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Resumo

O polietileno de baixa densidade (PEBD) é uma resina termopléstica fabricada
através de processos a altas pressdes, com reatores do tipo autoclave ou tubular. O
cenério atual é de crescente demanda por PEBD produzido a custos competitivos,
através de plantas de alto desempenho e capacidade, de modo que o desenvolvimento
de processo e produto torna-se um fator chave para as empresas produtoras, sendo 0s
simuladores de processo ferramentas de grande importancia para esta finalidade. O
objetivo desta dissertacdo é a implementagdo de um modelo matematico que
represente reatores autoclave de producéo de PEBD e a avaliagéo de sua capacidade
preditiva através da comparagdo dos seus resultados numéricos com dados de
literatura e dados de uma planta industrial. O modelo desenvolvido devera ser capaz
de descrever o comportamento do reator, através de seu perfil de temperatura, vazdes
de iniciador e conversdo, e de algumas das principais propriedades do polimero
produzido, através de suas massas molares médias. A modelagem dos reatores €
composta de compartimentos genéricos de tanque agitado, implementada no
simulador dinamico de processos EMSO, utilizando cinética de literatura. Os
balangos de massa e energia foram resolvidos simultaneamente para a obtengéo de
condi¢des de operacdo factiveis, sendo necessario o uso de controladores para manter
0 ponto de operacdo no estado estacionario desejado. As propriedades sdo obtidas
através da utilizagdo do método dos momentos. E considerada no modelo a
possibilidade de formacéo de duas fases. Pardmetros do modelo cinético e de mistura
sdo ajustados para os dados de planta através de uma rotina de estimag&o,
considerando duas resinas com caracteristicas de processo e produto distintas. As
predi¢cdes do modelo para perfil de temperatura, vazdes de iniciador, conversao e
massas molares médias mostraram boa concordancia com os dados de literatura e
com os dados de planta industrial, para as duas resinas consideradas.

Palavras-chave: reator autoclave, PEBD, modelagem, simulagéo, EMSO.
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Abstract

The low density polyethylene (LDPE) is a thermoplastic resin manufactured by high
pressure processes, with autoclave or tubular type reactors. The present scenario is of
growing demand for LDPE produced at competitive costs, through high performance
and capacity plants, so that the process and product development becomes a key
factor for the producers, and process simulators are high importance tools for this
purpose. The objective of this dissertation is the implementation of a mathematical
model which represents autoclave reactors for LDPE production and the evaluation
of its predictive capacity through the comparison between their numerical results
with literature data and with an industrial plant data. The model developed should be
able to describe the reactor behavior, through its temperature profile, initiator flows
and conversion, and the behavior of some of the main properties of the produced
polymer, through their average molecular weights. The reactors modeling is
composed of stirred tank generic compartments, implemented in the process dynamic
simulator EMSO, using literature kinetics. The mass and energy balances were
solved simultaneously in order to obtain feasible operating conditions, which
requires the use of controllers to maintain the operating point at the desired steady
state. The properties are obtained through the use of the method of moments. It is
considered in the model the possibility of formation of two phases. Kinetics and
mixture model parameters are fitted to the plant data through an estimation routine,
considering two grades with distinct process and product characteristics. The model
predictions for temperature profile, initiator flows, conversion and average molecular
weights presented good agreement with the literature data and with the industrial
plant data, for the two considered grades.

Keywords: autoclave reactor, LDPE, modeling, simulation, EMSO.
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funcéo objetivo

indices e sub-indices

Nome Descricéo

CTA referente a agente de transferéncia de cadeia/ modificador
e referente ao numero da corrente de entrada do reator
HK referente & técnica de fechamento de Hulburt e Katz
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I referente a iniciador

IF referente ao indice de fluidez

in referente a entrada
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] referente ao nimero do segmento

LN referente & técnica de fechamento log-normal

m referente a fase rica em monémero

M referente a mondmero

MG referente a técnica de fechamento da média geométrica
modelo  referente ao modelo
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XVi



Ss referente a estado estacionério (ou valor inicial)
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Capitulo 1

Introducao

1.1 Cenario

O polietileno de baixa densidade (PEBD) é uma das mais antigas e importantes resinas
termoplasticas fabricadas atualmente, com um elevado valor agregado. E um plastico de uso
geral, utilizado em aplicacbes como embalagens de alimentos, classificado como uma
commodity, termo em inglés que significa “mercadoria”, utilizado para designar produtos com
pequeno grau de industrializacdo, de qualidade quase uniforme, produzidos em larga escala e
por diversos produtores.

Em 2009, a demanda global por polimeros foi de aproximadamente 176 milhdes de

toneladas, das quais cerca de 17,9 milhdes corresponderam ao PEBD, conforme mostra a
Figura 1.1.
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Demanda mundial de polimeros em 2009 = 176 milhGes de toneladas

(Fonte: CMAI 2010)
Figura 1.1: Demanda dos principais termoplasticos em 2009.
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Os polimeros concorrem com outros materiais ndo-poliméricos tradicionais, como o
aluminio, o papel, o vidro e outros. Aumentos no consumo de plasticos s&o movidos por
novas aplicagbes, onde puderem apresentar custos mais competitivos e/ou melhor
desempenho. A maior parte da demanda atual de PEBD é destinada a aplicaces em filmes e
laminados, como filmes esticaveis e embalagens para alimentos, o que em 2009 correspondia
a cerca de 68% da demanda total, conforme apresentado na Figura 1.2.

Tubos e Extrusdo_  Outros
3% 9%

Fiose Cabos
3%

Moldagem por _— 4
Injecdo
7%
Recobrimento por.

Extrusdo
10%

Filmese
Laminados
68%
(Fonte: CMAI 2010)

Figura 1.2: Demanda de PEBD por segmento de mercado em 2009.

A capacidade mundial instalada de producéo de PEBD se divide entre 0S processos
Autoclave e Tubular. Em 2007, a participacdo do processo Autoclave no mercado era de cerca
de 42%, para 58% do processo Tubular. Atualmente, a capacidade de plantas tubulares de
producdo de PEBD pode chegar a 400.000 toneladas por ano, enquanto a de plantas autoclave
atinge cerca de um terco deste valor. Comparando-se 0s custos de producgdo de plantas
tubulares e autoclave de mesma capacidade, as plantas tubulares também sdo mais vantajosas
neste sentido, apresentando custos um pouco menores. Porém, as plantas autoclave sdo mais
flexiveis para produzir algumas especialidades, como resinas para recobrimento por extrusao
e EVA de alto teor de incorporagédo de acetato de vinila, que ndo séo produzidos com boas
propriedades em plantas tubulares. Em geral, as plantas tubulares sdo utilizadas para a
producéo de commodities de larga escala, como grades para filmes (NEXANT, 2008).

Ha cerca de trinta anos atras, com a entrada do polietileno de baixa densidade linear
(PEBDL) no mercado, produzido a baixas pressdes e requerendo menor investimento por
capacidade produtiva, os investimentos no desenvolvimento das tecnologias de alta presséo
para a producdo de PEBD quase cessaram. Também, parou-se de investir na construgdo de
novas plantas de PEBD e as unidades mais antigas de baixa escala de producdo foram
fechadas. Porém, a nova resina apresentou desempenho inferior ao PEBD nos quesitos de
processabilidade e propriedades Oticas, de modo que a demanda por PEBD continuou
crescendo. Grande parte da utilizagdo do PEBD passou a ser em blendas com PEBDL. Isso
resultou em dois efeitos: aumento das taxas de utilizagdo das plantas de alta pressdo existentes
e um prémio nos precos do PEBD em relacdo aos do PEBDL, conforme apresentado na
Figura 1.3. Logo, as empresas passaram a investir no desenvolvimento da tecnologia de
producdo de PEBD com o objetivo de reduzir custos e aumentar desempenho e na construcao
de novas plantas de alta pressdo com capacidade bastante superior, visando economia de
escala (NEXANT, 2008).
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Figura 1.3: Historico de precos de PEBD e PEBDL nos Estados Unidos.

Um dos maiores desafios que a industria mundial de poliolefinas (polietileno e
polipropileno) vem enfrentando nos Ultimos anos é a manutencdo das margens de lucro
histdricas. O mercado global recebeu a entrada de importantes paises com custos de mao-de-
obra baixos, como a China, e os precos de produto final se mantiveram no mesmo nivel ou até
reduziram, ao mesmo tempo em que houve uma elevagdo nos precos de energia e matérias-
primas. O periodo de recessdo que ocorreu entre 2008 e 2009 piorou ainda mais as condi¢des
j& desfavoraveis do mercado mundial. Somente em meados da segunda metade de 2009, a
demanda por poliolefinas voltou a crescer, como consequéncia também da redugdo na

aceleracio do crescimento dos paises emergentes, dentre 0s quais estio a China e a india.

Atualmente, a origem da matéria-prima estd entre os fatores mais importantes na
competitividade dos custos das poliolefinas. No caso do polietileno, o eteno base gés natural
apresenta atualmente menores custos em relagcdo ao eteno base petrdleo bruto (nafta), e a
previsdo para os proximos cinco anos é de que esta diferenca continue existindo (CMAI,
2010).

Oportunidades de crescimento no mercado de poliolefinas podem ser avaliadas através
do consumo per capita em cada regido ou pais. Em 2010, o consumo de polietileno per capita
no Brasil foi da ordem de 10 kg, enquanto nos EUA foi de quase 40 kg, conforme apresentado
na Figura 1.4. J& na China, o consumo de polietileno per capita em 2010 foi da ordem de 10
kg, assim como no Brasil, porém sendo grande parte destinada a exportacéo, subestimando o
potencial de crescimento do consumo interno na China. Para um consumo per capita médio
de 10 kg de polietileno em 2010, cerca de 3 kg correspondem ao PEBD.
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Consumo de PE per capita (kg)

india  Europa  Brasil China Oriente Japdo Europa EUA
Oriental Médio Ocidental
(Fonte: CMAI 2011)

Figura 1.4: Consumo de polietileno per capita 2010.

O crescimento previsto no consumo mundial de PEBD nos proximos anos,
apresentado na Figura 1.5, estd bastante relacionado ao répido desenvolvimento econémico
dos paises em transicdo na regifo Asia-Pacifico, Europa Central, Oriente Médio e América do
Sul. Isto se deve ao fato de que estes paises estdo migrando para economias baseadas no
consumo, de modo que o uso de plasticos em geral tende a aumentar. Investimentos na
producdo de plasticos destinados a exportacdo em muitos destes paises também tendem a
alavancar a demanda por poliolefinas. J& o crescimento da demanda nos paises de economia
mais madura tende a ser menos acelerado (CMAI, 2010).
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Figura 1.5: Evolucéo da demanda mundial de PEBD - real e previsao.

Neste cenario de crescente demanda de PEBD a custos competitivos, através de
plantas de alto desempenho e capacidade, é que se insere o presente trabalho de mestrado.
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Devido a producéo do PEBD se dar a altas pressdes, a construcdo de plantas piloto para apoio
no desenvolvimento de produtos e do processo produtivo é dificultada. Deste modo, o uso de
simuladores de processo para esta finalidade é de grande importancia, e ainda possui a
vantagem de apresentar um custo muito inferior em relagdo as plantas piloto. Além disto, os
simuladores de processo podem ser utilizados como base para a implantagédo de otimizadores
em tempo real (RTO) e como ferramenta para o treinamento de operadores de planta.

1.2 Objetivos

Os objetivos do presente trabalho sdo a implementacdo de um modelo matematico que
represente reatores autoclave de produgéo de PEBD e a avaliagéo de sua capacidade preditiva
através da comparacao dos seus resultados numéricos com dados de literatura e dados de uma
planta industrial. O modelo desenvolvido devera ser capaz de descrever o comportamento do
reator e de algumas das principais propriedades do polimero produzido.

1.3 Contribuicéo Cientifica

O software EMSO foi utilizado pela primeira vez para esta aplicagdo em reatores
autoclave de altas pressdes para a produgéo de PEBD. O EMSO (Environment for Modeling,
Simulation and Optimization) € um simulador dindmico orientado a equagdes, desenvolvido e
mantido através de um projeto denominado ALSOC (Ambiente Livre para Simulacéo,
Otimizacdo e Controle de Processos). O objetivo do projeto ALSOC é a aproximacéo entre a
universidade e a indUstria através da padronizacdo e distribuicdo sem custo de especificacdes
e ferramentas de software entre universidades e empresas consorciadas. Dentre as instituicdes
que participam e patrocinam o projeto ALSOC estdo a Universidade Federal do Rio Grande
do Sul (UFRGS), o Instituto Alberto Luiz Coimbra de Pds-graduacdo e Pesquisa de
Engenharia (COPPE) da Universidade Federal do Rio de Janeiro (UFRJ), a Braskem e a
Petrobras.

Outra importante contribuicdo do presente trabalho é a apresentagdo de uma
modelagem aplicada a reatores autoclave para a produgdo de PEBD contemplando
simultaneamente, entre outros modelos, um modelo cinético de duas fases, a modelagem do
indice de fluidez, que é uma das propriedades do produto final de maior interesse para a
indUstria, e a modelagem de dois reatores em série (tecnologia “Dual”), o que ndo é
comumente apresentado de forma integrada em literatura aberta.
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1.4 Estrutura da Dissertacao

Esta dissertacdo esta estruturada em cinco capitulos, escritos em ordem sequencial de
aprofundamento no tema.

No capitulo 1 foi apresentado o cendrio mundial atual da industria de produgdo de
PEBD, contextualizando a motivagdo do presente trabalho. Além disso, foram apresentados
0s objetivos envolvidos e destacadas as principais contribuic6es cientificas identificadas nesta
dissertacéo.

O capitulo 2 contém uma breve revisdo de literatura. Inicialmente, é apresentado um
histérico resumido da producéo de polietileno no mundo. Em seguida, sdo apresentados
alguns conceitos gerais sobre o polietileno e depois mais especificamente sobre o polietileno
de baixa densidade, apresentando-se algumas das principais propriedades das resinas, 0s
principais tipos de processos produtivos, a cinética de polimerizacdo via radicais livres e a
cinética de duas fases envolvidas na producdo do PEBD e, ao final, os principais tipos de
modelo aplicados a reatores autoclave de producéo de PEBD e descrigdes resumidas de
alguns dos trabalhos ja realizados acerca do assunto.

O capitulo 3 apresenta a metodologia aplicada a este trabalho. E apresentada a
modelagem utilizada neste trabalho, contendo um modelo de mistura, um modelo cinético, um
modelo da cinética de duas fases, uma modelagem dos momentos e de algumas das principais
propriedades do polimero final, os balancos de massa e energia e um modelo de controle. Por
fim, é apresentado o software de simulagdo e a metodologia de estimagdo de pardmetros
utilizados.

O capitulo 4 apresenta os resultados e algumas discussbes acerca deste trabalho.
Inicialmente, sdo apresentados comparativos entre resultados obtidos através do presente
trabalho e os resultados obtidos atraves do trabalho desenvolvido por CHAN et al. (1993)
para reatores hipotéticos de uma e duas secdes (referindo-se ao modelo de mistura adotado),
assim como uma discusséo sobre a influéncia dos parametros do modelo de mistura utilizado
nas principais variaveis de processo e produto simuladas. Em seguida, inicia-se a comparacao
dos resultados obtidos neste trabalho com dados de operagdo de uma planta industrial com
tecnologia “Dual” (dois reatores autoclave em série) durante a producdo de dois tipos de
resina (grades) bastante distintos tipicamente produzidos em reatores de alta presséo, e uma
discussdo acerca das predi¢des do modelo em alguns pontos especificos.

No capitulo 5, encerrando esta dissertacdo, sdo apresentadas as principais conclusoes e
sugestdes para trabalhos futuros.



Capitulo 2

Conceitos Fundamentais e Revisao Bibliografica

O objetivo deste capitulo é fornecer uma viséo geral dos principais conceitos sobre o
polietileno e seus processos de producéo, e uma visdo mais especifica do polietileno de baixa
densidade (PEBD), envolvendo o seu processo de producéo a altas pressdes, a cinética de
polimerizacdo via radicais livres, a cinética de duas fases e a modelagem de reatores
autoclave.

2.1 Histoérico

O primeiro registro de producéo de polietileno data de 1898, por H. von Pechmann,
através da decomposi¢do do diazometano. Porém, a significncia comercial desta descoberta
permaneceu despercebida até 1933, quando a empresa britanica ICI (Imperial Chemical
Industries) criou um programa de pesquisa para investigar a quimica a altas pressdes de
alguns compostos organicos, dentre eles o eteno. Foi entdo que, através de um experimento
mal sucedido no seu objetivo de investigar a reacdo de eteno com benzaldeido a altas
pressdes, Eric Fawcett e Reginald Gibbon produziram uma pequena quantidade de um sélido
ceroso branco, e pela primeira vez a existéncia de um polimero de eteno foi reconhecida. Esta
reacdo ndo pdde ser reproduzida, até que, em 1935, Michael Perrin estabeleceu condicbes que
permitiram polimerizar o eteno de forma consistente. O segredo estava nos tragcos de oxigénio
presentes no reator, que reagiram com o eteno para formar peroxidos que se decompunham
gerando radicais livres, os quais iniciavam a polimerizagdo. Este polietileno produzido por
Perrin é 0 que se conhece hoje como polietileno de baixa densidade (PEBD) (PEACOCK,
2000).
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O desenvolvimento de uma planta para a produgdo comercial de polietileno se deu
com sucesso, envolvendo o projeto de um vaso de reacdo para uma pressao de 22.500 psi
(aproximadamente 1.531 atm). Uma planta piloto foi construida em 1937 pela ICI, e em 1942
ocorreu a partida de uma nova planta de maior porte.

Posteriormente, em 1953, Karl Ziegler liderou um grupo de pesquisa na Alemanha que
conseguiu produzir polietileno a baixas pressdes com o0 uso de catalisadores. Os polietilenos
produzidos sdo conhecidos hoje como polietileno de alta densidade (PEAD) e polietileno de
baixa densidade linear (PEBDL) (PEACOCK, 2000).

2.2 O Polietileno (PE)

O polietileno (PE) é uma resina termoplastica classificada como commodity, uma vez
que sua utilizagdo é voltada para aplicacbes em bens de consumo ndo-durdveis, que nao
requerem um material que suporte grandes cargas por longos periodos de tempo.
Diferentemente dos “plasticos de engenharia”, que sdo materiais especificos para aplicagdes
durdveis, o polietileno € razoavelmente barato e usado em grandes quantidades (PEACOCK,
2000).

O PE é obtido através da polimerizagao do eteno, podendo ser de trés tipos principais:

1. Polietileno de Baixa Densidade (PEBD): Possui densidade na faixa de 0,910 a 0,925
g/cm?3 e moléculas altamente ramificadas.

2. Polietileno de Baixa Densidade Linear (PEBDL): Possui densidade na faixa de 0,918 a
0,940 g/cm3 e moléculas com menor incidéncia de ramificagdes, sendo que estas se
apresentam de forma mais regular e sdo mais curtas do que no PEBD.

3. Polietileno de Alta Densidade (PEAD): Possui densidade na faixa de 0,935 a 0,960 g/cm?3
e moléculas praticamente isentas de ramificacdes.

A Figura 2.1 apresenta uma estrutura molecular esquemaética para cada um dos trés
tipos de polietileno, com suas principais caracteristicas aumentadas para uma melhor

visualizacao.

PEBD PEBDL PEAD
Figura 2.1: Estrutura molecular esquemética do PEBD, PEBDL e PEAD, respectivamente.
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Algumas caracteristicas do polietileno sdo: elevada resisténcia quimica e a solventes,
baixo coeficiente de atrito, maciez e flexibilidade, facilidade de processamento, boas
propriedades isolantes, natureza atéxica e inodora e baixa permeabilidade & 4gua.

2.2.1 Propriedades do Polietileno

As propriedades mecanicas do polietileno, assim como a sua facilidade de
processamento a altas temperaturas, estdo fortemente relacionadas ao tamanho medio e a
distribuicdo de tamanhos de moléculas (RUDIN, 1999). Este é o principal motivo que leva as
empresas produtoras de polietileno a possuirem uma gama de diferentes grades (tipos de
resina), destinados a diversas aplicacoes.

A Figura 2.2 mostra uma representacdo esquematica de uma distribuicdo de massa
molar de polimero (DMM). O formato da curva de distribuicdo varia essencialmente com o
tipo de processo produtivo e com as condigdes de operagéo do reator.

Fracdo Massica

Massa Molar

Figura 2.2: Representacdo esquematica de uma distribuicdo de massa molar de polimero.

Um dos parametros caracteristicos da distribuicdo de massa molar é a sua tendéncia
central, ou média, que constitui uma informagdo fundamental na caracterizagdo de materiais
poliméricos. As principais medidas de massa molar média sdo: massa molar média em
nimero, massa molar média em massa e massa molar meédia z.

A massa molar média em nimero é definida como:

o MW, .1

n an

onde n, é o numero de moléculas com comprimento de cadeia r, cuja massa molar é MW,.
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A massa molar média em massa é definida como:

—  >'n,Mw?
M d ] w.MW 2.2
Y n MW, 2 W MW, @2)
onde w; é a fracdo massica de moléculas com comprimento de cadeia r.
A massa molar média z é definida como:
— n Mw?
M = L (2.3)

© > nMw?
A desigualdade M, > M, > M é sempre verdadeira.

Porém, a distribuicdo de massas molares ndo é definida completamente por sua
tendéncia central. Seu formato e “largura” devem ser conhecidos. O formato é funcéo
basicamente do tipo de reator, do nimero de reatores em série, do tipo de catalisador ou
iniciador e das condigdes de polimerizacdo. A “largura” da distribuicdo pode ser medida
através da polidisperséo, definida como:

PD = (2.4)

=|=

Em geral, ndo se medem diretamente as massas molares das resinas de polietileno
produzidas para o controle de qualidade da produgdo, uma vez que existem outras
propriedades de medicdo experimental mais simples e outras mais diretamente relacionadas a
aplicacdo final do produto. No caso do polietileno, a principal propriedade de controle € o
indice de fluidez (melt index) (RUDIN, 1999), que é a massa, em gramas, de polimero que
extruda por um capilar padrdo em um tempo determinado, em uma temperatura padronizada.

O indice de fluidez (IF) esté relacionado diretamente & massa molar média. Porém,
esta relacdo € fortemente influenciada por fatores como a distribui¢do de massa molar e o grau
de ramificacOes longas, de modo que o uso somente do IF para comparar resinas é limitado
(PEACOCK, 2000).

A densidade também é uma medida importante na predicdo de determinadas
propriedades mecanicas do polietileno e estd diretamente relacionada a sua natureza
semicristalina. Quanto maior a proporgdo de fases cristalinas, maior a densidade. Assim, 0s
fatores que afetam a densidade do polietileno sdo aqueles que tém influéncia no seu grau de
cristalinidade, de modo que a densidade € funcéo das caracteristicas de massa molar, contetido
de ramificacOes e condicOes de polimerizacdo. Dentre os fatores que afetam a densidade, o
contetdo de ramificacdes é o que tem maior influéncia (PEACOCK, 2000).
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2.2.2 O Polietileno de Baixa Densidade (PEBD)

O polietileno de baixa densidade (PEBD) é um polimero obtido a partir do eteno
exclusivamente por um mecanismo de polimerizagdo via radicais livres a altas pressdes. As
propriedades caracteristicas do PEBD o tornam um material bastante apropriado para a
fabricagéo de filmes por sopro, que correspondem a mais da metade do seu consumo.

O PEBD é um polimero semicristalino, apresentando um grau de cristalinidade de 50 a
60%, ou seja, 50 a 60% de sua estrutura molecular possui um arranjo regular, sendo a parte
restante amorfa. O elevado grau de ramificacdes curtas no PEBD faz com que seu grau de
cristalinidade seja inferior ao do polietileno de alta densidade (PEAD), resultando em um
polietileno mais flexivel e com menor ponto de fuséo. Sua temperatura de fusdo esta na faixa
de 110 a 115°C.

Devido as ramificagbes longas, o PEBD possui uma estrutura cristalina com maior
desordem em relagéo ao PEBDL e ao PEAD, uma vez que as ramificagcdes longas ndo podem
ser bem acomodadas na rede cristalina (COUTINHO et al., 2003).

O PEBD apresenta propriedades como transparéncia, processabilidade e
encolhimento, as quais se devem ao seu alto grau de ramificagdes. Também, possui alta
resisténcia ao impacto e elevada flexibilidade.

A maior parte das aplicagdes do PEBD envolve a producéo de filmes. Dentre eles:

o Filmes para sacaria industrial;
e Filmes agricolas, coextrusados e termocontrateis;
o Filmes técnicos para envase de liquidos;
e Filmes de uso geral.
Outras aplicacdes do PEBD s&o:
e Coating (recobrimento por extrusdo);
e Moldagem por sopro;
e Moldagem por injecdo;

e Fios e cabos;

e Plastificagdo.
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2.3 Os Processos de Producéao de PE

Atualmente, os tipos de processo mais utilizados na polimerizagcdo do eteno sdo 0s
seguintes:

1. Polimerizagdo em Massa (Bulk): Este é o0 método mais simples e direto de polimerizacéo,
que consiste basicamente em alimentar o mondmero aquecido em um reator e injetar um
iniciador. A principal vantagem deste método é a obtencdo de um polimero com elevado
grau de pureza, uma vez que somente mondmero e iniciador s&o inseridos no reator. As
principais desvantagens sdo a necessidade de operacdo do reator em altas pressdes e a
elevada viscosidade do meio reacional com o progresso da reagéo, a qual leva a problemas
difusionais que impossibilitam a obtencdo de conversdes mais elevadas e dificulta o
controle de temperatura, visto que a polimerizacéo é altamente exotérmica e os polimeros
possuem coeficientes de transferéncia de calor baixos (FERNANDES, 2002). Exemplo:
reatores autoclave e tubular de alta presséo para a produgéo de PEBD.

2. Polimerizagdo em Solucdo: Neste método, além do mondémero e do iniciador ou
catalisador, é alimentado um solvente ao reator, no qual o monémero e o polimero sejam
soliveis. As principais vantagens deste método sdo uma menor viscosidade do meio
reacional, reduzindo os problemas difusionais, e uma melhor remocéo do calor de reagéo,
uma vez que o coeficiente de transferéncia de calor do sistema aumenta com a presenca do
solvente. As principais desvantagens advindas da inclusdo de um solvente sdo a
necessidade de etapas adicionais de separacdo no processo produtivo e a restricdo do uso
do produto final para determinadas aplicacbes devido ao seu menor grau de pureza
(FERNANDES, 2002). Exemplo: reatores autoclave e tubular da tecnologia
SCLAIRTECH®, da empresa NOVA Chemicals’, para a producéo de PEBDL e PEAD.

3. Polimerizagdo em Lama: Este método também é chamado de polimerizacdo em solugéo
com precipitacdo. Sao alimentados ao reator o0 mondmero, o iniciador ou catalisador e um
solvente, assim como na polimerizacdo em solucdo, porém, neste caso, o polimero
formado é insolivel no meio reacional. As principais vantagens deste método sdo a
facilidade de separagéo do polimero, a baixa viscosidade do meio reacional e uma boa
remocdo do calor de reagdo. A principal desvantagem € a necessidade de etapas adicionais
de separacdo no processo produtivo (CONTANT, 2007). Exemplo: reatores “loop” da
tecnologia Chevron Phillips®, da empresa Chevron Phillips, para a producéo de PEBDL e
PEAD.

4. Polimerizacdo em Fase Gasosa: Neste método, mondmero na fase gasosa e catalisador na
fase solida sdo alimentados em um reator de leito fluidizado. As principais vantagens
deste método sdo a obtengdo de um polimero com elevado grau de pureza, uma vez que
ndo é utilizado um solvente, a possibilidade de operacdo do reator em baixas pressdes
(FERNANDES, 2002) e a simplicidade de projeto, ausente de hidrocarbonetos liquidos,
que permite a construcdo de plantas de elevada produtividade. As principais desvantagens
deste método séo a troca térmica mais limitada, uma vez que o coeficiente de transferéncia
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de calor do sistema é menor, podendo levar a formacdo de grumos, e os elevados tempos
de residéncia em reator. Exemplo: reatores fase gasosa da tecnologia UNIPOL®, da
empresa Univation, para a produgdo de PEBDL e PEAD.

2.3.1 O Processo de Producéao de PEBD

O PEBD é produzido em reatores que operam a altas pressdes, na faixa de 1.000 a
3.500 bar, e altas temperaturas, na faixa de 150 a 300°C, condi¢fes nas quais a mistura
reacional se comporta como um fluido supercritico. Estes reatores podem ser do tipo
autoclave ou tubular. Diferentemente do PEBDL e do PEAD, o processo de producdo de
PEBD nao € catalitico, mas sim via radicais livres, com o uso de iniciadores de reagao.

O processo de produgdo de PEBD com tecnologia autoclave é similar ao processo com
tecnologia tubular, com excecdo do sistema de reacéo. Variagdes especificas entre processos
de producdo de PEBD s&o encontradas entre as empresas licenciadoras, como a
LyondellBasell, ExxonMobil e outras.

O reator autoclave é basicamente um vaso, com um agitador contendo multiplas e
diferentes pas para promover uma mistura adequada. A relagdo comprimento-didmetro para
este tipo de reator varia na faixa de 4 a 20. Esta relacdo elevada associada a agitacdo do meio,
a existéncia de maltiplos pontos de alimentagdo de um mesmo componente e os efeitos de
recirculagédo da mistura reacional ndo permitem que o sistema seja modelado nem como um
simples reator de mistura perfeita (CSTR) nem como um reator tipo plug-flow (PFR).

Em reatores autoclave, peroxidos organicos sdo geralmente utilizados como
iniciadores e a operacdo é aproximadamente adiabtica, porque a troca térmica através das
paredes é limitada. Devido a isso, o resfriamento do meio reacional é feito através da injecdo
de mondmero frio, enquanto a temperatura do reator é controlada pela vazdo de injecdo de
iniciador. A Figura 2.3 apresenta um esquema de um reator autoclave.

Monémero + Modificador

l&— Iniciador

je— Iniciador

00000

l&— Iniciador

wmwl QOO f—

ooooo

|

Polimero + Monémero

Figura 2.3: Esquema de um reator autoclave.
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J& o comportamento de um reator tubular se aproxima mais de um reator do tipo “plug
flow” (PFR) e geralmente opera a temperaturas e pressdes mais altas do que o autoclave. Ele
consiste de uma série de tubos encamisados, dispostos geralmente em formato espiral, uma
vez que o comprimento total do reator pode ultrapassar um quildmetro, inviabilizando sua
instalacdo em linha reta. A relagdo comprimento-didmetro para este tipo de reator varia na
faixa de 250 a 12.000.

Além dos perdxidos organicos, o oxigénio pode ser utilizado como iniciador em
reatores tubulares, o que geralmente ndo é vidvel em reatores autoclave devido ao fato de
comumente operarem a pressoes e temperaturas abaixo do ponto de iniciacdo do oxigénio. O
resfriamento do meio reacional no reator tubular é feito através do fluxo de fluido refrigerante
na camisa, em geral 4gua. Caso a alimentagdo de mondémero se dé a uma temperatura abaixo
do ponto de iniciagdo do iniciador mais ativo, é necessario que haja uma zona de pre-
agquecimento no inicio do reator, em cuja camisa circule um fluido de aquecimento. O nimero
de zonas de aquecimento e resfriamento, assim como o numero de injecOes laterais de
mondémero e iniciador, varia para cada reator tubular. Uma valvula localizada ao final do
reator realiza um ciclo de abertura e fechamento, gerando um maior diferencial de presséo
entre o inicio e o fim do equipamento, com o objetivo de minimizar a incrustacéo de polimero
nas paredes e permitir uma maior eficiéncia de troca térmica entre o meio reacional e a
camisa. A Figura 2.4 apresenta um esquema de um reator tubular.

Saida de fluido
refrigerante

Monémero + | | | | | Polimero +

Modificador || | [i] Monémero

Iniciador I

Entrada de fluido
refrigerante

Figura 2.4: Esquema de um reator tubular.

A massa molar média do polimero pode ser controlada através da injecdo de um
agente de transferéncia de cadeia ou modificador, que, em geral, € um hidrocarboneto leve.

Descontroles térmicos chamados de “decomposi¢des” podem ocorrer em ambos 0s
tipos de reatores de alta presséo. As decomposigdes se caracterizam por uma elevacdo stbita
de temperatura, cuja causa pode ser a formagéo de pontos quentes no reator, que por sua vez
pode ser causada por uma mistura imperfeita (ZHANG et al., 1996). Quando ocorre uma
decomposicdo e é detectado no reator um ponto de temperatura acima do limite de
decomposicéo (o qual depende da combinacéo entre temperatura e pressdo de operagéo), o
sistema de intertravamento da planta atua e ocorre o alivio do reator através de valvulas de
seguranca.

Os processos de alta presséo para a producdo de PEBD consistem, simplificadamente,
das etapas apresentadas na Figura 2.5. O eteno na forma gasosa é alimentado ao compressor
primario e posteriormente ao compressor secundério, onde sera comprimido até a presséo de
operacdo do reator. Nos casos em que se utiliza um modificador, este é comprimido
juntamente com o eteno. Nos processos que utilizam o oxigénio como iniciador, este também
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é injetado na sucgdo de um dos compressores. No reator, onde sdo injetados 0s peroxidos
organicos que dardo inicio as reacBes em cadeia para polimerizacdo do eteno, atingem-se
conversdes da ordem de 20 a 30%. O gas ndo convertido e o polimero formado no reator séo
resfriados e passam para um vaso, chamado de separador de alta pressdo (SAP), onde sofrem
uma primeira separagdo. A corrente de fundo do SAP é entdo enviada para um segundo vaso,
chamado de separador de baixa pressao (SBP), cuja corrente de fundo alimenta a extrusora,
onde sdo formados os granulos, que sdo enviados via transporte pneumatico para os silos de
produto e posteriormente sdo ensacados ou transferidos para caminh&o granel. A corrente de
topo do SAP é enviada para um sistema de reciclo, chamado de reciclo de alta presséao, e
depois retorna para a succdo do compressor secundario. A corrente de topo do SBP é enviada
para outro sistema de reciclo, chamado de reciclo de baixa pressdo, e depois passa por um
compressor onde é comprimida até a pressdo de succdo do compressor primario.

Compressor de
Gas de
Expanséo

Compressor
Primario

Reciclo de Alta Presséo

Separador de
Alta Pressdo

Compressor
Secundario

Sistema de Reagédo Reciclo de Baixa

Presséo

Resfriador de
Produto

Separador de
Baixa Pressdo

PEBD

Extrusora

Figura 2.5: Principais etapas dos processos de produgdo de PEBD.

2.4 A Cinética de Polimerizacdo Via Radicais Livres

A pressoes e temperaturas elevadas, o eteno pode ser polimerizado na presenca de um
iniciador de reagéo por um mecanismo de radicais livres. Este iniciador pode ser um peroxido
organico, um azo composto ou o oxigénio. O processo comega quando uma ligacdo da
molécula de iniciador se rompe, gerando elétrons livres que irdo reagir com o eteno. O eteno
se torna entdo um radical que ird reagir com outra molécula de mondmero, dando inicio ao
crescimento horizontal da cadeia polimérica e a outras reacOes paralelas que irdo modificar as
propriedades do produto final. A finalizacdo de cadeias em crescimento se d& quando dois
radicais poliméricos, também chamados de “polimeros vivos”, reagem formando uma ou duas
moléculas de “polimero morto”, isto €, moléculas de polimero sem elétrons livres.
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2.4.1 Iniciacéo

A iniciacéo é o conjunto de reacdes que desencadeia o processo de polimerizacéo via
radicais livres. Ela comega com a decomposicdo do iniciador (I) em radicais livres (R*),
conforme a reagéo:

| —»nR" (2.5)

Para que esta reagéo ocorra, o iniciador deve atingir a temperatura de iniciagdo (“light
off”), abaixo da qual ndo h& polimerizacdo. Esta temperatura depende do tipo de iniciador e
das condicgdes de operagdo (GEORGAKIS & MARINI, 1982).

Em geral, utiliza-se mais de um tipo de iniciador para cobrir a ampla faixa de
temperatura dos reatores de alta pressdo, uma vez que cada iniciador apresenta uma
temperatura de meia-vida caracteristica. A meia-vida ¢ uma medida da velocidade de
decomposic¢éo do iniciador numa temperatura definida, fornecendo uma referéncia para a
selegéo do iniciador mais adequado para uma dada temperatura de reagdo (LUFT, 1977).

Os iniciadores ndo sdo totalmente efetivos em dar inicio & polimerizacdo, uma vez que
alguns radicais gerados por cisdo térmica podem participar de reacdes laterais. Outro fato que
influencia na eficiéncia aparente dos iniciadores é que em temperaturas elevadas, onde o
iniciador se decompbe muito rapidamente, os radicais primarios sdo consumidos antes da
corrente de alimentagdo de iniciador se misturar com 0 meio reacional, ou seja, o tempo de
meia-vida do iniciador pode ser menor do que o tempo de mistura (GHIASS &
HUTCHINSON, 2003). O uso de mais de um tipo de iniciador € uma forma de reduzir a perda
de eficiéncia nos casos em que o tempo de meia-vida do iniciador € menor do que o tempo de
mistura com o meio reacional, uma vez que conforme a temperatura se eleva e o iniciador de
menor temperatura de meia-vida perde eficiéncia, os outros iniciadores de temperatura de
meia-vida mais alta comegam a gerar radicais (GHIASS & HUTCHINSON, 2004).

Outros processos de iniciagdo menos comuns sdo por via térmica e por radiacdo. Em
geral, utilizam-se os per6xidos organicos e o oxigénio.

Apbs a decomposicédo do iniciador, os radicais livres formados irdo reagir com o eteno
(M) para formar moléculas de polimero vivo, conforme a reagéo

R*'+M >R’ (2.6)

O indice em R* é referente ao comprimento da cadeia de radical livre.
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2.4.2 Propagacéo

A propagacéo é a reagdo na qual o polimero vivo reage com o eteno, proporcionando o
crescimento da cadeia polimérica através da adicdo de moléculas de mondmero em série,
conforme representado a seguir:

R +M—%R; 2.7)
R+M—2 R, (2.8)

A reacdo de propagacdo é a principal responsavel pelo aumento da massa molar do
polimero.

2.4.3 Terminacao

A terminacdo, assim como a iniciacdo e a propagagéo, consiste em uma das reagoes
elementares da cinética de radicais livres. Ela promove a eliminacdo do radical livre do
polimero vivo, transformando-o em polimero morto.

Existem duas formas de reacdo de terminacdo. Uma delas é por combinacdo, onde

duas moléculas de polimero vivo reagem e se somam, formando uma Unica molécula de
polimero morto, conforme a reacéo:
r+s

R +R — P (2.9)

A outra forma de terminacéo é por desproporcionamento, na qual duas moléculas de
polimero vivo reagem, formando duas moléculas de polimero morto (P), conforme:

R +R —“ 5P +P (2.10)

2.4.4 Transferéncia de Cadeia

As reacOes de transferéncia de cadeia promovem a transferéncia do elétron livre de
uma molécula de polimero vivo para outro componente presente no meio reacional, gerando
uma molécula de polimero morto e uma nova molécula contendo um radical livre. Este outro
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componente pode ser o mondmero, o polimero morto ou um modificador, também chamado
de agente de transferéncia de cadeia.

No caso de uma transferéncia de cadeia para monémero, a reagdo pode ser
representada por:

RI+M—fo 5P 4R’ (2.11)

A transferéncia de cadeia para polimero é a reagdo responsavel pela formacéo das
chamadas ramificagfes de cadeia longa (long chain branches), uma vez que neste caso a
geracdo de um elétron livre ndo ocorre nas extremidades, mas sim em um carbono qualquer
ao longo de uma cadeia de polimero morto, dando inicio ao crescimento de uma cadeia
lateral. Esta reacdo proporciona caracteristicas morfoldgicas bastante especificas ao PEBD.
Uma representacéo da transferéncia de cadeia para polimero pode ser dada por:

R +P—* 5P +R (2.12)

A transferéncia de cadeia para um modificador ou agente de transferéncia de cadeia
(chain transfer agent) pode ser utilizada para controle da massa molar do polimero formado.
Geralmente, é utilizado como modificador um hidrocarboneto leve, que ira reagir com o
polimero vivo interrompendo o seu crescimento. A reacdo de transferéncia para modificador
(CTA) pode ser representada por:

R’ +CTA—fm P 1 CTA" (2.13)

O agente de transferéncia de cadeia pode ser também um contaminante, um solvente
Ou outro componente presente no meio reacional.

2.4.5 Backbiting

A reacdo de backbiting ou transferéncia intramolecular consiste na transferéncia do
elétron livre localizado na extremidade da cadeia do polimero vivo para outro carbono ao
longo da mesma cadeia. Devido a aspectos relacionados a impedimento estérico e
probabilidade, esta reagdo da origem somente a ramificacbes de cadeia curta (short chain
branches), principalmente n-butila, e grupos etila e n-hexila em menores proporgdes
(COUTINHO et al., 2003). A reacédo de backbiting pode ser representada esquematicamente
por:

R’ —%R" + ramificacdo decadeiacurta (2.14)
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2.4.6 Cisao Beta

A ciséo beta é uma reacdo de duas etapas. Primeiramente, uma molécula de polimero
morto é atacada por um polimero vivo, gerando um polimero vivo com radical interno e uma
nova molécula de polimero morto. O segundo passo € a reacdo de cisdo em si, na qual o
polimero vivo com radical interno se divide em um polimero morto com dupla ligagdo
terminal e um polimero vivo de menor tamanho (ZABISKY et al., 1992). Deste modo, a
reacdo global pode ser representada por:

R\ +P—% 5P +P_ +R; (2.15)

2.5 Cinética de Duas Fases

Em determinadas combinacfes de pressdo, temperatura e concentragdo de polimero no
meio reacional, pode ocorrer a separagdo em duas fases distintas nos reatores de producéo de
PEBD: uma fase rica em monémero e uma fase rica em polimero. Em um mesmo reator,
pode-se ter a presenca de regides de uma e duas fases. A ocorréncia deste fendmeno de
separacdo de fases faz com que seja possivel a obtencdo de um polimero com propriedades
bastante distintas em relagdo ao que é produzido em condi¢fes homogéneas, unicamente em
uma fase.

A formacdo de regides de duas fases ocorre em condigdes de pressdo mais baixa,
menores que cerca de 2.200 kgf/cm2. Abaixo deste limite de presséo, a separagdo de fases
comega a ocorrer em temperaturas mais baixas e concentracdes de polimero mais altas. A
Figura 2.6 apresenta um diagrama de fases eteno — polietileno esquematico, mostrando a
relacdo das varidveis envolvidas: pressdo, temperatura e concentracdo de polimero.

Concentragdode
Polietileno

Regido de Uma Fase

Pressao

Regido de Duas Fases

Temperatura

Figura 2.6: Diagrama de fases eteno — polietileno esquematico.
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Para determinar o nimero de fases num dado segmento do reator e, por sua vez, as
composicdes das fases, é necessario estabelecer correlagbes com as variaveis envolvidas neste
mecanismo termodindmico. No trabalho de CHAN et al. (1993), fez-se uso de uma correlagéo
empirica. Esta correlagdo empirica foi gerada a partir dos resultados das simulagdes feitas
através de um pacote termodindmico chamado PFLASH (1988). O PFLASH calcula a fracéo
massica de polimero em cada fase em funcdo da temperatura, pressdo e massa molar,
utilizando a aproximacéo termodindmica continua e uma equacdo de estado cubica. Porém,
devido & sua complexidade, o PFLASH requeria um tempo computacional relativamente
grande para rodar, e por isso foi gerada uma correlagdo empirica para tentar reproduzir os
resultados deste modelo termodinamico.

Segundo CHAN et al. (1993), para o sistema eteno-polietileno, o modelo do PFLASH
prevé uma quantidade insignificante de polimero presente na fase rica em mondmero nas
condigdes usuais de operagdo dos reatores autoclave, de modo que apenas uma correlagdo
para o calculo da composi¢do de mondmero na fase rica em polimero precisa ser estabelecida.
Entretanto, iniciador, modificador e radical devem se distribuir entre as duas fases de acordo
com algum coeficiente de partigdo. Utilizando combinacéo fatorial ortogonal e regressdo
linear maltipla, foram calculados oito coeficientes, sendo todos significativos em um nivel de
confianca de 95%. A correlagdo empirica resultante é dada a seguir:

W, =0,24548-0,05777X, —0,078337X , +0,0048718X,

(2.16)
~0,027386X, X, +0,0032556X, X , + 0,003281X,, X, +0,0029964X, X, X ,

onde Wp, € a fracdo méssica de polimero na fase rica em polimero e X;, Xz e X3 sdo variaveis
normalizadas definidas como:

x, =1 (K)—4982 (2.17)
65
X, = p(kgf /cm?)—-1400 (2.18)
200
M, —100.000 2.19)
35000

onde T é a temperatura e p é a presséo.

A correlacdo (2.16) é valida apenas quando todas as variaveis normalizadas ficam
dentro do intervalo [-1, +1].
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2.6 Modelagem de Reatores Autoclave

O comportamento do fluxo em reatores autoclave se desvia significativamente dos
padrOes ideais, ou seja, de um reator do tipo CSTR (Continuous Stirred Tank Reactor) ou
PFR (Plug Flow Reactor). Deste modo, sdo necessarios modelos de mistura mais complexos
para representar a ndo-idealidade do fluxo nestes reatores. Além deste, outros fatores tornam a
modelagem deste sistema desafiadora, como a presenca de estados estacionarios instaveis, a
possibilidade de existéncia de duas fases e a possivel formacdo de gel devido a reacbes de
reticulagéo (cross-linking) (GHIASS & HUTCHINSON, 2004).

As técnicas de modelagem de reatores autoclave mais utilizadas podem ser divididas
em duas categorias principais: modelos de compartimentos de tanque agitado e simulagfes
utilizando fluidodinamica computacional (CFD).

Os modelos de compartimentos de tanque agitado sdo vantajosos por sua simplicidade
e eficiéncia computacional, sendo classificados como “macromodelos”, por considerarem as
heterogeneidades da massa reacional em escala macroscopica.

Os modelos que utilizam fluidodinamica computacional (CFD) proporcionam uma
representacdo mais detalhada da mistura (WELLS & RAY, 2005b), j& que podem considerar
tanto a macromistura, como 0s modelos de compartimentos, quanto a micromistura, sendo
esta Ultima relacionada as heterogeneidades da mistura em escala microscopica. Porém, a
simulacdo em CFD ndo inclui por si s6 a micromistura em seus célculos, e é necessério inclui-
la através de modelos empiricos relacionando a quimica e a mistura ou através de balangcos
populacionais em cada célula (unidade de volume para a qual todas as equagBes devem ser
resolvidas).

Com relacdo & utilizagdo de modelos CFD para a analise da producdo de PE,
destacam-se os trabalhos de Torvik et al. (1995) e Read et al. (1997). Torvik et al. (1995)
simularam um reator autoclave tridimensional utilizando CFD, mas sem um modelo de
micromistura. Read et al. (1997) criaram um modelo tridimensional de reator autoclave
utilizando um pacote de fluidodindmica computacional chamado Fluent (Fluent Inc., 1993).
Neste trabalho, foi utilizado um modelo de micromistura reacional empirico. No entanto,
muito possivelmente devido a complexidade do modelo detalhado e do seu custo
computacional, esta abordagem ndo seguiu sendo explorada em trabalhos posteriores, com
excecdo daquela de Wells e Ray (2005b), na qual foi proposta uma combinagéo de CFD com
modelos de compartimentos. A técnica utilizada por Wells e Ray (2005b) proporciona uma
representacdo detalhada da mistura, como os modelos CFD convencionais, porém permite
uma reducdo significativa do tempo de simulacdo devido a criagdo de compartimentos de
CSTR compostos por conjuntos de células com temperatura, composi¢éo e taxas de reacéo
aproximadamente uniformes.

Georgakis e Marini (1982) propuseram um modelo para reatores autoclave com
apenas duas correntes de alimentagcdo, no qual o reator foi dividido em trés CSTR’s
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hipotéticos de diferentes volumes: os dois primeiros, representando uma pequena fragdo do
volume total, levam em consideragdo a micromistura incompleta do iniciador injetado com o
meio reacional, e o terceiro, representando o volume restante do reator, contempla a regido
onde a maior parte da polimerizacdo do eteno ocorre. No primeiro CSTR € injetada uma
corrente de eteno e iniciador, enquanto no terceiro é alimentada uma corrente de eteno quase
puro, com uma pequena quantidade de iniciador. Uma corrente partindo do terceiro CSTR
para os dois antecessores é incluida para representar o reciclo interno (backmixing) da mistura
reacional. A Figura 2.7 mostra uma representacdo esquematica deste modelo de mistura. Esta
abordagem foi estendida, posteriormente, por Guiass e Hutchinson (2004) para um reator com
maltiplas zonas.

Monémero +

Iniciador q,
—»| CSTR [«
1
v 0
CSTR [«
2
Monémero .
(quase puro) v Reciclo
+ Iniciador
CSTR 2q,
3

Figura 2.7: Representacdo esquematica do modelo de mistura proposto por Georgakis e
Marini (1982) para um reator autoclave.

Outro modelo de compartimentos foi proposto por Chan et al. (1993) para reatores
autoclave com multiplas alimentacdes de mondmero e iniciador. Neste, o reator é dividido em
secOes, cujas fronteiras sdo definidas por dois pontos de alimentagcdo consecutivos. Cada
secdo e dividida em dois segmentos: um CSTR principal, considerando a mistura perfeita
proxima aos pontos de alimentacdo, e um PFR, considerando a mistura imperfeita. O
segmento PFR é também aproximado por uma série de pequenos segmentos CSTR. Para
considerar a recirculagdo, uma corrente de reciclo € inserida de um segmento CSTR principal
(o primeiro da sec¢éo) para o CSTR principal da segdo anterior.

Topalis et al. (1996) apresentaram um modelo semelhante ao de Chan et al. (1993),
porém dividindo o efeito da recirculacdo em dois modelos: um modelo de reciclo externo,
inserindo uma corrente de reciclo de um segmento CSTR principal para os demais CSTR’s da
secdo anterior, e um modelo de reciclo interno (backflow), inserindo uma corrente de reciclo
entre cada CSTR e o CSTR imediatamente anterior.

No presente trabalho, 0 modelo de compartimentos proposto por Chan et al. (1993)
serd utilizado como base, principalmente pelo fato de que o referido modelo foi desenvolvido
e testado utilizando dados de um reator de configuragdo muito similar a do reator industrial
aqui estudado. N&o serd utilizada uma abordagem combinada com modelos CFD uma vez que
0 objetivo ndo é obter uma representacdo detalhada da mistura no reator, mas sim desenvolver
uma ferramenta que possua a capacidade de predizer a conversdo de mondmero, as
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temperaturas nos pontos de interesse, 0s consumos de iniciador e o indice de fluidez do
produto final, com uma eficiéncia computacional adequada para utilizacdo em estudos de
melhoria de processo.



Capitulo 3

Metodologia

O objetivo deste capitulo é apresentar a metodologia utilizada na modelagem de
reatores autoclave no presente trabalho. E apresentado um modelo de mistura, um modelo
cinético incluindo um modelo da cinética de duas fases, uma modelagem dos momentos e de
algumas das principais propriedades do polimero final, os balangos de massa e energia e um
modelo de controle. Por fim, é apresentado um breve parecer sobre o software de simulagdo e
a metodologia de estimagédo de parametros utilizados.

3.1 O Modelo de Mistura

Neste trabalho foi aplicado o modelo matematico para reatores autoclave apresentado
por CHAN et al. (1993), que consiste em um modelo de compartimentos de tanque agitado.
Este modelo considera a natureza imperfeita e recirculante do comportamento da mistura. A
principal causa de mistura imperfeita no reator € a tendéncia do iniciador a se decompor
proximo aos pontos de alimentagdo, ndo promovendo tanta polimerizagdo quanto se estivesse
uniformemente distribuido ao longo do reator (CHAN et al., 1993), enquanto a mistura
recirculante se deve as caracteristicas construtivas do agitador, no qual existem multiplas pas
em diferentes angulos ao longo do eixo.

Deste modo, o reator € dividido em secBes, cujas fronteiras sdo definidas por dois
pontos de alimentagdo consecutivos. Cada se¢do é dividida em dois segmentos: um CSTR
principal, considerando a mistura perfeita proxima aos pontos de alimentagdo, e um PFR,
considerando a mistura imperfeita. O segmento PFR é também aproximado por uma série de
pequenos segmentos CSTR. Para considerar a recirculagdo, uma corrente de reciclo € inserida
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de um segmento CSTR principal (o0 primeiro da secdo) para o CSTR principal da secdo
anterior. A Figura 3.1 mostra uma representacdo esquematica do modelo de mistura proposto.

Com relagdo ao modelo de mistura, trés pardmetros sdo usados para descrever cada
secdo no modelo proposto. O pardmetro de mistura perfeita, 6;, consiste na fracdo volumétrica
do segmento CSTR principal. O numero de pequenos segmentos CSTR utilizados para
aproximar o PFR, todos com volume idéntico, é o pardmetro Nper. A razéo de reciclo, gj, é 0
pardmetro que consiste na vazdo volumetrica da corrente de reciclo dividida pela soma das
vazles volumétricas de alimentagfo para todas as secOes. A estimacdo destes pardmetros é
feita para cada reator particular, baseada no perfil de temperatura de reagdo, vazdes de
iniciador e geometria do agitador (CHAN et al., 1993).

REATOR INTEIRO

Alimentacao
lateral CSTR s N o
’ ECA
Fluxo da secé&o
Reciclo anterior
PER ent~re -—-—— ﬂ ————— 'I
secoes AIimenta@éo| Recicl
lateral eciclo
[ — _¢_ - — — l CSTR Principal | entre
) J | | secdes
Allmentagqo | I
lateral CSTR PH / N | - * _____ I
AL : : I
| 1 e Py [ o | csrR | |
I S | ! |
| | Reciclo [ v |
| PFR | entre | : |
secdes .
l | ¢ | CSZTR CPFR |
|_ —_—— [ | | . |
Alimentacao | |
lateral CSTR | CsTR |
' N, |
Y I . i
Fluxo paraa
PER préxima segdo

Figura 3.1: Representacdo esquemaética de um reator inteiro e ampliacédo de uma “se¢do” no
modelo de mistura proposto, aproximando o segmento PFR para uma série de
CSTR’s.

3.2 O Modelo Cinético

O modelo cinético utilizado consiste nas seguintes reacdes (descritas na Segéo 2.2.5):
iniciagcdo, propagacdo, terminacdo por combinagdo, terminagdo por desproporcionamento,
transferéncia de cadeia para mondmero, transferéncia de cadeia para polimero, transferéncia
de cadeia para modificador, backbiting e ciséo beta.
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Séo utilizados apenas perdxidos organicos como iniciadores de reacdo neste trabalho.

Para representar a dependéncia das constantes de taxa de cada reacdo em relagdo a
pressao e temperatura foi utilizada a equag&o descrita por KIPARISSIDES et al.(1993):

E,+pV,)
k =k, ex —(6‘75* 3.1
jorg - (E ) (3.1)
onde ko é o fator pré-exponencial, E, é a energia de ativacdo, p é a presséo, V, é o volume de
ativacdo, R é a constante dos gases ideais e T é a temperatura absoluta.

Valores para ko, Ea € Va podem ser encontrados em diversos artigos publicados sobre
modelagem e simulacéo de reatores de produgdo de PEBD, porém ndo se estabeleceu ainda
em literatura aberta um conjunto consistente de valores para estas constantes, dada a
diversidade de valores encontrada para um mesmo parametro nas diferentes referéncias
bibliogréaficas. Os motivos para isto podem ser a complexidade do mecanismo de reacgdo, o
grande numero de pardmetros cinéticos a serem identificados e a larga faixa de condicOes
operacionais tipicas dos reatores de PEBD (KIPARISSIDES et al., 1993). Deste modo, no
presente trabalho os valores de ko, Ea € Va para as reagdes consideradas no modelo cinético
foram estimadas a partir de dados de processo (Secéo 4.3.3).

3.2.1 Hipotese do Estado Quase Estacionario (QSSH — Quase
Steady State Hypothesis)

A hipotese do estado quase estaciondrio considera que o tempo de vida de um radical
livre € muito inferior ao das demais espécies presentes no meio reacional (CALIANI, 2005),
de modo que as taxas de iniciagdo e terminagéo dos radicais sdo aproximadamente iguais.

SimulagGes realizadas por Mavridis e Kiparissides (1985), Yoon e Rhee (1985) e
Zabisky et al. (1992) mostraram que os resultados obtidos com e sem a considera¢do da
QSSH séo muito proximos. Segundo Neumann (2001), as diferencas sdo da ordem de 2%
para as temperaturas do reator e para a conversdo e da ordem de 2 a 7% para as massas
molares do polimero formado. O préprio método de medicdo de massas molares do polimero
via GPC (cromatografia de permeacdo em gel) em si, por exemplo, apresenta um erro da
ordem de 10%, que pode ser ainda maior para polimeros com elevado grau de ramificacbes
longas. Deste modo, dadas as ordens de grandeza dos erros envolvidos e a maior facilidade de
resolucéo do sistema de equacdes diferenciais resultante, por torna-lo menos rigido, a QSSH
serd considerada neste trabalho.
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3.2.2 Cinética de Duas Fases

Para representar a cinética de duas fases, foi utilizado o equacionamento descrito na
Secdo 2.2.6, de acordo a proposta de CHAN et al. (1993). Assim, foram feitas as seguintes
consideragoes:

e Uso da correlagdo empirica (2.16) para calcular a fragdo maéssica de polimero na fase
rica em polimero, considerando zero a fracdo de polimero na fase rica em monémero.

e Equilibrio termodindmico.
e Os volumes sdo aditivos.
e Os valores das constantes cinéticas sdo 0s mesmos em ambas as fases.

e Uso de coeficientes de particdo em cada fase iguais a um para iniciador, modificador e
radical.

Deste modo, a fragdo méssica de mondmero na fase rica em polimero é dada por:
Wy, =1-W,, (3.2)
A massa de polimero na fase rica em polimero pode ser calculada pela expresséo:

Mg, =(p—[|\/| ]‘MWM )\/i,j (3.3)

onde p é a massa especifica, [M] é a concentracdo molar de mondémero, MW é massa molar, V
é volume e os indices M, i e j sdo referentes a0 mondmero, ao nimero da se¢do e a0 nimero
do segmento, respectivamente.

A massa de monémero na fase rica em polimero pode ser dada por:

W, M
m,,, = ———on (3.4)
" L-W,,)
O volume da fase rica em polimero pode ser calculado por:
M, +M
Vv :( pp T Mp) (3.5)

p

o,

Assim, o volume da fase rica em monémero é dado por:



28 3. METODOLOGIA

V, =V, -V (3.6)

Com isto, é possivel calcular a concentragdo molar de mondémero na fase rica em
polimero:

M (3.7)

M| =—2°
M1, MW, V,

E, por fim, a concentracdo molar de mondmero na fase rica em monémero:

[M], = (Vi,j M ]\;Vp'[M ]p) (3.8)

m

E importante notar que a formacio ou ndo de duas fases em um mesmo modelo gera alguns
complicadores de implementacdo. Isto porque o nimero de varidveis e equagdes envolvido
varia de acordo com a condigdo. Na condicdo de uma fase, a fase rica em mondmero
desaparece, de modo que as varidveis da fase polimero sdo iguais as do balanco de massa do
segmento CSTR inteiro e as variaveis Vi, € [M]n sd0 iguais a zero.

3.3 Método dos Momentos

O método dos momentos consiste em uma tecnica estatistica para se calcular as
massas molares médias do polimero formado. E utilizado para polimeros ramificados ao invés
do meétodo da distribuicdo instantdnea de massas molares, uma vez que este Ultimo ndo
funciona corretamente nestes casos (FERNANDES, 2002).

A técnica dos momentos simplifica o célculo das massas molares médias do polimero
formado, uma vez que quantificar o niimero de cadeias poliméricas de cada um dos multiplos
diferentes tamanhos seria um problema intratavel.

Os momentos da distribuicdo de massas molares sdo obtidos através dos balancos das
moléculas de radical (polimero vivo) e polimero (polimero morto) de comprimento de cadeia
S (ZABISKY et al., 1992), de modo que os momentos do polimero vivo sdo definidos por:

0

[Y.]=2 8" [R*(5)] (3.9)

s=1

e 0s momentos do polimero morto definidos por:
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[Q,]=3s"[P(s)] (3.10)

s=2

onde n é a ordem do momento, s é o comprimento de cadeia de radical livre ou polimero, R* é
o0 polimero vivo e P é o polimero morto.

Somente 0s momentos de ordem zero e um possuem significado fisico (CALIANI,
2005):

e [Yo] — concentracdo total de radicais livres;

e [Y1] - concentragéo total de unidades monoméricas presentes em todas as moléculas
de radicais livres;

e [Qo] - concentragdo total de moléculas de polimero;

e [Q:] — concentracédo total de unidades monoméricas presentes em todas as moléculas
de polimero.

Determinar a distribuicdo completa de massas molares por expansdo dos momentos é
complexo, uma vez que sdo requeridos muitos momentos e os ajustes geralmente ndo sdo
unicos (WELLS e RAY, 2005a). Existem outras técnicas mais apropriadas para isto.

De acordo com Fernandes (2002), a modelagem dos momentos pode ser feita através
do método da contribuicdo de grupos cinéticos. Esta técnica leva em conta que 0s momentos
funcionam como uma funcdo aditiva, e cada momento pode ser obtido pela soma das
contribuicdes individuais de cada tipo de reacdo no mesmo. Deste modo, 0 momento genérico
“[un]” pode ser expresso da seguinte forma:

d[u,]
dt

=Y entradas— ) saidas+ »_contribuicéo decada reagéo (3.11)

onde t é o tempo.

Em alguns momentos, a contribuicdo de uma determinada reacdo pode ser igual a
zero.
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3.3.1 Modelagem dos Momentos

Considerando o modelo cinético proposto na Secdo 3.2, assim como o método da
contribuicdo dos grupos cinéticos e a possibilidade de existéncia de duas fases, tem-se a
seguinte expressdo para o célculo do momento de ordem zero do polimero vivo:

A] o 4 -k [V F -k, 1, (312)

onde f é o fator de eficiéncia do iniciador, kg é a constante da taxa de reacdo de decomposi¢ao
do iniciador, [I] é a concentracdo molar de iniciador, ki é a constante da taxa de reagdo de
terminacdo por combinacdo e kg € a constante da taxa de reacdo de terminacdo por
desproporcionamento.

Aplicando a hip6tese do estado quase estacionério e isolando [Yo], tem-se:

[v,]= [z'f'kd'[l]fﬁ (3.13)

ktc + ktd

Como as concentragOes de iniciador e radical sdo consideradas as mesmas tanto na fase rica
em mondmero quanto na fase rica em polimero, de acordo como o modelo adotado para a
cinética de duas fases, 0 momento de ordem zero do polimero vivo é igual para ambas as
fases.

Da mesma forma, pode-se calcular o momento de ordem um do polimero vivo, que,
porém, difere para cada fase. Como o termo 2.f.kg.[1] possui valor insignificante comparado
aos demais termos das equacdes, 0 mesmo sera desprezado. Para a fase rica em mondmero:

) ML)
N (V] RN 7 Py s v 8 (314

onde k, € a constante da taxa de reagdo de propagacéo, kin € a constante da taxa de reacéo de
transferéncia para mondmero, kcta € a constante da taxa de reacdo de transferéncia para
modificador, [CTA] é a concentragdo molar de modificador e kyeta € @ constante da taxa de
reacao de cisdo beta.

Para a fase rica em polimero:

kp'[M ]p'[Yo]+ Kip -[Yo ][ 2]
b= T+ Ko JCTAT+ Ko + Koy 1O, |+ K IY o ]+ Koy IV o] (3.15)
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onde ky, é a constante da taxa de reacdo de transferéncia para polimero e [Q1] e [Q-] s&o 0s
momentos de ordem um e dois do polimero morto, respectivamente.

O momento de ordem dois do polimero vivo, assim como o de ordem um, também
difere entre as fases. Da mesma forma como para as equagdes do momento de ordem um, 0
termo 2.f.kq.[I] seré desprezado. Para a fase rica em mondmero tem-se:

2k,*[M],2[Y,]
e = T T oAl e s T T (3.18)

beta

Para a fase rica em polimero:

Z'kp'[M ]p'[Yl]p + ktp'[Yo]'[ 3]
Kie -[M ]p + kCTA-[CTA]+ Kpeta + Ky [ 1]+ Ky .[Y 0]+ Ky .[Y 0] (3.17)

[Yz]p =

onde [Qz] € o momento de ordem trés do polimero morto.

Para 0os momentos do polimero morto, ha apenas uma expressdo para cada ordem, uma
vez que s6 ha polimero morto na fase rica em polimero, de acordo com o modelo adotado
para a cinética de duas fases. Deste modo, 0 momento de ordem zero do polimero morto é
dado por:

Vi . d[QO]
)] dt

= [ 0 ]prev'Foutprev +[ 0 ]in'FMm + [QO ]Hlvl'qi*l'l _[ 0 ]i'j .Fomi‘j N [QO ]i'l.qi'l (318)
405k [V PV ke [Ys PV,

i ij

+ky, -[Yo ][M ]‘Vi,j + kCTA'[CTA]'[YO ]‘Vi,j +Kpea Yo Vs

F é a vazdo volumétrica e os indices e sub-indices prev, out e in sdo referentes ao segmento
anterior, a saida e a entrada, respectivamente.

O momento de ordem um do polimero morto é expresso por:
[Q]=[P] (3.19)
onde [P] é a concentracdo molar de polimero.

E, por fim, 0 momento de ordem dois do polimero morto é dado por:
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Vi,j d EthZ] = [ 2 ]prev'Foutp,EV + [ 2 ]in 'FM,H + [ 2 ]i+1,1'qi+l,l - [QZ ]i,j 'Fou'(,vl _[ Z]i,l'qi,l
R 2k, [M], + 2kera [CTA]+ 2k, + 2K, [V, ] + 3K, [Y, ]
ol ]""'[Y°]'Vm'( (kM T, + ke JCTA o <1, ]+ I,
(k,[M], +k,[Q.))
+[Y°1Vp{(km.[m R 7\ R o8 P v R o

(2, M) ki IM T+ Kera LCTAT K + ki [ 1 ke [Yo 14+ K [Qu )+ K Yo bk, M, + K, [Q,])

(3.20)

3.3.2 Técnica de Fechamento dos Momentos

Como se pode ver na Secgdo 3.3.1, os termos de contribuigdo da reacdo de ciséo 3 nos
momentos de ordem dois do polimero vivo e do polimero morto, ambos referentes a fase rica
em polimero, sdo fun¢bes de um momento de ordem superior, igual a trés. Deste modo, 0
sistema ndo é “fechado” quando a reacdo de cisdo B é significativa. Por este motivo, é
necessario utilizar uma técnica de fechamento, a qual deve prever adequadamente oS
momentos de ordem superior em fungdo dos momentos de ordem mais baixa (ZABISKY et
al., 1992).

Um dos métodos de fechamento dos momentos mais utilizados é o de Hulburt e Katz,
Cuja equacéo é:

__[&] [
[QB]HK _[Ql][Qo](Z[ 2][ 0] [ 1]) (321)

Em reatores autoclave sob condicGes de operagdo predominantemente em duas fases e
em reatores tubulares, as distribui¢cdes de massa molar se aproximam de uma distribuicéo log-
normal. Assumindo uma distribuicéo log-normal, tem-se a seguinte equagéo de fechamento:

oL -] 2] 622

Zabisky et al. (1992) compararam os resultados obtidos através do método de
fechamento de Hulburt e Katz e do método log-normal com dados de um reator tubular
industrial, e verificaram que o método de Hulburt e Katz subestima o valor de [Qs], enquanto
0 método log-normal superestima o mesmo, de modo que através da média geométrica dos
dois métodos se atingiu o melhor resultado:

[ 3]MG = ([Q3]HK [ 3]LN )0'5 (3.23)



3.4 MODELAGEM DAS MASSAS MOLARES E DO INDICE DE FLUIDEZ DO POLIMERO 33

Deste modo, 0 método da média geométrica pode ser expresso pela equacéo:

Qe — 200, J0,)- ])[[[gﬂ a24)

3.4 Modelagem das Massas Molares e do indice de Fluidez
do Polimero

Calculados os momentos do polimero morto de ordem zero a trés, é possivel obter as
massas molares médias do polimero.

A massa molar média em nimero € calculada pela equacéo:

—

Q]
M =MW, .t 3.25
n M [Qo ( )

[I—

A massa molar média em massa é dada por:

—_—

e [Q
M, = MW,, .t 3.26
., o (3.26)

[I—

E a massa molar média z ¢ calculada por:

M =MW .—gg’ 3.27
z M [Qz ( )

—
—_—

[I—

Sperati et al. (1953) apresentaram uma correlagdo entre a massa molar média em
namero e o indice de fluidez do polietileno com o seguinte formato:

In(IF)= A +B,..M_ (3.28)

onde Ajr e Bjr séo parametros estimados com dados experimentais. A equagédo foi validada
para uma faixa de massa molar média em nimero de 15.000 a 50.000 kg/kmol.

Neumann (2001) verificou, utilizando dados experimentais de indice de fluidez e
massas molares medias de PEBD produzido em uma planta tubular industrial, que, para a
faixa de indice de fluidez e tipo de distribuicdo de massa molar avaliada, o indice de fluidez
apresenta uma forte correlagdo com a massa molar média em massa, de forma analoga a
correlacdo apresentada por Sperati et al. (1953) utilizando a massa molar média em nimero:
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In(IF) = A +B,..M,, (3.29)

McAuley et al. (1990) ja havia validado esta expressdo com dados de uma planta industrial de
um processo fase gas para producdo de um copolimero de eteno.

Ambos os modelos de indice de fluidez apresentados serdo testados quanto & sua
adequacdo as resinas simuladas (Se¢édo 4.3.6 e 4.3.7).

3.5 Balancos de Massa e Energia

Considerando o modelo de mistura descrito na Se¢do 3.1, um modelo matematico
pode ser construido através das equacgbes de balango de massa e energia para um Unico
segmento (CHAN et al., 1993). Os balangos de massa para os componentes e o balanco de
energia em um segmento tém a forma geral:

acumulonosegmento = saida do segmento anterior
+ alimentag&o lateral ao segmento
+ reciclo do segmento posterior
— saida para o segmento posterior
— reciclo para o segmento anterior

(3.30)

+ geragéo pela reacédo

Cinco componentes estdo presentes no meio reacional em estudo: mondmero,
iniciador, modificador, polimero e radicais em crescimento. O balanco de massa de
mondmero em um segmento € dado por:

H = [M ]prev'Foutp,EV + [M ]in 'FMm + [M ]i+1,l'qi+l,l (331)
_[M ]i,j'Fout,‘l _[M ]i,l'qi,l _Vi,j'kp'[M ]i,j-[Yo]i,j

O balanco de massa de iniciador tem a forma:

dli},

Vi,j T = [I ]prev'Foutp,EV + [I ]in'FIin + [I ]i+1,1'qi+1,1 (332)
_[I ]i,j'Fout‘-‘j - I]i,l'qi,l_vi,j'kd -[I ]i,j

O balango de massa de modificador é expresso por:



3.6 CONTROLE DE TEMPERATURA 35

d[CTA];

. =|[CTA
) dt [ ]

prev'Foutp,EV + [CTA]m 'FCTA‘n + [CTA]i+l,l'qi+l,l (333)
- [CTA]i,j 'Fout,‘l - [CTA]i,l'qi,l -V, k [CTA]i,j -[Yo ]

i,j Ncta* i,j

O balango de massa de polimero € dado por:

d[P],;
ij Tj = [P]prev‘Foutp,Ev + [P]i+1,1'qi+l,1 - [P]IJ 'Fout‘vl (334)

- [P]i,l'qi,l +Vi; ‘kp‘[M ]i,j‘[YO]i,j

V

Por fim, o balanco de energia no segmento é expresso por:

dT. .
pi,j .Cpi‘j 'Vi~J' # = pprev 'Cpprev 'I:outprev '(Tprev _Tref )+ pMin 'CpMin 'I:Min '(TMin _Tref )

P, Cp, -Flin '(Tlm — Tt )+ Pecta, Coen 'FCTAm -(T(:TAin —Tret ) (3.35)
+ pi+l,l'C Pii11 'qi+l,l'(Ti+l,l - Tref )_ pi,j C Pij 'I:ou'(i ! '(Tou'(i‘j - Tref

3l

—PirCy, 'qi,l'(Ti,l — T )_ AH,V; 'kp -[M ]i,j -[Yo ]i,j MW,

onde ¢, € a capacidade calorifica a pressdo constante, T é a temperatura de referéncia e AH,
é o calor de reacéo.

Para os segmentos CSTR pequenos (que compdem o PFR) ndo h& nenhuma
alimentacdo lateral e nenhum reciclo (CHAN et al., 1993).

3.6 Controle de Temperatura

Para reatores autoclave, sdo encontradas, em geral, trés solugbes de estado
estacionrio para os balancos de massa e energia, sendo duas delas estaveis e uma instavel.
Uma das solugdes estiveis corresponde a uma conversdo extremamente baixa. A outra é
proxima da conversdo completa, levando a uma geracdo de calor excessiva.
Conseqlientemente, uma vez que a solugdo intermediéria de conversao é instavel, é necessario
um controlador de temperatura para manter o ponto de operacdo no estado estacionario
desejado (CHAN et al., 1993).

Tendo em vista a condicdo de estado estacionario instavel e o uso de controladores em
planta industrial, é recomendavel o uso de simulagdo dindmica para os reatores autoclave.
Neste trabalho serdo utilizados controladores do tipo proporcional-integral continuo para o
controle de temperatura, tendo como variavel manipulada a vazdo de alimentagdo de
iniciadores, de acordo com a equagao:
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K t
K (T =T)+—=[ (T
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TINT 0

F =F

Iss

. —T)dt (3.36)

onde os indices e sub-indices ss e set séo referentes ao estado estacionario e ao set point, K é
0 ganho proporcional e 7yt € a constante de tempo integral.

A inclusdo do termo derivativo nos controladores industriais é desejavel para que o
estado estaciondrio seja atingido mais rapidamente. Para os objetivos do simulador dos
reatores autoclave do presente trabalho, ndo ha beneficios no uso do derivativo.

Qualquer segmento CSTR pode ter sua temperatura controlada através da manipulacéo
da vazéo de alimentacdo de iniciador. Entretanto, a alimentacdo de iniciador manipulada ndo
se encontra necessariamente proxima ao ponto de temperatura controlada. Utilizando a
nomenclatura do modelo desenvolvido, a vazdo de iniciador manipulada ndo é
necessariamente a alimentacdo do mesmo segmento, caso seja um segmento CSTR principal,
e nem na mesma secdo a qual ele pertence. Isto é possivel devido ao efeito do reciclo interno
(backmixing) da mistura reacional, caracteristico deste tipo de reator. E também, algumas
se¢bes ndo tém alimentacdo de iniciador, apenas monémero, de modo que o nimero de
controladores de temperatura pode ser diferente do nimero de se¢fes. A Figura 3.2 mostra
uma representagdo esquematica de um reator com trés secBes e dois controladores de
temperatura, no qual a injegdo de iniciador da se¢&o 2 controla uma temperatura da segdo 1 e
a injecdo de iniciador da se¢do 3 controla uma temperatura desta mesma se¢éo.

(—
Secio 1 Mondmero
ficy €¢ao
o
|
- v
|
Iniciador
C Secéo 2
I~ l
I
| R ——
| Iniciador Monomero
Secgéo 3
frcy
N 6

|

Figura 3.2: Representacdo esquematica de um reator com trés secdes e dois controladores de
temperatura.
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3.7 O Simulador EMSO

O software EMSO (Environment for Modeling, Simulation and Optimization) é um
simulador dindmico orientado a equagdes que implementa uma linguagem de modelagem
orientada a objetos (SOARES, 2007). Este também contém um ambiente grafico onde pode
ser feita a modelagem de processos dindmicos ou estacionarios.

No presente trabalho, o simulador EMSO foi utilizado pela primeira vez em uma
aplicacdo relacionada a modelagem de reatores autoclave de producdo de PEBD. Algumas
vantagens da utilizagdo do EMSO nesta aplicagdo séo a facilidade na composicdo dos
compartimentos do modelo, a biblioteca de modelos disponivel e a existéncia de ambientes de
otimizag&o e estimacdo de parametros.

3.8 Estimacao de Parametros

Como naturalmente acontece na modelagem de processos industriais, 0 modelo
desenvolvido depende de diversos parametros desconhecidos. Estes parametros foram
divididos em dois grupos: arbitrados e estimados.

Para os parametros estimados no presente trabalho, um problema de estimacdo de
pardmetros foi resolvido com o auxilio do simulador EMSO. A estimacdo de pardmetros de
um modelo consiste em encontrar um conjunto de parametros que faga com que o modelo
reproduza da melhor forma possivel os dados reais da planta (WRIGHT, 1996).

O problema de otimizagdo envolvido no ambiente de estimagdo de parametros do
EMSO visa a minimizagdo de uma fungéo objetivo. Neste trabalho a estimagéo foi feita pela
técnica dos minimos quadrados ponderados, utilizando a funcéo objetivo definida da seguinte
forma:

2
2 [ Xpianta, ~ Xmodelo
W :Z{"'WG‘“VJ (3.37)

y=1 y

onde z é o nimero de varidveis incluidas na funcdo objetivo, « é o valor da varidvel de saida,
o € 0 desvio padrdo da variavel e os indices planta e modelo séo referentes a planta e ao
modelo, respectivamente. Em func¢éo da indisponibilidade de réplicas das medicdes ou outras
alternativas para o0s desvios padres, o valor de sigma foi arbitrado com base na
confiabilidade do dado de planta que estd sendo utilizado, ou seja, quanto maior a
confiabilidade do dado maior o peso e menor o sigma. Ao arbitrar um valor para o peso, deve-
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se também levar em conta a ordem de grandeza da variavel envolvida, de modo que o peso do
respectivo termo na funcgdo objetivo fique adequado.

No EMSO podem ser feitas estimagOes de pardmetros tanto para modelos
estacionarios quanto dindmicos. Para estimagdes estacionérias utilizam-se dados de planta em
instantes nos quais a planta estava operando aproximadamente em estado estacionario. Para
estimagdes dinamicas utilizam-se dados de planta ao longo do tempo. Neste trabalho foram
feitas estimacgBes estacionarias, devido ao fato de ndo se ter medi¢des continuas das
propriedades do produto final. Os dados de planta foram coletados em instantes ao redor dos
quais ndo houve mudancas de set point das variaveis controladas nem perturbacbes
significativas nas variaveis do processo que pudessem afetar as variaveis do sistema reacional
naqueles instantes.

Como restricdes do problema de otimizagdo que é resolvido na estimacdo de
parametros, sdo arbitradas faixas de valores dentro das quais 0s parametros a serem estimados
podem variar. Também, para cada pardmetro a ser estimado é arbitrado um valor inicial. O
problema de otimizacdo resultante foi resolvido utilizando-se o algoritmo “complex”
disponivel no simulador EMSO. Este codigo implementa um método de otimizacéo de busca
direta, do tipo poliedros flexiveis (WRIGHT, 1996).



Capitulo 4

Resultados e Discussao

Neste trabalho, 0 modelo matematico apresentado no Capitulo 3 foi implementado no
simulador dindmico de processos EMSO. Este modelo é composto por sete partes principais:

e Modelo de mistura;

¢ Modelo cinético;

¢ Modelo da cinética de duas fases;

¢ Modelagem dos momentos;

e Modelagem das massas molares e do indice de fluidez do polimero;
e Balangos de massa e energia;

e Modelo de controle.

Em funcdo da complexidade do modelo, primeiramente a configuracdo de reatores
hipotéticos com apenas uma e duas sec¢Oes foi simulada. Esta etapa teve como finalidade
comparar os resultados do simulador desenvolvido com os resultados obtidos por CHAN et
al. (1993) e realizar uma anélise de sensibilidade dos pardmetros de mistura do modelo.

Num segundo momento, reproduziu-se a configuragdo dos reatores de uma planta
industrial com tecnologia “Dual Autoclave”, a qual consiste de um sistema reacional com dois
reatores autoclave de alta pressdo em série e um trocador de calor do tipo bitubular entre eles,

para resfriamento da corrente que sai do primeiro para o segundo reator. Foram simuladas
condigdes reais de operacdo de dois grades (resinas) de PEBD distintos:
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1. Um grade com distribuicdo de massa molar larga (polidisperséo alta), caracterizada
pela formacdo de um “ombro” de altissimas massas molares, produzido em condigdes
predominantemente de uma fase;

2. Um grade com distribuicdo estreita (polidispersdo baixa), produzido em condigdes
predominantemente de duas fases.

Inicialmente, os parametros do modelo de mistura foram arbitrados de acordo com o volume e
a vazdo de alimentagdo de cada secdo, e os parametros do modelo cinético utilizados foram os
mesmos de CHAN et al. (1993). Apds isto, foi criada uma rotina de estimagao de pardmetros
no EMSO, a fim de ajustar o modelo a planta industrial. Para aumentar a capacidade de
reproducéo da planta pelo modelo, a estimagéo de parametros foi feita utilizando dados de trés
lotes de cada grade.

4.1 Reator de Uma Secéo

Foram realizadas simulagbes para um reator de uma Unica se¢do com as mesmas
condigdes de operacéo utilizadas por CHAN et al. (1993) (Tabela 4.1), a fim de comparar 0s
resultados e fazer uma anélise de sensibilidade de dois dos trés pardmetros do modelo de
mistura, 0; e Nprr. O pardmetro g;, que é a razéo de reciclo, so existe quando ha mais de uma
Secao no reator.

Tabela 4.1: CondigGes de operacéo das simulagdes — 1 secéo.

Temperatura de reacdo (°C) 258
Pressdo de reacédo (kgf/cm?) 1.440
Tempo de residéncia (s) 37,6
Temperatura de alimentacdo de monémero (°C) 40

O iniciador utilizado foi o di-terc-butil peroxido e sua constante de decomposicao foi
dada por:

(, —8843007 exp(_ 157150 015811 pj @4.1)

=
onde kq é em s, T em Kelvin e p em kgf/cm2 (CHAN et al., 1993).

Os demais parametros cinéticos utilizados para as simula¢des encontram-se na Tabela
4.2 (CHAN etal., 1993).
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Tabela 4.2: Parametros cinéticos utilizados nas simulages.

Fator de Energia de

Frequéncia Ativagéo

(cal/mol)

Propagacdo (cm?/mol.s) 1,0 x 10° -5.245,0
Terminacéo por combinacao (cm3/mol.s) 3,0 x 10™ -3.950,0
Terminacdo por desproporcionamento (cm3mol.s) 3,0 x 10" -3.950,0
Cisdo B (sh) 7,3 x10° -11.315,0
Transferéncia para polimero (cm3/mol.s) 2,0 x 10° -9.500,0

CHAN et al. (1993) realizou as simulacbes através de um programa proprio
desenvolvido em FORTRAN, enquanto no presente trabalho foi utilizado o simulador EMSO.

A Figura 4.1 apresenta os perfis de temperatura ao longo da secdo quando diferentes
numeros de segmentos sdo utilizados, com 6; = 0,9. Conforme o nimero de segmentos
aumenta, de dois a sete, a elevagdo de temperatura é mais suave e o valor da temperatura no
ultimo segmento da se¢do diminui.

272 +
270 4 = — p g
268 / / A -

266 7 / - 2 segmentos
- -= 3 segmentos
p S - -4 segmentos
264 1 / ” - = -5 segmentos
7 = -6 segmentos
| ) ~* -7 segmentos
262 / /¥ 2 segmentos - por CHAN et al. (1993)
4 === 3 segmentos - por CHAN et al. (1993)
// == 4 segmentos - por Chan et al. (1993)
7 =<5 segmentos - por Chan et al. (1993)
—*—6 segmentos - por CHAN et al. (1993)
—&—7 segmentos - por CHAN et al. (1993)

Temperatura (°C)

260 -

258 T T T
1 2 3 4 5 6 7

n° do segmento

Figura 4.1: Efeito do nimero de segmentos nas temperaturas de reacdo em uma Unica se¢&o,
com 6;=0,9.

A Figura 4.2 apresenta o consumo de iniciador, que consiste na massa de iniciador
requerida para produzir uma determinada quantidade de polimero, quando diferentes nimeros
de segmentos séo utilizados, com 6; = 0,7, 6; = 0,9 e 6; = 1,0 (tinico CSTR). Pode ser visto
que a proximidade com a mistura perfeita, o que significa valores mais altos de 6;, leva a um
menor consumo de iniciador para uma mesma producdo de polimero. E também, para valores
mais baixos de 6;, 0 consumo de iniciador tende a estar mais suscetivel a aumentar conforme
0 nimero de segmentos aumenta. Pode-se observar também que os resultados obtidos neste
trabalho séo bastante similares aos de CHAN et al. (1993), sendo que algumas diferengas
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podem ter ocorrido devido a falta de informagdes sobre os dados de entrada utilizados nas
simulacdes de CHAN et al. (1993).

0,21 1
o
(<5}
é: 0,19 ~ -> lnico CSTR
g -=-07
S ~+-09
2 —e—linico CSTR - por CHAN et al. (1993)
5 —#-0,7 - por CHAN et al. (1993)
2 ~4-0,9 - por CHAN et al. (1993)
(&}
£ 017
D
©
e :7/#"“-‘”--”1--” - "
.
0,15 ; . . . .
1 2 3 4 5 6 7
n° de segmentos

Figura 4.2: Efeito do nimero de segmentos no consumo de iniciador em uma Unica se¢éo,
com©;=0,7,6,=09¢e 6;=1,0.

A Figura 4.3 apresenta a massa molar média em nimero do polimero quando
diferentes numeros de segmentos séo utilizados, com 6; = 0,7, 6; = 0,9 e 6; = 1,0 (Unico
CSTR). Com o aumento do nimero de segmentos, a elevacéo de temperatura na se¢ao vai se
tornando mais gradativa (vide Figura 4.1), de modo que o polimero final tenderd a uma massa
molar média em numero mais alta, por ter sido produzido em temperaturas intermediarias
mais baixas. Para um Unico CSTR, obtém-se a maior massa molar média em namero, porque
o0 polimero é todo produzido na temperatura mais baixa, e, deste modo, quanto menor o valor
de 6; menor serd a massa molar média em nimero do polimero final (CHAN et al., 1993).

A Figura 4.4 apresenta a polidispersdo das massas molares médias do polimero
quando diferentes nimeros de segmentos sdo utilizados, com 6; = 0,7, 6; =09 e 6; = 1,0
(dnico CSTR). Com o0 aumento do numero de segmentos, a elevacdo de temperatura na secdo
vai se tornando mais gradativa (vide Figura 4.1), de modo que o polimero final tenderd a ser
menos ramificado, por ter sido produzido em temperaturas intermediarias mais baixas, e
consequentemente a sua distribuicdo de massa molar serd mais estreita, ou seja, de menor
polidipersdo. Para um Gnico CSTR obtém-se a menor polidispersao, porque o polimero é todo
produzido na temperatura mais baixa, e, deste modo, quanto menor o valor de 6; maior sera a
polidispersdo das massas molares médias do polimero final (CHAN et al., 1993).
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Figura 4.3: Efeito do nimero de segmentos na massa molar média em nimero do polimero

produzido em uma Unica se¢éo, com 6;=0,7, 6;=0,9 e 6;=1,0.

Polidispersdo da massa molar
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Figura 4.4: Efeito do nimero de segmentos na polidisperséo das massas molares médias do
polimero produzido em uma unica se¢do, com 6; = 0,7, 6;=0,9 e 6; = 1,0.

A Tabela 4.3 apresenta a conversdo aproximada e a vazédo de iniciador para 6; = 0,9
obtidas por CHAN et al. (1993) e pelo presente trabalho.
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Tabela 4.3: Resultados de converséo e vazéo de iniciador para 6; = 0,9.

CHAN et al. Este
(1993) trabalho
Converséo aproximada (%) 21 21
Vaz&o de iniciador aproximada (g/s) 0,5 0,5

Pode-se, entdo, observar que todos os resultados obtidos neste trabalho para o reator
de uma secédo sédo bastante similares aos de CHAN et al. (1993). Algumas diferencas podem
ter ocorrido devido & falta de informacdes sobre o0s dados de entrada utilizados nas simula¢des
de CHAN et al. (1993) e a ndo incluséo do efeito de formacdo de gel na modelagem aqui
empregada. As massas especificas e os calores especificos dos componentes, por exemplo,
tiveram que ser arbitrados. Além disso, os pardmetros de transferéncia para polimero
reportados na Tabela 4.2 foram utilizados por CHAN et al. (1993) como aproximagdo inicial
e posteriormente foram ajustados, porém os valores finais ajustados ndo foram apresentados
em seu trabalho.

4.2 Reator de Duas Secoes

Foram realizadas simulagGes para um reator de duas se¢cdes com as mesmas condi¢des
de operagdo utilizadas por CHAN et al. (1993) (Tabela 4.4), a fim de comparar os resultados e
fazer uma andlise de sensibilidade dos trés parametros do modelo de mistura, 6;, Nper € Q.
Assim como no caso anterior, de uma se¢do, alguns dados de entrada tiveram que ser
arbitrados, como as massas especificas e os calores especificos dos componentes, e a
constante de transferéncia para polimero teve que ser ajustada.

Tabela 4.4: CondigOes de operagéo das simulagdes — 2 segdes.

Temperatura de reacéo da 1% secdo (°C) 258
Temperatura de reacéo da 2% secéo (°C) 285
Pressdo de reacédo (kgf/cm?) 1.440
Tempo de residéncia (s) 37,6
Temperatura de alimentacdo de monémero (°C) 40
Percentual do volume do reator correspondente a 12 se¢do (%) 45
Percentual da alimentagdo de monémero para a 12 secéo (%) 85

O iniciador utilizado foi o di-terc-butil peréxido, assim como no caso de uma Unica
secdo, e sua constante de decomposicdo foi calculada também pela Equagdo (4.1) da Segéo
4.1.

Os parametros cinéticos utilizados para as simula¢6es encontram-se na Tabela 4.2.
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A Figura 4.5 apresenta os perfis de temperatura ao longo da 12 segdo para 6; = 0,7 e
0;= 0,9, com Nprr constante e igual a 6, quando diferentes razdes de reciclo séo utilizadas,
mantendo-se a temperatura da 2% se¢cdo constante em 285°C. Conforme a razéo de reciclo
aumenta, para um mesmo 6;, o perfil de temperatura da 12 se¢do vai se tornando mais suave,
ou seja, a diferenca de temperatura entre 0 1° e o Gltimo segmento da se¢do diminui. Deste
modo, quanto maior o g;, mais proxima de um reator CSTR estard a se¢do. O aumento do
parametro 6;, para uma mesma razdo de reciclo, tem efeito similar, ou seja, aproxima o
comportamento da sec¢do ao de um CSTR.

300 4
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& 280
g
i
5 —-0,7/qj=0
8 == -0,7/gj=1
£ 270 —0,7/qj=3
[ —-0,9/0j=0
09/gj=1
—-0,9/qj=3

——0,7/qj =0 - por CHAN et al. (1993)
—=—-0,7/qj =1 - por CHAN et al. (1993)
—+—0,7/qj =3 - por CHAN et al. (1993)
=>=0,9/qj =0 - por CHAN et al. (1993)
—=0,9/qj =1 - por CHAN et al. (1993)
=e—0,9/qj = 3 - por CHAN et al. (1993)
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Figura 4.5: Efeito dos pardmetros 6; e g; nas temperaturas de reagdo da 12 segdo, mantendo-
se Nprr = 6 € 285°C na 22 se¢do, com 6;=0,7e0;=09eq;=0,0;=1eq;=3.

A Figura 4.6 apresenta o consumo de iniciador, que consiste na massa de iniciador
requerida para produzir uma determinada quantidade de polimero, quando diferentes razdes
de reciclo séo utilizadas, combinando-se 6; = 0,7 e 6; = 0,9 com Nprr = 1 € Nprr = 6. ASSim
como observado no caso de uma Unica se¢do, uma mistura perfeita, através de valores mais
altos de 6; e neste caso também de gj, leva a um menor consumo de iniciador para uma mesma
producdo de polimero. Também, pode ser visto que o parametro Nprgr tem um efeito muito
menor no consumo de iniciador do que 6; e g;, e 0 pardmetro g; se sobressai em relagdo aos
demais para valores a partir de 4, aproximadamente.

A Figura 4.7 apresenta a massa molar média em ndmero do polimero quando
diferentes razdes de reciclo séo utilizadas, combinando-se 6; = 0,7 e 6; = 0,9 com Nprr = 1 €
Nper = 6. Assim como observado no consumo de iniciador (Figura 4.6), o parametro Npgr tem
um efeito muito menor na massa molar média em nimero do polimero do que 6; e g;, € 0
parametro g; se sobressai em relacdo aos demais para valores da ordem de 4 e 5.
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Figura 4.6: Efeito dos pardmetros 6;, Nprr € g; no consumo de iniciador para um reator de
duas secdes, com 6; =0,7 € 0;= 0,9 e Nprr = 1 € Nprr = 6.

@ —* -0,7/ 2 segmentos
<£Ts 158 —= -0,7/ 7 segmentos
E —+ -0,9/ 2 segmentos
== -0,9/ 7 segmentos
—4—0,7/ 2 segmentos - por CHAN et al. (1993)
3 ===0,7/ 7 segmentos - por CHAN et al. (1993)
§ 15,2 ——0,9/ 2 segmentos - por CHAN et al. (1993)
g —=—(0,9/ 7 segmentos - por CHAN et al. (1993)
o
&
1S
2
e 146 1
(<5}
e
o
]
1S
F
o 4
g 14,0
g
é .
o\
/ N
134 : . : : AN ‘
-1 0 1 2 3 4 5 6
Razéo de reciclo

Figura 4.7: Efeito dos parametros 6;, Nper € g; na massa molar média em nimero do
polimero produzido para um reator de duas se¢des, com 6;=0,7e6;=09 e
Nprr = 1 € Nprr = 6.

O comportamento da massa molar média em niimero com o aumento da razdo de
reciclo ndo € o mesmo para os diferentes valores de 6; e Nper, Uma Vez que, neste caso onde
existem duas se¢des, ha dois efeitos concorrentes, podendo um se sobressair em relagdo ao
outro. O primeiro efeito estd relacionado a concentragdo de iniciador no segmento CSTR
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principal da primeira secdo, a qual diminui com o aumento da razéo de reciclo, conforme
pode ser visto na Figura 4.8, propiciando o aumento da massa molar média em niimero do
polimero. Ao mesmo tempo, hd um segundo efeito que € o aumento da concentracdo de
iniciador na segunda se¢do, causando uma reducdo da massa molar média em nimero do
polimero. No caso em que 6; = 0,7 e Nper = 1, pode-se ver claramente na Figura 4.7 que a
massa molar média em numero passa por um ponto de maximo quando g; = 2, o que significa
uma inverséo da preponderancia dos dois efeitos (CHAN et al., 1993).

12

—& -Primeiro CSTR
= - Segmento plug flow
10 % —& - Segunda se¢do
I —*—Primeiro CSTR - por CHAN et al. (1993)
N ) —=—Segmento plug flow - por CHAN et al. (1993)
N Segunda se¢do - por CHAN et al. (1993)

Concentracdo de iniciador normalizada

Razéo de reciclo

Figura 4.8: Efeito da razéo de reciclo na concentragdo de iniciador em cada segmento para
um reator de duas se¢des, com 6= 0,7 € Nprr = 1.

Também para o reator de duas se¢des os resultados obtidos neste trabalho sdo bastante
similares aos de CHAN et al. (1993), podendo-se atribuir as pequenas diferencas observadas a
falta de informagdes sobre os dados de entrada utilizados nas simulacdes de CHAN et al.
(1993).

4.3 Reatores Industriais

Conforme descrito no inicio do presente capitulo, reproduziu-se neste trabalho a
configuragdo dos reatores industriais de uma planta com tecnologia “Dual Autoclave” e suas
condigdes de operagdo para dois grades distintos. A seguir serdo apresentados e discutidos os
resultados obtidos via simulagdo comparados aos valores reais da planta industrial em
questéo.
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4.3.1 Configuragdo dos Reatores Industriais

A Figura 4.9 mostra uma representacdo esquematica dos reatores industriais em estudo
divididos em secOes, conforme o modelo de mistura proposto por CHAN et al. (1993). A
configuracdo das alimentacOes laterais do primeiro reator resulta em um modelo com seis
secOes, e a configuragdo do segundo reator resulta em quatro secdes. Cada reator industrial
possui nove medicOes de temperatura, uniformemente distribuidas ao longo de seu eixo
vertical, cujas posi¢cdes aproximadas também se encontram representadas na Figura 4.9. No
primeiro reator ha trés temperaturas controladas e no segundo reator ha duas, as quais estdo
indicadas na Figura 4.9 através de um “TC”.

1° Reator 2° Reator

Segido 1 Segido 7
H (1
seto2| @~ >[5

Segido 8

Segdo 3 —@— *@

Segido 4

Segdo 9

Segdo 5

Segao 6 10

_@ Segio
o
S

-5 5

> o dODdD Db

Figura 4.9: Representacdo esquematica do modelo dos reatores industriais em estudo.

As posicoes das alimentacdes de eteno e perdxido ndo serdo apresentadas por questoes
de sigilo.
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4.3.2 Variaveis de Entrada e Saida do Modelo

A Tabela 4.5 apresenta as varidveis de entrada do modelo, com suas respectivas
quantidades e fontes de obtencéo dos dados de planta. As varidveis cuja fonte é medicdo séo
aquelas que possuem medicdo direta na planta industrial. As variaveis cuja fonte é calculo ndo
possuem medicdo direta na planta, e foram calculadas utilizando outras medicdes disponiveis
e dados de literatura.

Tabela 4.5: Variaveis de entrada do modelo.

Variavel de entrada Quantidade | Fonte
Vazdéo volumétrica de alimentacéo 5 Calculo
de eteno/ modificador
Concentragdo molar de eteno na 5 Calculo
corrente de alimentagdo
Concentragdo molar de modificador 5 Calculo
na corrente de alimentagao
Concentragdo molar de perdxido na 5 Calculo
corrente de alimentacdo
Pressdo das correntes de alimentacéo 2 Medicao
Temperatura das correntes de 5 Medicao
alimentacdo de eteno/ modificador
Temperatura das correntes de 5 Medicao
alimentacdo de solucéo de perdxidos
Total 32 R

* Minimo de 5 concentraces, a depender da quantidade de tipos de perdxido presentes na solucdo de cada ponto
de injecdo nos reatores.

As varidveis medidas ndo passaram por nenhum tratamento antes de serem utilizadas.
Para a coleta das mesmas, foi escolhido um ponto em que a planta estava operando
aproximadamente em estado estacionario.

A vazdo maéssica total de eteno na corrente de descarga do compressor secundario da
planta, a qual se divide entre as cinco alimentagdes dos reatores, foi calculada através da
equacdo do compressor, disponibilizada pelo fabricante do equipamento, uma vez que ndo ha
medicdo nem desta vazdo nem das vazdes de alimentagdo dos reatores. Como o0 compressor
secundario é do tipo volumétrico, sua vazdo volumétrica € constante, de modo que ao
relaciond-la com a massa especifica do gas na sucgdo tem-se uma aproximacgdo da vazédo
massica que entra no compressor. Para este célculo, foram utilizadas as medi¢des de pressdo e
temperatura existentes na suc¢do do compressor. Por questfes de sigilo, a equagdo do

compressor secundério da planta ndo sera apresentada.

A vazdo massica total de modificador injetada na planta é medida. Deste modo,
calcularam-se as fragcbes massicas de eteno e modificador na corrente de descarga do
compressor secundario:
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W, =M 4.2)
Mw,, + Mcra,

Wy =— T (4.3)
M, + Mcra,

onde m é a vazdo maéssica.

Para o calculo das vazbes méssicas de cada uma das cinco correntes de alimentacdo de
eteno e modificador nos reatores, utilizaram-se os valores medidos de vazdo massica de
solucdo de peroxidos, considerando que cada vazdo de perdxidos é proporcional & sua
correspondente vazdo de géas (eteno e modificador), conforme expresso na equacéo:

(4.4)

N\
M-
VR

_3.

x

N

3

VR

Mw,, + mCTA"j

(mMm +Mcra, l = Zew

onde e é o nimero da alimentacdo de eteno e modificador e da alimentacdo de perdxido
correspondente e x é o nimero de tipos de perdxido presentes na solucdo. Assim, tem-se que:

(rhMm j =W,\,I .(I’ﬁMm + rhcmn j (45)

(mcmn j =WCTA.(m M, T mCTA" j (46)

Para transformar as vazoes massicas de eteno e modificador em vazdes volumétricas,
basta dividi-las por suas respectivas massas especificas:

) - (mM'" j 4.7)

(mers j “s)

As concentragdes molares de eteno e modificador em cada uma das cinco correntes de
alimentacdo dos reatores foram calculadas através das equacdes:
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M1.).- M&m) e “9)
(mm" j (4.10)

CTAl,), = W]
([ ] ) MWCTA' FCTAM e

A concentragdo molar de um determinado per6xido numa dada corrente de
alimentagdo dos reatores depende da quantidade de solvente utilizada e das quantidades dos
demais peroxidos presentes na solugdo. Por exemplo, para uma solucdo de peroxidos
composta dos peréxidos PX; e PX,, tem-se que as concentragcdes molares de cada um deles
séo dadas por:

[PX 1] — mPX1 ) Psolugio (411)
(mel + mPXz + msolveme) MWle

[PXZ]: mpxz . Psolugao (412)
(mel + mPX2 + msolveme) NlWPX2

onde m é a massa e os indices PX1, PX», solucdo e solvente sdo referentes ao peroxido PX, ao
peroxido PX;, & solugdo de perdxidos e ao solvente, respectivamente. Nesta mesma solucéo,
composta por PX; e PX,, a concentragdo total de iniciador é dada por:

[1]=[PX,]+[PX,] (4.13)

A qualidade dos dados de entrada do modelo é um fator de extrema importancia a ser
considerado na avaliagdo dos resultados obtidos na simulagdo. A grande dificuldade que se
encontra na modelagem de sistemas industriais € a obtengdo de saidas precisas utilizando-se
as medicOes disponiveis.

A Tabela 4.6 apresenta as varidveis de saida do modelo, com suas respectivas
quantidades e fontes de obtencdo dos dados de planta. Estdo sendo reportadas como variaveis
de saida do modelo apenas aquelas que possuem uma fonte de comparagdo com o valor obtido
na planta industrial. Por exemplo: valores de temperatura do reator que ndo possuem ponto de
medicdo na planta ndo estdo sendo contabilizados como saidas do modelo.

A converséo total da planta foi calculada através da seguinte expresséo:

&_100% (4.14)
My + Mcra

conv =

onde prod é a produtividade.
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Tabela 4.6: Variaveis de saida do modelo.

Variavel de saida Quantidade Fonte
Temperatura do reator 18 Medicéo
Vazdo de alimentacdo de solucéo de perdxidos 5 Medicéo
Converséo total 1 Calculo
Massa molar média em numero do produto final 1 Medicéo
Massa molar média em massa do produto final 1 Medicéo
Massa molar média z do produto final 1 Medicéo
Polidispersdo do produto final 1 Calculo
indice de fluidez do produto final 1 Medicéo

Total 29 -

A produtividade € calculada através de um balanco de massa global na planta e um
fator de corregdo que leva em consideragdo as perdas ndo-medidas, o qual é ajustado com
base na producdo total de cada lote, cuja massa € medida em balanga. A equagdo pode ser
expressa da seguinte forma:

prod :(m_m j.¢ (4.15)

onde mu,,, € a vazdo de mondmero que entra na planta, my, € a vazdo de purga de
monémero da planta e ¢ é o fator de correcdo. Como as vazBes massicas dos outros
componentes presentes no processo (modificador, peroxidos, solvente e aditivos) sdo muito
inferiores as vazdes de monémero, ndo se considera as mesmas no calculo da produtividade.

. € M) de planta foram obtidas através de
analises de GPC, cromatografia de permeagdo em gel. A técnica de GPC ndo é a mais precisa
para determinagdo das massas molares de resinas com elevado grau de ramificagdes longas,
como é o caso de alguns grades de PEBD, podendo apresentar erros elevados nestes casos.

As massas molares médias (M, M,

As polidispersdes de planta foram obtidas a partir das medidas de massa molar média
usando a Equagéo 2.4 (Segéo 2.2.1).

O indice de fluidez de planta foi obtido através de medicdo em plastdmetro.

4.3.3 Parametros do Modelo — Arbitrados e Estimados

Os parametros do modelo que foram arbitrados est&o relacionados na Tabela 4.7 com
suas respectivas quantidades.
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Tabela 4.7: Pardmetros arbitrados do modelo.

Parametro Quantidade
Fator pré-exponencial 1
Energia de ativacdo 8
Volume de ativacio 8"
Fator de eficiéncia do per6xido 1
Pardmetro Nprr do modelo de mistura 10
Total 20

* Valor minimo. Varia de acordo com a quantidade de tipos de peroxido presente nas solugBes injetadas nos
reatores.

Os fatores de eficiéncia dos perdxidos utilizados foram encontrados em diferentes
fontes literdrias com os mesmos valores, de modo que estes parametros foram mantidos como
arbitrados.

Com relacéo aos trés parametros do modelo de mistura, o Unico arbitrado foi 0 Nprr
(nimero de pequenos segmentos CSTR utilizados para aproximar o PFR). Os principais
motivos para isto foram: menor influéncia de Nper nas saidas do modelo em relagdo a ; e g; e
dificuldade de inclusdo deste pardmetro na rotina de estimacdo devido a variagcdo do niimero
de equacdes do sistema. Os valores arbitrados para Nper tiveram como base 0s volumes das
segoes.

Os demais pardmetros do modelo foram incluidos na rotina de estimacdo de
pardmetros, a fim de ajustar o modelo & planta industrial. Estes pardmetros estéo relacionados

na Tabela 4.8 com suas respectivas quantidades.

Tabela 4.8: Pardmetros estimados do modelo.

Parametro Quantidade
Fator pré-exponencial 7
Calor de reacéo 1
Parametro 6; do modelo de mistura 10
Pardmetro g; do modelo de mistura 8
Total 24

* A primeira secdo de cada reator ndo possui razdo de reciclo.

Conforme descrito na Sec¢do 3.2, ndo se estabeleceu ainda em literatura aberta um
conjunto consistente de valores de fator pré-exponencial, energia de ativacdo e volume de
ativagdo para as reagdes envolvidas na producédo do PEBD, dada a diversidade de valores
encontrada para um mesmo pardmetro nas diferentes referéncias bibliograficas, de modo que
estes valores devem ser estimados. Porém, no presente trabalho, foram utilizados valores de
literatura para energias de ativacdo e volumes de ativacdo, e somente os fatores pré-
exponenciais foram incluidos na rotina de estimacdo de pardmetros. Esta estratégia foi
adotada porque a inclusdo das energias e volumes de ativagdo no conjunto de parametros a
serem estimados requereria uma quantidade muito superior de condigdes de operagéo distintas
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para estimar os trés parametros de cada constante de taxa de reagéo, o que foge dos objetivos
do presente trabalho. O unico fator pré-exponencial arbitrado, com base em literatura, foi o da
reacdo de decomposicdo do iniciador, uma vez que esta reacdo envolve apenas uma espécie
presente no meio reacional, ndo havendo interagdo entre diferentes espécies. Valores de fator
pré-exponencial e energia de ativacdo dos peroxidos podem ser encontrados no catalogo de
iniciadores para PEBD/ EVA da Akzo Nobel (2010).

A situagdo com relacdo ao calor de reagdo é semelhante ao que acontece com as
constantes cinéticas, uma vez que diferentes valores sdo encontrados para 0 mesmo nos
artigos publicados sobre modelagem e simulacéo de reatores de producdo de PEBD. Assim,
este pardmetro foi incluido no conjunto de pardmetros a serem estimados.

Uma vez que a estimativa dos pardmetros do modelo de mistura é obtida neste
trabalho com base em dados de temperatura e vazao de iniciador, ela s6 pode ser obtida com
uma estimagdo conjunta das constantes cinéticas (ver Secdo 3.2). A utilizacdo de tracadores
permitiria a calibragdo do modelo de mistura de forma independente da cinética
(LEVENSPIEL, 1999). Esta estimagédo independente reduziria a correlagdo dos parametros
obtidos, gerando um modelo com maior capacidade preditiva.

Na estimacgdo de pardmetros, as variaveis de saida incluidas na funcdo objetivo para as

quais foram atribuidos pesos relativamente maiores foram as temperaturas, uma vez que suas
medicdes sdo as de maior preciséo.

4.3.4 Erros Relativos

A fim de comparar as saidas do modelo e os valores de planta, foram calculados 0s
erros relativos entre os valores destas variaveis.

Convencionalmente, o erro relativo é calculado da seguinte forma:

Erro _ notao ~@pna ) 1500, (4.16)

convencion al ( )
a mod elo

onde amodelo € 0 Valor da variavel de saida no modelo e apianta € 0 valor da variavel de saida na
planta. Porém, para que o valor do erro fosse o mais representativo possivel, utilizou-se a
seguinte expressao:

(a modelo — & planta )

a a

Erro = .100% (4.17)

sup ~ Yinf
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onde (asup - ainf) € uma faixa de valores tipica para cada varidvel. Por exemplo, se para uma
temperatura de planta de 540 K em um determinado ponto do reator o modelo resultar em
uma temperatura de 545 K, o erro relativo calculado pela equagdo convencional (4.16) sera de
0,92%, enquanto o erro relativo calculado pela equacéo utilizada (4.17) serd de 5,56%,
considerando a faixa de valores tipica desta varidvel, o que fornece uma maior
representatividade para uma diferenca de temperatura de 5 K, que é considerada bastante
relevante neste caso.

Por questdes de sigilo, ndo serdo apresentados os valores de (asup - ainf) utilizados.

4.3.5 Condicdes de Operacéo e Grades de Estudo

Para uma avaliacdo mais completa da representatividade dos reatores industriais pelo
modelo, foram avaliadas duas condi¢cOes operacionais bastante distintas: uma com mistura
reacional predominantemente em uma fase e a outra em duas fases. Deste modo, foram
selecionados dois grades de PEBD produzidos na planta industrial em estudo, cujos dados de
processo e de produto de lotes fabricados serdo comparados com os dados gerados pelo
simulador desenvolvido neste trabalho. Os dados de processo a serem comparados sdo: perfis
de temperatura dos reatores, vazdes de iniciadores e conversdo. Os dados de produto a serem
comparados sdo: massas molares médias (M,, M, e M, ), polidispersdo e indice de fluidez.
Por questdes de sigilo, todos os dados de planta e os resultados gerados pelo modelo da planta
serdo apresentados em formato normalizado.

Um dos grades selecionados, que serd aqui denominado “resina A”, € produzido em
uma faixa de condi¢cOes operacionais cuja maior parte das combinacOes de presséo,
temperatura e concentracdo de polimero ao longo dos reatores esta localizada na regido de
existéncia de apenas uma fase. Conforme visto anteriormente na Figura 3.4, a regido de uma
fase envolve pressbes e temperaturas mais elevadas e menores concentragdes de polimero.
Este tipo de resina é amplamente produzido em reatores do tipo autoclave, e constitui um
PEBD de maior polidispersdo das massas molares médias e distribuicdo de massas molares
caracterizada pela existéncia de um “ombro” de altissimas massas molares.

O outro grade selecionado, que sera aqui denominado “resina B”, é produzido em uma
faixa de condigcOes operacionais cuja maior parte das combinagdes de presséo, temperatura e
concentracdo de polimero ao longo dos reatores esta localizada na regido de existéncia de
duas fases, uma rica em mondmero e uma rica em polimero. Conforme visto anteriormente na
Figura 3.4, a regido de formacdo de duas fases envolve pressdes e temperaturas mais baixas e
maiores concentracdes de polimero. Este tipo de resina é amplamente produzido em reatores
do tipo tubular, porque nestes reatores ndo é necessario reduzir pressdo e temperatura para a
regido de duas fases para se obter propriedades semelhantes, de modo que o custo de
producdo para cada tonelada de PEBD €é menor. A resina B constitui um PEBD de
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distribuicdo de massas molares mais estreita em relacdo a resina A, sem a existéncia do
“ombro”.

A Figura 4.10 mostra uma representacdo esquematica das distribuicbes de massas
molares tipicas das resinas A e B.

=== ResinaA

——Resina B

Fragdo Méssica

MassaMolar

Figura 4.10: Representacdo esquematica das distribuicdes de massas molares tipicas das
resinas A e B.

4.3.6 Simulacdo da Resina A

As Tabelas 4.9 a 4.11 apresentam comparativos entre os perfis de temperatura reais
(planta) do primeiro reator e os perfis de temperatura obtidos através do modelo em trés
pontos de operagdo distintos durante a producdo da resina A. Os niveis onde 0 erro entre a
temperatura gerada pelo modelo e a planta é igual a zero sdo 0s que possuem sua temperatura
controlada. Para as simulagfes dos trés pontos de operagdo foram utilizados 0s mesmos
parametros.

Tabela 4.9: Perfil de temperatura do primeiro reator — ponto de operagéo 1.

Nivel Planta Modelo | Erro (%)
9 (topo) 0,9110 0,9091 -0,96
8 0,9159 0,9159 0,00
7 0,9159 0,9159 0,00
6 0,9337 0,9329 -0,40
5 0,9822 0,9601 -11,05
4 0,9853 0,9845 -0,39
3 0,9897 0,9941 2,19
2 0,9923 0,9948 1,20
1 (fundo) | 0,9948 0,9948 0,00
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Tabela 4.10: Perfil de temperatura do primeiro reator — ponto de operacéo 2.

Nivel Planta Modelo | Erro (%)
9 (topo) 0,9210 0,9100 -5,48
8 0,9172 0,9172 0,00
7 0,9170 0,9170 0,00
6 0,9317 0,9279 -1,90
5 0,9813 0,9592 -11,05
4 0,9845 0,9842 -0,13
3 0,9879 0,9942 3,15
2 0,9929 0,9949 0,99
1 (fundo) | 0,9949 0,9949 0,00

Tabela 4.11: Perfil de temperatura do primeiro reator — ponto de operacéo 3.

Nivel Planta Modelo | Erro (%)
9 (topo) 0,9180 0,9093 -4,37
8 0,9161 0,9161 0,00
7 0,9161 0,9161 0,00
6 0,9377 0,9351 -1,32
5 0,9823 0,9602 -11,03
4 0,9842 0,9845 0,16
3 0,9887 0,9941 2,72
2 0,9923 0,9948 1,25
1 (fundo) | 0,9948 0,9948 0,00

Pode ser observado nos perfis de temperatura do primeiro reator gerados pelo modelo
que a temperatura do nivel 5 apresenta erros de cerca de -11% em relacdo a planta. Isto ocorre
porque o termopar 5 no reator da planta estd localizado na saida da se¢do 5 do modelo, de
modo que neste ponto ja ha influéncia da temperatura da se¢do subsequente, onde hd uma
elevacdo consideravel de temperatura em relacdo a secdo 5. Deste modo, a temperatura do
nivel 5 ndo foi incluida na rotina de ajuste de parametros do modelo.

As Tabelas 4.12 a 4.14 apresentam comparativos entre os perfis de temperatura reais
(planta) do segundo reator e os perfis de temperatura obtidos através do modelo nos trés
pontos de operagao.

Pode ser observado nos perfis de temperatura do segundo reator gerados pelo modelo
que a temperatura do nivel 5 apresenta erros de cerca de -27% em relacdo a planta. Isto ocorre
pelo mesmo fato apresentado no primeiro reator, onde o termopar 5 no reator da planta esta
localizado na saida da se¢cdo 9 do modelo, neste caso, de modo que neste ponto ja h&
influéncia da temperatura da secdo subsequente, onde ha uma elevacdo considerével de
temperatura em relacéo a se¢do 9. Deste modo, a temperatura do nivel 5 ndo foi incluida na
rotina de ajuste de parametros do modelo. No segundo reator estes erros foram maiores do
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que no primeiro reator, porque as diferengas de temperatura entre as duas se¢cdes em questdo
s&0 maiores.

Tabela 4.12: Perfil de temperatura do segundo reator — ponto de operagéo 1.

Nivel Planta Modelo | Erro (%)
9 (topo) 0,8838 0,8832 -0,29
8 0,9166 0,9166 0,00
7 0,9014 0,9189 8,76
6 0,9122 0,9188 3,29
5 0,9784 0,9241 -27,15
4 0,9917 0,9914 -0,16
3 0,9949 0,9959 0,50
2 0,9955 0,9963 0,37
1 (fundo) | 0,9963 0,9963 0,00

Tabela 4.13: Perfil de temperatura do segundo reator — ponto de operagéo 2.

Nivel Planta Modelo | Erro (%)
9 (topo) 0,8839 0,8840 0,07
8 0,9168 0,9168 0,00
7 0,9022 0,9190 8,41
6 0,9130 0,9190 2,97
5 0,9778 0,9240 -26,90
4 0,9912 0,9920 0,38
3 0,9949 0,9965 0,77
2 0,9955 0,9968 0,64
1 (fundo) | 0,9968 0,9968 0,00

Tabela 4.14: Perfil de temperatura do segundo reator — ponto de operagéo 3.

Nivel Planta Modelo | Erro (%)
9 (topo) 0,8838 0,8832 -0,30
8 0,9166 0,9166 0,00
7 0,9053 0,9186 6,65
6 0,9167 0,9191 1,15
5 0,9796 0,9237 -27,97
4 0,9929 0,9924 -0,22
3 0,9955 0,9970 0,72
2 0,9962 0,9973 0,57
1 (fundo) | 0,9973 0,9973 0,00

Ainda nos perfis de temperatura do segundo reator, podem ser observados erros de
cerca de 7 — 8% no nivel 7. Estes erros referem-se a corrente de alimentagdo proveniente da
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saida do primeiro reator. Conforme apresentado no trabalho de Neumann (2001), o perfil real
ndo mostra a elevagdo instantanea de temperatura observada no modelo, o que pode ser
explicado por uma mistura ndo-ideal neste ponto. No modelo, a temperatura se eleva
instantaneamente devido a reacdo entre a corrente contendo monémero, mais fria que o meio
reacional do segundo reator, e a respectiva corrente de alimentagdo de iniciador.

As Tabelas 4.15 a 4.17 apresentam comparativos entre as vazOes de iniciador reais
(planta) dos dois reatores e as vazdes de iniciador obtidas através do modelo nos trés pontos
de operagéo.

Pode ser observado que as vazfes de iniciador do ponto 3 do primeiro reator
apresentaram erros de cerca de 60 — 70%. Alguns fatores podem explicar 0s erros neste ponto
e nos demais, dentre eles:

e Inexisténcia de medicdo de vazdo de mondmero na planta: Conforme apresentado na
secdo 4.3.2 deste capitulo, ndo hd medicdo nem da vazdo de mondmero total na
descarga do compressor secundario nem das vazBes de mondmero em cada
alimentagdo do reator, de modo que as vazbes de mondmero calculadas sdo
aproximacdes. Como as vazfes de iniciador séo diretamente proporcionais as vazdes
de mondmero, estas também serdo uma aproximacdo. As temperaturas dos reatores
ndo refletiram estes erros elevados porque as vazdes de iniciador sd@o manipuladas
pelos controladores para atingi-las e porque no ajuste dos pardmetros do modelo foi
atribuido maior peso as temperaturas, uma vez que a precisdo da medicdo dos
termopares € maior do que a precisdo dos medidores de vaz&o de iniciador. O fato de
que 0S maiores erros se apresentaram no ponto 3 do primeiro reator pode ser explicado
pelo ajuste dos parametros do modelo, uma vez que ao priorizar o ajuste de uma das
vazOes de iniciador de um determinado reator, as demais vazdes de iniciador deste
reator serdo penalizadas através da alteragdo do parametro de reciclo entre se¢des (qj),
uma vez que o balango de massa global de monémero no reator ndo é alterado. Em seu
trabalho, CHAN et al. (1993) apresenta 0 comparativo entre a vaz&o de iniciador total
no reator de planta e no modelo do reator, possivelmente devido ao mesmo fato aqui
relatado.

e Método de preparo de solugBes de peroxidos na planta: Os per6xidos organicos,
devido as suas elevadas reatividades, sdo injetados nos reatores em diluicdo com um
solvente. Estas solugBes de peroxidos sdo preparadas manualmente pelo operador na
planta, de modo que suas concentracdes podem variar a cada batelada. Como néo ha
uma analise de laboratério ou medicéo das concentracGes de cada tipo de perdxido na
solucdo final a cada batelada, sdo consideradas no modelo as concentragdes teoricas
dos mesmos, 0 que acarreta em erros nas vazdes de perdxidos calculadas.
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Tabela 4.15: Vazdes de iniciador — ponto de operagdo 1.

Vazdes de Iniciador do 1° Reator

Ponto Planta Modelo | Erro (%)
1 0,1385 0,0872 -5,51
2 0,3174 0,4184 10,86
3 0,1614 0,7489 63,18
Vazoes de Iniciador do 2° Reator
Ponto Planta Modelo | Erro (%)
1 0,1454 0,1231 -2,40
2 0,5410 0,5139 -2,92

Tabela 4.16: Vazdes de iniciador — ponto de operagao 2.

Vazdes de Iniciador do 1° Reator

Ponto Planta Modelo | Erro (%)
1 0,1784 0,1574 -2,26
2 0,3022 0,2632 -4,19
3 0,1442 0,8089 71,47
Vazoes de Iniciador do 2° Reator
Ponto Planta Modelo | Erro (%)
1 0,1428 0,1151 -2,98
2 0,4998 0,5272 2,95

Tabela 4.17: VVazdes de iniciador — ponto de operagdo 3.

Vazbes de Iniciador do 1° Reator

Ponto Planta Modelo | Erro (%)
1 0,1644 0,0903 -7,97
2 0,3721 0,3954 2,50
3 0,1731 0,7477 61,79
Vazoes de Iniciador do 2° Reator
Ponto Planta Modelo | Erro (%)
1 0,1488 0,0918 -6,13
2 0,7152 0,5337 -19,51

As Tabelas 4.18 a 4.20 apresentam comparativos entre as conversdes totais reais
(planta) e as converses obtidas através do modelo nos trés pontos de operacéo.

Tabela 4.18: Conversdo total — ponto de operacéo 1.

Planta Modelo | Erro (%)
0,7046 0,6980 -0,95
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Tabela 4.19: Conversdo total — ponto de operacéo 2.

Planta Modelo | Erro (%)
0,7057 0,6995 -0,89

Tabela 4.20: Conversdo total — ponto de operacéo 3.

Planta Modelo | Erro (%)
0,6865 0,6819 -0,69

Pode ser observado que as conversdes obtidas pelo modelo apresentaram erros muito
baixos em relagdo as conversdes reais. A conversao é fortemente influenciada pelo calor de
reacdo. Conforme apresentado na secdo 4.3.3 deste capitulo, o valor do calor de reacéo
utilizado foi ajustado através da rotina de estimacdo de pardmetros, uma vez que diferentes
valores séo encontrados para 0 mesmo nos artigos publicados sobre modelagem e simulagéo
de reatores de producédo de PEBD.

As Tabelas 4.21 a 4.23 apresentam comparativos entre as propriedades do polimero
final reais (planta) e as propriedades do polimero final obtidas através do modelo nos trés
pontos de operagao.

Tabela 4.21: Propriedades do polimero final — ponto de operacéo 1.

Propriedade Planta Modelo | Erro (%)
Massa molar média em nimero 0,6937 0,6428 -7,91
Massa molar média em massa 0,5713 0,6218 8,12
Massa molar média z 0,5355 0,6950 22,95
Polidisperséao 0,6524 0,7676 15,01
indice de fluidez 0,2280 0,2270 -0,44

Tabela 4.22: Propriedades do polimero final — ponto de operacéo 2.

Propriedade Planta Modelo | Erro (%)
Massa molar média em nimero 0,6444 0,6452 0,13
Massa molar média em massa 0,6590 0,6032 -9,24
Massa molar média z 0,6411 0,6626 3,25
Polidisperséao 0,8095 0,7420 -9,10
indice de fluidez 0,2349 0,2260 -3,94
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Tabela 4.23: Propriedades do polimero final — ponto de operacéo 3.

Propriedade Planta Modelo | Erro (%)
Massa molar média em nimero 0,5713 0,6566 12,99
Massa molar média em massa 0,6255 0,6286 0,49
Massa molar média z 0,5692 0,6990 18,57
Polidisperséao 0,8690 0,7598 -14,37
indice de fluidez 0,2300 0,2274 -1,15

As massas molares médias em nimero e em massa obtidas através do modelo, apesar
de terem apresentado erros relativamente baixos, ndo apresentam um comportamento padréo
em relacdo aos valores de planta. Isto pode ser explicado pela metodologia utilizada no ajuste
do fator pré-exponencial das constantes de propagagdo, terminacdo por combinacdo e
terminacdo por desproporcionamento. Devido a complexidade do modelo, ndo foi possivel
criar uma rotina de estimagéo de pardametros no EMSO para 0 modelo completo. Deste modo
a estimacdo dos pardmetros cinéticos que entram nos célculos apenas das propriedades do
polimero, e ndo dos balancos de massa e energia, foi realizada separadamente, apds a
estimacdo dos demais parametros do modelo para os perfis de temperatura, vazdes de
iniciador e conversdo. Estes pardmetros cinéticos estimados separadamente sdo todos o0s
fatores pré-exponenciais estimados com excecdo dos referentes as reacdes de propagacdo,
terminagdo por combinacédo e terminacéo por desproporcionamento. Como as massas molares
médias em numero e em massa sao fortemente influenciadas pela constante de propagacao, 0s
erros incorridos no célculo destes valores pelo modelo podem ser explicados por este motivo.
Outro aspecto que deve ser considerado € o fato de que a técnica de GPC ndo € a mais precisa
para determinagdo das massas molares de resinas com elevado grau de ramificagdes longas,
como é o caso da resina A, conforme relatado na secéo 4.3.2 deste capitulo.

As massas molares médias z obtidas atraveés do modelo apresentaram erros um pouco
mais elevados em alguns casos, comparados aos erros nas demais massas molares. Além dos
possiveis fatores reportados para as massas molares médias em ndmero e em massa, estes
erros nas massas molares médias z podem estar relacionados também com a utilizacdo de uma
técnica de fechamento dos momentos para célculo do momento de ordem trés do polimero
morto (Qs) e com a existéncia de um “ombro” de altissimas massas molares na distribuicao da
resina A, 0 que piora a precisdo da medida gerada através da técnica de GPC. A técnica de

fechamento dos momentos que melhor se adequou a resina A foi o método da média
geométrica, dado pela Equacéo (3.24) da Secéo 3.3.2.

Os erros no calculo da polidispersdo sdo consequentes dos erros envolvidos nas
massas molares medias em nimero e em massa.

Dentre as correlagdes apresentadas na Se¢do 3.4 para modelagem do indice de fluidez,
a que apresentou os melhores resultados para a resina A foi a Equacdo (3.29), que
correlaciona o indice de fluidez com a massa molar média em massa, sendo portanto utilizada
para este caso.
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4.3.7 Simulacdo da Resina B

As Tabelas 4.24 a 4.26 apresentam comparativos entre os perfis de temperatura reais
(planta) do primeiro reator e os perfis de temperatura obtidos através do modelo em trés
pontos de operacdo distintos durante a producdo da resina B. Os niveis onde o erro entre a
temperatura gerada pelo modelo e a planta é igual a zero sdo 0s que possuem sua temperatura
controlada.

Assim como observado na resina A, erros mais elevados ocorrem na regido do nivel 5,
porque o termopar 5 no reator da planta est4 localizado na saida da se¢do 5 do modelo, de
modo que a temperatura do nivel 5 ndo foi incluida na rotina de ajuste de pardmetros do
modelo.

Tabela 4.24: Perfil de temperatura do primeiro reator — ponto de operagéao 1.

Nivel Planta Modelo | Erro (%)
9 (topo) 0,7990 0,8024 1,11
8 0,8151 0,8151 0,00
7 0,8132 0,8132 0,00
6 0,8251 0,8299 1,60
5 0,8405 0,8630 7,50
4 0,8881 0,8890 0,29
3 0,9227 0,9269 1,40
2 0,9308 0,9331 0,77
1 (fundo) | 0,9340 0,9340 0,00

Tabela 4.25: Perfil de temperatura do primeiro reator — ponto de operacéo 2.

Nivel Planta Modelo | Erro (%)
9 (topo) 0,8026 0,8003 -0,76
8 0,8140 0,8140 0,00
7 0,8109 0,8109 0,00
6 0,8327 0,8153 -5,79
5 0,8626 0,8692 2,21
4 0,9196 0,9012 -6,11
3 0,9359 0,9378 0,65
2 0,9403 0,9428 0,84
1 (fundo) | 0,9434 0,9434 0,00
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Tabela 4.26: Perfil de temperatura do primeiro reator — ponto de operagao 3.

Nivel Planta Modelo | Erro (%)
9 (topo) 0,8034 0,7986 -1,59
8 0,8128 0,8128 0,00
7 0,8137 0,8137 0,00
6 0,8280 0,8345 2,17
5 0,8451 0,8752 10,05
4 0,9019 0,9062 1,43
3 0,9309 0,9382 2,45
2 0,9372 0,9425 1,77
1 (fundo) | 0,9431 0,9431 0,00

As Tabelas 4.27 a 4.29 apresentam comparativos entre os perfis de temperatura reais
(planta) do segundo reator e os perfis de temperatura obtidos através do modelo nos trés
pontos de operagao.

Tabela 4.27: Perfil de temperatura do segundo reator — ponto de operagéo 1.

Nivel Planta Modelo | Erro (%)
9 (topo) 0,7803 0,7812 0,30
8 0,8264 0,8264 0,00
7 0,8334 0,8432 3,28
6 0,8409 0,8412 0,11
5 0,8730 0,8449 -9,37
4 0,9565 0,9563 -0,08
3 0,9915 0,9928 0,42
2 0,9958 0,9972 0,47
1 (fundo) | 0,9977 0,9977 0,00

Tabela 4.28: Perfil de temperatura do segundo reator — ponto de operagéo 2.

Nivel Planta Modelo | Erro (%)
9 (topo) 0,7764 0,7805 1,36
8 0,8274 0,8274 0,00
7 0,8360 0,8431 2,36
6 0,8446 0,8433 -0,42
5 0,8739 0,8468 -9,03
4 0,9572 0,9580 0,28
3 0,9939 0,9936 -0,09
2 0,9983 0,9979 -0,12
1 (fundo) | 0,9984 0,9984 0,00
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Tabela 4.29: Perfil de temperatura do segundo reator — ponto de operagéo 3.

Nivel Planta Modelo | Erro (%)
9 (topo) 0,7808 0,7843 1,17
8 0,8261 0,8261 0,00
7 0,8359 0,8385 0,88
6 0,8443 0,8406 -1,23
5 0,8703 0,8436 -8,88
4 0,9474 0,9554 2,66
3 0,9913 0,9929 0,54
2 0,9963 0,9975 0,39
1 (fundo) | 0,9980 0,9980 0,00

Assim como observado na resina A, erros mais elevados ocorrem na regido do nivel 5,
porque o termopar 5 no reator da planta est4 localizado na saida da se¢do 9 do modelo, de
modo que a temperatura do nivel 5 ndo foi incluida na rotina de ajuste de parametros do
modelo.

Também como observado na resina A, nos perfis de temperatura do segundo reator
podem ser observados erros mais elevados no nivel 7, referentes & corrente de alimentacéo
proveniente da saida do primeiro reator, que podem ser explicados por uma mistura nao-ideal
neste ponto.

As Tabelas 4.30 a 4.32 apresentam comparativos entre as vazOes de iniciador reais
(planta) dos dois reatores e as vazdes de iniciador obtidas através do modelo nos trés pontos
de operagéo.

Tabela 4.30: Vazes de iniciador — ponto de operagéo 1.

Vazdes de Iniciador do 1° Reator
Ponto Planta Modelo | Erro (%)

1 0,0346 0,0091 -2,57
2 0,0839 0,0976 1,38
3 0,0175 0,3582 34,31

Vazdes de Iniciador do 2° Reator
Ponto Planta Modelo | Erro (%)
1 0,0257 0,0210 -0,47
2 0,0209 0,7352 71,93
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Tabela 4.31: Vazes de iniciador — ponto de operagéo 2.

Vazbes de Iniciador do 1° Reator
Ponto Planta Modelo | Erro (%)

1 0,0426 0,0135 -2,93
2 0,0779 0,0533 -2,48
3 0,0227 0,5031 48,38

Vazdes de Iniciador do 2° Reator
Ponto Planta Modelo | Erro (%)
1 0,0286 0,0194 -0,93
2 0,0306 0,7593 73,38

Tabela 4.32: Vazes de iniciador — ponto de operagéo 3.

Vazbes de Iniciador do 1° Reator
Ponto Planta Modelo | Erro (%)

1 0,0425 0,0101 -3,26
2 0,0916 0,0974 0,58
3 0,0205 0,4795 46,23

Vazdes de Iniciador do 2° Reator
Ponto Planta Modelo | Erro (%)
1 0,0247 0,0074 -1,74
2 0,0293 0,7662 74,20

Os mesmos fatores que podem explicar os erros nas vazdes de iniciador dos reatores
para a resina A séo aplicaveis para a resina B, dentre eles a inexisténcia de medigdo de vazdo
de mondmero e 0 método de preparo de solucbes de perdxidos na planta. No caso da resina B,
o erro elevado na vazdo de iniciador de fundo do reator apareceu também no segundo reator
(ponto 2), que pode ser explicado pelo mesmo fato utilizado para justificar o erro no ponto 3
do primeiro reator.

As Tabelas 4.33 a 4.35 apresentam comparativos entre as conversoes totais reais
(planta) e as conversdes obtidas através do modelo nos trés pontos de operacéo.

Tabela 4.33: Conversdo total — ponto de operacéo 1.

Planta Modelo | Erro (%)
0,6620 0,6617 -0,04

Tabela 4.34: Conversdo total — ponto de operacéo 2.

Planta Modelo | Erro (%)
0,6723 0,6687 -0,53
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Tabela 4.35: Conversdo total — ponto de operacéo 3.

Planta Modelo | Erro (%)
0,6760 0,6664 -1,44

Assim como observado na resina A, as conversdes obtidas com o modelo
apresentaram erros muito baixos em relagdo as conversdes reais.

As Tabelas 4.36 a 4.38 apresentam comparativos entre as propriedades do polimero
final reais (planta) e as propriedades do polimero final obtidas através do modelo nos trés
pontos de operagao.

Os mesmos fatores utilizados para justificar os erros nas massas molares médias em
nimero e em massa na resina A (metodologia utilizada no ajuste dos fatores pré-exponenciais
e uso de GPC para determinagdo das massas molares de resinas com elevado grau de
ramificagBes longas) sdo aplicaveis a resina B.

As massas molares médias z obtidas através do modelo apresentaram erros um pouco
mais elevados, comparados aos erros nas demais massas molares. Além dos possiveis fatores
reportados para as massas molares médias em nimero e em massa, pode-se explicar estes
erros nas massas molares médias z devido & utilizacdo de uma técnica de fechamento dos
momentos para célculo do momento de ordem trés do polimero morto ([Qs]). A técnica de
fechamento dos momentos que melhor se adequou a resina B, assim como a resina A, foi o
método da média geométrica, dado pela Equagdo (3.24) da Segdo 3.3.2.

Os erros no calculo da polidispersdo sdo consequentes dos erros envolvidos nas
massas molares medias em nimero e em massa.

Tabela 4.36: Propriedades do polimero final — ponto de operacéo 1.

Propriedade Planta Modelo | Erro (%)
Massa molar média em nimero 0,7961 0,6650 -19,71
Massa molar média em massa 0,3692 0,2492 -48,15
Massa molar média z 0,4833 0,2816 -71,62
Polidisperséao 0,5133 0,4164 -23,28
indice de fluidez 0,0520 0,0532 2,33

Tabela 4.37: Propriedades do polimero final — ponto de operacéo 2.

Propriedade Planta Modelo | Erro (%)
Massa molar média em nimero 0,6697 0,6475 -3,43
Massa molar média em massa 0,3679 0,4617 20,31
Massa molar média z 0,5310 0,7347 27,72
Polidisperséao 0,6133 0,7922 22,58
indice de fluidez 0,0551 0,0541 -1,96
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Tabela 4.38: Propriedades do polimero final — ponto de operacéo 3.

Propriedade Planta Modelo | Erro (%)
Massa molar média em nimero 0,6412 0,6459 0,73
Massa molar média em massa 0,3684 0,3197 -15,23
Massa molar média z 0,5218 0,4195 -24,38
Polidisperséao 0,6400 0,5499 -16,38
indice de fluidez 0,0586 0,0542 -8,14

Dentre as correlagBes apresentadas na Se¢do 3.4 para modelagem do indice de fluidez,

a que apresentou os melhores resultados para a resina B foi a Equagdo (3.28), que
correlaciona o indice de fluidez com a massa molar média em ndmero, sendo portanto
utilizada para este caso.

Para as simulagfes dos trés pontos de operagdo foram utilizados os mesmos

pardmetros, porém a maior parte dos pardmetros ajustados sendo diferente dos parametros
utilizados para a resina A. O (nico pardmetro cujo valor ajustado pdde ser o mesmo para as
resinas A e B foi o calor de reacdo. Os fatores pré-exponenciais, com excecdo do fator da
reacdo de decomposicéo do iniciador que foi arbitrado, e os parametros 6; e gj do modelo de
mistura ajustados para a resina B foram diferentes dos ajustados para a resina A. Alguns dos
possiveis motivos para esta diferenca séo:

Distribuicdo de mondmero nos reatores: Como as faixas de operacdo das vazdes de
mondmero alimentadas aos reatores da planta sdo bastante distintas entre as resinas A
e B, os parametros 6; e g; do modelo de mistura, que sdo diretamente influenciados por
estas vazoes, tornam-se também bastante distintos entre uma resina e a outra.

Viscosidade do meio reacional: Como as condi¢cOes de operagdo dos reatores séo
bastante distintas entre as resinas A e B (temperaturas, pressoes e vazdes), os perfis de
concentragdo de polimero nos reatores também sdo bastante distintos, e
consequentemente a viscosidade do meio reacional ao longo dos reatores. Deste modo,
0s parametros 0; e g; do modelo de mistura, que séo diretamente influenciados pela
viscosidade do meio reacional, tornam-se também bastante distintos entre uma resina e
a outra.

NUmero de fases: Como a resina A é produzida predominantemente em condicOes
operacionais onde ha uma unica fase e a resina B duas fases, as constantes cinéticas
diferem umas em relagdo as outras, uma vez que foram ajustados apenas os fatores
pré-exponenciais das mesmas, e o efeito da temperatura e da pressdo estdo ligados a
energia de ativacdo e ao volume de ativag&o respectivamente.



Capitulo 5

Conclusbes e Sugestoes

5.1 Conclusdes

O modelo apresentado neste trabalho, implementado no simulador EMSO, representa
adequadamente reatores autoclave de producdo de PEBD e pode ser utilizado como
ferramenta para o desenvolvimento de processos e produtos existentes. Para o projeto de
novos reatores e novos produtos a ferramenta possui limitagcbes, uma vez que o modelo
depende de diversos pardmetros desconhecidos, como naturalmente ocorre na modelagem de
processos industriais, e sdo necessarios dados reais de operacdo para estima-los. As principais
saidas do simulador sdo: perfis de temperatura, vazdes de iniciador, conversdo, massas
molares médias (M, M, e M,) e indice de fluidez.

Quando comparado ao trabalho de CHAN et al. (1993), ao simular reatores hipotéticos
de uma e duas se¢des, 0 modelo desenvolvido neste trabalho apresentou resultados bastante
similares, e algumas diferencas podem ter ocorrido devido & falta de informacdes sobre os
dados de entrada utilizados nas simula¢des de CHAN et al. (1993) e & ndo incluséo do efeito
de formagéo de gel na modelagem aqui empregada. Através destas simulagdes para reatores
de uma e duas secdes, foi possivel também avaliar o efeito dos trés parametros do modelo de
mistura, 0;, N, e gj, em algumas das principais variaveis de processo e produto, como
temperatura, consumo de iniciador e massas molares médias.

A validacdo da capacidade preditiva do modelo implementado neste trabalho foi feita
com dados de uma planta industrial, utilizando as condigdes de operacdo de dois grades de
PEBD distintos produzidos na planta em questdo, os quais foram denominados “resina A” e
“resina B”.
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Referente aos resultados obtidos para os perfis de temperatura dos reatores industriais,
os erros envolvidos foram pequenos, tanto para a resina A quanto para a resina B. Em ambos
0s reatores, constatou-se um erro mais elevado na temperatura da quinta segdo, o que pode ser
explicado pelo fato de que esta temperatura estd sendo comparada com a leitura de um
termopar localizado ao final da se¢do, de modo que neste ponto j& hd uma influéncia da segéo
subsequente. Especificamente no segundo reator, foi constatado também um erro mais
elevado na temperatura da se¢do onde ocorre a entrada da corrente proveniente do primeiro
reator, fato que pode ser explicado pela ocorréncia de uma mistura ndo-ideal neste ponto.

Os resultados de vazédo de iniciador obtidos para os reatores industriais, em ambas as
resinas simuladas, foram satisfatorios considerando-se a qualidade dos dados de planta
disponiveis. Os erros apresentados podem ser explicados principalmente pela inexisténcia de
medidores de vazdo de mondmero na planta, o que impacta diretamente no balanco de
mondmero e conseqliente no balanco de iniciadores nos reatores, e pelo método de preparo de
solucdes de peroxidos na planta, ndo existindo uma medicdo das concentragbes de cada
perdxido na solugéo final.

Os valores de conversdo praticamente ndo apresentaram erros em relagdo as
conversdes nos reatores industriais para ambas as resinas.

Os resultados obtidos para as massas molares apresentaram erros um pouco mais
elevados na resina B, mas na resina A alguns erros em massas molares foram também um
pouco mais elevados que os erros nas demais varidveis de saida desta resina. Para ambas as
resinas, uma parte dos erros apresentados pode ser explicada pela simplificagéo realizada na
estimacao dos pardmetros cinéticos ligados apenas ao célculo das massas molares, devido a
complexidade do modelo, o que é também uma consequéncia da inexisténcia de um conjunto
consistente de valores para estes parametros em literatura aberta. No entanto, parte das
diferencas encontradas pode estar também relacionada ao uso de dados experimentais de
distribuicdo de massa molar obtidos pela técnica de GPC (principalmente para a resina A, cuja
DMM apresenta um “ombro”) e a utilizagdo de uma técnica de fechamento dos momentos,
que pode ser a causa dos erros mais elevados observados na massa molar média z.

Apesar dos erros envolvidos nos resultados de algumas das massas molares médias
obtidas, os resultados de indice de fluidez foram bastante satisfatérios, apresentando erros nao
tdo elevados em relagdo as faixas de especificacdo reais dos dois grades avaliados.

Com relagdo aos parametros ajustados do modelo do reator industrial, a maior parte
dos valores foi diferente entre as resinas A e B. O Unico parametro cujo valor ajustado pode
ser o mesmo para as resinas A e B foi o calor de reacdo. Alguns dos possiveis motivos
atribuidos a estas diferencas foram as diferentes distribuicdes de mondmero e viscosidades
nos reatores entre as resinas A e B, o que afeta o ajuste dos parametros do modelo de mistura,
e as diferentes faixas de condicOes de operacgdo, assim como o nimero de fases, que afetam as
constantes cinéticas, uma vez que foram ajustados apenas os fatores pré-exponenciais das
mesmas, e o efeito da temperatura e da pressdo estdo ligados a energia de ativacdo e ao
volume de ativagéo respectivamente.
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Também, as correlagbes que melhor se adequaram & modelagem do indice de fluidez
das resinas A e B foram diferentes. Para a resina A, foi utilizada a correlagdo com a massa
molar média em massa, enquanto para a resina B foi utilizada a correlagdo com a massa molar
média em numero.

Para ambas as resinas, 0 método de fechamento dos momentos que melhor se adequou
foi 0o da média geométrica, diferentemente do método utilizado por CHAN et al. (1993) que
foi o de Hulburt e Katz.

O software EMSO, que foi utilizado pela primeira vez para esta aplicagdo em reatores
autoclave de altas pressdes para a producdo de PEBD, apresentou um desempenho satisfatdrio
para as simulagdes realizadas neste trabalho. Algumas melhorias podem ser avaliadas na parte
de estimag&o estaciondria, uma vez que para modelos complexos como o do presente trabalho
a convergéncia da estimacédo torna-se bastante dificil de ocorrer.

5.2 Sugestdes para Trabalhos Futuros

A partir do trabalho aqui desenvolvido, pode-se aprimorar a técnica de estimacéo de
parametros utilizada para aumentar a capacidade preditiva do modelo, utilizando um conjunto
maior de dados de planta industrial, de forma que seja possivel ajustar todos os pardmetros do
modelo simultaneamente. Sugere-se também que sejam estimados ndo somente os fatores pré-
exponenciais das constantes cinéticas, como foi feito neste trabalho, mas também as energias
de ativacdo e os volumes de ativagdo, avaliando-se a possibilidade de utilizar os mesmos
pardmetros cinéticos para resinas produzidas em condi¢des de operagdo bastante distintas,
envolvendo regides de uma e duas fases.

A substituicBo da correlacdo empirica, ajustada a partir dos resultados de um
simulador termodindmico, por um modelo fenomenoldgico para representar a cinética de duas
fases também pode contribuir para aumentar a capacidade preditiva do modelo desenvolvido
neste trabalho.

A incluséo da modelagem de propriedades do produto final que ndo foram exploradas
neste trabalho e que sdo de extrema importancia no controle da especificacdo de alguns
grades, como viscosidade zero e modulo elastico (G’), seria de grande valia no uso da
ferramenta para o desenvolvimento de processo e produto.
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