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RESUMO

Os processos de polimerizagdo sdo de grande importancia, pois através
destes, sdo produzidos uma grande diversidade de produtos de utilidade no
mercado mundial, entre os quais plasticos, borrachas, tintas, etc. A simulacao, a
analise e o controle adequado dos processos sdo fundamentais para a operagao e
o desenvolvimento seguro de uma planta, garantindo e atendendo a demanda de
competitividade atual com a fabricacdo de produtos de alta qualidade.

O objetivo deste trabalho é o desenvolvimento de um modelo matematico
deterministico detalhado e a elaboracdo de um software através da solugéo
numérica do sistema de equacgdes utilizando o Método dos Volumes Finitos. O
caso de estudo considerado € a polimerizacdo de eteno em solugdo em um reator
tubular com catélise de Ziegler-Natta com e sem micromistura.

Neste estudo € desenvolvido um modelo que simula o processo de
polimerizacdo de eteno em solucdo com catalisador Ziegler-Natta em uma
sequéncia de reatores PFR (Plug Flow Reactor — Reator de Fluxo Empistonado) e
CSTR (Continuous Stirred Tank Reactor — Reator Tanque de Agitagao Continua),
concentrando-se principalmente nos resultados do PFR.

Os parametros desconhecidos necessarios para a obtencéo dos resultados
quantitativos do modelo, como constantes cinéticas, foram estimados a partir de
dados do processo industrial da Politeno SA.

A partir das simulagdes deste modelo foram avaliados os efeitos das
principais variaveis de entrada do processo no desempenho do reator e nas
propriedades do polimero. Os resultados obtidos demonstram convergéncia para o

processo sem micromistura.

Palavras-chave: modelagem, polimerizagao de eteno, micromistura.
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ABSTRACT

Polymerization process are important because of their large applications in
the world market, for example, rubber, ink, plastic, etc. Appropriate simulation,
analysis and control of a floor plan are fundamental for it safety operation and
developing, providing the actual competitiveness with high quality production.

This work intend to developing a detailed and deterministic mathematical
model and elaborating of software using the numerical solution of a equations
system obtained by Finite Volumes Method. Study case considered is the ethane
polymerization in solution in a tubular reactor with catalysis Ziegler-Natta with and
without micromixing.

In this study were developed a model that simulates the ethene
polymerization process in solution with catalysis Ziegler-Natta in a sequence of
reactors PFR (Plug Flow Reactor) and CSTR (Continuous Stirred Tank Reactor),
emphasizing the PFR results.

The necessary parameters for model quantitative results, like kinetics
constants, were calculated with Politeno SA industrial process data.

The effect of the most important entrance variables in the reactor
performance and in the polymer final properties were evaluated by simulations.

The results show convergence for the process without micromixing.

Keywords: modeling, ethene polymerization, micromixing.
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Capitulo | - Introdugéao, objetivos e organizagao do trabalho

1.1 Introdugao

Os processos de polimerizagdo sdao de grande importancia, pois através
destes, s&o produzidos uma grande diversidade de produtos de utilidade no
mercado mundial, entre os quais plasticos, borrachas, tintas e ultimamente
aplicacdes mais especificas que requerem um controle preciso das condicdes
operacionais, como no caso da prototipagem rapida (Jardini, 2000).

Os tipos de polimeros mais consumidos atualmente sdo os polietilenos
(PE), polipropilenos, poliestirenos, poliesters e poliuretanos (Fernandes e Lona,
2002), sendo o polietileno o de maior produ¢do mundial, 0 que evidencia a sua
grande importancia comercial. As principais aplicagdes deste polimero, cujo
mondmero é o eteno, estdo na produgdo de embalagens, filmes, utensilios e
pecas diversas.

A engenharia de reagdo de polimerizagcdo € uma importante area de
pesquisa, pois engloba estudos dos aspectos de projeto, modelagem, operacéo,
otimizagdo e controle de reatores de polimerizagao, assim como problemas
relacionados com a caracterizagdo do polimero, correlagées entre propriedades
microscopicas e de uso final, etc (Eligabe e Meira, 1988). Portanto, deve além de
atender as especificacbes de rendimento e pureza, obter produtos com
caracteristicas e propriedades finais que megam a performance do reator.

A simulagdo, a andlise e o controle adequado dos processos sao
fundamentais para a operagdo e o desenvolvimento seguro de uma planta,
garantindo e atendendo a demanda de competitividade atual com a fabricagao de
produtos de alta qualidade. Bons simuladores, robustos e precisos, sao capazes
de predizer os principais fenbmenos que ocorrem no processo e os efeitos das
variaveis operacionais e no desempenho do projeto, permitindo uma boa

estratégia de controle, otimizagao e desenvolvimento do produto.



1.2 Objetivos

Diante deste contexto, o objetivo deste projeto de pesquisa é o
desenvolvimento de um modelo matematico deterministico e detalhado, e a
elaboragcao de um software através da solugédo numérica do sistema de equacoes,
que possibilite a simulacdo do comportamento do reator considerando a
micromistura, isto €, a escala responsavel pelo fluxo de massa no reator.

O reator tubular produzindo PE € muito sensivel as condi¢des de mistura
local. Uma mistura pouco homogénea cria ambientes distintos de reagdo, com
diferentes concentragbes, 0 que gera taxas de reagdao de polimerizagao
completamente diferentes, originado sitios super aquecidos e afetando a
produtividade do reator e a qualidade do produto final.

A micromistura ocorre nas pequenas ondas de movimento onde a
turbuléncia tende a ser uniforme e determina a distribuicdo do peso molecular,
sendo portanto, muito importante na analise da qualidade do produto final.

O caso de estudo considerado é a polimerizagao de eteno, em solugdo com
alfa-olefina em um reator tubular com catalise de Ziegler-Natta a baixa pressao.
Dados e informacgdes do processo industrial, que servirdo para o desenvolvimento
e validacdo do modelo e do software, foram disponibilizados pela Politeno
Industria e Comércio S.A.

O modelo deve levar em consideragcao as variagbdes axiais e radiais que
ocorrem em um reator tubular além do tempo, sendo portanto, um sistema de
equacdes diferenciais parciais. O método de solugdo proposto € o método de
colocacao ortogonal e volumes finitos com integragdo em relagdo ao tempo,

através de um integrador de sistema de equacdes para sistemas rigidos (stiff).

1.3 Organizagao do Trabalho

O presente trabalho realiza uma revisdo sobre conceitos fundamentais e

processos de polimerizagao, e mais especificamente, de polimerizagao de eteno, e



uma revisao sobre a cinética de polimerizacdo de eteno com metais de transicéo e
do comportamento de mistura em reatores tubulares n&o ideais no Capitulo Il.

Ainda neste capitulo é apresentada uma pequena revisdo sobre o método
de solugdo matematica utilizado na solugdo do problema (colocagédo ortogonal e
volumes finitos).

O modelo cinético € apresentado no Capitulo Ill. Sao apresentadas as
reacdes, e suas respectivas equacgodes envolvidas na polimerizagao do etileno.

No Capitulo 1V, & apresentada a descricdo do reator juntamente com seu
modelo matematico da polimerizacdo de eteno, com metais de transicdo em
solugao nos reatores agitados e tubulares.

O Capitulo V traz a estimagdo de parametros, etapa importante do
processo, utiliza-se de dados industriais fornecidos pela Politeno SA.

A validagcdo do modelo, a observacédo e a conclusdo sobre os resultados
obtidos sao tratados no Capitulo VI.

Finalizando o trabalho, o Capitulo VIII traz uma conclusao geral do projeto

de pesquisa e sugestdes para projetos futuros.



Capitulo Il Revisao da literatura e conceitos fundamentais

1.1 Introducao

O caso de estudo deste projeto € um processo de polimerizagao de eteno
em solugao de alfa-olefina, usando catalisador Ziegler-Natta em reator tubular.

Na secéo |l.2 realiza-se uma revisdo sobre as técnicas de polimerizagao de
eteno e como esse polimero pode ser classificado segundo a sua densidade. Além
disso, faz-se uma breve comparagao entre as quatro técnicas basicas (em massa,

em fase gasosa, em solugao ou em suspensao) utilizadas atualmente.

Tipos de catalisadores sao mostrados na secao 1.3, dando uma atencao

especial ao catalisador de interesse para o processo em estudo, Ziegler-Natta.

Os modelos de reatores de interesse do projeto sdo os reatores tipo PFR
(Plug Flow Reactor — reator tubular) e tipo CSTR (Continuous Stirred Tank Reactor

- reator tanque continuo agitado). Suas caracteristicas séo trazidas no topico 11.4.

Na secdo 1.5 é apresentado um pequeno resumo sobre o método
matematico empregado, o meétodo dos volumes finitos. Sdo mostradas as
equagdes gerais para o meétodo e algumas de suas aplicagdes.

1.2 Técnicas de polimerizagao e categorias segundo a densidade

As quatro técnicas basicas de polimerizacdo usadas atualmente para a
polimerizagao de etileno sio:

1 — Polimerizagao em massa;
2 — Polimerizagao em fase gasosa,;
3 — Polimerizagdo em solucao;

4 — Polimerizagcdo em suspensao ou em leito de lama;



sendo a técnica 1 a alta pressao, e as demais a baixa pressao.

Os polimeros de etileno podem ser divididos em categorias, de acordo com

a faixa de densidade:

1 — HDPE (High Density PolyEthylene, polietileno de alta densidade);

2 — MDPE (Medium Density PolyEthylene, polietileno de média densidade);

3 — LDPE (Low Density PolyEthylene, polietileno de baixa densidade);

4 — VVLDPE (Very Low Density PolyEthylene, polietileno de muito baixa densidade).

Estes polimeros apresentam propriedades marcadamente diferentes, com
cada um encontrando suas proprias aplicagdes de uso final. O HDPE, por
exemplo, encontra aplicagbes em moldagem por sopro, moldagem por injegao,
tubos e conexdes (Choi e Ray, 1985). O LDPE é util para sacos de lixo, toucas,
saco de dormir, sacos para embalagem de alimentos, carcaga de telefone, artigos

de uso doméstico, moldagem rotacional (Karol, 1983).

Os processos de producédo de HDPE utilizam catalise de metal de transi¢cao
a baixa pressdao. A Hoescht foi a primeira companhia a usar catalise ZN para
produzir HDPE em 1955 num CSTR (Continuous Stirred Tank Reactor, reator
tanque continuo agitado), em suspensao. O processo em suspensao da Phillips,
utiizando reator loop (circular), respondia em 1985 por cerca de 30% da
capacidade mundial para fazer HDPE. A primeira planta comercial para produzir
HDPE em fase gasosa, usando um CFBR (Continuous Fluidized Bed Reactor,
reator continuo de leito fluidizado), foi construida pela Union Carbide em 1968
(Choi e Ray, 1985).

Polietileno com densidade variando entre 0.91 e 0.94 g/cm?® é classificado
de maneira geral como LDPE, e esse polimero pode ser produzido por ambos
processos a alta e baixa press&o (Choi e Ray, 1985).

Ja na década de 30, pesquisadores na ICI (Imperial Chemical Industry)
dominavam um processo para a conversiao de etileno, via radical livre, em

polimeros solidos, submetendo o monémero a uma pressao de pelo menos 1200
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atm (podendo chegar a 3500 atm) a 100-300°C (Karol, 1983). Este processo se
estabeleceu como um processo classico de produgcdo de LDPE em reatores
tubular e CSAR (Continuous Stirred Autoclave Reactor, reator autoclave agitado
continuo), a despeito das revolucionarias descobertas de Ziegler e Natta nos anos
50, que tornaram possivel polimerizar etileno em pressdo atmosférica e
temperatura ambiente. A dificuldade €& que estes catalisadores produziam
polimeros de estrutura linear, e consequentemente alta densidade, e a
incorporacdo de comondmeros, que poderiam ser utilizados para regular a
densidade, era dificil, devido a baixa taxa de polimerizagdo destes mondémeros.
Com o aparecimento de uma nova familia de catalisadores, capazes de
copolimerizar o etileno, foi possivel o desenvolvimento de uma nova tecnologia de
producao de LDPE. Em meados dos anos 70, a Union Carbide langou o primeiro
processo de LDPE a baixa pressédo em fase gasosa, utilizando catalise de metal
de transi¢ao. Esta nova tecnologia era capaz de operar em menos do que 20 atm
e perto de 100°C, estabelecendo-se rapidamente como uma rota de baixo custo,
tendo muitas vantagens em termos do processo e das propriedades do polietileno
em relagdo ao processo convencional de LDPE a alta presséao (Karol, 1983; Choi e
Ray, 1985). Devido a caracteristica mais linear da cadeia polimérica, em relacao
ao processo convencional, este novo produto foi batizado como LLDPE (Linear

Low Density PolyEthylene, polietileno linear de baixa densidade).

A reducgdo dos custos de capital e de operagao (pode reduzir o custo de
capital em 50% e o consumo de energia em 25%, Ray, 1983b), além do aumento
da segurancga e do controle ambiental, fez com que a tecnologia a baixa pressao
para producdo de LDPE tenha se desenvolvido bastante nos ultimos anos. Tém
surgido varios processos, apresentados na Tabela .1, operando a baixas
pressdes (20-80 atm), ja existindo inclusive processos capazes de produzir tanto
LDPE quanto HDPE, dependendo apenas da composi¢cdo e da concentragao do

catalisador (processo Unipol da Union Carbide, Karol, 1983).

Processos em solugdo tém algumas vantagens sobre processos em
suspensao, porque a distribuicdo de peso molecular (MWD - Molecular Weight

Distribution) e as variaveis de processo sao mais facilmente controladas, devido a
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polimerizagado ocorrer em fase homogénea. A alta temperatura de polimerizagéo

também provoca altas taxas de reacao e alta producdo de polimero no reator.

Contudo, pesos moleculares muito altos ndo podem ser produzidos facilmente

nestas altas temperaturas, e, ja que o conteudo de sdlido é relativamente pequeno

comparado com 0 processo em suspensao, uma maior recuperagao de solvente &

necessaria (o processo em solugdo também tem desvantagens do ponto de vista

ambiental). Por causa do pequeno tempo de residéncia e altas concentragbes de

polimero, reatores pequenos podem ser usados, o0 que permite fazer uma grande

quantidade de diferentes produtos sem um transiente grande, e
consequentemente pouco produto fora de especificagdo (Choi e Ray, 1985).
Tabela I1.1. Processos de Polimerizacao de Etileno
Plantas
Companhia Produto Processo Reator |[€M N°  de|Ultima
operagao |licencas |licenca
“Exxon” LDPE/EVA AP/massa Tubular 15
“Mitsui” HDPE/MDPE |BP/suspensdo |CSTR 20 21 1991
“Phillips” LLDPE/LPE BP/suspensé&o |circular 77 19 1991
“Union LLDPE/HDPE |BP/gas CFBR 24 14 1992
Carbide”
‘Enichem” |LDPE/EVA AP/massa CSAR/ 24 14 1992
tubular
“Du Pont” PE MP/solucéo 9 1993
“Mitsubishi” | PE/EVA 4 1992
“Enichem” |LDPE/VLDPE 1 1987
“Enichem” | VLDPE/LLDPE 3 1987
“Sumitomo” |LDPE 7 1987




Em relagdo aos processos em fase gasosa, o processo em solugédo tem a
vantagem de um melhor controle de temperatura, embora tenha a desvantagem
da necessidade de recuperacdo do solvente. De fato a presenca do solvente
também pode ser utilizada na formulagdo de estratégias operacionais que leve o
sistema a altos desempenhos operacionais se politicas operacionais e projetos
adequados forem utilizados (Toledo et al. 2000).

Tabela Il.2: Termos utilizados na tabela 1.1

AP Alta Presséo

BP Baixa Presséo

CFBR Continuous Fluidized Bed Reactor (reator continuo em leito fluidizado)
CSAR Continuous Stirred Autoclave Reactor (reator continuo tipo autoclave agitado)
CSTR Continuous Stirred Tank Reactor (reator continuo tipo tanque agitado)
EVA Ethylene Vinyl Acetate (etileno e acetato de vinila)

HDPE High Density PolyEthylene (polietileno de alta densidade)

LDPE Low Density PolyEthylene (polietileno de baixa densidade)

LLDPE Linear Low Density PolyEthylene (polietileno linear de baixa densidade)
LPE Linear PolyEthylene (polietileno linear)

MDPE Medium Density PolyEthylene (polietileno de média densidade)

MP Média Presséo

PE PoliEtileno

VLDPE Very Low Density PolyEthylene (polietileno de muito baixa densidade)

1.3 Tipos de catalisadores

O que diferencia os principais tipos de polietileno é a presenca de
ramificacbes na cadeia polimérica. Essas ramificagcbes podem ser geradas por
diferentes mecanismos. Um fator importante € a escolha do catalisador, a partir do
qual se pode controlar o teor de comonémeros incorporados na cadeia polimérica,

o tipo e a distribuicdo de ramificacbes, caracteristicas essas que influenciam




diretamente a densidade, a cristalinidade, as propriedades e assim as aplicagcdes
desses polimeros (Coutinho et al, 2003). Neste topico, faremos um resumo sobre
algumas diferengas e caracteristicas de catalisadores tipo Ziegler-Natta (ZN) e tipo
metaloceno, catalisadores de interesse do presente projeto. A fig. 1.1 apresenta

um resumo na evolugdo dos polimeros segundo a catalise empregada no

processo.
Baixn Al Linear de Resinis metaloctnicas
Densidade Densidade Baixa
Densidade
11 Philips ou Ui Carbicle Mitsui Exxon [
1939 Hoecsht UNIPOL Tafmer Exnct AfFinity
1955 1970 1975 1991 1993
| Radicalliviee | | Phillips | | Ziegler-Natta | TR |

Figura I.1: Evolugéo da estrutura do polietileno
Fonte: Coutinho, Mello, Santamaria, 2003, p.24

11.3.1 Catalisador Ziegler-Natta

A producao inicial de polietileno se dava via radical livre. Este processo
necessitava de altas pressdes e produzia um polimero altamente ramificado, caro

e consequentemente, pouco disponivel comercialmente.

O catalisador Ziegler-Natta € um catalisador heterogéneo formado pela
adicdo de um composto organometalico do grupo Il a um sal formado por um
metal de transicdo (grupo IV-VIIl). Com o inicio do uso deste catalisador, a
producdo do polietileno necessitou de menores pressdes e o polimero apresentou
menos ramificagdes. Com a diminui¢do do ponto de fusao resultante das pressoes

mais baixas, o polietileno se tornou mais usado comercialmente.

Apesar de os sistemas ZN serem utilizados com grande sucesso para
producdo de poliolefinas em escala comercial, alguns problemas e questdes

fundamentais nao foram ainda solucionados. Por exemplo, na polimerizagdo por



essa via ocorre uma larga distribuicdo de peso molecular e uma né&o
homogeneidade da composi¢cdo de copolimero, mesmo com uma concentragéo
constante do mondémero. Existem duas hipéteses que podem explicar essa

ocorréncia: a multiplicidade dos sitios ativos e a limitagao difusional dos reagentes.

Algumas evidéncias importantes sdo apontadas por Kissin e Usami
(segundo Carvalho et al, 1989). Mesmo para baixas conversdées do monémero,
quando a limitagdo difusional deveria ser minimizada, e ainda mantendo-se a
concentracdo do monémero constante, a concentracdo do copolimero
apresentava-se nao-homogénea. Kissin obteve uma distribuicdo de cadeias com
base na estereoregularidade (cadeias ataticas e isotaticas), atribuindo-a a
multiplicidade de sitios ativos, ja que esta distribuicdo ndo poderia ser explicada
pelas limitagdes difusionais. Usami evidenciou diferentes tipos de sitios.

Por motivo de simplificacdes, embora concordando com a hipotese da
multiplicidade de sitios ativos, os modelos encontrados na literatura consideram de
um a trés tipos sitios ativos, pois quanto maior a quantidade de tipos de sitios,
maior a complexidade do modelo. Para manter a caracteristica deterministica do
modelo, deve-se estimar o menor numero de pardmetros possiveis, ja que uma
quantidade muito grande destes pode torna-lo limitativo, representando apenas a
regido na qual os dados foram extraidos.

No caso em estudo, quando os catalisadores sdo misturados, eles formam
lamas, podendo caracterizar uma certa ndo homogeneidade do catalisador. Neste
estudo, considera-se uma reagdo homogénea, pois os catalisadores e co-
catalisadores sao soluveis no solvente. Além disso, o nivel de turbuléncia utilizado
na operagdo € projetado para homogeneizar adequadamente a mistura,
reforcando a hipotese da catalise homogénea. O tratamento classico da catalise
heterogénea envolve as etapas de difusdo e adsorgao, que podem ser englobadas

nas constantes cinéticas da reacao (Embirugu et al., 2000).

11.3.2 Catalisador Metalocénico
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Ao contrario do catalisador tipo Ziegler-Natta, o catalisador tipo metaloceno
€ um sistema homogéneo, uma caracteristica simplificadora para modelagem de
sistemas. Embora este ndo possua uma estrutura mais simples ou melhor
caracterizada que a de um catalisador heterogéneo e ainda que os processos de
polimerizagdo de ultima geragcdo utilizem catalisadores heterogéneos, o
catalisador metalocénico oferece vantagens significativas para processos em

solucao.

Catalisadores metalocénicos apresentam um unico tipo de sitio ativo,
resultando alta atividade, diminuicdo de distribuicdo de peso molecular e
estreitamento da distribuicdo de composicdo de copolimero (CCD — Copolimer

Composition Distribution).

O metaloceno, em termos de atividade, é dez vezes mais reativo que o ZN.
Esta atividade decresce linearmente com a temperatura devido a desativagao do
catalisador, de modo que € necessario um catalisador mais estavel para operar a

mais altas temperaturas, garantindo a alta atividade (Charpentier et al., 1997).

11.3.3 Catalisador hibrido — Ziegler-Natta e Metalocénico

Uma distribuigdo de peso molecular mais larga — oferecida por ZN - propicia
um aumento na tenacidade e um aumento na resisténcia ao impacto, contudo, as
copolimerizagdes com sistemas metalocénicos apresentam maior velocidade de
propagacdo. Partindo-se do fato desses catalisadores apresentarem
caracteristicas diferentes, porém importantes num processo de polimerizagdo de

eteno, é que surge a idéia de desenvolvimento de um catalisador hibrido.

Catalisadores hibridos preparados a partir de um catalisador do tipo Ziegler-
Natta heterogéneo (MgCI2.TiCl4) e de um metalocénico (CpTiCI3), afim de se
obter catalisadores com diferentes tipos de centros ativos foram estudados por
Cunha et al (2003), que concluiram que pela analise dos catalisadores Ziegler-
Natta mistos, o composto de metaloceno esta presente no catalisador final. Cunha

et al (2000), usando a técnica de planejamento fatorial mostraram que uma maior
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quantidade de metaloceno no catalisador hibrido e um maior teor Al/Ti favorecem
a atividade do catalisador e aumentam o M| (Melt Index — indice de fluidez), sendo
que a concentracdo do comondmero nao apresentou efeito relevante. Como o sitio
do metaloceno esta mais acessivel a olefina, este vem a favorecer a incorporagao

do mondémero.

I1.4 Tipos de Reatores

O projeto em estudo leva em consideragcdo o processo proposto por
Embirucu et al(2000), como mostra a figura 1.2, que é baseado no processo
fornecido pela Politeno SA. Nesta secdao sao apresentadas as principais
caracteristicas e diferencas entre os reatores PFR (Plug Flow Reactor — reator
fluxo pistonado, tubular) e CSTR (Continuous Stirred Tank Reactor - reator

continuo tipo tanque agitado).

O reator tubular & constituido por um tubo longo no qual o fluido escoa
numa dada direcdo e em que nao existe agitagdo ou mistura do mesmo. A mistura
escoa no interior do reator como um émbolo que se desloca no interior de um
cilindro, podendo-se admitir que ndo ha interagédo entre as espécies reacionais ao
longo do percurso, ou seja, ndo ha mistura axial. Pode-se considerar também que
a mistura radial seja perfeita, ja que o escoamento deve estar em regime
turbulento para atingir as condi¢des de fluxo pistonado. Sendo assim, considera-
se em uma dada sec¢ao reta transversal ao fluxo que a velocidade de escoamento,

a conversao e a temperatura sao constantes.

O reator PFR é cineticamente idéntico a um reator batelada sendo a
distancia z percorrida pelos reagentes no primeiro correspondente ao tempo t de
permanéncia dos mesmos no segundo corrigido por um fator que corresponde a

velocidade v de escoamento do fluido (z = vf).
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Monoémero
Co-monomero ‘

Produto

H,
Solvente
PFR (#3) .
I CSTR (#1)
1
CAT CO-CAT
H,

CAT CO-CAT

Figura I1.2: Sistema de reagéo do processo em estudo
Fonte: Embirugu et al., 2000, p. 1576

PFRyi

—>

Conforme os reagentes vao escoando pelo reator tubular, estdo sendo

continuamente consumidos, assim, assume-se que a concentragdo do monémero

varia continuamente na dire¢ao axial através do reator.

Consequentemente, a taxa de reacao, que é funcdo da concentragao,

também ira variar axialmente.

Reatores do tipo CSTR s&o basicamente como um tanque provido de

agitacado mecanica. No reator de mistura considera-se que as espécies dentro do

reator estdo em perfeita mistura, e, sendo assim, este reator ndo apresenta

gradientes de concentracdo e temperatura em seu interior. Portanto, cada

elemento que sai foi submetido as mesmas condi¢gdes reacionais durante seu

tempo de residéncia, que ndo € o mesmo para todos os elementos, ja que todos

tém as chances iguais na corrente de saida.
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A concentracdo e a temperatura da corrente de saida s&do as mesmas da
mistura reacional no reator, o que permite o calculo da taxa de reacdo num dado

instante em funcao das concentragdes medidas na corrente de saida.

Essas diferengcas entre os tipos de reatores PFR e CSTR influenciam
diretamente na estrutura do polimero, tais como DPM, MI e ainda, no grau de

comportamento nao-Newtoniano (SE, Stress Exponent).

11.5 Métodos matematicos

A escolha do método matematico € um importante passo para a resolugéao
do problema uma vez que se escolhido um método que ndo seja suficientemente
robusto e preciso, pode-se chegar a resultados completamente diferentes dos

experimentais.

O sistema em questao leva em consideragao as variagdes axiais e radiais
que ocorrem em um reator tubular, além do tempo, sendo, portanto um sistema de
equagdes diferenciais parciais. O método de solugdo proposto € o método de

colocagao ortogonal e volumes finitos com integragdo com relagao ao tempo.

Nos tdpicos seguintes, € realizada uma pequena revisao sobre como estes

métodos sao aplicados.

11.5.1 Método dos Volumes Finitos

O método dos volumes finitos consiste em dividir uma regido de interesse
em volumes de controle e integrar as equacgdes diferenciais parciais em cada um
desses elementos de volume. E uma forma de discretizar uma equacéo
diferencial.

O desenvolvimento do método dos volumes finitos esta ligado ao conceito
de fluxo entre regides, ou volumes adjacentes e a aplicagdo desta técnica permite
escrever equacdes de diferencas que exprimem as relagdes de conservagao de

massa e energia.
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As vantagens de utilizacdo dessa técnica sdo a interpretagao fisica direta e
a possibilidade de aplica-lo diretamente sobre malhas com espacamentos nao
uniformes.

A equacao geral para o método dos volumes finitos € expressa em uma

base de volume (AV — 0) é dada na forma:

¥+v(p¢V)=v(rv¢)+S¢ -1

Sendo cada termo expresso na tabela a seguir:

Tabela Il.3: Termos da Equacao Geral do Método dos Volumes Finitos

Apg) Termo transiente Taxa de variacdo de ¢ do

ot elemento de fluido.

V(pgV ) Termo de convecgao Fluxo total de ¢ no

elemento de fluido.

V(T'Vg) Termo de difuséo Taxa de variagdo de ¢

devido a difusao.

Termo de geragao Taxa de aumento de ¢

devido as fontes.

Numericamente, o método dos volumes finitos € um caso particular do
método dos residuos ponderados, que nao sera tratado aqui, mas que considera
diferentes pesos para os elementos de controle. No caso do método dos volumes
finitos, o peso € igual a um para o elemento de volume que esta sendo integrado e
zero para os demais.

O dominio de calculo é dividido num numero finito de volumes de controle,
que define fronteiras de volume de controle. Para cada um desses volumes de

controle é selecionado um né computacional representativo, geralmente no centro
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do volume de controle. As fronteiras do sistema devem possuir volume de controle
com espessura nula.

Quando realizada a divisdo do dominio de calculo, é iniciada a integragao.
Apoés a integracao, o resultado é um sistema de equacdes diferenciais ordinarias

nas variaveis ¢ . Esse sistema de equagbes pode ser resolvido por qualquer

método numérico, como, por exemplo, Runge-Kutta-Gill, que integra as equagdes

na dimensao do tempo.

11.6 Conclusao

Este capitulo apresentou breve revisdo sobre conceitos importantes que
serdo utilizados neste trabalho como as técnicas de polimerizacdo, e suas
propriedades de uso final conforme a densidade do polimero; os tipos
catalisadores, especialmente Ziegler-Natta; os tipos de reatores para produgao de
polimeros do processo estudado: tipo tubular e tipo tanque agitado; e o método
matematico dos volumes finitos.

No proximo capitulo é apresentado o modelo cinético baseado na planta da
Politeno SA, que forneceu os dados técnicos para que esse trabalho pudesse ser

realizado.
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Capitulo lll Modelo Cinético

lll.1 Introducgao

O modelo cinético bem desenvolvido é muito importante num problema de
simulagdo porque a partir dos dados cinéticos é possivel determinar as leis das
taxas, energias de ativagado, numero de centros de polimerizagédo e outros dados,
0s quais sao todos importantes na formulagcdo de modelos matematicos ou

mecanismos para as reagoes.

Neste capitulo, sdo apresentadas as reacdes, e suas respectivas equacgoes
envolvidas na copolimerizacdo do etileno, como as reacdes de formacao de sitio
ativo, envenenamento por impureza, iniciagdo e propagagcdo da cadeia,

transferéncia e desativagéo catalitica espontanea e terminagao.
lll.2 Formagao do sitio ativo (sitio de iniciagao)

Uma maneira simplificada de escrever a complexa sequéncia de reagoes

gerada na formacao de sitio ativo € a seguinte:

C +CC—tr2 5% Py ==k, [C,1-[CC] (Mn.1)

n n

sendo C, o catalisador tipo n, CC, o co-catalisador e C* a espécie catalitica

ativa de tipo n.
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Tabela Ill.1. Espécies envolvidas no processo considerado.

Sigla Espécie
C* Espécie catalitica ativa

C Catalisador

cC Co-catalisador

1. Impurezas que atacam todo o catalisador
I Impurezas que atacam o co-catalisador
cCD Co-catalisador desativado por impurezas
CD Espécie catalitica desativada

M, Mondmero do tipo 1 (0 monémero)

M, Mondémero do tipo 2 (0 comonémero)
P,-,k Polimero vivo com o mero 1 como molécula ativa, de j unidades do

mero 1 e k unidades do mero 2

0., Polimero vivo com o mero 2 como molécula ativa, de j unidades do
J

mero 1 e k unidades do mero 2

U., Polimero morto de j unidades do mero 1 e k unidades do mero 2
J

lll.3 Envenenamento por impureza

O envenenamento por impurezas se deve, principalmente, a dois tipos de
impurezas: aquelas que atacam preferencialmente o co-catalisador, e aquelas que

atacam o sitio ativo como um todo:

I +CC—t=_CCD Free = —k oo [1 oo 1-[CC] (11.2)
IC* + C*n kif*'ﬁ 7 CDn r[C',n = _kIC*',n .[[C*] [C *n] (|”3)

18



Valendo as mesmas variaveis anteriores e /.. e 1., as impurezas que atacam
o co-catalisador e a espécie ativa, CCD, o co-catalisador desativado e CD, a

espécie ativa desativada.
lll.4 Iniciagao da cadeia (sitio de propagagao)

A iniciagdo de cadeia ocorre quando o sitio ativo reage pela primeira vez
com o mondémero:

C* +M,—">P,, Fow ==k, [C*,1-[M] (I11.4)

il,n

C*, M, —250,, i = —kin, [C*,1-[M,] (I11.5)

com M, e M,, moléculas dos mondmeros tipo 1 e 2, respectivamente; P,, o
polimero vivo com mero 1 como molécula ativa, de ; unidades do mero 1 e &
unidades do mero 2; Q,, o polimero vivo com mero 2 como molécula ativa, de ;

unidades do mero 1 e k£ unidades do mero 2.
lll.5 Propagacao da cadeia

Na copolimerizagdo a reagao de propagagdo com o comondémero forma

uma ramificagao curta com o buteno-1, com dois carbonos.

Assumindo um modelo tipo-terminal, as constantes da taxa de propagacéao
nao sao fungdes do pendultimo tipo de monémero, mas sao fungcdes apenas do tipo

de sitio e da temperatura.

P

Jskn

rpl,l,n = _kpl,l,n : [P/',k,n]. [Ml] (|||.6)

k 1,1,n
AS .
+M1 >Pj+1,k,n
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k 1,2,n
P, +M,—22 50 Forow =Ko [Pyn]- [M,] (11.7)
Qi pntM %pﬁl” Forin =K 21 (04 1-[M] (111.8)
Q_/,k , + M, —== — Q, k+l,n Vorom = _kpZ,Z,n '[Qj,k,n]'[Mz] (|||9)

As variaveis consideradas sdo as mesmas das equacgoes anteriores.

111.6 Transferéncia

Nestas reagdes, sdo formadas cadeias de polimero morto e o sitio ativo
pode passar novamente por reagdes de propagacao ou de iniciagao para produzir
sitios de propagacgao. Portanto, um unico sitio pode produzir mais de uma cadeia

durante a polimerizagéo.

Transferéncia para o monémero
U,,, o polimero morto de j unidades do mero 1 e k unidades do mero 2,

termina com uma dupla ligagao.

PentM %Plon U, Pt = K gt [Pysen - [M] (11.10)
Pt My —2250,,,+U,, Pz =K TP, 1 IM,1 (1)
Qf”"” M L)Pl O.n Uf,k V2o = _kfm2,l,n '[Qj’k,n]'[Ml] (111.12)
Qi + My SO, Pinzon = Koo 1941 [M,] (11.13)
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Transferéncia para hidrogénio

A transferéncia para o hidrogénio pode ser representada pelo seguinte par

de equacgdes:

Pt Hy 220 C* 4, P = K [Py - [H T (I11.14)
Qj’k’n tH L)C*” +U-/"k Vo = _k_/hZ,n '[Q_/,k,n]'[Hz]Q/hz (111.15)

Transferéncia para o organometalico (alquil-aluminio)

O polimero morto tera um grupo terminal do tipo CC. Esta reagdo ocorre
com o organometalico que sobra da reagdo de formacdo do catalisador.
Villermaux et al. (1989) despreza a reagao de transferéncia para o organometalico,

especialmente para baixas relacdes Al/Ti usadas a altas pressdes e temperaturas.

Py + CO—E2C¥ U, Fecin =~k cer, [Py, 1€ (1116)
Qf"‘*” + CCL}C *" +Uj.k rfCCZ,n = _kaCZ,n '[Qj,k,n ] ’ [CC]OfCCZ ““'17)

Transferéncia espontanea

As equagdes para a transferéncia esponténea sao:

P, —LsC* +U, Fpw ==k [P ] (111.18)
Q/,k,nA)C * +U;, Frow =~k 20 10,041 (111.19)
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lll.7 Desativagao catalitica espontanea

Foi mostrado que para algumas polimerizagdes a taxa de reagao decresce
com o tempo, 0 que sugere uma reagcdo de desativagdo de centros instaveis
(Carvalho et al., 1989). Para um modelo com dois tipos de sitio ativo, uma reagéo
de primeira ordem € uma boa aproximacao para a complexa série de reacdes
envolvidas na desativagcdo. Se apenas um tipo de sitio for considerado, uma

reacao de segunda ordem deve ser utilizada.

Esta reagao forma um sitio desativado, ndo ocorrendo em todos os sitios
ativos, pois o tempo de residéncia no reator € muito pequeno para tanto. Isto
sugere uma diferenca de estabilidade para os diferentes tipos de sitios, sendo que
para alguns deles, ky € nula.

c* —tu 50D ry, =k, [C*,] (111.20)

lll.8 Terminagao

Nestas reagoes, sao formados um sitio desativado e uma cadeia de polimero

morto.

Terminagdo com o mondémero

As quatro reagdes abaixo representam a terminagcdo causada pelos

mondmeros na copolimerizagao.

P, +M, ELTIIEENTg) ) U, Foiin =K [P0 1-[M ] (111.21)
P, +M2%CD+UM Fomion = ~Kman ' [Pin]-[M,] (111.22)
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Ok +M1%CD+UM r = —kprrn 10,01 [M,] (111.23)

tm2,1,n

Q./,k,n + M2 M)CD + Uj,k rtm2,2,n = _ktmz,z,n ' [Qj,k,n ] * [Mz] (“|24)

Terminagdo com hidrogénio

A terminagdo com hidrogénio, em polimerizagdes de eteno, em geral, n&o

€ importante, mas pode ocorrer em alguns sistemas:

krhl,n oth
Pt Hy—=2CD+ U, T = K [Py ]-[H,] " (111.25)
Q 4, +H,—2>CD+U,, Fans = —ks 10,0, - [H,17 (111.26)

Sendo othl e oth2 sao as ordens de reagdo em relagdo ao hidrogénio — de valor

igual a 0.5, o mesmo por Embirugu (1998).

Terminagdo com o organometalico (alquil-aluminio)

A terminagdo com organometalicos pode ser importante em altas

concentracdes deste componente.

P

Jk.n

+ CC kiccin > CD + Uj,k rtCCl,n = _szCl,n ’ [])j,k.n ] ’ [CC]OZCCI (|”27)
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Qj,k,n + CC&) CD + Uj,k Viccon = _ktCC2,n ) [Qj,k,n ] . [Cc]azccz (|||28)

Com otCC1 e otCC2 sao as ordens de reagdo em relagdo ao hidrogénio — de

valor igual a 0.5, o mesmo por Embirugu (1998).

Terminag&o espontanea

A terminacdo espontinea € similar a desativacdo catalitica espontanea,

mas ocorrendo com as cadeias de polimero vivo.

P,,—=>CD+U,, P =~k [P0 (111.29)
0, —2>CD+U o = Ky 10,1 (111.30)

111.9 Conclusao

Escritas e esquematizadas todas as equacgdes envolvidas na cinética da

reacao de polimerizacao de eteno, finaliza-se este capitulo.

No préximo capitulo, é apresentado o modelo matematico e a descricdo do

sistema reacional em estudo.
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Capitulo IV Descrigcao e modelos do sistema reacional

IV.1 Introducgao

Neste capitulo é realizada a descricdo do sistema de reagcdo do processo
que é tema do estudo, assim como a modelagem matematica dos reatores do

sistema e os procedimentos numéricos para a solucéo.

Para uma modelagem matematica coerente, o primeiro passo € a
determinagdo do mecanismo cinético que governa o conjunto de equagdes da
polimerizagdo. Como mencionado no capitulo Ill, a aproximagao utilizada na
modelagem do sistema em questéo, € a deterministica, e se baseia nas equagdes
de balango de massa e na cinética das reacdes. Para a solugado do sistema de
equagdes gerado, sao necessarias algumas técnicas matematicas que serao

apresentadas também neste capitulo.

IV.2 Descricao e modelo fisico do sistema de reagao do processo

O sistema de reagdo para o processo fornecido pela Politeno, esta

esquematizado na figura IV.1.

No esquema de reagdo completo (com os trés reatores) o agitador do CSTR fica
desligado, desse modo, este funciona como um reator tipo PFR também de

didmetro largo. Neste caso portanto, tém-se trés reatores PRF em série.

No primeiro reator, a mistura catalisador e co-catalisador, e 0 agente de
transferéncia de cadeia (Hz) pode ser adicionada em diversos pontos ao longo do

seu comprimento.
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Mondmero
Co-monomero ‘

H; Produto
Solvente PFR,. ——
A 4
PFR (#3) .
T CSTR (#1)
1
CAT CO-CAT
H,

CAT CO-CAT

Figura IV.1: Sistema de reagao do processo em estudo

Embirugu et al (2000) apresenta o modelo fisico para o sistema de reagao
descrito acima conforme a figura 1V.2.

/|\

1 r\ R Br+1 Br /I\ R Br+1 Br /r\ R
= CSTR %e CSTR %e =<<JCSTR
Wr Wr_1 Wr Wr_l /!\ F Wr

Figura IV.2: Modelo fisico do sistema.
Fonte: Embirugu et al., 2000, p. 1578
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Os PFRs em série e os misturadores entre eles conseguem representar os
varios pontos de injecdo da mistura catalisador/co-catalisador e do hidrogénio

existentes no reator #1.

O reator tipo CSTR, sendo nao-ideal, esta representado por uma sequéncia
de véarios CSTRs em série com reciclo entre eles, cada um sendo uma zona de
agitagdo. A alimentagcdo lateral pode ser representada pela corrente F. A
configuragéo do reator 3—1, na qual o agitador do CSTR fica desligado, pode ser
modelada alterando-se o grau de agitagdo, de modo a poder representar o PFR

nao-ideal (existe mistura axial dada pelos reciclos).

Os tépicos a seguir apresentam a modelagem dos dois tipos de reatores do
processo, assim como para o misturador, mostrando o balango de massa global e

por componente e o balango de energia.

IV.3 Modelo do CSTR

A nao-idealidade deste tipo de reator € modelada pelo reciclo entre as suas
varias zonas. Embirugu et al.(2000) sugerem um modelo de agitacdo que foi aqui

também admitido.

Na configuracao de reacado 3—1, foi detectado que existe dispersao axial,
ou seja, um certo grau de mistura de modo que o reator #3 se comporta como
PFR n&o-ideal. Portanto, para a modelagem do reator #3 nesta configuracéo, o
sistema de CSTRs em série também é valido, desde que seja usado um grau de

mistura apropriado (Embirugu et al., 2000).

Balango de Massa Global
O balango global para cada zona r do CSTR ¢é dado por:
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V.1
d];r:W”_l+FV+BV+1_RF_B;'_VVF+GF’ ( )
t

Sendo M a massa, W fluxo de alimentacdo, F vazao de entrada lateral, B é
o fluxo de reciclo, R vazao de saida e G a geracgao liquida de massa (Kg/s) e t o

tempo.

Nao existindo geracao liquida de massa, G~=0, considerando-se volume

constante, e sabendo-se que
M, =p, -V, (IvV.2)

r

em que p representa a densidade e V o volume; a equacgao (IV.1) pode ser

reduzida para

dp, (IV.3)

Wr :Wr—l+Fr+Br+l_Rr_Br_Vr.
dt

Como nao existe reciclo saindo da primeira zona nem reciclo entrando na

ultima zona temos as seguintes condigbes definidas matematicamente:

r=1=8B,=0, (IV.4)
r=Nr=B,, =0, (IV.5)

com Nr o nimero de zonas no reator.

Modelo de Mistura

A combinacdo de varios elementos ideais € uma abordagem bastante
empregada para o modelo de mistura. As correntes de reciclo entre esses
elementos consegue representar a nao-idealidade de um CSTR e a dispersao

axial em um reator tubular através de um modelo de grau de mistura.

28



Um modelo de grau de mistura proposto por Embirugu et al. (2000) se
mostra representado pela expressao abaixo:

Grau de mistura = Dispersao Inerente + Efeito do agitador (IV.6)
+ Efeito da Vazdo Lateral -

A expressao considera que a mistura seja provocada por uma dispersao
inerente e pela presenca de um agitador mecanico, obviamente. O termo Efeito de
Vazao Lateral deve também ser inserido nesta, pois a partir de observacdes
experimentais, sabe-se que a vazao de alimentacao lateral também influencia na

mistura. O reciclo é dado pela equacéo abaixo (Embirugu et al., 2000):

v F
B, =22\ D, +D,,, -Rot+D,, -—"—|. (IV.7)
H, ZFr + W'l

r=1

Valendo para a equacéo (IV.7) as condigdes (IV.4) e (IV.5). Em que u é a
viscosidade, Dy, Drot € De sdo coeficientes constantes (difusividades, estimadas
empiricamente) e Rot é a rotagao do agitador. Considera-se que os parametros de
cada zona individual sdo iguais entre si, minimizando o numero de paréametros a

serem estimados.

O efeito da vazao lateral € considerado proporcional a fracdo desta vazao
em relagao a vazéao total de alimentacdo da zona. Entretanto, a vazao lateral de
entrada em uma zona deve também influenciar o grau de mistura de uma outra
zona no reator, embora com menor efeito. Considerando esta influéncia, uma nova

expressao para o efeito da vazao lateral no reciclo é proposta:

f’,a, r (IV.8)
B, ot ——
D E AW,

r=l1
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em que a, € a ponderacido da alimentacao lateral em cada zona. O peso a, sera
maior, quanto mais proxima a vazéo lateral de alimentacdo estiver da zona onde

se calcula o reciclo.

Balanco de Massa por Componente

Para uma zona r e para um componente genérico c, aplica-se a seguinte

equacao para o balango molar:

d[C]r — erl ’ [C],71 + Fr ’ [C]Fr + Br+l ) [C]r+l _ (Rr + Br + Wr) : [C]r +7 (Ivg)
dt Vr 'pr—l Vr 'pFr Vr .pr+1 Vr .pr v
com as condigcdes (IV.4) e (IV.5) e com

C = Ago> Aio> A1 Aiis Agp s Ao EA,,CD,M | ,M ,,H,,CC,S,C* .

Balango de Energia

O balango de energia, para um dado volume de controle (VC), na sua forma

genérica, pode ser escrito da seguinte forma (Sandler, 1989):

dt s s

2
d{U+M-(Vz+V/]} . ) N ) V10
=2We'(ﬁe+%+%j—zW'(ﬁ +%+WSJ+Q+W (IV-10)
e=1

s=1

2
em que U é a energia interna total em J no VC , 7e a energia cinética por

unidade de massa (J/massa), sendo v a velocidade do centro de massa,y € a

energia potencial por unidade de massa (J/massa), H ¢é a entalpia por unidade de

massa (J/massa), r é a taxa de reacgdo (mol/volume.tempo), Q é a taxa de calor

adicionado (J/tempo), W é o trabalho feito sobre o sistema (J/tempo), os indices

ns e ne sao o total de entrada e saida, respectivamente.

Em base molar, a equagao do balango de energia pode ser escrita:
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(IV.11)

2

—fWN,Fi+MW(§
s=1

+%J}+Q‘+W,

em que MW é o peso molecular e H é a entalpia por unidade molar.

A néo ser que a velocidade do fluido esteja préxima da velocidade do som,
que a mudanga na altura seja muito grande, ou que a temperatura do sistema seja
aproximadamente constante, as mudangas associadas aos termos da energia
cinética e da energia potencial sdo muito pequenas quando comparadas ao termo

da energia térmica (interna).

Sendo assim, para o caso em estudo, as energias cinética e potencial

podem ser desprezadas. O trabalho externo do agitador também foi desprezado e

como o sistema é adiabatico O também é desprezado. Considerando:

ne o _ V.12
%%zzyMQ%Q{ZWN,HV ( )
e=1 s=1

Da definicao de entalpia temos:

H=U+PV. (IV.13)
Assim, para dH :
_ H H V.14
ai <[ 2L a9 ap, (1V.14)
or ), oP ).,
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; = =N- 17
dt dt dt dt =

o dH dH _d(N-H) | dH &= dv, (IV.15)
dt

que desenvolvendo fica

j74 j73 ne V.16
d_H:N. 8_H dT+N. 6_H ZH ( )
dt oT - dt oP -~

i=1

Usando o mesmo procedimento para Cii_(t]

~N-Cp-
dt dt P

nc |V17
g N _p v, ap (VA7)
oP ). Z dr

dU _ d(H-PY) _ dr . (oH
. & dr o dt

Ainda, da definicdo de capacidade calorifica temos:

Cp:(@] | (IV.18)

com Cp o calor especifico molar da mistura (J/mol.K).
Das equacgdes (IV.13), (IV.16), (IV.17) e (IV.18), o balango de energia molar
pode, entao ser reescrito,

dT (aHj dP ¥ dN, o dv dpP
-+ . V
T.N;

N-Cp-—+N- ;
dt oP a5 dt dt dt (IV.19)

Considerando as variagdes de pressodes instantadneas e o volume constante,

a equacao acima se reduz,

ne _ ns _ L dN |V20
N-Cp- Cj{—szWNe-He—ZWNS-HS— —t ( )
e=1 s=1 i=1
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O balango de massa por componente - equagao (IV.10) - pode ser escrito
também da seguinte forma:

ne ns nr . |V21
AT FVIVIE 33 7/ SOt (v.21)
dt e=1 ' s=1 ' ’ dt

j=1

em que v € o coeficiente estequiométrico do componente i na reagao j, negativo

para reagentes e positivo para produtos (mol de i por mol do componente base), X
€ a extensdo molar da reagdao quimica j (mol do componente base) e nr é o

numero de reacodes.

Substituindo a equagao (IV.21) na equagao (IV.20), temos:

N-Cp-cjl—T=ZWNe H,-YWN, -H,
Lo = (IV.22)

nr dX
t

YA (Z WN, =S N, + S,
i=1 =1 s=1 = d

j.

Que desenvolvendo os parénteses e colocando os termos comuns em
evidéncia fica,

N-op- LS Swn, (B, -F)-SSwN, (7, -7) (IV.23)
dt e=1 i=l ‘ ' s=1 i=1 ' '
nrone. dX
_Z Hi .vlj ' dt]

1 dX, (IV.24)
DIV Ta
e V.25
AH, =Y v, -H, ( )
i=1
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Substituindo (IV.24) e (IV.25) no ultimo termo de (IV.23)
ne nc ns nc LA — (|V26)

N-Cp-il—f=ZZWNm (", -H)-YYwN, (H,-H,)-V-Y 4H, -, .

e=1 i=l s=1 i=l Jj=1

Tem-se a definicdo de Cp, o calor especifico da mistura, dada por

ne _ V.27
Cp = in -Cp, . ( )

i=1

Cp; € o calor especifico parcial molar do componente i na mistura e x é a fragéo

molar. A partir de (IV.27):

H,, _ﬁi = J..eapidT’ (1.28)

H, ~H,=[ Cpdr. (IV.29)

em que r representa o estado de reagédo no VC,.

O calor de reacao € conhecido a uma dada temperatura de referéncia

(denotada por o) e é dado por

e IV.30
_ Fo ( )

Subtraindo a equacéo (IV.25) da equacéo (I1V.30), temos:

_ _0 nc _ nc _0 nc _ _0 (IV-31)
AH./-AHJ :Zlvi,j 'Hi _Zlvi,j 'Hi :Zlvi,j '(H['H[ )
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e isolando Aﬁj:

AH :AH;+ivi_j-jr€pidT.

i=1

(IV.32)

Logo, substituindo (IV.27), (IV.28), (IV.29) e (IV.32) em (IV.26), obtém-se

ne nc ns nc

VS T G ST, [Cpdr - SN, [ Cpar
i=1

d e=1 i=l s=1 i=l

(IV.33)

nr nc

—V-er (Aﬁ]” +ZVZ.J. -J:(Tpide.

j=1 i=1

Multiplicando e dividindo os trés primeiros termos da equacao acima por
MW, pode-se expressa-la em base massica:

ne nc ns nc

e o dT ¢ A
M.Zl“w,-.Cpi.E=ZZW€J.LCpidT_ZZW”.chidT

e=1 i=l s=1 i=l

(IV.34)
- V-irj (Aﬁj + ZMW v, -j’ép,.dTJ,
Jj=1 i=1

em que w; é a fragdo massica do componente /i na mistura.

Considerando apenas a reagdo de propagacao (devido a auséncia de

dados de calor de reagao para cada reagao especifica),
(IV.35)
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ns nc

dr _
M- ZW Cp, - = l:W [ Cpdr - Z‘Z‘ [ CpdT =V -, -

(AHp, + MW, [ Cp, dT-MW, -[Cp, dT-mW,, -[ Cp, dT+

plL1

AH, + MW, [ Cpy  dT =MW, [ Cp, dT-MW,, -[ Cp,, dT-
AH, +MW, | - [ Cp, AT —MW, [ Cp, dT—-MW, -[ Cp, dT+

AH, , + MW, - j chW ar -Mw, - j Cp,, dT - MW, - j Cp,y, dT’

Considerando que o Cp do polimero independe do comprimento da cadeia
e observando que a diferenca entre o peso molecular de duas cadeias

consecutivas é o peso molecular do monémero,

ne nc ns nc

M-S oG CL =S 3w [ Cpdr =35, Codr =1,

e=1 i=l s=1 i=1

(AH?\, +MW,, j’(p,, éle)dT+

AH S, +Mw,, - [ \Cp, - Cpy, )dT (IV.43)

o

N

bl

1l
AH S, + MW, ( pp—éle)dT—f-
(

AH}y, + MW, - pQ—épMz)a’T)

Que somando os termos equivalentes fica:

ns nc

M-iwl. 'épi 'd—T: ) W, 'répidT_szVsi -.répl.dT
pan d 35 7 = (IV.44)

V-, (Aﬁ "+2-PM,, - j (épp-éle )a’T +2-PM,, - j (épQ-épMz )dT) .
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Como no caso em estudo, trata-se de um CSTR de mistura perfeita, a
condigcdo de saida é a mesma condi¢&o de reagdo, logo o segundo termo integral,

de ras, é nulo. Isolando cj{—f a equacao (IV.44) torna-se:

ar ZWe;w&i -L Cp,dT

_e=l
dt

MT-iwl. -épi

i=1

(IV.45)

Ver, -[Aﬁ; +2-PM,, - j (épp-éle )dT+2-PMM2 : L’(épg-épMz )dT)
MT'ZWZ. -épi
i=1
Reescrevendo a equacédo (IV.45) usando a definigdo do Cp da mistura a

equacao fica:

o ZI:W predT
v (IV.46)
Ver, .(Aﬁ; +2-PM,, J‘ (épp—éle )dT +2-PM,, j (épQ—épMz )dT]

V-p-Cp

com e=F_ W _ B . e novamente valendo as condigbes (I1V.4) e (IV.5):

f=1= B =0 (IV.4)

r=Nr=B,, =0 (IV.5)
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IV.4 Modelo do PFR

Em um reator tubular o escoamento deve estar em regime turbulento para
atingir as condi¢des de fluxo pistonado, por isso, pode-se considerar que ndo ha

mistura axial e que a mistura radial € perfeita.

Os balangos de massa e de energia podem ser desenvolvidos de modo
similar ao que ja foi desenvolvido para o CSTR, neste caso, porém, para um
elemento infinitesimal de volume, tomando o limite quanto este elemento tende a
zero. No PFR, vale ressaltar, ao contrario do CSTR, existe uma unica entrada e

uma Unica saida.

A figura IV.3 mostra um reator tubular, em que L é comprimento, R é o raio

e Az é o elemento infinitesimal de volume do reator.

«— [ —>
Il_f Il," '\\ |'ﬂ'| II(’
—{ —{ [
\ 'xr-’ ) \

Figura IV.3: Reator tubular (PFR)

Balanco de Massa Global

Como equagao geral do balango temos:

M
dt

(IV.47)

z+4z
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em que W e M sdo vazdes massicas, z é coordenada axial. Substituindo M de
acordo com (IV.2), tem-se:

dlp-V) _ 1.9 (IV.48)

WP g
dt a F

—A-p-v

z+dz

sendo A a area transversal a coordenada z e v a velocidade. Dividindo por A-Az e

tomando o limite quando Az tende a zero,

)
ol p-——
p _ op-v) _ op_ p-d) op_ 1w (IV.49)

ot 1574 ot 1574 ot A Oz

Balango de Massa por Componente

Tomando a equagéo geral para balango de massa por componente:

dN

C

(IV.50)
WN.,
dt

+GN

z Clz+4z ¢

em que N é a composigao, ¢ € um componente genérico e G € a geragao liquida

de massa. Substituindo N, = V.[C]= volume concentragcdo da espécie:

d\v-[cj) (IV.51)

% =wQ-[C]|,-WQ-[C]

+V-r,.

z+4z

Sendo V=A4-Az:
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A-AZ-%:A.‘/.[C]t_A_v_[C]|z+AZ+A'AZ'rC. (IV52)

Dividindo por A-Az e tomando o limite quando Az — 0, a equagado do

balango de massa por componente tem a seguinte forma:

o], ov-IC] _ (IV.53)
ot ot ¢’

com C = Ay, 4ig> A1 Aiys Agas A EA,,CD,M M, ,H, ,CC,S,C*

n

Balango de Energia

Para o balangco de energia do PFR, as mesmas hipdteses consideradas
para o CSTR sao validas: as energias cinética e potencial, os efeitos de variagéo
de pressdao e a néo-idealidade dos efeitos de mistura sdo desprezados; a
polimerizagao € adiabatica; nao existe agitador, logo o trabalho de eixo é nulo; séo
utilizadas as definigdes de taxa de geracao de calor através da reagao quimica e
do Cp da mistura.

Para o elemento infinitesimal de volume Az, o balango de energia tera,

entdo, a seguinte expressao (Pinto, J. C. e Lage, P. L. C., 1997, p. 17):

dT . (IV.54)
p-V-Cp-E:W-Cp-TL—W-Cp-T|Z+AZ+V-rp-AHp.

Substituindo Ve W,

A Azer, - AHY, (1V.55)

4

p-A-AZ-Cp-%zv-A-p-Cp-TZ—v-A-p-Cp-TZ+
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e dividindo por p-Cp-Az- A, tomando o limite quando Az — 0,

a_T V_a_T_rP.AHZ (|V56)
ot 0z p-Cp

IV.5 Modelo do misturador

Como pode ser visto na figura 1V.2, antes de cada PFR ha um misturador
de correntes. Existem duas correntes alimentando este misturador, e duas saindo,
conforme a figura IV.4. Como n&o existe acumulo, o objetivo é calcular a vaz&o, as
concentragdes e a temperatura de saida através dos balangos de massa global e

por componente e do balango de energia.

™ W
WS‘J TS‘J [ C] S
Vi
o

We Tk, [C]F

Figura IV.4: Misturador das correntes.

Balango de Massa Global

Considera-se a equagao geral:

W. =W, +W,-W,, (IV.57)
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em que W representa as vazdes e os indices s, e, F e a, sao respectivamente,

saida, entrada (1), entrada (2) e acumulo.
Balango de Massa por Componente
W, -[C], =W, -[C], +W, -[C], =W, -[C],, (IV.58)
sendo [C] a concentracdo da espécie C (mol/volume). Isolando [C]s

W,[C, W, IC, _W,IC],

[c], =—* Pr Pa__ (IV.59)
WQS

com C = Ay, 4105 Aor1> Aiys Aons Arg» EA,,CD,M M ,,H,,CC,S,C* .

Balango de Energia

A partir do balango de energia desenvolvido para o CSTR e ndo havendo
acumulo de energia nem reagao no misturador, a expressao para o balango de

energia para o misturador € dada abaixo.

w (“cp dr

. Z:, [ cp.

al _ o= , (IV.60)
dt V-p-Cp

sendo e=W,,W,.
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Para simplificar o calculo e assim evitar problemas numéricos neste estagio
do modelo, é feita a seguinte aproximagdo: o Cp € considerado constante em
relacdo a temperatura e também é considerado igual para as misturas das duas

entradas. Deste modo, o balango de energia pode ser simplificado:

w,(T,-T,) W (T, -T,) (IV.61)

e a temperatura de saida (Ts) é calculada

;W T AW, T, (IV.62)
’ wo+Ww,

e

IV.6 Taxas de reagao

Nesta secdo, sdo apresentadas as taxas de reacdo r, utilizadas nas
equacdes de balangos nas secdes anteriores, para cada espécie quimica

envolvida no processo.
IV.6.1 Espécie Ativa (EA,)

A espécie ativa engloba o catalisador ativo e o polimero vivo, sua taxa de
reacéo € dada por

Pean = ~Hon '(k/H,n '[Hz ]OfH + kf,n + kaC,n '[CC]UJCC )_ kd,n '[C;]’ (IV.63)

em que r € a taxa, n é o tipo de espécie catalitica ativa, k € a constante cinética.
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Levando em consideragao os dois polimeros vivos, P e Q, tem-se no lugar
de (IV.63)

Vean = —Hpo.0n '(k_/Hl,n '[Hz ]Ole +kf1,1,n '[M1]+k/'1,2,n '[Mz]"'kfca,n '[CC]OfCCI) (IV.64)

“Hooon" (k/HZ,n 1,7 Kysin- [m, ]+ Kpyom: [M, ]+ K ocon [CC]‘*fCCZ)

_kd,n [C:]

E importante observar que as reacdes de iniciacdo, propagacdo e
transferéncia geram um polimero vivo, portanto, ndo consomem espécies ativas.

Se a reacao de formacao do sitio ativo nao for instantanea, a expressao

para a taxa do catalisador ativo se torna:
Vean = —Hpo.0n '(k_/Hl,n '[Hz ]Ole +kf1,1,n '[M1]+k/'1,2,n '[Mz]"'kfca,n '[CC]OfCCI) (IV.69)

“Hooon" (k/HZ,n 1,7 Kpsin- [m, ]+ Kpyom: [M, ]+ K ocon [CC]‘*fCCZ)

_kd,n '[C:]+kj" '[Cn]' [CC]_kIC* '[[c* '[C*]

n

IV.6.2 Espécie catalitica desativada (CD,)

A equacéo para taxa de reacao é dada por:
rCDn = Iuo,n ’ (ktH,n ’ [HZ ]UtH + ktE,n ’ [M]+ kt,n )+ kd,n ’ [C:] & rCDn = _rEAn - (IV66)
Sendo assim, da mesma forma que para r,,, , considerando P e Q,
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Teon = Hpoon * (ktHl,n ) [Hz ]OtHl + ktl,l,n ) [M1 ]+ ktl,2,n ) [Mz ]+ kt,n) (IV.67)
+ Ho0,0m " (ktHl,n ’ [Hz ]OtHl + ktZ,l,n ’ [Ml ] + kzz,z,n ’ [Mz ] + kz,n )

+ kd,n ’ [C:]

E, novamente, se a reagao de formacao do sitio ativo ndo for instantanea, a

expressao para a taxa do catalisador ativo se torna:

Yeon = Hpoon (ktHl,n ) [Hz ]OtHl + ktl,l,n ) [M1 ]+ k[l,Z,n ) [Mz ]+ kt,n) (IV.68)
+1uQ00n (ktmn' UtHl zzln'[M1]+kzz,z,n'[M2]+kt,n)
]

wle

e, 1|7

de modo que,

rCDn * _rEAn - (IV69)
IV.6.3 Monoémero tipo 1 (M;) e mondémero tipo 2 (comondémero M)
A taxa de reagao é dada pela equacao:
NSIT (IV.70)

(_ ki, [C: ]_ kp,n Mo~ kjE,n ) (/’lo,n - [F;n ])_ ktE,n ) (,uo,n - [Pln ]))
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Mais uma vez, considerando P e Q, e ainda M; e M, obtém-se as taxas:

NSIT|

NSIT

+[M,]- Z( L. [10 ]"‘kzml,z,n'[Pl,o,n])’

NSIT)

NSIT

+[M,] Zkﬁnz,l,n [ l,O,n]+ktm2,1,n [ l,O,n]'
)

Como

,UPo,o,n >> [Pl,O,n ]’
,qu,o,n >> lQl,O,nJ’

as expressdes acima podem ser simplificadas para

NSIT

=[M,]- Z( C ] k ;UPo,o,n _kpz,l,n 'ﬂQo,o,n -
fmll MBy ., — f 2,1n ,UQoo tmll “MFy o, — tm21 ﬂQ0,0,n)’

- kll,l’l ’ [Cn ]_ kpl,l,n ’ ILIP,O,O,H - kpl,Z,n ’ IuQ,0,0,n
wn =[M, ] z _kal,l,n '(ﬂP,o,o,n - [PZ,O,n ])_kal,z,n~ '(ﬂQ,o,o,n -
n=l1
_ktEl,l,n '(ﬂP,o,o,n - [Pz,o,n ])_ktEl,Z,n- '(ﬂQ,o,o,n -

—k o [C: ]_ kpZ,l,n “Hpoon — k n " H0.0,0n
P =M, ] z kg2 '(ﬂP,o,o,n _[ 1.0.n ]) kaz 2.n (ﬂQ,o,o,n -
n=l1
_ktEZ,l,n '(ﬂP,o,o,n _[ 1,0,n ]) kth 2.n (ﬂQ,o,o,n -

(IV.71)

(IV.72)

(IV.73)

(IV.74)

(IV.75)
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NSIT

Py =M, ] Z(_ ki, '[C:]_kpz,z,n MO 0. _kpl,z,n Y
n=l1

(IV.76)
kﬁn2,2,n 'ﬂQo,o,n _kﬁnl,z,n 'luPO,O,n _kth,Z,n ',UQo,o,n _ktml,2,n .IUPO,O,n).

Assumindo-se a aproximagdo da cadeia longa, pode-se desprezar o

consumo de mondémero nestas duas ultimas reagdes.
IV.6.4 Agente de transferéncia de cadeia (H>)
A taxa de reagao é dada por:

L NSIT L NSIT V.77
Ty, :[Hz]fH’Zﬂo,n'(_k_ﬂ{,n)+[H2] H‘Zﬂo,n'(_km,n) ( )
n=1

n=1

E, colocando os momentos de P e Q,

NSIT

Yu, = Z_ijl,n ':upo,o,n '[Hz ]Ofm _kJHZ,n ',qu,o,n '[Hz ]Ofm -
= (IV.78)

- ktHl,n ’ :upo,o,n ' [Hz ]mm - ktHZ,n ’ /’IQO,O,n ’ [Hz ]OtHz :

IV.6.5 Organometalico, alquil aluminio (CC)
Para a taxa de reacéo tem-se:

) NSIT (IV.79)
Tee = _[CC] e ZkaCI,n “Ho s

n=1

e novamente utilizando os momentos:
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NS[T(

Z —kyecrn - 1B 0. '[CC]Ofca —kecrn  14Q00, '[CC]OfCCZ

n=1

) (IV.80)

T'ee

IV.6.6 Solvente (S)

O solvente ndo é consumido pela reagao, logo a taxa de reagdo € nula

podendo ser expressa por:

re=0. (IV.81)

IV.6.7 Catalisador ativo (C)
A taxa de reagao para o catalisador ativo, ja considerando os momentos é:

o, T HE . '(k.fhl,n '[Hz ]Qm ki, K ecr, '[CC]QfCCI)"‘
ﬂQO,O,n '(k.fhz,n '[Hz ]Oﬂlz + kfz,n + kaCZ,n '[CC]OfCCZ )+ (IvV.82)

(_ kil,n '[Ml]_kiz,n ’[Mz]_kd,n ) [C:]

Se a reacao de formacao do sitio ativo nao for instantanea, a expressao

para a taxa do catalisador ativo se torna:

rc; = :upo,om . (kfhl’n -[H2 ]Oﬂ'l +kfl,n n kaCLn ) [CC]QfCC1)+
1Do.0., '(kﬁﬂ,n '[Hz ]thz thy, ke, -[CC]OfCCZ)Jr

(_ kil,n '[Ml]_kiz,n '[Mz]_kd,n ) [C:]

+ky. '[Cn]'[CC]_kIC' [Ic][C:]

(IV.83)

IV.6.8 Polimero morto

A expressao da taxa para o polimero morto com p,q unidades monoméricas

€ dada por:
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Z(k;‘hl [ ] [Hz ]Qﬂll +k/h2,n '[Qp,q,n]'[Hz ]Qm +

fnlLn [ q][M]+kf12 [ ][M

fn2.1n [qu ] ]+kf22 [qu ] [M,]+

Sl [pq ]+kf2 [qu ]

et [PraaIECY + ks, [0, ] TECT + (IV.84)
1P, ] [H, 1" + k-0, 0 [T 4
BTN R P CTA R
10 0, [0, T

ek o, )

k
k
k
k
k,,
k,,
k,,
k.

Sendo assim, para calcular o momento /,m, multiplica-se (1V.84) por o'q™:

NSIT

pq"ry, _Z(kfhl p'q" [qu ][H " kfhz,n'Pl'qm'[Qp,q,n]'[Hz]thz'

n=l1

i P " [ ] (M ]+ k- 2" -q" [ ] [M,]+

fm2.n p'q" [qu ] ]+kf22 -p'q" [qu ] M ]+

P a P 0 a0, 1

o P a" [Py CCT 4k, 0" -q7 [0, ] [CCT +

wn P 0" [P, ][H kP q" [0, THL T

wirn P 0" (P M N b, 0" g7 [P ] [, ]+

woin P 0" 0y M)+ Koo ' a7 [0, ] ML ]+
-p'q" [p,q,n]+k,z,n p'q" [Qp,q,n]l

k
k
k
k (IvV.85)
k
k
k
ko,

e aplica-se o somatério em p e g, de acordo com a definicio do momento do

polimero morto:
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NSIT

iipl C] :ii (fhln p q [pqn] [Hz]()fhl"'

p=0g=0 p=0g=0 n=1

NSIT w ®
Colocando »' em evidéncia e distribuindo o termo ZZ
n=1 p=0¢=0

equagdes dos momentos (IV.64) e (IV.65),

i

pq” -, =

Ms

2

'Q
Z I
~ (=}

T
( l,m,n (kfhl n H ]thl fml,ln ' [Ml ]+ kfml,Z,n : [MZ ]+

n=1

s+ e, [CCP T +hy, [HL T+

tm1,1,n [M ]+ktm12n’[ ])+kt1n

101 s [ 4 Db, [0, )+
pn +hjeca, [CCP 4k, [HL 1 +

wazn ML+ Ky, M ] )

k
k
k
k

Definindo-se o termo constante, comum a todos os momentos:

K o - -p'-q" [ pqn] [Hz]ufthf

ki P’ q" [pqn] ]+kfm12n pq" [pqn] [M,]+
kpoin D' 4" [Qp,q,n]-[M1]+kfmz,z,n‘p q ‘[Qp,q,n]’[MzF

ko 0" [Pk, 0 gm0, ]

ke 0 a" [Py, FICCT ™ 4 ke, - 1" - 4" (0,0, [CCT +
ko D' 0" [Py I Y™ 4 - 0" a7 0,0, [HL T +
[IRTURY LR L N 1V L | A VA

kprin P 0" 0y g M1+ Ko, 207 -0, [ [M, ]+

ko 0 a" P )k, 070, )

(IV.86)

, e pelas

(IV.87)
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Vo (/‘hln [H ]Ufhl+kjmlln [M]+kfm12n [M ]+kjln
kcer, -[CCT + (IV.88)

thl n [H ]mhl tml,1,n [M ]+ ktml ,2,n ) [MZ ])+ ktl,n )

Voo = (kjhz,n '[Hz ]om +kﬁr12,2,n ’[Mz]"‘kﬁnz,l,n ’[M1]+kj'2,n +
kaCZ n' [CC]OfCCZ (|V.89)

th2 n [H ]mhz ktm2,2,n ) [Mz ]+ kth,l,n ' [Ml ]+ ktZ,n )
& V.90
= Z( Lmn r/y’vP + :qu,m,n : r/yuQ ) ( )

n=1

IV.6.9 Polimero vivo

Para o polimero vivo do tipo P com uma unidade monomérica (p=1, q=0),

tem-se:
TRon = ki, - [C: ] [Ml ]_ kpl,l,n : [Pl,o,n ] [Ml ]_ kpl,Z,n : [Pl,o,n ] [Mz ] -

bl LT £ 0] )

p=04¢=0

K o [PIOn] [ K 21,0 [ii[Qp,w ]J[Ml]— (IV.91)

p=04=0

Kt on - 1P [ 10n] [M ] i '[P10n]_kjcc1,n [P10n] [CC]afCCl 3
kxhl,n'[Pl,On] [H ]mhl ml,1n [10n] [Ml]_ktml,Z,n [lOn] M ]—
ktl,n '[Pl,o,n]'

Para o polimero vivo do tipo P com p, g unidades de monémero (p,q#1,0)

tem-se:
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Tp s :_kplln'[qunJ [Ml]_kpl,z,n'[ pan [M ]+
+kp11n'[ plqn] [M ]+kp21n'[Qp1qn]'[M ]_
/‘hln [pqn][H o kfmlln [pqn][Ml] kflen [pqn][Mz]_ (|V.92)
[pqn] kaCln [pqn] CC]Ofca_kzhln'[ pqn] [Hz]whl_

tmlln [pqn] [M] ktlen [pqn] [Mz tln [pqn]

E em geral, para qualquer p,

I'p 5(10)(pq) iln [C ] [M] kplln [pqn] [Ml]_

P.q.n

_kpl-Z.n [ pqn] [M ]+(1 5(10)(p-q))'kpl,l,n '[Pp lqn]'[M ]+

+(1_5(l,0)(p q))'kﬂln -[Q]an]-[M ]_kﬂll,n [ pqn] [H ]thl (|V93)
+5(l,0)(p,q) Jml,1,n (ZOZ(;[ pqn]J M] k/mlln [pqn] M]+
=0 q=

+000xp.g) K1 (ii[ pqn]J [m,]- K oo o P [pqn] [M,]-
-|P

=0 4=0
L TR - (elel ey S L S A2 R
—k,ml,l,n-[m][M] e Py 021 [P, )
em que o € o delta de Kronecker. Isso indica que os termos em que ele esta
presente s se aplicam ao par (7,0).
Usando-se a definicdo dos momentos, a taxa dos momentos pode ser

obtida através do procedimento usual:

kil,n '[C:]‘[Ml]_kpl,l,n ‘#F)lmn [M ]_kaZn 'luPI,m.n [M2]+
+ZZ(p+1)l .qm .kpl,l,n [ pqn] [M ]+
q=0

=040 - (IV.94)
fhln lupl m.n [H ])f /ml 1,n ' IUPO,Ow : [Ml]_ kﬁnl,l,n : lupl,mﬂ : [M1]+

P
-k

+kfm21n ﬂQOOn‘[ 1] /len'IUPImn‘[ 2]_ /ln'luf)l,m.n_
kaCl n /IF)[ m.n [CC]OfCCI - kthl n IUF)I m.n [H ]mhl ktml,l,n : luf)l,m.n : [Ml ]_
ktlen luplmn [M ] ktln luf)lmn
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E, colocando-se as respectivas variaveis em evidéncia:
rﬂPsz,, =R [C ] [M1]+ kfml,l,n : :L‘Po,oAn : [M1]+kfm2,1,n : uQ0,0,n : [M1]_

_( plln [M ]+kpl 2.n '[Mz]"'kﬁn,n '[Hz]ufhl +kﬁnl,l,n '[M1]+
+ kfml,Z,n ) [Mz ] +k + kaCl,n : [CC]QfCCl + kthl,n ’ [Hz ]mhl +

flLn
+ktmlln [M ]+ktm12n [M ]+kt1n).lu£)l,m.n + (IV95)
+ZZ(p+l) q kpl]n [pqn] M1]+
p=0¢=0
+ZZ(p+1)l q" 'kpz,l,n '[Qp,q,n]'[Ml]'
p=0¢g=0

Analogamente para o momento do polimero vivo tipo Q, com p=0 e q=1,

o =k, [C:][Mz] len [ Oln] [ kpZ,Z,n '[Qo,l,n]'[Mz]_
_kjhz,n '[Qo,l,n]'[Hz]thz +kﬁr12,2,n (ii[ pqn]] M ]_

p=04¢=0

_kﬁnZ,Z,n [ 0,1,n]’[M2]+kfm1,2,n ’[ii[qun]j M ]_ (IV-96)

p=Yyq

0 ¢=0
- jm21n [QlOn] 1 jZn [QOln] ijCZn [ om] [CC]OICCZ
J

chn 0,1,n T Mm2,n 0,1,n 17 Pm220 " 12000 1" 2 -
[0, ] 11 ]“’“ Kzan*[Qora ) M ]~ Kia (001, ]- 1]
t2,n [QO,l,n]

Para o polimero vivo do tipo Q com p, g unidades de mondémero (p,q#0, 1)

tem-se:

70, = Ky lqunJ [M] Ky lQp,q,nJ‘[Mz]Jr

+ho, [quln] [M +kyo, P, [pqln] [Mz]_

- .fhz,n'[Qp,q,n]'[Hz o fmz,z,n'[Qp,q,n]'[Mz]_kfmz,l,n'[Qp,q,n]'[Ml]— (IV.97)
ks [QW] Kccan [QW] [T~k [0, 0 J LT -
bz 10 V)R [0, M ] o, [0, ]

E, para qualquer q,
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Opun 5(0,1)(17,(]) 'kiz,n [C: ] [Mz ]_kpZ,Z,n '[Qp,q,n ] [Mz ]_
- kpZ,l,n ’ [Qp,q,n ] [Ml ]+ (1 - 5(0,1)(p,q) ) kp2,2,n ’ [Qp,qfl,n ] [Mz ]+
+ (1 - 5(0,1)(;; q) )'kpl 20" [Pp g-1,n ] [Mz ]_kfh2,n ’ [Qp,q,n ] [Hz ]Qm +

r

+ é‘(0,1)(}7,97) fm2,2,n [i > [ p q,n ]J 2 kfm2,2,n ' [Qp,q,n ] [M2 ]+
0 g=
+00.10(p.g) K jnt 2 [22[ g ]J N —k 21 '[Qp,q,n ] [M,]-
o

_ku,n '[Qp,q,n ]_ijCZ,n '[Qp,q,n ] [CC]OfCCZ _kch,n '[Qp,q,n ][Hz ]mhz -
_ktm2,2,n '[Qp,q,n ]'[Mz]_ktmz,l,n '[Qp,q,n ][Ml ]_ktZ,n '[Qp,q,n ]

(IV.98)

E novamente, aplicando a definigdo dos momentos, a taxa dos momentos

pode ser obtida,

r/lQl,m.n -

:k .I:C*:I'[M ]_kpZZn ‘/’llen ‘[M ]_kpz,l,n ./’lQl,m,n .[Ml]+

p22n Zzp q+1 [qun] M ]+

p=0¢=0

p12n ZZP q+1 [ pqn] [Mz]_

p=0g=0

- k/hz,n ’ lqu,m,n ' [Hz ]Oﬂlz + kfm2,2,n ’ IUQO,O,n ' [Mz ] - kfm2,2,n : :qu,m,n ' [Mz ] +
+ kfml,Z,n : /qu,o,n : [Mz ] - kfmz,l,n ’ lqu,m,n : [Ml ]_ ku,n ’ /qu,m,n -

- ijCZ,n ',UQz,m,n ) [CC]OfCCZ - kch,n ',UQz,m,n ) [Hz ]mhz - ktm2,2,n 'ﬂQz,m,n ) [Mz ]_
- ktm2,l,n . /qu,m,n ’ [Ml ] - kt2,n : /qu,m,n °

Fazendo-se as alteracbes matematicas possiveis,

(IV.99)
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rﬂQ/.m.n -
= i2,n I:C*:I[M ]+kfn12,2,n 'IUQOOn [M ]+kfn112n .luPOOn [M ]_
_( p22n [M ]+kp21,n'[M] Jh2,n [H ]th2+kfn122n [M ]+
+ kfmZ,l,n '[M1]+ ku,n +ijC2,n '[CC]QfCCZ +kth2,n '[Hz ]Othz + (|V_100)
+k [M ]+k '[Ml]_ktz,n)

tm2,2,n tm2,1,n

o0

p22n Zip C]+1 [qun] [M

=0

p12n iip q+1 [pqn][Mz]

=0 g=0

Q

h~

Como se pode notar, ainda restaram dois somatérios para desenvolver nas
equagdes (IV.95) e (IV.100). Os quesitos necessarios para tanto sao
desenvolvidos na sec¢&o seguinte.

IV.6.10 Momentos

Para se calcular algumas variaveis, tais como os momentos do polimero
morto, € necessario antes calcular os momentos do polimero vivo. Em principio,

sé interessam os trés primeiros momentos; logo, serdao desenvolvidas as
equacdes particulares para ubfy,, uQ,,, ub,, 4oy, tFy,, HO\o, Py, HO,,,
uby,, pQ,,, ub, e wQ,,, permitindo obter a distribuicdo de peso molecular do

polimero morto, de acordo com a média e polidispersdo ja discutidos

anteriormente.

Momento de ordem zero

Para o momento de ordem zero de P em relagdo ao monémero 1 (M) tem-

se,
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rﬂpoym_ k [ ][M ]+kfmlln /u[)OOn [M ]+kjm21n IUQOOn [ ]

S R 708 T SR V7% B S 100 LY S 17
K g (Mo )+ K e, [CCT 4 4k, [HL ™
kg M b, - MO Ky ) 4B, +
+kpl,l,n [Ml]/uPOmn +kp2,l,n '[Ml]',UQo,m,n

(IV.101)

Assumindo valida a QSSA (Quasi Steady State Assumption, Consideragao

do Estado Quase Estacionario), tem-se:

(IV.102)

Substituindo a equacédo (IV.102) na equacédo (IV.101) e separando os

momentos de P e Q,

( plln [M ]+kpl 2n '[Mz]"'kfhl,n '[Hz ]Oﬂ,l +kfml,l,n '[Ml]"'kfml,z,n '[M2]+

+ kfl,n + kaCl,n ) [CC]OfCCI + kthl,n ) [Hz ]MHI + ktml,l,n ) [Ml ] +
+ ktm1,2,n : [MZ ] + ktl,n ) IUPO,mn - kfml,l,n ' [Ml ] ' luPO,On - kp],l,n : [Ml ] =
= kll,n [C:] [M1]+ kﬁnZ,l,n [Ml] ,UQo,o,n + kpZ,l,n [Ml] ,UQo,m.n )

Cancelando os termos &, ,

(kp1,2,n : [Mz ]+ k_fhl,n : [Hz ]Oﬂll + kfml,l,n : [Ml ]+
+ kﬁnl,Z,n '[M2]+ kfl,n + ijCl,n ’ [CC]Ofca + kthl,n '[Hz ]mHl +

+ ktml,l,n ’ [M1]+ ktml,Z,n ’ [M2]+ ktl,n ) luPO,m.n - kﬁnl,l,n : [Ml ] /uPO,O.n =

=k, - [C;] [M1]+ kfmz,l,n ) [Ml] /"Qo,o.n + kp2,1,n : [Ml] ILIQO,mJl )

Definindo, em razao de simplificagdo, as equacdes a seguir:

-[m,] , a equaggo (1V.103) fica:

(IV.103)

(IV.104)
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ch,n = kpl,Z,n ) [Mz ] + kjhl,n : [Hz ]Ulhl + kﬁnl,l,n ) [Ml ] + kﬁnl,Z,n : [Mz ]+ kfl,n +

keern 1CCT" " 4k - [HL ™ + Ko [ )+ K - (M )+ K (IV.105)
Suian = Kgrn - [M ], (IV.108)
Sozin = kg M ], (IV.107)
Fozin =k, [M], (IV.108)
Foan = Foin + Froin- (IV.109)

Substituindo as definicées de (1V.105) a (IV.109) na equagéo (IV.104), tem-
se:

ch,n : #I)(),mn - fml,l,n : /uI)O,On = (IV1 10)

= kil,n ’ I:C: ] [Ml ]+ fmZ,l,n : /uQ0,0.n + pr,l,n ' /uQO,m.n °

e isolando uF,,, ,:

kil,n : I:C;: ] [Ml ] + fmZ,l,n : /’[Q0,0.n + pr,l,n : /’[Qo,m.n + fml,l,n : IUPO,On (IV1 1 1 )

luR),m,n =
ch,n

Da mesma maneira, para o momento de Q de ordem zero em relagéo a My,
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Yvo,, = i2n '[C*]’[Mz]"'kﬁnzzn ’/"Qoon [M ]+kﬁr112n ‘ﬂpoo,n [Mz]
_( p22n [M ]+kp21,n [ ] Sh2,n [H ]thz +kfm22n [M ]
+kfm2,1,n ' [M1]+kf2,n +kaC2n ' [CC]OfCCZ th2,n [H ]mhz (IV1 12)

+ kth,Z,n ) [Mz ]+ kth,l,n : [Ml] 2.0 ) /qu 0,n
+ kp2,2,n : /JQl,o,n : [Mz ] + kpl,Z,n IUB,O,n [le

Assim como para r,, , assume-se como valida a QSSA:

P, =0. (IV.113)
Igualando (IV.113) e (IV.112):
(kpZ,Z,n '[M2]+ kpZ,l,n '[M1]+kjh2,n '[Hz ]om +kﬁr12,2,n [Mz]
(IV.114)

+ kﬁnZ,l,n '[Ml ]+ ku,n + ijCZ,n '[CC]QfCCZ + kch,n '[Hz ]mhz
+ kth,Z,n : [Mz ] + kth,l,n ) [Ml ] - kt2,n ) :LlQl,O,n - kp2,2,n ) /JQz,o,n ’ [Mz ]

kfmZZn ﬂQoon'[M ]_
[C] M ]+k/‘m12n 1uP00n [M ]+kp12n IUPIOn'[ 1

Cancelando os termos £, ,, -[M,] , a equagao (IV.114) resume-se a:

(o I, 1k, (LY e, M)+

+k i M ]+ kpyn + K cen (el vk, [H, ™ +

han ML K M=k ) 1010, = K22 000, - [M]=
L (o N 1.V2% 0 SR S 1 V28 K SR O 7

(IV.115)

Como para P, afim de simplificacées, define-se,
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ch,n = kpZ,l,n '[M1]+ k_fhz,n ’[Hz ]Qm + kfm2,2,n ’[M2]+ kfmz,l,n '[M1]+ ku,n +
kieenn 1CCT ki, H Y 4 ks (Mo 4 ey - [M, ]+ K, (IV.116)

tm2,2,n tm2,1,n

fm2,2,n = kﬁnZ,Z,n ) [Mz ]

(IV.117)
fml,Z,n = kfml,Z,n ' [MZ]

(IV.118)
fpl,Z,n = kpl,Z,n ’[Mz ]

(IV.119)
f‘l,Z,n = fml,Z,n + pl2n*®

(IV.120)

Substituindo as definigdes dadas pelas equagdes (IV.116-120) na equacéo
(IV.115), chega-se:

Jeon 1910, = Foron MO0, = (IV.121)
= ki2,n [C:] [M2]+ ml,2,n ',L‘Po,o,n T Jpiom 'IUPI,o,n

e isolando uQ, ,,

ki2,n ' [C: ] [MZ ] + fml,Z,n . ILLI)(),OAn + fpl,Z,n : luI)l,OAn + fmZ,Z,n : /uQ0,0.n (IV122)
ch,n

40,0, =

Para o momento 0,0 de P:

(fCP,n _fMl,l,n)':uPo,o,n = kil,n ’[C:]’[M1]+f2,1,n 'ﬂQo,o,n (IV.123)
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Analogamente, para Q:
(ch,n - fM2,2,n ) 4O, = kiZ,n : [C: ] [M2 ]+ fl,z,n “M1Fyy,

isolando xQ,,,,:

kiZ,n [C; ] [Mz ]+ fl,z,n 'ﬂpo,o.n
(ch,n - fMZ,Z,n )

/v‘Qo,oAn =

e substituindo (IV.125) em (IV.124)

[C: ] [Mz ]+ fl,z,n ’ :upo,o,n
(ch,n - fMZ,Z,n )

* ki, -
(fCP,n _fMl,l,n).lu[)0,0.n = kil,n '[Cn]’[M1]+f2,1,n 2

Separando os termos que acompanham R, ,,

IUPO,O,n ’[fcp,n _fMl,l,n -

ch,n _fMZ,Z,n ch,n + fM2,2,n

Isolando este momento,

* f n 'ki n’ C: ’ M
kil,n'[cn]'[Ml]"‘ = - [ ] [ 2]
_ ch,n - fM2,2,n
IUPO,On -
f —f _ f2,1,n ’fl,z,n
o ML ch,n - fMZ,Z,n

fZ,l,n 'fl,z,n J: kil,n -[C:]'[Ml]—i- fZ,l,n 'kiz,n [C:] [Mz]

(IV.124)

(IV.125)

(IV.126)

(IV.127)

(IV.128)
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e finalmente, fazendo as simplificacdes possiveis

(From = Fuzon ) Koy C2) M)+ £ o -[C2 ] [01,] (IV.129)
(ch,n - fMl,l,n) (ch,n fMZ,Z,n) fz,l,n ’ f],z,n

,UPo,o.n =

Analogamente,

(ch,n - fMl,l,n ) kiZ,n ' [C: ] [Mz ]+ fl,z,n : kil,n ' [C: ] [Ml ] (IV'1 30)
(ch,n - fMZ,Z,n ) (fcp,n - fMl,l,n )_ fl,z,n : fZ,l,n

/JQo,oAn =

Momentos de ordem um

Para os momentos de P de ordem um relagdo ao mondémero 1, da equacao
(IvV.95),

o0

P + 1 pZ,l,n : [Qp,q,n ] [Ml ] =
0

ii (p+1) plln'[pqn] +i

-0 p=0gq

(p+1)'qm‘kp1,1,n’[ pqn] +ii p+1 pz,l,n‘[Qp,q,n]'[Ml]:
p=0g=

pqm plLn [pqn] [M ]+qum kplln.[ pqn] [M1]+
=0 g=0 (IV.131)
pqm p2,ln [qun] +qum.kpZ,l,n.[Qp,q,n]‘[Ml]:
= p=0 g=0
pl.lLn [M] luljlmn_‘_kplln [M] IuPOmn
p2.,n : [ l ] /qu,m.n + kp2,l,n [Ml ] IUQO,m.n

S
m

Il Il
DM 1D 5
M= 1D 10e

hi
(=1

hi
(=1

+
1M

?T‘R“

+

Substitui-se a equagao (IV.131) na equacgéo (1V.95),

61



7 kil,n [C:] [M1]+ kfml,l,n “H1Fy ., ’[M1]+kfmz,1,n ‘/qu,o,n ’[Ml]_
S V1 78 S V0% PO SR 28 LN S | V0
K pan ML, + Ko, - [CCT S + Eyy, - [HL ™ +
ki 4 e ML K ) 0, +
+kpl,l,n [Ml] /“Pl,m.n + kpl,l,n [Ml] ﬂR),m.n
+kp2,l,n [Ml] HO, o + kpZ,l,n '[Ml]’ﬂQo,m,n

plL.2,n

e cancela-se k,,,, [Ml],uPl

”yPl,,,,,,, = kil,n [C:] [M1]+ kﬁnl,l,n ‘ﬂpo,o.n ’[M1]+kjm2,1,n ‘,UQo,o,n ’[Ml]_
- (kpl,Z,n : [Mz ] + k_fhl,n ’ [Hz ]Qﬂll + kfml,l,n ’ [Ml ] +
+ kfml,z,n ’ [Mz ] + kfl,n + kaCl,n : [CC]QfCCI + kthl,n ’ [Hz ]mhl +

+ ktml,l,n ' [Ml ] + ktml,Z,n ’ [MZ ]+ ktl,n ) /uljl,mn +
+ kpl,l,n : [Ml ] IUPO,m.n + kpZ,l,n : [Ml ] : ﬂQl,m.n + kpZ,l,n : [Ml ] : lLlQO,m.n

Assumindo a QSSA,

(kpl,Z,n ) [Mz ] + kﬁn,n ) [Hz ]Uﬂll + kﬁnl,l,n ) [Ml ] +
+ K s M, ]+ ki + K cern Jccl ! vk, - [H, ™ +
+ ktml,l,n ’ [Ml ]+ ktml,Z,n ’ [Mz ]+ ktl,n ) :upl,m.n - kpl,l,n ’ [Ml ] ’ :upo,m.n -
- kfml,l,n : ,UPo,o,n : [Ml ] =
=k, (O] M 14 K- 10, M)
o, M 10, 4Ky, (M) 10,

(IV.132)

(IV.133)

(IV.134)

e usando as definigbes dadas pelas equacgdes (IV.116-120), a equagao acima

pode ser assim reescrita:
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ch,n : luf)l,m.n - fpl,l,n : luPO,m.n - fml,l,n ) luPO,O.n = (IV1 35)
= kil,n ' [C: ] [Ml ] + fmZ,l,n ’ /uQ0,0,n + fp2,1,n ' /qu,m.n + pr,l,n ’ /uQO,mAn

Analogamente para o momento Q de ordem 1 em relagdo ao monémero 2,

ch,n MO, — pr,Z,n “HO) 0 = om0 0. (IV.136)
= kiZ,n ’ I:C;: ] [MZ ]+ fml,Z,n ’ /u[)0,0,n + fpl,Z,n ' luPl,O.n + fpl,Z,n ’ /u[)l,l.n

Para m=0, a fim de calcular P, ,,, da equagao (IV.135),

ch,n ) :upl,o,n - fpl,l,n ) :upo,o,n - fml,l,n ) :upo,o,n = (IV'1 37)
= kil,n : [C: ] [Ml ] + fmZ,l,n ’ /"Qo,o,n + pr,l,n ’ /LlQl,OAn + pr,l,n ’ /"Qo,o.n

Para resolver a equagao (IV.137) para P, ,, € necessario obter uQ,,,.Da

equacéo (IV.13), isso & possivel ao considerar /I=1. Logo, isolando wQ, ,,

ki2,n ' [C: ] [Mz ] + fml,Z,n ’ /upo,o.n + fpl,Z,n ’ :uPl,oﬂ + fmz,z,n : ,UQo,oAn (IV'1 38)
ch,n

IUQI,O.n =

Substituindo a equacgao (IV.138) na equagao (IV.137),

oo HPy =k [CLI M f Py + Frin 1Prgs + oz - 1000, +
+ S orin M0 + Jprin (IV.139)
ko (CL VML) S HPuo, + Fonian - 1Py + s 100,

Joom
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Tomando os termos acompanhados por uf,

f n f n *
[ﬂP,n _MJ : lupl,On = kil,n : [Cn ] [Ml ]+ fpl,],n ' luPO,On +

Seom (IV.140)

F Soran Mo 00+ Sozan HDo 00 2L 1Oy, +
kiZ,n [C:] [M2]+ fml,2,n “HF o, fmZ,Z,n ',UQo,o.n
+ pr,l,n ’
f;Q,n
e isolando o mesmo:
IUPI,O.n =
(kil,n ’ [C: ] [Ml ]+ fpl,l,n ' ILIPO,O.n + fml,l,n ’ IUPO,O.n + (|V.141)

+ fmZ,l,n ’ IUQO,O,n + fp2,1,n ' /uQ0,0.n ) ch,n +

.
T Jpoin '(kiz,n '[Cn]' [M2]+fml,2,n "My 0, F S ',UQo,o,n)
ch,n ' ch,n - fp2,1,n ' fpl,Z,n

Para calcular o momento de ordem 7 em relagdo ao monémero 2, uQ,,, a

partir da equacéo (1V.136), usa-se I=0 e m=1.

ch,n 1Oy 1, _fpz,z,n “HOo 0 = Snzam  HOo 0. (IV.142)
= kiZ,n : [C: ] [Mz ]+ fml,Z,n : /lpo,o,n + fpl,z,n : /lpo,On + fpl,z,n : lulj(),ln

Obtéem-se uF,,,, da equagdo (IV.111), afim de resolver (IV.142), usando

m=1,

kil,n [C;] [M1]+ m2,1n ',UQo,o,n T Jp2in ',UQo,l.n T St ',upo,o,n (1V.143)
ch,n

luPO,l,n =
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Substituindo a equacgao (IV.143) na equagao (1V.142),

ch,n : #QO,l.n =
fp2,2,n ’,UQo,o.n + fm2,2,n ’ﬂQo,o.n +
+ kiZ,n : [Cn ] [Mz ]+ fml,Z,n : ﬂR),o,n + fpl,z,n : luI)O,On

.
N ki, '[Cn ] [M1]+ main - MO0 + 2L Mo+ Sorin M0

pL2,n
ch,n

Mais uma vez, separando os termos que acompanham uQ, ,,

f 1,2, f 2.1,
ch,n — et #QO,l.n =
ch,n

= fp2,2,n ’ ﬂQo,oAn + fmZ,Z,n ' ﬂQo,o.n + kiZ,n ' [C: ] [Mz ]+ fm1,2,n : zupo,o,n

kil,n ' [Cn ] [Ml ]+ m2,1,n ' /’lQO,OAn + ml,1,n : IUR),OAn
ch,n

+ fpl,2,n By, + fpl,Z,n :

e o isolando, determina-se:

/uQO,l.n =
(fpz,z,n Mo 00 F Sz 100 +ki2,n [C;][Mz ]+
T Jmion ',UPO,o,n T pi2m '/L‘Po,o.n )'fcp,n +
fpl,Z,n ’kil,n [C:] [Ml ]+fm2,l,n ‘,UQo,o,n +fm1,l,n ‘ﬂpo,o.n
ch,n ’ch,n _fpl,Z,n ’fpz,l,n

Momentos de ordem dois

(IV.144)

(IV.145)

(IV.146)
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Para os momentos de ordem dois relagdo ao monémero 71, da equagao
(IV.93), tem-se

ii(p"'l)l q" 'kpl,l,n '[Pp,q,n]'[Ml]"'ii(p"'l)l q" 'kpz,l,n '[Qp,q,n]’[Ml]z

p=0¢=0 p=0g=0

= Z:;Z(;(p"'l)z q" 'kpl,l,n '[Pp,q,n]'[M1]+ ZOZ(;(p+1)2 -q" 'kpz,l,n -[Qp’q’n]-[Ml] (IV.147)
p=0q= p=0g=

:ZZ(P2+2'P+1) q kplln [qun] [M1]+
p=0¢g=0
+ZZ(p2 +2'p+1)'qm 'kp2,1,n '[Qp,q,n]'[Ml]:

p=0¢=0

= kpl,],n ' [Ml ] : luPZ,m.n + 2 ) kpl,l,n ) [Ml ] ) /’lf)l,m.n + kp],l,n ' [Ml ] IUI)O,mn +
+ kpZ,l,n ' [Ml ] : :LlQZ,mAn + 2 : kp2,1,n : [Ml ] ' ﬂQl,mAn + kpZ,l,n ' [Ml ] : #QO,mn

Substituindo a equacgao (1V.147) na equagao (1V.93),

Tp, .., = kil,n [C:] [M1]+ kfml,l,n “HFy ., '[M1]+ kfmz,l,n ’/"Qo,o,n '[Ml]_

S N 178 SR 1 2% PO SN 178 L S [V
kg MG 1+ gy + K e, - [CCT 4k, - [HL ™ + (IV.148)
gy, (M) K, ML) 4 Ky ) P, +

+kpl,l,n '[Ml]'ﬂpz,m,n +2'kp1,1,n [Ml]lu})lmn +kpl,l,n '[Ml]’/uPo,m,n +

+kp2,l,n [Ml] HOs 0y T2 kpZ,l,n '[Ml]'/"Ql,m,n +kp2,l,n [Ml] HODy

plL2.n

Novamente, assumindo a QSSA,
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(kpl,l,n '[M1]+ kpl,2,n ’[M2]+ kjhl,n ’[Hz ]Oﬂll + kfml,l,n ’[M1]+

+ K 1 M, ]+ ki K cern el vk, [H ™ +

Ry (M ¥ s, M4 Ky ) P, - (IV.149)
i M 2Py =2 e M By = Ky (ML) 1,
= kil,n [C:] [M1]+ kfml,l,n ',UPo,o.n '[M1]+ kﬁnZ,l,n ’,UQo,o,n [Ml]

R M 10, 42K M 1O, K M) D, +

e usando as defini¢cdes de (IV.105) e (IV.109)

ch,n ' IUPZ,m.n - 2 : fpl,l,n . IUPl,m.n - fpl,l,n . /u[)(),m.n =
= kil,n : [C: ] [Ml ] + fml,],n : IUPO,O.n + fm2,1,n : ,UQo,o,n (IV.150)
+ pr,l,n ' IUQZ,m.n + 2 : fp2,1,n : /uQLm.n + pr,l,n . IUQO,m.n

Bastando entdo isolar ub,

My, =

2,m.n

kil,n ' I:C;: ] [Ml ]+ 2 ‘fpl,l,n ’ luPl,mn +fp1,],n ’ /’lPO,mAn +fml,1,n ' /uPO,On + (IV1 51)
fm2,1,n : IUQO,O,n + pr,l,n ’ IUQZ,mn + 2 ' pr,l,n ’ /uQLm.n + pr,l,n ’ IUQO,mn
ch,n

Analogamente, para uQ, ,,

MOy, =

kiZ,n [C;][Mz ]+2'fp2,2,n '/JQz,l.n T/ p22m 'ﬂQz,o.n T Jm22m '/JQo,o,n +j (IV.152)
B + Jon 'lupo,o,n + pl.2.n ':upl,z.n +2'fp1,2,n ':upl,l.n + pl2.n ':upz,o.n
. Seon

Para m=0, obtém-se P, ,,
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HP,,, =
kil,n [C:] [M1]+2'fp1,1,n ':upl,o.n + plln ':“Po,o.n +fMl,1,n ':“Po,o.n +
_ + foron MO0 t+ p2an HDs o, F 2'fp2,1,n MO 00t pain HDo0
Jern

(IV.153)

Como para calcular wP,,, € necessario conhecer uQ,,, determina-se este

ultimo, pela equacgéo (1V.123), usando /=2,

ki2,n ’ [C: ] [Mz ] + fml,Z,n : ﬂPo,o,n + fpl,z,n ’ ﬂpz,o,n + fm2,2,n ' ,UQo,o.n

1O, o, =
’ ch,n

Substituindo a equagao (IV.154) na equagao (IV.153),

HP, =
kil,n '[C:]'[M1]+2'fp1,1,n ’/lpl,o.n +fpl,l,n ‘ﬂpo,o.n +fml,l,n ‘ﬂpo,o.n +J
3 + Sz 4000, +2'fp2,1,n MO\ o +fp2,l,n 1O 0. .
) Ser
pr,l,n 'kiZ,n '[C;]'[Mz]"' ml,2,n ',L‘Po,o.n + pl.2.n 'lupz,o.n T Jm22m ',UQo,o.n

ch,n ch,n

—+

que fazendo as modificagdes possiveis fica

/’IPZ,OAn =

[kil,n : [C: ] [Ml ]+ 2 ’fpl,l,n ’/uPl,o.n +fpl,1,n ’ﬂpo,oAn +fm1,1,n ’ﬂpo,oAn +]f +
cQ,n

+ fmZ,l,n ’ ,UQo,o,n +2- pr,l,n ’ /qu,O.n + pr,l,n ’ ﬂQo,oAn

(kiZ,n '[Cn ] [Mz ]+ fml,Z,n ',L‘Po,o.n t Jm2om ',UQo,o.n )'fpz,l,n
ch,n 'ch,n _pr,l,n 'fpl,Z,n

(IV.154)

(IV.155)

(IV.156)

68



Para os momentos de ordem dois relagdo ao monémero 2, tem-se uQ,,.

Fazendo /=2 na equagao (IV.152),

1Dy, =
[kiz,n (o 142 f 1001 + Frna 1000 + Frna 100, +] (IV.157)
+ foion P00+ Fpon M0 00 ¥ 2 f pi0, P10+ oo - HE.,
Seon

Por (IV.111), calcula-se P, ,, fazendo-se m=2,

kil,n [C:] [Ml]+fm2,l,n .:LlQO,O.n + p2.Ln '/JQO,z,n + Joiin ':“Po,o.n
Sepn (IV.158)

/’LIJ(),Z.n =

Sendo assim, substitui-se a equacdo (IV.158) na equagao (IV.157) para

calcular uQ, ,,

/’[QO,Z.n =
ki2,n [C:][Mz ]+ Z’fpz,z,n ’ﬂQo,l.n +fp2,2,n ‘ﬂQo,o.n +fm2,2,n ‘,UQo,o,n + (IV.159)
3 + foran M0, + Z‘fpl,z,n uBy,, + fpl,z,n “MFy .,

ch,n
+ fpl,Z,n . kil,n : [Cn ] [Ml ]+fm2,l,n ’ﬂQo,oAn +fp2,1,n ’,UQo,zAn +fm1,1,n ’ﬂpo,oAn
ch,n ch,n

E aplicando-se as devidas simplificacdes fica:
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1Oy, =
(kiz,n [C;] [M2]+ 2 foron Mo 10+ Jo2om  HQ00n ¥ Srron  HQ0 0. +J'f + (IV.160)
+ Suron  HPrgn 2 foran MPyyy + o - 1Py,
(o, - [C2 1M1+ Fra - 000 + Fons - P ) o
ch,n 'fcp,n - fpl,z,n ’fpz,l,n

Para calcular os momento de ordem 7 em relagdo ao monémero tipo 1 € ao

mondmero do tipo 2, P, substitui-se m=/=1 na equacgéo (IV.153),

ch,n ':upl,l.n - fpl,l,n ':upo,l.n - fml,l,n ':L‘Po,o.n =
= kil,n : [C: ] [Ml ] + fmZ,l,n ) /UQo,o,n + pr,l,n ’ /qu,ln + pr,l,n ’ /uQO,l.n (IV.161)

Isolando A,

kil,n : [Cn]' [M1]+ fmz,l,n ':LlQO,O,n S p2in ',UQl,Ln S p2in ',UQo,l.n
_ + pLlLn : IUPO,Ln + ml,1,n : luR),On
Lln —
ch,n

(IV.162)

Entretanto, wQ,, ainda é desconhecido. Fazendo m=/=1 na equagéo

(IV.136),

ch,n : /qu,l.n - fp2,2,n : /qu,Oﬁ - fmZ,Z,n ’ /uQ0,0n
=k, [C:] [M2]+ i MBoon ¥ Fpron  HB 0w ¥ J oo, 1B, (IV.163)

e isolando uQ,
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kiZ,n [C:] [M2]+ fml,Z,n 'lupo,o,n + pl,2.n '/’lf)l,o,n + pl,2.n ':upl,ln +
+ S 2o MO 00 + Frrom Q0 0. (IV.164)
ch,n

:uQI,l,n =

Substituindo a equacgao (IV.164) na equacgao (IV.162),

[kil,n [C:] [M1]+ fmZ,l,n ’ﬂQo,o,n + pr,l,n ‘ﬂQo,l,nJ
+ plin 'lupo,l.n + ml,1,n ',L‘Po,o.n
Sepn
[kiz,n [C;] [Mz]"' fml,Z,n 'ﬂpo,o,n + pl2.n ':upl,o,n + pl.2.n ':upl,l.n +J
fpz,l,,, ' + pr,Z,n 'ﬂQI,OAn t Jmoom /’lQ0,0.n
Jern Jeou

(IV.165)

+

/’lf)l,l.n =

Separando os termos correspondentes a /A, e isolando:

[kil,n [C;] [M1]+fm2,l,n ',UQo,o,n +fp2,l,n 'ﬂQo,l,nJ'f +

+ plin ':upo,l.n T St in ':L‘R),o.n o

[kiZ,n ’ [C: ] [Mz ]+ fml,Z,n : :upo,o,n + fpl,Z,n : /u[)l,On +J ) f

+ fpz,z,n ’ /’[Ql,OAn + fm2,2,n ) ,UQo,o.n reb
ch,n 'ch,n _pr,l,n 'fpl,z,n

(IV.166)

IUPI,l.n =

As equacdes acima dependem da concentracdo de catalisador ativo, que
nao é conhecida, ja que elas dependem das taxas de iniciagao (rir, € rizn). Tais

taxas séao dadas por:

r, =-—k

il,n

[C*,1-[M,]

il,n

(IV.167)

ri2,n = _k

[C*,1-[M,]

i2,n
(IV.168)

Sendo assim, a concentragdo da espécie ativa, [C,] deve ser calculada

antes, por
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[EAn ] = /uPO,O,n + /"Qo,o,n + [C: ] = [C: ] = [EAn ] o lupo,o,n o /’lQ0,0,n (IV'169)

A partir da equacéo (IV.169), observa-se que a concentracédo de catalisador
ativo depende dos momentos de ordem zero, e vice-versa, descritos pelas
equacodes (1V.123) e (1V.124):

(ch,n - fMl,l,n ) ﬂPo,o.n = kil,n ' [C: ] [Ml ]+ f2,1,n ' /JQo,o.n (IV'123)

(ch,n - fMZ,Z,n ) 400, = kiZ,n : [C: ] [Mz ]+ fl,z,n “H1B o, (IV.124)

Substitui-se a equagao (IV.169) na equacao (1V.123)

(fcp,n - fMl,l,n ) HEy,, = kil,n '([EAn ]_ By o, — 1O 0. ) [Ml ]+ f2,1,n 1O 0.0 (IV.170)

e isola-se os termos correspondentes a R, ,

(ch,n - fMl,l,n + kil,n ’ [Ml ]) IUPO,O.n = kil,n ’ [EAn ] [Ml ]+ (fZ,l,n - kil,n : [Ml ]) /UQo,o,n (IV-1 71 )

Para finalizar a equagdo acima, € necessario calcular uQ,,. Logo,

substituindo a equacdo (IV.169) na equacado (IV.124) e fazendo as devidas
simplificacoes,

kiZ,n ' [EAn ] [Mz ] + ( 20 kiZ,n ' [Mz ]) :UPO,O.n (IV'1 72)
ch,n - fMZ,Z,n + kiZ,n ’ [Mz]

/uQ0,0.n =

Substituindo a equacgao (IV.172) na equacgao (IV.171),

(ch,n - fMl,l,n + kil,n ) [Ml ]) :“Po,o.n = kil,n ’ [EAn]' [Ml ]+ (IV-1 73)

kiZ,n ) [EAn ] [Mz ]+ (fl,z,n - kiZ,n : [Mz ]) luPO,On
+(f2,l,n _kil,n [Ml]) f —f Tk [M ]
cQ,n M2,2,n i2,n 2

Fazendo os agrupamentos e os cancelamentos possiveis, e isolando uF,
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ki - [EAL M) (g = i + K ML)+ (IV.174)
P, = ((fZ,l,n _kil,n '[Ml ]) kiZ,n '[EAn]' [Mz] J
no (fCP,n _fMl,l,n + kil,n '[Ml ]) (ch,n _fMZ,Z,n + ki2,n '[Mz ])_
[_ (f2,1,n _kil,n '[Ml ])( 1,2,n _kiZ,n ‘[Mz ]) J

Analogamente para Q,

ki AL M1 = S+ [+ (IV.175)
7o) _ (( 1,2,n _kiZ,n '[Mz ])'kil,n '[EAn]'[Ml] j .
o (ch,n _fmz,z,n + kiZ,n ‘[Mz ]) (ch,n _fml,l,n + kil,n '[Ml ])_
£_ (fl,z,n - ki2,n ’ [Mz ]) (fZ,l,n - kil,n ’ [Ml ]) ]

Caso néo fosse valida a QSSA, os momentos deveriam ser calculados
através de um balango de massa envolvendo o termo de geragdo. Para cada
momento de interesse, os somatoérios devem ser desenvolvidos assim como foi
feito nesta segcdo e a concentracdo do catalisador ativo também deve ser

substituida pela concentragcédo da espécie ativa.

IV.7 Conclusao

Neste capitulo foram estruturadas as equacbes matematicas que
representam os balangos de massa e de energia dos reatores CSTR e PFR e do

misturador, além das taxas de reagao do processo de polimerizagdo em estudo.

Unindo estas equagdes com o modelo cinético apresentado no Capitulo IlI,
inicia-se entdo o trabalho com o sistema computacional com o qual seréo

realizadas as simulagoes.

No préximo capitulo, sdo realizadas as estimacdes de pardmetros, passo

importante para uma validagao confiavel do modelo.
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CAPITULO V - Estimacio de parametros

V.1 Introdugao

Um processo quimico complexo descrito adequadamente por um modelo
consiste em um conjunto de equagdes algébricas e diferenciais. As equacgdes
resultantes sao fungbes de variaveis operacionais, variaveis de projeto e de
parametros, podendo, muitas vezes, ser nao-lineares, devendo ser resolvidas

numericamente.

Os parametros sao aqui estimados utilizando dados de operagao industrial
disponibilizados pela Politeno S.A. No processo da empresa sao utilizados dois
tipos de catalisadores, STD (standard — padrao) que opera no reator tubular (PFR)
e HTC (Heat Treated Catalyst — Catalisador Tratado Termicamente), que opera no
reator agitado (CSTR).

Embirugu (1998) estudou o mesmo sistema de reagdo aqui abordado,
estimando os parametros cinéticos para o catalisador STD, quando o mesmo era
utilizado tanto na operagdo do modo tubular quanto do modo agitado, e obteve
dados bastante diversificados para fazer uma boa estimagcdo dos parametros

cinéticos.

Pontes (2005) mostrou que nas condicbes de operagdo da Politeno
naquele ano, o catalisador STD é utilizado quase que exclusivamente no modo
PFR, ndo obtendo heterogeneidade suficiente para estimagao de parametros nos
dados de operacéo coletados para o catalisador STD. Portanto, esses dados nao
foram utilizados na estimacdo de parametros sendo apenas utilizados na

validacao do modelo.

Ao contrario do catalisador tipo STD, o catalisador HTC no trabalho de
Pontes (2005) eram bastante heterogéneos, podendo abranger diferentes
condi¢cbes de operagdo com base no reator agitado. Deste modo, esses dados

foram utilizados pois poderiam conduzir a uma boa estimacao de parametros.
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Como o problema de estimagao de parametros corresponde a um problema
de otimizagéo, foi utilizada a biblioteca NAG (Numerical Algorithms Group — Grupo
de Algoritmos Numeéricos), baseada em SQP (Successive Quadratic Programming

— Programacao Quadratica Sucessiva), para resolugdo numeérica.

V.2 Propriedades Fisicas

As equacbes para as propriedades fisicas envolvidas no modelo —
densidade, calor especifico e viscosidade — foram apresentadas no capitulo IV. Na
presente unidade s&do apresentadas as correlagdbes para o calculo dessas

propriedades.

Densidade

As correlacbes aqui apresentadas para densidade, foram obtidas por

Embirugu (1998) a partir de dados experimentais.

Eteno

p=-0,77773-T + 280,79 . (V.1)
Ciclohexano

p=-1,2374-T +853,84. (V.2)
Polimero fundido

p=-0,40191-T + 841,55 . (V.3)



Sendo T a temperatura em °C.

Calor Especifico

As capacidades calorificas para eteno, ciclohexano e polimero fundido
foram também estimadas por Embirugu (1998) a partir de dados experimentais de
capacidade calorifica versus temperatura, considerando uma dependéncia com a
temperatura segundo a equacéo (V.4). Foi observado por ele que uma unica
capacidade calorifica da mistura poderia ser considerada sem grandes perdas, o
que traz uma simplificagdo de grande utilidade para o modelo, ja que reduz o

numero de parametros a serem estimados sem acarretar problemas.

Cp=A,-T*+ 4, -T+A4,. (V.4)

As constantes para a equagao acima seréo reestimadas juntamente com os
outros parametros do modelo, a partir de dados do processo, devido a sua grande

importancia (esta diretamente ligada as temperaturas de reacgéao).

MI em fungéo do Peso Molecular Massico Médio

A partir das analises de GPC (Gas Phase Chromatography — Cromatografia
em Fase Gasosa) disponibilizadas pela Politeno foi possivel obter uma correlagéao
entre o Ml e o peso molecular massico médio para as diferentes resinas
produzidas pela empresa. A equacao (V.5) é de ajuste e na figura V.1 é mostrado

o grafico que correlaciona as duas variaveis.
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MI =1.0254-10" (a1, ) """ (V-5)

100 5
€ 10 -
£ .
e 1
@ l
= 1

0,1 ‘

10000 100000 1000000
Peso Molecular

Figura V.1: M| versus Peso Molecular Massico Médio

Como se pode observar, as constantes apresentam boa concordancia com

os valores estimados por Embirugu (1998), de modo que sera adotada a

correlagao apresentada na equacgao (V.5).

Viscosidade em fungdo do M|

A viscosidade do polimero é determinante da viscosidade do meio pois

estdo diretamente relacionadas. Além disso, a viscosidade do polimero

correlaciona-se bem com seu peso molecular ponderal médio (M .), através de
uma funcdo de poténcia, para pesos moleculares acima de um valor minimo,

podendo a viscosidade do meio ser entdo expressa pela equacéo (V.6).

M., (V-6)
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Diferencial de Pressao

Neste ponto € utilizado um modelo simplificado para a queda de pressao,
seguindo os estudos de Embirugu (1998), que considera que a perda de carga é
proporcional ao quadrado da vazao volumétrica e proporcional a viscosidade do
polimero, ja que a contribuicdo do solvente para a queda de pressao € muito
pequena em relacdo a do polimero. A expressao por ele proposta, esta associada

a definigdo da equagao (V.6), e pode ser observada na equacgéo (V.7).

AP=qa-MI? -W?. (V.7)

As constantes o« e £ podem ser estimadas linearizando-se a equagao
(V.7), conforme equacgéo (V.8), e usando dados experimentais de MI, Wu e AP.

V.8
log(MI)=A4- log(%J +B. v-8)

V.3 Formulagao do Problema

Um problema de estimacdo é na verdade um problema de otimizagcdo que
visa determinar os parametros da reagao tais que se obtenha o minimo de erro
entre a resposta experimental e a resposta do modelo. A fung&o objetivo Fop para
uma dada variavel de saida y e um dado parametro p pode ser matematicamente
expresso pela equagao (V.9).

Fob/' = mln(y - ym )2 " (Vg)
’ p

Podemos observar na Figura V.2 a seguir — na qual u representa as
variaveis de entrada, y variaveis de saida do processo real, y,, variaveis de saida

calculadas pelo modelo, p; parametros estimados (variaveis de decisao), px outros
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parametros ja conhecidos do modelo e p; os parametros do processo real — um

fluxograma que representa a estimagéo de parametros.

A partir de uma mesma entrada para o modelo e para o processo, usando
um chute inicial para os parametros a serem estimados (p;), 0 modelo calcula as
saidas yn,. O otimizador, entdo, compara as saidas do modelo com as saidas do
processo (y), alterando o valor das variaveis de decisdo ordenadamente, até que
se encontre um erro minimo entre essas medidas. Os parametros calculados que

minimizem esse erro sao ditos 6timos.

u | -
pi N "|  Processo
| real
A
otimizador [—»
A\ 4
Px Modelo
-| Matematico
A v
pbi
pi

A

Figura V.2: Estrutura do problema de estimacgéo.

Quando se trabalha com dados dinédmicos, ou seja, com as respostas do
processo em fungédo do tempo, é desejavel que se minimize o erro para todos os
pontos no tempo, de modo que a equacdo (V.9) deve ser reescrita, como €

mostrado na equacéo (V.10) abaixo, sendo n,; 0 numero de pontos experimentais.

o (V.10)
Fabj :ITEHZ(J}, _ym,i)z "
i=1
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Considerando que todo procedimento experimental esta associado a um
erro ou imprecisdo, em geral variavel, e, que algumas variaveis podem ter
diferentes importancias em um processo, € razoavel assumir um peso para 0s
dados, diferenciando assim, seu grau de importancia no processo. Sendo assim, a
equagao (V.10) pode ser modificada para a equagao (V.11), em que u é a
incerteza associada a medida e w o0 seu peso.

npt 2 (V.11)
F, —mmZ( ym’} :

Como nao ha informagdes sobre os erros de medigdes dos dados

industriais, foram atribuidos valores unitarios aos pesos e incertezas.

Para representar os np parametros a serem estimados utiliza-se a notacao
vetorial P, de modo que a equagao (V.11) deve ser reescrita conforme a equagao
(V.12):

. & yi_ym,i ’ . < yi_ymi ’ (V12)
F,; = min Z wl.-u— :m;nz wl.-u—’ .

Como para este modelo espera-se minimizar o erro de mais de uma
resposta do processo, a equagao (V.12) é adaptada para que contemple esta
estimagao multi-resposta, como mostra a equagéo (V.13), em que nv € o numero

de variaveis de saida.

nv Pl 2 (V13)
ym i,j
y=min$ S, e
J=1i=1 uz,j

Ainda, existem varios conjuntos de dados com as informagdes dindmicas do
processo e sendo assim, a fungdo objetivo acima pode ser vista como
representativa de apenas um conjunto de dados, e a equacgéo (V.14), para varios
conjuntos de dados, sendo nc € o numero de conjuntos de dados.
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s 2 (V.14)

Podem existir algumas restricdes para algumas variaveis de saida do
modelo. Deste modo, o problema de otimizagdo deve envolver restricdes, que
podem ser de igualdade ou de desigualdade, lineares ou né&o-lineares.
Matematicamente, o problema de estimacdo pode ser escrito como mostra a
equacao (V.15) abaixo, na qual n,; € n,y Sdo 0s numeros de restricdes de igualdade

e de desigualdade, respectivamente.

2
ne  nve Pl Vi = Vi (V15)
Fu=min) > > |w (Zhik ik
o — T gk

k=1 j=1 i=1 U; ik

s.a.:.
fi(P’ym,i,j,k):O i.zl’nri
g (P, qul.qj,k) <0 i=1ln,

Utilizando a notacédo vetorial F e G para representar f e g, tem-se a

equagao:
e, @ " [ (V.16)
F . =min i,j.k m,i, j,k
obj i,j.k
P
k=1 j=1 i=l u”k
s.a.:
F(Paym,i,j,k) :0

G(P,Y,y54) <0

V.3.1 Erros Relativos

Embirugu (1998) considera que do ponto de vista numérico, ao se
considerar os erros relativos, o problema se torna menos rigido e mais estavel
numericamente. Como algumas variaveis na fungao objetivo podem ter diferentes
ordens de grandeza de igual importancia, o erro total calculado pode ficar
mascarado (considerando todas as variaveis). Além disso, os pesos foram
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considerados todos unitarios. Sendo assim, é importante considerar os erros
relativos, para que as influéncias das diferentes variaveis na fung&o objetivo sejam
equivalentes. Logo, a fungao objetivo deve ser modificada, conforme a equagéao
(V.A7):

2
nc mvg "Pik( oy Vo=V, (V17)
; i,j.k i,j.k m,i,j .k
F,,; =min - '
Pooaim U Yijk
s.a.
F(P,y,,;:)=0

G(P,Y,y54) <0

V.4 Variaveis de Saida e Fungao Objetivo

O modelo deve ser capaz de descrever adequadamente respostas como
variaveis de producao do polimero, suas propriedades e variaveis operacionais,
por isso essas variaveis devem estar na fungcado objetivo. Primeiramente, as
variaveis operacionais a ser consideradas sdo a queda de pressdo no sistema
(AP) e as temperaturas ao longo da reacdo (T4, Tt, Tn, Ts), indicadas na figura
V.3. Dentre as variaveis de produgao, estdo a conversao (x) e a taxa de produgao
(W,). Dentre as propriedades fisicas, estdo as correspondentes ao polimero —
densidade (p ), Ml e SE — e as correspondentes a mistura — viscosidade (x) e o
calor especifico (Cp).

Observando as temperaturas dos dados, nota-se que as medigcbes de
temperatura ao longo do reator PFR e internas do CSTR ndo sao confiaveis,
portanto, a opcao foi considerar apenas as temperaturas de saida do PFR, a da

base do CSTR e a de saida do CSTR. Pode-se observar estes pontos em questao
também na figura V.3.
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Monomero
Co-monomero

H2 ‘ Tnr Produto

Solvente PERtrim )
Ty
Ty
PFR (#3) 22—
A Tl
T CSTR (#1)

il
R R

CA CO-CAT

Figura V.3: Esquema do processo de reagao.

Para o modo de reacdo em que apenas o CSTR é usado, a temperatura de
saida do PFR n&o tem importancia, ja que ndo ha reacdo neste reator. Logo, é
possivel escrever dois vetores diferentes com as variaveis de saida, um para o
modo de reagcdo CSTR, outro para o modo PFR, como mostram as equacgoes
(V.18) e (V.19), respectivamente. Os subscritos 1, T, nr e s representam a base do
CSTR, a saida do reator tubular, o numero de zonas do CSTR e a saida do

trimmer (reator tubular posterior), respectivamente.

YA=[AP T, T, T. x MI SE p u Cp], (V.18)

YT=[AP T, T, T. x MI SE p u Cp]. (V.19)

N

Pela equagdo (V.20) pode-se acompanhar a relacdo entre a taxa de
producdo e a conversdo, sendo W, a vazdo massica de eteno que entra no
sistema de reagdo. Como ja era esperado, a partir da medigdo de converséo, a
taxa de produgao calculada pela equagao (V.20) ndo € exatamente igual a sua

medicao no processo. Por este motivo, a taxa de producgao foi incluida no vetor de
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respostas, esperando-se que o0 modelo descreva as duas variaveis

satisfatoriamente.

W o=x-W,. (V.20)

Embora o sistema seja adiabatico, a temperatura € mantida de modo a
observar os erros comumente associados as medidas industriais. A densidade do
polimero também é mantida no vetor de resposta mesmo sendo obtida através de
SE e MI por causa dos possiveis erros de medicdo das mesmas. Ja a queda de
pressao, que é expressa por Ml, e a taxa de conversao sdo desconsideradas, pois
0s parametros associados ja se encontram no vetor. Finalmente, o vetor com as

respostas € dado pelas equacgdes (V.21) e (V.22).
YA=[T, T, T, x W, MI SE p u Cpl, (V.21)

Yr=[r, 1, T, x W, MI SE p u Cpl. (V.22)

V.4.1 Sincronia dos Dados

Como se trata de um modelo dinamico, € necessario que os dados estejam
em perfeita sincronia para a estimacéo dos parametros, mais precisamente, para o

calculo dos erros entre as respostas do modelo e os dados experimentais.

Para alcancar a sintonia desejada foi realizada uma interpolagédo dos dados
afim de se obter os resultados do modelo em um instante de tempo totalmente

coincidente com o experimento. A equacao (V.23) mostra essa interpolagao.

y) =y, (V.23)
P G ) S L ) B S . .
y,(i+1)= D=0 [t,G+D)—t,(i+D]+y, G+ i=1npt.

Apos a interpolagao, nota-se que ocorre um atraso entre as medig¢des e por
isso as propriedades foram recuadas no tempo, o que significa dizer que os

primeiros dados experimentais de propriedades foram desprezados. Para eliminar
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os efeitos iniciais, devem ser desprezados na estimagao os pontos cujos tempos
sejam anteriores ao do estado estacionario (o tempo calculado para o processo
alcancar o estado estacionario é de aproximadamente 10 minutos). Além disso, as
condi¢cbes de entrada destes pontos para o0 modelo devem ser iguais, permitindo

assim que o processo alcance o estado estacionario.

V.5 Parametros Estimados

Outra questao que surge nos problemas de estimagéo além da defini¢do da
funcdo objetivo € a determinagdo de quais as variaveis de decisdo ou o0s
parametros devem ser estimados. A Tabela V.1 abaixo lista essas variaveis para o

caso em estudo.

Ha uma constante cinética (k) para cada reacdo considerada como ja
mostrado no esquema cinético apresentado no Capitulo lll. Usando a lei de
Arrhenius para o calculo dessas constantes, mostrada na equagéao (V.24), tém-se
dois parametros a serem estimados para cada reacgao: o fator de frequéncia (A) e

a energia de ativacéao (E).

Tabela V.1 Variaveis de Decisao

Constantes Cinéticas Propriedades

A E, Do a (SE)
A, E, Dgr /S (SE)
Ag Eq Drot 7 (SE)
A E A,(Cp) a( p)
A E A/(Cp) Alp)
A E Ao(Cp) 7(0!)
Am Ew a(viscosidade)

At Eim b(viscosidade)

A Es

Avcc Efec
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b 4. ol Far) (V.24)

Como os parametros cinéticos s&do muito sensiveis a mudangas na
condigdo de reacdo, devem necessariamente ser estimados, pois sdo especificos
para cada reacao. Do mesmo modo, os parametros de mistura, constantes fisicas
para calculo do SE, densidade do polimero e calor especifico da mistura também
foram estimadas de modo a realizar um ajuste adequado para as novas condigdes
de operagdo. Embirugu (1998) estimou esses parametros para o0 mesmo sistema
em estudo, apesar das condicdes de operacdo um pouco diferentes das atuais,
portanto, os pardmetros aqui estimados ndo podem ser muito diferentes dos

valores por ele calculado.

V.6 Normalizagao das Variaveis de Decisao

Em problemas de colocagdo ortogonal a normalizagédo é obrigatoria para
garantir a ortogonalidade das fungbes. Este procedimento evita problemas
causados por diferentes ordens de grandeza entre as variaveis, além de tornar o

modelo mais robusto numericamente.
Na equacgao (V.25) é mostrada a normalizagado e a desnormalizagdo de um
parametro p, entre 0 e 1, em que py € 0 pardmetro normalizado € Pmax € Pmin SE0

0s valores maximo e minimo do parametro p.

_ (p=pui) (V.25)

pN_( <:>p:pN.(pmax_pmin)—}_pmin'
pmax _pmin)

V.7 Restricoes do modelo de Otimizagao

As restricbes para normalizacdo foram dadas na secado anterior (pmax=1 €
Pmin=0). Para os parametros cinéticos, segundo Embirucu (1998), sabe-se que o

fendbmeno do aumento da temperatura de alimentagao pode diminuir a conversao.
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Isso se deve ao fato de que a energia de ativagédo para a reagao de desativagao &

maior do que a da propagacgao. Logo,

E,>E,. (v.27)

Também baseando-se no trabalho de Embirugu (1998), que considerou que
as energias de ativacao e os fatores de frequéncia das reagdes de iniciagdo e
propagacao sao iguais, como mostra a equacgao (V.28). De modo similar, as
constantes da desativacdo e da terminagcdo espontdnea também foram
consideradas iguais, como mostra a equacgao (V.29). Além disso, as energias de
ativacdo de terminagdo também s&o consideradas todas iguais, como sugere a

equacao (V.30)

A, =4, (V.28)
E,=E,
A=A, (V.29)
E =E,,

E, =E =E,. (V.30)

Em algumas estimacdes, foi observado que a temperatura de saida do
CSTR era menor que a da base, fendmeno que néo é possivel, ja que a reagao
que ocorre nesse reator adiabatico € exotérmica. Isso levou a necessidade de se

introduzir uma nova restricdo, ndo-linear, dada pela equagéao (V.31).

T >T,. (V.31)

De acordo com Kim e Choi (1991), as energias de ativagao das reagdes de

transferéncia sao todas iguais, a exceg¢ao da transferéncia espontanea.

Ew=E,=Eq (V.32)

fm
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A Tabela V.2 abaixo resume quais os parametros a serem estimados apos

as restricdes de igualdade.

Tabela V.2. Variaveis de Decisdo apos as restrigdes de igualdade

Constantes Cinéticas Propriedades
A, E, Do o(SE)
Aq = Dst B(SE)
Am = Drot Y(SE)
As = A2(Cp) a(p)
At Aim A1(Cp) B(p)
Atm Ao(Cp) v(p)
Atcc a(viscosidade) | b(viscosidade)

Como o numero de variaveis a serem estimadas continuou elevado mesmo

com a imposigao das restricoes de igualdade realizou-se um planejamento fatorial

de Placket Burman com o objetivo de eliminar parametros que ndo apresentassem

efeitos estatisticamente significativos sobre as respostas consideradas na fungéo

objetivo. Foram entdo desconsiderados os fatores de freqliéncia das reagdes de

transferéncia com o monémero e com o organometdlico e das reagbes de

terminagcdo com o hidrogénio e com o mondémero. A Tabela V.3 a seguir mostra os

parametros realmente estimados.

Tabela V.3. Parametros Estimados

Constantes Cinéticas Propriedades

A, = Do o(SE)

Aq Eq Dst B(SE)

At Em Drot 7(SE)

At Ef Az(Cp) a(p)
A1(Cp) B(p)
Ao(Cp) v(p)

a(viscosidade) | b(viscosidade)
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V.8 Valores para os parametros estimados

Os parametros foram estimados utilizando-se primeiramente as variaveis de

producdo e em seguida, todas as variaveis, com exceg¢ao das constantes fisicas

do SE, estimadas em uma terceira etapa,

nao apresentando diferengas

significativas, de modo que as constantes apresentadas na Tabela V.4 abaixo

correspondem aos resultados da segunda estimacao.

Tabela V.4. Resultado da estimagao de parametros: constantes cinéticas

Fator de Arrhenius Energia de Ativacéo
kJ/mol

Ap 2.6962e+02 | Ep 1.1582e+04
Ai 2.6962e+02 | Ei 1.1582e+04
Ad 2.9932e+01 | Ed 2.7013e+04
At 2.9932e+01 | Et 2.7013e+04
Ath 8.7109e-02 | Eth 2.7013e+04
Ate 6.6522e-06 | Ete 2.7013e+04
Afh 3.4676e+01 | Efh 1.3536e+04
Afe 1.3555e-02 | Efe 1.3536e+04
Af 8.9286e+04 | Ef 4.4047e+04
Afl 2.6252e-02 | Efl 1.3536e+04

Na tabela V.5 s&o apresentados os resultados da estimagdo para as

constantes fisicas.
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Tabela V.5. Resultado da estimagcao de parametros: constantes fisicas

Propriedades do meio Propriedades do
polimero
Do 3.2000e-01 | « (SE) | 8.7280e-01
Dsf 2.9782e-03 | S(SE) | -4.8000e-
02

Drot 2.0233e-03 | y(SE) 1.1300e-02

A2(Cp) -7.8748e-02 | a (p) 0.9373e+00

A1(Cp) 7.6037e+01 | B (p) 0.5341e-02

AO(Cp) - 7y (p) 1.0336e-02
1.5070e+04

a(viscosidade) | 2.5617e-05

b(viscosidade) | 1.5199e+00

V.9 Conclusao

Encerra-se este capitulo com os resultados da estimacdo de parametros
mostrando-se coerentes. No proximo capitulo é realizada a validagdao do modelo
utilizando diferentes resinas e diferentes conjuntos de dados de operagéo.
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CAPITULO VI - Validacao do Modelo

V1.1 Introducao

ApOs a estimacgéo de parametros, rumo a finalizagéo do trabalho, inicia-se a
validagdo do modelo.

V1.2 Validagao

No capitulo V foram estimadas as constantes, que ser&o utilizadas neste
capitulo para avaliar a qualidade do ajuste do modelo. Dos conjuntos de dados
utilizados na estimagcao dessas constantes, os resultados de dois sdo mostrados
nos graficos entre as Figuras VI.1 e VI.8.

As curvas mostram os dados experimentais, a resposta prevista pelo
modelo e o desvio relativo, além da curva da resposta prevista pelo modelo
original, calculada com base nas constantes usadas como condi¢ao inicial da
estimacao (constantes do catalisador STD).

Além dos conjuntos de dados utilizados na estimagéo de parédmetros, foram
utilizados outros conjuntos de forma a avaliar a capacidade do modelo em outras
condi¢gdes operacionais. Os resultados obtidos por tais conjuntos de dados sao
mostrados nos graficos entre as Figuras VI.9 e VI.16.

A tabela V1.1 traz as legendas utilizadas para os graficos.

Tabela VI.1: Legendas para os graficos das Figuras Vi.1 a V.16

exp Dados experimentais

mod Resposta do modelo ajustado

mod_orig Resposta do modelo original

desvio Desvio relativo entre o valor experimental e o valor do modelo
ajustado
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Pelos seis primeiros graficos (Figura VI. 1, Figura VI. 2 e Figura VI. 3)

pode-se observar que a temperatura ao longo do reator CSTR antes do ajuste dos

parametros indicava um erro grande em relagado aos dados experimentais. Com a

estimacdo dos parametros esse desvio foi reduzido, aproximando a resposta do

modelo aos dados experimentais, como se desejava.

Antes do Ajuste Depois do Ajuste
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Figura VI. 1: Temperatura da base do CSTR
Antes do Ajuste Depois do Ajuste
1,0 100 1,0 100
09 1 +8 09 + 80
08 160 08 + 60
E o7 t40 Eo7] + 40
8 8 e e e 00000000 000000000000 s ottt
206 - +20 206 120
2 )
405 +0 Bos5 1o
g g g g
§ 041 « Tnzexp ST g 0.4 4 « Tnzexp ST
—_ ] o — =
E 03 Tnz mod . 214 £o34 Tnz mod . g1l
- - Tnz mod_orig = 2 - Tnz mod_orlg g
0,2 « desvio 2160 02 + desvio S 160
B B
014 T +-80 014 e ST e “ 180
0,0 T T T T T T T -100 0,0 T T T T T T T -100
0,1 0,2 0,3 04 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 0,1 0,2 0,3 04 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9
Tempo (s) Tempo (s)

Figura VI. 2: Temperatura de topo do CSTR
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Antes do Ajuste
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Figura VI. 3: Temperatura de saida do CSTR
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Durante a coleta de dados experimentais, € possivel observar uma

tendéncia de aumento da temperatura na saida do CSTR (Pontes, 2005), como

pode-se notar na Figura VI. 3. Conclui-se que o modelo foi capaz de prever essa

tendéncia, demonstrando seu carater dinamico.
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Figura VI. 4: Conversao no final do reator tubular posterior

100

T 80

+ 60

140

T 20

120

1 -40

1 -60

1 -80

-100

93



Antes do Ajuste Depois do Ajuste
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Figura VI. 5: Taxa de Produgéao no final do reator tubular posterior

O potencial do modelo ajustado pode ser visualizado na Figura VI.2 acima,
prevendo tendéncias de processo e comprovando o progresso alcangado pelo
ajuste dos parametros.

Nas Figuras V1.3, V.4 e VI.5 visualiza-se os resultados referentes as
propriedades do polimero e observa-se um menor niumero de pontos nos graficos.
As amostras para medi¢cao das propriedades em laboratoério sdo coletadas ao final
de todo o processo de polimerizagdo, gerando uma defasagem de tempo em
relacdo ao tempo de reacao. Por este motivo, os dados de propriedades coletados
sao recuados no tempo, de modo que os pontos iniciais sdo descartados, como
citado no capitulo V.

O comportamento do Ml (Melt Index — indice de fluidez), do SE (Stress
Exponent — grau de comportamento ndo-newtoneano) e da densidade é mostrado

nos graficos das Figuras VI.6, V1.7 e VI.8, apresentando também um bom ajuste
com o modelo.
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indice de Fluidez - MI (adm.)

Exponente de Tenséo - SE (adm.)
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Antes do Ajuste Depois do Ajuste
10 100 1,0 100
0,9 - + 80 09 + 80
084 | SEexp 1 60 084 | * SEexp 1 60
— SE mod _E — SE mod
0,7 4 - SE mod_orig T 40 80,74 - SE mod_orig T 40
+ desvio u + desvio
06 - 120 .06 | +20
8
- R R R R R R R R R R R 10 §0y5, 9000000000000 00000000000000 40
a o
@ L ®
04 4 <120 404 2 120
) 2 )
@ < 2
03 g 140 g 03 g 1 40
e < 3 T T T T T T s e s s s s eses i i s ee e <
0,2 S +-60 o2 S 460
& S
0,11 +-80 0,11 + -80
0,0 , , , , , -100 0,0 , , , , , -100
0,10 0,15 0,20 0,25 0,30 0,35 0,40 0,10 0,15 0,20 0,25 0,30 0,35 0,40
Tempo (s) Tempo (s)

Figura VI. 7: SE
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Antes do Ajuste Depois do Ajuste
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Figura VI. 8: Densidade

Como explicitado anteriormente, as Figuras VI.9 a VI.16 mostram

resultados obtidos para conjuntos de dados que n&o foram utilizados na estimagao

de parametros.

Do mesmo modo, como nas Figuras VI.1, VI.2 e VI.3, pode-se observar

nas Figuras VI.9, VI.10 e VI.11 que as temperaturas do reator CSTR calculadas

pelo modelo ajustado também seguem a tendéncia observada experimentalmente,

além de apresentarem desvios muito pequenos.
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Figura VI. 9: Temperatura da base do CSTR.
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Temperatura de topo (adm.)

Temperatura de saida (adm.)
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Figura VI. 10: Temperatura de topo do CSTR
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Figura VI. 11: Temperatura da saida do CSTR
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Figura VI. 12: Conversao no final do reator tubular posterior
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Figura VI. 13: Taxa de Producao no final do reator tubular posterior
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Pode-se observar dos graficos acima que o modelo tem um bom ajuste a

partir das constantes estimadas, conseguindo prever tendéncias (mudanga do

nivel de operagdo em um mesmo conjunto de dados) e diferentes condi¢cbes de

operagao. A Figura VI. 9, por exemplo, apesar de ndo contemplar uma tendéncia,

mostra diferentes condicbes de temperatura que o modelo foi capaz de prever.

Mesmo com erros um pouco maiores para o Ml na Figura VI. 14, nota-se que o

modelo tenta acompanhar a mudanca de nivel da propriedade.

V1.3 Conclusao

De acordo com as estimacdo dos parametros no Capitulo V e com os

resultados apresentados para os diferentes conjuntos no capitulo presente pode-

se concluir que o modelo apresenta um bom ajuste, e conseguindo prever

tendéncias e operar sob diferentes condicdes de operagao.
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Capitulo VIl — Modelo com micromistura
VIl.1 Introducao

Um dos principais critérios para boas aplicagdes do polietileno de baixa
densidade (LDPE - Low Density PolyEthylene) e do copolimero é sua
uniformidade. Essa propriedade depende principalmente da DPM (Distribuicdo do
Peso Molecular) das cadeias poliméricas do produto final. O indice de
polidispersidade, que relaciona o peso médio e o peso molecular médio, € uma
medida da largura da distribuicdo do peso molecular. Baixos valores para o indice
de polidispersidade representam um polimero bem fracionado, ou seja, apresenta

uma boa uniformidade do polimero como produto final.

Estudos desenvolvidos por Kallapure e Fox (1999) mostram que a mistura
ndao adequada de iniciadores e monémero reduz a conversdao de mondémero e
aumenta o indice de polidispersidade. Naquele trabalho, nota-se também que

efeitos de mistura podem causar pontos quentes e afetar a estabilidade do reator.

Baseando-se nessas consideracdes, conclui-se extremamente necessaria a
realizacao de estudos sobre o efeito da micromistura (mistura de nivel molecular)
em reagdes de polimerizagao de eteno, afim de aumentar a qualidade do produto

final.

Além disso, uma mistura pouco uniforme propicia a formacdo de sitios
quentes que contribuem para a decomposicdo do etileno e podem induzir aos
descontrole da temperatura do reator.

Kolhapure e Fox (1999) desenvolveram um modelo para um reator tubular
de polimerizacdo de LDPE, via radicais livres, para analisar os efeitos de
micromistura e € com base neste modelo, que apresenta-se no topico VII.2,

algumas consideragdes sobre esse processo.

VIl.2 Modelo com micromistura

Reatores tubulares sdo responsaveis pela metade da producdo de LPDE e
sao de interesse especial pelas industrias por sua simplicidade e seu custo de

operacao relativamente baixo.
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A modelagem e a precisdo da simulagdo da performance desse tipo de
reator € particularmente complicada, uma vez que envolve a simulacdo de varios
processos fisicos e suas interagées com fluxos turbulentos em seu segmento,
resultando uma cinética complicada. Além de ser a parte de mais dificil
quantificagcao, ainda impde severas restricdes na simulagado dos fluxos por causa

das limitagbes dos recursos computacionais. (Fox, 1996).

Uma mistura carente em algumas areas de reagao cria ambientes distintos
no reator com diferentes concentragdes, as quais podem resultar em razdes de
reagcao de polimerizagdo completamente diferentes originando sitios aquecidos,
podendo afetar a produtividade do reator e a qualidade do produto. (Tsai and Fox,
1996; Zhang et al., 1996).

Além disso, sitios podem causar uma grande variagao de temperatura local,
0 que inicia a decomposigcao do etileno e eventualmente leva ao descontrole da
temperatura do reator (Zhang et al., 1996).

Um reator tubular para polimerizagao de LPDE é tipicamente separado em

trés zonas:

- zona de pré-aquecimento: usada para aumentar a temperatura do

mondmero até a temperatura necessaria para o inicio da reagao;

- zona de reagao: € injetada uma pequena quantidade de iniciador no
comego dessa zona, onde assume o completo desenvolvimento de fluxo
turbulento. Este € assumido como nao afetado pelo fluxo e pela temperatura do
relativamente pequeno iniciador injetado na primeira zona, além disso, s&o
colocados outros pontos para injegao de iniciador ao longo do reator a fim de se
tomar vantagem das diferentes zonas ao longo do mesmo e consequentemente

aumentar o seu rendimento;

- zona de esfriamento: € a zona em que ocorre queda da temperatura e

obtém-se entdo o produto final.
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Tendéncias mais recentes a respeito desse tipo de modelagem mostram a
combinagdo dos modelos de micromisturas Lagrangeanos e o modelo CDF
(Computational Fluid Dinamics — Fluido Dindmica Computacional) Eulerianos, os
quais oferecem uma descricdo de micromistura com fluxo de reacgao turbulenta,
significativamente mais poderosa e uma boa aproximagédo. (Fox, 1998). O modelo
Lagrangeano ignora a distribuicdo espacial de concentragcédo e o Euleriano € muito

pesado no quesito computacional.

No trabalho de Kolhapure e Fox (1999) & aplicado um modelo CDF de
micromistura multi-ambiente na zona de reacdo para estudar o efeito que uma
mistura pobre entre o iniciador e 0 monémero pode causar. O conceito para esses
ambientes é explicado na figura VII.1 usando a representagdo esquematica para

um reator tubular.

Um fluxo turbulento contendo monémero (M) puro, alimenta o final da zona
de pré-aquecimento, ponto em que o iniciador (/) é injetado numa area pequena, e
consequentemente se mistura ao monémero. O ambiente 1 representa o escalar
em que o mondémero € o iniciador estao inicialmente se misturando, e no ambiente
4, essa mistura ainda nao comecgou a ocorrer. Assim que esses ambientes vao se
movendo ao longo do reator, vao diminuindo de tamanho e gerando outros como

os ambientes 2 e 3, que apresentam grau de interagdo ainda maior.

Ambiente 1
Ambiente 3
Mistura perfeita

entre as espécies

Ambiente 4

Ambiente 2
Figura VII.1: Representacao esquematica de ambientes ao longo de

um reator tubular para LPDE.
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O volume de controle para o escalar S no ambiente n & definido por

s = p (VIL1)

Sendo p, a fragdo de volume no ambiente n e 4" a entalpia do ambiente n.

As equacgdes para o modelo de micromistura multi-ambientes sdo dadas em
termo do balanco das equacgdes para a fracdo de volume e o volume de controle.

Na forma adimensional, as equag¢des do modelo sdo dadas por:

8 . 0 o VII.2
o +(u.) P _ O [F;' p"]+G§(p), (Vi)

ot oz" oz"

g (VI1.3)

R j + M. (ps” )+ p, - SO (9").

oS® . 3 o
) =+
ot 0z Oz

Sendo os pardmetros adimensionais dados na tabela VII.1.

Tabela VII.1: Parametros adimensionais

x Z «
z =— t =—
Lu TM
(u_) = 8165 Iy =0129
G: = Tu Gl’l M:C(n) = TltMlin)
Se =754

A forma geral para as fungdes de micromistura G,(p) e M (p,s(”)) é dada

em termos do fluxo provavel r, fora do ambiente n. Baseado na interagéo entre os
quatro ambientes durante a mistura, as fungdes de micromistura sdo expressas

como.
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G, =-n (VIL.4)

G,=rn—-r +r (VI1.5)
G, =r,—nr+r, (VIL.B)
G, =-r, (VIL.7)
M =-r-¢; (VI1.8)
M® =p 60 —r 6P 41, - g (VI1.9)
MO =r, -8 —r, ¢ +r, - g (VI1.10)
M® =—p, . g® (VII.11)

com
n=2y-(l-p,) p, (VI.12)
r,=2y-p, (VI1.13)
ry =2y p; (VIL.14)
r,=2y-(1-p,) p, (VII.15)

O fendmeno de micromistura dentro do reator é quantificado usando-se a
variagao axial das fragdes de volume, as quais sao obtidas resolvendo-se a
equacgao (VIl.4). A taxa de mistura entre os ambientes é decidida pelos fluxos

provaveis, que sao fungdes do parametro de mistura turbulenta:
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C,e (VI1.16)

As equacbes governantes para o transporte de reagentes escalares em
fluxo de fluidos com densidade constante podem ser escritos para um esquema

cinético simplificado como

. . ot . VII.17
%:u,%:_la_p_kli, i=1,2 3 .. ( )

o 7 ox, pox, p ox,
o9 o9 (VII.18)

8_; =u; gf =D, V4, +5, ()
com ¢, =@,,0,,,Pr-A0> A4 T
V-u=0, (VI1.19)
Sendo o tensor viscosidade definido por:

(aui auj} (VI1.20)

Tl-j =Uu —+

ox, 0Ox

Em que u; é a velocidade do fluido, p € a pressdo, p é a densidade do
fluido, ¢, s&o as varidveis escalares carregados pelo fluido (ou seja,
concentragdes molares, momentos de DPM e temperatura), D, é a difusividade
de ¢, e S&(qﬁ) € termo quimico homogéneo produzido que sera discutido
posteriormente.

Num cdédigo CFD, as equagbdes de (VI.17) a (VII.19) sdo raramente
resolvidas diretamente. Em vez disso, a Média de Reynolds é aplicada para

decompor:
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u, :<ui>+u; (VI1.21)

b =)+ & (VI1.22)

No presente trabalho, para Média de Reynolds, a equagdo do momento no

estado estacionario € fechada, usando o modelo k—-¢. As equacgbes para o

modelo final para velocidade média <u> energia cinética turbulenta k e a taxa de

dissipacado ¢ sao

ofw) _, (VI1.23)
ox,
0 0 o o)) 1alp) o, .. (VII.24)
5<u1>+a(<u,><uj>)—E{VW]—;O—XI_E<MJJI>’
VI1.25
gk+i(<ui>k):i(v_’i]+c;k_g, ( )
ot  Ox, ox, | o, ox,

2 (VI1.26)

com

u, u, (VI1.27)
<u;u',>:zk§”—v, 8< ’>+8< ]> ,
3 :

G =v (6<ul> 8<u}.>} 8<”j> (VI1.28)
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E a velocidade turbulenta é definida por:

e (VI1.29)
Vt = C)u ?

As equacgdes do modelo k£ —¢ s&o resolvidas juntamente com as condigdes
anisotropicas do fluxo na camada de limite (Launder e Spalding, 1974, segundo
Tsai e Fox, 1996).

As equacgdes para escalares obedecem:

og) , \ols) o, O
% + <uj>§Tj> = —gj<“i¢k>+ D, %ax? +(5,, ()

(VI1.30)

Nesta expressédo, o termo de fluxo turbulento <u ¢k> € dada usando-se a

suposic¢ao do gradiente de difusao

a<¢k> (VI1.31)
ox

J

<uz¢k> =-TI;

Para esta equacao a isotropia local é representada pelo uso do coeficiente

escalar I',. Num modelo mais geral, I', pode ser tratado como um tensor. Na

c, %)

Oy

maioria dos cédigos CFD, I', é modelado por

, 0 qual se assemelha ao

modelo para a velocidade turbulenta (equagao VII.29), em que o, € o numero
turbulento de Schmidt .

Para resolver a equacgao (VI1.31) o termo aberto da reagcdo quimica precisa

ser expresso em termos das meédias das variaveis escalares. Para obter a

equacado de evolugcdo para a concentracdo média do iniciador <¢i>, 0 seguinte

termo, precisa ser fechado.

(S, (@) = (k,(T)g,) (VI1.32)
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Como ky € uma fungcao da temperatura, o que é também uma quantidade

turbulenta, para resolver (g, ), <S¢[ (¢)> deve ser expresso em termo de &, (<T>) e
¢,
(k,(T),) = k,(T)9,) (VI1.33)

Outra dificuldade em escolher a equacgao (VI1.28) é a escolha da escala de
tempo da micromistura. Por exemplo, a taxa de decaimento para uma variagao
escalar inerte pode ser escrita como:

a<¢'2>+<uj>a<¢'2>:_ o <u;¢,2>_2<u}¢>%@_2<l) of %> (VI1.34)

¢ gjaxj

O termo de fluxo turbulento <u/¢2> € novamente fechado usando-se a

suposicao de gradiente de difusdo. A suposicdo atual invoca o modelo “eddy
breakup”
2<D ¢ _¢>:_¢<¢z>

¢§j8xj

Em que C, € um modelo constante e z, se refere ao tempo de

micromistura. O tempo de micromistura deve ser relacionado as escalas de tempo

%
turbulento. As escalas de tempo turbulento normalmente utilizadas sao E,[Kj e
E \ &€

—. A primeira é usada quando a mistura escalar € dominada por um movimento

i

em larga escala, a segunda é usada quando a mistura escalar é gerada por
movimentos em pequena escala e a ultima é comumente usada para fluxos
inteiramente desenvolvidos na tubulacdo. Um modelo completo deve também

incluir efeitos do n&o equilibrio.
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A escala de tempo de micromistura é geralmente incluida nos modelos de
mistura de LDPE pela introdu¢do de um tempo de mistura constante, que deve ser
ajustado de acordo com diferentes condigdes de operagao. Infelizmente, a medida
que modelos se aproximam da realidade, resultam numa pequena introspeccao
nas interagdes entre turbuléncia e a reagcdo de polimerizacdo. Uma vez mudadas
as condicbes de operagdo, o tempo de mistura constante pode mudar

completamente. O modelo de fluxo pistonado (por exemplo, em Kiparissides et al,

1993) negligencia a micromistura assumindo <¢'2>=0, assim como a

: . wle| , . .
mesomistura, assume-se que o numero de Peclet (%] € infinito,

considerando, portanto, apenas o tempo constante total L.

(u)

No limite do nimero de Peclet, o fluxo turbulento e os termos de difusdo

molecular sdo ignorados, e a equacao (VI1.30) torna-se:

A ) B (5, 0) V39

ot ox ;

O modelo de fluxo pistonado entdo segue assumindo-se que, <uj> é

constante e diferente de zero somente na direcao do fluxo.

Porém, este modelo torna-se pouco realistico quando ao predizer a
eficiéncia do iniciador pelas escalas de tempo da reagdo, estas sejam muito

menores do que as escalas de tempo de mistura a alta temperatura (ou seja,

<¢2>¢O). Pelo fato do iniciador ser geralmente injetado através de um bocal, a

reacao pode ser altamente localizada e muito sensivel a temperatura. Neste caso,

a mistura radial ndo pode ser descartada.

Outros problemas, similares ao apresentado acima, ocorrem quando
utilizado um modelo PDF (Probability Density Function — Fungao de Densidade
Provavel) presumido que assume um equilibrio quimico praticamente instantaneo,
produzem erros significativos quando uma reac&o quimica € irreversivel ou

apresenta uma taxa de reacao finita. Sendo o iniciador injetado no reator quando a
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temperatura é relativamente baixa, o iniciador e o etileno serdo misturados antes
da reacao quimica se iniciar. Nesse caso, usando o método PDF presumido, tem-
se como resultado uma subpredicdo da eficiéncia do iniciador, dando resultados

semelhantes ao PFR, que ignora os efeitos da mistura.

Segundo Tsai e Fox (1996), a Unica técnica que evita esse tipo de problema
€ o0 método PDF completo, pois resolve as equagdes de transporte diretamente,
nao precisando assumir um equilibrio quimico instantaneo. As equacdes utilizadas
para esse método podem ser encontradas em O’Brien (1980) e Pope (1985). A

seguir, sdo mostradas as equagdes da formulacao final.

A equacao para unir a composi¢ao PDF, f,(y;x,t) pode ser escrita como

%) 0
pﬁ+p<”1>ﬁ+p ° [pS¢k(‘//)f¢]:

o . Cow,
VII.37)
9 o |/ o o4, (
Ay s\= R RN 5 Wit .3
A [<5x, (p ”‘%JW%]

J
J

Com w a composicdo da fase variavel, 3 a funcdo densidade definida como
5((;5—1//) (O’Brien, 1980) e o termo na forma <..|..> do lado direito da equacgao, a
condicdo de expectativa da difusdo molecular (Pope, 1985) que é uma fungao

desconhecida de .

Os termos do lado esquerdo da equagao sao todos fechados e incluem o
transporte pela velocidade e pelas reagdes quimicas. Essa caracteristica traz uma

grande vantagem ao método PDF em relagdo aos métodos CDF.

O primeiro termo do lado direito, representa o transporte em relagcéo a

velocidade por flutuagdes turbulentas, pode ser modelado como:

()~ o, (VI1.38)

O segundo termo, assumindo a difusividade é:
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2r¢

) ” (VI1.39)
<§j(p% %}w>=i<?¢(%—<¢i>)

Sendo C, uma constante empirica e 7, a escala de tempo para micromistura.
Ambos dependem da escolha do modelo da taxa de mistura.

Por se tornar um problema de solugdo inviavel quando a equagao VII.37
aumenta linearmente com o numero de reagentes escalares, Tsai e Fox (1996)
formulam um conjunto lagrangeano de equagdes diferenciais estocasticas, que

resultam:

dx=[(u)+vr, / pl., di+[2r, 1 pl. o dW (1) (VI1.40)

Em que o subscrito x(¢)indica a localizacdo espacial onde o coeficiente é
calculado.

Usando uma simulagéo Monte Carlo, dW(t) € aproximado por

dw (t) = &(At)"? (VIL.41)

sendo £ um vetor padrao normalizado. Da mesma forma, os valores escalares em

uma particula obedecem a:

dy, 1
D —Z%(% ~(8), )+ S W)

(VI1.42)

Pode-se notar que o termo da micromistura 7, também sera dado em

funcao da localizagao da particula x(t), aproximando as equacoes VIl.41 e VIl.42.
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VII. 3 Conclusao

De acordo com os modelos apresentados anteriormente €& possivel
comprovar que a presenca de mecanismos de cadeias de transferéncia e de
micromistura resultam um produto de qualidade superior aos produzidos sem
esses mecanismos. Concluindo-se que, como esperado, a influéncia da

micromistura € muito grande no aspecto de qualidade final do produto.
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CAPITULO VIII — Consideragdes Finais

O trabalho apresentado iniciou-se desenvolvendo um estudo sobre
os conceitos fundamentais e processos de polimerizagao, e mais especificamente,
de polimerizacdo de eteno, uma revisao sobre a cinética de polimerizagao de
eteno com metais de transicdo e do comportamento de mistura em reatores
tubulares ndo ideais e uma pequena revisdo sobre o método de solugao
matematica utilizado na solugdo do problema (colocagdo ortogonal e volumes
finitos).

O modelo cinético apresentado foi baseado no processo de operagcao da
Politeno SA que forneceu dados técnicos de grande importancia para o
desenvolvimento do trabalho.é apresentado no Capitulo Ill. Sdo apresentadas as
reacdes, e suas respectivas equacgoes envolvidas na polimerizagao do etileno.
Apds balango de massa e de energia e equacionamento das reagdes envolvidas,
foi desenvolvido um modelo para o qual foram estimados parametros, que quando
utiizados para diferentes conjunto de dados mostraram uma excelente
convergéncia.

As equacbes apresentadas para o modelo com micromistura ndo foram
implementadas, portanto os resultados apresentados fazem referéncia ao software
do modelo sem micromistura. As equacdes foram discretizadas e o método
numérico utilizado foi o de colocagdo ortogonal. Foram pesquisados possiveis
erros na discretizagdo e na escolha do método numeérico, assim como possiveis
erros de implementagao computacional e para o modelo sem micromistura foram
obtidos resultados muito satisfatorios.

A simulacdo de processos quimicos com modelos matematicos bem
ajustados sdo extremamente uteis no sentido de que sao eficientes para redugao
de custos quando se pensa na possibilidade de se dispensar longos testes em
plantas industriais e em plantas pilotos.

No presente trabalho, foi possivel desenvolver as etapas acima enunciadas
e a partir delas, houve a validacdo do processo de polimerizagcdo sem a

micromistura. Por problemas de convergéncia, 0 modelo com micromistura ainda
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nao pode ser validado, porém, um trabalho rigoroso vem sendo empregado na
busca de possiveis erros de modelagem ou de implementagao.

Os parametros foram estimados utilizando-se primeiramente as variaveis de
producdo, fornecidas pela Politeno SA. Todas as variaveis, com excecao das
constantes fisicas do SE, foram estimadas em uma terceira etapa, nao
apresentando diferengas significativas. As constantes estimadas foram entdo

utilizadas para avaliar a qualidade do ajuste do modelo.

Pode-se observar que a temperatura ao longo do reator CSTR antes do
ajuste dos pardmetros indicava um erro grande em relagdo aos dados
experimentais. Com a estimacdo dos parametros esse desvio foi reduzido,
aproximando a resposta do modelo aos dados experimentais, como se desejava.

O modelo foi capaz de prever tendéncias, como por exemplo, do aumento
de temperatura na saida do CSTR, demonstrando, portanto, seu carater dinamico.
O progresso alcangado pelo ajuste dos parametros e a capacidade de operar sob
diferentes condicdes de operagao dao credibilidade ao modelo, podendo-se

concluir que foram atingidos os objetivos essenciais do projeto.
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