parciales que apoyan la aproximacién
por diferencias finitas, al menos cuando abordamos la simulaciéon dindmica de sistemas

distribuidos. Dos enfoques han sido considerados cuando métodos de discretizacion de
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diferencias finitas son usados para discretizar sistemas de parametros distribuidos. En
el pasado, el enfoque usual fue discretizar tanto las componentes espacial y temporal
para producir un sistema de ecuaciones algebraicas [74]. Sin embargo, con el desarrollo
de algoritmos poderosos para la integraciéon nimerica de ecuaciones diferenciales or-
dinarias, solamente las componentes espaciales necesitan ser discretizadas. Por tanto,
el sistema resultante de ecuaciones diferenciales ordinarias puede ser numéricamente
integrado. De manera eficiente ésta clase de enfoque para la discretizacion numérica
de sistemas distribuidos se conoce como el método de lineas [75]. Con el propésito de
optimizar sistemas distribuidos en este trabajo, seguimos éste esquema de aproxima-
cion: las componentes espaciales son discretizadas con diferencias finitas, mientras que
la componente temporal es discretizada usando colocacion ortogonal sobre elementos
finitos [76].

En este capitulo, se aborda el problema de optimizacién dindmica para un reactor tu-
bular donde se efectua la polimerizacién viviente de estireno. Como ya se menciond,
el método de lineas |75] fue usado para la discretizacién espacial, convirtiendo asi el
sistema de ecuaciones diferenciales parciales en un sistema de ecuaciones diferenciales
y algebraicas (EDA). Una aproximacién de cuarto orden de diferencias hacia adelante
para aproximar el término difusivo y esta misma aproximacién se usé para el térmi-
no convectivo. Los detalles del enfoque de discretizacion espacial se encuentran en la
seccién de apéndice. Se ha mencionado [75] que debido a que los sistemas de reac-
cion-difusion-conveccion involucran términos parabdlicos e hiperbdlicos se deben usar
diferentes esquemas de aproximacion para cada término. De hecho, sistemas parabdli-
cos, que incluyen sélo términos difusivos, son relativamente faciles de integrar. Sin
embargo, cuando el modelo del proceso incluye términos convectivos, la integracion
numerica del sistema distribuido hiperbdlico-parabdlico resultante puede ser dificil si

no se usan esquemas apropiados de discretizacion. A través de la discretizacién espacial
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en diferencias finitas del sistema de parametros distribuidos, e incorporando las con-
diciones frontera, el problema original se transforma en un problema de optimizacion
EDA. Muchos fenémenos fisicos puede ser descritos en términos de EDAs, por lo que
modelos matematicos para procesos quimicos como reactores, columnas de destilacion,

y procesos quimicos enteros se formulan frecuentemente como

F(=(t), 2(1),y(t), u(t),p) = 0 (3.1)

G(2(t), y(t), u(t),p) = 0 (3-2)

donde n, magnitud de z, n, magnitud de y, n, magnitud de u, z[ty,tf] — R™ y
y[to, tf] — W™ son funciones dependientes del tiempo y tienen asociadas un conjunto

de condiciones iniciales expresadas como:

donde z, € R, son variables de control dependientes del tiempo, ulty,ts] — R™,
y p € 2" son pardmetros independientes del tiempo. Aqui Z(¢) denota la derivada
de z(t) con respecto a t. Se supone que las ecuaciones diferenciales (implicitas)F' :
e xnzXnyXnuxp ., RPNz vy Jag ecuaciones algebraicas G : R XMy X MeXP s R gon de
indice uno. Esto asegura que las discretizaciones de las ecuaciones son de rango com-
pleto. En muchos casos, t corresponde al tiempo, y nosotros supondremos aqui que la

longitud del intervalo [to, t/] is fijo.

Existe una variedad de métodos computacionales que han sido desarrollados para
la solucién del sistema EDA y son usados para la simulacién de procesos quimi-
cos [77]. En este caso se supone que los perfiles de las variables de control u(t) asi como

los parametros p son dados.
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Después de realizada la discretizacion espacial suponemos que el problema de opti-

mizacién dindmica es de la forma

Minf(z(ty), y(ts), u(ts), p) (3.4)

s.a. dilgf) — F(=(8), y(t), u(t), £, p)
G(2(t),y(t), u(t), t,p) =0 (3.5)
z = 2° (3.6)

(3.7)

donde F' es el vector del lado derecho de las ecuaciones diferenciales en el modelo, G es
el vector de ecuaciones algebraicas, z es el vector estado diferencial, z° son los valores
iniciales de z, y es el vector estado algebraico, u es el vector perfil de control, p es
un parametro independiente del tiempo, t es el horizonte de transicién. Finalmente los
superindices L y U representan los valores superiores e inferiores respectivamente.

Se pueden emplear diferentes métodos para resolver las ecuaciones 3.7, En par-
ticular, los problemas de optimizacién de EDA pueden ser resueltos usando un en-
foque variacional o por diversas estrategias que aplican solvers de programacién no
lineal al modelo EDA. El enfoque indirecto o variacional estd basado en la solucién
de las condiciones de optimalidad que son obtenidas del Principio Maximo de Prontr-

yagin( [78], [79]). Para problemas sin restricciones de desigualdad, las condiciones de
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optimalidad pueden ser formuladas como un sistema EDA. Para obtener una solucion
a estas ecuaciones se requiere una atencion cuidadosa a las condiciones frontera. A
menudo las variables de estado tienen condiciones iniciales especificadas y las variables
adjuntas tienen condiciones finales; el problema resultante es de valores a la frontera cu-
ya solucién puede ser abordada con diferentes enfoques, incluyendo método de disparo,
estructura invariante, multiple disparo o métodos de discretizacién tales como coloca-
cién ortogonal sobre elemento finito o diferencias finitas. Por otro lado, si el problema
requiere el manejo de restricciones de desigualdad activas, encontrar la estructura de
cambio correcta asi como el estimado inicial adecuado para las variables estado y ad-
juntas es a menudo muy dificil.

No obstante, las condiciones variacionales han sido muy tutiles en la derivacién de es-
trategias de control de buisqueda éptima ( [80], [81]). Usando las condiciones necesarias
de optimalidad, las salidas 6ptimas pueden ser calculadas mediante la determinacion
de las entradas desde las condiciones que requieren restricciones activas o mantener
condiciones estacionarias. Basado en mediciones, las restricciones activas son a menudo
sencillas de rastrear asignandolas a entradas apropiadas. Por otro lado, la informacién
de sensibilidad es dificil determinar en linea. Para problemas singulares, estos puede ser
frecuentemente calculados a traves de leyes de retroalimentacion derivadas del algebra
de Lie [81], la cual puede ser dificil de usar.

Los métodos que aplican técnicas de programacién no lineal pueden ser separados en
dos grupos: estrategias secuencial y simultanea. En un enfoque secuencial, el perfil de
las variables de control u(t) es discretizada y aproximada por funciones polinomiales por
tramos. Las incégnitas en este enfoque de optimizacion son los valores de los coeficientes
en estos polinomios asi como los parametros p, cuyos valores éptimos son calculados por
un optimizador no lineal. Para esto, el sistema EDA es resuelto para valores

dados de estas incégnitas por un integrador, proporcionando valores correspondientes
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de la funcién objetivo y las restricciones. Las derivadas pueden ser obtenidas ya sea
resolviendo el sistema EDA de sensibilidad o ecuaciones adjuntas.

La ventaja de este enfoque es que se pueden usar los integradores y simuladores existen-
tes, la formulacion de PNL resultantes es pequenia. Sin embargo, una posible ineficiencia
de este enfoque es que el sistema EDA tiene que ser integrado en cada iteracion del
proceso de optimizacién, aunque el perfil exacto de las variables estado no sea del inte-
res en los puntos no-6ptimos. La alternativa del enfoque simultaneo trata de evitar ésta
ineficiencia resolviendo el sistema EDA al mismo tiempo que encuentran los perfiles de
control 6ptimo y parametros. Para esto, tanto los perfiles de las variables de control
como las variables estado se discretizan, conduciendo a una aproximacién dimensional
finita del problema dimensional infinito [3.4]

Aunque el tamano del problema en este enfoque tiende a ser muy grande, existe en
muchos casos la posibilidad de explotar la estructura de las ecuaciones [82]. En este
trabajo un enfoque simultdneo usando colocacién ortogonal sobre elementos finitos pa-
ra la discretizacion temporal es usado para resolver el problema de optimizacién EDA.
Por tanto, la discretizacién temporal y espacial del sistema EDP, da origen a un proble-
ma de Programaciéon No Lineal (PNL) a gran escala el cual es resuelto con un cédigo
apropiado para manejar ese tipo de problemas, como lo es IPOPT [82].

Debe enfatizarse que en la operacién industrial de un reactor de polimerizacién, cuando
se impone un escenario de transiciéon entre grados, tales operaciones de transicién de
calidad deben ser obtenidas en un tiempo minimo. Esto es asi debido a que el tiempo
minimo de transicion asegura que el material fuera de especificaciéon producido también
sea minimo. Ademds, la cantidad tanto de materia prima como energia demandada
durante la transicion de calidad también serd reducida, especialmente cuando politicas
no optimas son usadas. El calculo de las politicas éptimas de transicién de calidad

en el sistema distribuido ya mencionado en la seccién 2.6 es resuelto por la siguiente
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formulacién de optimizacion.

23
Min/ Wi(0() = Oges)? + wi(u — Uges)?
0

s.a. modelo EDPA:

o0(t
P — P(O(E). 4(0). u(0).1.9.0,.6,,)
G(O(t),y(t),u(t), t,p) =0
Condiciones iniciales:

0(0,z) = 6"

Condiciones frontera:

Cotas:

39

(3.8)

(3.9)

(3.10)

(3.11)

(3.12)

(3.13)

(3.14)

donde F es el vector del lado derecho de las ecuaciones diferenciales en el modelo EDPA

., G es el vector de ecuaciones algebraicas, # es el vector estado diferencial, #° son los

valores iniciales de 6, 6,4, es el nuevo estado de transicién deseado, y es el vector estado

algebraico, u es el vector perfil de control, ug.s es el vector control de referencia, p es un

parametro indepediente del tiempo, 6, es la primera derivada con respecto a la posicion
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x, 0., es la segunda derivada con respecto a la posicion z, t¢ es el horizonte de transicién
, H es el lado derecho de las condiciones frontera en z = 0 dadas por Eqn [B.12] w;
son los factores de peso para la aproximacion de las variables de decision a los valores
deseados, y wy son factores de peso para conseguir perfiles suaves para las variables
manipuladas. Finalmente, los superindices L y U representan los valores superiores e
inferiores, respectivamente.

Como ya se menciond, usando el método de lineas , el sistema EDPA fue espa-
cialmente discretizado para transformarlo en un sistema EDA de ecuaciones. En este
trabajo, debido a razones de estabilidad y robustez nimerica, hemos usado diferentes
esquemas de diferencias finitas para la aproximaciéon tanto de 6, y 0,,. Debido a que el
material acercca de la discretizacion es conocido, este ha sido movido a la seccién de
apéndice. No mas detalles seran dados aqui acerca del procedimiento en la discretizacion

espacial de EDPA.

3.2. Descomposicion elemental y colocacién ortogo-
nal

Después de la discretizacion espacial del sistema EDPA, el problema de optimizacion
EDA resultante se transforma en un PNL por la aproximacién de los perfiles de estado
y control por una familia de polinomios sobre elementos finitos (ty < 1 < ...tpe = ty).
Aqui, usamos una representacién base monomial para los perfiles de estado diferenciales,

como se indica en la ecuacién B.15l

Neot
Z t—t_1 db
g=1 7 1,9

donde #;_1 es el valor de las variables de estado diferenciales al inicio del elemento i, h;

es la longitud del elemento i, df/dt; , es el valor de su primera derivada en el elemento
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i en el punto de colocacién q, y €1, es el polinomio de orden N, satisfaciendo

QQ(()):O fOT qzlw-chol

Q:](p’f) :5q,r fOT q,T = ]-7"'7Ncol

esimo

donde p, € [0,1] es el lugar del r punto de colocacion dentro de cada elemento. La

continuidad de las variables diferenciales es asegurado por

Neot

0, = 6,1+ h; ZQ

q=1

t—ti_y do
hi  di,

(3.16)

Los puntos de colocacion de Radau son usados para permitirnos fijar facilmente las
restricciones al final de cada elemento y estabilizar el sistema mas eficientemente si un
indice alto de EDA esta presente. Adicionalmente, los perfiles de estado algebraicos y
de control son aproximados usando una representacion de base monomial similar, la

cual toma la forma

Neot

Z % i (3.17)

Neot

Z L b (3.18)

aqui, ¥; 4 Y U; q Tepresentan los valores de las variables algebraicas de estado y de control,
respectivamente, en el elemento ¢ en el punto de colocacién q, v, es el polinomio de

Lagrange de orden N, satisfaciendo

¢Q(p7“) :61177‘ fO’I" q,7 = 17-"aNcol

Las variables estado diferenciales requieren ser continuas a través de todo el horizonte
de tiempo, mientras que las variables de estado algebraicas y de control se admiten

con discontinuidades en las fronteras de los elementos. Debe mencionarse que con la
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representacion [3.15] los limites en las variables diferenciales son forzadas directamente
solo en las fronteras del elemento; sin embargo, también pueden ser forzadas en todos
los puntos de colocacién por la apropiada formulacién de las restricciones puntuales.
Ademas, la funcién integral es aproximada con la cuadratura de Radau con n. elementos
finitos y N.,; puntos de cuadratura en cada elemento. Esto conduce a la siguiente funcién
objetivo discretizada

col

min® = i: hi Z[wj(e(tij) —0) + wy(wij — Uges)?] (3.19)

sujeto a :

Nc
Oujn = 09, +7h; > Ay, i=12. N j=12..,Nin=12..N,

k=1
N

00, = 07 1, +Thin Y A0 g, i=2,...,Ne n=1,2,.. N,
k=1

o = [2(100;51 — 150;50 — 4053 + 140,54 — 6055 + 0i56) — F1(—30i51 — 100552

+189ij3 — 692']'4 —|— 9,']'5) + Rijg, Z = 1, 2, ceey Ne; ] = 1, 2, ceny NC
953 = [a(—0ij1 + 160;50 — 300,55 + 16054 — b;j5) — B1(0:1 — 80552

+80ij4 — bij5) + Rijs, 1=1,2,...Ng; j=1,2,..., N,

O:in = Ba(—Oijn—2 + 16051 — 3005, + 160011 — Oijnia) — Bi(—bijn—3 + 60jn 2

—186,j5—1 + 1060, + 30;jn+1) + Rijn,

1=1,2,..,Ne; j=1,2,..., N;; n=4..., N,

(3.20)

(3.21)

(3.22)

(3.23)

(3.24)

Qéij_l = [(2(100;np — 150;inp—1 — 40;np—2 + 140 inp—3 — 60inp—a) — B1(—bijnp—a + 60iinp—3

—18«9iij_2 + 1002'ij_1 + 391‘ij> + Riij—17

i=1,2,...,N,; j=12.,N,

(3.25)
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—250,;1 + 48050 — 360;;5 + 1664 — 30,
_g 5314—8]2 36 ]34—634 3354—(9”'1—(9@) _ 0’

Uy 12Ax
1=1,2,... N;;7=1,2,.... N, (3.26)
391'ij_4 — 1697;ij_3 + 3697;ij_2 — 489iij_1 + 2597;ij — 0
12Ax -
1=1,2,..., N;;j=1,2,.... N, (3.27)
07, = bo,
i=1,2,..,N;n=1,2.., N, (3.28)

donde ) = i, o = 1?2—";27 N, es el numero de elementos finitos, N, es el nimero de
puntos de colocacién incluyendo la frontera derecha en cada elemento, N, es el niimero
de puntos igualmente espaciados para la discretizacion espacial, 0;;, simboliza el valor
estado evaluado en cada punto discretizado 77 y n-esimo punto de discretizacion espacial
, u;; representa el valor de la variable manipulada evaluada en cada punto discretizado
©j , h; es la longitud del elemento finito del i-esimo elemento, W; son los pesos de la
cuadratura Radau, 6, es el estado al comienzo de cada elemento sobre cada punto
axial, Ay; es la matriz de colocacién, 6;;,, es la primera derivada del estado sobre cada
punto axial, y Az es la distancia constante entre los puntos de discretizacién espacial
adyacentes dados por Eq[A. 10} En esta formulacién 7 representa el tiempo de transiciéon
deseado. También observese que en ésta formulacion la longitud de cada elemento ha
sido tomada la misma y calculada como h; = 1/N,. Finalmente el término R;;, denota
el crecimiento de cada especie debido a las reacciones evaluadas en cada punto de
discretizado 5 y n-esimo punto de discretizacién espacial . a es usado en dos formas,

difusividad térmica efectiva para la condicion de frontera de energia y coeficiente de

dispersién para la condicién de frontera de masa.



CAPITULO 4

CONTINUACION

El objetivo de este capitulo es proporcionar una breve introduccién a la teoria de
bifurcacién. Para més informacién se pueden consultar las siguientes referencias [83],

[84]. El libro de Seydel [83] en particular tiene una excelente lista de referencias.

4.1. Analisis de bifurcacion

La teoria de bifurcacién es una herramienta ampliamente aceptada en el anélisis de
procesos en ingenieria quimica. Existen algunos ejemplos de la aplicacién de la teoria
de bifurcacién y continuacion parametrica en reactores tubulares y reactores de tanque
agitado los cuales han sido sujetos de estudio. Jensen et al. [85] aplicaron teoria de
bifurcacion a sistemas reaccionantes modelados en términos de ecuaciones diferenciales
parciales (EDP) para el caso especial de una reaccion irreversible de primer orden, en un
reactor tubular con dispersién axial. Ellos clasificaron y resumieron el comportamien-
to de bifurcacion en gréficos de espacio parametro. Usando diagramas de bifurcacion
Shinar et al. [86] presentaron un conjunto de pautas simples y précticas para el diseno
de reactores complejos de lecho empacado catalitico. A traves de estudios de simula-
cion, ellos mostraron que la violacion de criterios propuestos conducia a problemas de

control y dificultades en la operacion alrededor del punto de diseno. Su diseno fue deri-

44
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vado de requerimientos especificos sobre el perfil de temperatura radial, sensibilidad a
la temperatura de opreacion y caida de presion aceptable. Un anélisis de bifurcacién no
lineal a lazo abierto fue realizado usando el modelo de un proceso de 6xido de etileno,
indicando puntos de silla. Riggs et al. [87] encontraron que este reactor requiere incluir
la dependencia de la temperatura para todas las propiedades fisicas del sistema. Silva
et al. [88] usaron algoritmos de continuacién y diagramas globales de multiplicidad pa-
ra detectar cambios en la operacién del proceso/diseno en la operabilidad del estado
estacionario de un reactor de polimerizacién de metacrilato. Garcia al. [89] estudiaron
el comportamiento de bifurcacién no lineal de un reactor continuo de tanque agitado
que producia poliestireno comercial de alto impacto.

La mayoria de los trabajos anteriores estd centrado en el andlisis de bifurcacion en
estado estacionario de reactores quimicos. Dichos anédlisis ayudan en el entendimiento
y deteccién del comportamiento de multiplicidad de entrada/salida en el reactor y las
regiones de operacién estables/inestables con respecto a ciertos pardmetros fisicoquimi-
COS.

La existencia de multiplicidad de estados estacionarios, o soluciones inestables, pue-
de conducir a comportamientos interesantes en sistemas no lineales. Este comporta-
miento puede llevar al surgimiento de efectos indeseables. Por otro lado, la presencia
de conducta no lineal puede ser también deseable, cuando uno esté interesado en intro-
ducir cambios u oscilaciones en un sistema determinado. Supongamos que tenemos un
sistema dinamico de la forma

Bi = R(x,\) (4.1)

donde z es un vector (posiblemente de dimensién infinita) que determina el estado de
nuestro sistema, B es la matriz de coeficientes de los términos dependientes del tiempo,

R es la funcion y A es un parametro. Las soluciones en estado estacionario pueden ser
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encontradas resolviendo

R(z,\) =0 (4.2)

La estabilidad de una solucion z se determina empleando los eigenvalores del sistema
oBw = J(xg)w (4.3)

donde J(xg) es el jacobiano de la funcién R evaluado en la solucién xg, o es un eigen-
valor del sistema (generalmente complejo) y w es el eigenvector asociado, el cual puede
ser escrito en términos de los vectores reales. Si todos los eigenvalores de este sistema
tienen una parte real estrictamente menor que cero, la soluciéon de estado estacionario
es estable. Si alguno de los eigenvalores tienen una parte real mayor que cero o cero,
el sistema es inestable. A este criterio se le conoce como el criterio de estabilidad de
Lyapunov.

Un sistema estable puede perder su estabilidad en diferentes formas. Una de las ideas
basicas en la teorfa de bifurcaciéon es aquella de comportamiento genérico. Sélo podemos
estar abocados con un comportamiento que probablemente ocurra en un sistema. Se dice
comportamiento no genérico si cuando perturbamos nuestras ecuaciones, el comporta-
miento no existe mas. Por ejemplo, es genérico para dos curvas en el plano a intersectar
con una pendiente diferente de cero. Si cambiamos ligeramente las ecuaciones de las
dos curvas, ellas permanecen intersectas en algun otro punto con pendiente diferente de
cero. Sin embargo, esto no es genérico para dos curvas en un espacio tridimensional a
intersectar. Aunque no es dificil hallar ejemplos de curvas que intersecten. Si aplicamos
alguna pequena perturbacion a las ecuaciones, estas no se intersectaran.

Ahora apliquemos ésta nocion de una propiedad genérica a problemas de estabilidad
no lineal. Supongamos que tenemos una solucién de estado estacionario xo(A) que de-
pende de un parametro A. Supongamos que analizamos la estabilidad de esta solucién,

y encontramos que en algun valor )\ esta solucién se vuelve inestable. Esto implica que
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existe un eigenvalor critico que tiene una parte real cero. La teoria elemental de bifur-
cacion muestra que existen solamente dos formas genéricas donde una soluciéon puede

perder su establidad.

» Si el valor del eigenvalor critico es cero (sin parte imaginaria), el sistema tiene un

punto de cambio.

= Si el valor del eigenvalor critico es imaginario, el sistema experimenta una bifur-

cacion de tipo Hopf.

Un punto de cambio es un punto en el espacio del parametro donde dos ramas de so-
lucién se unen y después desaparecen. Por ejemplo la ecuacién z2 + X = 0 tiene dos
soluciones si A < 0, pero no existen si A > 0. El punto x = 0, A = 0 es un punto de
cambio (Figura [£.1)(a)).

La teoria elemental de bifurcacién muestra que la estabilidad de una solucién cambia
cuando nos acercamos al punto de cambio. Esto implica que si una de la soluciones es
estable, entonces la otra serd inestable. Frecuentemente encontramos mas de un punto
de cambio en un sistema. En este caso obtenemos una rama del conjunto solucién en
forma de S (Figura [4.1(b)). Para valores suficientemente grandes o pequenios de los
parametros tendremos una solucién, pero para los valores intermedios habra tres solu-
ciones de estado estacionario. Las ramas superior e inferior seran estables, la de enmedio
serd inestable. Esta curva de solucién en forma de S puede conducir a conducta tipo
histerisis, donde un incremento del valor A dara como consecuencia un cambio repentino
de una solucién a otra. Si disminuimos ligeramente el valor del pardmetro A la solucién
no se movera a una forma muy diferente, sélamente lo hard si reducimos grandemente
el valor del parametro.

La otra forma genérica de pérdida de estabilidad es la bifurcacion de tipo Hopf. Después
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de esta, el sistema no llega al estado estacionario estable, empezara a oscilar periodica-
mente. El punto de cambio y la bifurcacién de tipo Hopf son genericamente las tinicas
bifurcaciones que esperamos ver en un sistema de un parametro. Por ésta razon son
llamadas bifurcaciones codimensionales. Si tenemos més de un parametro en nuestro
sistema podemos obtener mas bifurcaciones degeneradas. Estas nos dicen ain mucho
mas acerca de nuestro sistema que una bifurcacién codimensional. Por ejemplo supon-
gamos nuestro sistema tiene dos parametros A y pu. Supongamos que para algun valor
de y nuestras curvas de solucién como una funcién de A luce como en la Figura[1.2)(a).
Si conocemos la ubicacion del punto de cambio T, sabemos que existen al menos dos
soluciones para algunos valores de los parametros. Sin embargo, contar sélo con el cono-
cimiento acerca del punto de cambio no nos dice si la rama desconectada superior existe.
Supongamos que cambiamos el pardmetro p y encontramos que para algunos valores
de p nuestras curvas de solucion lucen como en la Figura [£.2)(b). El valor particular de
A, 1y x donde tenemos estas ramas de solucién intersectando es un ejemplo de una
bifurcacion bicodimensional esta en particular es llamada bifurcacion tipo tenedor.

Si sabemos acerca de la existencia de una bifurcacién de este tipo sabemos que la des-
plegaremos, obtendremos un comportamiento como en la Figura (a). Este ejemplo
ilustra el punto que existe mas informacién en una bifurcacién bicodimensional.

Al analizar la estabilidad de la soluciénes de estado estacionario es muy comun
encontrar comportamiento no genérico. Por ejemplo, si tomamos una viga y la cargamos
simetricamente encontramos que la solucién es estable si la carga no es grande.

En la seccién anterior asumimos el andlisis de la estabilidad de la soluciéon en estado
estacionario xo(A). Sin embargo, ahora asumimos que las ecuaciones gobernantes son
invariantes bajo algun grupo de transformaciones simétricas. Supongamos ahora que
en un valor de A, nuestro sistema se vuelve inestable. Asumimos que el modo critico

es un simple eigenvalor. En este caso si el eigenvalor critico tiene una parte imaginaria
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A A

(a) (b)

Figura 4.1: Diagramas de bifurcacién de un punto de cambio: (a) Un punto de cambio
(b) Multiples puntos de cambio

distinta de cero una vez més obtendremos una bifurcacién de tipo Hopf. Esta bifurcacién
tendra alguna simetria espacio-temporal. Pero, esta es todavia bifurcacion de tipo Hopf.
Por otro lado, si el eigenvalor critico es cero, existen dos posibilidades. Para entender
estas posibilidades necesitamos comprender que cuando analizamos un sistema con
simetria, el eigenvalor asociado con un eigenvalor real simple debe ser ya sea simétrico
o antisimétrico con respecto a todas las transformaciones en el grupo, es decir, es un
eigenvector completamente simétrico. Si este es antisimétrico con respecto a algunas
transformaciones, es un eigenvector de rompimiento de simetria.

Cuando un sistema simétrico pierde su estabilidad en un eigenvalor simple real, hay dos

posibilidades

= Si el eigenvector critico es completamente simétrico, entonces el sistema encuentra
un punto de cambio. La simetria de la solucién no cambia cuando nos acercamos

alrededor del punto de cambio.
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A A

(a) (b)

Figura 4.2: Diagramas de bifurcacién de un rompimiento de simetria: (a) Bifurcacién
Rota tipo tenedor (b) Bifurcacién tipo tenedor

= Si el eigenvalor critico es de rompimiento simétrico, entonces encontramos una

bifurcacién tipo tenedor. En este caso la solucién simétrica zo(A) continua exis-

tiendo en ambos lados del valor critico de . Existe una segunda rama de solucién

que intersecta con la rama simétrica. Esta segunda rama solamente existe loca-

mente sobre un lado del punto de bifurcacion, y las soluciones sobre esta rama no

son simétricas con respecto a todos los elementos del grupo. Ademas los elemen-

tos sobre las ramas superiores e inferiores son transformados hacia ellos por los

elementos del grupo.

4.2. Condiciones de transversalidad

Nosotros usamos el ejemplo de las dos curvas intersectandose con pendiente no-cero
en dos dimensiones espaciales como un ejemplo del comportamiento genérico. Seriamos

descuidados al afirmar que es genérico para dos curvas intersectandose en dos dimen-
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siones espaciales, sin mencionar la condicién pendiente no-cero. La condicién que ellos
tienen de pendiente no-cero es conocida como condicion de transversalidad, y es inclui-
da para garantizar que no tengamos una situacién degenerada, y que podamos probar
que para alguna pequena perturbacion de nuestras ecuaciones, podemos encontrar un

nuevo punto de interseccion.

En la teoria de bifurcacion las condiciones planteadas que no son un punto degenera-
do en el espacio de parametros son también conocidas como condiciones de transversa-
lidad. Por ejemplo, supongamos que tenemos un sistema que tiene un punto de cambio
en r = xg, A = Ag. Si este sistema no es degenerado, si lo perturbamos ligeramente,
el sistema perturbado deben también tener un punto de cambio alrededor del original
punto de cambio. Si este no es el caso, entonces estamos en un punto degenerado en
espacio parametro, y tenemos una situacion similar para las dos curvas dimensionales
intersectadas con la pendiente cero. Existen 3 condiciones de transversalidad las cuales
garantizan que no estamos en un punto degenerado. Sea d y ¢ los eigenvectores dere-
cho e izquierdo de la matriz jacobiana. Las condiciones de transversalidad pueden ser

indicados como sigue:

= El eigenvalor cero es un eigenvalor simple.

LT 5F(I0,)\0)

= La cantidad ¢ 52—~ no es despreciable.

» La cantidad T R,, (¢, A\g)dd no es despreciable.

Para un problema unidimensional estas condiciones pueden ser indicadas como
SE er P bl d dimensién el término i” R,,dd es 1
S 7 0, v 5z # 0. Para problemas de mayor dimension el término i R,.dd es la
proyeccion de los términos cuadraticos hacia multiples centros.

Para una bifurcaciéon de tipo Hopf, las condiciones de transversalidad garantizan que si
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hemos localizado una bifuracion Hopf, y entonces perturbamos nuestro sistema, pode-

mos localizar una bifurcaciéon Hopf cercana. Las condiciones de transversalidad son

= La matriz jacobiana no tiene un eigenvalor cero, y existe una y sélamente un par

complejo conjugado de eingenvalores que tiene una parte real cero.
= El par complejo conjugado de eigenvalores son eigenvalores simples.

= Sea o(A) el eigenvalor critico. La parte real de el eigenvalor critico debe pasar

7 . A
através de cero con pendiente no cero. Esto es Re% # 0.

Las condiciones de transversalidad para una bifurcacién tipo tenedor (en la presencia

de simetria) son:

= El eigenvalor critico es simple.

. " , . A
= El eigenvalor critico pasa a través de cero con pendiente nocero, UES/\O) #0.

4.3. Meétodos de parametros de continuacion

Las ramas de soluciéon de estado estacionario son trazadas usando algoritmos de
continuacion. Los métodos de orden cero, primer orden, y de longitud de pseudo arco

se describen a continuacion.

4.3.1. Meétodos de continuacion orden cero y primer orden

Esta seccién cubre algoritmos de continuacién de orden cero y primer orden en un
pardmetro elegido A [90]. Ambos algoritmos consisten en la busqueda de una secuencia

de soluciones de estados estacionarios a un problema especifico,



CAPITULO 4. CONTINUACION 53

donde \; es un valor de parametro en un rango especifico de continuacion y z; el vector
solucion convergente en el estado estacionario correspondiente a A = \;. Estos son los
algoritmos mas simples de continuacion, ellos no requieren el aumento o delimitacion
de la matriz problema.

En la continuacion de orden cero, la solucién de estado estacionario x; obtenida en cada

paso es usada como estimado inicial para la iteracion de Newton en el siguiente paso:
p _

En la continuacién de primer orden, el vector tangente, o sensibilidad de la solucion al
parametro de continuacion, se predice haciendo una linealizacion adicional para resolver

el sistema

o __iR 48
donde J es la matriz jacobiana previamente calculada con A = \; y %—f\% es una aproxi-
macién de diferencias hacia adelante obtenida por la perturbacién A en una pequena

cantidad 6 donde rearreglando el residual:

OR
= = [ROv+6) = RO/ (4.7)
La predicciéon de primer orden de x;,; en el siguiente paso de continuacion \;;; =
A + AN\ es entonces

ox

Asi, el algoritmo de continuaciéon de primer orden conlleva una linealizacién adicional
para resolver cada paso de continuacion, y esto debe reducir el niimero de iteraciones
de Newton requeridas para alcanzar convergencia en cada paso subsecuente.

El tamano de paso de control se refiere a los métodos usados para determinar el cambio
en el valor del parametro \; en cada paso de continuacion. Si el primer paso falla en

converger después de N,,q, iteraciones, la corrida entera de continuacion se termina. De
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otra forma, se avanza el parametro A por el tamano de paso inicial especificado A\
y se intenta un segundo paso. Después del segundo paso y los subsecuentes pasos, el
tamano de paso A\ se ajusta como se describe a continuacion.

Si la solucion intentada falla para la convergencia, el tamano de paso previo se divide. Si
el tamano de paso cae debajo de A\,,;, o si se excede N, (nimero maximo de intentos
en el paso de continuacién), la continuacién se termina. De otra forma, el valor del
pardmetro (y estimado de solucién inicial si se hace de primer orden) son actualizados
para un nuevo tamano de paso y el paso se intenta una vez mas.

Si el intento de solucién converge, el siguiente paso A\; = \;11 — \; se calcula como

Nmax - Nz

A)\z - A)\z—l[]. + a(ﬁ

)] (4.9)

donde a es parametro de control del tamano de entrada y N; es el nimero de itera-
ciones de Newton requeridas para la convergencia sobre el ultimo paso. Este valor se
cambia a A\, si excede ese valor. También, si el nuevo tamano de paso tomara el va-

lor final A¢ de su anterior parametro, A\; se cambia a Ac — \;,y este seria el ultimo paso.

4.3.2. Continuacion longitud de pseudoarco

Cuando se desea evaluar la continuacién de un problema en valores de parametro
en la vecindad de un limite de estabilidad (i.e. cerca de un punto de cambio), se presen-
tan dificultades tan pronto la matriz jacobiana se aproxima a la singularidad. Usando
métodos de continuacion de un simple parametro resultaria en muchos intentos fallidos
de paso y tamanos de paso més pequenos cuando se aproxima al punto de cambio. El
algoritmo de continuacién de longitud de pseudo arco [91] esta disenado para remover la
singularidad por el aumento del sistema lineal con un parametro alternativo de longitud

de arco s y un ecuacion de longitud de arco. El sistema aumentado es entonces descrito
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R(x(s),A(s)) =0 (4.10)

n(xz(s), A(s),s) =0 (4.11)

donde R es el residual de Newton y n es un ecuacion de longitud de arco. Aqui, tanto

x y A son parametrizados como funcion de s, el cual puede ser definido por
| dz ||* +(d)\)* = (ds)? (4.12)

Una ecuacién de longitud de arco puede ser obtenida de la ecuacién anterior diferen-
ciando con respecto a s:
0x 5 0N,
— "+ (=) =1 4.13
1512 +(5) (4.13)
Sin embargo, es mas conveniente usar una forma linearizada de la ecuacion [4.13, como
en [92]

n(z(s), A(s),s) = (z; — x;_1) 5s + (N — /\,-_1)% —As=0 (4.14)

Este algoritmo busca las soluciones del estado estacionario en intervalos predetermi-
nados de la longitud de arco As en lugar del parametro AX. En la ecuacién
la ecuacién de longitud de arco establece la relacion entre AX y As, y las ecuaciones
residuales establecen la solucion del estado estacionario en el valor correspondiente de

A

El sistema aumentado puede ser expresado en forma matricial como

J Az R
=— (4.15)
(8)T 21 AN n

donde J, R, y Az son calculadas durante cada iteraciéon de Newton usando un valor
estimado de \. Para resolver el sistema aumentado(ecuacién [4.15)), es necesario actua-

lizar tanto A y la solucion actual x en cada iteracion. Mientras sea posible simplemente
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construir el sistema completo (/N +1) x (N + 1) y resolver una vez, la matriz resultante

serd mas densa que el jacobiano original.

4.4. Analisis computacional de bifurcacién

Como vimos en la seccién anterior, la rama calculada consiste de una cadena de
soluciones discretas. Es casi improbable que la continuacién suceda exactamente en
una bifurcacién. Una bifurcacién puede quedar oculta en el espacio entre las soluciones

calculadas. De aqui las tareas de un analisis computacional de bifurcacién para:

Detectar un punto de bifurcacién.

Calcular el punto de bifurcaciéon adecuadamente.

Determinar el tipo de bifurcacion. Dependiendo del tipo de bifurcaciéon, una nueva

rama distinta puede bifurcar de la rama calculada.

Cambio entre ramas.

Un anélisis de bifurcacion cualitativo implica mayores tareas. Por ejemplo, la estabili-
dad lineal de al menos una solucion de bifurcacién necesita ser probada. Para obtener
un marco global, aproximar el dominio de atraccién de una solucion estable serd ex-
plorado por la seleccion inicial de vectores en una gran vecindad, y por la integracion
de problemas de valor inicial hasta que este llegue ser clara la trayectoria del atractor
a la cual se acerca. Este clase de exploracion esta basada principalmente a prueba y
error. El proposito es explorar el diametro del dominio de atraccién para conseguir el

entendimiento para la sensibilidad de una solucién estable.
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RESULTADOS

5.1. Analisis y resultados de optimizacién dinamica

En esta secciéon se abordan diferentes problemas de transicion entre grados. El ob-
jetivo es calcular los valores 6ptimos de las variables manipuladas correspondientes de
manera que el tiempo de transicién sea minimo. Esto también conduce a encontrar el
material minimo fuera de especificacion durante dichos escenarios de transicion entre
grados. Como se menciond en Flores et al. [93], mds que la seleccién del tiempo de
transicién como una variable de decision, hemos decidido calcular el tiempo de transi-
cién minimo implicito como funciéon de las condiciones de operacion. Lo hemos hecho
asi porque cuando el tiempo de transicion es incluido como una variable de decision,
ésta tiende a incrementar la complejidad del problema conduciendo a un problema de
optimizacién més dificil de resolver. Como se explicé en la referencia [93], el valor 6pti-
mo del tiempo de transicién es calculado en una forma iterativa. El lector es referido a
[93] para mayores detalles acerca de este punto.

A causa de las fuertes no linealidades presentes en las reacciones cinéticas de polimeri-
zaciones vivientes, y las interacciones del transporte de masa y energia, existe una alta
probabilidad que el reactor tubular donde se realiza la polimerizaciéon pueda exhibir

comportamiento altamente no lineal en la forma de multiplicidad de estados estaciona-

o7
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rios, multiplicidad de entrada, alta sensibilidad paramétrica, comportamiento cadtico
oscilatorio, etc [94]. La presencia de comportamiento no lineal puede resultar adversa
para la operacion adecuada de este tipo de reactores, porque esto puede hacer mas com-
plicado el control a lazo cerrado del proceso en cuestion. Debido a que las operaciones
de transicion entre grados pueden ir a regiones de operacion no lineales, el computo
de las transiciones dindmicas éptimas puede ser mucho mas dificil de lograr. Esto es
especialmente cierto si algunos de los puntos de operacién resultan inestables a lazo
abierto. En trabajos anteriores [50] se han discutido con detalle las razones del porque
el enfoque usado para la resoluciéon de problemas de transicion entre grados éptima,
es perfectamente apropiado para problemas de transiciones con caracteristicas de com-
portamiento altamente no lineal y puntos de operacion a lazo abierto inestables como
este.

Para calcular las transiciones éptimas entre grados en una PRMN de estireno en reacto-
res tubulares, fueron propuestos diferentes tipos de productos. La informacién referente
de los casos analizados estd resumida en la Tabla [5.1], donde la informacién acerca
de los valores iniciales y finales de las variables manipuladas y algunos de los estados
del sistema son mostrados. Debe notarse que los valores mostrados se refieren a valores
a la salida del reactor. En todos los casos, se supusd que el sistema de reaccion esta-
ba inicialmente operando bajo condiciones de estado estacionario, y que la transicion
también terminaba en un punto de operacion de estado estacionario. Iniciando desde
el punto inicial, fue analizado el comportamiento de la transiciéon de calidad 6ptima
para diferentes productos de calidad hipotéticos. Aunque el estado estacionario inicial
del reactor se comporta como una polimerizaciéon de radicales libres convencional se
alcanzan conversiones mayores de mondémero para las transiciones finales, polimeriza-
ciones vivientes/controladas tipicas (en casos A, B y C, se obtuvieron polidispersidades

menores a 1.5). Los problemas de transicién de calidad fueron resueltos en un proce-
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sador Intel Centrino Duo, a 1.6 Ghz bajo el sistema operativo Windows. Después de
algunos intentos, se encontré que 51 puntos fueron adecuados para la discretizacion
espacial, mientras que 5 elementos finitos y 3 puntos de colocacién interna fueron sufi-
cientes para la discretizacién del tiempo. Ademas, la aplicacién tanto del procedimiento
de discretizacion del espacio y del tiempo generd 19068 variables de decisién, y 19065
restricciones. Los tamanos del problema y el desempeno del optimizador se muestran
en la Tabla [5.2 Como ya se menciond, todas las trayectorias de transicién siempre
iniciaron desde las mismas condiciones de estado estacionario, y solamente tres de ellas

terminaron alrededor de una regién de mayor conversiéon de mondémero.

Tabla 5.1: Casos analizados

Punto Inicial
Caso Quw My Ty M NOg T Ty
A 1.1 8.7 403 7.48 4.18e-4 380.47 347.30
B 1.1 8.7 403 7.48 4.18e-4 380.47 347.30
C 1.1 8.7 403 7.48 4.18¢-4 380.47 347.30
D
E

1.1 8.7 403 748 4.18e-4 380.47 347.30
1.1 8.7 403 7.48 4.18e-4 380.47 347.30
Caso Punto Final

A 0935 8.7 403 7.15 143e-4 396.81 356.94
B 0.865 8.7 403 6.82 2.23e-5 411.47 361.52
1.1 8.7 404 6.95 6.32¢-5 399.03 351.77
1.1 7.8 403 7.24 1.3e-3 359.76 340.16
1.1 7.134 403 6.73 1.8e-3 354.20 337.64

, NOg, My en mol/L; T, T;, Ty en Ky @, en L/s.

Nlchwle)

El problema de optimizacién indicado en el apéndice fue resuelto usando el
software mateméatico de modelamiento AMPL y el algoritmo IPOPT para problemas
de optimizacién de gran escala resolviendo el problema de PNL. Este algoritmo sigue
un enfoque de barrera logaritmica, donde las restricciones de frontera en la desigualdad

son remplazados por los términos barrera logaritmicos que son agregados a la
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Tabla 5.2: Estadisticas del problema de transicién de calidad. Tiempo de CPU en horas
usando un Intel Centrino Duo corriendo a 1.6Ghz.

Caso iters tiempo CPU hrs
A 84 7.7127
B 67 5.0172
C 98 7.4226
D 44 3.4236
E 72 5.6986

funcién objetivo para dar

min f(z) — ,u[i In(z® — x%)) + i ln(xg) — z®)] (5.1)
i=1 i=1

s.a. c(x)=0 (5.2)

con un pardmetro de barrera p > 0. Aqui, (? denota el i-ésimo componente del
vector x. Debido a que la funcién objetivo de este problema de barrera llega a ser
arbitrariamente grande como z( se aproxima a cualquiera de sus fronteras, una solucién
local z. (1) de este problema reside en el interior de este conjunto , i.e., xy > z. (1) > xp.
El grado de influencia de la barrera se determina por el tamano de u, y bajo ciertas
condiciones, . (p) converge a una solucién local x, del problema original
cuando p — 0. Por consiguiente, una estrategia para encontrar el PNL original es
resolver una secuencia de los problemas barrera y para reducir los parametros
de barrera y;, donde [ es el contador para la secuencia de subproblemas. IPOPT sigue un
enfoque primal-dual y aplica un método de Newton a las condiciones resultantes Karush-
Kuhn-Tucker (KKT). Las primeras y segundas derivadas exactas para este método son

proveidas automaticamente a través de la interfase AMPL.

Transicion A. Para esta transicion, el flujo del agua de enfriamiento fue tomado

como variable manipulada (ver Figura |5.1). De esto, notamos que la trayectoria de
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Figura 5.1: Caso A. Perfiles en el tiempo de: (a) Mondémero, (b) Eter nitroxilo, (¢) Tem-
peratura del reactor, (d) Temperatura de la chaqueta, (e) Flujo del medio de enfriamien-
to,(f) Polidispersidad, (g) M,, cuando la variable manipulada es flujo de agua. Conversién de
mondmero: 21.08 %. Los resultados estdn mostrados en los siguientes puntos de discretizacion:
+N, =1, —~N, =11, °N, = 21, ‘N, = 31, *N,, = 41, "N, = 51
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transicion dindamica 6ptima implica mantener constante el flujo de agua de enfriamien-
to casi por dos horas, entonces se reduce alrededor de veinte por ciento, seguido por
ligeros incrementos hasta que el valor deseado se alcanza. El tiempo de transicién es
largo (alrededor de 7 horas) comparado con el tiempo de residencia del reactor. El
comportamiento observado en casi todas las trayectorias de estado mostradas en la
Figura 5.1} es lo que esperariamos ver normalmente en un sistema de reacciéon de poli-
merizacion. A causa de la alta sensibilidad de conversién de monémero al incremento de
temperatura, la concentracion de mondémero cae después de 140 minutos. La cantidad
de calor liberado por el sistema de reaccion de polimerizacién es suficiente para alcanzar
la temperatura del reactor deseada. El exceso de calor se retira por el sistema de enfria-
miento. Notese que, la temperatura del agua de enfriamiento debe quedar por debajo
de los 100 °C limite fisico superior, la formulaciéon de optimizacion dindmica encuentra
este limite superior. Para encontrar esta restriccion, el flujo de agua de enfriamiento
debe ser disminuido hasta 0.935 L/s. La conversién de mondémero se incrementa hacia
al final de la transicion, terminando en un valor mas alto que el inicial.

Un mejoramiento notable se observa en el perfil de polidispersidad , permaneciendo den-
tro de los limites permisibles para una polimerizaciéon de radicalica viviente. Asi para el

peso molecular una transicién tenue es evidente, y confirmamos un excelente control.

Transiciéon B. Aunque este problema de transicion es similar al anterior, se impone
una mayor conversion de monémero. El objetivo fue asegurar que el flujo de agua de
enfriamiento, tomada como la tnica variable manipulada, fuera capaz de mantener un
control aceptable. Como se esperaba, la trayectoria de la transicién B no representé un
problema computacional desde el punto de vista de convergencia en la optimizacion.
En la Figura [5.2] se puede ver que la trayectoria dindmica sigue un patrén, similar

al discutido previamente bajo el encabezado de la trayectoria A. Como se noté, la
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temperatura en la salida del reactor excede la temperatura de alimentacion. Esto es
una evidencia de los problemas potenciales de control del uso del flujo de agua de
enfriamiento como unica variable de control. Si se mantiene el descenso del flujo, esto
puede conducir a la apariciéon de una temperatura pico, y la presencia de condiciones no
deseadas de reaccion. Es ampliamente conocido que la presencia de puntos calientes es
uno de los principales problemas para el apropiado control a lazo cerrado de reacciones
altamente exotérmicas [95]. Es interesante notar que el perfil de temperatura del reactor
interno, comienza cambiando principalmente desde la parte media hasta la salida del
mismo. El incremento de la temperatura del reactor es méas evidente en la parte final del
reactor. También es interesante notar que buscar mayores conversiones parece demandar
menor nimero de iteraciones y menor tiempo de CPU como se ve en la Tabla [5.2]

En este caso la polidispersidad y el peso molecular de nuevo se ven favorecidos por el
incremento en la temperatura del reactor. El descenso en el flujo de agua de enfriamiento

parece favorecer este efecto.

Transicion C. Para esta transicion la temperatura de alimentacion fue tomada co-
mo la variable manipulada. La idea de usar diferentes variables manipuladas fue para
confirmar las ventajas/dificultades de cada variable de control candidato durante los
calculos de optimizacién dindmica de la transiciéon de calidad 6ptima. No aseguramos
que la temperatura de alimentacion deba ser considerada como la mejor variable ma-
nipulada para realizar el tipo de transicion de calidad de producto tratada en este
trabajo. Se observa en la Figura |5.3| que la mejor politica de entrada es s6lo un cambio
tipo escalén desde el valor inicial al valor final. Sin embargo, el cambio requerido en
el valor de la variable manipulada, no ocurre desde el comienzo de la transiciéon. Sin
los calculos de la transicién de calidad 6ptima, esto seria dificil de adivinar el instante

para la aplicacién de la senal de control. Como es visto en la Figura [5.3] el tiempo
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total de transicion es alrededor de 6 horas. Se presenta un comportamiento similar al
reportado para las transiciones A y B, se observa un periodo de retraso cercano a las 2
horas del comienzo de la transicién requerida. Cuando este periodo de retraso termina,
el reactor comienza a responder al efecto de la variable manipulada. El calor necesario
para la temperatura observada se suministra por la reacciéon de polimerizacion alta-
mente exotérmica. La concentracion de polimero viviente es mucho menor en la PRMN
que en la polimerizacion de radicales libres, la cual causa una mas lenta velocidad de
polimerizacién. Sin embargo, cuando la temperatura se incrementa, la concentracién
total de radicales, aunque permanece baja comparada a la polimerizacion de radicales
convencional, también se incrementa, debido al efecto combinado de la temperatura en
las distintas reacciones que determinan la concentraciéon de radical polimérico (tanto la
velocidad de produccion de radicales por la rapida descomposicion y la auto-iniciacion
térmica, y la activacion de radicales polimericos, la deactivacién y la transferencia de
cadena a moleculas pequenas, como se ilustra en la Eq. . Es por eso que nitroxidos
a temperaturas elevadas actuan como mediadores en la polimerizacion. El enlace C-O es
bastante débil para disociar reversiblemente a temperaturas mayores que 100 °C, para
establecer el equilibrio activacion-deactivacion entre cadenas durmientes y activas. La
transicién de calidad tratada muestra la fuerte influencia que pequenos cambios en la
temperatura de alimentacion tiene sobre la temperatura del reactor. El desarrollo de
gradientes de viscosidad a traves del reactor puede conducir a inestabilidades hidro-
dinamicas tales como taponamiento y calor sin retirar por el sistema de enfriamiento
que es menos uniforme debido a la combinacién de altos calores de polimerizaciéon y
un bajo coeficiente de calor en régimen laminar. Ademads en reactores tubulares con
reacciones exotérmicas, existe un problema para controlar la temperatura a didmetros
grandes. Sin un ajustado control de temperatura del reactor, cambios relativamente

pequenos en la temperatura de alimentacién puede afectar la operacion del reactor.
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Hemos observado que grandes cambios de temperatura de alimentacién son dificiles de
tratar, presentandose los puntos calientes. Un problema potencial adicional puede ser
también apreciado en la Figura5.3} aunque se observa un cambio grande de temperatura
del reactor, el cambio correspondiente en la concentracién del monémero es modesta. Si
mantenemos el incremento de la temperatura de alimentacion, eventualmente surgiran
las condiciones de reactor fuera de control. Sin embargo, la conversiéon del monémero
no se incrementara en la misma magnitud.

La polidispersidad y el peso molecular son altamente sensibles a cambios en la tempe-
ratura del reactor. Esto es principalmente observado en la seccién final de la longitud
del reactor; al inicio el comportamiento de los perfiles es estacionario.

En los casos A, B y C; la polidispersidad y la longitud de cadena fueron favorecidos
porque el intercambio entre los radicales activos y las especies durmientes permiten
el lento pero crecimiento simultaneo de todas las cadenas mientras manteniendo bas-
tante bajo la concentracién de radicales se minimiza la terminacion. El iniciador debe
descomponerse inmediatamente, o en un periodo muy corto de tiempo, asi que todos
los radicales de propagaciéon crecen para el mismo intervalo de tiempo, por tanto los

rendimientos de cadena polimérica son virtualmente de la misma longitud de cadena.

Transicion D. En este caso la variable manipulada es la concentracién alimentada
de mondémero. El tiempo total de transicién es alrededor de 7 hrs., como se muestra en
la Figura[5.4l La transicién implica cambiar la concentracién alimentada de monémero
en un diez por ciento de su valor nominal. Como se observa de la Figura [5.4] existe
también un periodo inicial de retraso. La propagaciéon de mondémero se detiene casi
completamente durante este periodo de retraso, hasta que tanto la temperatura del
reactor y de la camisa alcanzan sus valores finales, como efecto parcial de la accion de

control. Cuando esto sucede, alrededor de los 140 minutos, la propagacion se reinicia;
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Figura 5.4: Caso D. Perfiles en el tiempo de: (a) Monémero,(b) Eter nitroxilo, (¢) Tempera-
tura del reactor , (d) Temperatura de la camisa , (e) Concentracién alimentada de mondémero,
(f) Polidispersidad, (g) M, , cuando la concentracién de monémero es usada como variable
manipulada. Conversién de mondémero: 7.72 %. Los resultados son mostrados en los siguientes
puntos de discretizacién: TN, =1, ~"N, =11, °N,, = 21, ‘N, = 31, *N, = 41, "N, =51
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esto es en parte lo que permite a la concentracion de mondémero alcanzar su valor final.
No obstante, el valor de la temperatura del reactor permanece alrededor de los 90 °C,
una razoén mas probable para la interrupcion de la reaccion de polimerizacion tiene que
ver con la ausencia de radicales primarios, y un radical estable suministrado por el
controlador eter nitroxilo.

Ademas, es evidente la pérdida de control en la estructura del polimero, expresada
como alta polidispersidad y una reduccién en el peso molecular. Si el proceso operara
en ésta regién, ya no seria controlado. Finalmente, alrededor de la cuarta hora de
operacién todos los estados llegan a sus valores de transicién deseados. Los calculos de
transicion de calidad éptima demuestran que si nuestro objetivo es alcanzar valores mas
grandes de conversion, entonces es probablemente seguro establecer que la concentracion

alimentada de mondémero no deba ser usada para este propoésito.

Transicion E. En este caso, como en el caso D, la variable manipulada es también
la concentracién alimentada de mondémero. Sin embargo, la conversion de monémero
es diferente. En la Figura [5.5, son mostrados los perfiles éptimos en el tiempo de los
estados y la variable manipulada. No se observaron dificultades computacionales para el
calculo de la trayectoria de transicion 6ptima dinamica usando el enfoque de optimiza-
ciéon dinamica simultaneo. En la Figura [5.5] se observé también que el comportamiento
dindamico de los diferentes estados siguen patrénes similares como en el caso D. Sin
embargo, en este caso la variable manipulada tiene una interesante interaccién con la
concentracion de eter nitroxilo. Asi, aunque la concentracién alimentada de mondémero
desciende, el incremento en la concentracién de radicales libres permiten el avance de la
reaccion de polimerizacion. El uso de concentraciones de ménomero alimentado més ba-
jos implicaria ciertamente usar solventes. Las correspondientes constantes de velocidad

de transferencia a solvente serian necesarias si aquella reaccién fuera importante. Sin
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Figura 5.5: Caso E. Perfiles en el tiempo de: (a) Monémero, (b) Eter nitroxilo, (c) Tempera-
tura del reactor , (d) Temperatura de la camisa , (e) Concentracion alimentada de mondémero,
(f) Polidispersidad, (g) M, , cuando la concentracién de monémero es usada como variable
manipulada. Conversién de mondémero: 5.61 %. Los resultados son mostrados en los siguientes
puntos de discretizacién: TN, =1, ~"N, =11, °N,, = 21, ‘N, = 31, *N, = 41, "N, =51
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embargo, en el caso de la polimerizacion de estireno usando solventes convencionales,
esa reaccion es usualmente despreciable. No obstante, si la reaccion fuera importante
para un solvente dado, los calculos pudieran ser facilmente repetidos, y el efecto anali-
zado. Adicionalmente, es posible observar que entre todas las transiciones analizadas,
ésta presenta los valores mas bajos tanto en la temperatura del reactor y la temperatura
de la camisa. Finalmente, el tiempo de CPU y el ntimero de iteraciones se incrementa
cuando una menor concentracion alimentada de mondémero se impone. A primera vista,
los resultados obtenidos para la transicién de calidad 6ptima tratada, parecen sugerir
que, al no surgir puntos calientes cuando manipulamos la concentracion alimentada de
mondmero, ésta variable puede ser un buen candidato para llegar a serlo. Sin embargo,
atin cuando los puntos calientes se evitan, esta claro que la productividad del reactor
serfa disminuida, porque pequenas cantidades de mondmero son transformadas hacia
el polimero deseado. Ademas, altas polidispersidades y bajos pesos moleculares nueva-

mente fueron observados.

En todas las transiciones de calidad, existe un retraso inicial porque la velocidad
del fluid t i6 tante, el ti L da el t
el fluido es v,, y esta se asumié constante, el tiempo es ;= para cada elemento para
xT
traspasar la distancia requerida desde la entrada hasta la salida. Porque también el
reactor se asumié perfectamente aislado, no existen pérdidas de calor, o algin otro
cambio por esa razén. Asi, cualquier cambio implementado en la entrada, serd observado

a la salida del tiempo requerido para recorrer la longitud completa del reactor.
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5.2. Analisis y resultados de bifurcacién

5.2.1. Metodologia

Un tipico anélisis de bifurcacién no lineal procede como sigue: se calcula la informa-
cién de proceso suministrada en un punto de operacion en estado estacionario. Se usan
las técnicas de continuaciéon de parametros (orden cero, primer orden, y longitud de
arco) y el andlisis de eigenvalores (andlisis de estabilidad lineal) para permitir explorar
las regiones de parametros de interés y los puntos de bifurcacion locales sobre la rama
de solucién del estado estacionario [96]. En este trabajo los resultados fueron obtenidos
usando AUTO, un software desarrollado por Doedel [97], el cual permite generar los
diagramas de continuacion, asi como también la informacion de eigenvalores para cada
uno de los estados. Entre otras de sus capacidades, AUTO genera diagramas de bifur-
cacién para uno o dos parametros para los sistemas de ecuaciones no lineales en estado
estacionario.

Para realizar un anélisis de bifurcacion sobre un sistema de parametros distribui-
dos, es necesaria una transformaciéon apropiada (o discretizacién) de las coordenadas
espaciales. Se requiere la discretizacion porque AUTO trata solamente con sistemas de
ecuaciones diferenciales ordinarias. El procedimiento de discretizacion presenta algunas
caracteristicas que requieren atencion cuidadosa. El método de lineas fue usado para la
discretizacon espacial, asi el sistema de EDP se convirtié en un sistema de EDO. Pa-
ra este proposito, puede ser usada una diferencia de cuarto orden hacia adelante para
aproximar el termino difusivo, y para aproximar el término de conveccion una diferencia
de cuarto orden.

Se abordan los efectos del flujo de enfriamiento, la temperatura de alimentacion, la

temperatura del agua de enfriamiento, la concentracion alimentada de mondémero, el
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flujo alimentado de mondémero, el didmetro y el coeficiente global de transferencia de
calor.

El disparo térmico en la polimerizacion de radicales libres puede ocurrir cuando
existe un repentino incremento en la temperatura del reactor, causado por grandes
cantidades de calor liberado de las reacciones exotérmicas. Si las facilidades de retiro
de calor no son adecuadas, pueden ocurrir incrementos subitos en la temperatura del
reactor, los cuales pueden causar explosiones en ciertos casos. Alguna de las variables
manipuladas seleccionadas en este trabajo como: el flujo de enfriamiento, la temperatura
de alimentacién, la temperatura del agua de enfriamiento, la concentracién alimentada
de monoémero, el flujo de monémero alimentado, el didmetro del reactor, y el coeficiente
global de transferencia de calor son propensos a causar efectos de disparo térmico.

En esta seccion, analizaremos el efecto de algunas variables manipuladas y variables
de proceso sobre el patron de comportamiento del reactor no lineal. La idea es enfati-
zar algunos problemas potenciales de operabilidad o condiciones de diseno que puedan
conducir a problemas de control. Cuando tal comportamiento potencial no lineal ad-
verso se detecta a través del analisis de bifurcacion no lineal, se proponen sugerencias
para remover tales efectos adversos, y asegurar que el proceso se comporta en la for-
ma planeada, o al menos suavizar tales efectos. Antes de presentar los resultados de
bifurcaciéon, debemos remarcar el impacto del modelo de discretizacion en los patrones
de comportamiento no lineal. El tamano y el tipo de discretizacion deben ser ade-
cuados para obtener resultados representativos del modelo de reactor tubular tratado.
Procedimientos pobres en la discretizacion pueden producir resultados que no ajustan
el comportamiento del sistema abordado. Después de algunos intentos, encontramos
que 51 puntos fueron adecuados para la discretizacién espacial de los casos de estudio
planteados en este trabajo. La aplicacién del procedimiento de discretizacién espacial

produce un conjunto total de 969 variables estado.



CAPITULO 5. RESULTADOS 74

5.2.2. Diagramas de continuacion

Concentracion alimentada de monémero. La Figura muestra los diagramas
de continuacion para la temperatura del reactor, temperatura de la camisa, polidis-
persidad, conversiéon de mondémero, peso molecular promedio en peso y peso molecu-
lar promedio en niimero usando la concentracién de alimentacién de mondémero como
paramero de continuacién. El efecto de este pardmetro sobre la temperatura del reactor
es clara para las concentraciones superiores a 8 mol/L. Esto se observé en la salida del
reactor donde la temperatura es superior a 500 K (ver la linea continua en la Figura.
Este incremento en la temperatura es causado por la mayor velocidad de polimerizacion
obtenida a mayores concentraciones de monémero. En otras palabras, se incrementa la
cantidad de calor de reacciéon liberado. En la practica no podemos exceder las concen-
traciones de mondémero mas alla de 8.7 M, y esto nos da una idea de la carga térmica
que pudiera generarse, conduciendo a problemas potenciales de operabilidad. El uso de
concentraciones bajas en la alimentacion de mondémero implicaria el uso de solventes.
Las correspondientes constantes de velocidad de transferencia a solvente serian nece-
sarias si la reaccién fuera importante. Sin embargo, en el caso de la polimerizacion de
estireno usando solventes convencionales, esa reaccién es despreciable. No obstante, si
la reaccion fuera importante para un solvente dado, los calculos pueden ser facilmente
repetidos, y analizar el efecto. Por otro lado, aunque las concentraciones mayores a 8.7
M no son posibles de alcanzar en la practica, concentraciones ligeramente mayores (9
mol/] como limite superior) se han incluido para dar una idea del comportamiento no
lineal del sistema.

En la Figura [5.6{c) se observa el efecto de la concentracién alimentada de monémero
sobre la polidispersidad del polimero. A los 12 metros de la longitud del reactor(N, =

31) la polidispersidad es menor a 2.6. En la medida que avanzamos en la longitud del
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reactor, un incremento repentino ocurre para las concentraciones mayores a 4 mol/L,
alcanzando un valor maximo en la polidispersidad cerca de los 6 mol/L. Después, se
observa un descenso en la polidispersidad para concentraciones de monémero mayores
a 6 mol/L. Asi, si operamos alrededor de la regién de 6 mol/L de concentracién de
monoémero, el proceso no puede ser considerado como polimerizacion controlada. Se
observa que la altas conversiones de monoémero requieren de concentraciones alrededor
de 9 mol/L, lo cual es dificil o infactible de alcanzar dado el rango de temperaturas
experimentadas por el proceso. Desde un punto de vista operacional, pequenas concen-
traciones alimentadas de monémero no son deseables debido a la conversién es bastante
despreciable. Por otra parte, la magnitud de la temperatura caliente en el reactor debe
ser delimitada dentro de limites especificos porque esto pudiera afectar seriamente la

seguridad y desempeno del mismo.

Flujo de enfriamiento. Cuando el parametro de continuacién es el flujo de enfria-
miento (Figura, se observo que la temperatura del reactor es predecible. Mientras se
incrementa el flujo de enfriamiento, la temperatura del reactor se reduce. Por el contra-
rio, si el flujo se disminuye, la temperatura del reactor se incrementa sustancialmente.
Se observa este comportamiento sobre distintos puntos a lo largo de la longitud del re-
actor, particularmente a la salida del mismo . Este comportamiento se observa también
para la temperatura de la camisa. Para el diseno del reactor presentado, se encontré un
minimo flujo de enfriamiento alredededor de 0.894 L/s. Se observa claramente en la
Figura (C) que incrementar los flujos de enfriamiento tiene un efecto adverso sobre la
polidispersidad. Finalmente, se encontrd que valores de flujo de enfriamiento cercanos
al valor nominal de 1.1 L/s conducen a un maximo de conversién de monémero. En
suma, el flujo de enfriamiento debe ser mantenido tan cerca como sea posible del punto

nominal de operacion. Una regién segura de operacion con polidispersidad menor a 1.5
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puede ser posible de 0.969 L/s hasta 0.894 L/s mejorando el disefio inicial; por otro

lado, reducir por debajo del limite inferior apareceria una region de operaciéon peligrosa.

Temperatura de alimentaciéon. Se observa alta sensibilidad de la temperatura del
reactor a lo largo del reactor en la Figura [5.8| cuando se usa la temperatura de ali-
mentaciéon como parametro de continuacién. Se observé que dentro del intervalo de
temperatura de alimentacion 400-404 K, la temperatura del reactor a la salida se in-
crementa exponencialmente. Para los puntos localizados antes de la salida del reactor,
el crecimiento de la temperatura se suavizo. Una similar tendencia es apreciada para la
temperatura de la camisa. Se observa un fuerte efecto de la temperatura de alimenta-
ci6én sobre la polidispersidad en la Figura [5.8|(c). Valores pequenos de polidispersidad
indican que la temperatura de alimentacién debe ser tan grande como sea posible. Al-
canzar valores altos de conversion de monémero también requiere temperaturas altas de
alimentacién. Sin embargo, también se observé en las Figuras5.§|a) y (b) que permitir
a la temperatura de alimentacion alcanzar valores altos, puede conducir a problemas de
disparo térmico. De los diagramas de comportamiento no lineal es interesante notar que
la polidispersidad mejora (decrece) cuando la conversién de monémero se incrementa.
Existen distintas razones por las que no debe operarse alrededor de la region alta de
temperatura de alimentacion: muy altas temperaturas a la salida del reactor violan la
restriccion del cambio de fase del agua de enfriamiento. Esto provee la motivacion para
desarrollar un limite practico del disparo térmico para la PRMN de estireno en un reac-
tor tubular. Un punto de operacién segura con 1.24 de indice de polidispersidad puede
ser logrado con 404 K mejorando el diseno inicial, excediendo este punto aparecerd una

region de operacion peligrosa.
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Temperatura de camisa alimentada. La Figura muestra el efecto de usar la
temperatura de camisa alimentada como parametro de continuacion sobre las condi-
ciones de operacion del proceso a lo largo de la longitud del reactor. Se observd que
pequenos cambios en el parametro de continuacion tiene importantes efectos sobre el
desempeno del reactor. Los mas notables cambios ocurren a la salida del reactor. Una
vez mas, en aplicaciones préacticas, es deseable evitar ésta region de operacion por razo-
nes de seguridad. La polidispersidad es afectada negativamente cuando la temperatura
de la camisa en la corriente de entrada se reduce por debajo de su valor nominal (293
K). Por otro lado, un pequeno incremento en el parametro de continuacién mejora el
comportamiento de la polidispersidad.

Se observan valores pequenos de conversion de mondémero cuando se decrece la
temperatura de la camisa alimentada por debajo de su valor de diseno nominal. Un
punto de operacion seguro con polidispersidad menor a 1.3 puede ser posible alcanzando
297.4 K en la temperatura de camisa alimentada mejorando el diseno inicial, ir mas

alla de este punto aparecera una region de operacién peligrosa.

Flujo de monémero alimentado. La Figura [5.10] muestra el comportamiento no
lineal del reactor cuando se usa el flujo de mondémero alimentado como parametro de
continuacién. Se observa en la Figura [5.10)(a) que incrementar la magnitud de la varia-
ble manipulada causa un incremento en la temperatura del reactor, la cual es esperada
debido a la gran magnitud liberada del calor de reacciéon. Un efecto similar se observa
con la temperatura de la camisa. Sin embargo, para los mismos puntos de discretizacién
a lo largo del reactor, la temperatura del reactor resulta ser més uniforme, cuando se
compara a la temperatura de la camisa. Es interesante notar que ésta vez el disparo
térmico no se observé. Es también interesante notar la alta sensibilidad de la polidis-

persidad en los valores de flujo de monémero alimentado por debajo del punto nominal
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de diseno. Las polidispersidades cercanas a 1 son observadas para flujos de mondéme-
ro en una regién muy estrecha alrededor del limite inferior, pero las polidispersidades
cercanas a 6.1 se presentan para flujos alrededor de 0.35 L/s. Esta regién se comporta
como la polimerizacion por radicales libres. Las especies durmientes son estables a bajas
temperaturas y el grupo nitroxido se comporta como un inhibidor. Estos patrones de
comportamiento ocurren en la zona de estados estacionarios inestables (el valor mas
bajo hasta el valor de 1.28441 L/s). Para flujos de monémero més grandes que su valor
nominal la polidispersidad es cercana a 2. Se observé en la Figura m(d) que para
valores bajos de flujo de mondémero se alcanzan grandes conversiones de mondmero.
Esto se obtiene a expensas de la productividad del reactor. Para valores méas grandes
de flujo de mondémero, se consiguen conversiones de monémero del 16 %. Estos resulta-
dos pueden ser inexactos. Debe tenerse en cuenta que no se uso una correlacién para
el efecto gel para nuestro caso; asi, algunos errores pueden ser esperados en los resul-
tados de la regién de alta conversién. Ademas, esté claro que la presencia de un punto
de bifurcaciéon de Hopf encontrado en ésta region trae problemas de operabilidad. El
surgimiento de una region de operacion oscilatoria condujé a mayores conversiones en

el mondmero.

Diametro. El propésito de este caso de estudio fue para analizar el efecto de una
variable de diseno, el didmetro del reactor, en el patrén de comportamiento no lineal
del reactor. Se observa una temperatura del reactor minima en la Figura [5.11| cuando se
acerca a un diametro de 60 cm. Son observados efectos pronunciados sobre el compor-
tamiento del reactor para didmetros mayores. De hecho, esta vez el comportamiento de
disparo térmico se observa claramente. Este comportamiento puede ser causado por un
pobre enfriamiento. Los resultados del andlisis no lineal son una herramienta 1til para

evitar problemas potenciales de operacion de disparo térmico. Caracteristicas pobres



CAPITULO 5. RESULTADOS 79

de enfriamiento pueden ser removidas usando un fluido de enfriamiento diferente, o
incrementando el flujo del fluido de enfriamiento. El efecto de cambio en el didmetro
del reactor sobre la polidispersidad es menos pronunciado, comparado a los pardme-
tros de continuacién analizados anteriormente. No obstante, como se vié en la Figura
5.11)(c), tan pronto nos alejamos del valor nominal del didmetro, las caracteristicas de
la polimerizacién viviente son menos notorias. Finalmente, se observo que pequenos
didmetros conducen a bajas conversiones de monémero. Un punto de operacién segura
con indice de polidispersidad menor a 1.3 puede ser posible si nos acercamos a 83.4 cm
en el didmetro mejorando asi el diseno inicial, exceder este punto trae la aparicion de

una regién peligrosa.

Coeficiente global de transferencia de calor. Debido al ensuciamiento en el reac-
tor, fuertes variaciones son esperadas en el coeficiente de transferencia de calor durante
la operacién industrial del reactor de polimerarizacion. Esta es la razon porque deci-
dimos mostrar un caso de estudio usando el coeficiente de transferencia de calor como
parametro de continuacion. Un descenso en la temperatura del reactor se puede obser-
var en la Figura debido al mejoramiento de las caracteristicas de la transferencia
de calor. Por otro lado, pequenos valores del coeficiente de transferencia de calor pue-
den ser un indicativo de la capacidad reducida para el retiro del calor, el cual puede
producir problemas potenciales de disparo térmico. Debe ser remarcada la pequena sen-
siblidad de la temperatura de la camisa a las variaciones del coeficiente de transferencia
de calor. Tales variaciones pueden ser despreciables, dando largos retrasos del fluido de
enfriamiento . También se observé que la polidispersidad es méas pequena cuando la ope-
racién del reactor toma lugar en la més baja regién (punto inestable de operacién) de
este parametro de continuacién. Este comportamiento es diferente cuando la operacion

toma lugar en la regién mas cercana al limite superior del parametro de continuacion.
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Una conversién de mondmero cercana a 50% fue encontrada para valores bajos del
parametro de continuacion. Claro, esto es debido a grandes valores de temperatura. Un
punto de operacién segura con polidispersidad menor a 1.3 puede ser posible con un
valor de 75.849 ﬁ en el coeficiente global de transferencia de calor; por otro lado,

cuando este valor se reduce una regién de operacion peligrosa aparecera.
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Figura 5.12: Diagramas con coeficiente global de transferencia de calor como pardme-
tro de continuacién: (a) Temperatura del reactor, (b) Temperatura de la camisa , (c)
Polidispersidad, (d) Conversién de monémero, (e) M, (f) M,. e Punto nominal de
operacién. Resultados mostrados en los siguientes puntos de discretizacién : 'N, = 1,
2N, =31, ®N, = 51. ~~ Estados Inestables ~ Estados Estables



CAPITULO 6

CONCLUSIONES

6.1. Contribuciones y sumario de tesis

El propdsito de este trabajo fue investigar el efecto de las variables manipuladas
potenciales, tales como temperatura del reactor y de la camisa; adicién de mondémero
y flujo de agua de enfriamiento, sobre el desempeno de la PRMN de estireno en un
reactor tubular, durante las operaciones de transicién de calidad entre productos. El
problema se representa por un sistema de EDP altamente no lineal, el cual fue discreti-
zado espacialmente usando el MOL. El sistema resultante es un sistema EDA el cual es
entonces discretizado temporalmente usando colocacion sobre elementos finitos. Usando
la formulacién de optimizacion dinamica fue posible calcular eficientemente todas las
trayectorias de transicién éptimas requeridas.

Aplicando la metodologia de optimizacién usada en este trabajo, se encontré que
para conversiones similares de mondémero, el uso de la concentracién alimentada de
mondémero como variable manipulada conduce a un problema de optimizaciéon mas facil
de resolver, en comparacién al caso donde la variable manipulada es el flujo del agua
de enfriamiento. Por un lado, los perfiles de temperatura del reactor y la temperatura
de la camisa descendieron cuando la concentracion alimentada de monémero fue usada

como variable manipulada. Por otro lado, ambas se incrementaron cuando el flujo de
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agua de enfriamiento fue la variable manipulada. Si sélamente una variable manipulada
se usa, entonces los resultados indican que ya sea la temperatura de alimentacion o el
flujo de agua de enfriamiento, pueden ser buenos candidatos para llegar a ser variables
manipuladas. Ademas, usando tales variables no desciende la productividad del reactor.
Sin embargo, un control estrecho debe ser implementado para evitar condiciones de
disparo en el reactor.

La solucién del problema de optimizaciéon dindmica conduce a perfiles éptimos de
estado y de las variables manipuladas. El uso de algoritmos eficientes de programacion
no lineal a gran escala es fundamental para la soluciéon de los problemas asociados.
La mayor carga computacional es debida a la no linealidad inmersa en el modelo. En
este trabajo, hemos utilizado los fundamentos tedricos que permiten que el enfoque
simultaneo de optimizacion dinamica resuelva problemas de transicion entre grados.

En lo referente al anélisis no lineal el propdsito de este estudio fue investigar el efecto
potencial de variables manipuladas y variables de perturbacion, tales como la tempe-
ratura de alimentacion, la concentracién alimentada de monémero, el flujo de agua de
enfriamiento , la temperatura de alimentacién de la camisa y el flujo de alimentacién de
monomero, sobre el desempeno de la PRMN de estireno en un reactor tubular. También
el efecto de algunos parametros de diseno y de operacién fue abordado. Particularmente
para el diseno del reactor caracterizado se encontrd: (a) la concentracién alimentada
de mondémero no es 1til cuando decrece por debajo de 8.7 M; (b) el flujo de agua de
enfriamiento puede ajustarse a un valor alrededor de 0.894 L/s, produciendo mejores
conversiones de mondémero; (c¢) la manipulacién de la temperatura alimentada es res-
tringida dentro de regiones muy estrechas; (d) la manipulacién de la temperatura de
alimentacion de la camisa permite ajustar a polidispersidades y conversiones alredede-
dor de valores deseados (sin embargo, esta condicién se alcanza cuando el reactor esté en

la regién indeseada de temperaturas altas); (e) el didmetro del reactor y el coeficiente
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global de transferencia de calor presentaron similares patrénes de comportamiento no
lineal; y (f) cuando se manipula el flujo de monémero se encontré una regién de estados
estacionarios inestables donde no se presentaron problemas de disparo térmico. Claro,
este punto de operacion tiene la desventaja de requerir un sistema de control a lazo

cerrado ajustado.

6.2. Direcciones para trabajo futuro

En una fase posterior un objetivo probable consistara en abordar el problema de
como controlar en tiempo real reactores tubulares de polimerizaciones viviente. Una de
las razones para seguir esta linea se debe a que, como fue mencionado antes, en ocasiones
las politicas éptimas de operacion a lazo abierto resultan complicadas de implementar
a lazo cerrado. En esta parte se puede proceder de alguna de las siguientes formas: a)
implementacion de las politicas de operacion empleando un esquema de control robusto
para tomar en cuenta la presencia de perturbaciones, y de errores de modelamiento,
de tal forma que se puedan seguir dichas politicas tan cercanamente como sea posible.
b) determinacién simultdnea tanto de las politicas éptimas de operacién asi como de
los valores 6ptimos de las variables manipuladas de forma tal que se optimize una
cierta funcion objetivo. A esta ultima parte normalmente se le llama control en tiempo
real. Para el control en tiempo real puede emplearse control predictivo no-Lineal que
es, probablemente, la ley de control mas eficiente para el control a lazo cerrado de
sistemas multivariables con fuertes no linealidades y con restricciones sobre las variables
manipuladas. El control predictivo multiobjetivo asi como el de scheduling y control

son otras areas de oportunidad.



APENDICE A

DISCRETIZACION ESPACIAL DEL
MODELO

En esta parte mostraremos como usar el método de lineas para la solucién numéri-
ca de modelos descrito por las ecuaciones diferenciales parciales. Aunque existen algunas
otras técnicas de discretizaciéon numérica bien establecidas, tales como métodos de ele-
mento finito y volumen finito, el método de lineas es mucho mas facil de explicar y
aplicar para la solucién de modelos complejos de EDP.

El método de lineas consiste en la transformacion del original modelo de EDP hacia
un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias EDO. Esto es hecho por la aplicacién
de un procedimiento de discretizacion a las derivadas espaciales para transformarlas
hacia una serie de ecuaciones algebraicas. Por consiguiente , el resultante sistema de
EDO puede ser numéricamente integrado por procedimientos numéricos conocidos de
EDO. En esta forma tanto el estado estacionario y el comportamiento dinamico del
original modelo de EDP puede ser obtenido. Los procedimientos de discretizacion son
ecuaciones de diferencias finitas de diferentes grados y precision cuyo propésito es apro-
ximar el comportamiento espacial lo mejor que sea posible. La discretizacion puede ser
hecha ya sea fijando o variando el dominio de particiéon. Porque las férmulas de dis-

cretizacion basadas en las particiones de dominio fijo son mas faciles de usar, en esta
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parte solamente usaremos este tipo de férmulas de discretizacion. De ahi, modelos de
EDP que contienen términos difusivos, convectivos y de reaccion son calificados modelos
reaccién-difusidén-conveccidn.

Los modelos matematicos de reaccién-difusidén-conveccidn de sistemas de parame-
tros distribuido, son caracterizados por sus términos caracteristicos difusivo (g%%),
convectivo (%) y reaccion. Tomando en cuenta sélo el término difusivo, el modelo es
clasificado como una ecuacién de EDP del tipo parabélico, mientras si solamente el
término convectivo es considerado, entonces la ecuacion de EDP es clasificado del tipo
hiperbélico. Por tanto, el modelo del reactor tubular que presenta términos de difu-
sién y conveccién es nombrado un modelo de EDP del tipo hiperbdlico-parabdlico. Se
discuten las siguientes formulas de discretizacion para cada tipo de los términos. Para
este propésito, el dominio espacial ha sido dividido como se representa en la Figura[A.T]
En esta Figura N, significa el nimero total de puntos discretizados igualmente espacia-
dos, x; and x, son los valores maximo y minimo de la coordenada espacial x, mientras
que Az es la distancia constante entre alguno de los puntos discretos adyacentes.

A fin de calcular una solucién nimerica al modelo de EDP un conjunto de condiciones
frontera debe ser especificada. El nimero de condiciones frontera es simplemente el
grado maximo de la derivada espacial. Por ejemplo, el grado maximo de la derivada
espacial es dos para el modelo de EDP descrito por las ecuaciones [2.442.26| entonces
debemos especificar dos condiciones de frontera independientes en ciertas posiciones

del reactor. Después, se discuten los tipos principales de condiciones frontera (en las

ecuaciones u representa la variable dependiente, mientras z es la coordenada espacial).

» Condiciones frontera Direchelet

en algun punto a lo largo del sistema la longitud denotada por x = x;

flu,x) =0 (A.1)
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s Condiciones frontera Newmann

en algun punto a lo largo del sistema la longitud denotada por x = z»

ou
o fua) (A2)

Como se muestra abajo, para el primer punto discreto las férmulas de discretizacion

son diferentes dependiendo el tipo de condiciones frontera .

AX
X [~ *u
o ® ® @ o—o —o
1 2 3 4 Np—-2 Np-1 Np

Figura A.1: El dominio espacial se dividi6 en n intervalos igualmente espaciados deno-
tado por Az, z; y x, son los valores superior e inferior de la coordenada espacial.

s Término Difusivo

1. Primer Punto (Condiciones frontera Direchlet)

0%u

Xz

1

2. Primer Punto (Condiciones frontera Newmann)

0%u 415 32 3 ou
S8 3 (=20 + 96uy — 36us + oy — Sup — 50
022, ﬁ( g U2 T U e m g s =90 5

1 Aa:) (A4)

3. Ultimo punto (Condiciones frontera Direchlet)

92

a—g — B(45uy, — 154uy, 1 + 21duy, 5 — 156ux, 5+ 6luy, 4 — 10uy, 5)

22|y,
(A.5)

4. Ultimo punto (Condiciones frontera Newmann)

0%u 415 32 3 ou

—| =0(—— 96un,—1—36un, o+ —un,—3—=un,—4+50 —| A

922 . B( 6 UN, +I0uUN, -1 UN,—2+ 3UNp 3 QUN,, 4t o7 . )

(A.6)
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5. Puntos interiores de la malla
9%u
53| = B(10u; — 15uy — 4us + 14uy — 6us + ug) (A7)
2
0%u
@ A = ﬁ<_ui—2 + 16Ui_1 — 3011,1 + 16ui+1 - Ui+2)7
i=3,..,N,—2 (A.8)
0%u
s = B(10uy, — 15un,—1 — 4un,—2 + 1duy,—3 — 6un, 4
Np—1
+uNp_5) (AQ)
donde,
Ly — I
Ar = A.10
TN, o1 (4-10)
1
= A1l
s 12Az2 ( )
s Término convectivo
1. Primer punto
ou
1
2.  Puntos interiores de la malla
ou
%l = v(=3u; — 10uy + 18uz — 6ug + us) (A.13)
2
ou
—| = (u; — 8ug + Suy — us) (A.14)
x|,
ou
5| = (s 6uis — 18uiy + 10u; + Buspa),
i=4,...,N,—1 (A.15)
3. Ultimo punto
ou
% = 7(3’U,Np_4 — 16UNP_3 + 36UNP_2 - 48“]\/1,—1 + 25U’Np) (A16)
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donde,

T 12Ax

95

(A.17)



APENDICE B

DISCRETIZACION ESPACIAL Y
TEMPORAL DEL MODELO

Después de la discretizacion espacial, por el método de lineas, y la discretizacion

del tiempo, por colocacion ortogonal sobre elementos finitos, las expresiones resultantes

pueden ser expresadas como problema PNL estructurado de gran escala, de la forma

Ne Ne¢
Min {) A7) W,
i=1 j=1

+ o+ + + o+ o+

w1 (Mijn, — Mues)? + wa(Dijn, — Daes)” + W3(NOEz'ij — NOges)’
wy(Dijn, — D ges) + ws(Rijn, — Rges)” + we(M ijn, — M- ges)?
wi(NOy i, = NOy 4es)” + ws(Mon, i;n, — MON, ges)?

wo(Yoin, — Yodes)” + wio(Yiijn, — Vides)” + w1 (Yaijn, — Yodes)?
w12(Z0iij - ZUdes>2 + w13(Zuij - Zldes)2 + w14(22¢ij - Z2des)2
w15(Qoijn, — Qoges)” + wi6(Qijn, — Quaes)” + wi7(Qaijn, — Q2es)’

WlS(Tz’ij — Tdes)2 + wlg(Tjiij - Tjdes)2 + W20(uij - udGS)Q]} (B'l)
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sujeto a :

M;jn,

M?

m

Mijg

Mijg

M;jn,

Mijnp—1

« —25Mij1 + 48Mij2 - 36Mz'j3 + 16M,’j4 — 3Mij5

Vg

N¢
Mg, +7hi > AgiMign, i=1,2,..,Ne; j=1,2,.,Ns; n=1,2,.,N,  (B.2)

k=1
Ne
Mi(lln + Thifl ZAkNCMiflkny L= 27 ) Ne; n = 17 27 ) Np (B3)
k=1

B2(10Myj1 — 15 M50 — 4Mj3 + 14 M54 — 6 M55 + Mije) — Br(—3M;j1 — 10Mijo
+18M;j3 — 6M;ju + Mijs) + Mijo, i =1,2,...,Ne; j=1,2,..., N, (B.4)
Bo(—M;j1 + 16M,j5 — 30M,j5 + 16 M54 — M,j5) — B1(M;j1 — 8 M50
+8Mijq — Myjs) + Mijz, i=1,2,..,Ne; j=1,2,..., N, (B.5)
Bo(—Mijn—2 + 16M;j,,—1 — 30M;jn, + 16 M jn1 — Mijnya) — Bi(—Mijn—3 + 6M;jn_o
—18M;jn—1 + 10M;jn + 3Mijni1) + Mijn,

i=1,2,..,N; j=1,2,..,N; n=4..,N, (B.6)
Bo(10M;jnp — 15Mijnp—1 — 4Mijnp—2 + 14M;jNp—3 — 6MjNp—s)
—B1(—Mijnp—a + 6Mijnp—3 — 18 M, jnp—2 + 10M;jnp—1 + 3Mijnp)

+Miij—17 1= 1727 "'7Ne; j = 1a27 "'7NC (B7)

+ (Mij1 = Ma) =0,

12Ax
i=1,2 .. N.j=12 .. N, (B.8)
3Mijn, -4 — 16Mijn, -3 + 36 M;jn, 2 — 48 Mijn, -1 + 25M;jn, _ 0
12A% ’
i=1,2 . Ns:j=12 .. N, (B.9)
M; = M,,

i=1,2..,Naon=12 N, (B.10)
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Dijn =

D¢ =

m

Dijy =

Dijs =

Dz’jn -

Diij—l —

«

Vg

Ne
D% +7h;y ApiDign, i=1,2..,N.;j=12..,N:n=12..N, (B.ll
m J p

k=1
N¢ )
Df_ln + Thifl ZAchDiflkna 1= 27 ) Ne; n= 17 2a ) Np (B12)
k=1

B2(10D;51 — 15D;59 — AD;j3 + 14D, 4 — 6D;j5 + Dije) — S1(—3D;j1 — 10D;50
+18D;j3 — 6Dija + Dijs) + Dija, i=1,2,...,Ng; 5=1,2,...,N. (B.13)
Ba(—Dij1 + 16D;j0 — 30D;;5 + 16D;js — Djj5) — B1(Dij1 — 8D;jo
+8D;js — Dyjs) + Dija, i=1,2,..,N,; j=1,2,... N, (B.14)
Bo(—Dijn—2 + 16D;jn—1 — 30D;5, + 16 D;jpy1 — Dijnt2) — Bi(—Dijn—3 + 6D;jn—o
—18D;jn—1 + 10Dy, 4+ 3D;jn11) + Dijn,

i=1,2,.,N.; j=1,2,..,N; n=4..,N, (B.15)
B2(10Dijnp — 15Dijnp—1 — 4Dijnp—2 + 14Djijnp-3 — 6Dijnp-a)
—B1(=Dijnp—1+ 6D;ijnp-3 — 18Dijnp—2 + 10D;jnp1 + 3Djjnyp)

—|—Diij_1, 1= 1,2, ...,Ne; j = 1,2, ...7Nc (B16)

+(Diji = Da) = 0,

12Ax
i=1,2,..,Ns;j=1,2,...,N, (B.17)
3Dijn, -4 = 16Dijn, -3 + 36Dijn, > = 48Dy, 1 + 25Dy,
12Ax ’
i=1,2,...,N,;j=1,2 .. N, (B.18)
D = Dy,

i=1,2..,Naon=12..N, (B.19)
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NOg;, =

NOEijZ =

NOgijnp-1 =
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Ne
NOg;, + Th; Z A NOgipm,

k=1
i=1,2,..,N; j=1,2,..., N; n=1,2,..., N, (B.20)
Nec
NOg} 4, +Thio1 Y Axn.NOpi_ 1y,
k=1
i=2,..,N; n=12..N, (B.21)

B2(10NOgij1 — 15NOg;jo — 4NOgj3 + 14N Og;ijq — 6NOgyj5 + NOgij6)
—31(=3NOg;j1 — I0NOg;js + 18NOpg;j3 — 6NOg;js + NOgj5)

+NOgijo, 1=1,2,..,N;; j=1,2,.., N, (B.22)
B2(=NOgij1 +16NOg;jo — 30NOpg;j3 + 16NOg;jy — NOgjs)

—B1(NOgij1 —8NOg;j2 +8NOg;js — NOgjs)

+NOgijz, 1=1,2,..,N;; j=1,2,..,N, (B.23)
B2(=NOgijn—2 + 16NOg;j,—1 — 30NOg;jn, + 16NOp;jni1 — NOgijnio)
—B1(=NOpyjn_s + 6NOpyjn_s — 18NOpiju_s + 10NOp,i + 3NOpinsr)
+NOgijn, i=1,2,.,Ns;; j=1,2,..,N5 n=4..,N, (B.24)
B2(10NOgijny — 15N Ogijnp—1 — ANOgijnp—2 + 14N Ogiinp—3 — 6NOgjjny-—4)
—B1(=NOgijnp-4 +6NOgijny-3 — 1I8NOgijnp—2 + 10NOgijnp—1 + 3NOgijny)

+NOgijnp-1. 1=1,2,..,Ne; j=1,2,..,N, (B.25)

+ (NOEijl — NOg,) = 0,

Vg

3NOEiijf4 - 16NOE2‘J'Np*3 -+ 36NOEiij72 - 48N0Eiij*1 + 25NOEZ]NP

12Azx
i=1,2,..,Nj=12,.N, (B.26)

12Azx
i=1,2,..,Ns;j =12 .. N, (B27)

NOE;‘)n — NOEO,

i=1,2,.. . Non=12 ., N, (B.28)
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D'z‘jn

D

m

D-ijnp—1

(0] _25D'ij1 + 48DU2 — 36D2]3 + 16DU4 — ?)D'Z'j5

Vg

N¢
D3+ ThiZAij'ikna
k=1
i=1,2...Nsj=12..N;n=12..N, (B.29)

Nc

D¢+ Thicy Y An.Drictpn,

i=2 .. N, 221: 1,2,..,N, (B.30)
Bo(10D 351 — 15D 350 — 4D 53 + 14D 454 — 6D 455 + D ij6)
—B1(=3D ij1 — 10D jo + 18D 4j5 — 6D 54 + D ij5)
+Drijo, i=1,2,..,Ng; j=1,2,..., N, (B.31)
Bo(—Dij1 + 16D 50 — 30D 453 + 16D 54 — Dij5) — B1(D i1 — 8D 2
+8Dijs — Dijs) + Drija, i=1,2,...,N.; j=1,2,..., N, (B.32)
Bo(—Dijn—2 + 16D ;5,1 — 30D 5, + 16D i1 — D ijns2) — Bi(—D ijn—3 + 6D ijp—2
—18Dijn—1 + 10D 455, + 3D ijn41) + D ijin,

i=1,2,..N.; j=1,2,...Ns: n=4..,N, (B.33)
Bo(10D ijnp — 15D iinp1 — 4D ijnp—2 + 14D jnp-3 — 6D ijnp—a)
—B1(=D ijnp—a + 6D ijnp—3 — 18D ijnp—2 + 10D ;inp—1 + 3D ijnp)

_’_D_'iij—l) 1= 172a "'7Ne; .] = 1727"'aNC (B34)

+ (D'z‘ﬂ —-D,) = 0,

12Ax
i=1,2 .. N.j=12 .. N, (B.35)
3D ijN,—a — 16Dijn,—3 + 36Dijn,—2 — 48D ijn, 1 + 25D 5, 0
12Ax ’
i=1,2,.. N.j=12 .. N, (B.36)
D7, = Dy,

m

i=1,2..,Naon=12 . N, (B.37)
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R'ijn

R

wm

Rjs

R'ijn

Rijnp—1

(67 —25R'Z‘j1 + 48R'ij2 — 36R'ij3 + 16R'Z‘j4 — 3R'ij5

R, +Th i AR i,

1=1,2, k,:}\fe, Jj=12,.,N;n=12,...,N,

Nc

RO+ 7hisy > Aen, Ry i,

i=2 ... N, ;;:1: 1,2,..,N,
Ba(10R j1 — 16R jjo — 4R ;3 + 14R 54 — 6R 55 + R'ij6)
—B1(=3Rij1 — 10R ijo + 18R jj3 — 6 R jju + R j5)
+Ryjo, i=1,2,...,Ny; j=1,2,..., N,
Bo(—Rij1 + 16Rjo — 30R ;3 + 16R ;4 — R'ij5)
—B1(Rij1 —8Rijo+8Riju — Rijs)

+R’i]'37 1= 172a "'7N6; ] = 1727"'7NC

Bo(—Rijn—2 + 16R jjn—1 — 30R jjn + 16 R jjns1 — Rijnt2)

—Bi(—Rijn—s+ 6R ijn—2 — 18R jjn—1 + 10R ;jn, + 3R ijnt1)

+Rim, 1=1,2,. N j=1,2,..,N;; n=4...,N,

(B.38)

(B.39)

(B.40)

(B.41)

(B.42)

Bo(10R ;jnp — 1R ijNp—1 — AR ijNp—2 + 14R jjnp—3 — OR ijnp—a)

—B1(—Rijnp—a + 6RijNp—3 — 18R jjnp—2 + 10R jjnp—1 + 3R ijnp)

+R'iij*17 1= 1727 "'7Ne; j = 1727 "'7NC

Vg

12Az + (R — Ra)

i=1,2,..,N:.j=12.,N,

3R'iij74 - 16R'iij73 + 36R.iij*2 — 48R'iijfl + 25R'iij

12Az

1=1,2,.... Ne; g =1,2,.... N,
R

wm

i=1,2,..,Nan=12 N,

(B.43)
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M.ijn =

m

M'ijn =

Mijnp—1 =

(6] _25M'ij1 + 48MZ]2 — 36MU3 + 16MU4 — 3M'z‘j5
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M, + 7h; iAiji,m,

1=1,2, ...k,:]ife; J=12,..,N;n=12,..,N,

Nc

MYy, +7hicy Y Ay M tgn,

i=2, ... N.: 7];::1 1,2,...,N,
Bo(10M 51 — 15M ij0 — AM ;5 + 1AM ;54 — 6M 45 + M- 4j6)
—B1(=3M ;1 — 10M ;50 + 18M ;53 — 6M 154 + M- ;j55)
+M o, i=1,2,.,Ne; j=1,2,..,N,
Bo(=M 3j1 + 16 M ;50 — 30M i3 + 16 M 54 — M- i55)
—B1(M i1 — 8Mijo + 8M 4 — M- ij5)

+M'ij37 1= 1a27"‘7N6; j = 172’ ""NC

Bo(—M ijn—2 + 16M 1jn—1 — 30M jn, + 16 M jjny1 — M jjnio)

—B1(—M ijn—3 + 6M jp—o — 18 M jn—1 + L0M jy, + 3M jjnt1)

+M'ijn7 L= 172a "'aNe; ] = 1727"'aNC; n= 4"'7Np

(B.47)

(B.48)

(B.49)

(B.50)

(B.51)

Bo(L10Mijnp — 1M jinp—1 — AM ijnp—o + 1AM iinp—3 — 6M ijNp—1)

—B1 (=M ijnp—a + 6 M jNp—g — 18M i inp—2 + 1OM ;inp—1 + 3M ijnp)

+M'iij*1> 1= 1727 "'7N€; ] = 172?""NC

Vg

12Az + (Mig = M)

i=1,2,...,N;j=12,..N,

3M-ijn,—a — 16M 5N, 3 + 36M 5N, —2 — 48M N, -1 + 25M N,

12Azx

i=1,2,..,N;j=12,..N,
M-©

m

i=1,2,..,Non=12, .. N,

(B.52)



APENDICE B.

Noazzjn =

NO,? =

T in

NOa:’ijQ =

Noxljn =

NOyiinp-1 =

DISCRETIZACION ESPACIAL Y TEMPORAL DEL MODELO103

Nec
Noazfn + Thi Z Ak’jN‘Ox.ik:n7

k=1
i=1,2,..,N; j=1,2,..., N; n=1,2,..., N, (B.56)
Ne
NOy {1y +Thict Y A NOZ' i thn,
k=1
i=2,..,N;;n=12,..,N, (B.57)

B2(10NO, 1 — 15NOy ijo —4ANO, j5 + 14N Oy 154 — 6N Oy 5 + NOyyj6)
—B1(=3NO; ;1 = 1ONOy 150 + 18N Oy i3 — 6N Oy iy + NOyijs)

+NOy ijo, i=1,2,...,Ng; j=1,2,..,N, (B.58)
Bo(—=NOy i1 + 16NO, 15 — B0NOy i + 16N O, 50 — NO,j5)

—B1(NOy'ij1 =8N Oy 150 + 8NOy 154 — NOy yj5)

+NO, i3, i=1,2,...,Ng; j=1,2,...,N, (B.59)
Bo(=NOy ijn—2 +16NOy -1 — 3ONOy i, + 16N Oy jjns1 — NOyyjny2)
—Bi(=NOysns + 6NOy s — 18N Oy iy + 10NO, e + 3N Oy ni1)
+NOy ijn, 1=1,2,..,N; j=1,2,...,N;; n=4..., N, (B.60)
B2(10NOy iinp — IBNOy iinp—1 — ANOy ijnp—o + AN Oy iinp—3 — 6N Oy iinp-a)

—B1(=NOy ijNp-a +ONOy ijnp-3 — I8NOy ijnp—o2 + 1IONOy iinp—1 + 3NOy iinp)

+NOy ijnp-1, i =1,2,.,Ng; j=1,2,..., N, (B.61)
—95NO, i1y 4 48N Oy 119 — 36NOy 5 + 16NOy 1 — 3NO,s
(6% 71 + 72 73 + 74 75 + (NOijl _NOx,a) _ 07
Uy 12Ax
i=1,2,..,N.;j=1,2,.. N. (B.62)
3NOy ijn, -4 — 16NOy'ijn, 3 + 36NOy N, 2 — 48N Oy, 1 + 20N O, 5y, 0
12Ax -
i=1,2,..,N.;j=1,2,..,N. (B.63)

i=1,2..,Non=12 . N, (B.64)



APENDICE B. DISCRETIZACION ESPACIAL Y TEMPORAL DEL MODELO104

N,
) .
Mon, ;= Mon,i, +Thi ) AxiMon, i
J

k=1
1=1,2,..,Ne; j=1,2,..,N;; n=1,2,..., N,
N.
Mon,5, = Mon,{ 1+ This1 Y A Mon,; 15
k=1

t=2,..,Ne; n=1,2,.... N,

(B.65)

(B.66)

MéNzij2 - ﬁ2(10M0Nm’j1 o 15MONzij2 - 4MONzij3 + 14M0Nzij4 - 6M0Nzij5 + MONzij6)

_ﬁl(_BMONzijl - 1OMONzij2 + 18M0Nzij3 - 6M0Nzij4 + MONzij5)

+Mon, i, i =1,2,..,Ne; j=1,2,..., N, (B.67)
MéNzij?) = ﬂ2(_MOij1 + 16M0Nzij2 - 3OMONzij3 + 16M0sz‘j4 - MONzijE))

_51(M0Nm‘j1 - 8M0inj2 + SMONM']A - MOinjS)

+Mon, i3 i=1,2,, Ny j=1,2,.., N, (B.68)
Mon,ijy = Bo(=Mon, jjus + 16Mon, ;j,_1 = 30Mon, ;j,, + L6MoN, ij 1 — MoN, jjs2)

—B1(=Mon, ijn—3 + 6Mon, ijn—s — 18Mon, ijn_1 + 10Mon, ;5 + 3MonN, ijns1)

+Mon, e 1= 1,2, Noy j=1,2,., N n=4.., N, (B.69)

Mész‘ij—1 = 62(10MONziij - 15M0Nziij—1 - 4M0Nziij—2 + 14M0Nziij—3 - 6MONziij—4)

_51(_M0ij1vp—4 + 6M0inij—3 - 18M0inij—2 + 1OJWONm'ij—l + 3M0inij)

+Mon,ijnp-1, 1 =1,2,..,Ne; j=1,2,..., N,

«Q _25M0Nzij1 + 48M0Nzij2 B 36M0Nmij3 + 16M0Nzij4 B 3M0Nzij5
o, 12A7 + (Mo 1~

1=1,2,.... Ne; g =1,2,.... N,
3M0Nm'ijf4 - 16MONziij73 + 36M0Nu'ij72 - 48M0ijpr1 + 25MONm'ij
12Ax

i=1,2...,N;j=12 .. N,

i=1,2,..,Nan=12 N,

(B.70)
Mon,,) =0,

(B.71)
—0,

(B.72)
= Mon,,,

(B.73)



APENDICE B. DISCRETIZACION ESPACIAL Y TEMPORAL DEL MODELO105

}/Oijn

Yoijnp-1

a —25Y0,51 + 48Ypi0 — 36Y053 + 16Y0,54 — 3Y0455

Ne
Yos, + Thz‘ZAijOikm
k=1
i=1,2,...N;j=12 . N:n=12..N,
N. .
Yo7 1, + Thic Z AN Y0i—1kn
k=1

1=2,..,N;; n=1,2,.... N,
Ba(10Y0551 — 15Y0450 — 4Y0i53 + 14Y0454 — 6Y0455 + Youse)
—B1(=3Y0;;1 — 10Y0;50 + 180455 — 6Y054 + Yoij5)
+Yoi50, i =1,2,...,Ne; j=1,2,.., N,
Ba2(=Y0i51 + 16Y0,50 — 30Y0,55 + 16Y0,54 — Yois5)
— 51 (Yoi1 — 80450 + 8Y0i54 — Yoijs)

+}7E)ij3a i = 1727"'aNe; j = 172’ "‘7NC

Bo(=Y0ijn—2 + 16Y0;5n-1 — 30Y0;50 + 16Y0jn41 — Yoijnt2)

—B1(=Yoijn-s3 + 6Y0i5n—2 — 18Y05n—1 + 10Y045n + 3Y0ijn41)

+Yoijm 1=1,2,...,Nes j=1,2,..,Ne; n=14..., N,

(B.74)

(B.75)

(B.76)

(B.77)

(B.78)

ﬂ2(10YOiij — 15Y0ijnp—1 — 4Y0snp—2 + 14Y0558p—3 — 6sz‘ij—4)

—B1(=Yoinp—a + 6Y0iinp—3 — 180 np—2 + 10Y0iinp-1 + 3Y04iinp)

+}70iij717 L= 1727"'7Ne; .7 = 1727 "-,Nc

Vg

oAz + (Yoi1 — You)

i=1,2,...,N;j=12,..N,

3Yoijn,—a4 — 16Y045n,—3 + 36Y0i5n,—2 — 48Y0i5n,—1 + 25045,

12Az

i=1,2,...,N;j=1,2..N,
Yy°

m

i=1,2..,Naon=12 N,

(B.79)



APENDICE B. DISCRETIZACION ESPACIAL Y TEMPORAL DEL MODELO106

}/Mjn

Yiijnp-1

a —25Y71,51 + 48Y1;50 — 36Y1,53 + 16Y71,54 — 3Y1455

N¢
Yig, + Thz‘ZAijukm
k=1
i=1,2,.,No; j=1,2,...No: n=1,2,..., N,
Ne .
Y17 1.+ Thic Z ApnY1i-1kn
k=1

1=2,..,N;; n=1,2,.... N,
B2(10Y71;51 — 15Y1,50 — 4Y155 + 14Y1550 — 6Y1455 + Yii56)
—B1(—3Y1;51 — 10Y 150 + 18Y1,55 — 6Y1454 + Yiy55)
+Y1i0, 1=1,2,.,Ne; j=1,2,..,N,
Bo(=Y1451 + 16Y1550 — 30Y1453 + 16Y1554 — Yiy55)
— 61 (Y11 — 8Y10 + 8Y150 — Yiijs)

+}717Lj3a i = 1727"'aNe; j = 172’ "‘7NC

Bo(—Y1ijn—o + 16Y1,5,1 — 30Y1;5, + 16Y 155001 — Yiijnio)

=B (=Y1ijn-3 + 6Y1jn0 — 18Y1;5, 1 4+ 10Y7,5, 4+ 3Y145041)

+Y1ijms 1=1,2,...,Nes j=1,2,..,Ne; n=4..., N,

(B.83)

(B.84)

(B.85)

(B.86)

(B.87)

B2(10Y145np — 15Y145np-1 — 4Y14jnp—2 + 14Y1558p-3 — 6Y1iinp-4)

—B1(=Y1ijnp—a + 6Y1iinp—3 — 18Y 1 np—2 + 10Y1558p—1 + 3Y14np)

+}71iij717 1= 1727"'7Ne; .7 = 1727 "-,Nc

Vg

N + (Yh;jl - Y1)

i=1,2,...,N;j=12,..N,

3Y1ijn,—a — 16Y145n, 3 + 36Y155n,—2 — 48Y155n,—1 + 25Y 145w,

12Az

i=1,2,...,N;j=1,2..N,
Yi°

m

i=1,2..,Naon=12 N,

(B.88)



APENDICE B. DISCRETIZACION ESPACIAL Y TEMPORAL DEL MODELO107

}/Qijn

Yoiinp-1

a —25Y5;j1 + 48Y5;50 — 36Y5;53 + 16Ya, 54 — 3Ya5

N¢
Yag, + Thz‘ZAkjyzikm
k=1
i=1,2,.,No; j=1,2,...No: n=1,2,..., N,
Ne .
Yo7 4, + Thio Z AN Y2 1kn
k=1

1=2,..,N;; n=1,2,.... N,
B2(10Y2;51 — 15Y5;50 — 4Y5;55 + 14Y5;54 — 6Y2;55 + Yay56)
—B1(—3Y2;51 — 10Ya;50 + 18Y%;55 — 6Y2;4 + Yay5)
+Yai50, i =1,2,...,Ne; j=1,2,...,N,
B2(—Yai51 + 16Y2;50 — 30Ya;5 + 16Y2,54 — Yay55)
— 01 (Yai1 — 8Ya0 4+ 850 — Yoij5)

+}727lj3a i = 1727"'aNe; j = 172’ "‘7NC

Bo(=Y2in—0 4+ 16Y2;5, 1 — 30Y25, + 16Y2;50401 — Yaijni2)

—B1(=Yoijn-3 + 6Y25n 0 — 18Y5;5, 1 4 10Y2;, 4+ 3Y2;5,11)

+Yoiins 1=1,2,...,Ne; j=1,2,...,Ne; n=4...,N,

(B.92)

(B.93)

(B.94)

(B.95)

(B.96)

B2(10Y25np — 15Y25np-1 — 4Yoijnp—0 + 14Y5;inp-3 — 6Y25i8p-4)

—B1(=Yainp-a + 6Yoiinp—3 — 182 inpo + 10Y%;5np—1 + 3Y24np)

+}72iij717 1= 1727"'7Ne; .7 = 1727 "-,Nc

Vg

oAz + (Y27;j1 —Y5,)

i=1,2,...,N;j=12,..N,

3Yaijn,—a — 16Yo5n, 3 + 36Y2i5n, o — 48Y25n, -1 + 2555,

12Az

i=1,2,...,N;j=1,2..N,
Y,°

m

i=1,2..,Naon=12 N,

(B.97)



APENDICE B. DISCRETIZACION ESPACIAL Y TEMPORAL DEL MODELO108

ZOijn

Z0ijNp—1

a —25Zp;51 + 482050 — 3620453 + 162054 — 32055

Nc
Zoin + Thi Z Ak Zoikn
k=1
1=1,2,..,Ne; j=1,2,...,N;; n=1,2,..., N,
N. '
209 1+ Thicy Y Ak, Zoi-1in:
k=1

t=2,..,Ne; n=1,2,.... N,
B2(10Z0;51 — 15Z0ij0 — 4Z0ij3 + 1420554 — 62055 + Zosj6)
—B1(—3Z0;j1 — 102059 + 182455 — 6 Zos54 + Zoijs)
+Z0ij2, 1 =1,2,..,Ne; j=1,2,..,N,
Bao(=Zoij1 + 16Zy;50 — 30Zo;55 + 16 20,54 — Zoijs)
—B1(Zoijt — 8Z0ij2 + 8Z0ij4 — Zoijs)

+Z_0ij37 1= 1727"'aNe; j = 172’ “'7NC

Bo(=Z0ijn—2 + 1620551 — 30 Z0i50 + 16 Zosjn+1 — Zoijnia)

—B1(=Zoijn-3 + 6Zoijn—2 — 18Zyijn—1 + 102050 + 3Z0ijns1)

+Zoijns 1=1,2,...,Ne; j=1,2,..,Ne; n=4...,N,

(B.101)

(B.102)

(B.103)

(B.104)

(B.105)

62(10Z0iij — 1520ijnp-1 — 4Z0ijnp—2 + 1420ijnp—3 — 6Z0¢ij—4)

—B1(=Zoijnp—a + 6 Z0ijnp—3 — 18Z0sjnp—2 + 10 Z0iinp—1 + 3Z0ijnp)

"‘Z_OijNP*b L= 1727"'7Ne; J= 1727"'7NC

Vg

N + (Zoij1 — Z0a)

i=1,2,..,N:j=12, ., N,

3Z0ijn,—a — 16Z05n,—3 + 36 Zoijn,—2 — 48Z0ijn,—1 + 25Z04jn,

12Az
i=1,2..,N:j=12..N.

o
Zoin

i=1,2,..,Naon=12 N,

(B.106)



APENDICE B. DISCRETIZACION ESPACIAL Y TEMPORAL DEL MODELO109

Zlijn

Z1iiNp—1

a —25Z1;51 + 4871450 — 3621455 + 162154 — 321455

Ne
Z15, + Th; Z Ay Z1ikns
k=1
1=1,2,..,Ne; j=1,2,...,N;; n=1,2,..., N,
N. '
21§ 1p T Thi Z AN Z1i—1kns
k=1

t=2,..,Ne; n=1,2,.... N,
B2(10Z1;51 — 1521459 — 421455 + 142154 — 621555 + Z14j6)
—B1(=3Z1;1 — 10Z1;50 + 182153 — 621454 + Z14j5)
+ 212, 1=1,2,..,Ne; j=1,2,..,N,
Bao(=Z1ij1 + 1621459 — 3021455 + 1621454 — Z1455)
—B1(Z1ij1 — 821452 + 82154 — Zhijs)

+Z_1ij37 1= 1727"'aNe; j = 172’ “'7NC

Bo(—Z1ijn—2 + 162151 — 302145, + 16215001 — Z1ijnya)

—B1(=Z1ijn-3 +6Z15jn—2 — 182151 + 10215, + 3Z14jn41)

+Zvigns 1=1,2,..,Ne; j=1,2,..,Ne; n=4...,N,

(B.110)

(B.111)

(B.112)

(B.113)

(B.114)

B2(10Z1i5np — 15Z14j8p-1 — 4Z1ijnp—2 + 142145 8p—3 — 6 2115Np—4)

—B1(=Z1ijnp—a + 6Z1ii8p-3 — 18Z15jnp—2 + 10Z1ii8p-1 + 3Z14jnp)

"‘Z_lijNP*b L= 1727"'7Ne; J= 1727"'7NC

Vg

N + (Ziijy — Z14)

i=1,2,..,N:j=12, ., N,

3Z1ijn,—a — 162158, -3 + 36 2155, -2 — 48Z145n,-1 + 25Z14jn,

12Az
i=1,2..,N:j=12..N.

o
Zlin

i=1,2,..,Naon=12 N,

(B.115)



APENDICE B. DISCRETIZACION ESPACIAL Y TEMPORAL DEL MODELO110

Z2ijn

Z2iiNp—1

a —2573;51 + 487,50 — 362953 + 162254 — 322,55

Ne
Zog, + Thy Z Ay Z2ikns
k=1
1=1,2,..,Ne; j=1,2,...,N;; n=1,2,..., N,
N. '
799 1+ Thicy Y Akn. Zai1ions
k=1

t=2,..,Ne; n=1,2,.... N,
B2(10Z2;51 — 152250 — 422,55 + 142954 — 622455 + Zasj6)
—B1(=3Z2i1 — 10Z9;50 + 182553 — 623454 + Z2ij5)
+Zoij0, 1=1,2,..,Ne; j=1,2,..,N,
Bao(=Zaij1 + 162250 — 30Z9;55 + 1625554 — Zaij5)
—B1(Zaij1 — 82250 + 82254 — Zaijs)

+Z_2ij37 1= 1727"'aNe; j = 172’ “'7NC

Bo(—Z2ijn—2 4 1622451 — 302245, + 1622541 — Zajnya)

—B1(=Zaijn-3 + 6Z2ijn—2 — 182251 + 10295, + 3Z2jn41)

+Zoijns 1=1,2,..,Ne; j=1,2,..,Ne; n=4...,N,

(B.119)

(B.120)

(B.121)

(B.122)

(B.123)

B2(10Z25np — 15Z24jnp-1 — 4Z2ijnp—2 + 1425 8p—3 — 6 225N p—4)

—B1(=Zaijnp—a + 6 Z2iinp-3 — 18Z2;np—2 + 1025 np—1 + 3Z245np)

"‘Z_QijNP*b L= 1727"'7Ne; J= 1727"'7NC

Vg

i=1,2,..,N:j=12, ., N,

3Z2iin,—4 — 16225n,—3 + 36 205N, 2 — 48Za45n, -1 + 25Z24jn,

12Az
i=1,2..,N:j=12..N.

o
ZQin

i=1,2,..,Naon=12 N,

(B.124)



APENDICE B.

Qoijn =

Qos =

Qom =

Qoij3 =

Qoijn =

QOiij—l -

o _25Q0ij1 + 48Q0ij2 - 36Q0ij3 + 16Q0ij4 - 3Q0ij5

DISCRETIZACION ESPACIAL Y TEMPORAL DEL MODELO111

Ne
Qo + Th Z AkjQoign,
k=1
1=1,2,..,Ne; j=1,2,...,N;; n=1,2,..., N,

Ne

Qoi_1p, + Thi Z Ak;NCQol'Akm

i=2 .. N.: - 1,2,.., N,
B2 (10Qo;;1 — 15Qo;0 — 4Q0453 + 14Q0;54 — 6Qo;55 + Qoyje)
—B1(=3Q0;;1 — 10Q0;;2 + 18Q0;j3 — 6Q0;;4 + Qo;j5)
+Qoijo, 1=1,2,..,Ne; j=1,2,.., N,
Ba(=Qoij1 + 16Qo;j2 — 30Qo; 55 + 16Q0;54 — Qoyjs)
—B31(Qoj1 — 8Qoijo + 8Qu;4 — Qoijs)

+QOij37 1=1,2,....Ne; j=1,2,.... N,

52<_Q0ijn_2 + 16Q0ijn—1 - 3OQOijn + 16@02’]’71—1—1 - QOijn+2)

—B1(=Qoijn—3 + 6Qo;j,—2 — 18Q0;j,—1 + 10Q0;;,, + 3Q0;jn11)

+Qoijmy 1= 1,2, Ny j=1,2,., Noy n = 4., N,

=

(B.128)

(B.129)

(B.130)

(B.131)

(B.132)

Ba(10Qo;jnp — 15Q0s5np—1 — 4Q0sinp—2 + 14Q0ijnp—3 — 6Q0ijnp—1)

_ﬁl(_QOiijfll + 6Q0iij73 - 18Q0iij72 + 10Q0iij71 + 3Q0iij)

+Q_0iij—17 1= 1727 "'>Ne; ] = 1727 "'7Nc

Vg

+ (Qoij1 — Qo)

i=1,2,...N;j=12,.. N,

12Az

SQOiij74 - 16@01‘ij73 + 36Q0¢ij72 - 48@01'ij71 + 25Q0iij

12Azx
i=1,2.. N:j=1,2,.. N,

Qo

i=1,2..,Naon=12 N,

(B.133)



APENDICE B.

Qlijn =

Qi =

le =

Qlij3 =

Qlijn =

Qliij—l -

«Q _25Q1ij1 + 48Q1ij2 - 36Q1ij3 + 16Q1ij4 - 3Q1ij5

DISCRETIZACION ESPACIAL Y TEMPORAL DEL MODELO112

Ne
Qlf?n + Thi Z Akalikn’
k=1
1=1,2,..,Ne; j=1,2,...,N;; n=1,2,..., N,

Ne

Q1{_1n + Thia Z AN, Q1 1gns

i=2 .. N.: - 1,2,.., N,
Ba(10Q1;;1 — 15Q150 — 4Q153 + 14Q154 — 6Q1455 + Q1yj6)
—B1(=3Q1;51 — 10Q1;55 + 18Q1;55 — 6Q1;54 + Q1y55)
+Q1ij0, 1=1,2,..,Ns; j=1,2,..,N,
Ba(=Quij1 +16Q1;50 — 30Q1;55 + 16Q1;54 — Q1y55)
—B1(Q151 — 8Q1ijo + 8Q1;54 — Quijs)

+Qlij37 1=1,2,....Ne; j=1,2,.... N,

Bo(=Q1ijn—o + 16Q15, 1 — 30Q1;5, + 16Q15,41 — Q1ijni2)

—B1(=Q1ijn—s +6Q1;5,—o — 18Q1;5,—1 + 10Q 1, + 3Q15n11)

FQuijmy 1= 1,2, Ny j=1,2,., Noy n = 4., N,

=

(B.137)

(B.138)

(B.139)

(B.140)

(B.141)

Ba(10Q1;5np — 15Qui5np—1 — 4Q155np—2 + 14Q1ijnp—5 — 6Q1ijnp—1)

—Bi(—Quijnp-a + 6Quiinp 3 — 18Q1;np2 + 10Q1:np1 + 3Q145n,)

+Q_1iij—17 1= 1727 "'>Ne; ] = 1727 "'7Nc

Vg

+ (Quij1 — Q1,)

i=1,2,...N;j=12,.. N,

12Az

SQliij74 - 16@11‘ij73 + 36Q1¢ij72 - 48Q1iij71 + 25Q1iij

12Azx
i=1,2.. N:j=1,2,.. N,

Q15

i=1,2..,Naon=12 N,

(B.142)



APENDICE B.

QQijn =

Q25 =

Q2ij2 =

QQij3 =

QQijn =

QQiij—l -

«Q _25Q2ij1 + 48Q2ij2 - 36@%;‘3 + 16Q2ij4 - 3Q2ij5

DISCRETIZACION ESPACIAL Y TEMPORAL DEL MODELO113

Ne
QQ?n + Thi Z AkaQikn’
k=1
1=1,2,..,Ne; j=1,2,...,N;; n=1,2,..., N,

Ne

Q27 1, + Thi Z Ak;NCQ%Akm

i=2 .. N.: - 1,2,.., N,
Ba(10Q2;51 — 15Q2;j0 — 4Q2;55 + 14Q2;54 — 6Q2;55 + Q2456
—B1(=3Q2;;1 — 10Q2;j5 + 18Q2;55 — 6Q2;54 + Q2;55)
+Q2ij0, 1=1,2,..,N; j=1,2,..,N,
Ba(=Q2ij1 + 16Q2;50 — 30Q2;55 + 16Q2;54 — Qa;55)
—B1(Q251 — 8Q2;j0 + 8Q2;4 — Q2j5)

+QQij37 1=1,2,....Ne; j=1,2,.... N,

Bo(—Q24jn—o + 16Q2;5, 1 — 30Qa;, + 16Q2;5, 1 — Q2jn12)

—B1(=Q2ijn—3 + 6Q2;5, o — 18Q2;5, 1 + 10Q2;;, + 3Q2;,11)

FQ2ijmy 1= 1,2, Ny j=1,2,., Noy n = 4., N,

=

(B.146)

(B.147)

(B.148)

(B.149)

(B.150)

Ba(10Q2;5np — 15Qasinp—1 — 4Q24inp—2 + 14Q2ijnp—5 — 6Q2;5np—1)

—Bi(—Q2ijnp—a + 6Q2iinp 3 — 18Q2;5np 2 + 10Q2n, 1 + 3Q2n,)

+Q_2iij—17 1= 1727 "'>Ne; ] = 1727 "'7Nc

Vg

+ (@251 — Q2,)

i=1,2,...N;j=12,.. N,

12Az

3Q2iij74 - 16@21‘ij73 + 36Q2¢ij72 - 48Q2iij71 + 25Q2iij

12Azx
i=1,2.. N:j=1,2,.. N,

Q25

i=1,2..,Naon=12 N,

(B.151)



APENDICE B. DISCRETIZACION ESPACIAL Y TEMPORAL DEL MODELO114
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m

Tijo

Tij3

,-Tz’jn

Tziij—l

Ne
To, +7hi Y AT, =12, ,Ne; j=1,2,.., Ny n=1,2,.., N, (B.155)
k=1
Ne¢ .
T’io_ln + Thifl ZAchTéflkna 1= 27 s Ne; n= 17 27 ) Np (B156)
k=1

B2(10T551 — 157550 — AT 5 + 14T554 — 61555 + Tijs) — B1(—3T351 — 107552
+18T53 — 6Tija + Tijs) + Tijo, i=1,2,...,N; j=1,2,...,N. (B.157)
Bo(=Tij1 + 16Tj0 — 307553 + 16T554 — Tijs) — B1(Tij1 — 8Tije
+8T 34 — Tijs) + Tz, i=1,2,..,Ne; j=1,2,.., N, (B.158)
Bo(=Tijn—2 + 1675501 — 30750 + 16755041 — Tijny2) — Bi(=Tijn—3 + 6T5jn—2
—18T3jn1 + 10T55, + 3Tijns1) + Tijn,

i=1,2,. N j=1.2...N: n=4..N, (B.159)
B2(10T 5 np — 15T inp—1 — 4T3 inp—2 + 14T jNp—3 — 613 jnp—a) — F1(=Tijnp—a + 6Tijnp—3
—18T}jnp—2 + 10T 5p-1 + 3T3inp) + Tijnp-1,

i=1,2,...,N; j=1,2 .. N, (B.160)

—25T;:1 + 48T — 36753 + 16T;;,4 — 3T;;
_ o j1+ 2 j3 T 4 54 (Tij1 —T,) = 0,

Vg 12Ax
i=1,2 .. N:j=12 ..N, (B.161)
3Tijn,—a — 161N, 3 + 36T5n,—2 — 481N, -1 + 25155, _ 0
12Ax ’
i=1,2, . Ns:j=1,2 .. N, (B.162)
Tﬂl = Ty,

i=1,2,..,Non=12,..N, (B.163)
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Nc
T'jijn = E?n—f—ThZZAk]j—’]zkn’
k=1
i=1,2,.,No; 5=1,2,.., N;; n=1,2,..., N, (B.164)

Ne
O f— .O . i .
Ty, = T 1, +Thia § :AchTJz‘—umv

k=1
1=2,..,N;; n=1,2,...,N, (B.165)
sz’j2 = _ﬂl(_Bsz’jl - 10sz‘j2 + 18Tjij3 - 6Tjij4 + sz‘j5)
T} 1=1,2,., N j=1,2,.., N, (B.166)
Tjij?; = —h (Tjijl - 8Tjij2 + 8Tjij4 - TjijS)
+ Ty i=1,2,.,Ne; j=1,2,.., No (B.167)
Tjijn = _51(_Tjijnf3 + 67}1’]’7172 - 1871jijn71 + 10Tjijn + 3Tjijn+1)
+Tjijn, 1=1,2,..,N;; j=1,2,...,N;; n=4.., N, (B.168)
sz‘ij—l = _ﬁl(_Tjiij—zL + 6Tjiij—3
_18,11]'@'ij72 + 10Tjiij71 + 3Tjiij) + sz’ijfl’
1=1,2,...., No; j=1,2,.... N, (B.169)

T.° = T

Jin Jo?

i=1,2,..,Non=12,.N, (B.170)
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Grade Transition Dynamic Optimization of
the Living Nitroxide-Mediated Radical
Polymerization of Styrene in a Tubular Reactor

Angel Guillermo Zitlalpopoca-Soriano, Eduardo Vivaldo-Lima,

Antonio Flores-Tlacuahuac*

In this work, the dynamic optimization of tubular reactors where nitroxide-mediated radical
polymerization (NMRP) of styrene takes place is performed. The effect of potential manipu-
lated variables is addressed. The system is governed by partial differential equations (PDEs).
The PDEs are discretized spatially giving rise to a x 10*

differential-algebraic equation (DAE) system. The
DAE optimization problem is then solved using a
simultaneous approach wherein the differential and  2sf
the algebraic variables are fully discretized leading

to a large-scale nonlinear programming (NLP) pro- £

blem. The resulting optimization problem is solved 'y x **
using an interior point algorithm capable of hand- et
ling large-scale NLPs. 05>O O® 0L O® O® 0O
++H +H +H +H ++
% 1 2 8 4 s & 7 8
time [hr]

Introduction

Controlled/“living” radical polymerization (CLRP) is one of
the most rapidly developing areas of polymer science and
engineering. Its versatility and ability to produce novel
polymer structures (e.g., block and gradient copolymers;
star, comb, and hyperbranched architectures) are perhaps
the main reasons for the increased academic interest.
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Nitroxide-mediated radical polymerization (NMRP) is one
of the three currently most popular approaches toward
controlled radical polymerization. Polymeric materials
synthesized by NMRP have the potential to use as coatings,
adhesives, lubricants, gels, thermoplastic elastomers,
as well as materials for biomedical applications. Some
commercial materials produced by NMRP are already
available.[*?]

The chemistry’® and other kinetic/mechanistic
aspects!“ 2! of NMRP are nowadays relatively well under-
stood. Detailed kinetic models that describe polymerization
rate and molecular weight development of bulk NMRP of
vinyl monomers are available in the open literature.*>=*"]

CLRP processes are usually carried out in batch or semi-
batch operation, but these processes are discontinuous. The
use of tubular reactors for CLRP allows to increase
productivity and also to influence the molecular structure
by proper manipulation of the operating conditions.!**!

.' ) OWILEY .
* InterScience*®

DOI: 10.1002/mren.200900059



2

Macromolecular
Reaction Engineering

Simultaneous dynamic simulation and optimization of
plug flow tubular reactors (PFRs) is hard to perform because
of the distributed nature of tubular reactors. Moreover, the
highly nonlinear nature of polymerization reactions,
measured in terms of multiple steady states and oscillatory
behavior, to name just a few nonlinearity patterns
frequently presented in such reaction systems, leads to a
model difficult to deal with especially for process optimiza-
tion purposes.

In the polymer industry, profitability depends not only
on steady-state operation, but also on grade transition
policies. In a continuous plant, the term grade transition
refers to the application of a set of heuristic rules, based
mainly on plant experience, for carrying out product plant
transitions. The use of heuristic rules leads to nonhomo-
geneous grade products. Therefore, to minimize the
production of off-specification products, there is a clear
need for systematic grade transition procedures. Usually,
several polymer grades are produced with the same
equipment in continuous plants. Market demands moti-
vate periodic changes from one grade to another, so optimal
grade transition operation is an essential feature of a
profitable process.

Much work has been devoted to grade transition
optimization. Flores-Tlacuahuac et al.**! applied simulta-
neous dynamic optimization (SDO) techniques to solve
unstable transitions problems for high-impact polystyrene
reactors on open-loop unstable polymerization that were
conducted between fully specified steady states. In another
approach, where steady states are not known a priori, the
only known parameters are the target molecular weights to
be produced at each steady state.?°! PSE-oriented publica-
tions concerning CLRP processes are increasing. Lemoine-
Nava et al.?*! worked on the nonlinear behavior of the
NMRP of styrene in a continuous stirred tank reactor (CSTR).
They analyzed several manipulated variables as bifurcation
parameters. In a second work, they extended this study to
obtain optimal operating policies for the industrial-level
semi-batch CLRP of styrene. They applied an SDO approach
to solve the resulting problem.2?

Intense research has been performed on steady-state
optimization processes. Costa et al.l**) reviewed the topic,
emphasizing on the different modeling assumptions for
polymerizations in tubular reactors. They also optimized
the steady-state operation of a three-zone tubular styrene
polymerization reactor. Using the wall temperature of each
reactor zone as the only manipulated variable, they solved a
multiobjective optimization problem in order to simulta-
neously maximize monomer conversion and minimize
polydispersity.

Related to the specific topic of CLRP processes carried out
in tubular reactors, Enright et al.** showed the feasibility
of NMRP of styrene in such reactors. Zhang and Ray!**
developed a mathematical model for NMRP in a tubular

Macromol. React. Eng. 2010, 4, 000—-000
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reactor with axial dispersion, and compared their model
predictions against experimental data for batch polymer-
ization. Faliks et al.l**! carried out an optimization study for
NMRP in a tubular reactor, considering average values
of molecular weight. Asteasuain et al*®! developed a
model for NMRP considering the full molecular weight
distribution (MWD), and addressed the optimization of
such system using the gPROMS software (Asteasuain
et all*®l). The study of tubular reactors for ATRP (Noda
et al.?”] Miller et al.?®), Chan et al.*!) and (miniemulsion)
RAFT (Russum et al.®°=2]) polymerizations has also been
addressed in the literature.

In this work, our aim is to develop a dynamic
optimization study and compute the optimal grade
transition policies for the NMRP of styrene carried out in
atubular reactor. For this purpose we cast this problem as a
dynamic optimization problem that can be used to get
optimal operation policies around regions with potential
operability problems.

The outline of this paper is as follows. In the second
section, the polymerization dynamic mathematical model
is described. The third section describes the SDO strategy
used to compute the optimal transition trajectories. The
fourth section contains the computation of the optimal
transition trajectories as well as the discussion of there-
sults. Finally, the conclusion of this work is presented in the
fifth section.

Process Mathematical Model

The mathematical models of tubular reactors are of
distributed nature. This means that properties related to
the reactor behavior can, in principle, change along a three-
coordinate system giving rise to a steady-state mathema-
tical model. If these reactor properties in fixed spatial
positions also depend upon time, the resulting model will
be dynamic in nature. In both cases, the underlying
mathematical models will be cast in terms of a system of
nonlinear partial differential equations (PDEs). Common
sources of nonlinear behavior are associated to the
Arrhenius-like kinetic expressions and/or bilinearities, just
to name a few of them. The present state of the art in
numerical analysis and computing makes relatively easy to
simulate the performance of tubular reactors in one and
two dimensions using dynamic models. The simulation of
tubular reactors using three-dimensional dynamic may
require special numerical procedures, depending on the
complexity of the kinetic expressions, and the nonlinear
behavior embedded into the models. The complexity in
simulating tubular reactors stems from the fact that the
numerical solution of PDEs requires of a discretization
approach. Such discretization approach might give rise to
large scale systems of equations, whose efficient and robust

DOI: 10.1002/mren.200900059



Grade Transition Dynamic Optimization of the Living Nitroxide-Mediated ...

solution may represent computational challenges. More-
over, as additional modeling details are incorporated (i.e.,
particle size distribution), the numerical solution of the
underlying model might demand the use of advanced
computing facilities. After realizing that the dynamic
simulation of tubular reactors can be handled efficiently
(at least for one- and two-dimensional systems), one of the
next natural steps would be to address both the steady-
state and dynamic optimization of such complex systems.
The optimization of systems governed by systems of PDEs is
presently a relevant and challenging research problem,*!
and much effort is needed to propose new optimization
algorithms to address the robust and efficient optimization
of such large-scale systems. Even when optimization
can be conducted by a heuristic searching mechanism

Macromolecular
Reaction Engineering

In this work, the corresponding mass and energy
balances, as well as the kinetic expressions for each species,
are considered for the calculation of the concentrations and
temperatures (both the reactor and the cooling jacket). As
discussed,*®! an axial dispersion model is employed to
represent the tubular reactor for living free-radical poly-
merization. Both the mechanism of the NMRP considered in
this work, and their mathematical model were previously
reported by Bonilla et al.**!. The general kinetic mechanism
for the NMRP of styrene via the monomolecular process
is described in Table 1, whereas Table 2 contains the
numerical values of the activation energy and pre-
exponential factors of the Arrhenius kinetic rate constants.
The one-dimensional PDE model reads as follows:

(ie, using process simulation to detect improved oM M oM )
; ; ; —— = Dett ——5 — Vx—— — 2KaimM" — K;DM
operational and economicfeatures), thereis nota guarantee ot ox2 ax
that the optimized process will have embedded optimality —KpM(D +M +R')+KgecompMon, — KpMYo — Ky MY
characteristics, namely, that better optimal solutions 1)
could have been overlooked. From our point of view,
process optimization should be conducted using
i i aD #D _ D
bf)th sound theorgtlcal and nurpencal procedurgs, & Dest S~ =+ Kaim M? — K;DM — KyyaDY, — Ky, DNO,,
aimed at detecting improved operational and economic 9t ax ax
characteristics. ()
Table 1. NMRP kinetic scheme.
. o e
Nitroxyl ether decomposition NOg %} R +NO,
d2
. - .
Mayo dimerization MM
e .
Thermal initiation DiM- LM 4D
. . . . .
First propagation (primary radicals) M2 P,
. . . . .
First propagation (monomeric radicals) MM P,
. . .
First propagation DM P,
Propagation kp
P+ M— Py
s . . v
Dormant-living exchange (monomeric alkoxyamine) M +NO, % Mo,
d2
s . . v
Dormant-living exchange (polymeric alkoxyamine) P. +NO, (k_d) P,ON,
a
Alkoxyamine decomposition kaecomp
MONX — M + HONy
i k
Rate enhancement reaction D+ NO, LN HON,
Termination by combination P, +P, ke, Do
T ination by di rtionati k
ermination by disproportionation P. +P, M p 4D,
k m
Transfer to monomer P, +M fm M-+ D,
. k T
Transfer to dimer P, +D P b LD,
7 Macromolecular
Macromol. React. Eng. 2010, 4, 000-000 N Journals

© 2010 WILEY-VCH Verlag GmbH & Co. KGaA, Weinheim Bet.s

Early View Publication; these are NOT the final page numbers, use DOI for citation !! ”

www.mre-journal.de



Macromolecular
Reaction Engineering

Table 2. NMRP kinetic parameters,
10 3k)-mol ™" K.

T in K and R=8.314 %

A. G. Zitlalpopoca-Soriano, E. Vivaldo-Lima, A. Flores-Tlacuahuac

% _p, 33 T v KM(D M+ R) + KpMYo + KoZa

—Y1(K4NO;, + KtrmM + KiraD + (ki + kta)Yo)

k; o—7.02335-7616.7/T L-mol t.g7? (10)
kdim 104,46793A5/RT L. m0171 . 571
kp 10763 ~3251/RT Lmol™s™ % _p 8%y Wy M(D M 4R +Yo+20) 4KeZ,
ke 1.7 x 10%e843/T L-mol *-s7* ~Y3(KgNO;, + KiyaM + KugaD + (ke + kia) Yo)
Ria 0 L-mol *-s7?t (11)
Rirm 0 L-mol t.-s7?t
Rira 0 L-mol t.s7? BV 927, RV
_ — = + K4NO, Yy — K,Z, 12
kdecomp 5.7 x 10146_153/RT L-s . ot eff ox2 ox? VX X d 0 a0 ( )
Rh, 0.1 L-mol 1.5t
9.,,—9.6296/RT . -1,.471 RY4 R4 oz
ka 4.7 x 10% L-mol™-s L D = v T 4 KyNOLYs — KaZy (13)
k, 3 % 1013e~124/RT L-s? ot 0x 0x
ka, kg L-mol t.s7?t
_ RY4 3’7 RY4
ka, kq L-s™t b = Dett g — Vap -+ KaNOLYz — KoZs (14)
dINOg 3’ NOg 9INOg 900 92Qo 90Qq
ot = Dett— 5~ Ve 22NOg + Kz, NO; R o = Dett 50— Vot (1/2Kie + Kia)Y
(3) + Yo (KtymM + KraD) (15)
oM *M oM
T Dess e e + K;DM — K,MM
s 00 30 20
— K4NO,M' + KzMon, + KimMYo (4) 3_—t1 = Dett ax31 —Vx a;xl+(1<tc +Kia) Yo Y1 + Yi(KimM + KiraD)
(16)
R 9’R IR
— = Dett —5 — Vx — — K,R"-M + Ko NOg
at ax2 ax 7
* Q% _ g 0, va—Qz+(K + Kia) YoV
o KdZRNOX (5) ot = Leff 5~ 8X X ax tc td)fof2
+ K Y7 + Yo (KM + KraD) (17)
oD 3°D: oD
5 = Dett 55— Va'y +KiDM ~ KD M
oT T _ oT
+ K4;¢DYo + thDNO;( (6) ot aeffﬁ - an
| ~Udn(T —T)/A + AHKM(D + M- + R +Yo)
aNO; 32NO; INO;, FCP
o X = effTZX — Vo — K4NO; Yo + KoZo + K2 NOk (18)
—K NO, M + KMoy, —KzNO, R — k,3sDNO;,
oT; oT; Udn(T —T;
7) G _ 00, Vdr(T - T) (19)
at X pwCPyAn
M *M, M
B?NX = Detr 8X2NX — Vy BONX + K4NO, M whereas the initial and boundary conditions, respectively,
are given as:
- KaMONX - KdecompMONX (8)
t=0 Ci=Co, T=To, T=To (20)
Y, E)¢
%:Deﬁ—;’— 2+ K,M(D + M +R) + KaZo
ox 0x X=0 C=Ciet 295 p_1p, +°‘Efde
—Y, (KdNOX + KiymM + KigD + (ktc + ktd)yo) - i — Liinlet Ve dx ) inlet dx
9) (21)
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dc; dT
x=1 =0, =0 (22)
Yi+Z1+0; (23)

:Y1+Zl+Q1+M

where  C; = M,D,NOg, M, R, D-,NO,, Mo, , Yo, Y1, Y2, Qo,
01,05,20,21,Z; represent the different chemical species,
and oegr=k/pCp. The set of design parameters at the
nominal point, as well as thermodynamic properties,
are shown in Table 3. It should be noticed that the
aforementioned dynamic mathematical model of the
polymerization reactor tubular, given in Equation (1)-
(19), corresponds to convection—diffusion—reaction system
whose numerical solution has been widely addressed in
the literature 343"

Dynamic Optimization

When addressing the optimization of distributed para-
meter systems some previous work has to be done before
proceeding with the optimization procedure. Since numer-
ical optimization solvers are unable to directly solve
optimization problems formulated in terms of PDEs, these
systems have to be transformed, through a proper
approximation, into a set of algebraic equations. The
transformation (or discretization) approach has to be
chosen with care. Although several discretization schemes
have been proposed (finite element, spectral methods, finite
differences, etc)**%¢ to approximate the behavior of
distributed parameter systems, presently thereisnot a clear

Table 3. Simulation data.

Macromolecular
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and definite evidence about the best way to address this
issue. It is probably true that the best discretization scheme
is problem-dependent. Anyhow, and without further
evidence, in this work we used a simple finite differences
approximation scheme, since it is relatively simple to use
and implement and it also seems to be right for the
geometry of the distributed system considered in this
paper. Some partial evidence that supports the approxima-
tion by finite differences, at least when addressing the
dynamic simulation of distributed systems, can be found
elsewhere.*® Two approaches have been considered when
finite difference discretization methods for distributed
parameter systems are used. In the past, the usual approach
was to discretize both the spatial and time components,
giving rise to a system of algebraic equations.’”) However,
with the advent of powerful algorithms for the numerical
integration of differential equations, only the spatial
components have to be discretized. Therefore, the resulting
set of ordinary differential equations (ODEs) is numerically
integrated. Thiskind of approach for the numerical solution
of distributed system is known as the method of lines
(MOL).®! In this work, we followed this approximation
scheme: the spatial components are discretized by finite
differences, whereas the time component is discretized
using orthogonal collocation on finite elements,*! an
approach that has nice numerical properties if only ODEs
are involved.

In this section, the dynamic optimization problem for a
tubular reactor where living free-radical polymerization
takes place is shown. As mentioned before, the MOLB8 was
used for spatial discretization, thus converting the PDE
system into a differential-algebraic equation (DAE) system.

Monomer initial concentration, M° 8.7 mol - L7t
Feed stream volumetric flow rate, Q° 1.9604 L-st
Cooling water volumetric flow rate, QJ, 1.1 L-s?t
Feed stream temperature, T° 403 K
Cooling water temperature, T? 293 K
Heat of reaction, AH, —73000 J-mol?
Cross-sectional area of jacket annulus, A, 1 m?
Heat Transfer area, A 0.5026 m?
Global heat-transfer coefficient, U 80 Jost.ktm?
Cooling water density, pw 1.00 kg-L7*
Feed stream density, p 0.915 kg- Lt
Polymer heat capacity, Cp 1647.27 J-kgtK!
Cooling water heat capacity, Cp,, 4045.7 J.kgtK!
Thermal conductivity, aes 0.1227 Jostm .kt
Mass diffusivity, Deg 2x107° m?-s7?t
Length of tubular reactor, L 20 m

Macromol. React. Eng. 2010, 4, 000-000 : ‘ S
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A fourth order upwind difference approach was used to
approximate the diffusive term, and a fourth order upwind
difference one to approximate the convection term. Details
on the spatial discretization approach are offered in the
Appendix. It has been claimed!®®! that because convection—
diffusion-reaction systems involve parabolic and hyper-
bolic terms, different approximation schemes should be
used foreach term.Infact, parabolic systems, featuring only
diffusive terms, are relatively easy to integrate. However,
when convective terms are also incorporated, the numer-
ical integration of the resulting hyperbolic—parabolic
distributed system can be hard to perform if proper
discretization schemes are not used. By implementing a
finite differences spatial discretization approach for the
distributed parameter system, and by incorporating the
boundary conditions, the original problem is transformed
into a DAE optimization problem. There are two main
approaches to solve dynamic optimization problems. In the
sequential approach, the optimization is performed in the
space of the independent variables only. The DAE state
profiles are determined by using a numerical integration
scheme. Inequality constraints are typically penalized in
the objective function. On the other hand, in the so-called
simultaneous approach all the time-dependent variables
are discretized and the optimization is performed in the
space of the discretized variables. Although the size of the
problem in this approach tends to belarge, thereis scope for
exploiting the structure of the equations.!*”! In this work a
simultaneous approach using orthogonal collocation on
finite elements for temporal discretization is used to solve
the DAE optimization problem. Therefore, the temporal and
spatial discretizing approaches of the PDE system give rise
to a large-scale nonlinear programming (NLP) which is
solved with an NLP code tailored to handle that type of
problems such as IPOPT.[*"]

It should be stressed that in industrial polymer reactor
operation, when a grade transition scenario is enforced,
such grade transition operations should feature minimum
grade transition time. This is so because minimum
transition time assures that few off-spec material is
produced. Moreover, the amount of both raw material
and energy required during grade transition will also be
reduced, especially when nonoptimal grade transition
policies are used. The computation of optimal grade
transition policies in the aforementioned distributed
system is carried out by solving the following optimization

formulation:
te
Min / wi(0() — Oaes)” + wr(U — Uges)” (24)
0
s.t. PDAE model:
a0(t
%:F(e(t)vy(t)7u(t)7t7p79X79XX) (25)
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G(O(t),y(t), u(t), t,p) =0 (26)
Initial conditions:

6(0,x) = 6° (27)
Boundary conditions:

Ox(t,x = 0) = H(6,p) (28)

O (t,x=1)=0 (29)
Bounds:

0" <o(t,x) <oV

yh<y(t) <y” (30)

ut <u(t,x) <u¥

where F is the vector of the right-hand sides of the
differential equations in the PDAE model, G is the vector of
algebraic equations, 6 is the differential state vector, o° are
the initial values of 6, 4.5 is the new desired transition
state, y is the algebraic state vector, u is the control profile
vector, uges is the reference control vector, p is a time-
independent parameter, 6, is the first-order derivative
with respect to the x position, 0y, is the second-order
derivative with respect to the x position, t;is the transition
horizon, H is the right-hand side of the boundary
conditions at x=0 as given in Equation (21), w; are
weighting factors for the approximation of the decision
variables to the desired values, and ws are weighting
factors to attain smooth profiles for the manipulated
variables. Finally, the superscripts L and U stand for lower
and upper values, respectively.

Asmentioned before, by using the MOL, the PDAE system
was spatially discretized to turnitinto a DAE system. In this
work, dueto stability and numerical robustnessreasons, we
have used different finite difference schemes for the
approximation of both 6, and 6,,. Because this is standard
material, it has been moved to the Appendix. No more
details about the PDAE spatial discretization procedure will
be provided here. After spatial discretization of the PDAE
system, the resulting DAE optimization problem is
converted into an NLP by approximating state and control
profiles by a family of polynomials on finite elements
(to < t1...the = t). Here, we use a monomial basis repre-
sentation for the differential profiles, as indicated in
Equation (31):

Neol

0(t) =01+ »_ Qg
q=1

t—ti . do
h  dtig

(31)
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where 6;_4 is the value of the differential variable at the
beginning of element i, h;is the length of element 7, d9/dt; 4
is the value of its first derivate in element i at the
collocation point g, and () is the polynomial of order N
satisfying

Qq(o) =0 fOT q=1,...,Nea

Q;(p,) = dqr for q,r=1,...,Ng

where p, is the location of the rth collocation point within
each element. Continuity of the differential profile is
enforced by

col
—ti, dé
0; = 61 + h; ZQ R dty

(32)

Here, Radau collocation points are used because they
allow constraints to be set easily at the end of each element
and to stabilize the system more efficiently if high-index
DAEs are present. In addition, the control and algebraic
profiles are approximated using a similar monomial basis
representation that takes the form

J/(t) = ‘//q h iq (33)
q=1
— . t— ti71 .
u(t) =) vg—g—Uig (34)
q=1 !

Here, ;4 and u; 4 represent the values of the algebraicand
control variables, respectively, in element i at collocation
point g, ¥, is the Lagrange polynomial of order N
satisfying

Wq(pr) =38qr for gq,r=1,...,Neo

According to Equation (31), the differential variables are
required to be continuous throughout the time horizon,
whereas the control and algebraic variables are allowed to
have discontinuities at the boundaries of the elements. It
should be mentioned that, with the representation given in
Equation (31), the bounds on the differential variables are
enforced directly at element boundaries; however, they can
be enforced at all collocation points by writing appropriate
point constraints. Moreover, the integral objective function
is approximated with Radau quadrature with n. finite
elements and N, quadrature points in each element. This
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leads to the following objective function:

Neol

min® = Zh Za)] (tyj) —
i=1 Jj=1

24 (l)f(llij — udes)z]

(35)

In summary, after spatial discretization, by the MOL, and
time discretization, by orthogonal collocation on finite
elements, the resulting expressions can be expressed as a
large scale, structured NLP problem of the form:

Min Z h; i Wj[wi(Bi, — Oaes)” + w5 (U — Ues)’]
=1 j=1
(36)
subject to:
Ne
Oijn :eg?nﬂh,-ZAkje;kn, i=1,2,...,Ne; (37)

j=1,2,...,N;n=1,2,...,N,

Nc
09 =0 1,4 Thi 1 Y Anb; gpn; 1=2,...,Ne; n=1,2,... N

(38)

Ojp= Po(10 61 — 150, — 46033 + 14054 — 60y + Oiis) — B
(=361 — 100i2+18 63 — 663 + Oys) + Ry,
i=1,2,...,Ne;j=1,2,...,N¢
(39)

9113 = ,32(—91‘1‘1 + 16 91‘]'2 — 30 91]3 + 16 91]4 — 91]5)
— B1 (651 — 862 + 864ja — Ojj5) + Ryj3, (40)
i=1,2,...,Ne;j=1,2,...,Ne

ei'jn = ,32(*91']'71—2 + 16 eijn—l —30 ezjn +16 91'jn+1 - el'jn+2)
— Br(=0ijn—3 + 60ijn—2 — 18 jjn_1 + 10 0yjn + 3 Ojjn11)

+Rijn, 1=1,2,...,Nes j=1,2,...,N;;n=4,... . Np
(41)
Qiij71 = ;32(10 9,’ij — 15 giij—l — 491']‘Np—2
+ 140N, -3 — 60y, —4) — Br(—Oijn,—a + 60,3
— 180yn,—2 + 10 0jn,-1 + 3Oy, ) + Rijv,—1,
i=1,2,...,Ne;j=1,2,....N¢
(42)
7 Macromolecular
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o =256y +486j — 3603 + 1660 — 36y

Vy 12Ax

+ (1 —0a) =0, i=1,2,...,Nes;j=1,2,...,N;
(43)

30n,-4 — 16 Oyn,—3 + 36 0,2 — 48 Oy, —1 + 25 Oy,
12Ax
=0, i=1,2,...,Ne;j=1,2,...,N,

(44)

02, =60, i=1,2,...,Ne;n=1,2,...,N, (45)

where B; = vx/12AX, B, = Der/12Ax%, N, is the number of
finite elements, N, is the number of collocation points
including the right boundary in each element, Ny is the
equally spaced number of points for spatial discretization,
04jn stands for the state value evaluated at each discretized
ij point and nth spatial discretization point, u;; stands for
the manipulated variable value evaluated at each dis-
cretized ij point, h; is the finite element length of the
ith element, W; are the Radau quadrature weights, 67, is the
state at the beginning of each element on each axial point,
Ayjis the collocation matrix, 6;,, is the first-order derivative
of the state on each axial point, and Ax is the constant
distance between adjacent spatial discretization points as
given in Equation (57). In this formulation t stands for the
desired transition time. Also notice that in this formula-
tion the length of each finite element has been taken as the
same and computed as h; = 1/N.. Finally R;;, denotes the
growth term of each species due to reactions evaluated at
each discretized ij point and nth spatial discretization
point. « is used in two ways, as effective thermal
diffusivity for energy boundary condition and as disper-
sion coefficient for mass boundary condition. The optimi-
zation problem stated previously was solved using the
mathematical modeling software AMPL and IPOPT algo-
rithm for large scale solving the NLP problem. This
algorithm follows a barrier approach, where the bound
constraints in inequality 30 are replaced by logarithmic
barrier terms that are added to the objective to give

n . n . .
minf (x) — | In(x® —x7) + 3 In(xy) - x)
i=1 i=1

(46)
st. c(x)=0 (47)

with a barrier parameter > 0. Here, x denotes the ith
component of the vector x. Because the objective function
of this barrier problem becomes arbitrarily large as x
approaches either of its bounds, a local solution x,(u) of
this problem lies in the interior of this set, ie,
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Xy > X.(u) > x;. The degree of influence of the barrier is
determined by the size of i, and under certain conditions,
X.(n) converges to a local solution x. of the original
problem 35-45 as p — 0. Consequently, a strategy for
solving the original NLP is to solve a sequence of barrier
problems 46 and 47 for decreasing barrier parameters pu;,
where 1 is the counter for the sequence of subproblems.
IPOPT follows a primal-dual approach and applies a
Newton method to the resulting Karush—-Kuhn-Tucker
(KKT) conditions. Exact first and second derivates for this
method are provided automatically through the AMPL
interface.

Results and Discussion

In this section several grade transition problems are
addressed. The objective is to compute optimal values of
the corresponding manipulated variables featuring mini-
mum transition time. This also leads to get minimum off-
spec material during such grade transition scenarios. As
mentioned in Flores-Tlacuahuac and Grossmann,[“] rather
than selecting the transition time as a decision variable, we
have decided to compute the minimum transition time
implicitly as function of the operating processing condi-
tions. We have done so because when the transition time is
included as decision variable, this tends to increase the
convexity of the problem, leading to an optimization
problem harder to solve. As explained in ref, “* the optimal
value of the transition time is computed in an iterative way.
However, in our experience solving several types of MIDO
problems, only a few iterations are usually needed in order
to get the optimal transition time. The reader is referred to
ref.[**! for more details about this point.

Because of the strong nonlinearities involved in the
kinetics of living free-radical polymerizations, and the mass
and energy transport interactions, it is highly probable that
the addressed tubular reactor might exhibit highly non-
linear behavior in the form of multiple steady states, input
multiplicities, high parametric sensibility, chaotic oscilla-
tory behavior, etc.*? The presence of nonlinear behavior
might turn out to be adverse for the suitable operation of
this type of reactor since this may make the closed-loop
control of the process more complicated. Since grade
transition operations can go through nonlinear operating
regions, the computation of optimal dynamic transitions
could be rather hard to achieve. This is especially true if
some of the operating points turn out to be open-loop
stable. In previous reports,[43] we have discussed in detail
the reasons why the approach used in this work for solving
optimal grade transition problems, is perfectly suited for
transition problems featuring highly nonlinear behavior
and unstable open-loop operating points.
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Table 4. Analyzed cases.
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Cases Initial point Final point

Ow M; T M NOg T T; Ow M T M NO¢ T T;
A 11 748 418E—4 38047 34730 0.935 715 1.43e-4 396.81 356.94
B 11 748 418E—4 38047 34730 0.865 6.82 2.23e-5 41147 36152
C 403 7.48 4.18E—4 380.47 347.30 404 6.95 6.32e-5 399.03 35177
D 8.7 7.48 418E—-4 380.47 347.30 7.83 7.24 1.3e-3 359.76 340.16
E 8.7 7.48 4.18E—-4 380.47 347.30 7.134 6.73 1.8e-3 354.20 337.64

M, NOg, Mginmol-L'% T, Ty, Trin K, and Qy in L-s™ .

Inorder to compute optimal grade transitions in NMRP of
styrene in tubular reactors, different grade products were
designed. Information regarding the analyzed cases is
summarized in Table 4 and Table 6, where the information
about the initial and final values of the manipulated
variables and some system states are shown. It should be
noted that system state values at the so-called initial and
final points refer to values at the reactor outlet. In all the
cases, it was assumed that the reaction system was initially
operating under steady-state conditions and the transition
also ended at a given steady-state operating point. Starting
fromtheinitial point, the optimal grade transition behavior
to different hypothetical grade products was analyzed.
Although the initial grade performs as a conventional free-
radical polymerization but the final transitions, where
higher monomer conversions were achieved, are typical
controlled/living polymerizations (in Cases A, B, and C,
polydispersity indexes lower than 1.5 are obtained). The
grade transition problems were solved on an Intel Centrino
Duo,1.6-Ghz PC running the Windows operating system.
After some trials, wefound that 51 points were adequate for
spatial discretization, whereas 5 finite elements and 3
internal collocation points were enough for time discretiza-
tion. Moreover, the application of both spatial and time
discretization procedures gives rise to a 19068 decision
variables, and 19065 constraints. Problem sizes and
performance of the optimizer are shown in Table 5. As
mentioned before, all of the transition trajectories always

Table 5. Statistics of the grade transition problem.

Cases iters CPU time
A 84 7.7127
B 67 5.0172
C 98 7.4226
D 44 3.4236
E 72 5.6986

CPU time is in hours using a Intel Centrino Duo running at 1.6 Ghz.
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started from the same steady-state conditions, and only
three of them ended up around a region of higher monomer
conversion.

A Transition

For this transition, the flow rate of cooling water was taken
as the manipulated variable (see Figure 1). From this, we
notice that the dynamical optimal transition trajectory
implies to keep constant the flow of cooling water for
almost 2h, and then reduce it by around 20%, followed by
small increments until the final desired value is reached.
The transition time is long (around 7 h), compared to the
reactor time constant. The behavior observed in most of the
state trajectories shown in Figure 1, is what we would
normally expect to see in a polymerization reaction system.
Because of the high sensitivity of monomer conversion to
increasing temperature, monomer concentration drops
after 140min. The amount of heat released by the
polymerization reaction system is enough to reach the
final desired reactor temperature. Excess heating is with-
drawn by the cooling system. It should be noticed that,
because the cooling water temperature must lie below the
100 °C physical upper bound, the dynamic optimization
formulation reaches this upper limit. In order to meet this
constraint, the cooling water flow rate should be decreased
t0 0.935L-s™*. Monomer conversion increases toward the
end of the transition, ending up at a value higher than the
initial one.

In the polydispersity index profile a notable improve-
ment is observed, staying inside the permissible limits for
living radical polymerization. As for the molecular weight a
subdued transition is evident, and excellent control is once
again confirmed.

B Transition

Although this grade transition problem is similar to the
previous onein A, alarger monomer conversion is imposed.

www.mre-journal.de
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Figure 1. Case A. Time profiles of (a) monomer, (b) nitroxyl ether, (c) reactor temperature,
(d) cooling jacket temperature, (e) flow rate of cooling water, (f) polydispersity index, (g)
M,, when the manipulated variable is flow rate of cooling water. Target monomer
conversion: 21.08%. Results shown at the following discretization points: *N, =1,
"N, =1, °N, =21, N, =31, "N, =41, "N, =51.

The objective was to assure that the flow rate of cooling
water, taken as the only manipulated variable, would be
able to deliver acceptable control. As expected, the B
transition trajectory did not represent a computational
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problem from an optimization conver-
gence point of view. In Figure 2, we can
seethatthe dynamictrajectories followa
pattern, similar to the one previously
discussed under the A trajectory heading.
It is observed, the temperature at reactor
exit exceeds the feed stream tempera-
ture. This is an indication of the potential
control problems of using the flow rate of
cooling water as the only control vari-
able. If we keep decreasing the flow rate
of cooling water, this could lead to the
emergence of a temperature peak, and to
the presence of undesired runaway
reaction conditions. It is well known
thatthe presence of hot spotsisoneofthe
main problems for the proper closed-loop
control of highly exothermic reac-
tions.*¥ It is interesting to note that
the internal reactor temperature profile,
starts changing mainly from the middle
part up to reactor outlet. The increase of
the reactor temperature is more evident
around the final part of the reactor. It is
also interesting to note that larger
monomer requirements seemtodemand
fewer iterations and smaller CPU time as
seen from Table 5.

In this case the polydispersity index
and the molecular weight again they
turn out to be favored by the increase in
the temperature of the reactor. The
decrease in the flow rate of cooling water
seems to favor this effect.

C Transition

For this transition the feed stream
temperature was taken as the manipu-
lated variable. The idea behind using
different manipulated variables was to
confirm potential advantages/difficul-
ties of each candidate control variable
during optimal grade transition dynamic
optimization calculations. It is not
claimed here that the feed stream
temperature should be considered the
best manipulated variable to carry out
the type of product grade transition

addressed in this paper. It is observed in Figure 3 that the
best input policy is just a step change from the initial to the
final value. However, the requested change in the value of
the manipulated variable, does not occur right from the
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Figure 2. Case B. Time profiles of (a) monomer, (b) nitroxyl ether, (c) reactor tempera-
ture, (d) cooling jacket temperature, (e) flow rate of cooling water, (f) polydispersity
index, (g) M,,, when the manipulated variable is the flow rate of cooling water. Target
monomer conversion: 25.36%. Results are shown at the following discretization

points: "N, =1, "N, =1,

beginning of the transition. Without optimal grade
transition calculations, it would be difficult to guess the
instant for the application of the control signal. As observed
in Figure 3, the total global transition time is around 6 h. As
inthe cases of A and B transitions, alag period of around 2 h
atthe beginning of the transition is observed. Whenthatlag
period is over, the reactor starts responding to the effect of
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the manipulated variable. The heat needed
for the observed temperature rise is pro-
vided by the highly exothermic polymer-
izationreaction. The concentration ofliving
polymer is much lower in NMRP than in
conventional free-radical polymerization,
which causes a slower polymerization rate.
However, when temperature increases, the
overall radical concentration, although still
slow compared to conventional radical
polymerization, also increases, because of
the combined effect of temperature on the
several reactions that determine polymer
radical concentration (not only rate of
radical production by fast initiator decom-
position and thermal self-initiation, but
also polymer radical activation, deactiva-
tion, and chain transfer to small molecules,
as illustrated in Equation 9). That is why
nitroxides at elevated temperatures act as
polymerization mediators. The C—Obond is
weak enough to reversibly dissociate at
temperatures greater than 100°C, thus
establishing the activation—deactivation
equilibrium between dormant and active
chains. The addressed grade transition
shows the strong influence that small
changes on the feed stream temperature
have on reactor temperature. The develop-
ment of viscosity gradients across the
reactor which may lead to hydrodynamic
instabilities such as plugging and heating
withdrawn by the cooling system is less
uniform due to the combination of high
heats of polymerization and low heat
transfer coefficient in laminar flow.
Furthermore in tubular reactors with
exothermic reactions, there is a problem
controlling the temperature in large dia-
meter tubes. Without tight reactor tem-
perature control, relatively small changes
in the temperature of feed stream may
upset the reactor operation. We have
observed that larger changes in the tem-
perature of feed stream are difficult to
handle, giving rise to hot spots. An addi-
tional potential problem can also be

observed in Figure 3: although a relatively large reactor
temperature change is observed, the corresponding
change in monomer concentration is modest. If we keep
raising the temperature of the feed stream, eventually
reactor runaway conditions will emerge. However, mono-
mer conversion will not be increased in the same
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Figure 3. Case C. Time profiles of (a) monomer, (b) nitroxyl ether, (c) reactor temperature,

e at around 140min, propagation
resumes; this is in part what allows
the monomer concentration to reach
its final value. However, because the
reactor temperature remains at about
90°C, a more likely cause for the
suppression of the polymerization
reaction has to do with the absence of
primary radicals, and a stable-free
radical supplied by the nitroxyl ether
controller.

Furthermore, the loss of controlin the
structure of the polymer, expressed as

(d) cooling jacket temperature, () Feed stream temperature, (f) polydispersity index, (g)  high polydispersity index and a reduc-
M,,, when the manipulated variable is the temperature of feed stream. Results are shown  tion on molecular weight, is evident. If

at the following discretization points: "N, =1, "N, =11, °N, =21, ‘N, =31, “N, =41,  the process operated in that region, it

N, =51

The polydispersity index and the molecular weight
profiles are highly sensitive to changes in the temperature
of the reactor. This is mainly observed at the final section of
the reactor length; at the beginning the behavior of the
profiles is steady.

Macromol. React. Eng. 2010, 4, 000—-000
12 © 2010 WILEY-VCH Verlag GmbH & Co. KGaA, Weinheim

would not be controlled anymore.

Finally, around the fourth hour of

operation all the states come to their
desired final transition values. The optimal grade transition
calculations demonstrate that if our aim is to reach high
monomer conversions, then it is probably safe to state that
the monomer concentration feed stream should not be used
for this purpose.
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Figure 4. Case D. Time profiles of (a) monomer, (b) nitroxyl ether, (c) reactor tempera-
ture, (d) cooling jacket temperature, (e) monomer feed concentration, (f) polydispersity
index, (g) M,, when the concentration of the monomer feed stream is used as the
manipulated variable. Target monomer conversion: 7.72%. Results are shown at the
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mer conversion is different. In Figure 5,
the time profiles of the optimal states and
manipulated variable are displayed. No
computational problems were observed
for the computation of the dynamic
optimal transition trajectory using the
SDO approach. It is also observed in
Figure 5 that the dynamic behavior of
the different states follow similar pat-
terns as in Case D. However, in this case
the manipulated variable has an inter-
esting interaction with the nitroxyl ether
concentration. So, although the concen-
tration of the monomer feed stream
decreases, the increase in the concentra-
tion of free radicals allows the advance of
the polymerization reaction. The use of
lower feed monomer concentrations
would certainly imply using solvents.
The corresponding transfer tosolventrate
constants would be needed if that reac-
tion was important. However, in the case
of styrene polymerization using conven-
tional solvents, that reaction is usually
negligible. However, if the reaction was
important for a given solvent, the calcu-
lations could be easily repeated, and the
effect was analyzed. Additionally, it is
possible to observe that among all the
transitions analyzed, this one presents
the lowest values in both the reactor
temperature and temperature of cooling
water. Finally, both CPU time and the
number of iterations increases when a
lower concentration of the monomer feed
stream is enforced. At first glance, the
results obtained for the addressed opti-
mal grade transition, seem to suggest
that, because of no hot spots emerge
when manipulating the monomer feed
stream concentration, this variable could
be a good candidate of a manipulated
variable. However, even when hot spots
are avoided, it is clear that reactor
productivity would be decreased, because
smaller amounts of monomer are trans-
formed into the desired polymer product.

following discretization points: N, =1, ~"N, =1, °N, =21, ‘N, =31, *N, =4, Furthermore, high polydispersities and

"N, =51 low molecular weights were again
observed.

E Transition In all grade transitions, there is a initial lag since the fluid

velocity is vy, and it is assumed constant, the time for each
Inthis case, asin Case D, the manipulated variableis alsothe fluid element to transverse the required distance from the
monomer feed concentration. However, the target mono- reactor inlet to the outlet is L/v. Since the reactor is also

M. lecul:
Macromol. React. Eng. 2010, 4, 000-000 RCIGIUBGER A

© 2010 WILEY-VCH Verlag GmbH & Co. KGaA, Weinheim Re ol

Early View Publication; these are NOT the final page numbers, use DOI for citation !! ”

www.mre-journal.de

13



Macromolecular

Reaction Engineering A. G. Zitlalpopoca-Soriano, E. Vivaldo-Lima, A. Flores-Tlacuahuac
a) b) v observed at the outlet after the time
e required to transverse the entire reactor
- g’ length has elapsed.
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Figure 5. Case E. Time profiles of (a) monomer, (b) nitroxyl ether, (c) reactor tempera-
ture, (d) cooling jacket temperature, () monomer feed concentration, (f) polydispersity
index, (g) M,, when the concentration of the monomer feed stream is used as the
manipulated variable. Target monomer conversion: 5.61%. Results are shown at the
following discretization points: "N, =1, "N, =1, °N, =21, ‘N, =31, "N, =4,
“N, =51

tigate the effect of potential manipulated
variables, such as temperature, monomer
addition, and volumetric flow rate of the
cooling water, on the performance of
NMRP of styrene in a tubular reactor,
during grade transition operations. The
problemis governed by a system of highly
nonlinear PDEs, which are spatially dis-
cretized using the MOL. The resulting
system is a DAE system which is then
temporally discretized using collocation
on finite elements. The dynamic optimi-
zation formulation was able to efficiently
compute all the requested optimal transi-
tion trajectories.

By applying the optimization metho-
dology described in this work, it was
found that for similar target monomer
conversions, the use of monomer feed
concentration as manipulated variable
leads to an optimization problem easier to
solve, in comparison to the case where the
manipulated variable is the flow rate of
cooling water. On one hand, the profiles of
reactor temperature and cooling jacket
temperatures both decreased when
monomer feed concentration was used
as the manipulated variable. On the other
hand, they both increased when flow rate
of the cooling water jacket was the
manipulated variable. If only a single
manipulated variable should be used,
then the results indicate that either
temperature of feed stream or flow rate
of the cooling water could be good
candidates for becoming manipulated
variables. Moreover, using such variables
no decrease in reactor productivity is
observed. However, tight control should
be provided to avoid reactor runaway
conditions.

The solution of the dynamic optimiza-

assumed to be perfectly insulated, there will be no heat  tion problem led to optimal profiles of state and manipu-
losses, or any other changes for that matter, experiencedby  lated variables. The use of robust and efficient large-scale
each fluid element in the process. Thus, any changes  NLP algorithms is fundamental for the solution of the
implemented in the inlet will be preserved intact, to be associated large-scales NLP problems. The greater compu-

M. lecul
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Table 6. Weight factors used for each case of study.

i

Weight A B c D

0 1 1 1 1
150
100

g

w

=

(=]

>

=
o
=
o

S

A

N
R R R R R R R BRP R R R R R B B B
I = T = T = T S S e e e e N = e e e
e e e e =
R R R R R R R R R R R R R R R B R @
P R R R R R R R R R R R R R R R R R RBBR

tational load is due to the nonlinearity embedded in the
model. In this work, we have shown the theoretical
foundations that allow the SDO approach to solve
transition problems.

Nomenclature

A, reactor cross-sectional area (m?)

A, cross-sectional area of jacket annulus (m?)
Cp,  feed stream heat capacity (J-kg™* K™%
Cp,, cooling water heat capacity (J-kg"-K™)

U heat transfer coefficient (J- m™2-s™*.K™?)
heat of reaction (J- mol™?)

Pw cooling water density (kg-L™ %)

P feed stream density (kg-L %)

M Monomer (mol-L™?)

D Dimer

NOr  Nitroxyl ether

D Dimer radical

R primary radical

M Monomeric radical

NO;,  Nitroxyl radical

Mon, Monomeric alkoxyamine

Y, nth moment of living polymer

Macromolecular
Reaction Engineering

Zy nth moment of dormant polymer

QOn nth moment of dead polymer

M, number average molecular weight

X Monomer conversion

Qw volumetric flow rate of cooling water (L-s™ )
T reactor temperature (K)

T; cooling jacket temperature (K)

k thermal conductivity J-s*-m 'K %)

Der  mass diffusivity (m?-s™ %)

L length of tubular reactor (m)

Cletf effective thermal diffusivity (m?-s™*)

Vy bulk average axial velocity (m-s )

Vi cooling water average axial velocity (m-s %)

Spatial Model Discretization

In this part we will show how to use the so-called MOL for
the numerical solution of models described by PDEs.
Although there are some other well-established numerical
discretization techniques, such as the finite and volume
element methods, the MOL is easier to explain and apply to
the solution of complex PDE models.

The MOL consists in the transformation of the original
PDE model into a system of ODE system. This is done by
applying a discretization procedure to the spatial deriva-
tives to transform them into a set of algebraic equations.
Hence, the resulting set of ODEs can be numerically
integrated by standard ODEs numerical procedures. In this
way both the steady state and dynamic behavior of the
original PDE model can be obtained. The discretization
procedures are finite difference equations of different
degrees and precision whose aim is to approximate the
spatial behavior as best as it can be done. The discretization
can be performed by using either as fixed or variable
domain partition. Because discretization formulas based on
fixed domain partitions are easier to use, in this part we will
only use this type of discretization formulas. Hence, PDE
models containing diffusive, convective, and reaction terms
are termed diffusion—convection-reaction models.

Mathematical models of diffusion—convection-reaction
distributed parameter systems, are characterized by
featuring diffusive (3°C/dx?), convective (3C/dx), and
reaction terms. Taking into account only the diffusive
term, the model is classified as a PDE of parabolic type,
whereas if only the convective term is considered, then the
PDE is classified as of hyperbolic type. Therefore, the model
of the tubular reactor featuring diffusion and convection
terms is named a PDE model of parabolic-hyperbolic type.
Next the discretization formulas for each type of terms are
discussed. For this purpose, the spatial domain has been
divided as depicted in Figure Al. In this figure N, stands for

-/ Macromolecular
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L E———_L o o

Np-2 Np-1 Np

Figure A1. The spatial domain is divided into n equally sized
discretization intervals denoted by Ax, x; and x,, are the lower
and upper values of the spatial coordinate.

the total number of equally spaced discrete points, x; and x,,
are the minimum and maximum values of the spatial
coordinate x, whereas Ax is the constant distance between
any two adjacent discrete points.

In order to compute a numerical solution to a PDE model,
aset of so-called boundary conditions must be specified. The
number of boundary conditions is simply the degree of the
maximum spatial derivative. For instance, since the
maximum spatial derivative degree is two for the PDE
model described in Equation (1)—(22), then we have to
specify two independent boundary conditions at certain
locations of the reactor. Next, the main types of boundary
conditions are discussed (in the equations below u stands
for the dependent variable whereas x is the spatial
coordinate).

e Direchlet boundary conditions

at some point along the system length denoted by x =x;

flu,x) =0 (48)

¢ Newmann boundary conditions

at some point along the system length denoted by x = x,

ou
5 =fwx) (49)

As shown below, the discretization formulas are different
for the first discrete point depending upon the type of
boundary conditions.

e Diffusive term

1. First point (Direchlet boundary conditions)

’u
pvii B(45u; — 154u, + 214us — 156Uy + 61us — 10ug)
1

(50)
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2. First point (Newmann boundary conditions)

Cul (A5 6wy 36t 22w Sus 502 Ax
2|, 6 2 R R
(51)
3. Last point (Direchlet boundary conditions)
Ful
W N _’3(45uNP — 154UNP,1 + 214111\]}),2 — 15611pr3
P
+ 6llle,4 — 10UNP,5)
(52)
4. Last point (Newmann boundary conditions)
Ful 415
W . = ,3 —?UNP + 96LINP_1 — 3611Np_2
P 32 3 ad 53)
u
— Uy, 3 ——Uy, 4+ 50—| Ax
-0—3UINp 3 21»11\1p 4+ axly, )
P
5. Interior grid points
2%u
p) 2: B(10u; — 15uy; — 4us + 14us — 6Us + Ug) (54)
*u
I i = B(—uj_p + 16u;_1 — 30u; + 16Uj11 — Ujsa), (55)
i=3,...,N, -2
Pu B(10uy, — 15u duy _, +14u
JR—— = N, — N,—1 — Np,—2 N,—3
Ny ° ’ ’ ’ (56)
— 6Uy, 4 + Un, s)
where,
Xy — X1
Ax = 57
N1 (57)
1
_ 58
p 12Ax? (58)
e Convective term
1. First point
au
=l = y(—25u; + 48u, — 36us + 16uy — 3us)  (59)
1
7 Macromolecular
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2. Interior grid points

ou

—| = ]/(*3111 — 10u, + 18us — 6u4 + US) (60)
x|,
au
—| = ]/(Ll]_ — 8uy + 8uy — ll_r,) (61)
ox |
au
Pl y(—Uj_3 + 6u;_» — 18u;_1 + 10u; + 3U;41),
i

i=4,.. ,Ny—1

3. Last point

au
& n: )/(3LINP_4 - 16LINP_3 + 36HNP_2 — 48HNP_1 + 2511NP)
(63)
where,
1
_ 64
Y= 12Ax (64)
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Bifurcation Analysis of a Tubular Reactor for
Nitroxide-Mediated Radical Polymerization of

Styrene

Angel Guillermo Zitlalpopoca-Soriano, Eduardo Vivaldo-Lima,

Antonio Flores-Tlacuahuac*

In this work, the nonlinear bifurcation behavior of a tubular reactor where nitroxide-mediated
radical polymerization of styrene takes place is analyzed. The effects of the cooling flow rate,
feed stream temperature, cooling water temperature, feed stream monomer concentration,
flow rate of monomer feed, diameter, and global heat transfer are addressed. The results
showed that these changes have different impacts on the nonlinear operability characteristics
of the polymerization reactor, and prompted for the development of a runaway boundary in
the reactor. The mathematical model for this polymerization system is represented by a
system of partial differential equations system (PDE) which is properly discretized by using the

numerical method of lines. The resulting set of

ordinary differential equations, representing heat Ax

. Xl |<_>| Xu
and mass balances, as well as moment equations, -~ o o 6 o o
are then used in the AUTO software to assess 1 2 3 4 Np—2 Np-1 Np

embedded nonlinear behavior patterns.

Introduction

Continuous production processes are important in the
polymer industry. Continuous stirred tank reactors (CSTRSs),
tubular reactors (PFR), or a variation/combination of them,
have been used in continuous plants for polymers
manufacture. Both types of reactors have advantages and
disadvantages. For instance, it is well known that
polymerizations carried out in autoclaves are prone to
suffer temperature runaway problems because of the
presence of hot spots.*) Moreover, because some autoclave
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Iberoamericana, Prolongacion Paseo de la Reforma 880, Mexico
D.F., 01210, Mexico
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Mexico

polymerization reactors are operated around extreme
temperature and pressure processing conditions, accepta-
ble closed-loop control can be difficult to achieve. Some
operability problems with CSTRs can be handled more
adequately with tubular reactors. In fact, better tempera-
ture control in highly exothermic polymerizations can be
achieved if PFRs are used. Moreover, a single PFR can provide
the same productivity targets as a cascade of CSTRs, which
may allow for significant reductions in capital and
operation costs. The use of mathematical modeling
techniques, coupled to efficient experimental programs,
is a powerful way to improve our understanding of
polymerization processes.

Living free-radical polymerization (LFRP) has been a topic
of increasing interest in the last two decades for many
research groups, worldwide, because of its capability for
building polymers with well-defined structures, as well as
improved, or even novel, physicochemical, and mechanical
properties. One of the main limitations of conventional free
radical polymerization is the poor control over some of the
key elements of macromolecular microstructure, such as
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molecular weight distribution (MWD), end functionality,
chain microstructure, and copolymer composition. In
contrast, LFRP offers both the capability of producing
polymers in which the presence (or absence) of branches,
number of functional groups, and the full MWDs can be
properly controlled, thus overcoming the disadvantages of
irreversible termination and chain transfer reactions.

There are several reviews on LFRP available in the
literature.[>*! In this paper we focus on nitroxide-mediated
radical polymerization (NMRP), one of the main LFRP
processes. Several kinetic models for LFRP, some of them
incorporating diffusion-controlled effects, are available in
the ref.[*®! Some of these models have been validated using
experimental data that cover a wide range of experimental
conditions of temperature, type of polymerization, and
initiator type and concentration.”~%! Related to the specific
topic of CLRP processes carried out in tubular reactors,
Enright et al.l*”) showed the feasibility of NMRP of styrene
in such reactors. Zhang and Ray!**! developed a mathema-
tical model for NMRP in a tubular reactor with axial
dispersion, and compared their model predictions against
experimental data for batch polymerization. Faliks et al.*?!
carried out an optimization study for NMRP in a tubular
reactor, considering average values of molecular weight.
Asteasuain et al.[**! developed a model for NMRP consider-
ing the full MWD, and addressed the optimization of such
system using the gPROMS software.*¥ The study of tubular
reactors for ATRP***”! and (miniemulsion) RAFT!&-2°]
polymerizations has also been addressed in the literature.
The study with microreactors have received significant
interest for several polymerizations.?*~2"]

The large majority of published literature on free radical
polymerization has been focused on the physical and
chemical aspects of polymerization systems, such as
structural aspects, kinetic studies, and polymer character-
ization. In contrast, the studies related to the use of process
system engineering (PSE) skills applied to novel polymeriza-
tion processes have been much less numerous.[***? These
techniques deal with the use of advanced tools for modeling,
design, optimization, and control of chemical processes.

Although the study of tubular reactors for NMRP
processes is already serious and systematic, there are
several PSE issues, such as bifurcation analyses for NMRP
tubular reactors, which are lacking. A short literature
review on the use of this technique for conventional
polymerization processes in CSTRs and tubular reactors is
offered below.

Jensen et al.?*) applied static and Hopf bifurcation theory
to reaction systems modeled in terms of partial differential
equations (PDEs) for the special case of a first order,
irreversible reaction in a tubular reactor with axial
dispersion. They classified and summarized the bifurcation
behavior in parameter space plots. Shinar et al.l*”! pre-
sented a set of simple and practical guidelines for the design
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of complex catalytic packed bed reactors. By using
simulation studies, they showed that violation of the
proposed criteria leads to control problems and difficulties
in operating around the design point. Their design was
derived from specific requirements about the radial
temperature profile, temperature sensitivity, and tolerable
pressure drop. A nonlinear open-loop bifurcation analysis
was carried out using the model of an ethylene oxide
process, obtaining saddle point bifurcations. Riggs and
coworkers!®* found that this reactor requires inclusion of
the temperature dependence for all the physical properties
of the system. Silva et al.®?! used continuation algorithms
and global multiplicity diagrams to detect changes in the
process/design operation on the steady-state operability of
a methyl methacrylate polymerization reactor. Garcia
et all®® studied the steady-state nonlinear bifurcation
behavior of a continuous stirred-tank reactor that produced
commercial high-impact polystyrene. Lemoine-Nava
et al.** worked on the nonlinear behavior in the NMRP
of styrene in a CSTR. They analyzed several manipulated
variables as bifurcation parameters. Most of the above
studies are centered on the steady-state bifurcation
analyses of chemical reactors. Such steady-state bifurcation
analyses help to understand the input/output multiplicity
behavior in the reactor and the stable/unstable operating
regions with respect to certain physicochemical para-
meters. The objective of this work is to provide a first look
into the operability problems encountered in LFRP in
nonisothermal tubular reactors, taking the case of NMRP of
styrene as case study. The paper is structured as follows: in
second section, the process Mathematical Model is pre-
sented. In third section, the methodology followed for
calculation of continuation diagrams is described, and in
fourth section the bifurcation diagrams using the flow rate
of cooling water, feed stream temperature, temperature of
cooling water, flow rate of the monomer feed stream, feed
stream monomer concentration, tube diameter, and global
heat transfer coefficient as the bifurcation parameters, are
displayed. The results and the impact that such variables
can have on the operation of the reactor are discussed.
Finally, the conclusions of this work are presented in fifth
section.

Process Mathematical Model

The mathematical models for tubular reactors are of
distributed nature, which means that the properties related
to the reactor behavior can, in principle, change along a
three coordinate system. Moreover, if reactor properties
such as conversion and MWD depend on time, the resulting
polymerization model will be dynamic in nature. In this
case, the underlying mathematical model will be formu-
lated in terms of a system of nonlinear PDEs. In
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polymerization reaction systems, common sources of
nonlinear behavior are associated to Arrhenius-like kinetic
expression and/or bilinearities, to name just a few of them.
For nonstiff systems, the present state of the art in
numerical analysis and computing makes it relatively easy
to simulate dynamic models of tubular reactors in one and
probably two dimensions. The simulation of three-dimen-
sional dynamic models for tubular reactors may require
special numerical procedures, depending on the complexity
of the kinetic expressions, and the nonlinear behavior
embedded into the models. The complexity in simulating
tubular reactors stems from the fact that the numerical
solution of PDEs involves the use of discretization
approaches. The discretization approach used may give
rise tolarge scale systems of equations, whose efficient and
robust solution may represent computational challenges
because of stiffness and consistent initialization pro-
blems.**] Moreover, as additional modeling details are
incorporated (i.e., particle size distribution), the numerical
solution of the underlying model may demand the use of
advanced parallel computing facilities.
Ouraiminthisworkisto carry outthe NMRP of styrenein
a tubular reactor. The corresponding mass and energy
balances, as well as the kinetic expressions for each species,
are considered for the calculation of the concentrations, and
temperatures (both the reactor and the cooling jacket). As
discussed in the literature, the axial dispersion model is
adequate to represent the NMRP of styrene in a tubular

Table 1. NMRP kinetic scheme.
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reactor.*Y Both the kinetic mechanism of the NMRP of
styrene considered in this work and its mathematical
model was previously reported by Bonilla et al*®). The
general kineticmechanism for the monomolecular NMRP of
styreneisdescribed in Table 1, whereas Table 2 contains the
numerical values of the activation energies and pre-
exponential factors of the Arrhenius kinetic rate constant.
Only dynamic longitudinal variation in the tubular reactor
is considered, i.e., variation of properties in the radial and
angular directions are neglected.
The one-dimensional PDE model reads as follows:

oM M oM
ot = Leff FY Vx +o Ix 2Kd1mM — K;DM (1)
— KpM(D + M + R') + KgecompMon,
— KpMY, — KyrdMYo
aD 9D aD
— = Dett— — Vx — + KgimM? — K;DM
ot eff X2 X ax + dim i (2)
— KDY, — K3, DNO,
ANOg 92NOg ANOg
= —v — KxNo
ot e ax (3)
+ Kg;NO, R
oM M- M-
— = ~—— — Vy— + K;DM — K,MM'
at off o2 VX TN P (4)

— K4aNO,M' + KaMon, + KermMYy

Nitroxyl ether decomposition

Mayo dimerization

Thermal initiation

First propagation (primary radicals)
First propagation (monomeric radicals)
First propagation

Propagation

Dormant-living exchange (monomeric alkoxyamine)
Dormant-living exchange (polymeric alkoxyamine)

Alkoxyamine decomposition

Rate enhancement reaction
Termination by combination
Termination by disproportionation

Transfer to monomer

Transfer to dimer
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Table 2. Kinetic parameters in the NMRP of styrene, T in K and

-1

R=8.314 x 103 kJ-mol™"-K

k; @-7.02335-7616.7/T L-mol
Rdim 10%4e—935/RT L-mol
kp 107-63—32.51/RT L-mol
Ry 1.7x10% 843/T L-mol
ktg 0 L-mol
Rtrm 0 L-mol
Rird 0 L-mol™
kdecomp 5.7x10%4e~153/RT Lst
Ry, 0.1 L-mol™
k4 4.7x10%e—9-6296/RT L-mol™
ka 3x1013e—124/RT Ls 1
ka, ka L-mol™
Ra, ka Ls?

% = eﬁ% — VX% — KpR'M + K> NOg

— K4:R'NO;,
%: eﬁ%va%nLK,—DMprD‘M

+ KtraDYy + KnsDNO;,

aNo, #NO.  aNO,
=D, x
ot ff Tx2 X oax

— K4NO, Y,

+ K3Zo + K;pNOg — KdNOXM + KaMONX

— KdzNOXR — kthNOX

3MON,( - 82MONX v 3MONX
e * o
- KaMONX - KdecompMONX

3%, Yy BYO
0 _pgl 0y, 20
at w2 X ax

+ KqNO, M

“1g-1
“1g-1
“1g-1
~1g-1
141

“1g-1

141

171

1g-1

141

+K,M(D + M +R) + KaZo

— Yo(KaNO;, + KiyaM + KiygD + (ke + Ria)Yo)

e Y, Y,
. D -V, —
ot fox2 X ox

+KpyM(D 4+ M +R) + KpMYo + KaZy

— Y]_ (KdNOX + KtrmM + KtrdD + (ktc + ktd)YO)
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Wy Y Y
at T ax2 T M ax 1)
+K,M(D + M +R + Y +2Y1) + KaZy
— Y5 (KgNO;, + KyyaM + KirgD + (Rt + kta) Yo)
820 3220 aZO
— = —— — Vx— + KgNO, Yy — K, Z, 12
ot eff 5 X o +Kq 0 — KaZo (12)
821 3221 aZl
—_— = —— — Vy— + K4NO, Y, — K, Z 13
ot effax2 X3X+d x11 asl ( )
2 _ . P2, az2
—— — Vx— + KgNO, Y, — K,Z 14
ot eff 52 X ox + Kq 2 — Kazy (14)
Qo 8%Qp 300 2
=D — V. 1/2K; Kiq)Y;
ot eff -5 Eve) ox + (1/2Kic + Ktq) (15)
+ Y (KtrmM + KtrdD)
301 3201 3Ol
— = — =V, K; Kiq)YoY-
T ff > v + (Kic + Kia) Yo Y1 (16)
+ Yl (KtrmM + KtrdD)
802 8202 802
—= = — = Vy— K; Kiq)YoY:
P eff o2~ Vx o + (Kte + Kta)YoY> (17)
+ K Y7 + Yo(KtmM + KiraD)
oT T v oT
RV el
at  Tax2 T Mox
N —Udn(T — T;) /A + AHK,M(D- + M + R + Yo)
oCp
(18)
3T 9T, Udn(T —T;)
o) VR B Sl 1A 19
at wox T PwCPwAn (19)

The initial and boundary conditions, respectively, are
given as:

t=0C; =Co;, T=To, T=Tj (20)
dc;
X = 0C; = Cijnlet + —— Dent 0Gi )
dx (21)
Oleff dT

= linet + —
inle X dX

dcii dTﬁ
x_La_Qa_o (22)

where Ci = M,D,NOE,M',R‘,D',NO;(,MONX, Yo,Y1,Y,, Q()7
01,03,20,21,Z; represents individual chemical species,
and oegr = k/pCp. The set of design parameters at the
nominal operating point, as well as thermodynamic
properties, are shown in Table 3. It should be noted that
the aforementioned dynamic mathematical model of the
polymerization tubular reactor, given by Equation (1-19),
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Table 3. Simulation data.
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Monomer initial concentration, M°
Feedstream volumetric flow rate, Q°
Cooling water volumetric flow rate, Q%
Feedstream temperature, TO

Cooling water temperature, Tj0

Heat of reaction, AH,
Cross-sectional area of jacket annulus, A,
Heat Transfer area, A

Global heat-transfer coefficient, U
Cooling water density, p,,
Feedstream density, p

Polymer heat capacity, C

Cooling water heat capacity, Cpw
Thermal conductivity, aes

Mass diffusivity, Deg

Length of tubular reactor, L

corresponds to convection—diffusion—reaction system
whose numerical solution has been widely addressed in
the literature.*”!

Methodology

A typical nonlinear bifurcation analysis proceeds as follows:
From the provided process information a steady state
operating point is calculated. Parameter continuation
techniques (zero order, first order, and arc-length) and
eigenvalue analyses (linear stability analyses) are then used
in order to explore parameters regions of interest and locate
bifurcation points on the steady state branch of solution.!**!
In this work, results were obtained using AUTO, a software
package developed by Doedel,*® which allows one to
generate the continuation diagrams, as well as eigenvalue
information for each one of states. Among other capabilities,
AUTO generates one and two parameter bifurcation
diagrams for steady state systems of nonlinear equations.
In order to run a bifurcation analysis on a distributed
parameters system, a proper transformation (or discretiza-
tion) of the spatial coordinatesisneeded. The discretization is
required because AUTO deals with system of ordinary
differential equations only. The discretization procedure
presents some issues that require careful attention.
Although several discretization schemes have been proposed
to approximate the behavior of distributed parameter
systems(finite element, spectral methods, finite differences,
etc.),[4°#2] at present there is no clear and definite evidence
about the best way to address this issue. It is probably true
that the best discretization scheme is problem dependent. In
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8.7 mol- L7t

1.9604 Ls?t

1.1 Ls™?t

403 K

293 K
—73 000 J-mol?
1 m?

50.26 m?

80 Js LK tm™?

1.00 Kgl™*

0.915 KglL™*
1647.27 Jkg tKt
4045.7 Jkg MK~
0.1227 Jstm K1
2x107° m2s?

20 m

this work, we used a simple finite differences approximation
scheme, since it is relatively simple to use and implement,
and it seems to be right for the kind of geometry of the
addressed distributed system. Some partial evidence that
supports using a finite difference approximation, at least
when addressing the dynamic simulation of distributed
systems, can be found elsewhere.*] The method of lines
(MOL)!**] was used for spatial discretization, thus converting
the PDE system intoa ODE system. For this aim, afourth order
upwind difference can be used to approximate the diffusive
term, and a fourth order upwind difference to approximate
the convection term. Details of the discretization approach
are provided in the following section.

Model Spatial Discretization

In this part, the MOL was used for the discretization of the
spatial component of the partial derivatives!**! embedded
into the model. The aim of such a transformation is to
replace the spatial partial derivatives by a set of finite
difference equations, thus reducing the original PDE model
to a set of ODEs. The resulting set of ODEs can be
numerically integrated by standard ODEs numerical
procedures. In this way both the steady-state and dynamic
behavior of the original PDE model can be obtained.
Although there are some other well established numerical
discretization techniques, such as the finite element!*® and
spectral methods,[**! the MOL is easier to apply to the
solution of complex PDE models.

The discretization procedures used in the MOL are finite
difference equations of different degrees and precision
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whose aim is to approximate the spatial behavior. Either a
fixed or variable domain partitions can be used for the
discretization. Since the discretization formulas based on
fixed domain partitions are easier to use, in this section we
will only use this type of discretization formulas. Mathe-
matical models of tubular reactors are characterized by
featuring diffusive (3C/9x?), convective (9C/dx) and
reaction terms. Hence, PDE models containing diffusive,
convective, and reaction terms are termed either diffusion—
convection-reaction or advection—convection-reaction
models models.

When only the diffusive term is taken into account, the
model is represented by a parabolic PDE, whereas if only the
convective term is considered, then the PDE equation is
hyperbolic!**! Therefore, the model of a tubular reactor
featuring both diffusion and convection terms is represented
by a parabolic-hyperbolic PDE. This PDE model classification
highlights the fact that different type of finite element
approximations are required for either the parabolic or the
hyperbolic terms. Let us consider now the discretization
formulas for each one of terms discussed above. For this
purpose, the spatial domain has been divided as depicted in
Figure 1.In this Figure, n stands for the total number of equally
spaced discrete points, x; and x, are the minimum and
maximum values of the spatial coordinate x, whereas Axis the
constant distance between any two adjacent discrete points.

In order to compute a numerical solution to a second
degree PDE model, two independent boundary conditions at
certain locations of the reactor must be specified. In this
work, Dirichlet (at x = 0) and Neumann (at x =L, where L is
the reactor length) boundary conditions are enforced at the
inlet and outlet sections of the reactor, respectively. As
shown below, the discretization formulas are different,
depending on the type of boundary conditions, the spatial
location of the discretization points, and whether the spatial
derivatives define a parabolic or hyperbolic PDE term.

Diffusive term

i. First point (Dirichlet boundary conditions)

0’u
vl B(45u; — 154u;, + 214us — 156Uy + 61us — 10ug)
1
(23)
x| |<A_X>| X,
— o o S o—20 o

Np—2 Np—-1 Np

Figure 1. The spatial domain is divided into n equally sized dis-
cretization intervals denoted by Ax, x;, and x,, are the lower and
upper values of the spatial coordinate.
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ii. Interior grid points

u
Pl B(10u; — 15uy — 4us + 14uy — 6Us + Ug) (24)
2
ru = B(—uj_p + 16u; 30u; + 16u; Uii2)
BXZ i i—2 i—-1 1 i+1 i+2) (25)
i=3,..,.n—2
Pul h(10up — 15uns — 4uns + 14u
3X2 . n n-1 n-2 n-3 (26)
—6Up_4 + un—S)
iii. Last point (Neumann boundary conditions)
0%u 415 32
ﬁ =8 _Tun +96uU,_1 — 36Up_2 + ?un—S
n
3 au
— S Una+ 50 Ax) (27)
n
where,
Xy — X
Me=T—T (28)
1
=100 (29)

Convective term

i. First point

ou
ox

= )/(—25111 + 48u, — 36us3 + 16Ug — 3“5) (30)
1

ii. Interior grid points

ou

" = y(—3u; — 10uy + 18us — 6uUy + Us) (31)
2

ou

—| = y(uy — 8uy + 8uy — Us) (32)

x|,

ou

a = )/(—lll;g + 6u;_», — 18u;_1 + 10u; + 3u,~+1),
i

(33)
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a0 350)
0 - Manipulated Variables and
g% g 2 Approach Description
E a0} g a0 ~://
P %m. Because of the strong nonlinearities
& 400 . "l embedded in the kinetics of LFRP
380 ; reactions, as well as mass and energy
360 2 300r ) transport interactions, there is a high
m‘[ - : " : X i ; - - " J probability that the addressed math-
Monomer Feed [mollL] Monomer Feed [moliL] ematical model of the tubular reactor
a) b) may exhibit highly nonlinear beha-
a5 05 vior, which may manifest as multiple
0.45f steady-states, input multiplicities,
3 - o4t high-parameter sensitivity, chaotic
5038 behavior, etc.*¥. The emergence of
“‘Elﬁ ;g' 03 osc111atory operating regions might
] i § lead to higher overall monomer con-
g 2 i 9 version when compared to steady-

Har ; state values.**! The presence of non-
i | \ ] i —// linear behavior may turn out to be
i : adverse for suitable closed-loop pro-

2 4 & é 10 2 4 @ B 10 -
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c) d) away in conventional free radical
4 polymerization may occur when there
Pray 45210

is a sudden increase in reactor tem-
perature, caused by the large amounts

8¢ of released heat from exothermic

8 ¥ reactions. If the heat removal facilities
%3 gzﬂ' are not adequate, sharp increases in
> =7 the reactor temperature can occur,
2 150 H which may trigger explosions in cer-
1t v/ tain cases. Some of the manipulated

1 ost : variables selected in this work such as

o 7 : o) o : T . 5 . flow rate of cooling water, feed stream
Manasier Feed [mollL) Monomes Feed [mol] temperature, cooling water tempera-

e) f) ture, feed stream monomer concentra-

Figure 2. Diagrams with feed stream monomer concentration as the main continuation tion, monomer feed flow rate, tube
parameter. (a) Reactor temperature, (b) cooling jacket temperature, (c) polydispersity, diameter, and global heat transfer are
(d) monomer conversion, (e) My, (f) M,. ® Nominal operating point. Results are shown prone to trigger thermal runway
at the following discretization points: 'N, =1, 2N, = 31,3N, = 51. 7~ Unstable steady-state. offects. The effect of some manipu-

- Stable steady-state. lated and processing variables on the

pattern of nonlinear reactor behavior

Last point is analyzed in Continuation Diagrams under fourth section.
The ideaistohighlight some potential operability or design

conditions that might lead to control problems. When such

= y(3up_4 — 16Up_3 + 36U, — 48Up_1 + 25Up) potential nonlinear adverse behavior is detected from the
nonlinear bifurcation behavior analysis, suggestions to

(34) remove such adverse effects, and assure that the process

performs in the intended way, or at least to smooth such

where, effects, are proposed. Before presenting the bifurcation
results, the impact of model discretization on the nonlinear

1 behavior patterns, should be emphasized. The size and type

P 35
12Ax (35) of the discretization should be adequate if representative
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Figure 3. Diagrams with flow rate of cooling water as continuation parameter: (a) Reactor
temperature, (b) cooling jacket temperature, (c) polydispersity, (d) monomer conversion,
(e) My, (f) M,. @ Nominal operating point. Results are shown at the following discretization
points: "N, =1, 2N, = 31, 3N, = 51. =~ Unstable steady-state. ~ Stable steady-state.

results of the addressed tubular reactor model are desired.
Poor discretization procedures may give rise to results that
may not match the behavior of the addressed system. After
some trials, it was found that 51 points were adequate for
spatial discretization of the case studies analyzed in this
work. The application of the spatial discretization proce-

dure gives rise to a set of 969 total state variables.

Continuation Diagrams

Feed Stream Monomer Concentration

Figure 2 shows the continuation diagrams for reactor
temperature, cooling jacket temperature, polydispersity,

Macromol. React. Eng. 2010, 4, 000-000
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and monomer conversion using feed
monomer concentration as the con-
tinuation parameter. The effect of the
continuation parameter on the tem-
perature of the reactor is clear for
concentrations higher than 8 mol-L ™.
It is observed that the temperature at
the exit of the reactor reaches more
than 500K (see solid line in Figure 2).
This increase in temperature is caused
by the faster polymerization rate
obtained at higher monomer concen-
trations. In other words, the amount of
released reaction heat is increased. In
the practice, we can not exceed mono-
mer concentrations beyond 8.7 M, and
this gives us an idea of the thermal
load that would be generated, leading
to potential operability problems. The
use of lower feed monomer concentra-
tions would certainly imply using
solvents. The corresponding transfer
to solvent rate constants would be
needed if that reaction was important.
However, in the case of styrene poly-
merization using conventional sol-
vents, that reaction is usually negli-
gible. However, if the reaction was
important for a given solvent, the
calculations could be easily repeated,
and the effect analyzed. On the other
hand, although concentrations higher
than 8.7 are not possible to achieve in
practice, slightly higher concentra-
tions (9mol-L* as upper limit) have
been included in order to give an idea
of the nonlinear behavior of the
system.

The effect of feed monomer concen-
tration on polymer polydispersity is
observed in Figure 2(c). At 12m of

reactor length Ny = 31 the polydispersity is lower than 2.6.
As we advance in the reactor length, a sudden increase
occurs for monomer concentrations higher than 4 mol-L7%
reaching a maximum on polydispersity at about 6 mol-L ™.
Thereafter, a decrease in polydispersity for monomer
concentrations higher than 6 mol-L™" is observed. So, if

we were operating at about 6 mol-L™* monomer concen-
tration region, the process could not be considered as
controlled. It is observed that high monomer conversions
require feed monomer concentrations around 9 mol-L ™%,
which is difficult or infeasible to achieve the given range of

./ Macromolecular

temperatures experienced by the process. From an opera-
tion point of view, small feed monomer concentrations are
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500 T T 380, .
the reactor temperature increases
480 350 substantially. This behavior is
480 E i observed on different points along
E 0 g 3 — the reactor length, particularly at the
g i gm / exitof thereactor. This behaviorisalso
gm_ ; | F oo observed for the reactor jacket tem-
g L i perature. Minimum cooling water
e ] flow rate for the featured reactor
360 2 1 = , design was found at about 0.894 Ls .
ug—— = o s 2909 = —,  Itisclearly observed in Figure 3(c) that
P Jep i s increasing the flow rates of cooling
a) b) water has an adverse effect on poly-
4 05 dispersity. Finally, it was found that
N 0451 water flow rates around the 1.1 L.s™*
) w3 nominal value lead to maximum
3 ! y 504 monomer conversion. In summary,
’g i E 03 the flow rate of cooling water should
%.25 gmb be kept as close as possible to the
0.2
= g | §.. 3 intended nominal operating point. A
: . ;” /1 safe operating region with polydis-
b \ I //,/ persity index less than 1.5 will be
0.05] . ] T
5 i [ i i 1 possible from 0.969 until 0.894 L-s
iW 385 400 405 590 305 400 405 . . T .
Feed Temp. [K] Feed Temp. [K] improving the initial design; on the
c) d) other hand, reducing lower bound
f210" 5210’ would appear a dangerous operating
'4_ region.
3
f 35t Feed Temperature
- 1 i High reactor temperature sensitivity
% 3 g = along the reactor is observed in
2 5 =7 ; Figure 4 when using the temperature
i - i A of feed stream as continuation para-
; T _/// meter. It is observed that within the
= o — 400—-404K feed stream temperature
%50 35 200 205 %e 35 a0 a5 interval, the outlet reactor tempera-
Feed Temp. [K] Feed Temp. [K] . .
e) f) ture increases exponentially. For

Figure 4. Diagrams with feed stream temperature as the main continuation parameter:
(a) Reactor temperature, (b) cooling jacket temperature, (c) polydispersity, (d) monomer
conversion, (€) M,,, (f) M,. @ Nominal operating point. Results are shown at the following
discretization points: 'N, = 1,2N, = 31,3N, = 51. ~~ Unstable steady-state. ~

not desirable because monomer conversion is then rather
negligible. Onthe otherhand, the magnitude of the hot-spot
temperature in the reactor must be bounded within specific
limits because it could adversely affect reactor safety and
performance.

Cooling Water Flow Rate

When the continuation parameter is the flow rate of cooling
water, it is observed in (Figure 3) that the temperature of the
reactor is predictable. As the flow rate of cooling water is
increased, the temperature of the reactor is reduced.
Likewise, if the flow rate of cooling water is decreased,

Macromol. React. Eng. 2010, 4, 000-000
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points located prior to the reactor
outlet, the temperature reactor
increase is smoother. A similar trend
is observed for the jacket reactor
temperature. A strong effect of the
feed stream temperature on polymer
polydispersity is observed in Figure 6(c). Small polydisper-
sity values indicate that the feed stream temperature
should be as high as possible. Achieving high monomer
conversions also requires high the feed stream tempera-
tures. However, it is also observed in Figure 4(a) and (b) that
allowing the feed stream temperature to reach high values,
may lead to runaway problems. From the nonlinear
behavior diagrams, it is interesting to notice that poly-
dispersity improves (decreases) when the monomer con-
versionincreases. There are several reasons why one should
not operate around the high-feed stream temperature
region: very high temperatures at the exit of the reactor

Stable steady-state.
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- m operating conditions along reactor
i il / length. It is observed that small
40 3"’[ 3 e changes on the continuation para-
gHw g“"’/ st meter have important effects on
E e E”"/ reactor performance. The most nota-
gm ‘ im* ble changes occur at the outlet of the
® 400 e s10p reaf:tor. Qm?e again, in practlcal_ appl_l-
350 % aoot i cations, it is desirable to avoid this
360 3 200+ = operating region for safety reasons.
Mo a i m wm Mmoo s e w0 |0¢ polymer polydispersity s
Fead-lacket Temp- (K] Faed Sackal Temp. {X) adversely affected when the jacket
a) b) temperature of the inlet stream is
28 ﬂ-ﬁl reduced below its nominal value
28 045 (293K). On the other hand, a small
24 o4r increase in the continuation para-
22 §°% meter improves the polydispersity
i 2 ! 5:; behavior. Small monomer conversion
gw < 1 | E L / is observed when the feed jacket
L .\: | o . temperature is decreased below its
m ] ;“ / J nominal design value. A safe operat-
o ? ] N ing point with polydispersity index
S L iy 1 less than 1.3 could be possible achiev-
o ? Feed dachet Temp. (K] 0 = B et sacka Temp. K] **  ing297.4 K onfeed jacket temperature
c) d) improving the initial design, exceed-
410" 210" ing this point will appear a dangerous
il operating region.

i ] ast Monomer Feed Flow Rate
3 ] q Figure 6 shows the nonlinear reactor
E A 5 ] g =r behavior when using the flow rate of
2 == 3 i i the monomer feed stream as the
i : - ] ‘5/ * A continuation parameter. It is observed
; —— in Figure 6(a) that increasing the
. osp ' magnitude of the manipulated vari-
%o E ah u,é:,mpm TN T %o 55 o Jmfét"rem,,_m =E s able causes an incrgase i_n the reactor
e) f temperature, which is expected

Figure 5. Diagrams with cooling water feed temperature as the main continuation
parameter: (a) Reactor temperature, (b) cooling jacket temperature, (c) polydispersity,
(d) monomer conversion, (e) M,, (f) M,. @ Nominal operating point. Results are shown
at the following discretization points: "N, =1, 2N, = 31,3N, = 51. =~ Unstable steady-state.

~ Stable steady-state.

violate the restriction of phase change of the cooling water
not occurring. This provides the motivation to develop a
practical runaway boundary for the NMRP of styrene in a
tubular reactor. A safe operating point with 1.24 poly-
dispersity index could be possible achieving 404 K improv-
ing the initial design, exceeding this point will appear a
dangerous operating region.

Feed Jacket Temperature
Figure 5 depicts the effect of using the feed jacket

temperature as the continuation parameter on the process

Macromol. React. Eng. 2010, 4, 000-000
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because of the larger magnitude of
thereleased heat of reaction. A similar
effect is observed with the jacket
reactor temperature. However, for
the same discretization points along
the reactor, the reactor temperature
turns out to be more uniform, when
compared tothe jacket reactor temperature.Itis interesting
tonotethat norunaway behavior was observed this time. It
is also interesting to note the high sensitivity of poly-
dispersity on monomer flow rates below the nominal
design point. Polydispersities close to 1 are observed for
monomer flow rates in a narrow region around of the lower
bound, but polydispersity values close to 6.1 are observed
for monomer flow rates around 0.35 L-s™*. This region
behaves as standard free-radical polymerization. The
dormant species are stable at low temperatures and the
nitroxide group behaves as an inhibitor. These behavior
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Figure 6. Diagrams with monomer feed flow rate as the main continuation parameter:
(a) Reactor temperature, (b) cooling jacket temperature, (c) polydispersity, (d) monomer
conversion, (e) M, (f) M,. ® Nominal operating point. Results are shown at the following
discretization points: 'N, =1, >N, = 31,3N, = 51. 7~ Unstable steady-state. ~ Stable steady-
state.
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in our case; so, some inaccuracy in the
high-conversion region results should
be expected. Furthermore, it is clear
thatthe presence of a Hopf bifurcation
point found in this region brought
operability problems. The emergence
of oscillatory operating region led to
higher overall monomer conversion.

Tube Diameter

The purpose of this case study was to
analyze the effect of a design variable,
namely, reactor diameter, on the
nonlinear reactor behavior. A mini-
mal reactor temperature is observed
in Figure 7 when a reactor diameter of
60cm is approached. Pronounced
effects on reactor performance are
observed for larger reactor diameters.
In fact, this time runaway behavior is
clearly observed. This behavior may
be caused by poor cooling. The non-
linear analysis results are a helpful
tool to avoid potential runway oper-
ating problems. Poor cooling charac-
teristics could be removed by using a
different cooling fluid, or by increas-
ing the flow rate of the cooling fluid.
The effect that changes in the reactor
diameter have on polymer polydis-
persity are less pronounced, com-
pared to the continuation parameters
analyzed before.

However, as observed in Figure 7(c),
as we move away from the nominal
reactor diameter, the living features of
the polymerization are less notorious.
Finally, it is observed that small
reactor diameters lead to very low
monomer conversions.

A safe operating point with poly-
dispersity index less than 1.3 could be
possible approaching to 83.4cm on
diameter improving the initial design,

patterns occur in the zone of unstable steady states (the  exceeding this point will appear a dangerous operating

lower bound up to the value of 1.28441 L-s *). For monomer  region.
flow rates larger than the nominal one the polydispersity is

close to 2.1t is observed in Figure 6(d) that for low values of Global Heat Transfer

the monomer flow rate large monomer conversions are

reached. This is achieved at expenses of reactor productiv- ~ Because of reactor fouling, strong variations in heat transfer
ity. For larger values of the monomer flow rate, a monomer  coefficient are expected during industrial polymer reactor
conversion around 16% is achieved. operation. This is the reason why we decided to run a case

These results could be somehow inexact. It must be kept study using the heat transfer coefficient as the continuation
in mind that no correlation for the gel-effect has beenused ~ parameter. A decrease in reactor temperature because of

Macromolecular
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(unstable operating point) of this
continuation parameter. Such beha-

88
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g 8

vior is different when the operation
takes place in the upper region of the
continuation parameter. A monomer
conversion close to 50% was found for
low values of the continuation para-
meter. Of course, this is due to large
values of the reactor temperature.

“‘Tw [ '

A safe operating point with poly-

Blameterm] “Blamete ] dispersity index less than 1.3 could
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ables, such as feed temperature,

monomer feed concentration, flow
rate of cooling water, feed jacket
temperature, and flow rate monomer
feed, on the performance of the NMRP
of styreneinatubularreactor. Alsothe
effect of some design and operation
2 | parameters was also addressed. Parti-
cularly, for the featured reactor design
we found that: (a) The monomer
concentration of the feed stream does

not fulfill its function when decreased
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Figure 7. Diagrams with diameter as the main continuation parameter: (a) Reactor tempera-
ture, (b) cooling jacket temperature, (c) polydispersity, (d) monomer conversion, (e) M
(f) M,. @ Nominal operating point. Results are shown at the following discretization points:
~~ Unstable steady-state. ~ Stable steady-state.

"Ny =1, 2N, =31, 3N, =51.

improved heat transfer characteristics is observed in
Figure 8. On the other hand, small values of the heat
transfer coefficient might be an indication of heat removal
reduced capacity, which may giverise to potential runaway
problems. The small sensitivity of the jacket reactor
temperature to variations in the heat transfer coefficient
should be highlighted. Such variations may be negligible,
provided that large holdup values of the cooling fluid are
used. It is also observed that the polydispersity is smaller
when the reactor operation takes place in the lower region

Macromol. React. Eng. 2010, 4, 000-000
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f) below 8.7 m; (b) the flow rate of cooling
water can be increased up to
0.894 L-s™*, producing higher mono-
mer conversions; (c) the manipulation
of the feed stream temperature is
restricted to lie within very narrow
regions; (d) the manipulation of the
feed jacket temperature allows one to
adjust the polydispersity and monomer conversion around
desired values (however, this is achieved by running the
reactor around the undesired high reactor temperature
region); (e) the reactor diameter and the global heat transfer
coefficient presented similar nonlinear reactor behavior
patterns; and (f) by manipulating the monomer flow rate an
unstable steady-state region was found where no thermal
runaway problems were detected. Of course, this operating
point has the drawback of requiring a tight closed-loop
control system.
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Figure 8. Diagrams with global heat transfer coefficient as the main continuation
parameter: (a) Reactor temperature, (b) cooling jacket temperature, (c) polydispersity,
(d) monomer conversion, (e) My, (f) M,. ® Nominal operating point. Results are shown
at the following discretization points: 'N, =1, >N, = 31,3N, = 51. ~~ Unstable steady-state.
~ Stable steady-state.
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