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RESUMO

A polimerizacido a alta pressio em reator autoclave € uma das tecnologias empregadas na
producdo de poliolefinas, especialmente para o caso do polietileno. Processos industriais
para a producdo de polietileno de baixa densidade (PEBD) empregam altas temperaturas,
que podem variar de 150 a 300°C, e altas pressdes, até 3000 atm. Neste trabalho de
mestrado fol desenvolvido um modelo matematico dindmico para um reator de
polimerizagido do tipo autoclave que opera em uma planta industrial no pdlo petroquimico
de Camagari — BA. O reator é dotado de miltiplos pontos de alimentagdo de monémero e
de iniciador e possui um potente agitador, o que provoca uma natureza recirculante dentro
do reator. De forma a considerar a mistura imperfeita, o reator € dividido em diversas
secoes. Cada secdo € idealizada por um modelo de escoamento composto por um segmento
de mistura perfeita, CSTR, e um segmento de mistura imperfeita, PFR. O segmentc CSTR
considera os pontos préximos das alimentacSes, enquanto que o PFR considera o resto da
secdo. Balancos de massa e de energia sfo realizados para cada segmento do reator. O
método dos momentos foi utilizado para a caracterizacdo das propriedades médias do
polimero formado. Controladores do tipo PID foram implementados para controlar a
temperatura e manter o reator em um ponto instdvel de operacdo. O conjunto de equagdes
diferenciais e algébricas para cada segmento foi resolvido simultancamente. Os resultados
da simulacfo do modelo foram comparados com dados industriais € bons resultados foram

obtidos.
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ABSTRACT

High-pressure polymerization in autoclave reactors is one of the most currently
technologies used for production of polyolefins, particularly polyethylene. Pressures until
3000 atm and temperatures covering the range from 150 to 300°C are usually employed in
this system. In the present work high-pressure ethylene polymerization process to produce
low-density polyethylene (LDPE) have been considered. In this work was developed a
dynamic mathematical model for an autoclave polymerization reactor that operates in an
industry in Brazil. The reactor comprises multiple feed points of monomier, initiator and a
powerful agitator, which cause a recirculating nature inside the reactor. In order to consider
the imperfect mixing, the reactor is divided into several sections (reaction zones). Each
section is idealized as composed by segments: one CSTR and one PFR. The CSTR segment
accounts for the perfect mixing close to the feed points and the PFR segment accounts for
the imperfect mixing region. Mass and energy balance are given for each segment of the
reactor. The method of moments was used to characterize the average properties of the
polymer produced. PID control was used to maintain operation on an unstable steady state
point. The set of differential and algebraic equations (for all segments) was solved
simultaneously. The results were compared with industrial data and good agreement was

obtained.
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CAPITULO 1

INTRODUCAO

Polietileno de baixa densidade ¢ um termopldstico utilizado em uma grande
variedade de aplicacOes. Geralmente € produzido em reatores tipo autoclave ot em regtores

tubulares.

As resinas de polietileno comecaram a ser produzidas comercialmente hd mais de
60 anos ¢ demandam 50% da producdo mundial de eteno. Mais de 180 empresas produzem
polietilenos, ¢ a capacidade mundial de producdo fica acima dos 50 milhdes de
toneladas/ano. O polietileno ¢ largamente usado em todo o mundo, devido as suas

propriedades versateis.

Estima-se que o consumo mundial per capita de polietileno apresentard um
crescimento de aproximadamente 27% entre os anos de 1999 a 2005, ocorrendoe nesse

perfodo o pico de prego do polietileno em 2004 - 2005 (PETRU, 2001).

Apesar de hd muito tempo possuir um mercado mundialmente consolidado, o
PEBD, no ano de 2000, apresentava uma taxa crescimento de 1 a 2% ao ano, segundo
estimativa de uma conceituada empresa de consultoria em petrogquimicos, a CMA{ Qutra
empresa conceituada no setor, a DeWitt, publicou em um de seus relatérios anuais, uma
estimativa da distribui¢do do mercado de produgZo mundial de polietilenos no ano de 2000,

distribuicfio melhor visualizada na figura 1.

A América do Sul, apesar de ndo ser um produtor de peso mundialmente, estd
prestes a se tornar auto-suficiente em polietileno, devido a construcio e implementacio de
grandes complexos petroquimicos, principalmente no Brasil e na Venezuela (RHODEN,

2000).

As quantidades produzidas mundialmente dos trés tipos principais de polietilenos
representaram, em 1998, cerca de 41% da producio total de polimeros — cujo montante
aproximou-se dos 114 milhdes de toneladas - com cerca de 50 milhdes de toneladas. A fatia
pertencente ao polietileno de baixa densidade ficou compreendida em 14% , isto €, 34% do

total dos polietilenos, com uma produgio de 16 milhdes de toneladas (RHODEN, 2000).
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Figura 1:Distribui¢io Regional Mundial da Capacidade Produtiva dos Polietilenos — ano 2000

No Brasil, o ano de 2004 pdde ser considerado como otimista para os grandes
produtores de polietilenos. A alta de prego do barril petrdleo e a queda nas vendas no inicio
do ano, apesar de poder causar certo desconforto, ndc foram motivos suficientemente

grandes para derrubar seu otimismo.

Segundo previsGes da Associagdo Brasileira da Inddstria do Plastico (Abiplast), o
consumo interno de polietileno para anos de 2005 e 2008 deve sofrer um crescimento de
46,66% e 86,66% respectivamente, quando comparados com o consumo dessa resina em
2003, que foi de 1,5 milhdes de toneladas, o que em valores absolutos correspondem a 2,2
milhdes de toneladas, em 2005, e 2,8 milhSes de toneladas em 2008 (valor levantado
segundo cdlculos oficiais do Sindicato das Resinas Sintéticas no Estado de Sio Paulo —
Siresp - RETO, 2003)

Previstes do Siresp para o ano de 2005 estimam uma oferta de polietilenos da
ordem de 2,7 milhSes de toneladas. Redesenhado pelos processos de incorporagdes,
aquisicdes e mudancas nas composices aciondrias, hoje atuam no mercado sete
produtores: Braskem, Dow, Ipiranga, Polietilenos Unido, Politeno, Solvay e Triunfo. H4
dez anos, o nimero de fabricantes era quase o mesmo, mas a capacidade instalada ficava

abaixo de 1,5 milhdo de toneladas.
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Depois do advento mundial do polietilenc de baixa densidade linear (PEBDL},
cerca de 23 anos atrds, e das fdbricas multipropésitos, o investimento em plantas de
polietileno de baixa densidade convencional, de cadeias ramificadas, deixou de ser atraente.
Afinal, os fabricantes poupam recursos e ainda conseguem polimerizar em uma mesma
unidade PEAD e PEBDL, este iltimo reconhecido pelas propriedades superiores as do
PEBD tradicional. Ainda mais, os reatores de alta pressio necessdrios i producio do PEBD
exigem cuidados redobrados com seguranga. No entanto ele, PEBD, passa para uma
posigio de especialidade, uma vez que tem seu espaco bem definido em algumas
aplicagbes, principalmente no segmento de filmes. Além disso, novos investimentos em
tecnologia de alta press@io com reatores tubulares reapareceram e novas plantas de PEDB

devem entrar em operac#o nos proximos anos em diversos continentes (RETO, 2003).

Como o PEBD tem sua posigdo no mercado consolidado mundialmente, no Brasil
ndo € diferente. Atualmente existem indistrias empenhadas especialmente na producio
desse commodity em relaco aos outros tipos de polietilenos, e sua produgdo ainda atinge
altos niveis de produgiio. Na figura 2 pode ser visualizado o consumo de PE, no Brasil, por

tipo de processo - onde se pode constatar a supremacia dos filmes pldsticos.

Infecde
SopIe  440%  Quuos

£,50%

4 50%
Extnsie
7.50%

Revestimentos £
8,50%

{Fonte: Revista Plastico Moderno n® 354)

Figura 2: Consumo de PEBD por Processo (Brasil) - 2002

O mercado brasileiro tende a fugir um pouco i tendéncia mundial de utilizagfio do

PEBD. No mercado interno ainda encontra-se muito polietileno de baixa densidade sendo



4 Capftuls 1 - Introduecdo

empregado na indistria de ermbalagens, o que mundialmente ocorre de maneira um pouco
menos acentuada. A distnbuiciio da utilizagio do PEED por segmento de mercado pode ser

visualizada com detalhes na figora 3.
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Figura 3 Consume de PEBD por segmento de mercado {mando - 2002

A balanca comercial brasileira com relagio ao PERD apresenta-se lavorivel 2 sua
produgdo. Além de ter em seu consumo inderno uma expeclaliva de crescimento, sua
posicio com relacio ao mercado externo apresenta-se favoravel, como pode ser visualizado

pela evolucio da balanca entre s anos de 1995 3 2003, na figura 4.
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Figura 4: Balanca Comercial Brasileira da Resina PEBD

A escolha adequada da resina (grau do polfmero) para atender s propriedades
requeridas de um processo ou produto € determinada por um conjunto de fatores (tamanho
da peca, rigidez, propriedades mecinicas e térmicas, etc.) que sdo especificados pelos
usudrios finais (transformadores, fabricantes de componentes ¢ produtores de resinas).
Embora as inddstrias produtoras de polietileno tenham uma grande variedade de produtos
com diferentes pesos moleculares médios e densidades (os chamados grades), elas devem
ser capazes de atender alguns clientes com necessidades especiais, cujos processes ou
produtos requeiram uma resina diferente das disponiveis pelo fornecedor. O atual nivel de
competiciio entre as indistrias do setor e a crescente preocupacio em atender da melhor
forma possivel seus clientes, levaram as industrias 4 necessidade de desenvolver o polimero
requerido pelo cliente. Atualmente este desenvolvimento € quase que inteiramente

realizado através de testes laboratoriais € em planta piloto, demandando alto custo e um

tempo de desenvolvimento elevado.

O desenvolvimento de um sofrware que possa determinar as condigdes
operacionais do reator a partir das especificacdes requeridas (temperatura de fragilidade,

rigidez, alongamentc de ruptura. brilho, ponto de fus@o, densidade, etc) reduziria
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grandemente o custo de desenvolvimento de novos graus de polimeros, levando o parque
industrial a ter uma maior agilidade no desenvolvimento de produtos e uma maior
competitividade. Por outro lado, os transformadores de plasticos também seriam muito
beneficiados, wma vez que poderiam ter acesso a pldsticos mais especificos a aplicagdo
desejada, melhorando a qualidade do produto, produtividade e desempenho do equipamento

para producéo de produtos pldsticos.

Nos iltimos anos, as inddstrias de polimeros vém se dedicando a determinacgio de
condi¢des 6timas para o processo de polimerizacfo. Atualmente elas estdo desenvolvendo
pesquisas objetivando uma melhor compreensdo da relagdo entre condi¢des de operagfio e a

qualidade do polimero produzido.

E ¢ nesse contexto que se enquadra esse trabalho de mestrado, iniciado a partir de
um projeto de pesquisa em parceria com uma inddstria e a FINEP. Este trabalho tem como
seu principal alvo o estudo da fluidodindmica do reator autoclave, ou seja, a proposicio de
um modelo da agitacdo adequado para representar o padrio de mistura dentro do reator
autoclave para a producdo de polietileno de baixa densidade (PEBD), mais
especificamente, trata-se do projeto de um modelo fenomenoldgico adequade e de sua
implementacio, de tal maneira a permitir simulagdes baseadas em politicas operacionais
(pressdo, temperatura, iniciadores, modificadores) para a obtencio de perfis de
concentrac@o e temperatura do reator autoclave para a producdo de polietileno de baixa
densidade (PEBD).

Além da asbordagem dedicada por este trabalho, na determinacio e estudo da
fluidodindmica, ou seja, no modelo de agitagfo para descrever o padrido de mistura dentro
do reator autoclave, e o desenvolvimento de balancos de massa e energia para o reator,
outras abordagens para o estudo desse tipo de reator seriam: (i) estudo cinético, ou seja,
escolha do melhor conjunto de equagdes para representar o progresso da reacio de
polimerizac@o de etileno, bemn como a estimativa dos pardmetros cinéticos envolvidos nas
taxas das reacdes do mecanismo; (ii} estudo termodindmico da mistura reacional, ou seja, o
comportamento das fases dentro do reator que opera em regides supercriticas de pressdo e
temperatura, com a determinacdo da composicdo das fases, estudos de critérios de
equilfbrios, desenvolvimento de equacgOes para as propriedades de mistura em condigBes

supercriticas; (111) desenvolvimento de metodologia para estudar a distribuigdo de pesos
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moleculares para o caso de polfmeros altamente ramificados, com o estudo da influéncia da
pressdo ¢ do mecanismo cinético nas propriedades finais do polimero como pesos

moleculares médios, freqiiéncias de ramificaces, polidispersidade.

De forma geral, pensando em escala industrial, todas abordagens deveriam ser
atacadas e interligadas para uma descri¢io completa e conseqiientemente uma modelagem
completa do comportamento desse tipo de sistema. No entanto, como ponto de partida de
um grande trabalho em modelagem de reatores autoclave para producgfo de polietileno de
baixa densidade, a modelagem do padrao de mistura do reator, além do desenvolvimento
dos balancos de massa e de energia € um grande passo inicial. O principal objetivo do
modelo de agitacio € o de predizer, através da resolugdo dos balancos de massa e de
energla, os perfis de concentracdo e temperatura ao longo dos segmentos que representam o

reator.
Para que este objetivo seja cumprido, as seguintes metas devem ser atingidas:

» Desenvolvimento de um modelo dindmico, que considere os balancos de
massa, energia e momento dos polimeros vivos e mortos, além do desenvolvimento de

correlag@es termodinimicas;

» Inclusfo e sintonia de um controlador, para controlar temperatura do sistema

através da vazdo de alimentaco de iniciador.

» Obtencdo e andlise dos dados industriais a serem usados para a validagéo do

modelo;

» Simulagdes, validagdo e estudo de sensibilidade paramétrica do modelo

desenvolvido.

Este trabalho de mestrado é compreendido de 7 capitulos, segiiencialmente
estruturados € escritos. No capitulo I foram destacados o$ objetivos do trabalho bem como
a localizacdo do trabalho no contexto geral do assunto, a produgio de polietileno de baixa
densidade em reator autoclave. Além disso foram discutidos assuntos relacionados a

produgdo mundial e brasileira de PEBD bem como seu mercado de consumo,

No capitulo 2 serd exposto uma breve reviso da literatura. Alguns conceitos sobre

os tipos de processos polimerizagio existentes e também uma classificagao dos tipos de
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polimeros existentes serdo apresentados. Uma breve discussdo sobre a origem do
polietileno e a evolucio dos processos utilizados para sua produgdo sdo discutidos. Uma
breve descricdo sobre o processo de producdo de polietileno de baixa densidade também €
abordada neste capitulo, bem como um relato sobre os tipos de reatores empregados neste
processo de produgdo. Além disso, sfo apresentadas as equagbes que podem estar
envolvidas no mecanismo cinético para ¢ caso do PEBD bemn como o mecanismo cinético

utilizado neste trabalho.

A modelagem empregada para descrever o comportamento de um reator autoclave
¢ apresentada no capitulo 3. O modelo de agitacdo empregado no desenvolvimenio deste
trabalho de mestrade € apresentado. Os balancos de massa e de energia para o reator
modelado neste trabalho s@o apresentados bem como as equagdes de pesos moleculares,
que foram desenvolvidas através do método das contribuigdes de grupos de FERNANDES
e LONA (2002).

Resultados das simulagdes realizadas ap6s implementagdo dos modelos sédo
apresentadas nos capitulos 4 e 5. O capitulo 4 tras resultados obtidos de simulag¢des a partir
da modelagem de um reator hipotético, utilizado inicialmente no trabalho como primeira
abordagem ao assunto. No capitulo 5 resultados de simulacdo para o reator industrial sdao

apresentados.

As conclusdes do trabalho, bem como sugestdes para trabalhos futuros sdo

apresentadas no capitulo 6.



CAPITULO 2

REVISAO DA LITERAUTRA

2.1 - Conceitos (erais sobre Polimerizacio

O termo “polimeros™ vem do grego (muitas partes). Entretanto, essa expressdo €
geralmente aceita como significando uma molécula muito maior, de tamanho tal que as
propriedades associadas as moléculas de cadeia longa tenham-se tornado evidentes. A

reacdo quimica que conduz a formagio de polimeros € a polimerizacao.

Muitos s@o os tipos de reactes que levam a formacio de polimeros, ¢ muitos sdo
0s tipos de mondmeros envolvidos nesse tipo de reagdo. Mondmeros oleifinicos, como o
etileno, propeno, buteno-1, podem ser polimerizados por iniciadores anibnicos, catidnicos,
de radical livre ou de coordenagio. Porém nem todos os mondmeros respondem bem a
alguns desses tipos de polimerizacfo, Para o caso do etileno, este pode ser polimerizado via
iniciadores catibnicos, de radical livre ou de coordenago, porém ndo € polimerizade via

iniciadores anibnicos (MANO, 1985).

2.1.1 - Classificacao dos Polimeros

Além dos polimeros cldssicos, datados de anos atrds, a cada dia, novos polimeros
surgem devido as pesquisas cientificas e tecnologicas realizadas em todo mundo. Dessa
forma € conveniente seleciond-los em grupos que possuam caracteristicas comuns, que
facilitem a compreensdo € estudo das propriedades desses materiais. Segundo livro
publicado por MANO (1985), partindo desse pressuposto, polimeros podem ser
classificados de acordo com suas estruturas quimicas, caracteristicas de fusihilidade,
comportamentos mecénicos, tipos de aplicagbes e escala de produc@o. Uma ampliacdo de

cada classificacio serd discutida nas secdes que seguem.
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Classificacio Quanto ao Tipo de Estrutura Quimica

Existem trés classificacdes dos polimeros em funcio de sua estrutura quimica:

1. Em relagfio ao nimero de diferentes “meros” (partes ou unidades repetitivas)
presentes no polimero: A composi¢ao de um polimero pode apresentar apenas um (nico
tipo de unidade repetitiva (cadeia homogénea) ou deois ou mais {cadeia heterog€nea).
Quando a cadeia é homogénea, diz-se gue o polimero é um homopolfmero, caso a cadeia

seja heterogénea, o polimero € designado copolimero. Logo, temos:

» Homopolimero - £ o polimero constituido por apenas um tipo de unidade

estrutural repetida. Ex: Polietileno, poliestireno, poliacetato de vinila.

» Copolimero - E o polimero formado por dois ou mais tipos de “meros”. Ex:
SAN, NBR, SBR. Supondo que A e B sejam os precursores de um copolimero (reagentes),
podemos subdividir os copolimeros em: copolimeros estatisticos (ou aleatérios) - nestes
copolimeros 0s reagentes estdo dispostos de forma desordenada na cadeia do polimero,
copolimeros alternados - os comondmeros estdo ordenados de forma alternada na cadeia do
copolimero; copolimeros em bloco - o copolimero € formado por seqgii€ncias de unidades
repetitivas de comprimentos varidveis; copolimeros grafitizados (ou enxertados) - a cadela
principal do copolimero € formada por um tipo de unidade repetida, enquanto a outra
unidade forma a cadeia lateral (enxertada). Geralmente, os copolimeros constituidos por
trés unidades quimicas repetidas diferentes sdo denominados terpolimeros. Um exemplo
tipico deste tipo de polimero é o terpolimero ABS. A reaco de formagio de um copolimero
¢ conhecida como copolimerizacio, e os mondmeros envolvidos nesta reacio sdo chamados
de comondmeros. Ao se variar os comondmeros € suas quantidades relativas em uma
copolimerizaco, os copolimeros obtidos adquirem propriedades quimicas e fisicas

diferentes.

2. Em relacdo & estrutura quimica das unidades que constituem o polimero:
Esta classificacio é baseada no grupo funcional a qual pertencem as partes presentes na

cadeia do polimero. Assim, temos como exemplos:
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Poliolefinas - polipropileno, polibutadieno, poliestireno;
Poliésteres - politereftalato de etileno;

Poliamidas - nylon, poliimida;

Y ¥V ¥ Vv

Polimeros celuldsicos - nitrato de celulose, acetato de celulose.

3. Em relagfio a forma da cadeia polimérica: A cadeia polimérica pode assumir
as formas:

» Lineares - A cadeia do polimero ndo possui ramificacdes.

» Ramificadas - O polimero se apresenta ramificado, ou seja, com cadeias laterais.

» Reticuladas - Os polimeros possuem estrutura tridimensional, onde as cadeias

estao unidas por ligacdes quimicas {ligacdes cruzadas).

Classificacdo Quanto as Caracteristicas de Fusibilidade

Dependendo do comportamento ao serem aquecidos, os polimeros podem ser
designados:

1) Termoplésticos - Sdo polimeros que fundem ao serem aquecidos e que se
solidificam ao serem resfriados. Ex.: Polietileno.

2)  Termorrigidos - S&o polimeros que formam ligagbes cruzadas ao serem

aquecidos, tornando-se infusiveis ¢ insoliveis. Ex.: Resina fenol-formol.

Classificacic Quanto ao Comportamento Mecanico

1) Plasticos (do grego: adequado 4 moldagem) - S4o materiais poliméricos estaveis
nas condicdes normais de uso, mas que, em algum estigio de sua fabricagdo, sdo fluidos,
podendo ser moldados por aquecimento, pressao ou ambos. Ex.: Polietileno, polipropileno,

poliestireno.
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2} Elastdmeros (ou borrachas) - S50 materiais poliméricos de origem natural ou
sintética que, apos sofrerem deformacfio sob a acdo de uma forga, retornam a sua forma
original quando esta forca é removida. Ex.; Polibutadieno, borracha nitrilica, poliestireno-

co-butadieno.

3) Fibras - Sdo corpos em que a razio entre o comprimento e as dimensdes
laterais (diimetro) ¢ muita elevada. Geralmente sdo formadas por macromoléculas lineares

orientadas longitudinalmente. Ex.: Poliésteres, poliamidas.

Classificacio Quanto a Escala de Fabricacio

Os plésticos, quanto a escala de fabricacdo podem ser classificades como:

1) Plasticos de comodidade (commodities) - Constituem a maioria dos plasticos
fabricados no mundo. Sio fabricados em grandes quantidades. Ex.: Polietileno,

polipropileno, poliestireno, etc. Tarnbém sio conhecidos por plasticos de uso geral.

2) Plasticos de especialidade (specialities) - Plasticos que possuem um conjunto
incomum de propriedades. Sdo produzidos em menor escala. Ex.: Poliacetal, policarbonato

¢ politetrafluor-etileno. Também sfo conhecidos por pldsticos de engenharia.

2.1.2 - Processos de Obtencio de Polimeros

Como vimos anteriormente, os polimeros s3o classificados quanto as suas
propriedades quimicas, fisicas e estruturais. Entretanto, também podem ser agrupados em
fungdo do tipo de reaco utilizada em sua obtengdo e quanto a técnica de polimerizagao
empregada. Esses fatores afetam significativamente as caracteristicas dos polimeros

produzidos (MANO, 1985).

Reacdes de Polimerizacio
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Em seu livro sobre pelimeros ODIAN (1991) comenta brevemente a origem da
classificacio das reacdes de polimerizacdes. Segundo ele, em 1929, Carothers dividiu as
polimerizagbes em dois grupos, de acordo com a composi¢do ou estrutura dos polimeros.
Segundo esta classificacfio, as polimeriza¢gbes podem ser por adicdo (poliadicdo) ou por
condensagfio (policondensacio). Na poliadicdo, a cadeia polimérica € formada através de
reacdes de adicao dos mondmeros (geralmente com uma dupla ligagdo), enquanto, na
policondensacio, a reac@o se passa entre mondmeros polifuncionais, ou entre mondmeros
diferentes, usualmente ocorrendo a eliminacio de moléculas de baixo peso molecular,
geralmente 4dgua (H>O). Anos mais tarde, em 1953, Flory generalizou e aperfeicoou esta
classificacfio, utilizando como critério 0 mecanismo de reacf@o envolvido na polimerizacio,
dividindo as reacDes em polimerizagGes em cadeia ¢ em etapas, que correspondem,
respectivamente, as poliadigdes e policondensacdes. As polimerizacdes em cadeia e em

etapas possuem caracteristicas diferentes, como sumarizado na tabela 1.

Técnicas de Polimerizacao

Existem quatro técnicas industriais empregadas na polimerizagdo de um
mondmero: a polimerizagio em massa, em solugdo, em suspensdo e em emulso. Cada uma
destas técnicas possui condigdes especificas, originando polimeros com caracteristicas

diferentes (MANO, 1985).

BIBLIOTECA CEMTRAL
DESENVOLVIMENTO
COLEGAD
UniCANP
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Tabela 1: Diferencas entre as polimerizagbes em cadeia e em etapas

POLIMERIZACAO EM CADEIA POLIMERIZACAO EM ETAPAS

Apenas o mondmerc e as espécies Quaisquer duas espécies moleculares presentes

propagantes podem reagir entre si. no sistema podem reagir.

A concentracio do mondmero decresce O mondmero ¢ todo consumido no inicio da
gradativamente durante a reagio. reaco, restando menos de 1% do monémero ao

fim da reacdo.

A velocidade da reag@o cresce com o A velocidade da reagio € méaxima no inicio e
tempo até alcancar um valor maximo, na decresce com o tempo.

qual permanece constante.

Polimeros com um alto peso molecular Um longo tempo reacional é essencial para se
se formam desde o inicio da reacdio, nio obter um polimerc com elevado peso molecular,

se modificando com o tempo. que cresce durante a reacio.

Polimerizacdo em Massa

A polimerizagdo em massa é uma técnica simples onde sé o mondmero ¢ ©
iniciador estdo presentes no sistema. Caso a polimerizaciio seja iniciada termicamente ou
por radiagio, s6 haverd mondmero no meio reacional. Logo, esta técnica € econdmica, além
de produzir polimeros com um alto grau de pureza. Esta polimerizagdo € altamente
exotérmica, ocorrendo dificuldades no controle da temperatura e da agitacdo do meio
reacional, que rapidamente se torna viscoso desde o inicio da polimerizagdo. A agitagdo
durante a polimerizacio deve ser vigorosa para que haja a dispersio do calor de formagao
do polimero, evitando-se pontos superaquecidos, que ddo uma cor amarelada ao produto.
Este inconveniente pode ser evitado ao se usar inicialmente um pré-polimero (mistura de

“polimero ¢ mondmero), que € produzido a uma temperatura mais baixa, com uma baixa
_ conversdo e condigdes controladas (FERNANDES, 1999). A caminho do molde, o pré-

polimero é aquecido completando-se a polimerizagdo. A polimerizagio em massa ¢ muito
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usada na fabricag@o de lentes plasticas amorfas, devido as excelentes gualidades dpticas
obtidas pelas pegas moldadas, sem pressdo, como no caso do polimetacrilato de metila,
MANO (1985).

Polimerizacdo em Solucio

Na polimerizagé@o em solucdo, além do mondmero e do iniciador, emprega-se um
solvente, que deve solubilizd-los, formando um sistema homogéneo. O solvente ideal deve
ser barato, de baixo ponto de ebulicio e de facil remogdo do polimero. Ao final desta
polimerizagdo, o polimero formado pode ser soliivel ou insolivel no solvente usado. Caso o
polimero seja insolivel no solvente, é obtido em lama, sendo facilmente separado do meio
reacional por filtracdo. Se o polimero for soldvel, utiliza-se um n#o-solvente para
precipitd-lo sob a forma de fibras ou pé. A polimerizacdo em solugdo possui como
vantagem 4 homogeneizacdo da temperatura reacional, devido a ficil agitagdo do sistema,
que evita o problema do superaquecimento. Entretanto, o custo do solvente e o
retardamento da reagdo sio inconvenientes desta técnica. A polimerizacdo em solugdo €
utilizada principalmente quando se deseja usar a propria solugdo polimérica, sendo muito

empregada em policondensacdes, MANO (1985).

Polimerizacio em Emulsio

A polimerizagdo em emulsdo é uma polimerizagio heterogénea em melo aquoso,
que requer uma série de aditivos com funcdes especificas como: emulsificante (geralmente
um sabdo), reguladores de tensfo superficial, reguladores de polimerizagio {modificadores)
e ativadores (agentes de redu¢iio). Nesta polimerizagfio, o iniciador € solivel em 4gua,
enquanto o monémero € parcialmente solivel. O emulsificante tem como objetivo formar
micelas, de tamanho entre 1 nm e 1 mm, onde o mondmero fica contido. Algumas micelas
s@o ativas, ou seja, a reacio de polimerizacio se processa dentro delas, enquanto outras sdo

inativas (gotas de monOmeros), constituindo apenas uma fonte de mondmero. A medida
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gue a reagdo ocorre, as micelas iativas suprem as ativas com mondmero, que crescem até
formarem gotas de polimeros, originando posteriormente os polimeros. A polimerizacio em
emulsio tem uma alta velocidade de reacio e conversdo, sendo de ficil controle de agitacio
¢ temperatura. Os polimeros obtidos por esta técnica possuem altos pesos moleculares, mas
sd3o de dificil purificagdo devido aos aditivos adicionados. Esta técnica € muito empregada

em poliadicdes, MANO (1985).

Polimerizaciio em Suspensio

A polimerizacio em suspensdo, também conhecida como polimerizacdo por
pérolas ou contas, pela forma como os polimeros sio obtidos, € uma polimerizagio
heterogénea, onde o mondmero e o iniciador sdo insoliveis no meio dispersante, em geral,
a &gua. A polimerizacdo se passa em particulas em suspensdo no solvente, com um
tamanho médio entre 1 a 10 mm, onde se encontram o mondmero e o iniciador. A agitacao
do sistema é um fator muito importante nesta técnica, pois, dependendo da velocidade de
agitacdo empregada, o tamanho da particula varia. A tabela 2 compara as caracteristicas das

polimerizacdes em massa, solucdo, suspensio e emulsdo (MANO, 1985).
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Tabela 2: Comparacio entre as técnicas de polimerizacdo

Tipo Vantagens Desvantagens
Alto grau de pureza Dificil controle de temperatura
Massa o
Requer equipamentos simples Distribui¢fo de peso molecular larga
Solucio Facil controle da temperatura O solvente reduz o peso molecular € a
A solucio polimérica formada velocidade da reagao
pode ser diretamente utilizada Dificuldades na remogio dos solventes
Emulsao Polimerizagdo rdpida Contaminagio do polimero com
Obtencio de polimeros com alto agentes emulsificantes e dgua
pese molecular
Fiacil controie da temperatura
Suspensdo  Fécil controle da temperatura Ceontaminacio do polimero com

agentes estabilizantes ¢ dgua

Requer agitagao continua

2.2 - O Polietileno

O Commoditie de luxo: Polietileno

A palavra polictileno (PE) esta, freqtientemente, acompanhada por expressées

como: de baixa densidade, de alta densidade, de baixa pressio, de alta pressio, de baixo

ponto de fusdo, de alto ponto de fusio, linear, ramificado e outras (GUITIAN, 1995a).

De forma genérica podemos dizer que o polietileno € o polimero resultando da

polimerizacio do mondmero oleifinico etileno, e tem este como a unidade que se repete ao

longo de todo a cadeia do polimero. Esquematicamente a estrutura do polietileno pode ser

representada conforme a figura 5 a seguir.
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Figura 5: Representacfo esguemadtica da estrutura do polietileno

Na lteratura, o polietileno é normalmente classificado por trés tipos bdsicos:
PEBD (polietileno de baixa densidade), PEBDL (polietileno de baixa densidade linear) e
PEAD (polietileno de alta densidade). Estdo surgindo no mercado outros tipos, como o
PEMD (polictileno de média densidade) e o PEUAPM (polietileno de ultra-alto peso
molecular), mas esses dois dltimos nfo contemplam de um mercado tdo amplo quando

comparados com os trés tipos bésicos.

O polietileno de baixa densidade (PEBD) apresenta densidade variando entre
0,910-0,925. As moléculas exibem um alto grau de ramificagdo, devido as condicGes de
operacdo. E a versdo mais leve e flexivel do PE. A maior parte do PEBD é utilizado em:
folhas flexiveis (agricultura, construgdo, sacos industriais), folhas de aita transparéncia,
revestimento de papeldo, etc. Encontram-se ainda usos em: frascos, ampolas de soro, tubos
flexiveis, mangueiras flexiveis, isolamento de fios e cabos elétricos, etc. Uma representacdo

esquemdtica da estrutura molecular de um PEBD pode ser visualizada na figura 6.

Ramificacdo de cadeia curta

/

K‘Ramiﬁcagﬁe de cadeia longa

Figura 6: Representacio esquerndtica da estrutura molecular de um PEBD

O polietileno de baixa densidade linear (PEBDL) apresenta densidade variando

entre 0,918-0,940. Suas moléculas exibem uma menor incidéncia de ramificagdes, as quais
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se apresentam de forma mais regular ¢ sfo mais curtas que no PEBD. Suas propriedades
mecénicas sio ligeiramente superiores ao PEBD em termos de resisténcia mecénica. No
entanto seu custo de fabricacio é ligeiramente maior. Sua flexibilidade e resisténcia ao
impacto recomendam sua aplicacdo para embalagens de alimentos, bolsas de gelo,
utensilios domeésticos, canos e tubos. Uma representacdio esquemdtica da estrutura

molecular de um PEBDL pode ser visualizada na figura 7.

|

_.h—v_ ‘\
Figura 7: Representagio esquemdtica da estrutura molecular de um PEBDL

O polietileno de alta densidade (PEAD) apresenta densidade variando entre 0,935 -
0,960. Sua molécula exibe uma estrutura praticamente isenta de ramificacdes. E um
plastico rigido, resistente a tracdo, com moderada resisténcia ao impacto. O maior parte do
PFEAD € utilizado em objetos moldado, como: utensilios domésticos, caixas de transporte,
engradados, brinquedos, capacetes, garrafas, frascos, bisnagas, bombonas, baldes, etc. O
restante se usa em objetos extrudados, como: folhas resistentes opalescentes (sacos, sacolas,
embalagens), fios, cabos, malhas, redes, tubos rigidos, isolamento de fios e cabos elétricos,
etc. Uma representacdo esquemdtica da estrutura molecular de um PEAD pode ser

visualizada na figura 8.

\’\—,/—/-\—/\/_/—/W ‘__’_“_/\
Figura &: Representagao esquerndtica da estrutura de um PEAD

-

O mondémero para todos os polimeros polietilénicos é o mesmo: o etileno, ou

eteno. O etileno (CHy=CHj3), um dos mondmeros de menor peso molecular (28,05 g/mol),
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¢ uma molécula pequena, plana e simétrica. O fato de sua dupla ligaciio ser eletronicamente
compensada a faz perfeitamente apolar. Por isto, o etileno € pouco reativo e resulta diffcil
reaco do etileno com ele mesmo (GUITIAN, 1995b). Sua baixa reatividade explica porque
as primeiras tentativas para polimerizar o etileno s6 deram polimeros de baixo peso

molecular.

Em dois artigos publicados por duas revistas brasileiras especializadas na indistria
¢ coméreio de plasticos, GUTIAN (1995a, 1995b) relata a histéria do polietileno ao ongo

dos anos, como se deu sua descoberta e sua evolugo através dos anos e suas aplicagdes.

A descoberta da polimerizacdo do etileno foi por acaso, isto é, procurava-se
descobrir um determinado composto e acidentalmente acabou-se por descobrir um
composto ndo esperado, no caso, o polietileno, que veio a ser denominado de polietileno
anos depois. Em 1933, R. O. Gibson e outros quimicos da Imperial Chemical Industries
(I.C.1), na Inglaterra, desenvolviam um programa de pesquisa sobre os efeitos de altas
pressdes sobre reagbes quimicas. Uma das experiéncias consistia em submeter etileno e
benzaldeido a 1.400 atmeosferas ¢ 170° C. Terminada a operag@o, acharam sobre as paredes
do reator, um sélido branco e parecido com um tipo de cera, que foi identificado como um
polietileno. Quando repetiram a experiéncia, usando apenas etileno, houve uma violenta
explosio devido as condi¢Oes extremas e a reacdo ser fortemente exotérmica. Em 1935,
depois de projetar, construir e experimentar um equipamento mais seguro, realizaram uma
nova experiéncia. Ao atingir 180° C, a press@o caiu, inesperadamente, devido a um
vazamento, e, entdo, introduziram mais etileno no reator. Acabada a operagéo, encontraram
no reator, alguns gramas de um sélido branco que fol identificado como polietileno.
Analisando os resultados, conclufram que o etileno acrescentado fora do programa,
continha, por acaso, oxigénio, e na proporg¢do certa para agir como imiciador da
polimerizacdo. Em 1939, foi instalada uma pequena fibrica de PE, que permitiu dispor de

modestas guantidades do produto e adquirir mais experiéncia sobre ele.

A primeira aplicacdo pritica do PE foi a de recobrir cabos elétricos submarinos,
por ser excelente isolante da eletricidade e ter semelhangas mecénicas com a de um
polimero natural, isdbmero da borracha, até ento usado com esta finalidade. Uma segunda

aplica¢@o do PE, que surgiu em conseqiiéncia da guerra, fol seu uso como isolante de cabos
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elétricos flexiveis. Usos posteriores do PE foram: garrafas, mangueiras, brinquedos, folhas

etc.

Devido ao fato da necessidade de extremas condi¢Ses de operac@o para obtengdo
do PE pelo método da Inglesa ILC.1, interessava aos pesquisadores descobrirem rotas
alternativas para tal, as quais ndo fossem por meios tdo severos. Seguindo esse raciocinio e
com base em sua vasta experiéncia em catalisadores, o professor K. Ziegler ¢ seus
colaboradores tentavam, na Alemanha, polimerizar etileno a baixas pressdes, catalisando
com alquil-litios ¢ outros compostos organometdlicos, mas os polimeros obtidos eram de
baixo peso molecular e, portanto, sem utilidade. Em 1953, uma das experiéncias deu,
imprevisivelmente, apenas um dimero do etileno e nfo um polimero. Estuzdando
detalbhadamente o resultado andmalo, concluiram que o recipiente utilizado tinha restos de
niquel, que ndo haviam sido convenientemente removidos de uma experiéncia anterior. A
descoberta de que o niquel catalisava a dimerizacio do etileno induziu o estudo da acdo de
compostos de niquel ¢ de outros metais na reacdo de etileno. Para sua surpresa, certos
cloretos metédlicos (como tetracloreto de titnio, TiCly) agindo conjuntamente com
compostos organoaluminicos (como trietil-aluminio, AI(C;Hs)3) geravam catalisadores
muito ativos da polimerizacio do etileno, dando, a pressfes normais ou baixas e a
temperaturas infertores a 100° C, um PE de alto peso molecular, de cadeia linear e de

densidade e ponto de fusdo maiores que os do PE da I.C.1.

Um trabatho muito semelhante ao do professor Ziegler, foi o do professor G.
Natta. Em 1954, na Itdlia, ele utilizou o catalisador de Ziegler na polimerizacio do propeno
com pleno &xito e obteve um polipropileno (PP) linear, cristalino, e com excelentes
propriedades fisicas e mecénicas, iniciando, assim, uma nova era na aplica¢fo industrial da
estereoquimica dos polimeros. Este tipo de polimerizagio, a partir desses catalisadores €
conhecido e utilizado até hoje e se enquadra na polimerizacdo por coordenagdo (GUTIAN,
1995b). Estes catalisadores se denominam hoje, catalisadores de Ziegler-Natta, e estes

pesquisadores receberam o Prémio Nobel de Quimica em 1963.

O PE da 1.C.I e o PE de Ziegler inicialmente chamados PE de alta pressio e PE
de baixa pressdo, respectivamente, sio um bom exemplo de como as condi¢des da reacio
influem na estrutura molecular, e de como estas determinam as propriedades fisicas e

quimicas.
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O PE obtido a altas pressies e temperaturas (PE de alta pressdo) é preparado por
polimerizac@o por adicdo iniciada por radicais livres, usando, como iniciadores, oxigénio,
perdxidos ou compostos azo. As altas temperaturas e pressdes provocam, além da reacdo
normal de polimerizaco, reacdes secunddrias de transferéncia de cadeia intramoleculares e
intermoleculares. A espectroscopia na regio do infravermelho revelou que o polietileno de
baixa densidade contém cadeias ramificadas. Essas ramifica¢bes sao de dois tipos distintos
(COUTINHO et al, 2003):

1. Ramificacdes devido & transferéncia de cadeia intermolecular.

Essas ramificacOes sdo, na maioria das vezes, tdo longas quanto & cadeia principal
do polimero. Em geral, contém algumas dezenas ou centenas de dtomos de carbono. Esse
tipo de ramificacio tem um efeito acentuado sobre a viscosidade do polimero em solucio.
Pode ser identificada pela comparacdo entre a viscosidade de um polietileno ramificado e a
de um polimero linear de mesmo peso molecular. Além disso, a presenca dessas
ramifica¢Bes determina o grau de cristalizacdo, as temperaturas de transi¢do e afeta
pardmetros cristalograficos tais como tamanho dos cristalitos. Esse tipo de polimero € mais

comum quando a reacfo se processa dentro de um reator do tipo autoclave.

2. RamificacBes devido a transferéncia de cadeia intramolecular. S&o propostas

para a formacfo de ramificagdes curtas no polietileno de baixa densidade.

De acordo com o trabalho de COUTINHO et al (1993), essas ramificagdes curtas
sdo principalmente n-butila, porém grupos etila e n-hexila em menores propor¢des, também

sdo formados pela transferéncia de cadeia intramolecular.

Em resumo, as transferéncias intramoleculares ddo origem a ramificagdes curtas,
de dois a cinco dtomos de carbono, principalmente. As transferéncias intermoleculares dao
origem a ramificagdes longas, de comprimento médio semelhante a meia molécula do

polimero.

O PE obtido a baixas pressbes e temperaturas (PE de baixa pressao) € preparado
por polimerizagdo por adig@o iniciada por catalisadores de coordenagiio ou de Ziegler-
Natta, por exemplo, TiCls + ANC2Hs);. Como as condigdes de pressdo e temperatura sio
muito suaves, gracas aos catalisadores de coordenacdio, s ocorre, praticamente, a reagao

normal de polimerizacdo. Portanto, na auséncia quase total de reagbes de transferéncia,
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forma-se um PE de cadeia linear. As cadeias do PF ramificado nfo se podem acercar umas
a outras tanto quanto podem as do PE linear. E como resultado: o PE ramificado tem baixa
densidade € 0 PE linear tem alta densidade. Por isto, o PE de alta press@o passou a chamar-

se PE de baixa densidade (PEBD) e o PE de baixa pressdo passou a chamar-se PE de alta

densidade (PEAD) GUTIAN (1995a, 1995b).

Com relacdo a polimerizacio de etileno, FERNANDES (1999) faz uma breve

discussdo sobre os processos de polimerizacao possiveis e sobre as condigles operacionais

envolvidas em cada tipo de processo. A tabela 3 resume o exposto por ele.

Tabela 3: Processos de Polimerizacio do Etileno e Condigdes Operacionais do Reator

Processo Polimerizacio Polimerizacio

Convencional a Alta em Massa a Alta em Solu 55

Pressio Pressfio s
Tipo de Reator Tubular ou Autoclave  Autoclave CSTR
Pressdo [atm] 1220-1300 600-800 100
Temperatura [°C] 130-135 200-300 140-200
Mofio d? - Radica] Livre Coordenagio Coordenaciio
Polimerizacio

Local de Polimerizacao

Fase Mondmero

Fase Mondmero Solvente

Densidade 0,910-0,930 0.910-0,955 0.910-0,970
Indice de Fluidez 0,10-100 0.80-100 0,50-103
{o/10min.].

Polimerizacéo por

Polimerizacio em Fase

Precipitacio Gasosa
Tipo de Reator CSTR Leito Fluidizado
Pressao [atm] 30-35 15-35
Temperatura [°C] §5-110 140-200
Mo@o d? - Coordenagzo Coordenagéo
Polimerizacio
Local de Polimerizagdo Sélido Sélido
Densidade 0,936-0.970 0,910-0,970
indice de Fluidez 0.01-80 0.01-200

g/10min.]
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2.3 - O Processo de Producio de PEBD

O processo de producdo de PEBD utiliza pressdes entre 1000 e 3000 atmosferas
(atm) e temperaturas entre 100 e 300 °C. Temperaturas acima de 300 °C geralmente nfo sio
utilizadas, pois o polimero tende a se degradar (MAN, 1995). Varios iniciadores (peréxidos
orgénicos) tém sido usados. A reacdo € altamente exotérmica e assim uma das principais
dificuldades do processo € a remogfio do excesso de calor do meio reacional. Essa natureza
altamente exotérmica da reacdo a altas pressfes conduz a uma grande quantidade de
ramificacGes de cadeia, as guals térn uma importante relacio com as propriedades do
polimero. Até recentemente, nenhum outro meio comercial para sintetizar PE altamente

ramificado era eficaz. (COUTINHO et al., 2003).

Em geral, PEBD e seus copolimeros sdo produzidos em reatores tipo autoclave
e/ou tubulares. O processo de producio de tais resinas é relativamente simples, porém
requer uma demanda elevada de energia, utilizada na compressdao do mondmero. (MAN,
1995) Um esquema da planta de produgido de PEBD pode ser visualizado na figura 9, onde

estdo representados as secdes de compressio, reacdo e separacao.

recicio de baixa pressao

. ]
—_] %Jw

recicio de alta pressao

dleo

graxa r
H
afimentagao - B |
de DR i [
etileno sistema { L
de |
compresséo P ! :
T separadar
; de
‘ : baixa
1 f separador pressio
iniciador —— } de
alta pressao
PEBD

Figura 9: Planta do processo de produgdo de PEBD
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Virias tecnologias sdo empregadas atualmente para a producdo do polietileno de
baixa densidade em processo a altas pressdes, SITTIG (1976), dentre as guais: Univation,
LC.I, Borealis, Atochem, Equistar, Sumitomo. N¢ entanto a base do processo é
praticamente a mesma. Uma planta de produgdo, composta por uma unidade produtiva onde
ocorre a polimerizagio do gds etileno a superalta pressdo, é formada por uma secio de

compressao, uma de reagfio, uma de separaco e uma de extrusao.

Uma descri¢ido detalhada do processo de produtivo de PEBD ¢é dada por MAN
(1995) e de forma resumida ¢ colocada como segue. O eteno (etileno), fornecido pelas
indistrias petroquimicas por tubulagbes de matéria prima, € admitido & pressio e

temperatura especificadas, geralmente 40 atm e 30°C.

O gés etileno recebido do fornecedor € encaminhado até a primeira segdo, a de
compressdo, onde é comprimido até 250 atm apds um ciclo de dois estdgios de sucessivos
de compressdo e resfriamento em um compressor chamado de primario; o etileno € entio

alimentado no compressor secundario.

A compressdo secunddria também se procede em dois estdgios sucessivos de
compressio e resfriamento. O mondmero, agora a uma pressdo na ordem de 1200 a 3000
atm, é admitido no reator, Os modificadores (agentes de transferéncia de cadeia) podem ser

injetados no fluxo de etileno na sucgio do compressor secundério.

O mondémero, & pressio de operagdo, é alimentado ao reator tipo autoclave, que
deve ser constantemente agitado, ou a um do tipo tubular, em ambos os casos, de forma
continua. Concomitante, ocorre a inje¢do de iniciadores de reacdo, peroxidos, azo composto
e/ou oxigénio. A reacdo que se segue é guiada pelo mecanismo de polimerizagio via

radicais livres,

Durante a polimerizagio, a temperatura no reator é controlada pela adicio de
mondmero puro fresco e de iniciadores. As alimentacdes de etileno e de iniciadores sdo
realizadas em diversos niveis ao longo do reator, de forma a realizar-se um controle da
distribuicdo de peso molecular e consegiientemnente de outras propriedades do polimero.
Sob essas condicOes de operagio, cerca de 23% do etileno alimentado € convertido na

reacdio a polietileno.
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As massas de polimero e etileno ndo reagido fluem para a secdo de separagio,
onde através de dois separadores em série - respectivamente o de alta ¢ baixa pressdo -
ocorrerd a separacdo das massas pelo efeito da reducio da pressdo. O polimero pastoso se
acumulard no fundo do vaso e o mondmero n3o reagido saird pelo topo, constituindo em
reciclo para a se¢@o de compressdo. Com a diferenca de que a corrente proveniente do
separador a alta pressio € direcionada para o compressor secunddrio, enquanto a corrente

do separador de baixa ¢ redirecionada para o compressor primdrio.

O polimero separado no separador de baixa presso alimenta a préxima se¢fo, a de
extrusdo. No extrusor, o polimero € forcado a passar por uma matriz perfurada, contra a
qual existe um conjunto de facas girando, que em presenca de uma corrente de dgua,

solidifica o pldstico em pequenas particulas, os pellets.

Ap6s a peletizacio do polimero, 0 mesmo ¢ transferido por meios pneumadticos até
um grande secador centrifugo, e entdo, peneirado. Uma vez separado da dgua, o produto é
acumulado em silos de balanca, onde sdo retiradas continuamente amostras para andlise e
também ¢ passado ar de aeracdo como objetivo de retirar possiveis quantidades de gés
etileno que possam estar adsorvidas nos pellets. Em seguida, apds os resuitados das
andlises, o produto € transferido para silos de mistura, onde se formam unidades de

misturas.

Nos silos de misturas, o material € homogeneizado devido a alimentacdo de novo
material ¢ novas amostras s&o retiradas de varias alturas do silo e enviadas novamente a
andlise. Uma vez liberadas, o material segue para a formacdo dos lotes, que por suas vez
sdo acumulados nos silos de produtos ¢ estdo prontos para seguir para a drea de ensague,

onde € envasado e disponibilizado para a comercializacio.

Segundo GHIASS ¢ HUTCHINSON (2003), uma unidade de produgio de
polietileno pode ser modificada de forma a permitir a produco de copolimero de acetato de

vinila (EVA).



Capitulo 2 ~ Revisdo da Literatura 27

2.4 - Reatores Industriais para Producio de PEBD

2.4.1 - Reator Tubular

Um reator tubular para a produgdo de PEBD € constitufdo de uma tubulacio
metélica em espiral com uma grande razio comprimento/didmetro. O comprimento total
desse reator estd entre 500 e 1500 metros, enquanto seu difimetro interno ndo excede 60
milimetros (KIPARISSIDES et al.,1993). A figura 10 mostra um esquema de um tipico
reator tubular para producio de PEBED.
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Figura 10: Representacdo Esquemdtica de um Reator Tubular, com 2 zonas de reacio: (1} Alimentacdo do

Reator, (2} Corrente de Resfriamento { guenching stream }, (3) e (5) Entradas do Fluido Refrigerante, (4) ¢ (6}

Saidas do Fluido Refrigerante, e (7) Alimentaczo de Iniciador

O reator tubular usualmente pode ser dividido em trés regides distintas: (a) regido
de pré-aquecimento, onde o mondmero € aquecido pelo vapor & temperatura de
polimerizagio; (b) regido de reacio, onde ocorre quase a totalidade da conversio de etileno
4 polietileno; e (c) regifo de resfriamento de produto, onde o polimero formado ¢ resfriado

até o término da reacdo (MAN, 1995).

Um reator comercial pode ser constituido de 3 a 5 zonas de reagdo e muitas zonas
de resfriamento, e usualmente inclui varios pontos de alimentacio de mondmero, iniciador
¢ agentes de transferéncia de cadeia. Eteno e iniciador de radicais livres sdo injetados na

entrada do reator, enquanto o agente de transferéncia de cadeia, e quantidades adicionais de
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eteno e iniciador, podem ser adicionadas ao longo do comprimento do reator de forma a
conferir a resina em questdo as propriedades desejadas. As temperaturas e as vazdes de
cada corrente fria que entra no reator seja na zona de reagdo (mondmero frio), seja na de

resfriamento (fluido refrigerante), s&o utilizadas para controlar a temperatura do reator.

-

Como a reacdo de polimerizaciio € altamente exotérmica, o calor liberado pela
reacdo deve ser trocado com o fluido refrigerante que passa na jagueta (ou camisa) do

reator. A conversio tipica de um reator tubular é da ordem de 20 a 30 % (MAN, 1995).

2.4.2 - Reator Autoclave

Reatores tipo autoclave geralmente s#o constituidos por vasos agitados que
operam sob condicbes de temperatura e pressdio controladas (MARANO Jr, 1976),
geometricamente se assemelham muito aos reatores de mistura com agitacfo continua
(CSTR). Esses reatores sfio usualmente vasos longos, ¢ normalmente possuem a razio
comprimento/didmetro na ordem de 4 a 20 (GHIASS e HUTCHINSON, 2003; MAN,
1995).

O reator pode ser dividido em mdltiplas zonas de reacdo, o que o caracteriza como
um reator multizona. Condi¢Ges de reacdio como temperatura, concentracdo de iniciador,
vazio de mondmero, podem ser ajustadas separadamente em cada zona, de forma a conferir
ao produto propriedades especificas (MARANO Jr, 1976). Uma representacio esquematica

de um reator autoclave tipico € mostrado na figura 11.

O volume do reator e a vazio de alimentaciio de mondmero s@o escolhidos de tal
forma que o tempo de residéncia seja da ordem de 30 a 90s (segundos), com isso,
promovendo uma conversao da ordem de 20%, considerada baixa.

»

Neste tipo de reator, o calor liberado durante a reacdo & aproveitado para 0
aquecimento do mondmero até a temperatura de reac@o, ou seja, o reator € dito autotérmico
(MAN, 1995). A transferéncia de calor através da parede € limitada, levando a uma
operagdo adiabdtica, onde o controle da temperatura € feito pelas alimentacbes de

mondmeros e iniciadores frios.
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Figura 11: Representagic Esquemdtica de um Reator Autociave, com Trés Zonas, de PEBD a Alta Pressdo:

(1} Alimentacfio do Reator — mondmero, ¢ (2) Alimentagdo de Iniciador

Uma variedade de processos de producdo de PEBD incluindo design de reatores,

condi¢bes de operacdes € injecio de iniciadores podem ser encontradas em SITTIG (1976).

Em um reator autoclave, célculos de equilibrio termodindmico deverdo ser
realizados caso seja constatado a formacfio de fases dentro do reator. Assim, faz-se
necessdrio fazer um teste de estabilidade de fases para verificar, se nas condicdes dadas,
forma-se uma ou mais fases estdveis, para entdo se estabelecer ¢ critério de equilfbrio a ser
utilizado. Tdo complexo quanto a verificacdo da estabilidade de fases e estabelecimento do

critério de equilibrio € a selecio do modelo termodindmico capaz de descrever o sistema.

Como implicagdo principal da separacio de fases, microgéis (micropellets) sao
formados. Além disso, a presenca de uma fase rica em polimero (mais viscosa) aumenta a
probabilidade de formar pontos quentes no reator, e culminar na iniciacio da reagdo de

decomposiglo explosiva.

Mesmo assim, em alguns casos € interessante conduzir a polimeriza¢ao na regiao
de duas fases, separacfio esta provocada tipicamente, em reatores autoclave, devido &
diminuicao da pressdo ou por adigdo de um inerte, como Na, na mistura reacional (MAN,
1995). O PEBD produzido em sistemas duas fases apresenta propriedades de filme
superiores devido a estreita distribuicdo de peso molecular (DPM) e menor quantidade de

ramificacdes de cadeia longa (LCB} (BOGDANOVIC ¢ SRDANOVIC, 1986). Entretanto,
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a polimerizacdo de eteno num sistema de duas fases requer uma major consumo de

iniciador (CONSTANTIN ¢ MACHON, 1978).

2.5 - Estabilidade do Reator: Comportamento Dindmico de um Reator sem Controle
de Temperatura

~

Diversos trabalhos referentes a estabilidade e exotermicidade de reatores de
polimerizacio estdo disponiveis em literatura desde os anos 50, como pioneiro VAN
HEEDEN (1958), citado por SINGSTAD (1992). Mais recentemente, trabalhos dedicados a
reatores de polimerizacdo de etileno em reatores autoclave levantaram novamente essa
discussio. O trabalho de GEORGAKIS e MARINI (1984) foi citado por MAN (1995). Em
resumo, Toi posto que quando se considera um reator do tipo CSTR {autoclave) onde ocorra
apenas reacio de primeira ordem e altamente exotérmica, com um modelo estatico, ndo se
consegue resolver simultaneamente os balancos de massa e de energia para condicoes

operacionais vidveis do reator.

A
i
2
(3

Calor Gerado
A
B Calor Consumido
C Temperatura

Figura 12: Diagrama esquemitico do balanco de energia para um CSTR (autoclave} - pontos de operacio do

reator

Para uma dada temperatura de alimentacdo de mondmero, existem trés solugbes
que satisfazem os balangos de massa e de energia (MAN, 1995). O entendimento da

solugao pode ser mais bem compreendido através da visualizag@o gréfica, na figura 12.
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Essas solughes sdo caracterizadas por: (A) uma solugio a alta conversio, onde o reator
encontra-se em um ponto de estado estaciondric estivel de operag@o, no entanto a
temperatura elevada (1000°C) impede a operagdao do reator neste ponto, (B) ponto
intermedidrio de solugdo - esse ponto caracteriza-se por ser um ponto de estado estaciondrio
instdvel, pois dado um pequeno aumento na temperatura, o calor produzido serd maior que
o calor consumido, dessa forma, o excesso de calor fard com que a temperatura suba até o
limite do ponto estaciondrio de alta conversio. Por andlise similar, uma queda na
temperatura fard com que o ponto se deslogue para a posicio onde a conversdo &
desprezivel. (C) a solucio trivial, ponto de estado estaciondrio estivel, porém com

conversio desprezivel, portanto ndo apresentando possibilidade de operagdo para o reator.

Desse modo, de forma a manter a condi¢io operacional do reator no ponto
intermedidrio, hd a necessidade da implementacio de um controle de temperatura no
modelo do reator (CHAN et al, 1993, PLADIS e KIPARISSIDES, 1999).

2.6 - Cinética de Polimerizaciio de Etileno a Altas Pressoes

Reacbes de polimerizagdo a alta pressdo datam de mais de meio século atris,
principalmente as envolvendo o etileno como mondmero. Os dispositivos fisicos que sdo
empregados no processo atingiram em pouco tempo um alto nivel de desenvolvimento,

principalmente quando se referem aos reatores dos tipos autoclave e tubulares.

No entanto, dreas como o desenvolvimento de mecanismos e validagOes de
modelos cinéticos para essas reacdes, que se processam em condi¢cOes extremas de
temperatura ¢ principalmente pressdo, sdo até hoje pouco exploradas por pesquisadores.
Bons e poucos trabalhos neste Ambito datam de 20, 30 e até 40 anos. A maior dificuldade
para a realizag@o desses trabalhos €, sem divida, o fato de existirem muitas complicagdes
para a validagdo dos modelos e mecanismos propostos, uma vez que 05 testes sdo

geralmente realizados na planta em operacio.

O PEBD é um polimero que se d4 através da polimerizagdo do etileno em processo
de alta pressdo, portanto enquadra-se nas caracteristicas descritas anteriormente. Por ser

uma commodity mundialmente muito consumida, alguns esforcos de pesquisadores se
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concentraram acerca de como essa reagdo se processa. A seguir serd apresentada uma breve
discussdo sobre algumas reagGes que podem ser incluidas em um mecanismo para
descrever a polimerizacdo de etileno via radicais livres a alta presso para a formacio do
PEBD.

A polimerizagdo via radical livre € uma reago de poliadic@o induzida por radicais
formados por agentes ou iniciadores. Este tipo de reacio pode ser encontrado em diferentes
processos, podendo ser conduzida em fase emuisfo, suspensao, solugio ou massa (bulk). As
etapas da polimerizacio via radicais livres para o caso da polimerizacio de etileno & alta

pressdo para formacao de polietileno de baixa densidade podem ser resumidas em:
» Iniciagdo: formacio do radical ou centro ativo;

> Propagacio: crescimento da cadeia via adi¢cdo de moléculas de mondmero aos

centros ativos;

> Transferéncia de cadeia: transferéncia do centro ativo a uma outra molécula, que

pode ser o mondmero, o polimero, agentes de transferéncia, o solvente, iniciadores, etc.
» Terminacio: eliminacdo do centro ativo;
> Cisfo: quebra de uma molécula de polimero;

Principais tipos de reacdes envolvidas:

2.6.1 - Iniciacio por Peréxidos Organicos

Decomposigao do iniciador (peréxido organico), /, para formar radicais livres, R .

Essa reac@o pode ser representada esquematicamente por:

[~k sn R (1)

Ry +M —=—R/ )
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Em que n € o mimero de radicais livres formados por molécula de iniciador. Para
um iniciador monofuncional n ¢ igual a dois. Cada radical livre ird reagir com uma

molécula de mondmero e formar um polimero vive de tamanho de cadeia igual a um.

De acordo com FERNANDES e¢ LONA (2002), a iniciacdo € considerada uma
etapa importante, pois refletird nas caracteristicas do polimero formado. A quantidade de
moléculas de polimero formado € proporcional a quantidade de radicais gerados no sistema.
Com isso poderd existir uma competicBo entre os radicais livres pelas moléculas de
mondmero, contribuindo assim para que o peso molecular diminua, conseqlientemente,

alterando as caracteristicas finais do polimero formado.

Esse tipo de iniciagio € utilizado, no caso da polimerizagdo de etileno a alta

pressdo, tanto nos reatores autoclaves quanto nos reatores tubulares.

Em um trabalho para analisar a viabilidade do uso de iniciadores para a
polimerizacio de etileno a alta pressio, IVANCHEV e KONDRAT’EV (1999) conclufram
que um numero limitado de iniciadores pode ser empregado dentre a centenas de
iniciadores existentes. A escolha do tipo mais apropriado vai depender da qualidade do
polimero que se deseja formar (KWANG & CHOI, 1994; LUFT et al, 1977).

Como a quantidade de iniciador utilizado € um importante fator de projeto do
reator, principalmente em termos financeiros — geralmente s@o substdncias de alto custo
para a empresa (KWANG & CHOI, 1994)- uma atencfio especial é dada ao o que ¢
conhecido nas indastrias de taxa de consumo especifico de iniciador {do inglés specific
initiator consumption rate — SICR). Diversos autores tiveram a preocupacio em dar atengio
a essa importante varidvel do processo (LUFT et al, 1977; SEIDL e LUFT, 1981; KWAN(
& CHOI, 1994; LORENZINT et al., 1992, GHIASS e HUTCHINSON, 2003). A SICR ¢
definida como a quantidade de iniciador, expressa geralmente em gramas, necessiria pars
produzir uma tonelada de polimero. Pelo emprego do tiﬁ)o certo de iniciador e também das -

condi¢des dtimas de operagéo, espera-se minimizar o consumo especifico de iniciador.

E conhecido que a SICR varia em fun¢io da temperatura do meio reacional de
forma néo linear. Por exemplo, a baixas temperaturas da rea¢@o o consumo diminti com &
aumento da temperatura. No entanto, quando se tem um grande aumento da temperatura, &

consumo também comeca a aumentar demasiadamente, fazendo com que aumente a perda
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de imiciador. Existe uma temperatura bem definida na qual o consumo de iniciador é

minimo (LUFT et al., 1977, SINGSTAD, 1992).

A partir dos estudos realizados para entender esse comportamento, varios autores
estudaram o efeito da eficiéncia do iniciador, que consiste em analisar a quantidade de
iniciadores que ird formar radicais livres em relacio 4 quantidade de iniciador langado no
sistema. Essa nova varidvel € geralmente representada nos modelos matemdticos pelo
simbolo f. A eficiéncia do iniciador estd relacionada com o consumo especifico de iniciador
de forma inversamente proporcional, uma vez que quanto menor for a eficiéncia maior serd
0 consumo. A baixas temperaturas a eficiéncia do iniciador sofre uma reducgio rapidamente,
€ a essas temperaturas, o tempo de meia vida do iniciador € muito grande, o que contribui
para que o iniciador deixe o reator através da corrente de produtos sem ter se decomposto
apropriadamente. A existéncia de iniciador na comrente efluente do reator nfo é desejada e
pode ser considerada perigosa, pois pode causar a degradacio do polimero formado. Um
outro risco € que o iniciador ndo convertido pode ser reciclado, com o mondémero nio
reagido, para dentro do reator e prejudicar a sua estabilidade (SINGSTAD, P., 1992).
Diminuicdo na eficiéncia de iniciadores podem ser explicadas por dois principais motivos:
(i) alguns iniciadores deixam o reator antes de serem completamente dissociados, por
razdes anteriormente comentadas. (ii) Outros se degradam, porém resultando em espécies
ndo-reativas, guiadas por reacdes laterais. Trabalhos anteriores de LUFT et al, em 1977 ¢
de GOTO et al, em 1981, deram atengéio a essas reagGes laterais para explicar a redugio da

eficiéncia do iniciador.

KWANG e CHOI, em 1994, conseguiram obter valores para eficiéncia de
iniciador tendo em mdos valores de uma planta industrial como: perfil de temperatura do
reator, conversao do mondmero, vazio e concentragdo de iniciador a partir de um algoritmo
de otimizagdo baseado nos balancos de massa para mondmero e iniciador. GHIASS e
HUTCHINSON, em 2003, se utilizaram desse método para ajustar os valores das
eficiéncias dos iniciadores antes de utiliza-las na modelagem para calcular as propriedades

finais do polimero em um reator autoclave multizona.
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2.6.2 - Iniciacdo por Oxigénio

Oxigénio pode reagir com monémero para formar perdxidos, decompondo em
seguida produzindo radicais livres. Essa reacfio pode ser representada esquematicamente

por:

0, —= 52.R? (3)

Geralmente esse tipo de reac@o de iniciagdo € considerada no mecanismo cinético
quando a concentragdo de oxigénio na corrente de alimentacio de etileno € superior a um
limite de 5%. Apenas polimerizagdo realizada em reatores do tipo tubular costuma
empregar oxigénio na alimentag@io com concentragbes acima do valor mencionado (MAN,

1995).

A presenca de oxigénio pode ser prejudicial ao desempenho de um reator quando
esse contém como principal iniciador um peréxido orglnico, neste caso o oxigénio pode

atuar como um inibidor da reagio (DOAK, 1986).

2.6.3 - Outros Tipos de Iniciacdo

Outros tipos de iniciagdo podem ocorrer, no entanto com menos importincia no
ambito industrial. A iniciagio térmica, para quando as temperaturas ultrapassam a marca de
200°C. A iniciac8o por radiacdo, quando o a polimerizacio € iniciada a partir de radiag0es
do tipo v, cuja caracteristica relevante é que a taxa de iniciagdo ndo € dependente da

temperatura (DOAK, 1986).
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2.6.4 - Propagacio

Reagio entre mondmeros e radicais. £ a reagdo em que as cadeias de radicais
crescem a partir de sucessivas adi¢des de mondmero para formar as cadeias de polimero.

Essa reagdo pode ser representada esquematicamente por:

R} +M —" R’ )

R'+M—2 R, (3)

Como a reacio de propagacio consiste da reacfio de uma molécula de mondmero
com um radical livre, ela dependerd da concentragdo de ambos no meio reacional. Uma
caracteristica da reacdo de propagacgio € que ela ndo altera o ndmero de radicais livres do
sistema, pois esses sf3o gerados na etapa de iniciagdio ¢ desaparecem na terminagdo
(FERNANDES e LONA, 2002).

2.6.5- .'i‘ermir.:zi(.;é.o. por Combinacio

Reagio bimolecular entre os radicais para formar uma cadeia morta de polimero.

Pode ser representada esquematicamente por:

n+m

R +R, —=3P (6)
2.6.6 - Terminacio por Desproporcionamento

Reacdo bimolecular entre dois radicais para formar duas cadeias mortas de

polimero. Pode ser representada esquematicamente por:
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RI+R, —“—P +P, (N

Uma caracteristica importante deste tipo de reagdo de terminacio é a formacio de
uma cadeia morta de polimero com uma dupla reacdo terminal, representada

simbolicamente por P".

2.6.7 - Reacoes de Transferéncia de Cadeia

A reacgdio de transferéncia de cadeia ocorre quando o radical (polimero vivo) que
estd em crescimento abstrai um hidrogénio instivel de uma molécula do meio reacional. A
molécula em questdo € a chamada agente de transferéncia ¢ pode ser um inibidor,
retardador, agente de transferéncia, solvente, monémero, polimero, iniciador ou impurezas.
Esta reacdo de transferéncia termina com crescimento da cadeia de polimero vivo e

transfere o centro ativo (radical) para a molécula que teve o hidrogénio abstraido. Este novo

centro ativo. pode. propagar formando uma nova melécula de polimero (FERNANDES ¢ -

LONA, 2002). Uma representaciio esquemdtica do mecanismo dessa reagdo pode ser

representada por:

R +X—L>P +X° (8)
X' +M —>R, ©

Como modificador X, pode ser considerado o mondmero, o solvente, 0 agente de

transferéncia de cadeia, impurezas entre outras moléculas,

Transferéncia ao Modificador (Agente de Transferéncia de Cadeia - CTA)
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Transferéncia de centro ativo (elétron livre) do radical ac modificador, CTA, para

formar uma cadeia morta de polimero e um radical de transferéncia, CTA". O modificador
ou agente de transferéncia de cadela nao afeta a taxa de reagio, isto é, o nimero de radicais
presentes no sistema, porém influencia a distribuicdo de peso molecular pelo fato de
contribuir para a formagio de cadetas de polimeros mais curtas FERNANDES e LONA,

(2002). Pode ser representada esquematicamente por:

R’ +CTA-—£2 5P +CTA (10)

Transferéncia aoc Monomero

Quando a molécula pequena envolvida na transferéncia ¢ o préprio mondmero. A

reaciio pode ser representada esquematicamente por:

R +M—2 5P +R’ _ 5))

2.6.8 - Transferéncia ao Polimero — Transferéncia Intermolecular

Envolve a transferéncia de reatividade do radical 4 unidade monomérica da cadeia
morta de polimero, formando assim um radical com centro ativo interno & cadeia, que em
seguida iniciard a formacdo de ramificagdes de cadeia do tipo longa. A reagio pode ser

representada esquematicamente por:

R +P —2 5P 4R (12)

Em que R: representa o radical interno.
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Reagoes de transferéncia ao polimero s&o as principais responsdveis pela formacio
de ramificacGes de cadeia longa em PEBD. A figura 13 ilustra esquematicamente como

essa reacio pode se transcorrer, COUTINHO et al, (2003).

Iil H
R;~CHy~C» ~C— (O — .
"GRGt Ry G—CH~Ry ™ R,-CH,CH; + R,-C-CH,-R,
H H I!I
. molecula morta molécula morta .
Cadeia propagante de polimero de polimero Cadeia propagante

Figura 13: Mecanismo proposto para a formagio de ramificacdes longas

Essas ramifica¢des sdo, na maioria das vezes, tdo longas quanto & cadeia principal
do polimero. Em geral, contém algumas dezenas ou centenas de dtomos de carbono. A
presenca dessas ramificacdes determina o grau de cristalizacio, as temperaturas de
transicio e afeta pardmetros cristalograficos tais como tamanho dos cristalitos.
(COUTINHO et al, 2003). Além disso, € a principal responsdvel pela caracterizagio da
densidade no caso do PEBD.

2.6.9 - Reacio de Backbiting ~ Transferéncia Intramolecular

O centro ative do radical € transferido a um sitio ao longo da mesma cadeia.
Podendo dar inicio a seguir a formacdo de ramificacdo de cadeia do tipo curta. A reacio

pode ser representada esquematicamente por:

Rt R (13)
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ReacBes de backbiting sdo as principais responsiveis pela formagdo de
ramificactes de cadeia curtas em PEBD. A figura 14 ilustra esquematicamente como essa

reagéo pode se transcorrer.

Hy

Tc
RHZC\S/ \ i H
R‘CH{CH;'CHE_CHQ“CI{Z-CI{Z‘ — HC CH; —p R"CHE'?‘

H [+ 2
CH, CH,

Ve CH,
. C:HZ ]
Figura 14: Mecanismo proposto para & formagao de ramificagdes curtas

Essas ramifica¢bes curtas sfo principaimente n-butila, porém grupos etila € n-
hexila, em menores proporcdes, também sio formados pela transferéncia de cadeia
intramolecular, COUTINHO et al., (2003).

2.6.10 - B-Cisdo do Radical Interno

Radicais internos podem sofrer as reagbes de propagacdo, e formar ramificacdes

de cadeia, mas também podem sofrer reacdes de [3-Cisdo, e formar um radical livre, R", €

uma cadeia morta de polimero com dupla ligagdo terminal, P”. A reacdo pode ser

representada esquematicamente por:

R: “‘“‘I'cﬁ‘““)f); +R(.r—5} ou

) (14
R —2 P, ,+R;
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2.6.11 - Reacdo com Dupla Ligacio Terminal

O radical livre pode reagir com uma ligagdo dupla-terminal, gerada pela reagdo de
terminagdo por desproporcionamento, de um polimero, produzindo dessa forma um novo
radical livre, este com um centro ativo interno, localizado no ponto onde existia a dupla
ligagcdo. A propagacio desse centro ativo poderd gerar uma ramificacdo longa trifuncional.

A reacio pode ser representada esquematicamente por:

P +R —fe Rt (1s)

Uma extensa revisio sobre as reagdes envolvidas no processo de polimerizacgao de

etileno via radical livre pode ser encontrado no trabalho de SINGSTAD (1992).

ZABISKY et at (1992), relata os mecanismos cinéticos empregados e faz uma

compara¢do entre seu mecanismo cinético e os de outros autores.

As equagbes apresentadas acima néo englobam toda a cinética envolvida nesse

tipo de polimerizagdo. Dessa forma, novos mecanismos podem ser propostos.

A escolha do mecanismo cinético implica em guanto realista 0 modelo matematico
empregado € capaz de descrever e explicar os dados industriais observados. O mecanismo
cinético deve ser suficiente para descrever o crescimento das cadeias de polimero. As
reacOes fundamentais para este tipo de qualificagdo do polimero a ser formado sdo as de
iniciacdo, propagacdo e termina¢fo. Enquanto que, quando se deseja uma explicagio
melhor em termos de propriedades do polimero formado, deve-se incluir diversas outras
reacdes adicionais, dentre elas as transferdncias de cadeia e as reacbes de cisdo
(SINGSTAD, 1992).

Mecanismos cinéticos, bem como valores para as constantes da taxa foram
colocados como referéncia no anexo 1. As discorddncias entre os vérios valores publicados
dao idéia do grau de dificuldade em se obter valores bons para esse tipo de reacdo. Apesar
dos pardmetros cinéticos da reacfio ndo estarem relacionados com o tipo de reator

empregado na polimerizacdo, o mecanismo empregado estd fortemente relacionado com as
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propriedades finais do polimero que serfo de interesse (SINGSTAD, 1992). A condicdo
severa de operacio como a pressio elevada também influencia na determinagio de valores
otimos para os pardmetros cinéticos, uma vez que a dificuldade experimental se torna

enorme. A soluciio para esse caso € a de se obter a estimativa de pardmetros via otimizacio.

Como o principal objetivo deste trabalho de mestrado néo é o de obter valores
6tirmnos para 0s pardmetros cinéticos e nem o de determinacdo do mecanismo mais
adequado para essa polimerizagio, um mecanismo genérico foi utilizado e valores das taxas

foram admitidas ser de acordo com o trabaltho de FERNANDES (1999, 2002).

O mecanismo empregado neste trabalho, bem como os valores das constantes da

taxa sdo mostrados na tabela 4 a seguir.

Tabela 4: Mecanismo cinético” empregado ¢ valores das constantes das taxas

ko E,
Propagacio 2,0-10° 88906
Terminacio por combinacdo 1,25-10° 4182
Terminagdo por desproporcionamento 1.25-10° 4182
Transferéncia para mondmero 1,25-10° 33821
Transferéncia para polimero 2.0-10° 64636
Backbiting 1,292-10° 46599
Reagdo com dupla ligacdo terminal 1,25-10° 33821

"Para P = 1600 atm ; k =k, .ex;{ RE;“) : FERNANDES (1999).




CAPITULO 3

MODELAGEM DO REATOR AUTOCLAVE

3.1 - Introducio

Os principais tipos reatores utilizados na inddstria para a producio de PEBD sdo
os reatores do tipo tubular e autoclave. Além dos esforcos concentrados para a
caracterizagio da reagdo de polimerizacio que ocorre para a formacio do PEBD, muitos
outros trabalhos foram dedicados a estudar o ambiente de reacio, mais especificamente, o
tipo de reator envolvido (GEORKAKIS e MARINI, 1984, CHAN et al, 1993, ZHANG e
RAY, 1997, VILLA et al, 1998) de forma a entender como o meio reacional comporta-se
dentro do reator e, conseqiientemente, como as caracteristicas fisicas do reator podem
influenciar no tipo e na qualidade do polimero produzido. £ muito importante também citar
que para um trabalho de modelagem e simulacdo de um reator de polimerizacdo, o
mecanismo cinético associado com o tipo de reator empregado na reagio € que vio

determinar as caracteristicas finais do polimero produzido (SINGSTAD, 1992)

Um modelo matemético para um reator autoclave de alta pressao para
polimerizacdo de etileno deve ser estruturado de forma que seja capaz de predizer o
comportamento do reator e também possa ser utilizado na determinacio de condi¢bes
operacionais seguras, para otimizacdo do processo € para o desenvolvimento de novos

produtos.

O objetivo desse trabalho € o de desenvolver um modelo fenomenolégico que
descreva de forma mais real possivel os fendmenos que ocorrem dentro de um reator
autoclave durante a polimerizagZo de etileno a alta pressdo para a producdo de PEBD. Uma
extensdao do modelo seria também capaz de representar satisfatoriamente a polimerizagdo
de etileno mais um comondmero, resultando assim na produgéo de um copolimero. Para o
caso do reator autoclave e do mondmero etileno, o comondmero mais amplamente
comercializado é o acetato de vinila, € o copolimero resultante é o polietileno-acetato de

vinila (EVA).
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Modelos de mistura foram propostos ao longo de vérios anos de estudos de forma
a estudar o desempenho dos reatores empregados na sintese do PEBD (GEROGAKIS ¢
MARINI, 1984, CHAN et al, 1993, ZHANG ¢ RAY, 1997). Em geral, um modelo de
mistura considera a ndo uniformidade das concentracdes das espécies dentro do reator e
assim pode descrever, mesmo que aproximadamente, o comportamento de determinadas
varidveis, por exemplo, perfis de concentracio, de temperatura e consumo de iniciador

(GUIASS e HUTCHINSON, 2003).

Neste capitulo serd apresentado o modeio de agitagio utilizado no trabalho para
descrever o comportamento da mistura em um reator autoclave. A modelagem do
escoamento do fluxo de um reator autoclave hipotético serd proposta, de forma a apresentar
os parametros envolvidos ¢ as hip6teses adotadas, em seguida a aplicacdo da modelagem
proposta serd realizada para um caso particular de um reator. Depois de definidos os
pardmetros do modelo, balangos de massa, energia, a implementacdo de um controlador de
temperatura ¢ 0 método dos momentos sdo propostos de forma a modelar a reacdo de

polimerizagdo que se processa no reator, em cada segmento.

O modelo de mistura utilizado neste trabalho tomou como referéncia o trabalho
desenvolvido por CHAN et al. (1993), e é baseado em um modelo comportamental
(ZHANG e RAY, 1997). Este modelo € capaz de descrever 0 comportamento de macro-
mistura dentro de um reator autoclave com muiltiplas zonas de reagdio. A principal
caracteristica do modelo é que ele determina que o reator possui um padrdo de mistura de
natureza recirculante. E ainda, que o efeito de agitacio no desempenho do reator € de
fundamental importéncia, pois a partir do grau de imperfei¢io de mistura dentro do reator,
o mesmo pode exibir caracteristicas de estabilidade e de consumo de iniciador diferentes

quando comparado com um reator perfeitamente agitado.

Industrialmente comprova-se que o reator autoclave ndo possui um
comportamento de reator perfeitamente agitado, pois se acredita que o iniciador

preferencialmente se decomponha proximo aos seus pontos de inje¢do, e néo no seio do
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reator (CHAN et al, 1993). Com isso, a polimerizagdo se processard de uma forma menos
expressiva do que €la poderia ser caso o iniciador estivesse uniformemente distribuido pelo

reator em toda fase reacional.

Desse modo seguiremos propondo o modelo de agitagio que serd considerado para
o nosso estudo de caso. A principal vantagem desse modelo € que ele € capaz de

representar o padrao de macro-mistura dentro do reator antoclave considerado,

Considerando um reator autoclave como o representado pela figura 15, de forma a
dividi-lo em zonas ou sec¢des de reacdo a seguinte consideragio foi tomada: a cada duas
alimentagdes consecutivas, sejam elas mondmero e/ou iniciador, é delimitada uma segdo de
reacdo, ou zona de reagio. Desse modo um reator qualquer pode ser representado por M

secdes, sejam quais forem os niimeros de alimentagdes.

Monomero .
S fﬁjnlmador
B
. t . iq . Iniciador
. Iniciador
* Produto

Figura 15: Esquema de um reator autoclave

De forma a modelar o padrio de mistura de cada zona, a hipétese adotada foi a
seguinte: cada sec¢do € composta por um segmento de mistura que caracteriza o
comportamento de mistura ideal da secdo, um CSTR, e um segmento que caracteriza o
comportamento de mistura ndo ideal da se¢do, um PFR. Uma representacio esquematica
dessa primeira aplicacio do modelo pode ser mais bem visualizada na figura 16. Segundo
CHAN et al (1993), o papel do segmento CSTR na modelagem € o de ser responsdvel por
representar a parte da mistura perfeita principalmente préximo aos pontos de alimentagfo

de mondmero e/ou de iniciador. O papel do segmento PFR na modelagem € o de ser o
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responsavel por representar a regido do reator onde a mistura nfc se comporta
perfeitamente. Além disso, de forma a se considerar a natureza recirculante do modelo,
correntes de reciclo sdo adicionadas entre duas segdes consecutivas. Cada corrente de
reciclo tem sua origem no segmento de mistura perfeita da secio e € direcionada para o

segmento que representa a mistura perfeita da segio imediatamente superior.

Reciclo

R XN

Alimentagbes

A

Reciclo

¥
ASWO
b

Alimentacdes

Fluxo de Saida

Figura 16: Representac@o esquemdtica do modelo de agitagio proposto

Uma vez definidas as se¢Oes de reaco de cada reator e por conseguinte 0 nimero
de segmentos PFR, mais uma hipdtese foi adotada: a aproximagiio do segmento PFR por
reatores de mistura perfeita em série. Segundo CHAN et al (1993), o segmento do reator
representado pelo PFR ¢é idealizado na forma de N reatores tanque agitados em série
(CSTR). Essa aproximacfo permite que se faga os célculos para o segmento PFR sem a
necessidade da resolucio de equagdes diferenciais parciais que seriam necessdrias caso o

reator PFR fosse empregado. Uma representagio esquemdtica dessa aproximagéo pode ser
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mais bem visualizada na figura 17, neste caso, o segmento plug-flow foi aproximado por

dois reatores do tipo tanque em série.

Fluxo da secao
anterior

Alimentacao Reciclo
Lateral
I Segmento CSTR

Segmento PFR

representado por
dois CSTR’s em
série

RO RSl B
e

B

de Saida

Figura 17: Representacio esquemdtica de uma se¢io do reator onde o segmento plug-flow foi aproximado por

dois elementos de mistura perfeita em série

Com base no modelo proposto pede-se quantificar os volumes das segdes e dos
respectivos segmentos. Seja V o volume total do reator, o volume de cada secio do reator

serd expressa da seguinte maneira.

V=7V (16)

Onde V, € o volume de cada secdio e ¥, representa a fragdo volumeétrica de cada

secdo em relagdo ao volume total do reator. Para o estudo de caso considerado, essas

varidveis tiveram seus valores pré-fixados, pois estamos trabalhando com um reator com as
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zonas de reag¢do pré-definidas. O reator encontra-se em operacio na indistria ¢ tem sua

geometria jd estabelecida pelo fabricante. Os volumes das zonas de reacio sdo conhecidos.

Uma vez definidos os volumes das se¢des de reag@o, o préximo passo € fazer a
divisdo da zona de reacfio em segmentos de volume, ou simplesmente segmentos, como

serdc chamados a partir deste ponto do trabalho.

O volume de cada segmento CSTR de cada se¢do pode ser controlado pela varidvel

¢y, fracdo de volume do segmento CSTR em relacéo ao volume total da zona de reagéo.

@, = i=12,...M 7

Em que M € o ndmero da secio envolvida.

O segmento CSTR de cada segio corresponde ao segmento 1 da seg@io, primeiro
segmento da secdo. O parimetro ¢:; deve ser estimado para cada secio de forma a
caracterizar seu comportamento de mistura perfeita. Quanto maior for o valor de ¢;, maior €
o comportamento ideal do segmento, isto €, mais perto o segmento aproxima-se 4 mistura

ideal de um CSTR.
Desse modo, o volume de cada CSTR utilizado na aproximacio do segmento PFR

pode ser calculado dividindo o volume restante da se¢do pelo nimero de CSTR’s utilizados

na aproximacao.

vV mV"—(Ij%—g)- emague i=12,,.MeS=23..N (18)

s

Em que N € a quantidade de CSTR s utilizados para aproximar o segmento PFR na

Secdo i.
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Segundo a nomenclatura assumida, o primeiro sub-indice, i, refere-se a se¢fo e o

segundo, s, refere-se ao segmento.

O reciclo € caracterizado por uma razdo, ; , definida como a razio entre a vazio
volumétrica da corrente de reciclo que deixa o segmento sobre a vazao volumétrica total da

corrente que deixa o segmento.
Desta maneira, os pardmetros que definem o modelo de agitacio sio:
» O nimero de segdes ~ S
» A fracio de volume que pertence a cada segmento CSTR do reator - @ ;
» O numero de reatores tanques agitados que aproximam a secdo tubular — ;
» A razo de reciclo de cada se¢do, exceto da primeira, - ;..

Estimativas razodveis para estes pardmetros devem ser obtidas para cada reator em

particular, através do conhecimento do perfil de temperatura, vazGes e geometria no reator.

3.3 - Detalhamento de Modelo de Agitacio Proposto

A partir da metodologia apresentada para aplicacdo do modelo de agitagdo do
reator, e tomando por base um reator cuja caracteristica geométrica € mostrado na figura
18, foi possivel aplicar o modelo proposto. A figura 18 representa o reator autoclave em
operacdo na indidstria. O reator, na verdade, € uma bateria de reatores, composta de dois
reatores autoclave em série. Existem diversos pontos de alimentagdo de mondmero e
iniciador ao longo deles, dessa forma, o modelo de agitagdo proposto pbde ser

imediatamente aplicado (CHIBA et al, 1978).

Cada reator possui um motot ¢ um agitador, posicionados em sua parte interna. Os
agitadores sdo apoiados em seus respectivos motores e, além disso, existe outro ponto de
sustentaco, no suporte do mancal, localizado logo abaixo do ponto 3 em ambos reatores. A
posicao desse dispositivo pode ser mais bem visualizada na figura 18. No reator A, entre os
pontos 4 e 5, é posicionado um outro dispositivo, uma chicana, que confere ao reator uma

caracterfstica peculiar, temn a fungio de ndo permitir que a massa reacional que passa pelo
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ponto 5 volte para pontos acima do reator. Dessa forma, impedindo que tenha reciclo desse

pontc de reator para pontos mais acima.

Cada reator foi modelado individualmente baseando-se¢ no modelo de agitacio
proposto bem como nas caracteristicas fisicas de cada reator (posi¢des das alimentacdes,
volumes). Dessa forma, pode-se dividir a bateria de reatores em duas partes independentes
para o desenvolvimento do modelo de agitacio: reator A e reator B. Os pontos de 1 a 6 em

cada reator sdo apenas ilustrativos e representam pontos de medidas industriais.

Mendmero

—Y Y _
» | 1 C Iniciadar i . ] nigiador

———.J 2
Mondmero 2

P 3 ¢ C Imciador

Mondmero

i I Iniciadar
4
% Ipiciador
JE—— 5 q._“wD_,

i B

Monémera + Polimero ,@' Trocador e calor
D Romba
Mangal do agitador
. Reaor A . J T ReatorB - - L ehicana

Figura 18: Esquema da geometria do reator autoclave em operagio

Sendo assim, os reatores A ¢ B foram modelados em 8 se¢Ges de reagdo. Cada um
com 4 segbes. Na figura 19 € mostrado como foram separadas as se¢es, a representacao

nio estd em escala, portanto € apenas ilustrativa.
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Secio 1 Secdo 5
— —{— e e—{
. Segdo 6
Secdo 2
>
I Segdo 7
—rp —0— ¢
Se¢do 3
e fe—0
e Se¢do 8
Secdo 4
Reator A Reator B

Figura 19: Reatores A e B divididos em se¢bes de reago

O reator A possui trés alimentacdes de mondmero, no topo, no pento ! € no ponto
3. A alimentagdo de topo é o principal agente responsdvel pelo resfriamento do motor do
agitador do reator, e corresponde & menor vazdo de mondmero do reator. As alimentacfes
dos pontos 1 e 3 sdo as maiores responsaveis pela alimentagio de mondmero para a reagdo
de p.olimerizagﬁo. Além disso, o reator apresenta outras trés alimentacdes, essas de
iniciador, nos pontos 1, 3 e 5. Cada alimentacgZo de iniciador é manipulada por uma bomba
de injec@o de iniciador que age de acordo com a necessidade de iniciador requerida na
reagdo, que € calculada e manipulada de acordo com a temperatura do reator por um
controlador. Seguindo a metodologia proposta pelo modelo de agitacio foi determinada a
quantidade de se¢des de reaclo para o reator A. Uma representacio esquemdtica de como
foi realizada a divisdo em se¢Oes para esse reator pode ser mais bem visualizada na figura
20. Os pontos numerados de 1 a 6 seguem o padrdo mosirado na figura 18 e séo apenas
ilustrativos. Por se tratar de uma representacio esquematica, a escala ndo foi levada em

conta para a construgdo da figura 20.
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M
SECAD | '{’ opo
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SECAO 2 o
Pl g

SECAO 3
SECAG 4

sAala DE PRODUTOS

Figura 20: Divisio do reator A em seg6es de acordo com o modelo de agitagio proposto

Seguindo 0 mesmo principio adotado podemos obter o modelo de agitacdo para o
reator B, este possui apenas uma alimentacio de mondmero puro, no topo do reator, cuja
principal caracteristica € a de ser a responsdvel pelo resfriamento do motor do agitador. A
alimentacdo que aparece no ponto 2 € da massa reacional proveniente do reator A, no
entanto resfriada por um trocador de calor localizado entre os dois reatores, e é constituida
principalmente de mondmero nao reagido e polimero formado no reator A. Além disso, o
reator apresenta outras duas alimenta¢des, essas de iniciador, nos pontos 1 e 4 . Cada
alimentacdo de iniciador € manipulada por uma bomba de injecdo de iniciador que age de
acordo com a necessidade de iniciador requerida na reacgio, que € calculada de acordo com
a temperatura do reator por um controlador. Uma representacio esquemdtica de como foi
realizada a divisdo em se¢les para esse reator pode ser mais bem visualizada na figura 21.
Os pontos numerados de 1 a 6 seguem o padrio mostrado na figura 18 e sdo apenas
ilustrativos. Por se tratar de uma representagdo esquemdtica, a escala ndo foi levada em

conta para a construcio da figura 21.
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SECAO | { topa
4. ________
! 1
SECAQ 2
§
» Massa
vinda do
Reator A
SECAC 3 .,
B 1
SECAD 4 <

| SAIDA DE PRODUTOS

Figura 21: Divisao do reator B em sec¢fes de acordo com o modelo de agitagdo proposto

Uma vez definidas as secdes de reacfo para cada reator, de forma a complementar
o projeto do modelo de agitagdo dos reatores, ainda faz-se necessdrio a aproximacio do
segmento de mistura imperfeita por segmentos de mistura perfeita, CSTR, em série. Em
uma primeira andlise, optou-se por aproximar cada PFR por dois reatores tanques em série,
com excegdo do segmento final do reator B, onde se optou por quatro tanques em série.
Segundo SINGSTAD (1992), ao final do reator autoclave para produgiio de PEBD prefere-

se um fluxo com caracteristica de empistonado.

Dessa forma o reator A foi separado em 10 segmentos de reacio (ver figura 22),
onde os segmentos 1, 2, 5 e 8 representam os segmentos de mistura perfeita do reator,
CSTR principal das se¢des 1, 2, 3 e 4 respectivamente, enquanto os segmentos 3 e 4
representam a mistura imperfeita da segunda zona de reacfio; os segmentos 6 e 7
representam a mistura imperfeita da terceira zona de reacdo e os segmentos 9 e 10, os da
quarta zona de reagdo. O topo foi modelado como sende uma regido de mistura perfeita,
pois é o local onde se encontra o motor do agitador e onde conseqiientemente ndo ocorre
tanta reagdo, pois ndo ha alimentaco de iniciador nesta parte do reator. O reator B foi
separado em 12 segmentos de reacdio, onde os segmentos 11, 12, 15 e 18 representam os

segmentos de mistura perfeita do reator CSTR principal das segbes 5, 6, 7 e 8
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respectivamente, enquanto os segmentos 13 e 14 representam a mistura imperfeita da sexta
zona de reacio (segunda zona de reaciio do reator B); os segmentos 16 e 17 representam a
mistura imperfeita da sétima zona de reagdo (terceira zona do reator B) e os segmentos 19,
20, 21 ¢ 22, os da oitava zona de reacdo (quarta zona do reator B). O topo também foi
modelado como sendo uma regifio de mistura perfeita, pois € onde se encontra o motor do

agitador.

Seguindo essa divisdo, os pardmetros do modelo podem ser nomeados conforme o
nimero dos segmentos. Para o caso do pardmetro ¢; , ele pode ser aplicado apenas nos
segmentos CSTR principais de cada segdo, portanto parai= 1,2, 5, 8, 11, 12, 15 e 18. Para
o caso de J; , ele pode ser aplicado apenas nos segmentos CSTR principal da secio onde se
¢é possivel permitir uma cotrente de saida de reciclo, portanto parai =2, 5, 12, 15 ¢ 18. Na
tabela 4 sfo colocados os sentidos das correntes de reciclo de cada segmento, por exemplo,
¢ permitido uma corrente de saida de reciclo do segmento 2 e essa corrente € direcionada
para o segmento CSTR principal da se¢do imediatamente acima, ou seja, segmento 1, e
assimn sucessivamente. [Jma representacdo da divisdo das se¢des de reagdo em segmentos

de reacio pode ser visualizada na figura 22.

Tabela 5: Sentide das correntes de reciclo permitidas

B; sai do segmento i igual a:  val para o segmento:

2 1
5 2
12 I1
15 12
i8 I5

Em cada segmento do reator sdo aplicados os balangos de massa, de energia e as
equacdes de caracterizagdo do polimero formado. O conjunto de equagdes diferenciais e

algébricas resultante resolvidas simultaneamente formecem os perfis de temperatura e
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concentragdo ao longo dos segmentos do reator além de caracteristicas do polimero

formado, como peso molecular méssico ¢ numérico médios e fregiiéncia de ramificagbes.

Mondmero Mondmero
Secic 1 1 1l =
Secdce 5
> Mondmero ) Iniciador 12 £ Iniciador Y
3 : : i3 : Secic 6
Segio 2 < H s eCac
3 14
N : - : ; J
> Mondmero 3 t Iniciador 15 i 7
: : Secdo 7
Secio3 4 § Pl S
7 17 ;
\ =% Iniciador 5 Iniciador ¢
E— 7
J g : 15
Segio 4 7 Secio 8
P /9) 2 |
H : 27
s H H : . i i
l Produto

Mondmero + Polimero

Reator A Reator B

Figura 22: Bateria de reatores divida em segmentos de reacio de acordo com ¢ modelo de agitaggo proposto

3.4 - Balanco de Massa e Energia para o Reator Autoclave

Baseando-se no modelo de agitacfio proposto € no mecanismo <inético proposto
para a polimerizagao, pode-se derivar balancos de massa e de energia para cada segmento
do reator, e assim podemos quantificar as espécies que compdem a massa reacional através
da resolucdo simultidnea de todas as equagfes diferenciais que representam o sistema. O
mecanismo cinético bem como as respectivas taxas para cada reagdo envolvidas estdo

representadas na tabela 4.
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Tomando-se por base um segmento qualquer dentro do reator, como o

representado pela figura 23 pode-se derivar a equac@o genérica dos balangos de massa e

energia, conforme esquematizado na equacgdo (19). Atentando-se que, em se tratando do

balango de massa, os fluxos envolvidos sdo os fluxos mdssicos, enquanto que para o de

energia, os fluxos sdc os de calor. A tabela 6 relaciona as equacbes envolvidas no
24 quag

mecanismo cinético utilizado bem como as expressSes da taxa para cada reacdoc em

particular.

Tabela 6: Mecanismo cinético e equagdes das taxas utilizados

Reacio do Mecanismo

Equac#o da taxa de reacio

Iniciacio

Propagacio

Terminagéio por combinacio
Termmnagdo por desproporcionamento
Transferéncia para polimero
Transferéncia para mondmero
Backbiting

Reacfio com dupla ligagio terminal.

r,=2-fk, [I]
r,o=k, [M]Y,
rrc' = krc 'Y(}Q

ta =Ky 'Yo2

T =kp Yo Qo
¥ o =kfm -[M}AYO
Yoo = Ky - Xy

tay =Ky - Yy Gy

Fiuxo vindo do
segmentD anterior

F

Alimentagdo

Recicio para a
segio anterior

b

a

-1

w

-

(i 51

no segmento

Fre

3is)

Reciclo vindo da
segio posterior

i
]

e

Frienst

Fluxo para ©
segmento posterior

Figura 23: Segmento CSTR principal qualquer

"
Es
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Os elementos CSTR que aproximam o segmento PFR serfc livres de entrada de
correntes laterais, com isso a parcela do fluxo de alimentagdo do segmento serd zerada,
assim como todas as correntes de reciclo. Alguma situacio pode permitir que uma corrente
de reciclo seja iniciada em um segmento diferente do CSTR principal de cada se¢do. No
modelo proposto, uma corrente especial de reciclo foi utilizada, partindo de segmento que
ndo era o0 CSTR principal da secfo. Foi permitido uma corrente de reciclo entre o dltimo
segmento do reator A para o segmento 15 do reator B, dessa forma possibilitando a
passagem da massa reacional de um reator para outro sem que houvesse descontinuidade na

solucio das equagdes.

Acimulo = + fluxo de saida vindo do segmento anterior
+ fluxo de ali mentacdo no segmento

+reciclo vindo da secdo posterior

(19)

— fluxo de saida para o segmento posterior
—reciclo ao primeiro segmento da secdo anterior

+ geracdo/ consumido pela reacdo no segmento

Matematicamente, o balango de massa para uma espécie qualquer, X, , em um
segmento CSTR principal qualquer dentro do reator, pode ser escrito, em termos
diferenciais, para caracterizar 0 modelo dindmico, conforme a equacdo (20). Onde Xy
representa quantidades de mondmero(s), iniciador(s), agente(s) de transferéncia de cadeia,

ramificacbes curtas ou longas, momento(s) do(s) polimero(s) morto(s).

dax
dm.,s - F;.?lz "?Fa)‘("') +Fr;’fm“ —F}Xé" — F¥n _|_r,.«§m V., (i,S > }) 20
I iS5 i+}. i Pl

~ X -~
Onde: X' moles de Xp; F™ vazio molar de Xy; F™ vazio molar de X no
reciclo; r*™: taxa de reacdo de X,,. O sub-indice ; faz referéncia 4 secdo e o sub-indice S, ao

segmento.

Para o recicio:
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F’( 3

Onde a varidvel f; € a fracdo da corrente que sai de um segmento para o primeiro
segmento da sec¢lio anterior (fracdo de reciclo) e é definida como a razdo entre a vazfo
maéssica da corrente de reciclo que deixa o segmento sobre a vazdo mdssica total da
corrente que deixa o segmento, para qualquer quantidade de massa, seja ela mondmero,

iniciador ou polimero.

Pode-se ainda definir as vazdes em termos de quantidade volumétrica, conforme a

equacio (22).
B,-Fis
R 22)
b [X m}i.S

O sub-indice / faz referéncia 2 secdio, enquanto que o sub-indice § faz referéncia ao

segmento.

De acordo com as caracteristicas do modelo de agitag@o proposto, fica definido
que algumas parcelas da equaco (20) estardo automaticamente definidas. Por exemplo, ndo
existe alimentacao alguma no segmento PFR aproximado por elementos CSTR em série,

desse modo, podemos escrever a equagio (23).

F‘{U} =F, e Fa‘(jys) =0 para (S¢1) (23)

o

Geralmente, no modelo, ndo se permite correntes de reciclo nos segmentos CSTR

imperfeitos, assim, podemos escrever a equacdo (24).
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F =0 para ($=1) (24)

Frast

De forma a simplificar as expressdes dos balangos de massa para cada espécie,
bem como os momentos da distribuicdo dos polfmeros mortos (os quais serdo vistos com
mais detalhes na secéo 3.6), pode-se destacar um termo comum para as equagdes, conforme
a equacdo (25). Este termo serd comum para o balango de massa de todos os componentes.
Assim o termo onde se concentra a diferenca no projeto dos balancos de massa dos
componentes ¢ o de geragao/consumo do componente. As equagdes (26) a (28) sdo

referentes aos balangos de massa por componente ¢ € derivado por segmento.
(ﬂuxofofal)f; = { F;.XS'ii + Fu),({’:".s] + Qr,(i-e-l.S) : [‘X.m}m~ (F;X.S"" + Qr,(i,S) : [Xm] ) } /V; (25)

Balanco de massa para o mondmero:

Eﬁ ]=(ﬂuxommz)ﬁf‘§] —k, - M} Y, —k, MY, (26)
Balango de massa para o iniciador:
%LI—] = (fluxototal ' =2 f -k, -[1] 27
; .
Quantidade de polimero formado:
2 _(fumototal ', +k, MY, MW, /v, (28)

dt
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De forma a determinar o perfil de temperatura nas diferentes secdes de reacio, um
balanc¢o de energia foi proposto para cada segmento do reator, assumindo reator adiabético.

A equacdo (29) representa o balango para a temperatura de cada segmento

dr,
(pm 'Cpm Vs) d; = Fa 'Cpa ; (Ta “Tref )+penr 'Qen: ‘Cpem '(Tem _Trqf)
P, Qrm, p,,- (Trm ~Ty ),,p v @ CP T (T, =T ) (29)

- p.mr' ’ Qsm' ) Cpsai ! (Tmi = Tref )— AHreac&a : rp i Vs

Os termos da equagio 29 sdo referentes a um segmento qualquer do reator e 0s

termos que a compde sdo: Alimentagfio de mondmero no segmento (£, -Cp, -(Ta —T,ef)),

entrada de monOmero vindo do segmento anterior (p,,, -0, - Cp,. -(T N )), entrada de

en.

mondmero vindo pela corrente de reciclo (p, -0, -Cp, -(T, “T,ef)), saida de

ey

monbmero para o segmento posterior (—~ 2. Q.- Cp.. -(T ~T, ,,_,f)), saida de mondmero

sui

pela corrente de reciclo (—=p, -Q, Cp, (TW -1, ] e calor gerado pela reacio que

7

ocorre no segmento {—AH -7, -V,). O indice m indica que a propriedade foi calculada

Feacao

para a mistura, somando-se as contribui¢cdes individuais dos componentes que a formam.

3.5 - Controle de Temperatura

A polimerizagao de etileno em autoclaves é praticamente executada em condigdes
adiabdticas. O resfriamento da mistura reacional é praticamente efetuado pela massa de
alimentagio de mondmero frio ao longo das vdrias entradas laterais que o reator possui. No
entanto, como comentado na secdo 2.5, o reator opera sobre um ponto de estado
estaciondrio, onde os balancos de massa ¢ energia sfo satisfeitos, instavel. Portanto, de
forma a simular dinamicamente um reator desse tipo € necessdrio manter a temperatura de

certas zonas de reagcdo em um valor pré-selecionado (set-point).
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A primeira estratégia de controle empregada, na modelagem preliminar, foi com a
implementag¢do de um controle proporcional. Em seguida, de forma a se obter uma methor
performatnce no controle de temperatura, com a extensio do modelo para um reator com
virias seches ¢ segmentos, optou-se por uma estratégia de controle mais eficiente, com a

implementacido de um contrelador proporcional-integral-derivativo (PID).

A temperatura fol controlada pela manipulagio da vazdo de alimentagdo do
iniciador através de um controlador PID. A equagdo matemdtica cldssica que representa

esse tipo de controle pode ser expressa pela equagio 30:

6y 1, 1)+, 1) ok, 2T

G0
I dt

Onde Fy € a vazdo volumétrica de iniciador, Ty, € o valor de set-point da
temperatura da zona de reagio, T € a temperatura medida em um determinado segmento de
uma zona de reagdio, os pardmetros Kp, 7, % correspondem 3as constantes de ganho
proporcional, integral e derivativo respectivamente e a diferenca (7, — T) representa o valor.
do erro avaliado a cada instante de integracio. A equac@o do controlador foi implementada
no modelo matemdtico em sua forma discreta mais conhecida como forma da velocidade
segundo LUYBEN (1990). A discretizagio da equacdo (30) na forma da velocidade € dada

segundo a equagio (31).

AF, =K. |(E,~E_)+*L.E, +~ZI°L-(E,, -2.E_ +E,,_2)J 31)
T

i

Onde AF; é a diferenca entre as vazdes mdssicas ou molares de iniciador entre 0s
tempos t e At. As varidveis E,, E,.; ¢ E,.; representam os valores dos erros calculados para a
temperatura (T,-T) nos tempo ¢, -4t e 1-24t, respectivamente. O tempo de amostragem,

isto &, o tempo decorrido entre duas medidas consecutivas da varidvel controlada é A4r.
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3.5.1 — Atuacgo do Controlador

O controlador pode atuar em um segmento gqualquer, desde que previamente
definido para a simulagio. Para a implementaco da equacgio de um controlador, além do(s)
parametro(s) do controlador, alguns elementos sio de extrema importincia: o valor do set-
point desejado, para este caso a temperatura de ser-point (Ty); o valor da varidvel
controlada, neste caso a temperatura do segmento (7), a cada tempo de acordo com o tempo
de amostragem, para nosso caso foi considerado a cada passo de integracdo. Outras
escolhas importantes para a implementagdo do controlador s3o: o segmento onde o valor da
temperatura € medida, que pode ser qualquer segmento ao longo de todo reator, € 0
segmento onde ird atuar o controlador, ou seja, onde serd manipulada a vazdo de
alimentagdo de iniciador de forma a controlar a temperatura, que neste caso, segundo o

modelo de agitagio proposto, apenas poderd ser nos segmentos que representam a mistura

perfeita de cada secdo, segmento CSTR.

Desse modo, € possivel que se controle a temperatura de um segmento do tope do
reator tomando como base um valor de temperatura medido no fundo do reator, e vice-

versa, isto €, existe a possibilidade de controlar a temperatura do segmento 5 pela

manipulacfio da vazdo de iniciador do segmento 2.

3.6 - Caracterizaciio do Polimero - Método dos Momentos

A caracterizagdo fisico-quimica dos polimeros tem sido o objeto de estudo de
véarios cientistas ¢ industrias. Devido ao grande nimero de reagdes presentes nos
mecanismos de polimerizagao, o desenvolvimento de algoritmos de caracterizagdo € uma
tarefa razoavelmente complexa. A modelagem e aplicacio do método dos momentos
dependem do mecanismo de reagiio do polimero, ¢ como a produg#o de polimeros pode ser
realizada por vdrios mecanismos, a modelagem do método dos momentos € geralmente

aplicada caso a caso para cada polimero que se pretende estudar (FERNADES, 2002).
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Um dos métodos utilizados para calcular as médias dos comprimentos de cadeia é
o método dos momentos. Nesta técnica, os principais momentos da distribuicdo de

comprimentos de cadeia sdo calculados (RAY, 1972).

O método dos momentos € uma técnica estatistica que permite o cdlculo dos pesos
moleculares dos polimeros. Este método € indicado para polimeros ramificados, pois o
método da distribui¢io instantinea de pesos moleculares nido funciona corretamente para

polimeros ramificados (RAY, 1972).

O momento € definido segundo a equagéo 32:

M,-=Zr"-N, (32)

Onde, { representa a ordem do momento, M; momento de ordem [, N, varidvel

composta da repeticdo de r unidades, r nimero de repeticSes da unidade.

Para reaces de polimerizacio, os momentos devem ser calculados para as cadeias
_de polimeros e de radicais livres, sendo que as unidades de repeticio r sdo os mondmeros

adicionados na cadeia do polimero ou do radical livre (RAY, 1972).

Nas modelagens mais cldssicas, como na polimerizagfio por radicais livres, os
radicais crescem até um certo tamanho ¢ sdo terminados por algum tipo de mecanismo,
formando cadeias mortas de polimero. Estas cadeias sdo por sua vez inertes a qualquer
outro tipo de reacdo. A taxa de producio destas cadeias € fungiio, somente, da concentragio
de cadeias poliméricas de tamanhos menores (FERNANDES e L.ONA, 2002). Para estes
sistemas, € possivel calcular a distribuicdo de comprimentos de cadeia usando o método

instantiineo de distribuiciio de pesos moleculares.

Atialmente, com ¢ maior conhecimento do processo de polimerizag@io e com a
possibilidade de determinacio das constantes cinéticas usando métodos de andlise mais
avancados, muitos sistema matematicos comecaram a ser incrementados, envolvendo casos
em que os radicais livres podem atacar o polimero para produzir centros radicais em pontos

ao longo do ramo principal do polimero (FERNANDES, 2002). Este fator pode produzir
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ramificagbes longas, e até crosslink entre cadeias. Neste caso, a producdo de um certo
comprimento de cadela depende da concentracdo de cadeias de todos os comprimentos,

inclusive das cadeias majores do que a cadeia de interesse.

3.6.1 - Denominac¢ées Comuns

Polimero Vivo se refere ao radical livre que estd propagando.

Polimero Morto se refere ao polimero terminado que néo se propaga mais.

Momento do Polimero Morto

Qi =Zri [‘Pr] (33)
i%eri .,........_d{P’] (34)

Onde, Q; momento de ordem i do polimero morto, P, polimero morto com

comprimento de cadeia r.

Momento do Polimero Vivo

Y= 7r[R] (35)
4y, _ 3 dlR ] (36)
dr dt
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Onde, Y; momento de ordem i do polimero vivo, R, radical livre com comprimento

de cadelar.

3.6.2 - Significado Fisico dos Momentos

Somente os momentos zero e primeiro apresentam um significado fisico, os

demais momentos $40 apenas estatisticos.
» Y, concentragio total de radicais livres.

» Y concentragdo total de unidades monoméricas presentes em todas as

moléculas de radicais livres.
» Qp: concentracao total de moléculas de polimero.

» (J; : concentragdo total de unidades monoméricas presentes em todas as

moléculas de polimero.

As equagGes dos momentos formecem os pesos moleculares instantineos e
acumulados do polimero. Ndo € possivel, no entanto, obter a distribuicdo completa dos

pesos moleculares (curva da distribuicio de pesos moleculares), apenas os valores médios
(Mw , WMHE,W , polidispersidade ), que segundo RAY (1972), normalmente sio

suficientes para descrever a distribuicio.

FERNANDES (2002). em seu trabalho de doutorado estudou a fundo as reagdes
envolvidas em védrios mecanismos de polimerizacdo, resultando num total de mais de 30
reacdes quimicas diferentes que podem ocorrer nos processos de polimerizaco via radicais
livres e por coordenacfo. A idéia principal do trabalho foi a de desenvolver uma técnica
que possibilitasse a formulacio das equagBes para os momentos mortos € vivos dos
polimeros, baseando-se apenas no mecanismo cinético escolhido. O trabalho por ele
realizado consistiu em identificar as reagdes, analisar e equacionar as influéncias de cada
reacdo nas concentragdes e nos momentos do polimero, ¢ de produzir um algoritmo capaz
de gerir e resolver o sistema de equacdes formado. Tal técnica foi denominada de

contribui¢do de grupos cinéticos, que serd sumarizada na secao 3.6.3.
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3.6.3 - Contribuicio de Grupos Cinéticos

De acordo com FERNANDES (2002) a técnica para aplicagdo de contribui¢io de
grupos cinéticos & simples, porém a sua traducio e generalizagio para algoritmo
computacional exigem grandes cuidados, uma vez que se deve passar a trabathar com

varias matrizes de dados.

A técnica consiste em dividir o equacionamento dos balancos de massa e energia e
os momentos dos polimeros em pequenos pedagos, de forma que cada reacdo de
polimerizag@o tenha seu efeito analisado e calculado individualmente e posteriormente

somado ao efeito global nos momentos do pelimero.

Para uma reagio de transferéncia de cadeia para o mondmero, por exemplo,
teremos contribuicdes individuais da transferéncia no consumo de reagenmies & nos

momentos do polimero vivo e morto:

» Efeito no consumo de reagentes:

dM

—E—f =—kfm, M Y, (37
» Efeito nos momentos do polimero vivo:
E'—l}—)l=kfmi,c.}ld'k.(ft’o -Y) (38)
dt
» Efeito nos momentos do polimero morto:
ag,

& kfm, MY, (39)
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O efeito global nos balancos ¢ nos momentos é obtido fazendo a somatéria dos

efeitos individuais de cada reacdo presente no mecanismo de polimerizacio.

Eg- = Z das contribui¢tes de cada reagio de polimerizagio (40)

Onde X pode ser: a concentragdo de reagentes; produgdo total de polimero;

momento do polimero vivo ou morto; etc.

Uma vez que foram generalizadas, estas equagdes serdo validas para qualquer

polimero sendo produzido.

Exemplificando para um caso em que um polimero seja produzido via um
mecanismo cinético que envolva iniciacdo de radicais, propagacdo e terminacio por
desproporcionamento em reator batelada. Teremos que a equagdo para 0 momento zero do
polimero vivo serd dada pela somatéria das contribui¢bes da inicia¢8o de radicais,
propagacdo e terminagdo no momento-zero. Baseando-se na idéia de contribuicbes de

grupos cinéticos de FERNANDES e LONA, 2002, teremos:

» Efeito da etapa de iniciagdo

My o pir (41)
dt
» Efeito da etapa de propagagao
dy,
—t = 42
= (42

» Efeito da etapa de terminacio por desproporcionamento
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dy, 2

— = k¥,

~ Yy 3)
Portanto a equagdo geral para 0 momento zero serd dada por:

dy,

~d—t2= 2k, 0kt X} (44)

O mesmo procedimento pode ser efetuado para todos os outros momentos do
polimero € para a concentragdo de reagentes e outras espécies presentes na polimerizacio.
Para reatores batelada, semicontinuo e continuo. Mais detathes do método podem ser vistos

em FERNANDES (2002).

3.6.4 - Algoritmo de Resolucio de Método dos Momentos — Contribuicio de Grupos

Cinéticos

Analisando as equacdes obtidas para as influéncias individuais de cada reacdo
pode-se observar que os momentos dos polimeros (vivo e morto), para o caso de um reator

continuo CSTR, podem ser traduzidos por uma férmula geral de acordo com a equagio 45:

‘%I:(ﬂuxo rotal) +k-X-Y-Y-Q (45)

Onde: k é constante cinética, M o momento ou concentracdo, 0 © momento do
polimero morto, X a concentracdo de mondmero, solvente, agente de transferéncia de
cadeia, impureza ou iniciador, ¥ o momento do polimero vivo e fluxo fotal representa todas

as correntes que possam estar entrando e/ou saindo do sistema.
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Porém, esta forma geral deve ser estendida para uma reacdo individual: X, Y e Q
podem ser usados ou ndo; £ sempre é usado (para todas as reacdes), porém deve ser
estendida para a lei de Arrhenius e o efeito dos mondmeros terminais deve ser levado em
consideragdo. Desse modo, para cada reagio foram criados vdrios vetores que controlam se
cada termo deve ou nfo ser usado para aquela reacdo. Os momentos dos polimeros vivos e
mortos foram estendidos para levar em consideragdo o efeito do mondmero terminal,

multiplicando-o pela fracdo de cada mondmero terminal.

Desta forma, a férmula geral resolvida pelo algoritmo tem a forma da equagao 46:
-FE ”
2 <(furororal” +[k@ x| e ﬂ-[v:‘ vl relbeonl e
t

Onde: ky: fator pré-exponencial da constante cinética, E, € energia de ativagio, Fp,
a fragio de mondmero terminal, R a constante dos gases, T a temperatura, V, o vetor de
existéncia do termo e fluxo fotal representa todas as correntes que possam estar entrando

efou saindo do sistemna.

Dessa forma, foi possivel obter os momentos das distribnicdes de polimerc morto
e vivo empregando a técnica de contribui¢des de grupo de FERNADES (2002), baseando-
se no mecanismo cinético, o qual foi mostrado na tabela 4. A solugdo em fungdo do tempo
¢ obtida integrando-se o conjunto de equagBes resultantes (concentracdes ¢ momentos dos

polimeros).

Momento zero da distribui¢do de polimero morto:

49

== (fluxototal)® +0,5-k, Y} +k, Yi+k, (=¥,-Q,+Y,-Q)

+kﬁn '[M]'Yu "kdb 'Qx 'Yo (47)

Primeiro momento da distribui¢io de polimero morto: | BIBLIOTECA CENTRAL
DESENVOLVIMENTO
COLECAO

HMIMAMD
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d
%:(ﬂmozomz)f; vk Y Y vk, Y Y vk, (Y, 0,+Y, Q)
+ky, M) Y ~ky -0, ¥, (48)
Segundo momento da distribuicao de polimero morto:
do,

= totaly: +k ¥, ¥, + ¥ +k -V, ¥, +k, (- Q.+,
dr (ﬂuxooa)d zc(a 2 =) w Lo ¥ fp( o s -Qi) (49)

+kﬁ,—x '[M]'YZMkdb'QS'YG

Os momentos dos radicais livres s3o equacionados pelas seguintes expresses:

Momento zero da distribui¢do de polimero vivo:

Lo o foby Uk X =k X (50)
t

Primeiro momento da distribuicio de polimero vivo:
dY,

Dok, Uk, MYk, Ty Xy 1,

+k, (Y, 0, -Y, 0 )4k, M- (¥, -1+ k- (Y- 0, - Y, -0)

(5D

Segundo momento da distribui¢do de polimero vivo:
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Landf ok Wk, ML QY V)b Yy Yy Y, 1)

‘Hffp'(Yo'Q3"Yz'Qa)'i'kfm‘[M]'(Yo_yz)+kdb'(Yo'Qs"Yz'Ql)

(52)

3.6.5 - Técnica de Fechamentio dos Momentos

Um dos métodos para calcular as médias dos comprimentos de cadeia é o método
dos momentos. Nesta técnica, os principais momentos da distribui¢io de comprimentos de

cadeia sio calculados (RAY, 1972).

Se os momentos da distribui¢o forem definidos como:

3

g, =3 PN+ S RO 53)

=0 r=0

As médias serfio dadas por:

Meédia numérica:

H
[== (54)
Hy
Meédia ponderada
r,=£ (55)
H

Em certos casos, os momentos da distribuicdo sdo todos dependentes dos

momentos menores, i.e.
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My = U s s sees M) (56)

Em geral, este ndo € necessariamente o caso que ocorre, podendo ocorrer casos em

que os momentos sdo fungdes de momentos superiores:

#n :f(ﬂm""’ﬂﬁ-(-l’ﬂnﬂ’/aﬂ’)un-l’ﬂn"»Z’“"/uﬁ) (57)

Isto significa que para calcular 0 momento » seria necessdrio conhecer 0 momento
n+1f, que por sua vez requer o conhecimento de momento n+2, e assim por diante. Sendo
assim, ndo seria possivel calcular o momento n, pois este depende de um outro momento
desconhecido. Para tanto se pode utilizar a teoria de fechamento para estimar o valor de um

momento superior desconhecido baseado nos momentos inferiores conhecidos.

A solugdo para o problema do fechamento € achar uma solugfo empirica que
avalie os momentos maiores em fungio dos momentos menores. Um destes métodos foi..
criado por HULBURT e KATZ (1964), e € baseado no ajuste da distribuicdo pelo primeiro

termo da série de Laguerre. A férmula do fechamento € dada na forma:

Terceiro momento da distribui¢do do polimero morto (Q3)

0,=-2

= 2.0.-0, — 12
0.0 2% 0) (58)

A técnica de fechamento de HULBURT e KATZ (1964) € adequada para
distribuicdes estreitas, de preferéncia para casos onde haja poucas ramificaces. Outras
técnicas de fechamento como a log-normal e a média geométrica sdo mostradas e testadas
por ZABISKY et al. (1992) em seu trabalho de revisido sobre polimerizagao de oleifinas em

reator tubular.
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3.6.6 - A Teoria do Estado Quase Estacionario (QSSH - Quasi Steady State Hypothesis)

Aplicando a hipétese do estado estaciondrio assume-se que ndo haverd aciimulo de
radicais livres no sistema. A considerag@o desta hipétese também equivale a dizer que o
tempo de vida de um radical livre no mejo reacional € muito pequeno comparado ao tempo

de vida das outras espécies.

De acordo com ZABISKY et al. (1992), e outros autores por ele citados,
assumindo a hipdtese do estado estaciondrio, OSSH, do inglés (Quasi Steady State
Hypothesis), as equacdes para os momentos dos radicais, ou dos polimeros vivo, se tornam
mais simples de serem resolvidas em conjunto com o restante das equacdes que descrevem
todo o sistema, tornando-o menos rigido, ¢ facilitando o trabalho de implementago da sub-
rotina de integragdao numérica. Além disso, a aplicagdo dessa hipbtese ndo causa tanta
variacio nos resultados para o caso da polimerizacdo de etileno quando ambas hipdteses
sdo comparadas (PLADIS e KIPARISSIDES, 1999). Assim, as equagdes para 0S momentos

dos radicais podem ser expressas pelas equagdes:

Momento zero da distribuicio de polimero vivo:

(2 f kDY
Ya _{ ku‘ +km’ J (59)

Primeiro momento da distribui¢io de polimero vivo:

z'f'kd '[I]+kp '[M]‘Yu"'kdb ‘Qz
kM 4k Yo+, Y +k,, -0, +ky - O,

Y, = (60)

Segundo momento da distribuigao de polimero vivo:
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Y =2'f‘kd .[I]-i-kp{M].(z-Y; +Yo)+kfp'Q3'Ye+kdb'Q3'Yo

61
2 kfm-[M]+k,d-Y0+k,c-Y0+kﬁ’-Q}+ka.b‘Q1 ©h

3.6.7 - Expressoes finais para calculos de propriedades do polimere

Os pesos moleculares médios sdo calculados de acordo com os termos dos

momentos das cadeias de polimero morto ¢ vivo segundo as equagdes:

Peso molecular numeérico médio:

Py Q1+Y1 MW
Mn (—————-QD+YJ MW, .. (62)

Peso molecular méssico médio:

W{M}-MWM (63)

3.7 - Resolucio do Modelo

O modelo é representado por equacdes diferenciais ordindrias que formam um
sistema que deve ser resolvido como sendo um probiema de valor inicial e por equagdes
algébricas que fornecem principalmente os valores das constantes, como a da taxa de

reacdo, a densidade e o calor especifico do mondmero e da massa reacional.
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A implementacio do modelo do reator foi realizada em quatro etapas distintas: (i)
declaracdo das varidveis - atribuiciio dos valores das constantes e das condi¢des iniciais; (ii)
fluidodindmica do sistema - foi criada uma sub-rotina com a fungo de avaliar cada varidvel
integrdvel do sistema em cada segmento do reator, de acordo com ¢ fluxo da massa
reacional no sistema; (1ii) caracterizagdo do polimero - baseando-se no método dos
momentos e na contribuicio de grupos cinéticos de FERNANDES (2002), esta importante
etapa da implementagdo € a responsavel pela caracterizag@o das propriedades médias do

polimero formado; (iv) utilizagio de uma rotina de integracdo numérica.

A solu¢do desse modelo foi obtida através da integracdo numérica das equagdes de
balanco de massa, energia, e dos momentos, além da utilizacdo dos valores das equages
algébricas. Para tanto, uma implementago do modelo foi realizada em linguagem Fortran
utilizando o método de Runge-Kutta-Verner de 5* e 6* ordem com a utilizagio da sub-rotina
IVPRK da IMSL (HULL et al., 1976} - pacote acoplado ao software Compag Visual
Fortran 6.1.0 disponivel no laboratdrio de andlise, simulacdo e sintese de processos

(LASSPQ).

A cada passo de integracdo os valores de concentracdo das espécies foram
calculadas, bem como a temperatura ¢ as propriedades finais do polimero formado em cada

segmento do reator.
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CAPITULO 4

RESULTADOS E DISCUSSOES DO MODELO PRELIMINAR

4.1 - Introducio

Para uma primeira andlise do modelo proposto, as equagdes dos balangos de massa
e energia foram desenvolvidas para cada segmento de um reator hipotético e 0 modeio foi
implementado em linguagem Fortran gerando um programa para simulacao. Os reatores
adotados nesta parte do trabalho foram dois tipos, ambos com duas se¢des de reagio, com
uma entrada de mondmero e uma de iniciador em cada se¢do. No entanto, a diferenga entre
eles se caracterizou pela variagdo em um dos pardmetros do modelo de agitagio proposto, a
aproximacédo do segmento de mistura imperfeita por reatores de mistura perfeita em série,
N. Em um dos reatores optou-se pela aproximacgio com dois reatores tanque agitado em
série, N = 2, enquanto que para 0 Outro reator optou-se pela aproximacgio com trés reatores,
N = 3 de acordo com um trabalho anterior publicade por PLADIS e KIPARISSIDES
(1999). A figura 24 ilustra melhor a caracteristica geométrica e do modelo de agitacéo dos

reatores utilizados na andlise preliminar:

r Monémero fniciador Mondmero tniciador
—— [ e e
{n o0
Seglo !
Secdo | < { { F
@ Pl
(3}
IRCE R
\ Monémero ! Iniciador ; LR
f ( Monbmero t Iniciador
@ | > O
. i Segio 2 {
Secio 2 (63
4 AT
Q]
(6)

el
Produto Produto
l 24a

Figura 24: Modelo de agitagdo proposto para modelagem preliminar

24b
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A figura 24 é composta pelos dois esquemas de reatores mencionados
anteriormente. O reator representado pela figura 24a ilustra o caso para a aproximagio N =
2, o reator tem duas secdes de reacdo, 1 e 2, com 6 segmentos de reagdo no total, sendo que
os segmentos 1, 2 e 3 pertencem a secdo 1 enquanto os segmentos 4, 5 e 6, a segio 2. O
reator representado pela figura 24b ilustra o caso para a aproximacdo N = 3, o reator tem
duas secdes de reacfio, 1 e 2, com § segmentos de reagdo no total, sendo gue 0s segmentos
1,2, 3 e 4 pertencem a segdo | enquanto os segmentos 3, 6, 7 e 8, a se¢ao 2. Controladores
foram implementados para controlar a temperatura a partir da manipulagdo da vazio de

alimentag¢io de iniciador em casa uma das segdes.

O fato de se optar logo inicialmente por um reator com duas se¢des deve-se ao fato
de, desse modo, permitir uma primeira anilise de outro pardmetro do modelo, a fracdo de

reciclo Bi, que apenas pode existir quando um reator com mais de uma secao € modelado.

As condicGes de operacfio e geometria do reator para a analise preliminar foram

arbitradas aleatoriamente e foram as seguintes:
»  Temperatura de alimentagio do mondmero: 353 K;
»  Concentracdo de alimentacio de mondmero: 19,1 mol/L;

»  Concentragdo de alimentacdo de iniciador: 0.0003 mol/L;

»  Iniciador: di-tert-butil-perdxido ;

»  Set-points de temperatura dos segmentos controlados: 490K e 500K;
»  Alimentacdo de mondmero: 3/7 do total na secao 1,

»  Volume do reator: -IOOOL. Secdo 1: 42,8% do volume do reator.

4.2 - Implementacio do Controlador

Em uma andlise preliminar, os controladores utilizados para a manipulacdo da
vazdo de alimentagdo do iniciador foram do tipo proporcional, P, o qual ser alterado por

‘um controlador do tipo PID, como serd visto a seguir. A atuacdo dos controladores, de

bowg L& .
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forma geral, foi detalhada na seclio 3.5.1. Para o caso de reator representado pela figura
24a, as seches 1 e I tiveram a temperatura controlada através da atwacio de um controlador
do tipo P nos segmenios | e 4, respectivamenie, Byses mesmos segmentos foram utilizados
para se obter os valores da temperatura medida. Para © caso do reator representado pela
figura 24, as se¢fes 1 e 2 também tiveramn suas temperaturas controladas pela atuacio de
um controjador do tipo F nos segmentos 1 e 3, respectivamente. Nesie caso também se

optou por fazer a avaliacfo das temperaturas medidas nesses segmentos,

O efeito da acfio do controlador na temperatura de segmento controlado pdde ser
analisado através dos resultados da simulagfo para os casos proposfes. A figura 25
representa um caso de simulacfio, e € tusirativo para mostrar a aglio do primeiro tipo de
controlador implementado, controlador £, Nesta simacfo, a simulagio do reator da figura

242 é mosirada. Os valores dos parmetros de mistura foram: B=0e g, =70% e N =12,

840
890 -
580
X
o
3 s
E N
)
by
(=%
£
& 480G -
= |
440 -]
+——— controlador g2 secho |
e gmlsolador 62 segho 2
400 T i ; ‘ o a0
B4 00 200 500 0 o0
Temps
E d

Figura 25 Aclio do contrelador proporcional

VariacGes de mais de 100°C podem ser vistas no grafico representado pela figwra
25, indicando que a implementacio do confrolador P nfo foi suficiente para manter os

segmenios nos sel-poinis desejados.

U comportamento da varidvel manipulada, no case, a vazio de iniciador, para ©

caso da implementacio do controlador P oestd represenfada no grifico da figura 26.
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(bserva-se uma grande oscilagio na guantidade de iniciador alimentado no sistema o que é
reflexo da implementaciio do controlador P, o conirolador age praticamente em ciclos,
alternando entre pontos de injegiic de iniciador e pontos de nfo injeclo, essa caracter{stica
oscilante € comprovada pelo grifico da figura 25, onde também se observa uma grande
oscilagBo na temperatura do segmenio controlado. Com a implementacio de um

controlador PID, como serd visto, obteve-se wm melhor desempenho de controle.

00014

- ApB0 G0 contralador na secdo i

00012 o4 —O— Ago do controlador na seciio 2
TH010
o 00008 -

E

+ 0.0008
0.0004 ~
0.0002
0.0000 -

Figura 26: Efelio da agho do controfador P na varidvel mamgaula{ia T ]

De forma a meihorar o desempenho da aco do controlador antes de se estender o
modelo para um reator com um maior némero de segBes e segmentos, um novo tpo de
controlador foi implementado no modelo, um proporcional-integral-derivativo, PID.
Embora o desafio de sintopia tornar-se um pouco mais complexo quando comparado ao
controlador P, o contrelador PID se mostrou muite mais eficiente no controle da
temperatura dos segmentos onde sua atuagio fol implementada. Utilizou-se dos mesmos
segmentos para implementacfio do novo tipo de controle. Na figura 27 € possivel a
visualizacGo da ag@o dessa nova implementagdo de controle. Com a implementacio do

controlador PID, como se pode observar no grafico da figura 27, as temperaturas foram
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controladas de uma maneira bem mauis eficiente, com uma pequena vanagio de aié 3°C para

¢ caso do contrelador da secfo 1 e até 107 € paru o controlador da segfo 2.

——————— controlador da segan 2
G0z L

----------- conbrolador da seqdo 1 ii

Temperaiura - K

a4 4

450 —

Figura 27 Agio do controlador proporcionalantegral-denvanvo

{ comportamento da varidvel manipulada, para o case da implementacio do
controlador FID estd representada no grdfico da figura 28, Observa-se agora wina pequensa
oscilacBo na guantidede de iniciador zlimentade po sislems, devido ao fato de a
temperatura estar sendc mais bem contrelada. O controlador continua agindo em cicles,
aliernando entre pontos de injeglo de ipiciador e pontos de ndo injeclio, no entanio com
uma intensidads muito menor guando se comparado com a ago do controlador £, A grande
guantidade de iniciador alimentada logo nos primetros instantes de interacio se deve ao
fatc de que no inicio da reacfo de polimerizacio necessita-se uma quantidade maior de
inictador de forma a dar inicio a polimerizacio. Observa-se uma maior guantidade de
iniciador injetada na secdo 2 no inicio da reagdo, e pode ser explicado pelo fate de que hd
uma mator slimentacfo de monfmers nesta seclo, necessitando-se desta maneira de uma
maior quantidade de iniciador. Os valores de quantidade de iniciador representados no
grifico da figura 28 slo referentes zos segmenios | e 4, correspondendo a secBio 1 ¢ 2
respectivamente, ¢ esguema do reator utilizado nesta etapa foi o representade pela figura
24a. Valores de guantidade de iniciador parg os oulros segmentos sio praficamenie pulos,

pOis COmMO $& esperava, 4 reacfo se dad proxima aos pontos de alimentacfio de iniciador
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consumindo-o todo 34 no segmenio onde ele ¢ alimentado. Obteve-se com a implementacio
de am controlador PID um melhor desempenhio no controle da temperatura da segdo de

reacio,

0.00022 - - =
] & i ARG 40 Conirolador na secdo i
0.00020 - —O— A&80 do comirofador na secdo 2

0,000 8 -4
0.00016 -

000014 4

LG012

Q00010 4

- moli

O.00068 - §
000006 -

£.00004

£,00002 - /
aonon0 -4 o s
T N T
0 e 200 360 400 500
Tempo -8

Figurs 28: Efeito da agfo do controlador PID na vavidve! manipulada - [ 1]

4.3 ~ Modelo Preliminar ~ Perfis de Concentracio ¢ Temperatura

A partic das condiches operacionais mencionadas e da escolha dos valores dos
pardmetos do modelo proposto, simulagfes foram realizadas de modo a se verificar o
comportamentio do modelo proposio € os prireiros resultados obtidos foram os perfis de
concentracio ¢ de temperatura por segmento do reator. Como primeira analise, assumiv-se
valores {ixos para dois parimetros do modelo, (1) @, = 70%, ou seja, a fraco que representa
a mistura perfetia de cada seclo do reator foi assumida ser de 70%:; (i) B; com valor nulo
(Bi = 03, ou seja, sem reciclo entre as secdes. Desta forma foi possivel obter perfis para

valores diferentes do parhmetro MY

Nos grificos das figiras 29 a 38 sfo mostrados perfis de concentragho de

mondmero e de temperatura por segmento do reator, Os graficos represeniados figuras 29 a
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32 mostram os perfis para as primeiras simula¢des realizadas, enquanto que os graficos das
figuras 33 a 38 ilustram a influéncia dos pardmetros do modelo de agitacio proposto nos
perfis. Os valores mostrados nos grificos das figuras foram obtidos apds simulagdo e so
valores para o estado estaciondrio para cada varidvel. As descontinuidades observadas nas
figuras sdo devidas aos pontos de alimentacdo de monbmero fresco a uma temperatura
menor que a temperatura do reator. As setas ilustrativas nas figuras 29 e 30 apontam os
locais de alimentacdo para o caso do reator representado pela figura 24a, e nas figuras 31 ¢
32 para o caso do reator representado pela figura 24b. Em resumo, as alimentacOes de
mondmero s3o nos segmentos 1 € 4 para o caso representado pela figura 24a e nos

segmentos I e 5 para o caso representado pela figura 24b.

Os gréficos das figuras 29 e 30 mostram os perfis de concentragio de mondmero ¢
temperatura, respectivamente, por segmento do reator em condicdes de regime estacionario.

Os perfis sdio representativos para o esquema de reator mostrado na figura 24a.
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i+ 2 3 4 5 8
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Figura 29: Perfil da concentragiio de mondmero para o reator representado pela figura 24a
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Figura 30: Perfil de temperatura por segmento do reator representado pela figura 24a

Os gréficos das figuras 31 e 32 mostram os perfis de concentracio de mondémero ¢
temperatura, respectivamente, por segmento do reator em condigbes de regime estacionario.

Os perfis sio representativos para o esquema de reator mostrado na figura 24b.

Figura 31: Perfil da concentragfo de mondmero para o reator representado pela figura 24b
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Figura 32: Perfil de temperatura por segmento do reator representado pela figura 24b

Analisando os graficos da concentracio de mondmero, [M], por segmento, figuras
29 ¢ 31, observa-se que em ambos os casos hd uma reduco na concentragdo de mondmero
ao longo dos segmentos do reator, como era esperado, devido ao fato da reacdo de
polimerizacdo consumir mondmero para producdo de polimero. Observa-se ainda nessas
figuras que o perfil de concentrag@o de mondmero sofre uma variacio entre a primeira ¢ a
segunda secdo de reagfio. Esse fato se deve em decorréncia da alimentacdo de mondmero
fresco ao reator, ou seja, a uma temperatura menor que a temperatura do reator e a uma

concentragdo maior que a do mondmero que vem sendo consumido pela reacio.

A reacio de polimerizacio do etileno é exotérmica e como nido foi considerado no
balanco de energia as perdas de calor pela parede do reator, a temperatura apresenta urm
aumento gradual ao longo dos segmentos, como pode ser observado pelos grificos
representados pelas figuras 30 e 32. Observa-se ainda que o perfil de temperatura sofre uma
variacdo entre a primeira e a segunda secéo de reacio. Esse fato se deve em decorréncia da
alimentagdo de mondmero fresco ao reator, ou seja, a uma temperatura menor que a
temperatura do reator. E ainda hd de se considerar que o controlador de temperatura da
secdo 2 mantém a temperatura do segmento 4 no valor de set-poins escolhido, para este

caso, S00K.
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!

As setas indicam o ponto exato onde ocorre esta influencia em cada um dos perfis.

4.4 — Anilise dos Parametros do Modelo

Partindo do modelo inicial para um reator hipotético com duas se¢bes de reagio,
foram realizadas simulacdes variando-se os pardmetros do modelo de agitagdo proposto, de
forma a se analisar o comportamento dos perfis de concentracio de mondmero e de

temperatura ao longo dos segmentos.

»  Aproximacio do segmento de mistura imperfeita por reatores de mistura

perfeita em série, N: 2 e 3;
»  Fracdo de mistura perfeita da se¢ao, @;: 70% ¢ 80%;
»  Fragdo de reciclo da segunda para a primeira seca, B2: 0%, 20% e 40%.

As caracteristicas de geometria foram mantidas, ou seja, o reator simulado nesta
parte do trabatho foi o representado pelas figuras 24a e/ou 24b e as condigdes de operagio

do reator foram mantidas nos valores previamente apresentados,

Os graficos das figuras 33 e 34 ilustram o comportamento dos perfis de
concentragdio € temperatura por segmento do reator, respectivamente, considerando as
variagdes no valor do parametro N. O resultado apresentado nos graficos corresponde ao
arranjo de reatores representado pelas figuras 24a e 24b. O valor do parmetro f; para essa
simulagio foi considerado nulo, ou seja, ndo existia reciclo entre as duas se¢des. E o valor
do parametro @; foi fixado em 70%. Os grificos sdo os mesmos colocados na segio
anterior, no entanto, para fins de comparagdo dos perfis foram construidos em um mesmo

grifico os perfis para ambos valores do pardmetro V.
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Figura 33: Influéncia do parAmetro N no perfil de concentragfio de mondmero
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Figura 34: Influéncia do pardmetro N no perfil de temperatura dos segmentos
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Analisando o perfil de concentragio de mondmero, figura 33, observa-se que ha

uma reducdo na concentracdo de mondmero ao longo dos segmentos do reator, devido ao

fato da reaciio de polimerizagdo consumir mondmero para produgdo de polimero. Observa-

se ainda nessas figuras que o perfil de concentracio de monémero sofre uma variacio entre
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a primeira e a segunda secdo de reacdo. Esse fato se deve em decorréncia da alimentacao de
mondmero fresco 2o reator, Ou seja, a uma concentracdo maior que a do mondmero gque

vern sendo consumido pela reacio.

A temperatura apresenta um avmento gradual ao longo dos segmentos, como pode
ser observado pelo gréafico representado na figuras 34. Observa-se ainda que o perfil de
temperatura sofre uma variac@o entre a primeira € a segunda se¢do de reagfo. Esse fato se
deve em decorréncia da alimentagcdo de mondmero fresco ao reator, ou seja, a uma
temperatura menor que a temperatura do reator. E ainda hd de se considerar que o
controlador de temperatura da secio 2 mantém a temperatura do segmento 4 no valor de

set-point escolhido, para este caso, S00K.

Pela andlise das figuras 33 e 34, observa-se ainda que o aumento do parmetro N
de 2 para 3 causa uma suavizagao dos perfis. Essa suavizac@o pode ser vista, para o caso da
concentragio de mondémero, no grafico representado pela figura 33. E, para o caso do perfil
de temperatura, no grafico da figura 34. Essa suavizacdo pode ser explicada pelo fato de se
permitir mais regides de reacdo conforme se autnenta o nimero de segmentos da secéo,
portanto para um mesmo aumento de temperatura, mais suave serd a perfil, quanto maior o
nimero de segmentos. Essa tendéncia pode ser claramente visualizada pelo perfil de
temperatura da segdo 2, no grafico da figura 34, para 0 mesmo aumento da temperatura,
aproximadamente 40°C existe uma maior suavizacdo do perfil conforme se aumenta o valor

de N de 2 para 3.

As figuras 35 e 36 ilustram o comportamento dos perfis de concentragdo e
temperatura por segmento do reator, respectivamente, considerando as variagdes no valor
do parimetro ¢; . O resultado apresentado nos gréficos corresponde ao arranjo de reatores
representado pela figura 24a. O valor do pardmetro B; para essa simula¢io foi considerado
nulo, ou seja, ndo existia reciclo entre as duas se¢des. E o valor do parfimetro N foi fixado

em 2.
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Figura 36: Influéncia do pardmetro @; no perfil de temperatura dos segmentos

Temperatura - K

17,6

17,4;
17,2:
17,6
166+
16,6»:
16,4—-

16,2 ~

16,0

i T I

3 4

Segmentc

J .
N=

70%
80%
=0

H ¥

3 4

Segmento

=

89

Analisando o perfil de concentragio de mondmero, figura 35, observa-se que ha

uma redugiio na concentragdo de mondmero ao longo dos segmentos do reator, devido ao

fato da reag@o de polimerizagio consumir mondmero para produgdo de polimero, como jé

comentado pela andlise da figura 33. A temperatura apresenta um aumento gradual ao

longo dos segmentos, como pode ser observado pelo grdfico representado na figuras 36.
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O aumento do valor do pardmetro @; causa um aumento na fragio de mistura
perfeita da sec@o, com isso a $e¢do se comporta mais como um reator de mistura perfeita
puro. Observa-se nos perfis de concentragio de mondmero representados na figura 35 e nos
perfis de temperatura, representados na figura 36, que aumentando a idealidade da mistura
diminui-se a descontinuidade dos perfis entre uma se¢fio e outra, pois o reator se comporta

mais como um reator de mistura perfeita puro.

O iltimo pardmetro do modelo de agitagio proposto que foi analisado nesta parte
do trabalho foi a razdo de reciclo, ou seja, o B Por se tratar de um reator de duas se¢des, a
tinica corrente permitida € a que deixa o segmento de mistura perfeita da secdo 2 para
alimentar o segmento de mistura perfeita da sec@o 1, neste caso, deixa o segmento 4(secdo
2) e vai para o segmento 1(secfo 1), com isso [B; passa a ser By. Os gréficos das figuras 37 e
38 mostram como os perfis de concentracdo de mondmero e temperatura, respectivamente,
ao longo do reator se comportam com a variacdo desse parimetro, os valores de fragio de
reciclo foram 0O, 20% e 40%, Para andlise foi considerado um arranjo de reator representado

pela figura 24a, com o parametro @; fixado 70%. E o pardmetro N igual a 2.
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Figura 37; Influéncia do parimetro B; no perfil de concentragao de monbmero
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Figura 38: Influéncia do pardmetro f3; no perfil de temperatura dos segmentos

Analisando o perfil de concentracdo de mondémero, figura 37, observa-se que hd
uma reducdo na concentracdo de mondmero ao longo dos segmentos do reator, devido ao
fato da reago de polimerizagdo consumir mondmero para producdo de polimero, como ji
comentado pela andlise da figura 33. A temperatura apresenta um aumento gradual ao

longo dos segmentos, como pode ser observado pelo grafico representado na figuras 38.

O aumento do valor do pardmetro [§; causa um aumento na recirculacdo do sistema,
com 1$s0 a se¢do passa a se comportar mais como um reator de mistura perfeita puro.
Observa-se nos perfis de concentracie de mondmero, representados na figura 37, e nos
perfis de temperatura, representados na figura 38, que com o aumento da idealidade da
mistura tende-se a suavizar os perfis, tanto de concentracio de mondmero quanto o de
temperatura. Efeito semelhante ao apresentado pela variagdo do parimetro N, no entanto
agui se apresentando mais forte. Em geral, € mais facil alterar o padrdo de mistura do reator
trabathando com a fragdo do reciclo do que com os outros dois par@metros do modelo.
Dessa forma, mantidos ¢; e N fixos, os perfis de concentracéo e de temperatura do reator

podem ser ajustados trabalhando-se apenas com a variagio do pardmetro J;.

De acordo com os valores de simulagdo de MAN (1993), para valoresde N=2¢

@; = 70% € possivel a obtencio de valores de conversdo para o reator autoclave nos limites
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obtidos industrialmente, cerca de 20%. O autor observou esse fato em um estudo da
variagdo da pressdo ¢ dos pardmetros N e ¢; . Observou ainda que o pardmetro N € o de
menor influéncia dentre os pardmetros do modelo e que a fracdo de reciclo, Bi, seguido da
frac@o de mistura perfeita da se¢do, @, sdo, respectivamente, os mais importantes, ou seja,
os que apresentam maior influencia nos perfis e no padrio de mistura do reator. Em seu
trabalho sobre modelagem de reatores autoclave para polimerizacdo de etileno PLADIS E
KIPARISSIDES (1999) estudaram o efeito do mimero de segmentos em uma zona de
reacdo e observaram que uma zona de reagdo pode ser bem representada por 2 ou 3
segmentos, ndo sendo necessdrio aumentar esses valores. Concluiram ainda que o
pardmetro fragdo de reciclo € o que apresenta maior influéncia no padrio de mistura do

reator.



CAPITULO 5
RESULTADOS E DISCUSSOES DO MODELO COMPLETO

5.1 - Introducio

ApGs a primeira implementacdo do modelo, a qual foi feita para o caso de um
reator hipotético ¢ com um ndmero de segdes reduzidas, foi realizada uma extensdo no
modelo existente, de forma a compreender todo o reator proposto, ou seja, o reator
industrial que se encontra em operacio. Para tanto, procedeu-se a ampliacdo do nimero de
equagdes de forma tal a serem modelados todos os segmentos do reator. O detalhamento do
modelo do reator proposto, conforme descrito na secio 3.3, estd representado pela figura

22, pagina 55. Para uma mais rdpida visualizac8o estd duplicada a seguir, figura 39.

Foram implementados cinco controladores a0 longo dos reatores. As agdes dos
controladores foram nas se¢Oes onde existem alimentacOes de iniciador. As secles dos
reatores cujas temperaturas foram controladas foram a 2% a 3* e a 4° no reator A com ©
controlador atuando nos segmentos 2, 5 e 8, respectivamente. Enquanto que no reator B, as
secdes que tiveram suas temperaturas controladas foram a 2° e 4°, com o. controlador.
atuando nos segmentos 12 ¢ 18 respectivamente - na figura 39 pode se ter uma melhor
visualizaco dos pontos comentados. Cada segmento teve sua temperatura controlada a
partir de seus respectivos valores de temperatura, ou seja, os pontos de medida e de
controle de temperatura foram nos mesmos segmentos. Por exemplo, controlou-se a
temperatura do segmento 8 a partir dos valores de temperatura medidos no proprio
segmento 8. Foram consideradas malhas independentes para cada implementagdo do

controlador, isto €, cinco malhas SISO (Single Input Single Output) foram implementadas

As condigbes de operacdo e de geometria para o reator em operagdo foram
fornecidas pela inddstria e, portanto nem todas serdo descritas. Dentre as que podem ser

citadas, tem-se:
»  Temperatura de alimentacio do mondmero: 353 K;
#  Concentragdo de alimentacdo de mondmero: 14,2 mol/L;

#  Iniciador: t-butil-peroxibenzoato;
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»  Set-points de temperatura dos segmentos controlados: 513K, 513K, 537K,
513K e 531K

>  Alimentacdo de mondmero: 7/8 da massa de mondmero € alimentada no

reator A;
Mondmero Mondmero
] I 3 T
Segdo 1 { } Segdo 5 :
Monbmero 3 Iniciador 12 Iniciador 7
.:
: H H 13 H ]
Secio 2 3 | Segdo 6
- : : o i
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, ‘W.
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Seco 3 il ¢ S
bt iciador T Iniciador {
o — ok
El H 1%
Segdo 4 ; Pt i ¢ Segdod
Pl ,@X PE ]
E : H Wy,
l Produto
Mondmero + Polimerc
Reator A Reator B

Figura 39: Modelo de agitagdo proposto para a modelagem do reator em operagio

5.2 — Verificacao da Fluidodindmica do Sistema

Aplicando a modelagem proposta para o reator em operacdo e devido a grande
quantidade de secOes, de segmentos e de correntes de entrada ¢ saida existentes, a
possibilidade de cometer erros de implementagio na rotina que controla as quantidades de

massa que circulam dentro do reator aumenta.

Devido a esse possivel problema, urna solugdo foi proposta. Uma varnidvel que
acompanha o fluxo de massa dentro do reator foi criada e implementada na rotina que

avalia os valores das varidveis (quantidade de mondmero, iniciador, polimero, momentos)
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-

dentro do reator. Isto €, conforme o sistema (reator) vai sendo alimentado, o valor da
alimentacdo vai sendo somado e atribuido a varidvel fluxo. Desse modo, a cada tempo de
integracdo do sistema o valor guardado em fluxo pode servir como referéncia para
verificacdo da implementa¢do de novas correntes de alimentacio. Em suma, o valor de
Jfluxo cresce ou decresce conforme se alimenta ou se retira massa do reator, até atingir seu

valor méaximo, no regime permanente.

O reator em operagdo possui um total de 10 entradas de massa, sendo 5 dessas,
iniciador € 5, mondmero. Alimenta-se também agente de transferéncia de cadeia e
comondmero, no entanto suas massas, em termos numéricos, sdo bem inferiores aos valores
da massa de mondmero alimentado. O fluxo de iniciador alimentado no reator é muito
baixo. Portanto, para fins de andlise do fluxo de massa reacional dentro do reator, apenas as
quantidades de mondmero foram levadas em conta. Os resultados mostrados na figura 40

expressam a evolugio do fluxo dentro dos segmentos do reator em relagio ao tempo.
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Figura 40: Evoluc@o da massa reacional dentro do reator

Percebe-se claramente a evolugio da massa de mondmero dentro do reator
conforme hé alimentacdo nos segmentos. Os segmentos apresentados na figura sdo apenas
0s segmentos que recebem massa de mondmero, ou seja, 1, 2, 5, 11 e 15. A alimentagdo
dos segmentos 1 € 11 sdo sempre constantes ¢ ndo sofrem influéncia de nenhuma outra

alimentacdo, portanto a varidvel fluxo para esses segmentos se mantém sempre um valor
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constante. Para os outros segmentos do reator A, 2 e 5, percebe-se claramente o aumento do
fluxo conforme se alirnenta o reator. O segmento 2 € influenciado pela massa que vem do
segmento 1 e pela massa de alimentacdo que alimenta o préprio segmento 2. O mesmo
ocorre com o segmento 5. Para o caso do reator B, temos como analisar a evolugio do fluxo
do segmento 15, que € para onde vai toda a massa alimentada ao sistema, esse segmento é o
primeiro que sente a influencia de toda a massa de mondmero alimentada ao reator, por
conseqiiéncia, a varidvel fluxo apés somar todas as contribuigdes existente atingird seu
valor maximo. Pela visualizacdo do grifico da figura 40 verifica-se que rapidamente os
fluxos entre os segmentos atingem o valor de regime permanente, aproXimadamente em
20s. Sendo assim, a implementacgdo da varidvel fluxo mostrou-se de suma importancia para

a andlise desse ponto da implementacfo do modelo.

5.3 — Implementacéo do Controlador PID

Com a extensdo do modelo para todo o reator, conseqgiientemente maior niimero de
segmentos, optou-se por melhorar a equaciio do controlador de forma a melhorar a politica
de controle de. temperatura. Como comentando anteriormente, o controlador PID foi
empregado, conforme equacdo 31 como colocada na pdgina 61. A forma de implementacéo
deste obedeceu & forma da velocidade segundo LUYBEN (1990). Com o0 ajuste dos
parametros do controlador as temperaturas dos segmentos puderam ser melhor controladas.
No grifico da figura 41 é mostrada como a temperatura do segmento 12 foi controlada pela
manipulacic da vazdo de iniciador por um controlador PID. Representa um caso de
simulagdo e € representativo para mostrar a acio desse controlador nos diversos segmentos

que foram modelados.
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Figura 41: Efeito da agfo do controlador P/D na temperatura do segmento 12

A acdo do controlador na varidvel manipulada para o segmento controlado nimero
12 é mostrada no gréfico da figura 42. No inicio da reagio enquanto a temperatura do reator
estd sendo elevada, a quantidade de iniciador requerida pelo sistema vai aumentando.
Quando a temperatura do segmento se aproxima do valor de set-point estabelecido pelo
usuéario, a quantidade de iniciador injetado permanece em um valor estaciondrio enquanto a

temperatura do segmento vai para o valor do set-point.

0.000008 -
£.000006 = -
d - E
2 0.000004 -
£,000002
0.000000
o =20 40 s 8 1000
Tempe - §
BIBLIOTECA CENTRAL
Figura 42: Efeito da acdo do controlador na varidvel manipulada - [ 1] - segmento 12 DESENVOLV‘HE"TO
COLECAO
L UNICAmPp



98 Capitulo 5 — Resultados e Discussdes do Modelo Completo

5.4 — Modelo Completo — Perfis de Concentracio e Temperatura

Baseado no trabalho de PLADIS e KIPARISSIDES (1999), o pardmetro N do
modelo de agitagcdo proposto foi fixado em 2. Dessa forma os segmentos de mistura
imperfeita foram aproximados por dois reatores de mistura perfeita em série. Baseado no
trabalho de CHAN et al (1993), o valor do pardmetro ¢; foi fixado em 70%. Segundo os
autores esses valores para estes pardmetros sdo bem significativos, uma vez que a fracfo de
reciclo é o pardmetro de maior influéncia nos perfis de concentragdo e temperatura do

reator, como constatado também em andlise preliminar realizada na secio 4.4.

Resultados das primeiras simulacfes para o reator em operagdo sdo apresentados
nos graficos das figuras 43 a 51. Os perfis sdo representativos para o esquema de reator
mostrado na figura 39, que representa o modelo proposto para o reator em operagio. Todos
os grificos foram tracados a partir dos pontos das varidveis, obtidos por simulagéo, e depois
de atingirem o regime estaciondrio. Cada reator possui 4 se¢bes de reacgdo, sendo uma delas
0 topo do reator. Os resultados das simula¢des foram agrupados por secfo, ou seja, nos
graficos das figuras a seguir serd possivel a visualizacdo das 4 secdes de reacdo para cada
reator. Como primeira andlise, assumiu-se o valor nulo para o parAmetro B; , ou seja, sem

reciclo entre as secdes.

Os perfis de concentracic de mondmero € de temperatura sdo mostrados nos
grificos das figuras 43 a 46. A atuagio do controlador nas varidveis controlada e
manipulada é colocado nos graficos das figuras 47 ¢ 48. Valores para as propriedades do
polimero formado sdo mostrados nos graficos das figuras 49 a 51. Uma andlise do
parametro do modelo, B;, € mostrada nos graficos das figuras 52 a 55. Finalizando a parte
dos resultados para o modelo completo, um ajuste do modelo a dados industriais de uma

determinada resina € proposto e mostrado nos graficos das figuras 56 a 58.

Os gréficos das figuras 43 e 44 mostram os perfis de concentragio de monbmero,
nos reatores A e B respectivamente. Pela andlise dos graficos observa-se claramente o
consumo de mondémero ao longo do reator. Existe uma diminui¢cio na quantidade de
mondmero presente no reator conforme se aproxima dos segmentos finais do reator. A

‘elevada quantidade de mondmero observada no segmento | (primeira se¢do do reator A -
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topo) € no segmento 11 (primeira secio do reator B - topo) pode ser explicada devido ao
fato de nfo se permitir que exista nenhuma corrente de reciclo da segfio posterior para o
topo, nesta primeira simulagdo. Com isso nao € permitido que nenhuma quantidade de
iniciador atue no mondmero do topo do reator e fagca com que ocorra polimerizacgio ¢
consequentemente a diminui¢@o de sua quantidade. Nio se observa de forma acentuada a
influéncia da alimentacdo de monbmero para este caso de simulagfio devido ao fato de se
utilizar valores reais de vazdes de alimentacio de mondmero ¢ com 1850 reduzindo a
quantidade injetada (fluxo) por secdo, quando comparado com a quantidade simulada para
o modelo preliminar. As alimentacdes de mondOmero nos segmentos 2 ¢ 3, s8o rapidamente
consumidas pela reacfo de polimerizacio devido i alimentacio de iniciador também ser
nesses mesmos segmentos. Para o reator A, observa-se que a reacfo ocorre em todos os
segmentos do reator, sendo mais acentuada nas primeiras se¢des (sec@o 2 e se¢o 3); nessas
se¢des existe um maior consumo de mondmero. A lltima secdo do reator A, representada
pelos segmentos 8, 9 e 10, aparenta comportar-s€ como um Unico reator, pois nio se
observa a influéncia dos segmentos no perfil de concentragio de mondmero. A secdo

poderia ser considerada como sendo apenas um segmento, 100% CSTR.
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Figura 43: Perfil de concentragfio de mondmero para o reator em operacdo — reator A
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O fato observado para a dltima secdo do reator A se aplica para todo reator B, isto
£, ndo existe a influencia do parfmetro N no perfil de concentracdo do reator. Cada segdo
poderia ser representada por um tinico reator, no caso um segmento 100% CSTR. Como

pode ser constatado pela andlise do grafico da figura 44.
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Figura 44: Perfil de concentragio de mondmero para o reator €mn operagdo — reator B

Os graficos das figuras 45 ¢ 46 mostram o perfil de temperatura por segmento,
reatores A e B, respectivamente. Pela andlise dos gréficos observa-se o aumento gradual da
temperatura conforme se aproxima dos segmentos finais do reator. Para essa primeira
simulacdo, onde ndo foi permitida nenhuma corrente de reciclo entre as segdes do reator,
observa-se que a temperatura do segmento 1 ¢ do segmento 11, os topos dos reatores A e B
respectivamente, ficaram estacionados nos valores inicials propostos, o que pode ser
explicado pelo fato de nZo estar ocorrendo reagdo de polimerizacdo no topo dos reatores,
pois ndo tem iniciador para dar a igni¢do na reacdo, que por ser exotérmica iria por
conseqiiéncia fazer com que a temperatura se elevasse. Para o caso da temperatura,
observa-se o efeito da alimentagcio de mondmero, que alimenta o sistema a uma
temperatura menor que a temperatura da reacio e favorece o resfriamento do reator. A
descontinuidade observada entre os segmentos 4 e 5, melhor visualizada na figura 45, é

decorrente da grande quantidade de mon&mero frio alimentado no segmento 5. Entre os
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segmentos 7 e 8 ndo existe alimentacdo de mondmero, apenas de iniciador no segmento 8,
portanto a temperatura da massa reacional tende a aumentar devido a reacdo de
polimerizacao ser exotérmica. Ndo se observa, também para o perfil de temperatura, a
influéncia do pardmetro N na se¢dio final do reator A e no reator B por completo, como ja
analisado para o caso do perfil de concentracdo. Nio existe variagio de temperatura entre
0s segmentos que compde essas seghes e estas secdes poderiam ser representadas por um

dnico segmento, 100% CSTR.
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Figura 43: Perfil de temperatura por segmento para o reator em operagao — realor A

Uma observag@o importante para essa simulagfo inicial deve ser considerada com
relacdo a secdo 3 do reator B, segmentos 15, 16 e 17. Observa-se uma grande diferenca no
perfil de temperatura do reator quando se passa do segmento 14 para o segmento 15. A
explicacdio estd no fato de que a massa que alimenta o segmento 15 & a mistura reacional
que deixa o reator A, no entanto ela ¢ resfriada entre os reatores A e B por uma bateria de
trocadores de calor e alimenta o reator B a uma temperatura muito baixa. Nio foi modelada
a troca de calor ocorrida na bateria de trocadores de calor, porém o valor da temperatura da
corrente que deixa o resfriador e alimenta o segmento 15 foi considerada na simulagio. E

como ndo fol permitida nenhuma corrente de reciclo, a dnica fonte de calor que a massa
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que passa pela secfio 3 do reator B recebe vem do calor sensivel trocado com a corrente que
deixa a secdo anterior, pois niio existe reacfio de polimerizacdo devido ao fato de nio se
permitir que uma quantidade, mesmo que pequena, de iniciador seja reciclada e promova a

reacdo, que por ser exotérmica promoveria um aumento da temperatura da secdo.
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Figura 46: Perfil de temperatura por segmento para ¢ reator em operagio - reator B

Os graficos das figuras 47 e 48 apresentam a implementacio do controlador PID e
sua influéncia nos valores da varidvel manipulada, respectivamente. Para andlise do modelo
do reator em operagdo, o controle de temperatura foi methorado com a implementagio da
equagio de um controlador PID para manipular a vazdo de iniciador de alimentagio. Com
isso, foi possivel manter a temperatura de um determinado segmento em um valor pré-
estabelecido, ou seja, no set-point de temperatura. O grafico da figura 47 mostra como a
temperatura da segunda sec¢do do reator B se comportou durante a simulacdo dinamica, isto
é, com relacdo ao tempo. A secio é compreendida pelos segmentos 12, 13 e 14, e o
controlador de temperatura atua no segmentol2. A temperatura do segmento 12 parte do
valor inicial de 500K e se eleva rapidamente devido a alimentago de iniciador. Como o
controlador de temperatura foi implementado, ele ndo permite que a temperatura continue a

subir subitamente ¢ guia seu valor para o set-point definido. Existe uma oscilagao logo no
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infcio da simulagfio, ¢ a resposta da varidvel controlada estd de acordo com 08 conceitos
envolvidos no controle de processos. Devido a dinfmica da reacfio ser multo répida, 2
variave] controlada atinge rapidamente o valor do set-point desejado e sua estabilizagio se
dd também rapidamente. Mesmo a temperatura apresentando uma pequena oscilagiio em
torno do set-poini, pode-se considerar a implementaco do controlador PID, no modelo do
reator em operacio, como satisfatdria, pois a oscilagfio € muito pequena quando comparada
com a observada na primeira implementaco, a de um controlador P. Vale a pena ressaltar
gue uma malha de controle do tipo $/50 independente fol implementada para manipular
cada alimentagfo de imciador ao longo dos dois reatores modelados. A partir do
comportamento do valor da temperatura do segmento 12, os segmentos 13 ¢ 14 evoluem no
iempo. Apés atingido os valores de estado estaciondrio, observa-se claramente o aumenlo
gradual da temperatura conforme se caminha pelos segmentos do reator, ou seja, a MAassa
reacional vai aumeniando de temperatura do topo ;t’;aré o fundo do reator. Os valores de
temperatura atingidos pelos segmentos 12, 13 ¢ 14 foram 513K (sei-point), 519K e 520K
respectivamente. (O grifico da figura 47 represenia bem o comporiamento dos cinco

controladores implementados nesta etapa do trabalho.
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Fignra 47 Varisgo da temperatura com ¢ empo dos segmentos da segunda seqlio do reator B



o4 Capitlo 5 - Resultndos ¢ Discussées do Modelo Completo

A acdo do controlador na varidvel manipulada na segdo 2 do reator B {segmenios
i2, 13 ¢ 14} € mositrada no grifico da figura 48. No infcio da reacfio, enquanto a
temperatura do reator estd sendo elevada, a guantidade de iniciador requerida pelo sistems
vat aumentando. Quando 2 temperatura do segmento se aproxima do valor de sef-point
estabelecido, a quantidade de iniciador inmjetado permanece em um valor estaciondrio
enquanto a temperatura do segmento val para o valor do sef-point. Pelo fato de a reaclio de
polimerizagfio ser via radicais livres, acredita-se que o consumo de iniciador se dé
preferencialmente no segmento onde ele € alimentado e com isso pouca quantidade de
iniciador deve ser encontrada nos demais segmentos. Fato este é comprovado pela andlise
da quantidade de iniciador nos segmentos 13 e 14, que é muito menor quando comparado

com a quantidade presente no segmento 12, ou seja, no segmento onde ele € alimentado.

120107
- segmeio 12
1 ety - - gagmento 13
’ e SELYTISTED 14
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P
= 's
= 6.0010° 4=
= :
":‘ E=3
= 4.0x10% -
2.0:10%
8,04 .
T T + H * H H
& 260 2485 800 8460 W00

Tampo-s

Figura 48: Efeito da aco do controlador PID na varidvel manipulads na segunda segfio do reator B

5.5 — Modelo Completo ~ peso molecular

Além da implementacio do modelo apresentado a partir do desenvolvimento das
equagbes de balangos de massa e de energis, e da proposta de um modelo de agitacio capaz
de caracterizar o padriio de mistura do reator autoclave, objetivo principal deste trabatho, o

método dos momentos foi empregado e as equacdes para a caracterizagio do polimero
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formado foram derivadas como mostrado na secio 3.6. Resultados das simulagbes para
pesos moleculares médios e polidispersidade s&o mostrados nos gréificos das figuras 49 e
50. Os resultados apresentados foram obtidos a partir de uma das simulagBes realizadas
anteriormente, neste caso, para as das condigdes operacionais anteriormente apresentadas

mantendo —se os valores dos pardmetros do modelo em: N=2, @;=70% ¢ B; = 0.

No gréafico da figura 49 € possivel a visualizagdo do valor do peso molecular
mdssico médio na saida do dltimo segmento do reator B, segmento 22. Devido a reagio de
polimerizac@o de etileno ser via radicais livres e devido ao fato desse tipo de polimerizagio
ser muito rapida, observa-se a rdpida evolugfo do peso molecular médio mdssico até atingir
seu valor estaciondrio. O mesmo pode ser observado para o caso da figura 50, que
representa o peso molecular numérico do polimero também no dltimo segmento do reator

B, segmento 22.
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Figura 49: Perfil de peso molecular méssico médio — dltimo segmento do reator B, segmento 22
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Figura 530: Perfil de peso molecular numérico médio ~ dltimo segmento do reator B, segmento 22

Apesar de ndo haver dados industriais disponiveis para validacdo nesta condicdo
operacional especifica, verifica-se que os valores de polidispersidade (razio entre peso
molecular mdssico e numérico) € inferior aos obtidos qualitativamente em processos para a

producéio de PEDB em reator autoclave.

Uma das possivels razdes para esta divergéncia € a ndo utilizagiio de um modelo
termodindmico rigoroso para a predigZo das duas fases no reator (fase rica em mondmero ¢
fase rica em polimero). As reacdes de transferéncia para polimero se intensificam na fase
rica em polimero e contribui para elevacio deo peso molecular mdssico médio e

consequentemente da polidispersidade.

O estudo termodindmico deste processo ndo foi o escopo deste trabalho, e estd

sendo desenvolvido em um outro trabalho de mestrado (PEREIRA, 2005) em andamento.

5.6 - Analise do Pardmetros B; do Modelo

Apés a implementacdo do modelo para o reator em operacdio e da obtencdo dos

perfis de concentracdo de mondmero e de temperatura dos segmentos ao longo do reator,
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foi estudada a variacdo do parimetro B; nos perfis de concentracio de mondmero ¢ de
temperatura. Os valores dos pardmetros N e ¢; foram mantidos em 2 e 70%

respectivamente, de acordo com a sugestdo de trabalhos da literatura.

Levando em consideracfio as caracteristicas fisicas da bateria de reatores que
representa o reator em operaco, vale fazer algumas consideracGes antes de propor valores

para o pardmetro do modelo B; .

> Os segmentos do topo dos reatores, 1 ¢ 11, ndo possuem correntes de saida de

reciclo.

» Devido a existéncia da chicana no reator A, a qual estd posicionada logo acima
do segmento &, para o caso do modelo proposto, ndo ha possibilidade de corrente de reciclo

de saida do reator A.

» A massa reacional que deixa o reator A para alimentar o reator B € resfriada
por uma bateria de trocadores de calor. A troca de calor nos equipamentos nfo foi
modelada, mas o valor da temperatura de alimentacio do segmento 15 do reator B foi
alterado para o valor apés resfriamento.

Seguindo as diretrizes ditadas pelas caracteristicas fisicas do reator e trabalhos
sugeridos na literatura (CHAN et al, 1993, PLADIS e KIPARISSIDES, 1999), apenas a
influéncia do parmetro B; nos perfis de concentragdo e temperatura foi avaliada.

As correntes de reciclo sdo originadas apenas nos elementos que representam a
mistura perfeita da secfo. A corrente de saida de reciclo de um segmento, sempre alimenta
o elemento que representa a mistura perfeita da secdo imediatamente superior. A
possibilidade de existéncia das correntes de reciclo confere ao reator e ao modelo a
caracteristica de natureza recirculante.

Devido a caracteristica fisica dos reatores, anteriormente comentados, assumiu-se
valor de B; = 0, para i = 1, 8, 11, para todas simulacbes. Com relac@o aos segmentos 2, 5,
12, 15 e 18, foram permitidas correntes de saida de reciclo. Os segmentos beneficiados com
a entrada da corrente de reciclo foram os segmentos 1, 2, 11, 12 e 15, respectivamente.

Para andlise da influéncia do pardmetro no modelo de agitacao, para todos os casos

simulados, os valores de [3; foram: 0, 10% e 15%.
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Nos gréficos das figuras 51 e 52, sdo mostrados os perfis de concentracdo de

mondmero para os reatores A e B, respectivamente, por segmento.

w« —¥—f=0
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£ 1304
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120- T
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1 2 3 4 5 4] 7 & 9 10
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Figura 51: Influéncia do pardmetro Bi no perfil de concentragiio de mondmero do reator A

Permitindo-se que haja comrente de reciclo entre as secdes dos reatores A e B,
observa-se sua influéncia da seguinte forma: para o reator A, foi permitido uma corrente de
reciclada junto com a massa reacional, promovendo reacdo de polimerizac@o na se¢io do
topo de reator. Tal fato pode ser concluido a partir da andlise de como a quantidade de
mondmero no segmento 1 diminui conforme se aumenta a quantidade de massa reciclada,
conseqiientemente iniciador, do segmento 2 para o segmento 1, no grafico da figura 51.
Esse mesmo fato pode ser observado para o segmento 11, porém de forma menos
acentuada. Outra observagiio importante pode ser feita com relagdo ao perfil de
concentragdo de mondmero para o reator B, fazendo com que exista uma corrente de
reciclo do segmento 18 para o segmento 15. O iniciador reciclado promove a polimerizacao
¢ com isso uma reducio na quantidade de mondmero presente nos segmentos 15, 16 e 17,
como observado pelo grifico da figura 52. Pode ser constatado ainda que reciclando 15%
da corrente que deixa o segmento 18 para o segmento 15 causa uma maior influéncia no
perfil de concentragdo dos segmentos 15, 16 e 17 do que quando se recicla 10% da

corrente.
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Figura 52: Influéncia do parémetro B; no perfil de concentragio de mondmero do reator B

Nos grificos das figuras 53 e 54, s@o mostrados os perfis de temperatura por

segmento para os reatores A e B, respectivamente, por segmento.
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Figura 53: Influéncia do pardmetro B; no perfil de temperatura dos segmentos do reator A
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Analisando os resultados das simulages com a existéncia das correntes de reciclo
entre as se¢des, dois pontos importantes podem ser observados. Primeiro, os topos dos
reatores sofrem grande influéncia dos reciclos, pois como a reacio € exotérmica, a
quantidade de iniciador que € reciclada promove a reacdo e conseqgiientemente o
aquecimento dos segmentos do topo, 1 e 11, para os reatores A e B respectivamente. A
acio no reator A € mais acentuada do que no reator B. Segundo, a temperatura da se¢io 3
do reator B, segmentos 15, 16 ¢ 17. Quando ndo existe reciclo do segmento 18 para o
segmento 15, a massa reacional dos segmentos da secdo 3 do reator B troca apenas calor
sensivel com a massa que deixa a sego anterior. Com a existéncia de um reciclo, mmiciador
é reciclado, promovendo reacdo de polimerizacdo e consegiientemente o aumento da
temperatura na secio. Pode ser constatado pelo perfil de temperatura mostrado no gréfico
da figura 54 que reciclando 15% da corrente que deixa o segmento 18 para o segmento 15,
causa-se uma maior influéncia no perfil de temperatura nos segmentos 15, 16 ¢ 17 do que

quando se recicla 10% da corrente.
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Figura 54: Influéncia do parfmetro B; no perfil de temperatura dos segmentos do reator B
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5.7 - Comparaciaoc com Dados Industriais

De forma a se verificar a precisdo do modelo de agitagdo adotado, uma validacio
dos resultados fol proposta. Valores de condi¢des de sintese de uma resina foram utilizados
na simulacdo do reator autoclave. Comparacdes entre os dados experimentais (da planta) ¢
resultados fornecidos pelo modelo no estado estaciondric foram efetuadas para perfil de
temperatura apenas, pelo fato de ser o Unico valor disponivel. Desse modo, os parametros
do modelo foram escolhidos para ajustar esse perfil. Existem alguns pontos de medida de

temperatura ao longo do reator em operagdo, ¢ podem ser visualizados na figura 56.
» Ponto 2 do reator A, segmento 4 do modelo proposto;

Ponto 4 do reator A, segmente 7 do modelo proposto;

Ponto 6 de reator A, segmento 10 do modelo proposto;

Ponto 3 do reator B, segmento 17 do modelo proposto;

Y v ¥ ¥

Ponto 6 do reator B, segmento 22 do modelo proposto;

 Reator A o ... ReatorB
1 )]
2 P 2
3 3
4 4
§ ]
B B

iF

,@' Trocador de calor
Mancal do agitadar

k% Chicana

Figura 55: Pontos de medida de temperatura nos reatores A ¢ B

O gréfico da figura 57 mostra a primeira relag@o entre os dados gerados pela

simulagio do modelo e valores da planta industrial. Para este caso, como primeira
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abordagem aos dados industriais, os parimetros do modelo de agitacio utilizados foram

mantidos em valores conservadores, N=2, @¢;=70% e p; = 0.

560
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400_‘ ¥ Planta

41 X modeln
380 B=0:N=2,0=70%
i=1,258,11,12,15,18

360

4 7 10 17 22
Segmento

Figura 56: Comparagao entre os resultados do modelo e dados experimentais

Os valores das temperaturas para os segmentos 10 e 22, representam justamente as
saida dos reatores A ¢ B respectivamente, tiveram seus valores de temperatura préximos
aos valores da planta. No entanto os segmentos 4, 7 e principalmente o segmento 17
tiveram seus valores de temperaturas longe do valor industrial. O que se deve ao fato de
iniciar as simula¢des com um reator sem reciclos entre as secdes.

Devido ao fato do reator se caracterizar por ser de natureza recirculante, a politica
de validagdo do modelo se baseou na busca dos valores étimos das fracdes das correntes de
saida de reciclo de cada secdo. De acordo com MAN (1995), valores para esse pardmetro
do modelo podem ser obtidos através da andlise dos perfis de temperatura, associado 2
caracteristicas de geometria do agitador. O grdfico da figura 58 mostra a influéncia do
parAmetro fB; no perfil de temperatura do reator. Como uma primeira proposta, os valores de
B; foram: 0, 10% e 15%. As mesma consideragdes feitas para a andlise de B; na sub-secdio
4.2.1 - Anélise dos pardmetros do modelo, valem para este caso. Os valores dos parémetros

N e ¢; foram mantidos em 2 e 70% respectivamente
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Figura 57: Comparacio entre os resultados do modelo e dados experimentais — influéncia de [3;

Para esses valores do pardmetro B; ja se observa na figura 57 uma melhora no
ajuste da temperatura do modelo aos dados industriais. No entanto, para este caso de
simulag@o os valores de cada [; foram atribuidos de uma maneira uniforme, isto &, todas as
correntes de reciclo permitidas dentro do reator tiveram os mesmos valores para cada

simulagéo.

A influéncia do pardmetro que éontrola a quantidade da frac@o de reciclo que
deixa uma sec¢@o para alimentar a secfio imediatamente superior, B;, ndo pode ser analisada
em conjunto, isto €, ndo ¢ possivel arbitrar o mesmo valor para todas as correntes de reciclo
e esperar umn ajuste aos dados industriais. Esse fato deve-se principalmente & caracteristica
geométrica do agitador empregado em cada reator. O agitador € formado por varias ldminas
e sua distribuicdo bem como suas formas ao longo do eixo do agitador, ndo se dio de
maneira continua. Além disso, ha de se considerar a caracteristica da massa reacional, que
pode ser mais leve (mais facil de ser reciclada) ou mais pesada (mais dificil de ser
reciclada) conforme se processa a reagdo, ou seja, depende da posi¢do do reator, guanto

mais proxima do final do reator, maior serd a quantidade de polimero na massa reacional.
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Assim, iniciou-se um trabalho de busca de valores que pudessem ajustar os
resultados do modelo aos dados industriais. Trabalho esse realizado por tentativa e erro,
devido ao pequeno conjunto de valores conhecidos para validacio.

O grifico da figura 58 mostra uma possibilidade de ajuste. Os valores dos
pardmetros N e ¢; foram mantidos em 2 e 70% respectivamente, enquanto que o valores do

pardmetro B; foram fixados conforme a tabela 7.

Tabela 7: Valores de ; para ajuste do modelo aos dados de industriais

i Bi

1,8, 11 0
2,12,15 015
5 0,30
18 0,05
- 550
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B,= 0,10
i=2,12,15
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1 1 H
10 17 2
Segmento

Figura 58: Ajuste do perfil de temperatura através do parametro [3;

Na figura 58 pode-se observar que o ajuste que o segmento 4 apresentou uma

diferenca de aproximadamente 5°C entre os valores do modelo ¢ da planta. O ajuste para o
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segmento 17 foi perfeito (compare com a figura 57) sendo possivel zerar a diferenga entre
os resultados do modelo e os da planta. Os segmentos 10 e 22 também tiveram a diferenca
entre os valores do modelo e os dados industriais praticamente zerados. Somente o©
segmento 7 apresentou uma diferenca maior entre os resultados simulados e industriais.
Talvez devido ao fato de nfio se permitir uma corrente de reciclo do segmento 8 para o

segmento 5, devido a existéncia da chicana.
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CAPITULO 6

CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

6.1 — Conclusoes

Neste trabalho foi desenvolvido um modelo matemético para a polimerizacio de
etileno em um reator autoclave para a produgio de polietileno de baixa densidade (PEBD).
O principal objetivo da modelagem foi a de propor um modelo de agitagio para o reator de
forma a representar o padrdo de mistura, bem como o desenvolvimento de balancos de
massa e energia. O desenvolvimento do trabalho bem como os resultados obtidos foram
apresentados. A partir da analise e discussdo dos resultados € possivel formular conclusdes

sobre o trabalho e deixar sugestOes para a sua continuidade.

O objetivo principal do trabalho foi atingido, uma vez que se conseguiu
caracterizar o padrdo de mistura do reator através da simulacio de um modelo de agitagio

proposto através do ajuste do perfil de temperatura do reator.

A implementacao do modelo da fluido-dinAmica do sistema foi validada através da
varidvel fluxo (grifico da figura 40), que representa bem o escoamento da massa reacional
entre 0§ segmentos do reator e mostra como foi a evolucio da massa do reator até o ponto

de regime permanente.

A implementacdo do controlador PID para o controle da temperatura de
determinados segmentos ao longo do reator através da manipulagdo da vazdo de iniciador
também foi realizada de forma satisfatéria, sendo suficiente para sanar a dificuldade em
manter a temperatura dos segmentos controlados em seus respectivos valores de set-point.
A figura 47 ilustra o caso de controle de temperatura para os segmentos da terceira se¢éio do
reator B € € representativo para todos os outros segmentos que também tiveram suas

temperaturas controladas.

Conclui-se que a maior influéncia nos perfis de concentracdo e de temperatura ao
longo do reator deve-se ao pardmetro do modelo B, o que estd de acordo com trabalhos

publicados na literatura sobre a2 modelagem do padrido de mistura deste tipo de reator.
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Através da estimativa de bons valores para os parimetros do modelo,
principalmente para o parmetro fragio de reciclo das segdes do reator, B; , bons valores
para o perfil de temperatura foram obtidos por simulagfio quando comparados com valores
industriais. A figura 58 apresentou essa comparacgio. Dessa forma conclui-se que uma boa
capacidade preditiva do modelo foi obtida e que sua utilizagdo em futuras simulagdes para

o reator considerado poderfo ser realizadas.

6.2 — Sugestoes para Trabalhos Futuros

O mecanismo cinético empregado, bem como os valores das constantes da taxa
empregados na modelagem ainda podem ser refinados em um trabalho futuro. Desta forma,
uma série de mecanismos propostos por diversos autores, bem como os valores das
constantes da taxa propostos por eles foram colocados no anexo I dessa dissertagdo, de

forma a orientar um trabalho com esse enfoque.

Um estudo termodinimico do comportamento da massa reacional dentre do reator
também seria uma sugestdo para um grande trabalho a cerca da modelagem do reator
autoclave. H4 possibilidade de separacfio de fases dentro do reator de acordo com as
condi¢des operacionais empregadas, com isso pode-se favorecer ou desfavorecer algumas
reacdes de transferéncia em cada uma das fases formadas, como o caso da transferéncia

para polimero.

O mesmo reator autoclave também € utilizado industrialmente para a produgédo do
copolimero etileno-acetato de vinila (EVA), portanto a partir do modelo de agitacdo
proposto por este trabalho seria possivel desenvolver um trabalho a cerca da modelagem da

reagdo de copolimerizacio.
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ANEXO1

Mecanismos Cinéticos e Valores para as Constantes das Taxas

Expressdo para cilculo da constante da taxa

E +Av-P
k=k -exp —| -t

R-T

)

Mecanismos cinéticos disponiveis na literatura para o caso da polimerizacdo via

radical livre de etileno em reatores autoclaves e/ou tubulares a alta pressio,

Tabela AI-1: Mecanismo cinético € constante da taxa proposta por GOTO et al (1980)

Ko E. Av

Propagacio 1,56-10° 44045  _197.10°
Terminagio por combinacio 833-107 12560  130-10°
Transferéncia de cadeia para solvente (n-hexano)  3,42-10° 53675 -1,95-10°
Transferéncia para polimero.) 486-10° 58950  4,40-10°
Backbiting 102-10° 54554  .235.10°
Beta-Cisao 3° 1,62-10g 65984 226107
Beta-Cisdo 2” 236-107 60834  .197-10°

* Beta cisdo de radicais tercidrios

Ak Beta cisdo de radicais secundirios

BIBLIOTECA CENTRAL
DESENVOLVIMENTO

COLEGAO
UNICAMP
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Tabela AI-2: Mecanismo cinético ¢ constante da taxa proposta por LORENZINI et al (1992)

Ko E, Av
Propagacio 480-107 30200  -1,63-10°
Terminacio por combinacio 2,06-10° 6440 ]?26 -107°
Transferéncia para polimero 1.03-10° 21300 3,71-107
Transferéncia para modificador (propano) 1,47-10° 53300 -9,02-10°
Transferéncia para modificador (propeno) 9,10-10° 47800 552-107
Beta-Cisio 3° 1,02-10° 60000  1.41-107
Beta-Cisdo 2° 11110 33900  -6,18-107
Backbiting 6,80-10'" 40100  1,72-107

Tabela AI-3: Mecanismo cinético” e constante da taxa proposta por GUPTA {1985)
ko E,

Propagagio 2,95-10" 29689

Terminacdo por combinagio 1,60- 10° 10048

Transferéncia para polimero 9,00-10° 37681

Backbiting 2,95-10° 39427

—-E
'P=2000atm:k=k_-exp —=
0 R-T
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Tabela Al-4: Mecanismo cinético e constante da taxa proposta por MARANO TR (1976)
ko E, Av
Propagacio 5,89-107 29724 -2,30-10°
Terminagio por combinacio 1,08 -10° 1248 -1,40-107
Terminacfo por desproporcionamento 3,25-10% 0 5,00-10°
Transferéncia para mondmero 5.82-10° 46264 -2,00-107
Transferéncia para polimero 4,12-10° 32255 -2,00- 107
Tabela Al-5: Mecanismo cinético e constante da taxa proposta por PLADIS e KIPARISSIDES (1998)
ko E, Av
Propagacio 1,25-10° 33767 -1,97-107
Tenﬁiﬁagao por combinago 1,25-10° 4184 | 1,30-10°
Terminagio por desproporcionamento 1,25-10° 4184 1,30-10°
Transferéncia para mondmero 1,25-10° 33767 -1,97 - 107
Transferéncia para polimero 4,38-10° 54936 4,40-10°
Transferéncia para solvente 2,62-10 49664 -1,95-10°
Beta cisdo 1,29-210" 47153 -1,68 107
Reacfio com dupla ligacio terminal 1,25-10° 33767 -1,97-107
Backbiting 7,80 10° 44225 -1,59-10°
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Tabela Al-6: Mecanismo cinético e constante da taxa proposta por ZHANG e RAY (1997)

Ko E. Av
Propagagio 1,14-107 20689 -1,97-10°
Terminacgio por combinagdo 3,00-10° 10048 1,30- 107
Transferéncia para polimero 1.11-10° 37681 4,40-10°
Transferéncia para monémero 2.92. 10° 46226 200107
Backbiting 2,95-107 37748 -2,35-10”
Beta cisdo 1,04-10% 83736 -1,92-107

Tabela Al-7: Mecanismo cinético ¢ constante da taxa proposta por SHIRODKAR ¢ TSIEN (1986}

kg E. Av
Propagacio 5,80-107 32527 2,1-107
Terminacio por combinacio 2.80-10° 1248 1,0- 10
Terminacio por desproporcionamento 1,30 - 108 0 0
Transferéncia para polimero 7,50 - 10° 37438 1,6-10°

Backbiting 1,30 - 10° 41596 0
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Tabela AI-8: Mecanismo cinético e constante da taxa proposta por GHIASS ¢ HUTCHINSON (2003)

129

ko E. Av
Propagacio 1,880 107 34269 2,70-10°
Terminagdo por combinagio 8,110 10° 4593 1,56- 107
Transferéncia para mondmero 3,420+ 10 75872 -5,52-10°
Transferéncia para polimero 1,020 - 10° 49103 3,35-10°
Beta cisdo 1,292-107 47101 -1,68 - 107
Backbiting 1,600 108 45739 2,29-10°




