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Abstract

The Spheripol process is, nowadays, one of the most used in polypropylene and
its copolymers production. The process is composed of two loop reactors in series
that can be followed by one or two gas phase reactors, also in series. In this work, a
model for the loop reactors is presented. The loop reactors are modelled as non-ided
CSTR. The kinetic scheme used is comprehensive and able to lead with multisite
copolymerization. A qualitative model anaysis is performed with parameters
presented in the literature. A quantitative model analysis is performed with actual
plant data and, based on this data, a parameter estimation and a model validation is
performed. Finally, the adjusted model is used in a case study together with a liquid-
vapor thermodynamic model for the reaction system based on Henry's law and Peng-

Robinson equation of state.

Keywords: modeling and smulation, loop reactor, Spheripol, polymerization,
parameter estimation, vapor-liquid equilibrium, PP.
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Resumo

O processo Spheripol €, atualmente, um dos mais utilizados na producéo
industrial de polipropileno e seus copolimeros. E composto por dois reatores tipo
loop em sé&rie e, em alguns casos, um ou dois reatores tipo fase gas também em série.
Neste trabalho € apresentado um modelo para os reatores loop do processo Spheripol.
Os reatores loop s modelados como CSTR ndo ideais. O esguema cinético
implementado é relativamente amplo, sendo capaz de englobar copolimerizactes
multisitio. Uma andlise qualitativa do modelo é feita utilizando par@metros cinéticos
presentes na literatura e uma andlise quantitativa do modelo é feita com base em
dados reais de planta industrial. Ainda com base em dados de planta é feita uma
estimacdo de pardmetros e a vaidagcdo do modelo. Finamente, o modelo com
pardmetros estimados é aplicado num estudo de caso no qual também é criado um
modelo de equilibrio termodinémico para a mistura reacional baseado na lei de

Henry e na equacéo de estado de Peng-Robinson.

Palavras-chave: modelagem e simulacao, reator loop, Spheripol, polimerizacao,

estimacao de parametros, equilibrio liquido-vapor, PP.
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Capitulo 1

Introducao

1.1 Motivacéo

Model os mateméticos dinamicos de processos sdo ferramentas auxiliares em diversas
areas da engenharia. Entre as aplicacdes, destacam-se 0 desenvolvimento de controladores, o
estudo de processos e 0 desenvolvimento de produtos.

Na engenharia de controle, muitas vezes é necessario conhecer o comportamento do
processo quando sofre alguma perturbacdo. Neste caso, pode-se experimentar diretamente no
processo e analisar sua resposta. Experimentos deste tipo além de demorados, em geral séo
economicamente inviaveis. Modelos matematicos podem responder questdes deste tipo com
rapidez e custo quase zero e, dependendo da qualidade do modelo, sem perda de informagoes.
Modelos destinados a aplicagdes de controle precisam estar fenomenologicamente corretos,
mas, em geral, nd0 precisam ser extremamente precisos pois neste caso se estd mais
interessado nas ndo linearidades do modelo e nos ganhos em relacdo as entradas que na
precisdo do resultado.

A engenharia de processos esta interessada em modelos mateméticos principal mente
para otimizagdo das condic¢des de operacdo e compreensdo do processo. Model os destinados a
engenharia de processos devem, além de ser fenomenologicamente corretos, prever com
relativa precisdo as saidas de interesse.

O desenvolvimento de produtos envolve a exploracéo de novas condic¢des de operacéo
e portanto 0 modelo deve prever corretamente extrapolacOes para regides ndo utilizadas na
validagcdo do modelo, em geral baseada em dados de processo existentes.
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Além de ser academicamente interessante, a modelagem de reatores de polimerizagao,
por tudo o que foi exposto, é de muito interesse industrial por permitir estudos variados tanto
gualitativa quanto quantitativamente.

1.2 Objetivos

Este trabalho tem como objetivos principais o desenvolvimento de um modelo para os
reatores loop do processo Spheripol e o gjuste de parametros de forma que o modelo sgja
capaz de representar qualitativa e quantitativamente a producdo da planta e propriedades
basi cas do polimero produzido.

Com esta finalidade, € apresentado um modelo baseado nos principios da conservagéo
de massa e energia, com um esguema cinético amplo para permitir estudos aém dos
abordados nesta dissertacé@o, onde sera abordado principalmente casos de homopolimerizacdo
de propeno. O modelo cinético € genérico em termos de nimero de mondmeros envolvidos e
numero de sitios considerados na descricéo do catalisador.

A aplicacéo na engenharia de processos € ilustrada através de um estudo de caso, onde
um problema especifico de uma unidade industrial é abordado. A mistura da modelagem de
reatores de polimerizagdo e da modelagem termodindmica do sistema reacional permite
estudos de otimizacéo de condicdes de operacdo dos reatores.

1.3 Estrutura da Dissertacéao

Esta dissertacdo apresenta-se dividia em seis capitul os, conforme descritos a seguir:
Capitulo 1 - Introducédo
Capitulo 2 - Processos e catalisador es para producédo de polipropileno

Apresenta de forma sucinta a evolucdo dos sistemas cataliticos e dos processos de
polimerizaco de olefinas, em especial do propileno, ao longo dos Gltimos 50 anos. E uma
retrospectiva que tem a intencéo de situar o leitor no atua estégio de desenvolvimento dos
processos de polimerizagdo e desta forma melhor compreender o processo estudado neste
trabalho. Um destaque especia seré dado ao processo Soheripol de producéo de polipropileno
em fase liquida, objeto desta dissertacao.

Capitulo 3 - Modelo dos reator es do processo Spheripol

O capitulo 3 € o centro do trabalho. As consideraces feitas para 0s model os cinético e
do reator sd0 apresentadas. Os fendbmenos que envolvem a polimerizagdo de propileno em
fase liquida sdo abordados e equacionados de acordo com trabalhos prévios e agumas
inovagdes sdo inseridas. Na parte final do capitulo, algumas simulagdes de ordem qualitativa
demonstram a utilizacdo do modelo. As simulagdes envolvem desde o modelo cinético mais
simples até copolimerizagdes com mais de um tipo de sitio.
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Capitulo 4 - Andlise de sensibilidade e estimacao de par ametros

Neste capitulo é apresentada uma metodol ogia de andlise de sensibilidade e estimacéo
de parametros utilizada para gjustar os parametros do modelo a dados de processo. A
estimacao de parametros é realizada com dados provenientes das plantas de polimerizagdo de
propileno. Neste capitulo também é feita a validacdo do modelo.

Capitulo 5 - Estudo de caso

O capitulo 5 mostra a utilizacdo do modelo para resolver um problema rea da
industria. A temperatura do ponto de bolha da mistura reaciona limita a temperatura de
operacdo do reator. Para encontrar os limites de operacdo e desta forma otimizar a
temperatura de operagdo, um modelo termodinamico capaz de prever a temperatura do ponto
de bolhafoi acoplado ao modelo de reator. A aplicacdo do modelo proposto juntamente com o
modelo termodindmico permite estudos mais avancgados utilizando simulagdes de condigoes
operacionais em casos especificos.

Capitulo 6 - Conclusdes e sugest6es
O capitulo 6 mostra as conclusdes obtidas deste trabalho e abre um leque de novas

possibilidades de estudo na area de forma a melhorar os resultados e aumentar o nimero de
aplicagdes para o modelo.






Capitulo 2

A producao de polipropileno

O polipropileno (PP) é um dos mais importantes materiais plasticos produzidos
atualmente. Sua importancia deve-se principalmente a alta versatilidade nas aplicacOes. As
propriedades mecénicas do polipropileno, intermediarias ao polietileno e ao poliestireno, mas
com resisténcia maior a temperatura, permitiram a répida penetragdo no mercado (Maoore,
1996). A producdo atua de polipropileno esta em torno de 23000 kt/ano, perdendo apenas
parao PV C, com cercade 27000 kt/ano.

Os processos de producéo de polipropileno tem progredido durante as Ultimas
décadas de forma continua. Esta evolugdo se deve em muito aos avangos tecnol0gicos na
producdo de catalisadores com maior rendimento e especificidade. Com estes avancos, 0s
processos de producdo de polipropileno tornaram-se mais simples, eliminando etapas de
remocao de catalisador e de polimero atético (cera).

2.1 Catalisadores para Producao de Polipropileno

Os catalisadores desempenham um papel fundamental na producéo de polipropileno.
As caracteristicas do sistema catalitico definem ndo apenas o rendimento do catalisador, mas
também as propriedades do polimero formado. O sucesso do polipropileno como resina
industrial deve-se em grande parte aos avancos obtidos nos sistemas catal iticos.

A maior parte dos processos de producédo de polipropileno utilizam catalisadores
Ziegler-Natta (Z-N). Um catalisador Z-N pode ser definido como um composto de metal de
transicdo capaz de inserir continuamente unidades monoméricas em uma cadeia polimérica
(Moore, 1996). Gerdmente, mas ndo necessariamente, o catalisador é formado por dois
componentes, um sal de metal de transicdo (gerdmente um haleto) e um composto
organometdlico, que é o ativador de sitios, também chamado de cocatalisador.
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Karl Ziegler, em 1953, foi 0 primeiro a produzir polietileno utilizando uma mistura de
TiCl/AIRs. Logo apds, em 1954, Giulio Natta conseguiu produzir polipropileno utilizando o
mesmo sistema catalitico. O polipropileno produzido com este sistema possuia isotaticidade
muito baixa, entre 30 e 40%. Natta, logo em seguida, percebeu que, substituindo o TiCly
soltvel por TiCk cristalino, € possivel obter polipropileno com isotaticidade entre 80 e 90%.

Deste entdo, o polipropileno isotatico se tornou um dos mais importantes materiais
plasticos produzidos e muito trabalho tem sido feito no sentido de produzir catalisadores mais
eficientes tanto ao nivel de rendimento como ao nivel de isotaticidade.

A evolugdo dos sistemas cataliticos para producdo de poliolefinas, em especia
polipropileno, pode ser dividida em etapas. Cada etapa representa um avanco € 0 Seu
entendimento é fundamental para a compreensdo do estdgio atual dos processos de
polimerizacdo. A seguir sdo apresentadas sucintamente as etapas de desenvolvimento dos
catalisadores Z-N.

2.1.1 Catalisadores de primeira geracao

Também conhecidos como catalisadores convencionais, foram os primeiros a serem
usados na polimerizacdo estereoespecifica de olefinas. Desenvolvidos por K. Ziegler e G.
Natta (1955), consistem basicamente de tricloreto de titanio solido (TiCk) cocristalizado com
um haleto de aluminio (AICE), como resultado da reducdo do TiCl, com um composto
organo-aluminio (ex. cloreto de dietil-aluminio (DEAC) - AICLEt; - ou cloreto de trietil-
auminio (TEA) - AICIEt3).

O TiCk apresenta quatro tipos diferentes de estruturas cristalinas. a (hexagonal), b
(linear), g (cubica) e d (intermediéria entre hexagonal e cubica). Entre estasformas, a g ea
d sdo especiamente ativas na polimerizacdo estereoespecifica de olefinas (Zacca, 1991). A
conversdo entre as formas cristalinas do TiCk € feita através de tratamento térmico e
moagem, conforme mostra afigura 2.1.

200 - 400 °C

@-TiCly B-TiCl4
100 °C | [ Moagem 25-200°C
8-TiCly « Moagem 7-TiCl4

Figura2.1: Conversdo entre as formas cristalinas do TiCl.
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Os catalisadores de primeira geracdo possuem baixas atividade catalitica (0,8 - 1,2 kg
PP/g de catalisador) e isotaticidade (em torno de 90%). Estes fatos sdo importantes na
determinacdo do processo de polimerizacdo. Devido a baixa atividade, o catalisador deve ser
removido do polimero no fim do processo para evitar corrosdo dos equipamentos que faréo a
transformacdo do polimero em bens de consumo. A baixa isotaticidade do polimero exige a
separacdo do polimero atatico para que o produto adquira as propriedades mecanicas
desgjadas. Além disso, a falta de um controle morfol 6gico das particulas de polimero formado
exigiam processos complicados e caros para a separagdo do polimero formado do meio
reacional.

A baixa atividade € explicada pelo fato de apenas os atomos da superficie da particula
de catalisador estarem acessiveis a agcdo do aquil-aluminio para formagdo de sitios ativos.
Estes &omos de Ti representam apenas uma peguena fragdo do total de &omos presentes na
particula, variando entre 1 e 4% (Zacca, 1995). O aumento da fracdo de Ti ativo gerou uma
segunda geracdo de catalisadores Z-N.

2.1.2 Catalisadores de segunda geracao

A segunda geragéo de catalisadores Z-N, também conhecidos como catalisadores
modificados, € obtida dos catalisadores de primeira geracéo apos.

- Tratamento quimico com doadores de elétrons, por exemplo di-n-butil éter €;
- Deposicao do catalisador sobre um suporte inerte, como SiO2, Al,O3 e CaO.

Os catalisadores de segunda geracdo mostraram-se adequados para polimerizagéo
tanto de eteno como de propeno. Embora a atividade do catalisador de segunda geracdo sgja
de 6 a 10 vezes maior que a do catalisador de primeira geragdo, a remocdo do catalisador
ainda é necesséria pelos mesmos motivos expostos anteriormente. A isotaticidade obtida com
catalisadores de segunda geracéo fica em torno de 95%.

O aumento na atividade catalitica observado € atribuido principa mente ao aumento no
nimero de sitios como uma consequiéncia da melhor acessibilidade aos aomos de Ti. A area
superficial aumentou para mais de 150 nf/g enquanto que os catalisadores de primeira
geracdo apresentavam area superficial entre 30 e 40 nf/g.

Os catalisadores de segunda geracdo permitem um certo controle morfoldgico e,
usados com DEAC (cloreto de dietil-aluminio) como cocatalisador, ainda sdo utilizados em
alguns processos.

2.1.3 Catalisadores de terceira geragao

A terceira geracéo de catalisadores Z-N (catalisadores de ato rendimento) surgiu na
década de 70 devido a estudos na érea de producdo comercial de polipropileno e polietileno.
As principais caracteristicas sdo 0 uso do MgCh como suporte e a introducdo do doador de
elétrons interno (donor interno) como um componente efetivo do catalisador e de um doador
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de elétrons externo (donor externo). Os doadores de elétrons sdo bases de Lewis como por
exempl o ésteres, silanos e aminas.

Este catalisador suportado em MgCh e modificado pelo doador de elétrons possui
atividade suficiente para evitar a extragdo do catalisador do polimero. No entanto, ainda exige
a remocdo de polimero atatico que, dependendo das condicdes de processo, constitui de 6 a
10% do total de polimero. A morfologia pode ser controlada pela forma do suporte. A
evolucdo dos catalisadores Z-N segue com a busca de rotas mais eficientes de producéo e
combinacBes mais eficientes de doadores de el étrons.

2.1.4 Catalisadores de quarta geragéo

A quarta geracdo de catalisadores possuem suporte esférico e ato rendimento e
isotaticidade. Uma nova combinagdo de doadores de elétrons, os diésteres, como donor
interno e silanos como donor externo melhoraram significativamente o rendimento e
isotaticidade do polimero. Finamente a isotaticidade atingiu indices que permitem a
comercializacdo do polimero atatico formado juntamente com o polimero isotético, sem
prejudicar as propriedades mecéanicas do produto. Com isso, 0 processo de polimerizacéo foi
simplificado, diminuindo o custo de producéo.

Este catalisador € utilizado em grande parte das industrias de polipropileno atualmente.

2.1.5 Catalisadores de quinta geracao

Na segunda metade da década de 80, foi descoberto um novo tipo de doadores de
elétrons, os diéteres (especiamente os 1-3 diéteres) que, se usados como donors internos,
promovem extremamente alta isotaticidade e rendimento sem necessidade de um donor
externo. Estes catalisadores ainda ndo sdo usados industriadlmente mas, devido a dta
potencialidade, podem ser chamados de catalisadores de quinta geracéo.

2.1.6 Catalisadores de sexta geracao - metalocenos

Catalisadores homogéneos de ata especificidade e rendimento podem ser obtidos
combinando metais de transicdo, como Hf ou Zr com metil-aluminoxano (MAO). Este
catalisador é capaz de gerar polipropileno tanto isotatico como sindiotatico com rendimentos
e especificidades bastante atos. A descoberta gerou grande interesse tanto da indUstria como
do meio académico tanto pela motivacéo cientifica como pela possibilidade de gerar produtos
com propriedades impossiveis com catalisadores obtidos até entdo. Por estas inovacdes, pode-
se considerar os metalocenos como uma sexta geracdo de catalisadores.

Os processos de producéo dos catalisadores séo um tanto complexos. Envolvem etapas
de moagem, tratamento térmico e quimico que sdo fundamentais para definir as propriedades
do catalisador. O objetivo aqui € apresentar apenas uma introducdo para que se perceba a
importancia da evolucéo dos sistemas cataliticos na definicdo do atual estagio dos processos
de polimerizacdo. Um estudo aprofundado das etapas envolvidas na producao de catalisadores
val além dos objetivos deste trabal ho.
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Uma comparacdo do desempenho dos catalisadores de cada geracéo é apresentada em
Moore (1996) baseado em dados obtidos em reatores de laboratério. Embora as condigdes de
reacd0 ndo sgjam mantidas para todos os catalisadores, pode-se ter uma idéa do avango
obtido nos sistemas cataliticos. A tabela 2.1 mostra os resultados.

Tabela 2.1: Desempenho das diferentes geracdes de catalisadores

Geracéo Composicéo Produtividade? | Isotaticidade (%) Controle
(kg PP/ g cat) mor fol 6gico
12 d-TiCl30.33AICI; + DEAC 08-1,2 90 - 94 Impossivel b
22 d-TiCl; + DEAC 3-5(10-15) 94 - 97 Possivel
3? TiCl4/Ester/MgCl, + AlRs/Ester| 5-10(15- 30) 90- 95 Possivel
a TiCl,/Diester/MgCl, + ) ) ) .
4 TEA/Silano 10 - 25 (30 - 60) 95-99 Possivel
52 TiCl4/Diéter/MgCl, + TEA 25 - 35 (70 - 120) 95 - 99 Possivel
6? Zirconoceno + MAO (5-9.10°)° 90 - 99 Aindan&o obtido

& Polimerizagdo slurry em hexano, pressdo de mondémero 0,7 MPa, 4 h, hidrogénio para controle de peso
molecular (valores entre parenteses sdo para polimerizagdo em massa durante 2 h a70 °C com Hy).

® 56 & possivel com TiCls reduzido com alquil-Al com tamanho de particula de 200-300 mm.

“Uma hora de polimerizag&o.

Ainda para ilustrar a importancia das melhorias obtidas nos catalisadores, a figura 2.2
mostra as etapas envolvidas no processo para cada geracdo de catalisadores utilizados nas
industrias de producéo de polipropileno (I1C, 1989).

A
4 Polimerizacéio
=
g
5 3 Remocio de . N
& Catalisador Polimerizagdo
£
= 2 Remociéio de Remogio de ) ..
E Atatico Catalisador Polimerizaggo
o]
-4
-
g 1 Peletizaciio Peletizaciio Peletizacio Polimerizacio
b2
Produto Produto Produto Produto
I o I IV

(Geragéio de Catalisador

Figura2.2: Etapas no processo de producdo de polipropileno para cada geragdo de
catalisadores.
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2.1.7 O sistema catalitico

Os diferentes componentes do sistema catalitico possuem papéis especificos na
producdo de polipropileno com catalisadores Z-N. Embora ainda ndo se conheca
completamente as reacOes e interagcbes entre os componentes, alguns pontos sdo aceitos e
apresentados a seguir.

Suporte catalitico

A funcdo do suporte catalitico é principamente aumentar a area superficial de
catalisador exposta para polimerizagdo. A estrutura atamente porosa permite que se
obtenham éreas especificas muito altas. O suporte que apresentou mais vantagens para 0s
catalisadores Z-N foi 0 MgCh. As razbes pelas quais isto acontece sdo:

- Eficiente acesso ao metal ativo como uma conseqiiéncia da estrutura desorganizada do
cloreto de magnésio;

- Producdo de pequenas particulas esféricas que € possivel juntando um doador de elétrons
(donor interno) que evita a aglomeracdo das particulas, originando particulas de polimero
também esféricas (fendbmeno da réplica), o que permite a exclusdo da etapa de pel etizagao;

- Aumento da reatividade dos sitios ativos por causa do efeito do ion magnésio que é menos
eletronegativo que o meta de transi¢éo.

Cocatalisador

O cocatalisador é utilizado no sistema catalitico como um ativador de sitios. Os
centros ativos sdo produzidos pela interacdo entre o catalisador solido que contém o metal de
transicdo e o composto organometdlico. A atas concentragdes de cocatalisador, ocorre um
decréscimo na isotaticidade, enquanto que a baixas concentraces a atividade catalitica €
baixa. Por isso, existe uma concentracdo 6tima onde tanto a isotaticidade como o rendimento
sdo satisfatorios. Para catalisadores convencionais (primeira geracao), o ponto 6timo esta em
relacOes molares Al/Ti menores que um, enquanto que para catalisadores suportados a relagéo
otima fica entre 10 e 50. Mesmo sem a adicdo de doador de el étrons externo, é possivel obter
isotaticidades maiores que 90% apenas gjustando a relagdo molar Al/Ti (Busico et al., 1986).
Além disso, o cocatalisador € utilizado, muitas vezes, em excesso para eliminar impurezas do
sistema reacional por possuir alta reatividade com compostos que contenham hidroxilas (por
exemplo a dgua) e com 0 oxigénio, que sdo venenos poderosos para o catalisador.

O cocatalisador utilizado em catalisadores suportados em MgChb séo invariavelmente
compostos organometélicos de aluminio. O trietil-aluminio (TEA) e o tri-iso-butil-aluminio
(TIBA) sdo de longe os mais utlizados.
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Doador de elétrons (bases de Lewis)

Os catalisadores mais utilizados atualmente nos processos de polimerizacdo de
polipropileno utilizan doadores de elétrons de forma a aumentar o rendimento e
especificidade do polimero.

A coordenagdo superficial do TiCl, com o MgCl, resulta na geragédo de uma grande
variedade de sitios ativos, sendo que apenas uma fragdo € altamente isoespecifica para a
producé&o de polipropileno (Busico et al., 1991). Escolhas diferentes de bases de Lewis podem
produzir diferentes distribuices de espécies ativas a polimerizacdo e consequentemente
alterar a especificidade do catalisador.

Muitos compostos tem sido usados como doadores de elétrons, tais como esteres,
éteres, dcoois, silanos e aminas.

Doador de elétronsinterno

O doador de elétrons interno (donor interno) € colocado juntamente com o suporte
catalitico e possui as seguintes funcdes:

- Aumentar a area superficial do suporte pois evita a aglomeracao;

- Direcionar a coordenacdo do TiCl para as faces do MgCh onde os centros
estereoespecificos podem ser formados;

- Alterar asolubilidade do MgCk quando o suporte € sintetizado por precipitacéo.

Doador de €létrons externo

O doador de eétrons externo é juntado ao catalisador antes de iniciar o processo de
polimerizacdo e possui as seguintes funcoes:

- Envenenar seletivamente sitios ndo estereoespecificos;
- Transformar sitios ataticos em sitios isotaticos,

- Aumentar ataxa de propagacao por um efeito eletrénico sobre os sitios ativos.
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2.2 Processos de Polimerizacéo

Os processos utilizados para producdo de polipropileno inicialmente foram projetados
para lidar com as limitacGes dos catalisadores Z-N disponiveis. A remocéo do catalisador do
produto e a separacdo do polimero atatico eram requeridos para obtencdo de um produto
adequado (Moore, 1996). Com o0 desenvolvimento dos catalisadores, 0s processos foram
simplificados. Os mais importantes processos de polimerizacéo de propileno existentes podem
ser divididos em quatro tipos:

1 — Processos de polimerizacdo em lama (slurry);
2 - Processos de polimerizacdo em solucéo;
3 — Processos de polimerizagcdo em massa (bulk);

4 — Processos de polimerizacdo em fase gas.

2.2.1 Processos de polimerizacéo slurry

A polimerizacdo slurry de olefinas em séries de reatores CSTR € um processo comum
para a producdo comercial de homopolimeros, copolimeros aleatérios e copolimeros de
impacto com catalisadores Ziegler-Natta (Soares e Hamielec, 1996). A homopolimerizacdo
pode ser efetuada em um ou mais reatores em série. As condicOes de reagcdo podem ser iguais
ou diferentes em cada reator, produzindo assm grades diferentes em cada reator.
Copolimeros aeatdrios sdo obtidos injetando o comonémero juntamente com o monémero
principal sob condigdes de reacdo semelhantes as da producdo de homopolimeros. A producéo
de copolimeros de alto impacto (heterofasicos) necessita de pelo menos dois reatores (Debling
et al., 1997). Apenas um mondémero € injetado ao primeiro reator, que produz
consegientemente homopolimero. Uma mistura de mondmeros € injetada nos reatores
subsequientes e desta forma produz a fase copolimérica internamente a fase homopolimérica.
A fase deatéria é responsavel pelo aumento da resisténcia ao impacto da matriz
homopolimérica produzida no primeiro conjunto de reatores. Um exemplo de processo slurry
€ 0 Hercules. Na forma original, utiliza querosene como solvente. A desativacdo do
catalisador é feita com alcool e possui equipamentos para separacéo de atatico. A figura 2.3
mostra o processo Hercules.

Embora os processos slurry possuam um custo alto quando comparados a processos
mais modernos, ainda existem diversas plantas operando. A causa principa sdo as
caracteristicas diferenciadas do polimero formado nestes processos, como a ata polidispersao
que pode ser obtidaa Em aguns casos, a producdo do polimero atatico também é
economicamente viavel.
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Figura 2.3: Processo Herculesde producéo de polipropileno em slurry.

2.2.2 Processos de polimerizagdo em solucao

A polimerizacdo em solugdo é possivel acima de 140 °C onde o polipropileno
cristalino € solivel em hidrocarbonetos aliféticos. O calor liberado pode ser convertido
adequadamente em vapor. O processo Eastman, mostrado na figura 2.4 € o Unico que opera
em solucdo. Como os catalisadores Z-N convencionais ndo sdo suficientemente
estereoespecificos nestas temperaturas, utiliza-se um catalisador contendo compostos de litio
como o hidreto de aluminio e litio. Os componentes do catalisador, monémeros e solvente sdo
continuamente injetados no reator de polimerizacdo. Os mondmeros remanescentes s&o
removidos por despressurizacéo da solucdo e sdo reciclados. Em seguida, é adicionado mais
solvente para reduzir a viscosidade da solucgéo, facilitando a remocéo do catalisador residual
por filtracdo. A solucdo é entdo concentrada em uma série de evaporadores na secéo de
concentracdo. O polimero sdlido é obtido por extrusdo desvolatizadora. Uma purificagdo
adicional é obtida por extracdo do polimero solido com heptano ou outro hidrocarboneto, o
gual também remove o polimero atatico. Finalmente o polimero isotatico € separado do
solvente num secador. Este processo foi utilizado na producdo de polipropileno com
propriedades fisicas muito especificas que ndo eram possiveis nos processos durry.
Atuamente este processo ja ndo € mais utilizado na producdo de polipropileno.
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Figura 2.4: Processo de Polimerizacéo de Propeno em Solugdo da Eastman.

2.2.3 Processos de polimerizagao Bulk

A utilizacdo de mondmero liquido como meio de polimerizacdo possui duas vantagens
em relacdo a0 uso de solvente ou diluente: ata taxa de polimerizacdo devido a dta
concentracdo de monémero e a ssimplificagdo do processo que reduz o custo pois desta forma
é eliminada a etapa de recuperacdo do solvente. A pressdo de operagcdo deve ser maior que a
pressdo de vapor do mondémero liquido, cerca de 30 bar a 70°C. Existem diversos processos
que operam desta forma, tais como o processos Rexall (da El Paso), Exxon (da Sumitomo),
Hypol (da Mitsui) e o Spheripol (da Montell), que é o objeto deste trabalho e explorado na
secdo 2.3. O processo Rexall utiliza um reator de tanque agitado (CSTR) onde € injetado o
mondmero no estado liquido, juntamente com catalisador. A separacéo do polimero € feita em
um ciclone, ap6s evaporagdo do mondmero, que é recirculado apds ser condensado num
trocador de calor. A separacdo de polimero atético e a extracdo do catalisador pode ser
necessaria dependendo do tipo de catalisador utilizado. A figura 2.5 mostra esquematicamente
0 processo Rexall. O processo Exxon utiliza um reator CSTR e a remocdo do polimero atético
é feita pela lavagem do polimero com monémero puro. O processo Hypol utiliza uma série de
reatores CSTR seguida por um reator em fase gas onde é possivel produzir copolimeros de
ato impacto.
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Figura 2.5: Processo Rexall de Produc&o de Polipropileno em Fase Liquida.

2.2.4 Processos de polimerizagcdo em Fase Gas

A caracteristica que distingue 0 processo de polimerizacéo em fase gas € o fato de que
ndo envolve nenhuma fase liquida na zona de reacdo (Xie et a., 1994). A polimerizacdo
ocorre na interface entre o catalisador solido e a matriz polimérica. A fase gasosa desempenha
0S papéis de suprir 0 sistema com mondmero, agitar as particulas de polimero e remover o
calor gerado na reacao.

O primeiro processo em fase gas utilizado na polimerizacéo de propeno foi 0 processo
BASF na década de 60. Na mesma época surgiu o processo Novolen que utiliza um reator de
leito agitado em fase gas que opera abaixo de 20 bar e temperatura de 70 a 92°C. Para manter
as condi¢bes uniformes no reator € utilizado um agitador helicoidal montado na base do
reator. O mondmero ndo reagido é condensado e reciclado para remover o calor de reacéo.
Devido a agitagdo mecénica ao invés de fluidizacdo, a recirculacdo de monbémero é
minimizada. Inicialmente o0 processo possuia apenas um reator para producdo de
homopolimero. Na década de 70 um segundo reator em série foi inserido a0 processo para
produzir copolimeros de alto impacto.

Atualmente o0 processo mais utilizado para producdo de polipropileno em fase gés € o
processo Unipol. O processo € constituido por um grande reator de leito fluidizado seguido
por um reator menor que é utilizado na producéo de copolimeros. A fluidizagdo do polimero
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mantém uniformidade e promove a remocédo de calor. A remocao de calor da fase gas € obtida
pelo resfriamento da corrente recirculante. O propeno recirculante pode ser resfriado abaixo
de seu ponto de orvaho e introduzido no reator na forma liquida. Desta forma o calor latente
do propeno auxilia na remogdo de calor. Este modo de operacdo é conhecido como modo
condensado. A figura 2.6 mostra esquematicamente o processo Unipol para producédo de
polipropileno.
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Agua . separador
f ’ > > Tanque de
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1 Produto

Comondmero t }_

Figura 2.6: Processo Unipol para producéo de polipropileno.

2.3 O Processo Spheripol

O processo Spheripol (figura 2.8) surgiu como uma aternativa para producéo de
polipropileno na década de 80. Como uma conseqliéncia do desenvolvimento de catalisadores
de ato rendimento e especificidade, a necessidade de remogdo de polimero atatico foi
inteiramente eliminada do processo (Zacca, 1991). A presenca do solvente adequado para a
remocao do polimero atético tornou-se dispensavel e o proprio mondmero passou a fazer o
papel de solvente.

Entre as vantagens do processo Spheripol frente aos demais processos apresentados
pode-se citar:
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- apossihilidade de operacdo com altas concentracfes de monémero ja que esta em
fase liquida o que maximiza sua concentracdo, gerando altas taxas de
polimerizacao;

- aediminacdo da etapa de recuperacdo do solvente;
- aoperacdo em condigdes brandas de temperatura e pressao;

- a dta taxa de transferéncia de calor provocada pela alta velocidade da mistura
reacional e pela boa relacdo volume/area do reator;

- apossibilidade de operacdo com altas concentragdes de polimero, podendo chegar
até a 60% em massa (Ferrero e Chiovetta, 1990).

O processo Spheripol utiliza reatores loop para a producdo de polipropileno e
copolimeros como o copolimero aleatério propeno-eteno e ainda terpolimeros de propeno-
eteno-buteno, por exemplo. Os reatores |oop do processo Spheripol operam cheios de liquido,
ndo apresentando fase vapor em equilibrio.

Reatores loop sdo constituidos de duas se¢des tubulares principais conectadas de tal
forma que formam um loop. As regides retas do reator sdo encamisadas e destaforma é feitaa
remocdo do calor gerado na polimerizagdo. A figura 2.7 mostra um reator loop de forma
esguematica.

A bomba axial colocada na base do reator faz com que a mistura reacional recircule a
velocidade suficiente - de 3 a 7 m/s (Zacca, 1991) - para arrastar as particulas de polimero e
desta forma também garante a auséncia de gradientes na direcéo radial e axial (Liang et al.,
1996). A transferéncia de calor também é favorecida pela alta velocidade pois aumenta o
coeficiente global de troca térmica

O sistema catalitico utilizado no processo Spheripol é composto de um catalisador tipo
Ziegler-Natta de titanio suportado em cloreto de magnésio, um cocatalisador, geralmente um
alquil-aluminio e um doador de elétrons (donor), geralmente um silano ou éster. Uma mistura
destes componentes com composicao pré-definida mais um veiculo, geralmente vaselina
solida, é colocada em contato num pequeno vaso agitado onde ocorre a ativagdo do
catalisador. O tempo de contato, a temperatura e a agitagdo no vaso de contato sdo
importantes para definir o rendimento catalitico e a isotaticidade do polimero formado. As
reacOes que ocorrem nesta etapa do processo sdo complexas e ainda sdo motivo de pesquisas.
Numa etapa seguinte é feita a pré-polimerizacdo num pequeno reator loop. A temperatura
neste reator € bem mais baixa que nos reatores de polimerizacdo. A finalidade desta etapa é o
encapsulamento das particulas cataliticas com uma camada delgada de polimero. Este
encapsulamento € importante, pois evita a quebra das particulas do catalisador em fragmentos
gue gerariam particulas muito pegquenas e disformes de polimero. A quebra das particulas
cataliticas € ocasionada pela alta taxa de polimerizacdo inicial do catalisador em condigoes
normais de polimerizacdo. A pré-polimerizagdo garante a formag&o de particulas de polimero
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esféricas, semelhantes as particulas de catalisador e também o rendimento catalitico, ja que o
rendimento € prejudicado quando ocorre a fragmentacdo do catalisador.

Reagentes

Figura2.7: Reator loop utilizado no processo Spheripol.

O catalisador encapsulado na pré-polimerizacdo é misturado ao monémero, ou mistura
de mondmeros e hidrogénio e introduzido no primeiro reator de polimerizacdo de forma
continua. As condigdes de reagdo usuais ficam em torno de 70°C e 35 bar. A corrente de saida
do primeiro reator é misturada com uma aimentagdo intermedi&ria de mondmeros e
hidrogénio. A corrente resultante é injetada no segundo reator de polimerizacgo, onde a
reacao prossegue. O tempo de residéncia fica entre 1 e 2 h, dependendo das condigdes de
processo. A recirculacdo da mistura reaciona € promovida por uma bomba axial instalada na
parte inferior de cada reator loop capaz de mover a mistura a velocidades que variam entre 3 e
7 m/s. A dimensdo da regido horizontal do tubo deve ser minimizada para evitar o risco de
deposicdo de polimero nas paredes do tubo. A taxa de producdo dos reatores loop é
relativamente alta (cerca de 400 kg de polipropileno por hora para cada metro cubico de
reator) com relativamente baixo custo energético (cerca de 30 kW por tonelada de
polipropileno).
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Figura 2.8: Processo Soheripol de producéo de polipropileno.

A corrente de saida do segundo reator loop é composta por particulas de polimero e
mondmero liquido, além de propano e hidrogénio. A separacdo do monémero e demais
componentes da fase liquida do polimero € iniciada numa tubulacdo que possui diametro
crescente e € aquecida. Desta forma, inicia-se a vaporizagdo da fase liquida. Um vaso de flash
€ responsavel pela separacdo quase total da fase liquida do polimero. A fase vapor que sai do
vaso de flash € purificada e reciclada. O polimero € ent&o filtrado para separar o restante de
mondmero que ainda pode estar presente principalmente adsorvido nas particulas de
polimero. O polimero agora livre de mondmero, € posto em contato com vapor d'édgua para
desativar o catalisador. A agua é um veneno muito forte para os catalisadores Ziegler-Natta. A
etapa final € a secagem do polimero que € feita num vaso onde o polimero é fluidizado com
uma corrente de nitrogénio aquecido. A partir deste ponto, o polimero esta pronto para ser
armazenado na forma de esferas ou estrudado para formar os pelets que € a forma usua de
comercializacdo do polipropileno, asssm como muitos outros materiais poliméricos. A figura
2.8 ilustra o processo Spheripol.

O processo € capaz de produzir, além de homopolimero de propileno, copolimeros
aleatdérios de propeno com eteno e terpolimeros com eteno e buteno com quantidades
moderadas de comondmero. A quantidade de comondémero que pode ser incorporada ao
copolimero é limitada pela solubilidade do copolimero, de natureza elastomérica, no propeno
liquido (menos de 5% em massa). Grandes quantidades de comondémero incorporado tornam a
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mistura reacional muito viscosa e ha o risco de deposicao de polimero nas paredes do reator e
demai s equipamentos.

Quando ha necessidade de produzir materiais polimeéricos com quantidades elevadas
de comonémero, como € 0 caso de materiais altamente resistentes ao impacto, utiliza-se um
terceiro reator em série no processo, e em alguns casos dois reatores. Neste caso, 0 polimero
ap0s passar pela separacdo no vaso de flash segue para um reator de leito fluidizado onde a
reacdo prossegue (ver figura 2.8). A mistura gasosa é composta de eteno, propeno e
hidrogénio. Uma segunda camada de copolimero eteno-propeno, também conhecida como
EPR (Ethylene Propylene Rubber), € formada na parte interna da matriz homopolimérica
produzida nos reatores loop. Desta forma, a parte borrachosa do polimero fica isolada e
impede aglomeracdo e deposi¢do sobre as paredes do reator e demai's equipamentos.

Produtos multicamadas (@lloys) sdo produzidos quando um segundo reator tipo leito
fluidizado é colocado em série no final do processo. Neste caso, os reatores loop produzem a
matriz homopolimérica de propeno (polipropileno), o primeiro reator fase gas produz a fase
borrachosa (EPR) e o segundo reator fase gés produz homopolimero de eteno (polietileno)
internamente a camada borrachosa. As diferentes possibilidades de arranjo dos reatores
permitem a produc&o de polimeros com um largo intervalo de propriedades fisicas.

2.4 A reacao de polimerizacao de propileno

Quimicamente o propileno € um hidrocarboneto insaturado de férmula molecular
C3sHe que reage sob acéo de catalisadores produzindo grandes moléculas por poliadicéo.

O polimero formado na polimerizacdo de propileno pode apresentar-se em trés formas
distintas:

1 - Isotético - Quando todas as metilas estdo voltadas para 0 mesmo lado da cadeia
polimérica. Esta forma é de longe a mais comercializada. Os processos em geral estdo
voltados para produzir polipropileno (PP) isotético.

2 - Sindiotético - Quando as metilas estdo intercaladas, uma voltada para um lado e
outra para o outro. O PP sindiotético € obtido sob condi¢es muito especiais de processo e
ainda ndo é produzido comerciamente.

3 - Atdtico - Neste tipo de estrutura, as metilas estdo dispostam de forma aeatdria na
molécula do polimero. O polipropileno atético possui caracteristicas fisicas muito deficientes.
Normalmente o PP atatico € um subproduto dos processos de polimerizacdo mais antigos. Nos
sistemas modernos de producao, o atético esta presente em pequenas quantidades (2 a4%) e €
comercializado juntamente com o PP isotético.

A figura 2.9 mostra a estrutura das trés formas de polipropileno.
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Figura 2.9: Possiveisformas estruturais do polipropileno.

A adicdo do monémero a cadeia polimérica pode acontecer de duas formas. com a
metila voltada para a cadeia (posi¢do 1-2) ou coma a metila voltada para o sitio ativo (posi¢éo
2-1). Asfiguras a seguir mostram a adi¢éo 1-2 e 2-1 do propeno a cadeia.

IJ—CHE—(?HZ—CHz—tlez—CHz—tlez
CH, CH, CH,

Figura 2.10: Insercdo de propeno a cadeia poliméricana posicéo 1-2.
Ij_(lez_CHz_CHz_rl_sz_CHz_(lez
CH, CH, CH,

Figura2.11: Insercéo de propeno acadeia polimérica na posicao 2-1.

Quando o propeno ¢é adicionado na posicéo 2-1, a proxima adicdo de monémero fica
prejudicada pelo impedimento histérico. Diversos autores propuseram que apés uma adicdo 2-
1 o sitio fica incapacitado de adicionar novos monémeros (Sanson et al., 1998; Mori et al.,
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1999; Soares e Hamielec, 1996). Apds uma transferéncia de cadeia por hidrogénio, o sitio
volta a ser ativo. Este mecanismo € chamado de reativacdo de sitios dormentes e é uma
explicagdo possivel para 0 aumento do rendimento catalitico quando o hidrogénio esta
presente no sistema reacional.

Existem diversos mecanismos propostos para a polimerizagcdo de propeno com
catalisadores Z-N, mas ainda ndo ha um consenso (Kissin et a., 1984). De acordo com o
mecanismo bimetalico proposto por Natta, a espécie ativa € um complexo no qual o Ti e o Al
sdo0 ligados a um grupo aquil por uma ligacdo deficiente de elétrons. O monémero esta
inicialmente coordenado com o centro metdlico antes de reagir com a cadeia em crescimento
(figura2.12).

CH,=CH CH3 H, , CH,—CHCHy ,CH

Cl Tl/ \M/ . CIR‘“\TiM \M/m
/ \R/ \Cl Cl/ \R/ \Cl

o) CHZ

e

= CHCH
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/ \ CH,y a
CH, CHp '51\ / \ /

Figura2.12: Mecanismo bimetdico

No mecanismo monometdlico de Cossee e Arlman, citado em Zacca (1991), a espécie
ativa é um ion de Ti octaedricamente coordenado com uma posi¢do vazia onde o0 monémero é
inserido por coordenacdo com sua ligacdo p, conforme mostra afigura 2.13.

Ambos mecanismos concordam em dois pontos fundamentais:

- O papel fundamental do aquil-dluminio é aquilar o aomo de Ti de forma a
produzir o sitio ativo;
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- A insercdo do monémero ocorre via uma ligacdo entre o Ti e o carbono do

mondmero.
CH}CI THz ol
CH,=CHCH CHCH3
—@— | 2 i, .4---"
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Figura2.13: Mecanismo monometdlico
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Capitulo 3

Modelagem dos reatores do processo
Spheripol

O processo de polimerizagdo Spheripol, como apresentado no capitulo 2, possui dois
reatores tipo loop em série. Os model os para reatores loop presentes na literatura seguem duas
linhas. A primeira, utilizada por Lepski e Inkov (1977), Uvarov e Tsevetkova (1974), citados
por Zacca (1991) e Ferreo e Chiovetta (1990) utilizan modelo de reator CSTR para
representar o reator loop. A justificativa principal para esta ssimplificagéo € o fato dos reatores
industriais operarem a altas taxas de recirculacdo (Re) da mistura reacional. Uma vez
assumida esta hipo6tese, pode-se desprezar os gradientes de concentracdo e temperatura tanto
na direcdo radial como na axial, levando a um modelo de reator de misturaideal, ou CSTR. A
razéo de recirculagéo é definida como:

_Qr 3.1
Rec 2, (3.1

onde Qr € a vazao volumeétrica de recirculacéo internae Q, € a vazado volumétrica de saida do
reator. O segundo ponto de vista em relacdo a0 modelo adequado ao reator tipo loop foi
apresentado por Zacca (1991). Neste trabalho, o reator foi modelado como sendo composto
por duas secOes tubulares intercaladas por duas regites de mistura perfeita. As regides de
mistura perfeita representam as regides de entrada de monémero e saida de produto, enquanto
as regides tubulares representam as regides de reacdo. A figura 3.1 mostra este model 0.

As regides tubulares sdo modeladas como reatores PFR com mistura axia. O fato do
regime no interior do reator ser turbulento leva a consideracdo de que ndo ha gradientes de
concentracdo e temperatura na direcéo radial. Simulagdes do modelo mostram que a hipétese
de que o reator loop se comporta como um reator CSTR é vdlida quando a razdo de
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recirculacéo tende ao infinito. Na pratica, valores de recirculacdo maiores que 30 ja sdo
suficientes para que a hipétese sgja valida.

lim PFR=CSTR (3.2)
Roe ® ¥

ml
¥
+
FOHA DE g FOHA DE

ENTRADA SAIDA,

Figura 3.1: Representacdo esquemética do modelo distribuido de reator loop (Zacca, 1991).

3.1 Modelo do reator

O modelo implementado admite que o reator loop pode ser aproximado por um unico
CSTR néo ideal paratodos os efeitos. Além desta, as seguintes hipoteses sdo consideradas:

- O meio reacional € composto de duas fases. uma solida, correspondente ao
polimero e catalisador, e outra liquida, correspondente a monémeros, solvente e
demais componentes da reacao;

- A concentracdo efetiva de todas as espécies presentes na fase liquida é a
concentracdo dos componentes na fase amorfa do polimero;

- A concentracdo na fase amorfa se relaciona a concentracéo na fase liquida através
de uma constante de equilibrio;

- A hip6tese de equiparticdo é assumida, ou sga, a composicdo relativa na fase
liquida e na fase amorfa do polimero € a mesma;

- Apenas monémeros, solvente e polimero possuem volume significativo no meio
reacional.

A judtificativa para utilizar o0 modelo de reator CSTR e ndo o modelo de reator PRF
para representar o reator loop vem do fato de que a taxa de recirculagdo do reator que se
pretende representar € muito maior que 30.
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3.1.1 Modelo nao ideal

Conforme ja citado anteriormente, 0 modelo implementado é de um CSTR néo-ideal.
A ndo idealidade do modelo de reator CSTR vem do fato de que a concentragdo na saida do
reator € diferente da concentracdo no interior do reator. Como a retirada de produto, ou sgja,
de particulas de polimero é feita na parte inferior do reator, ocorre uma maior concentracdo de
polimero na saida (Ferrero e Chiovetta, 1990). Dois fatos parecem ter maior importancia na
ocorréncia deste fenébmeno: a forca centrifuga a qual as particulas sdo submetidas nas curvas,
empurrando-as para junto da parede, de onde s&o retiradas e a forga gravitacional, que tende a
concentrar as particulas no fundo do reator, embora estudos mostrem gue isto ocorre apenas a
baixas taxas de recirculagdo (Zacca, 1991).

O fenémeno é percebido quando se compara a producdo medida com a produgdo
calculada por um balanco de massa para o polimero:

P=Qsr {Wpg (3.3

onde P éaproducdo, Q, éavazdo volumétrica de alimentagdo, r , € a massa especifica da
corrente de alimentacdo e w,, € a fragdo massica de polimero no interior do restor.

Assumindo que as medidas de vazdo e massa especifica sdo corretas, a variavel que pode
explicar a diferenca é a fracdo massica de polimero.

A medida da ndo idealidade do reator € dada pelo fator de descarga €d), definido
como arazéo entre a fragdo massica de polimero na saida do reator, wp ,, € a fragdo massica

de polimero no interior do reator

w
Fd=—° (3.4)
Wb r

Desta forma, a producdo (em estado estacionario) por balanco de massa passa a ser obtida
por:

P=Q,r,Fdw,, (3.5

Ovaor de Fd é ta que a producéo obtida por este balango de massa coincida com a produgdo
medida.

O fator de descarga permite que a corrente de saida do reator sga tanto mais
concentrada como menos concentrada em polimero que a mistura interna do reator. Vaores
de Fd maiores que a unidade indicam concentracéo maior de polimero na corrente que sai do
reator enquanto valores menores que a unidade indicam que a corrente que sai do reator €
menos concentrada em polimero que a mistura reacional.
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Para levar em conta 0 aumento de concentracdo de solidos na saida do reator e a
conseguiente diminuicdo da concentracdo de componentes da fase liquida, desenvolveu-se
uma expressao para relacionar a concentracdo na saida do reator com a concentracdo média
do reator.

Partindo da definicdo de fator de descarga e substituindo as fragbes massicas de
polimero pelas fragdes massicas de liquido, chega-se a

_1_ \Nl,o

Fd = (3.6)

1- W q

As fragbes massicas de liquido podem ser substituidas pela razéo entre a massa de
liquido e a massa total, que pode ser representada pelo volume multiplicado pela massa
especifica da mistura. Desta forma:

L M
Fd=— "o (37)
mI,R
1-
r RVR

As razbes entre a massa de liquido e o volume sdo as concentragbes méssicas de
liquido, o que noslevaa

Fd = 0 (3.8)

h=—l2=—o__ PR (3.9
onde h representa a relacdo entre a concentracdo de liquido na saida do reator e no interior do
reator. Note que se Fd for igual aum, entéo h =1.

Considerando vdida a hip6tese da aditividade de volumes, a massa especifica no
reator pode ser obtida pela seguinte expressao:
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=PR,_ (3.10)

onde r & amassa especifica da misturareacional, r , € a massa especifica do polimeroe r |
€ a massa especifica da mistura de liquidos. A massa especifica na saida do reator depende do
Fd e pode ser obtida por:

Fd >WP,R + 1' Fd WVP,R

1. (3.12)
Mo Ip r
A equagéo 3.9 permite obter a concentragédo de liquido na saida do reator conhecendo-
Se a composicao da mistura reacional e o fator de descarga. Considerando que a composi¢éo
da fase liquida ndo é aterada, ou sgja, as composicdes relativas de cada componente da fase
liquida sdo as mesmas ha saida e dentro do reator, pode-se escrever
CI 0 _ CIUO

(I Cj,R

(3.12)

O

onde j denota cada componente da fase liquida.

Uma andlise andloga pode ser feita para os componentes da fase sdlida (polimero e
catalisador), chegando-se a

= _° Fd (3.13)

onde z representa a relacéo entre a concentragéo dos componentes da fase solida na saida do
reator e no interior do reator.

As equactes 3.9 e 3.13 serdo utilizadas para obter a concentragdo dos componentes na
saida do reator em funcéo das concentracdes no interior do reator e do fator de descarga e
representam a ndo idealidade do modelo.

Para considerar um modelo idea de CSTR, basta assumir o valor unitario para o fator
de descarga. Desta forma, as massas especificas na saida do reator e no interior do reator
calculadas pelas equacbes 3.11 e 3.10 respectivamente, serdo iguais. As relacOes
representadas pelas equactes 3.9 e 3.13 serdo iguais a um.

A figura 3.2 mostra a variagéo da relacéo entre as concentragdes na saida do reator e
no interior do reator em fungdo da concentracdo de polimero, representado por W para
diversos valores de Fd. Nota-se que enquanto a concentracdo dos componentes da fase liquida

na saida diminui com o aumento do fator de descarga, a concentragdo dos componentes da
fase solida aumenta.
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Figura3.2: Variagdo da relagdo entre as concentragdes na saida do reator e dentro do reator
em fungdo de Wy paradiversos valores de Fd.

As linhas continuas na figura 3.2 se referem a relagdo entre as concentracfes dos
componentes da fase liquida e as pontilhadas se referem aos componentes da fase sdlida.

3.1.2 Concentragéao efetiva

A concentragdo efetiva de qualquer espécie presente na fase liquida pode ser
relacionada com a concentracdo na fase liquida por uma constante de equilibrio (Zacca,
1991). Considera-se que a concentracdo efetiva é a concentracéo na fase amorfa do polimero.
Desta forma, despreza-se qualquer gradiente de concentragbes entre a fase amorfa e a
superficie do catalisador. A constante de equilibrio entre a concentracéo na fase liquida e na
fase amorfa do polimero é dada por:

g, = —La (3-14)

Para realizar os balancos de massa baseados em concentracGes totais, isto €, em
concentragdes baseadas no volume do reator e ndo baseadas no volume da fase liquida, €
necessario relacionar a concentracdo efetiva com a concentragdo bulk (concentracdo obtida
dividindo-se 0 nimero de moles pelo volume do reator).

A concentracdo efetiva pode diferir significativamente da concentracdo bulk. Os fatores
que influenciam na concentragdo efetiva sdo:
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1. A presenca de uma fase solida referente ao polimero que diminui a concentracdo bulk dos
componentes da fase liquida €;

2. A limitagdo de transferéncia de massa entre a fase liquida e amorfa, expressa pela equacao
3.14.

Liquida = —

Regides : AT T T
Cristalinas ! i

Figura 3.3: Regides de uma particula de polimero semi-cristalino.

A regido amorfa contém polimero e liquido numa propor¢do dada pelo fator de

V
inchamento @welling factor) (Hutchinson, 1988) definido como c¢ =V'—'a, onde V,, éo0

,a
a,m

volume de liquido na fase amorfa e V,,, € o volume da fase amorfa molhada, ou sgja, na

presenca de liquido.

Um balanco molar total para o componente j conduz a:

N =N, +n, (3.15)

Por outro lado, o niumero de moles nas fases liquida e amorfa valem, respectivamente:
N =ViCj, (3.16)
N, =VonGia (3.17)

Combinando as equacdes 3.15 a3.17, chega-se a
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VI
- (3.18)

nj 1+gj \z;,m

A equacdo 3.18 relaciona 0 niumero de moles de cada componente na fase amorfa do
polimero com o nimero total de moles presentes no reator. Rescrevendo a equacéo 3.18 em
termos de concentracdo, tem-se:

Vv

a,m

g.
C; Y/
ja oV ' (3.19)
C.

J Vam 1+ g am

onde V é o volume do reator que pode ser escrito pela soma dos volumes dos componentes
envolvidos, ou sgja

V=V +Vps+CV (3.20)

onde Vp s € 0 volume do polimero seco (na auséncia de liquido na fase amorfa).

Combinando as equagdes 3.19 e 3.20, levando em conta que

V. -
am _1- fe (3.21)
Vps 1-cC
onde f. € acristalinidade do polimero (ou fragéo de polimero cristalino) definida por
V,
fo=—¢ (3.22)
VP,s
onde V, € o volume de polimero cristalino, chega-se a
g_ Va,m
C.. e - o )
ja BV 1-c 0 7V (3.23)
C, %Vom 1-f.

c Bpyg M

A relacdo entre o volume de liquido e o volume da fase amorfa molhada pode ser
determinada combinando as equagdes 3.20 e 3.21, chegando-se a
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o} o)
C = - (3.24)
Vv, C- f)&, 5 1-cj
onde
V,
fo= \F;S (3.25)

€ afracdo volumétrica de polimero no reator.

A equacdo 3.23 permite obter a concentragcdo efetiva a partir da concentracéo bulk,
conhecendo a constante de equilibrio entre a fase amorfa do polimero e a fase liquida, o fator
de inchamento, a cristalinidade e a quantidade de polimero presente no reator.

A figura 3.4 mostra um grafico do comportamento da relacdo entre a concentracdo na
fase amorfa do polimero e a concentracdo bulk em funcéo da fragdo volumétrica de polimero
para diversos valores de fator de inchamento. A constante de equilibrio entre afase anorfae a
fase liquida (gj) foi mantida igua a 0,5 e a cristalinidade igual a 0,6. Nota-se que quanto
maior afracdo de polimero, maior € arelacdo pois a concentracdo efetiva é menos suscetivel a
presenca do polimero que a concentracdo bulk. Outro fato interessante é que quanto maior o
fator de inchamento, menor € a fragdo volumeétrica de polimero possivel no reator ja que o
polimero molhado ocupa mais espaco no reator.

l 5 / / _|_C:O,1
($) / —&—c=0,5
=

&) / —e—c=0,7
3

1 é-'/ —%—c=0,9
0,5 .

0 02 04 06 0,8 1

fe

Figura 3.4: Relacdo entre a concentracdo efetiva e a concentragdo bulk para diversos valores
de fator de inchamento em func&o da fracdo volumétrica de polimero.
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Cia
C‘ depende do valor do fator

J

Como pode ser visto na figura 3.4, o valor méximo de

de inchamento. Isto acontece porque existe um limite fisico para a fracdo volumétrica de

polimero, ou sgja, 0 volume do reator, de tal forma que:
Vem £q (3.26)
\Y

onde V,,, €0 volume do polimero molhado.

Combinando a equacéo 3.26 com as equagoes 3.20, 3.21 e 3.25, chega-se a

fof (3.27)

A equacdo 3.27 mostra que o limite para a fragdo volumétrica de polimero depende
apenas da cristalinidade e do fator de inchamento. A figura 3.5 mostra o valor limite da fracéo
volumétrica de polimero em funcdo do fator de inchamento para diversos valores de

cristalinidade do polimero.

Iy
N

[EEY

o
©

‘ibp maxima
o
(o]

o
N

o
N

o

Figura3.5: Valores limites para a fragdo volumétrica de polimero em funcdo da
cristalinidade e fator de inchamento.
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A concentracdo de cada componente na fase liquida também pode ser relacionada com
a concentracdo bulk. Para calcular algumas propriedades da fase liquida, como o ponto de
bolha, € necessério conhecer a concentracéo na fase liquida. Combinando as equacfes 3.15 a
3.17 com aequacdo 3.25, chega-se a

a,m

Zofof) (3.28)

c, 1+,
C,

1+c=2=

De acordo com a equagdo 3.28, quando c=05 e g, =05, j=12..NC, a

concentracdo na fase liquida fica relacionada com a concentracdo bulk apenas pela fracéo
volumétrica de polimero.

3.1.3 Balanco de energia

No reator
No balanco de energia, assume-se que

- Ostermos relativos a energia cinética e potencial sdo desprezaveis frente a energia
interna;

- Ofluido é incompressivel;
- Otrabalho de eixo sendo efetuado sobre 0 sistema € desprezavel;

- A misturaéidea (o calor de mistura é zero);

N&o ha perda de energia para 0 ambiente.

Com estas ssimplificagdes, o balanco de energia transiente toma a seguinte forma

ar_ 1 & ¥ ¢
—=——Cr W,
dit rvcpé fo% 10

: yr 0
C,dT +V& (- DH R J+UA(Tc- T)z

=1 2

(3.29)

Para o calor especifico de misturas, considera-se vaida a hip6tese da aditividade
ponderada pelas fragOes méssicas.
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NC
Com=awC,, (3.30)

=1

Conforme ja foi visto na equacdo 3.10, considerando valida a hipotese de aditividade
de volumes a massa especifica de misturas é obtida por:

C W.
L_gW W (331)
e N

Na camisa

Um balango similar para a camisa do reator, considerando a massa especifica do fluido
de refrigeracdo constante, capacidade calorifica do fluido de refrigeracdo constante e
temperatura uniforme dentro da camisa nos leva a:

dre _ Qe ), YA (.
e (Tc, - Tc)+ e (T- Tc) (3.32)

onde Tc é a temperatura do fluido de refrigeracdo, Qc é a vazdo volumétrica do fluido de
refrigeracdo, Vc € o volume da camisa, U é o coeficiente global de troca térmicae A € a area
de troca térmica

3.1.4 Calculo da vazao de saida

A saida do reator € modelada como um transhordamento. Como o volume é constante,
a vazao massica de saida € igual a vazdo méssica de entrada menos 0 acimulo de massa no
reator.

d(r V)
dt

:erf - Qoro (333)

Isolando a vazdo de saida, chegarse a

. ar ¢
QO:r—g‘erf-v = QO (3.34)

As condigdes da alimentagéo e o volume sdo conhecidos. A massa especifica da saida
pode ser obtida pela equacéo 3.11.

A massa especifica no reator também pode ser obtida, de forma equivalente a equacdo
3.31, pela soma das massas especificas dos componentes ponderadas pel as respectivas fragdes
volumétricas.
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NOC
=afr;+fors (3.35)

j=l

Derivando a expressdo 3.35 em relagdo ao tempo, considerando as massas especificas
dos componentes constantes, chega-se a

dr r, rpMde

R = , 3.36
dt % r, bodt (3.30)
Por outro lado,
dcjt:i - ch“\; NG L r (3.37)
Combinando as equagdes 3.34, 3.36 € 3.37 chega-se &
i g‘? r-reM ae :
r o j=1 r r %]
Q, =Q, T (3.38)
1-hq —"—C
= Py Ty

3.2 Modelo cinético

A cinética de polimerizacdo com catalisadores Ziegler-Natta € relativamente
complexa. Desta forma, é usual considerar que areacéo de polimerizacdo ocorre em etapas. A
divisdo da reagdo em etapas permite que as equagdes das taxas de reagdo tomem uma forma
mais simples. A seguir s8o apresentadas as etapas consideradas neste trabalho bem como as
expressdes das taxas de reagao.

Embora outros trabalhos (Zacca, 1991; Hutchinson, 1990) apresentem um grande
nimero de reacOes, neste trabalho sdo consideradas apenas as reacBes mais importantes.
Outras reagdes, aém das apresentadas nos trabalhos citados anteriormente, foram inseridas no
modelo com propositos especificos. Uma reacdo de reativacdo de sitios por hidrogénio foi
inserida como uma tentativa de explicar o aumento do rendimento catalitico quando a
concentracdo de hidrogénio é aumentada.

3.2.1 Ativacao de sitios

A ativacdo de sitios é a etapa inicial das reagdes de polimerizagcdo. A reagdo consiste
basicamente na transformagdo de um sitio potencial presente no catalisador em um sitio vago,
capaz de iniciar a reacdo de polimerizacdo. Entende-se por sitio potencial um domo de metal
presente na superficie do catalisador que, através de uma reacdo de oxi-reducdo, pode ser
transformado num sitio ativo para polimerizag&o.
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Em aguns trabalhos (Carvaho et a., 1989; Soares e Hamielec, 1996 ab), é
considerada apenas a ativacdo de sitios por cocatalisador (alquil-aluminio). Certamente esta
reacd0 € a de maior importancia na ativacdo de sitios. Outros trabalhos (Zacca, 1991),
consideram ativacdo de sitios por hidrogénio, cocatalisador, donor, mondmeros e ativacao
espontanea, embora ndo apresentem possivels mecanismos de ativagao.

Neste trabalho sdo consideradas as reacles de ativacdo de sitios por hidrogénio, por
alquil-aluminio, por mondmero e espontanea.

Por Hidrogénio C,+H,® P RE, =K, CPC,?;Q

Por Alquil-Aluminio C.+A® P+B RS = kgACpCf,{f
C.,+M. ® P‘+M RS, =KX, C,Co

Por Mondbmero i P i 0 i M, am, “p S,

Espontanea C, ® P Rl = Kis,Co

3.2.2 Iniciacao de cadeia

A reacdo de iniciacdo de cadeia € 0 passo seguinte a ativacdo de sitios. O sitio vago
P* recebe uma molécula de mondmero i, produzindo uma molécula de polimero em
crescimento com apenas um mondmero, Pd'l‘I . As reac0es sdo consideradas de primeira ordem

em relacdo a ambos componentes, mondmero e sitio ativo vago.

Por Mondmero i R+M ® P Reoi = Keoi Py Cu.

O vetor d. = [dl,i edy ---de’iJ € uma base ortonormal definida como:

(3.39)

3.2.3 Propagacao de cadeia

A propagacdo de cadeia € a etapa na qual ocorre o crescimento da cadeia polimérica
através da adicdo de mondmeros. Uma molécula de monémero (M;) € inserida em uma cadeia

em crescimento ( Py, ), aumentando o tamanho da cadeia em uma unidade P! O modelo

fi+d,j
considera que a taxa da reacdo de propagacao de cadeia depende apenas do Ultimo mondmero
ja adicionado a cadeia, aém da espécie monomeérica que esta sendo adicionada e do tipo de
sitio, desconsiderando desta forma os mondmeros adicionados anteriormente a cadeia.
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Por Monémero | Pi+M, ® P! RS =k Py iCu,

n+dj,j

onde P, representa a concentragdo de moléculas em crescimento em sitios do topo k com
grupo terminal i e 0 j-ésimo elemento do vetor RN representa o nimero de moléculas do
mondmero j ja adicionados a cadeia polimeérica.

3.2.4 Transferénciade cadeia

A transferéncia de cadeia € a reacdo na qual uma cadeia em crescimento € terminada,
ou sgja, um agente de transferéncia libera a cadeia produzindo um sitio vago e uma molécula
polimérica incapaz de crescer. As reacOes de transferéncia de cadeia consideradas neste
trabalho sdo para hidrogénio, para mondmeros e espontanea.

A transferéncia para hidrogénio é seguramente a mais importante reacdo de
transferéncia na producdo de polipropileno com catalisadores Ziegler-Natta. Em Soares e
Hamielec, (1996a) e Carvalho et a., (1989) é considerado que a reac&o de transferéncia para
hidrogénio gera uma molécula de polimero e um sitio ocupado com um &omo de hidrogénio,
com propriedades diferentes do sitio vago. Neste trabalho, considera-se que a transferéncia
para hidrogénio gera um sitio vago com propriedades idénticas aos outros sitios vagos do
mesmo tipo. A transferéncia espontanea de cadeia é a responsavel pela geracéo de ligagoes
duplas terminais, comum em polimerizacbes com catalisadores heterogéneos (Soares e
Hamielec, 1996 a, b).

. K
Para Hidrogénio Pﬁ'fi +H,® Pf+Df = ke P Gt
kit _ ok ok <Oo
Para mondmero | Pi+M, ® Fﬁkj,j +Dy Revi;i =Kem; PiiCuija
Espontanea P ® D, +Py Rcksgl = kcksmpﬁk,i

3.2.5 Desativacao de sitios

A reacdo de desativacdo de sitios é inserida no modelo com o intuito de explicar a
diminuicdo da taxa de polimerizagcdo com o tempo percebida em polimerizagbes com
catalizadores Ziegler-Natta (Zacca, 1991). Considera-se que tanto os sitios vagos como 0s
sitios ocupados desativam com a mesma frequéncia. Em Soares e Hamielec, (1996a) e
Carvalho et al. (1989) é considerada apenas a reacéo de desativacdo espontanea de sitios,
desconsiderando desta forma o efeito do meio reacional na desativagdo. Em Sanson et al.,
(1999) é apresentado um estudo no qual fica demostrado que a concentragdo de donor tem
grande influéncia na taxa de reacéo de polimerizacdo. Quanto maior a concentragcdo de donor,
menor a taxa de reacdo, indicando que o donor desativa sitios, principalmente sitios néo
estereoespecificos, ja que o indice de isotaticidade aumenta com o aumento da concentracao
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de donor. Neste mesmo trabalho, demonstra-se que o cocatalisador ndo tem influéncia na taxa
de reacéo, embora em todos 0s experimentos a relagcdo entre a concentragéo de cocatalisador e
sitios sgja grande, sempre maior gue 200. Neste trabalho considera-se desativacdo de sitios
por hidrogénio, por donor, por aquil-aluminio, por impurezas e espontanea.

P+H,® C, +D¥ = kK p_.COdH
Por Hidrogénio “k" 2 d n H A,
F% + H2 ® Cd deHO - kclj(H PokCHcféHl
ok
Por Donor Ry +E®C, +D; = kfePriCets
k
P‘+E® C, RdEO:kdE%CE’daE
P* + A® C, + DX =KX C
Por Alquil Aluminio “k" d i aaPiCa%
P+ A® C, dem _ dePO"C K
P“+X® C, +D} kdx pnklcodx
Por Impurezas :
P+ X ® C, R o = K&, Pokcx%
P ® C, +Df R[‘; no— Kk
Espontanea “k" d i dspPr
o ®G Riso = depPo

3.2.6 Transformacéao de sitios

A transformacdo de sitios € uma reacdo na qual sitios cataliticos com determinadas
caracteristicas sdo transformados em outros tipos, com caracteristicas diferentes. Neste
trabalho, considera-se a presenca de dois tipos de sitios: um sitio responsavel pela producéo
de soltveis em xileno e um que produz insollveis em xileno. A fragdo solivel em xileno &
composta por polimero atatico e por polimero de baixo peso molecular. Esta reacéo foi
incluida para explicar o fato de que aumentando a concentragdo de donor o teor de solUveis
em xileno cai. A transformacdo de sitios esponténea € considerada para contornar possiveis
mudangcas que ocorrem na quantidade de solGveis em xileno nos processos de polimerizacéo.

P +E® P'+D* = ktE A Co‘ké
Por Donor “Il' ? n !

P ® P+ DX RS = K&Pr
Espontanea n o i

R‘® P, RtSpO :ktklaa 0
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3.2.7 Reativacao de sitios

A regtivagdo de sitios é uma reacdo pela qual um sitio desativado € reativado,
produzindo um sitio vago. Esta reacéo foi incluida no modelo para explicar 0 aumento da taxa
de polimerizagdo quando a concentracdo de hidrogénio é aumentada. Este fato ocorre
principalmente em polimerizacbes de propileno. Muitos trabalhos (Padl e Menon, 1988;
Soares e Hamielec, 1996; Rishina et al., 1994) citam a possibilidade de explicar o aumento da
taxa de polimerizacéo com o aumento da concentracéo de hidrogénio através de uma possivel
reacdo de reativagdo de sitios, embora ndo apresentem o mecanismo pelo qual a reacdo
ocorre.

Por Hidrogénio C,+H,® P¥ R, = krkHCdCHO’,kZ

3.2.8 Eliminacéo de impurezas

A eliminagdo de impurezas é uma reagdo de complexacdo de impurezas pelo aquil-
aluminio. Industridmente utiliza-se excesso de aquil-aluminio para eliminar impurezas
guando ataxa de polimerizagéo cai.

Por Alquil-Aluminio A+X® B R = KaCo aC%

3.2.9 Desativacéao de donor

A desativacdo de donor por impurezas € inserida no modelo para explicar o aumento
da fracdo de polimero que € solivel em solventes organicos, como Xxileno e heptano,
mantendo a vazdo de donor inaterada, observada em plantas industriais. O donor é
responsavel pelo controle da isotaticidade e portanto se for eliminado do sistema existe a
tendéncia de aumentar o teor de polimero atético, grande responsével pela fracdo de sollvels
do polipropileno.

Por Impurezas E+X® B Re =keCesCy

3.3 Taxas de Reacao

Partindo do esguema cinético proposto acima, as taxas de reacdo para cada
componente podem ser escritas, para um numero genéico de sitios e monémeros, como

segue

Hidrogénio

_ Nse y K Kk NmM¥ (o kal
R =38R0 *Rls *Rb0 A 4 (Ren + RYT ) (3.40)
= = = u
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Donor
TR
Re =- a ARdEO + a. RkEO a a RE;n + RdET—U- Re (341)
k=l A i=1l n=d Cl=1 -
g Ik 'éllk 123
Alquil —aluminio
NS€ ok L Nm¥ sU
Ry=-aeRa*+Ruot+a a R Rea (342)
k=18 i=1n=d; o]
I mpurezas
Ns€ o Nm¥ 50
Ry =-adRixota a Ryig- Re- Ra (3.43)
=18 I=Ln=d u
Subproduto
Ns
Re =@ Ri+Ru*+Re (3.44)

Sitios potenciais

Ns
Ry =-3 GRS, +RY + R, +3 R, 2 (3.45)
k=1
Sitios vagos
Rpok :R:H +R:A+R;(3p+é. R:Mi +RrkH - F{i(HO- R:Ii(EO_ RL(AO- Rgs;)o' Rclj(xo'
Nn ¥ Nn NS ¥ (3.46)
a Ry, +a & Ro+Re)+ad &l '“+F<§p.“)+a( +RY,- R~ RE)
i=1 fi=d; i=1 :fi fi=d; I1k
Sitios decaidos
Nse(RdHo"'Ron"'RdAo"'Rdxo"'RdSpo RrH)
Rca—aANmo o : - ” (3.47)
‘%___(k + R R+ ki+R§épi) E
Mondmero i

) é A 0
R, =-a &Rty +a & Ry + )E (3.48)
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Polimero vivo

Nm ¥ ‘ Nm
Rp _d(n d )eRPOI +a a M,]u+a kkc:M aPnkd . kIID( CM aPm - a Pk (349)
j=1l m=d; g =1
R sefi=d
onde d(*- d —Il _
10, sefit d

Como exemplo, fazendo Nm=2, tem-se d. = [dl,i d2,i]' Para i=1, ou sgja, para cadeias
em crescimento terminadas em mondémero 1, d, :[dl’1 d2,1]:[1 0]. Para que o primeiro

termo da equacdo 3.49 ndo sgia nulo, € necessario que i :[1 O], OuU Sga, 0 primeiro termo
ndo serd nulo se o monémero que estd sendo adicionado ao sitio (iniciando a cadeia) e

transferindo cadeia for o do tipo 1.

O termo aik contém os termos de transferéncia, de desativacdo e de transformacéo de

sitios. Estas reag0es transformam cadeias em crescimento em cadeias poliméricas inertes.

ak = k
kcchHCH +Kegpi t+ 8 a ch |C|v| at
J_

of K Q o A e (3.50)
E|C ; +kt5p| +de|CH a + dech,a + kdElCE a +kdX|CX a +dep|

—1
1tk

Polimero morto

Z
3

R, =8 aP (3.51)

!
[y

Polimero bulk

Entende-se por polimero bulk a mistura de cadeias poliméricas em crescimento e de
cadeias poliméricas mortas.

Nm
Ree = 8 Roe + R (3.52)
n i= f,i n
gm l\(l)m g Nm Nm " l\(l)m Nom
RE# :a d( )eRP0| +a a RM 1U+a a k _d‘i’j - a a kPJ,CM apﬁj (353)
i=1 j=1 m=d; g i=tij= i=1 j=1
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Momentos

A partir das taxas de reagdo para polimero vivo e bulk, pode-se encontrar as
expressdes para as taxas de formacdo dos momentos, definidos como segue (Arriola, 1989;
Zacca, 1995).

(3.54)

f =8, (359

m=an (3.56)
k=1
¥ _radim o
|'}: aanfga pk + DKz (3.57)
A= i=1 %]
¥,
| : :a | - (358)

Onde as letras gregas m e | representam os momentos do polimero vivo e bulk,
respectivamente. A operacdo vetorial
Af=n ", x. n, ™ (3.59)
resulta em um valor escalar. Algumas propriedades desta operacédo sdo utilizadas para a
deducdo das equagtes de taxas de reagdo dos momentos:

[P = {P A (3.60)
(fi+m)P =P +mP (3.61)
(m_,_ ﬁ)(bﬂi) - (r-hl‘a + R Xmﬁ + il ) =m" % +mPA% +mMoA° + [Pt (3.62)

As provas destas propriedades podem ser vistas no apéndice A.

A seguir seréo apresentadas apenas as expressoes finais das taxas de reacdo para 0s
momentos do polimero. Alguns passos intermediérios na obtencdo destas expressdes podem
ser vistos no apéndice B.
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Momentos de ordem zero do polimero vivo
RP0| +a ch, ]CM ani kn’i +a kk CM ané(,j - kIEjiCMj,an‘g’i] (363)
Momentos de ordem um do polimero vivo
Nm ‘ m
:é (I'I)eRPO|+a ch ]CM ani U aaknﬁllﬁ-aak CM. d( l)nil (364)
i=1 U i=1 i=1 j=1
Momentos de ordem zero do polimero bulk
R, aeRpol +a ke, iCu, an§ u (3.65)
iz @ j=1

Momentos de ordem um para polimero bulk

Nm Nm

R, a  dli- I)eRpo.+a ke, ;Cu, a1, l}+a ad(u- ks Cy, a1, (3.66)

Momento de ordem dois do polimero bulk

% oek VI
Rz aaeRPOJ+ach |CM an’gu

4 a4 ksCu,.(nf, +2nf)) 367)
k=1 j=1 € k=1 i=1 j=1
onde
=aaalis (3.68)
k=1 1=1 m=1

’\Cl>m

rrlf’i =a njl ,i (3.69)
=1

Os balancos para cada componente podem, de maneira genérica, ser representados por
uma expressao da forma

de :Qij,f ) Qon,o +R
dt \Y; \Y; !

(3.70)

onde o sub indice j representa cada uma das espécies presentes no reator, incluindo os
momentos. Esta implicita nesta equagdo a hipotese de volume constante.
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3.4 Propriedades do polimero

Normalmente utiliza-se algumas propriedades do polimero para caracteriza-lo, como
por exemplo o peso molecular médio, a polidispersdo, composicao, o indice de fluidez, o teor
de solGveis em xileno, etc. A partir dos momentos do polimero pode-se obter algumas destas
propriedades (Zacca, 1991; Zacca, 1995; Hutchinson, 1990; Chen, 1991).

3.4.1 Grau de polimerizagdo médio numeral

O grau de polimerizacdo médio numeral representa 0 niumero médio de unidades
repetitivas adicionadas as cadeias do polimero. Em copolimerizagbes multisitio, podemos
definir o grau de polimerizacdo médio em relacdo a cada monémero e a cada sitio, como

Segue:

Polimero bulk

DPn, =T (mondmero i) (3.71)
0
lzl)m
__alg
DPN* =i:1|—k (stio k) (3.72)
0
l\cl)m
__aly
DPn= ‘:i (totd) (3.73)
6
I nstanténeo
. m L
LDPn, =— (mondmero 1) (3.74)
m
gm l\cl)m
aan,
k — I=1i=1 {4
LDPn e (dtio K) (3.75)
am,
j=1
lgm
anm

LDPn= 2 (total) (3.76)
m
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3.4.2 Polidispersao

A polidispersdo é a relagdo entre o grau de polimerizagdo médio em massa e o

numeral. O grau de polimerizacdo médio em massa € dados por:

DPw=— 2

Destaforma, a polidispersio pode ser obtida de:

_DPw_ Il
ZP__ - 2
DPn Hin
cal -~
€ei-1 '@

3.4.3 Composicao média do polimero

(3.77)

(3.79)

A composicdo média € a fracdo molar de um determinado mondmero no polimero.
Pode-se definir a composicdo média a partir dos momentos de ordem 1, pois estes

representam o nimero de unidades monoméricas na cadeia polimérica.

Composicao bulk

FPi = Nm =
[}
alg
=1

I k

Py =
als
j=1

Composicdo instantanea
I‘I:Pi = N:ai
[o]
an

Pi Nm

(3.79)

(3.80)

(3.81)

(3.82)
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3.4.4 Massa molar médianumeral

A massa molar média numeral do polimero pode ser obtida do grau médio de
polimerizacdo de cada monémero multiplicado pela respectiva massa molar:

Polimero bulk

Mn=g DPn M v, (3.83)

| nstantaneo

LMn=3 LDPnM v, (3.84)

i=1

3.4.5 Massamolar médiaem massa

A massa molar média em massa pode ser obtida da massa molar média numeral
multiplicada pela polidispersdo:

Polimero bulk
Mw=Z,Mn (3.85)

Onde Zp é dada pela equacéo 3.78.

3.4.6 Comprimento médio das sequéncias

O comprimento médio das seqiiéncias representa quantos mondmeros de determinado
tipo sdo adicionados na cadeia em crescimento antes que um mondmero de outro tipo sga
adicionado. De acordo com a derivagdo proposta por Chen (1991), citada por Zacca (1991), o
comprimento médio de seqiiéncias pode ser obtido de:

Eik = 1 K
1- Pr.

(3.86)

—k . - . : L. A
onde SLi € o comprimento médio (em nimero de unidades monomeéricas) das sequéncias. O
termo Pr*é a probabilidade de uma cadeia em crescimento num sitio tipo k e com grupo
terminal i adicionar uma unidade monomeéricai:

Pr.k — klF(>iiCMi a

— (3.87)
aik a k:jiCM ja

=1
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3.4.7 indice de Fluidez

O indice de fluidez (IF) é uma das mais importantes propriedades fisicas do
polipropileno. O IF é medido pela massa de polimero fundido a uma determinada temperatura
gue escoa através de um capilar quando submetida a uma determinada pressdo durante um
determinado tempo.

Bremner e Rudin (1990) apresentam uma expressao que relaciona o indice de fluidez
com a massa molar média em massa o polimero:

IF = aMwP (3.88)

onde a=33940%? eb=-392.

3.5 Implementacdo do modelo

A implementaci do modelo foi redizada utilizando o software MATLAB®/
Simulink®. O Simulink® é um software que permite modelagem, smulacdo e andlise de
sistemas dinamicos. Suporta sistemas lineares e ndo-lineares, modelados em tempo continuo,
discreto ou sistemas hibridos (Simulink®, 1999).

O Simulink® possui diversos métodos de integracdo disponiveis. Na solugdo do
modelo, o programa odel5s mostrou-se mais adequado pela ata velocidade de integracéo.
Este codigo € uma implementacdo com passo quase constante do método BDF (Backward
Differentiation Formulas) (Shampine e Reichelt, 1997).

A dimensdo do problema € determinado pelo nimero de mondmeros e sitios
cataliticos utilizados na ssimulagéo. A tabela 3.1 mostra o vetor de estados do modelo.

Tabela 3.1: Vetor de estados do modelo

Definicdo Simbolo  Unidade NUm. de estados
Concentracéo de monémeros Cu, kgmol / m’® Nm
Concentraco de solvente C. kgmol / m? 1

Concentrago de donor C. kgmol / m? 1

Concentracéo de cocatalisador C, kgmol / m? 1

Concentracéo de veneno C, kgmol / m? 1

Concentraco de hidrogénio C, kgmol / m? 1

Concentracdo de sitios potenciais C kgmol desiti os/ m* 1

~ T

kgmol desitios/m® Ns
kgmol desitios/m® 1

kgmol /m® Ns>xNm
kgmol /m® Ns

Concentracdo de sitios vagos
Concentracdo de sitios decaidos

O

Momentos de ordem zero do polimero vivo

S

ol x

Momentos de ordem zero do polimero bulk
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Momentos de ordem um do polimero vivo ng | kgmol /m? Ns(Nm)?
Momentos de ordem um do polimero bulk I gi kgmol /m? NsxNm
Momento de ordem dois do polimero bulk I, kgmol / m® 1
Temperatura do reator T K 1
Temperatura dajaqueta Tc K 1

10+ Nm+
Total

Ng2+ Nm(2+ Nm))

O modelo foi implementado na linguagem de programacdo do MATLAB® e em
linguagem C. Nota-se que em linguagem C o tempo necessario para a integragdo do sistema €
cerca de 90% menor.

3.5.1 Interface entre o usuario e o modelo

Para facilitar a entrada de dados de planta, foram utilizadas as mesmas unidades
utilizadas no processo para as entradas do modelo. A transformacdo de unidades é feita
internamente de forma a unifica-las. O usuario € requisitado a fornecer as vazGes méassicas de
cada componente e 0 programa transforma estas vazGes méassicas em vazao volumétrica e
concentracdo de cada componente na alimentacdo. A concentracdo de mondmero, hidrogénio,
cocatalisador, donor, solvente e veneno é facilmente obtida conhecendo-se suas massas
molares.

Cjf= JV_. (3.89)

onde C; € a concentragdo do componente j na alimentacdo, m; ;€ a vazdo massica do
componente j na alimentagdo, Q¢ € a vazéo volumétrica de alimentagdo e M; € a massa
molar do componentej.

Para a concentracdo de sitios tanto ativos como desativados e potenciais na

alimentacdo, o usuério é requisitado a fornecer as fragbes molares de cada tipo de sitio e 0
nimero de sitios por massa de catalisador, desta forma,

o 0
Meat Ecatgi' foa- & fcka+
5 k @ (3.90)

f

Crr =

E..f
Cd,f — m:at,f cat ' cd (3.91)

Qs
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R =—= (3.92)
' Qs
onde
W, X
E =T 3.93
= (393)

onde Cp;,Cy; € Po'ff sd0 as concentragdes de sitios potenciais, decaidos e ativos do tipo k
na alimentago, respectivamente, f., e fX s as fragdes de sitios decaidos e de sitios ativos
do tipo k, respectivamente, m.,, ; € a vazéo massica de catalisador na alimentacéo, E € a
quantidade de sitios por unidade de massa de catalisador, wy; € a fragdo massica de titanio no

catalisador, X, é afracio molar detitanio ativoe Mt é amassamolar do titanio.

Para os momentos, a obtencdo das concentractes na alimentacéo envolvem a vazéo de
polimero e suas propriedades, como massa molar média numeral (M n), fracd molar de

polimero vivo terminado em cada mondmero e produzido por cada tipo de sitio (x,"pi ) fracdo
molar do polimero bulk produzido por cada tipo de sitio (x'é,), a massa especifica da
alimentacéo (r ; ) , grau de polimerizago de cada sitio para o polimero vivo LDPn*, e para o

polimero bulk ‘DPnk) e fracdo de moléculas de mondmero i no polimero vivo xiI< .

Wo ¢ I ¢ Xll;i
Co=_ e 3.94
ng, T (3.94)
K WP,f r fx:;
o == (3.95)

n§m = — (3.96)
W, I, DPn“x"
|k =B - 3.97
y r (3.97)
& M= |\ |
I2f:WPfrfaa anl (398)
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3.5.2 Condicdes iniciais

As condiges iniciais sdo especificadas pelo usuario quando fornece as fragdes
massicas de cada componente e a temperatura inicial. Com estas informacOes, € possivel
calcular a massa especifica da mistura utilizando a equagéo

+ i (3.99)

C — ini " Yj,ini (3100)

As condicdes iniciais para a concentracdo de sitios tanto ativos como desativados e
potenciais e para 0s momentos sdo obtidos de forma andloga as concentracdes na alimentacao.

3.6 Analise do modelo

O modelo do reator loop descrito anteriormente e implementado no MATLAB® foi
simulado utilizando as constantes cinéticas presentes na literatura (Debling et al., 1997). A
tabela 3.2 mostra os parédmetros cinéticos para copolimerizacdo propeno (C3)-eteno (C2)
considerando a presenca de dois tipos de sitios ativos e atabela 3.3 apresenta as condicdes de
operagdo dos reatores.

Tabela 3.2: Dados cinéticos a 70°C utilizados na andlise do modelo.

Congtante Valor Simbolo Energia de
Ativacao
Fra(;z_;lo massicade Ti no 204 W, -
catalisador
Fracdo de Ti ativo 40% X, -

Fracdo inicial de cada sitio
Sitio 1 0,8064 fea -
Sitio 2 0,1936 f a2
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Sitio 1: Propagacdo do C3

Cadeia terminada em C3 342,4 m’/kgmol/s ks 41,86 MJkgmol
3
Cadeia terminaia em C2 9180 nrikgmolls |1 | 41,86 MIkgmol
Sitio 1: Propagacédo do C2
Cadeia terminada em C3 2642 n'/kgmol/s KL, 41,86 MJkgmol
Cadeia terminada em C2 7084 nr'/kgmol/s ki 41,86 MJkgmol
pll
Sitio 2: Propagacdo do C3
Cadeia terminada em C3 34,24 m'/kgmol/s K21 41,86 M Jkgmol
Cadeiaterminada em C2 203, 1nrikgmolls | o | 41,86 MIkgmol
Sitio 2: Propagacédo do C2
3
Cadeia terminada em C3 584,6 nr'/kgmol/s K2, 41,86 MJkgmol
3
Cadeia terminada em C2 10402 mr/kgmol/s kz 41,86 MJkgmol
p22
Desativacdo de sitios
Sitio 12 1,81x10% s? ki | 4,186 MJkgmol
Sitio 2 8,1x10° s* Kesp
Transformag&o de sitios -
iy « 2,28x10* s Ko
Sitio 1 parasitio 2
Transferéncia de cadeia por 166 mi/kgmol/s K, 41,86 MJkgmol

H, (todas)

Tabela 3.3: Dados de processo utilizados na andlise do modelo.

Especificacdo Valor Unidade
Vazéo de monémero
Reator 1 8,33 kg/s
Reator 2 3,88
Vaz&o de catalisador 2,08x10°* kg/s
Concentracdo de H»
Alimentago reator 1 8,0x10°* fracio molar
Alimentaco reator 2 8,0x10*
Concentracdo de propano 0,05 fracdo molar
Temperatura dos reatores 343 K
" . kgmoles de sitios
s|t|os$;?£:fm de 1,67x10* ativosikg de
catalisador

20 valor 1,81x10* s é utilizado em simulagdes com um tipo de sitio. Para dois tipos de
sitios, o sitio 1 é transformado no tipo 2 e entdo desativado.
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Hitchinson (1990), utilizou polimerizacdo Slurry em heptano para obter o fator de
inchamento. Embora tenha obtido uma correlagdo polinomia de segunda ordem com a
temperatura, em temperaturas proximas a 70°C o fator de inchamento fica em torno de 0,5.
No mesmo trabaho, fica demonstrado que a constante de equilibrio entre a concentracéo de
mondmero na fase amorfa do polimero e na fase liquida também é aproximadamente igual a
0,5 em temperaturas proximas a 70°C. Desta forma, sdo assumidos valores de ¢ =05 e

g9,=05 j=12,--NC. Para a cristalinidade, assume-se um valor de 0,6, que € um valor
tipico para polipropileno.

3.6.1 Homopolimerizacdo com um tipo de sitio

Os homopolimeros de propeno correspondem a maior parte dos produtos comerciais
produzidos nas plantas. Quando as saidas de interesse ndo envolvem propriedades do
polimero como a fragdo sollvel em xileno e a polidispersdo, um modelo com apenas um sitio
pode ser utilizado. Neste caso, a polidispersdo deve ser igua a 2.

A figura 3.6 mostra a dindmica da concentragdo de mondmero no reator e da massa
especifica da mistura reacional. A ssimulacdo parte com o reator cheio de monémero puro.
Ambas variaveis possuem a mesma dindmica ja que o desaparecimento do mondmero gera
polimero que faz a massa especifica aumentar.

lo T T T T T T T T T 600

— — Reator 1 — Reator 1
=-. Reator2| ] e Reator 2

550

500

450

Concentracao de Monoémero (kgmol/m 3)

Massa Especifica da Mistura Reacional (kg/m 3)

400
10

Figura 3.6: Concentragdo de mondmero e massa especifica da mistura reacional.
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A figura 3.7 mostra a producdo dos reatores de duas formas. A primeira € a producdo
instanténea, obtida diretamente da taxa da reacdo de propagacdo de cadeia. A segunda € a
producdo retirada do reator, ou sgja, a vazao méassica de polimero na corrente de saida do
reator. As duas produgdes devem ser iguais quando o processo estiver em estado estacondrio,
mas durante as transi¢des, podem diferir significativamente. A producéo instanténea € maior
inicialmente. A diferenca entre as producdes € responsavel pelo aumento da massa especifica
da mistura reacional, pois ha um acumulo de polimero no reator.

O conhecimento destas dindmicas é importante ao nivel de controle.

25 T T T T T T

— — Reator 1 - Instantanea
— Total - Instantanea

= - Reator 1 - Retirada
------ Total - Retirada

=
o

Producéao (kg/h)

0.5

A
v
0 o 1 1 L L 1 1 1 L L

Tempo (h)

Figura 3.7: Producdo instantanea e vazdo méssica de polimero na saida do resator.

Influéncia do fator de descarga

O fator de descarga influencia diretamente na concentracéo de solidos na saida do
reator e portanto no tempo de residéncia do polimero. Como consequiéncia disso, a produgéo e
a massa especifica sdo alteradas pelo fator de descarga.

Um aumento no valor do fator de descarga deve diminuir a producéo do reator pois
diminui o tempo de residéncia do catalisador. No entanto, quando apenas o fator de descarga
do primeiro reator € aumentado, a producdo do segundo reator aumenta pois desta forma o
catalisador acanga 0 segundo reator em menos tempo, portanto mais ativo. A figura 3.8
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mostra esta situacdo. Embora a producdo do segundo reator aumente, o saldo € negativo pois a
queda na producdo do primeiro reator € maior que o aumento na producdo do segundo reator.
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Figura 3.8: Influénciado fator de descarga do reator 1 sobre a producdo dos reatores.
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Figura 3.9: Influéncia do fator de descarga do reator 1 sobre o tempo de residéncia do
polimero nos reatores.
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Nota-se que o fator de descarga altera de forma diferente as producdes dos reatores,
indicando ser um parametro importante para gjustar as producdes individuais dos reatores. Da
mesma forma, o tempo de residéncia do polimero no reator é alterado de forma significativa
pelo fator de descarga, como pode ser visto na figura 3.9. Nota-se uma influéncia grande no
primeiro reator e pequena no segundo.

O hidrogénio € utilizado como agente de transferéncia de cadeia em polimerizactes
com catalisadores Z-N. Quanto maior a concentracdo de hidrogénio, maior sera a taxa de
reacao de transferéncia de cadeia e portanto menor sera o peso molecular médio do polimero.
A figura 3.10 mostra a dinamica da concentracdo de hidrogénio e do peso molecular médio
em massa para trés niveis diferentes de concentracdo de H. Inicidmente a concentracdo na
entrada do primeiro reator € 400 ppm. A partir de 5 horas, a concentragdo € aumentada para

800 ppm e apobs 15 horas para 1200 ppm. A concentragdo na alimentagcdo intermediéria foi
mantida constante e igual a 800 ppm.
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Figura 3.10: Peso molecular médio em massa e concentracdo de hidrogénio.

A figura 3.11 mostra a variagdo do indice de fluidez e a variagdo da concentrag@o de
hidrogénio. Nota-se que quanto maior a concentracdo de hidrogénio, maior € o indice de
fluidez, j& que o peso molar médio diminui com o aumento da concentragdo de hidrogénio. Os
resultados concordam com os apresentados por Bremner e Rudin (1990) e Lattado (1999).
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Figura3.11: indice de fluidez e concentracso de hidrogénio.

3.6.2 Homopolimerizagcdo com dois tipos de sitios

Os catalisadores Z-N possuem pelo menos dois tipos de sitios (Debling et al., 1996).
Isto € necessario para explicar a larga distribuicdo de pesos moleculares observada. A
polidispersdo é definida como a razéo entre 0s pesos molares médios em massa € numeral do
polimero e é uma medida da largura da distribui¢do de pesos moleculares.

Modelos com apenas um tipo de sitio ndo sdo capazes de predizer corretamente a
polidispersdo ja que este tipo de modelo gera necessariamente polidispersdes iguais a 2.
Utilizando os dados mostrados nas tabelas 3.2 e 3.3 para dois tipos de sitios, foram realizadas
simulacBes que ilustram principamente a possibilidade de predicdo da polidispersdo através
de um modelo multisitio. N&o € de se esperar que um modelo com apenas dois tipos de sitios
sgja capaz de reproduzir toda a curva de distribuicdo de pesos moleculares e a tarefa de
determinar os parametros cinéticos para cada tipo de sitio néo é trivial.

Optou-se inicialmente em demostrar a funcionalidade do modelo utilizando dois tipos
de sitios, pois para este modelo existem dados cinéticos na literatura. Também considerou-se
apenas um reator. Embora sgja possivel obter polidispersdes proximas as reais (entre 4 € 6), 0
modelo com dois tipos de sitios ndo permite obter a curva de distribuicdo de pesos
moleculares readl. A figura 3.12 mostra a polidispersdo obtida com um e com dois tipos de
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sitios. Nota-se que o valor obtido esté dentro da faixa real de polidispersdo do polipropileno
produzido com catalisadores Z-N.
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Figura3.12: Polidispersdo prevista pelo modelo com um tipo de sitio e com dois tipos de
Sitios.

A composicao inicia de sitios é de 80,64% de sitios do tipo 1 e 19,36% de sitios do
tipo 2, conforme tabela 3.2. Durante 0 processo, esta composicdo é aterada pela
transformacdo de sitios do tipo 1 em sitios do tipo 2 e pela desativacdo espontanea de sitios do
tipo 2. A figura 3.13 mostra o desenvolvimento desta distribuicdo durante a simulagdo. Nota-
se que a fragcdo de sitios do tipo 1 diminui por causa da transformacéo em sitios do tipo 2 e
consequentemente a fragdo de sitios do tipo 2 aumenta, assim como a fracdo de sitios
desativados.

A polidispersdo na simulacdo com um tipo de sitio atinge seu valor fina quase que
instantaneamente pois a composicdo de sitios ndo se dtera durante a simulagdo. JA na
simulacdo com dois tipos de sitios, a polidispersdo segue uma dindmica parecida com a dos
sitios, ja que a polidispersdo depende da distribuicdo de sitios no reator.
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Figura 3.13: Distribuicdo dos tipos de sitios.

3.6.3 Copolimerizacao propeno - eteno com dois tipos de sitios

A copolimerizacdo de propeno com eteno em fase liquida gera um copolimero
aleatdério bastante amorfo e, portanto, com boas propriedades Gticas para utilizagdo em
embal agens e também com alta resisténcia a baixas temperaturas.

Para exemplificar a utilizagdo mais ampla do esguema cinético proposto neste
trabalho, um caso de polimerizacdo com dois monémeros e dois tipos de sitios foi estudado.
Considera-se que inicialmente o reator esta cheio de propeno liquido e no tempo zero, inicia-
se ainjecdo de catalisador e de eteno. Os sitios cataliticos que entram no reator ja sdo ativos e
com a distribuicdo mostrada na tabela 3.2.

O sitio tipo 1 € mais ativo para a polimerizacao de propeno e o sitio tipo 2 é mais ativo

para polimerizacdo de eteno. Na polimerizacdo utilizando catalisador Z-N, a geracéo de sitios
pode ser entendida da seguinte forma (Zacca, 1991).

. a5
T +ARTI®® Ti™? (3.101)
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A primeira reagdo € a geracdo de sitios ativos pela acdo do cocatalisador (alquil-
aluminio) e acontece anteriormente no processo, conforme descrito no capitulo 2. A etapa
seguinte é a transformacao do Ti*® (sitio tipo 1) em Ti*? (sitio tipo 2).

A figura 3.14 mostra a composi¢éo do polimero formado com cada sitio. Iniciamente
nd ha eteno no reator, entdo a fracdo molar de eteno no tempo zero € nula e
conseguientemente a fracdo molar de propeno no polimero € igua a unidade. Com ainjecéo de
eteno, inicia-se a incorporacdo deste mondmero as cadeias. Conforme ja discutido, o sitio tipo
2 é mais reativo para o eteno, como pode ser visto nafigura 3.14. A fragdo molar de eteno nas
cadeias de polimero formadas a partir do sitio 2 € maior que nas cadeias formadas a partir do
sitio 1.
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Figura 3.14: Composi¢do molar do polimero em fungdo do tipo de sitio.

A figura 3.15 mostra 0 nimero médio de sequéncias de cada mondmero para cada sitio
no polimero. O sitio 1 incorpora em média cerca de 8 moléculas de propeno em sequéncia e
uma molécula de eteno. Ja o sitio 2 incorpora em média 4 moléculas de propeno em sequéncia
e 2 de eteno, mostrando que realmente é mais reativo para eteno que o sitio tipo 1.
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Figura3.15: Comprimento médio das sequéncias de cada mondémero na cadeia polimérica.

3.6.4 Influéncia do hidrogénio nataxa de polimerizacéo

Além de ser o responsavel pelo controle do peso molar médio do polimero, o
hidrogénio tem um efeito significativo sobre a taxa de reacdo de polimerizacdo (Mori et al.,
1999). Muitos pesquisadores demonstraram que a adicéo de hidrogénio na polimerizagcdo de
olefinas, notadamente na polimerizacdo de propileno, causa aumento na taxa de
polimerizagéo.

Apesar de bastante estudado, este efeito ainda causa controvérsias. Na polimerizacéo
de eteno, tanto em slurry como em fase gas, a taxa globa de reacdo cai substanciamente na
presenca de hidrogénio (Natta et a., 1959; Doi e Keii, 1974; Berger e Grievson, 1965 -
citados por Paal e Menon, 1988). Quando a mistura eteno-hidrogénio é substituida por eteno
puro, a taxa de reacdo volta ao valor inicial, indicando que ndo ha envenenamento permanente
do catalisador. Ja na polimerizagdo de propeno, a taxa global de reagdo aumenta quando o
hidrogénio esta presente (Rayner, 1964; Ross, 1984 - citados em Paa e Menon, 1988).

N&o existe uma explicagdo simples que leve em conta todas as observacOes.
Assumindo que tanto o hidrogénio quanto o mondmero competem pelos mesmos sitios, o
hidrogénio deveria diminuir a taxa de polimerizacdo por diminuir o niUmero de sitios ativos
disponiveis para polimerizagdo. Aparentemente este efeito ocorre na polimerizago do eteno.
Estudos mostraram que, para um determinado sistema catalitico, a concentracdo de sitios
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ativos diminuiu de 0,015 para 0,006 moles de sitios ativos por mol de titanio presente no
catalisador quando hidrogénio € adicionado ao sistema (Grievson, 1965 - citado em Pad e
Menon, 1988). Na polimerizacdo de propeno, o hidrogénio deve, de alguma forma, criar
novos sitios ativos para explicar o aumento observado na taxa global de reacdo. Pijpers e
Roest (1972) e Boucheron et al. (1975), citados em Padl e Menon (1988), propuseram que na
auséncia de hidrogénio, a transferéncia de cadeia ocorre por B-eliminagcdo, levando a um
polimero insaturado. A ligacdo dupla termina ficaria complexada com o centro ativo,
inibindo novas complexagdes de mondmero e desta forma diminuindo a taxa de reaco.
Outros fatores, como a forma cristalina do TiCk, a natureza do alquil-aluminio, o solvente, a
razdo molar Al/Ti e a natureza e concentracdo de impurezas também influenciam na resposta
do hidrogénio na polimerizacdo de olefinas.

Rishina et a. (1993) investigaram a influéncia do hidrogénio sobre a taxa de reacéo de
polimerizacéo de propileno utilizando catalisador Z-N suportado em MgCh. Seus resultados
mostram que a taxa de reacdo de polimerizagdo aumenta com a concentragdo de hidrogénio.
Embora aumente a reatividade do catalisador, o hidrogénio néo altera a isotaticidade do
polimero, mostrando que o hidrogénio ndo altera as caracteristicas isoespecificas dos centros
ativos. Com a remocdo do hidrogénio do meio reacional a taxa de polimerizacdo cai
imediatamente. A desativacdo do sistema pela retirada do hidrogénio ndo é irreversivel.
Inserindo hidrogénio ao meio reacional, a taxa de polimerizagdo volta a aumentar. A energia
de ativagdo da reacdo de propagacdo de cadela mostrou-se constante para qualquer
concentracdo de hidrogénio. Este fato € um indicio de que a constante cinética de propagacéo
de cadeia ndo se dtera por influéncia do hidrogénio. O fato da ativacdo possuir um limite, a
reversibilidade deste efeito e a invariabilidade da energia de ativacdo indicam gque o aumento
do nimero de sitios ativos € o responsavel pelo aumento do rendimento catalitico.

Em Soares e Hamielec, (1996 a,b), um estudo da influéncia do hidrogénio sobre a taxa
de reacdo utilizando catalisador Z-N néo suportado confirmou que o efeito € limitado e
reversivel. Pequenas quantidades de hidrogénio aumentam significativamente a taxa de
reacdo, porém quando a concentracdo € aumentada acima de determinado nivel, a taxa de
reaCd0 ndo mais se atera. Segundo este trabalho, a energia de ativagdo da reacdo de
propagacdo aumenta na presenca de hidrogénio. A polidispersdo do polipropileno produzido
na auséncia de hidrogénio é menor que na presenca de hidrogénio. Isto pode ser explicado
considerando que alguns tipos de sitios s80 ativos apenas na presenca de hidrogénio.

Mori et al. (1999) utilizaram a técnica do fluxo interrompido &opped Flow) para
estudar o efeito do hidrogénio sobre a taxa de reagdo. Através desta técnica, a reacdo de
polimerizacdo ocorre apenas durante um periodo muito curto de tempo, da ordem de décimos
de segundo. Durante o intervalo de tempo da reagéo, o efeito do hidrogénio na reatividade do
catalisador ndo foi sentido, mostrando que o hidrogénio ndo afeta a constante cinética de
propagacdo nem 0 numero de sitios tanto os ativos como os decaidos. Quando a reacéo €
deixada acontecer durante um tempo maior, o efeito do hidrogénio se faz presente,
evidenciando que o hidrogénio reativa os sitios dormentes, apds umainsercéo 2-1 do propeno.

A influéncia do hidrogénio na polimerizacdo de propeno em fase liquida
(polimerizacdo em massa) foi estudada por Sanson et a. (1998). Os efeitos da concentracéo
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do hidrogénio sobre o rendimento catalitico, taxa maxima de polimerizacdo, constante de
desativacdo e no periodo de inducéo foram estudados em uma série de experimentos nos quais
apenas a concentracdo de hidrogénio foi variada. Seus resultados mostraram gue a presenca
do hidrogénio aumenta significativamente a atividade inicial do catalisador e atribui o fato a
reativacdo de sitios dormentes por hidrogénio. Ao mesmo tempo, a taxa de desativacdo
aumenta com o aumento da concentracdo de hidrogénio. O rendimento maximo obtido na
presenca de hidrogénio é cerca de duas vezes o rendimento sem a presenca do hidrogénio.
Além disso, a presenca do hidrogénio diminuiu o periodo de indugdo mostrando que estimula
ainiciacdo de cadela.

Neste trabalho, inicialmente, foram inseridas duas reagOes para tentar explicar o efeito
do hidrogénio. A ativacdo de sitios por hidrogénio e a reativacdo de sitios por hidrogénio.
Para considerar a ativagdo de sitios por hidrogénio, é necess&rio supor que parte dos sitios
entrem no reator na forma de sitios potenciais.

Um terceiro mecanismo citado na literatura € a reativagdo de sitios dormentes, que
representam sitios nos quais um propeno foi adicionado na posicdo 2-1, 0 que impede a
entrada de novos monémeros na cadeia. Este mecanismo foi inserido no modelo na forma de
um equilibrio entre dois tipos de sitios, conforme sera descrito a seguir.

3.6.5 Equilibrio de sitios

Este mecanismo considera a presenca de dois tipos de sitios com possibilidade de
transformagdo de um tipo para outro e vice-versa, de acordo com a concentragdo de
hidrogénio. Estd além dos objetivos deste trabalho explicar o mecanismo pelo qual esta
transformagéo ocorre.

Para um sistema com um mondmero e dois tipos de sitios, as taxas de polimerizacdo
s4o0 dadas por

Rs =ksC;Cy, (3.102)
R3 =k3C,Cy, (3.103)

onde C; e C, representam as concentragdes de sitios ativos do tipo 1 e do tipo 2,
respectivamente. Considerando uma transformac&o reversivel de sitios por hidrogénio, temos

Ka
C, +H, |th C, (3.104)

onde k, e k_, sdo as constantes de reacdo direta e inversa. A constante de equilibrio para esta
reacdo € :
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K=—22_ (3.105)

onde Por outro lado, a concentracdo total de sitios € a soma das concentracdes de cada espécie
e portanto

& k? 0
Cle TKCL T
— 1 2 _ 1Q P T
R, =R} +R? _kPQWiC C,, (3.106)

T

onde C é a concentracdo total de espécies ativas. Este modelo estd de acordo com as
proposicdes de diversos pesguisadores, como Sanson et al. (1998) e Rishina et al. (1994). O
sitio do tipo 1 é capaz de polimerizar propeno inclusive na auséncia de hidrogénio e o sitio do
tipo 2 € reativado progressivamente conforme a concentracéo de hidrogénio é aumentada.
Quando a concentracdo de hidrogénio € muito grande, o equilibrio é deslocado totalmente
para o tipo de sitio 2 gue possui uma constante cinética de propagacdo maior.

De acordo com Sanson et al. (1998) a taxa de reagcdo aproximadamente dobra na
presenca de hidrogénio, o que indica que arelagéo entre as constantes cinéticas de propagacéo
do sitio 2 e do sitio 1 deve ser aproximadamente 2. Assumindo que a constante de propagagdo
de cadeia do sitio 1 seja 342,4 kgmol/nt/s (Debling et al., 1997), pode-se construir curvas da
variagdo da constante global da taxa de reacdo com a concentragcdo de hidrogénio. A figura
3.16 mostra a variagdo da constante global da taxa de reacdo com a concentracdo de
hidrogénio, segundo o modelo de equilibrio de sitios, para diversos valores de constante de
equilibrio, considerando a ordem em relacdo ao hidrogénio igual a unidade.

A figura 3.16 mostra que o mecanismo esta de acordo com as observacoes de diversos
autores citados anteriormente. Para constantes de equilibrio maiores que 100 n/kgmol, a taxa
de reacdo aumenta rapidamente com a adicdo de pequenas quantidades de hidrogénio. A
medida que a concentragcdo aumenta, o efeito passa a ser menor até que para concentragdes de
hidrogénio suficientemente altas, o aumento da concentracdo de hidrogénio ja néo atera a
taxa de polimerizagdo. Além disso, 0 mecanismo prevé a reversibilidade do efeito do
hidrogénio ja que variagdes na concentracdo de hidrogénio se refletem instantaneamente na
constante de propagagéo. Na figura 3.16, a linha tracejada representa o valor limite para a
constante cinética de propagacdo de cadeia.
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Figura3.16: Variacdo da constante global da taxa de propagacdo de cadeia em funcéo da
concentracdo de hidrogénio para diversos valores da constante de equilibrio.

Mecanismo de ativacao de sitios potenciais

Para ilustrar 0 mecanismo de ativacdo de sitios potenciais, utilizou-se
homopolimerizagdo de propeno com um tipo de sitio. Inicialmente considera-se que 50% dos
sitios sdo ativos e 50% sdo sitios potenciais que podem ser ativados por hidrogénio. Utilizou-
se uma constante de ativacdo de sitios potenciais igual a 27,8 nt/kgmol/s.

A simulagéo parte de um estado estacionario onde as concentragdes de hidrogénio na
aimentacdo do primeiro reator e intermedidria sdo de 800 ppm. A tabela 3.4 mostra os

degraus efetuados nestas variaveis. Todas as demais entradas foram mantidas constates.

Tabela 3.4: Degraus na concentracdo de hidrogénio

Tempo (h) | Conc. deH; naalim. reator 1 (ppm) | Conc. deH;, na alim. reator 2 (ppm)
0 800 800
5 1200 0
15 400 800

A figura 3.17 mostra a dindmica da concentracdo de hidrogénio nos reatores. Na
primeira transi¢éo, a concentracdo de hidrogénio é subitamente aumentada no primeiro reator
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e levada a zero no segundo. Num primeiro momento, a concentracdo de hidrogénio no
segundo reator cai, mas a medida que o hidrogénio do primeiro reator comega a passar para o
segundo, a concentracdo volta a aumentar e no estado estacionario € muito préxima aquela
anterior a transicdo. Isto explica a resposta inversa observada durante a transicdo. Da mesma
forma, durante a segunda transicdo, num primeiro momento a concentracéo de hidrogénio
aumenta porgue a concentracdo na alimentacdo intermediaria aumenta, mas, a medida que a
mistura do primeiro reator, mais pobre em hidrogénio, passa para 0 segundo reator, a
concentragdo deste cai e estabiliza num valor mais baixo devido & menor concentracdo na
alimentacdo do primeiro reator.
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Figura3.17: Concentracdo de hidrogénio nos dois reatores.

A figura 3.18 mostra o0 aumento na produgdo provocado pelo aumento na concentragdo
de hidrogénio. Para o primeiro reator, aumentando a concentracdo a producdo aumenta. Ja
para o segundo reator, entre 5 e 15 horas, a concentragdo de hidrogénio é muito parecida com
a concentracdo inicial, mas a producéo aumenta significativamente. Isto acontece porgue 0s
sitios ativados no primeiro reator s8o descarregados no segundo € mesmo que a concentracao
de hidrogénio neste reator ndo seja alterada, a producdo acaba aumentando. A distribuicdo de
tipos de sitios pode ser visualizada na figura 3.19. Nota-se claramente o aumento na
populacéo de sitios ativos e a diminuicdo da populacdo de sitios potenciais quando a
concentracdo de hidrogénio aumenta. Ja no segundo reator, a populagdo de sitios ativos
aumenta mesmo sem aumentar a concentracdo de hidrogénio por causa da interacdo entre 0s
reatores em série.
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Figura 3.18: Variagdo na producéo dos reatores em funcdo da variagdo da concentragéo de
hidrogénio utilizando o mecanismo de ativacao de sitios por hidrogénio.

Mecanismo de reativacao de sitios decaidos

Para estudar o mecanismo de reativacdo de sitios decaidos, utilizou-se 0s mesmos
dados utilizados no estudo do mecanismo de ativacdo de sitios potenciais, com excecdo de
que agora a fragdo de sitios potenciais na alimentaco é nula. Foram efetuados os mesmos
degraus na concentracéo de hidrogénio. O valor da constante da taxa de reativacéo de sitios
utilizada foi de 27,8 kgmol/nt/s.

Como mostra a figura 3.20, a populagdo de sitios ativos aumenta com a concentracéo
de hidrogénio, enquanto que a populagdo de sitios decaidos diminui em funcéo da reativacdo
de sitios por hidrogénio. A figura 3.21 mostra a producdo correspondente. Nota-se que o
efeito € semelhante ao efeito da ativacdo de sitios, aumentando ambas produgdes. No entanto,
a velocidade com que o efeito aparece na producéo € menor em relacdo a0 mecanismo de
ativacao de sitios por hidrogénio, como pode ser observado pela diferenca entre as dindmicas
na producéo.
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Figura3.19: Distribuicdo dos tipos de sitios modificada pelo efeito da concentracdo de
hidrogénio segundo o0 mecanismo de ativacdo de sitios potenciais.
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Figura3.21: Efeito dareativacdo de sitios na producdo individual dos reatores.

Mecanismo de equilibrio de sitios

O mecanismo de equilibrio de sitios foi testado com os mesmos dados de processo
utilizados anteriormente. A constante de equilibrio utilizada foi de 1000 nt/kgmol, a
constante de propagacdo de cadeia do sitio tipo 1 foi de 86 kgmol/nt/s (valor escolhido para
obter producdes na mesma faixa das obtidas com 0s outros mecanismos) e relagdo entre as

. . 20 :
constantes de propagacao do sitio 2 e do sitio 1 ék%’jmanteveuse igual a 2.
PO

A figura 3.22 mostra a producédo prevista pelo modelo utilizando o mecanismo de
equilibrio de sitios. O efeito no primeiro reator € muito parecido com 0s outros mecanismos.
Porém, para o segundo reator, existe uma diferenca grande ente 5 e 15 h, onde a producéo
prevista ndo aumenta como Nos outros mecanismos. |sto acontece porgue pelo mecanismo de
equilibrio de sitios, a populacéo de sitios ativos ndo se atera, mas apenas a fracéo de cada tipo
gue varia instantaneamente com a concentragdo de hidrogénio. Observando as curvas de
producdo da figura 3.22 com a de concentracéo de hidrogénio, vé-se que as formas das curvas
S80 muito parecidas.

Partindo da equacdo 3.105 é possivel encontrar a distribuicdo de sitios em funcéo da
concentracdo de hidrogénio e da constante de equilibrio. A figura 3.23 mostra a fracéo de
cada tipo de sitio. Nota-se que quando a concentracdo de hidrogénio aumenta, a fracdo de
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sitios do tipo 1 diminui e conseqguientemente a fragdo de sitios do tipo 2 aumenta. O equilibrio
esta quase totalmente deslocado para o sitio do tipo 2.
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sitios para K=1000 n¥/kgmol.
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3.7 Conclusodes

Neste capitulo foi apresentado o equacionamento do modelo tanto do reator como da
cinética envolvida. O reator tipo loop foi modelado como um CSTR néo-idea para levar em
conta as diferencas entre as concentracdes na corrente de saida do reator e a concentracéo
interna. Um modelo cinético relativamente amplo foi  implementado, contemplando
copolimerizagdes multisitio.

Alguns resultados de simulagdo foram apresentados de forma a demostrar as
possibilidades de utilizagdo do modelo. E dificil envolver todas as reagdes propostas, entéo
optou-se por utilizar alguns parédmetros cinéticos presentes na literatura e realizar simulagtes
com cinética relativamente smples.

Os resultados preliminares mostram que o modelo fornece resultados coerentes. Uma
andlise da influéncia do fator de descarga, um conceito novo na literatura, mostra que é um
parametro importante pois a producdo individual dos reatores depende fortemente do fator de
descarga.

Os mecanismos de ativacéo da reacdo por hidrogénio foram testados e mostraram
comportamentos diferentes em relagcdo a concentracdo de hidrogénio local. Engquanto o
mecanismo de equilibrio de sitios mostra que a taxa de reacdo depende apenas da
concentracdo local de hidrogénio, os mecanismos de ativacdo de sitios por hidrogénio e de
reativacao de sitios decaidos mostram que a taxa de reacdo de propagacdo depende também
da concentracdo de hidrogénio nas etapas de reacdo anteriores.
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Capitulo 4

Analise de sensibilidade e estimacao de
parametros

A estimacdo de parametros é de fundamental importancia para um modelo que se
destina a representar um processo em particular. Para estimar os parametros que melhor
representam o processo estudado, foi implementada uma metodologia de estimacdo de
pardmetros. Esta metodologia envolve a andlise de sensibilidade paramétrica que possui a
finalidade de determinar quais parametros sdo mais importantes, ou sga, quais parametros
influenciam mais nas variaveis medidas. Uma andise de sensibilidade as entradas do modelo
também foi elaborada

Toda a andlise feita neste capitulo considera um modelo cinético com um tipo de sitio
e apenas dados de homopolimerizagdo de propeno sdo utilizados.

4.1 Analise de Sensibilidade

A andlise de sensibilidade paramétrica € uma ferramenta auxiliar na estimacéo de
parémetros. Através dela pode-se verificar de que maneira os parametros do modelo
influenciam as varidveis medidas. Além disso, pode fornecer importantes informacfes no
projeto de experimentos para estimagdo de parametros. N&o serdo apresentados aqui todos os
métodos que podem ser utilizados na analise de sensibilidade. Maiores informagfes sobre os
métodos de estimacdo de pardmetros podem ser obtidas em Neumann (2001).

Neste trabalho foi utilizado o método das diferencas finitas para obter a matriz de
sensibilidade paramétrica. Neste caso, uma pequena perturbacdo nos parametros é efetuada
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levando a uma variagdo nas saidas. A matriz de sensibilidade paramétrica (\Ny) € obtida entdo
pelarelacéo (Secchi, 2000).

Wy » I;ﬂp (4.1

Na determinacdo da matriz de sensibilidade paramétrica via diferencas finitas, uma
atencdo especial deve ser dada na determinacéo do tamanho da perturbacdo nos parémetros.
Uma perturbac8o grande pode levar a uma aproximacdo ruim principalmente se o sistema €
muito ndo-linear pois desta forma a aproximacdo da derivada por diferencas finitas fica
prejudicada. Por outro lado, uma perturbagdo muito pegquena pode ficar abaixo da precisdo da
maquina utilizada, novamente prejudicando a determinacdo da matriz de sensbilidade
paramétrica. Um método eficiente para determinar a perturbacdo que deve ser efetuada nos
parametros é levar em conta o erro de truncamento da maguina. Assim, a perturbacéo pode ser
determinada pelarelagdo

dp, =Jemax(jp|.e,..) 42)

onde e é o erro de truncamento da maguina, p; € o valor do parametro e e, € a tolerancia

absoluta especificada na resolucéo do modelo.

O mesmo método utilizado para encontrar a matriz de sensibilidade em relagdo aos
parametros pode ser utilizado para obtencdo da matriz de sensibilidade das saidas do modelo
em relacdo as entradas.

» E
G»= (4.3)

A matriz G tem a informac&o de como as entradas do sistema influenciam as saidas e
representa uma linearizagéo do modelo.

Em todos os casos, 0 sistema deve ser escalonado tanto nos parametros como nas

entradas e saidas. O escalonamento dos parametros utilizado neste trabalho leva em conta um
valor padréo para todos os parametros (p,, ) e entradas (u,) que geram as saidas padréo

(v, ), através de uma simulago.

O céculo de cada elemento da matriz de sensibilidade paramétrica utiliza a seguinte
expressao:

Yi- Y

_ Yie
Do, (Pet+dd)- P ¢4

piP
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Da mesma forma, a matriz de sensibilidade a entradas do modelo é obtida por

onde;

Yi- Ve
DY _, Ve,
Du, (uip+d'li)- Up
Up

dUi = '\/g max(lui|’eabs)

(4.5)

(4.6)

A andlise de sensibilidade paramétrica € mostrada na tabela 4.1. Os sub-indices 1 e 2
se referem ao primeiro e ao segundo reatores do processo. T, : temperatura do ponto de bolha;

P: producdo; Y : rendimento catalitico; t : tempo de residéncia médio; S:%: razéo
entre a producao do primeiro reator e a producdo total (split). b
Tabela 4.1: Andlise de sensibilidade paramétrica para as constantes cinéticas e o fator de
descarga.
Parametros ké
P Kan | Keo Ko | Ken | Ko | Kagp | Ken KE K Fd, | Fd,
r 0.0148| 0.0012| 0.4416-0.0180(-0.0101|-0.1283| 0.0245 | 0.1406|-0.0898(-0.7098| 0
Mw,  |-0.0097|-0.0008| 0.6748|-0.9507| 0.0066 | 0.0835|-0.0160| 0.2147|-0.1372| 0.2738| 0
Ty,  [-0.0001| 0.0000 [-0.0030| 0.0013 | 0.0000 | 0.0005|-0.0001|-0.0009| 0.0006| 0.0016| 0
P 0.0513| 0.0043| 1.5298-0.0626(-0.0351|-0.4444| 0.0847 | 0.4869|-0.3110(-1.4551| 0
Y, 0.0513| 0.0043| 1.5294-0.0620(-0.0350|-0.4443| 0.0848 | 0.4868|-0.3109(-1.4551| 0
t, 0.0148| 0.0012| 0.4415(-0.0181(-0.0101|-0.1283| 0.0245 | 0.1405|-0.0898(-1.7095| 0
ro 0.0185| 0.0013| 0.4690(-0.0206(-0.0125|-0.1575| 0.0346 | 0.1503(-0.0961 |-0.2923|-0.4412
Mw,  [-0.0107|-0.0008| 0.6662|-0.9500| 0.0072| 0.0914|-0.0187| 0.2145|-0.1373| 0.2433| 0.0350
Tpo  [-0.0001{ 0.0000 [-0.0032( 0.0014 | 0.0001 | 0.0006|-0.0001(-0.0010| 0.0007 | 0.0011 | 0.0006
P, 0.0791| 0.0043| 1.6001 (-0.0799|-0.0529|-0.6630| 0.1690 | 0.5186|-0.3326(-0.0875|-1.2905
Y, 0.0613| 0.0044 | 1.5546(-0.0681(-0.0412|-0.5220| 0.1148 | 0.4982(-0.3184|-0.9686|-0.4587
t, 0.0185| 0.0013| 0.4689(-0.0207-0.0125|-0.1575| 0.0346 | 0.1502(-0.0961(-0.2922|-1.4411
S -0.0099| 0.0000 [-0.0251| 0.0061 | 0.0063 | 0.0777[-0.0299(-0.0114| 0.0077 |-0.4864| 0.4588

De forma similar, foi obtida a matriz de sensibilidade em relacdo as entradas do
processo, mostrada na tabela 4.2.
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Tabela 4.2: Andlise de sensibilidade a entradas do modelo.

Eg;r%izs rhf1 CH2f1 rhcat,f mfz CH2f2
rq -0.751 0.139 0.425 0 0
Mw, | 0.490 | -0.386 | -0.278 0 0
Th 0.003 -0.011 -0.002 0 0
P -1.600 0.480 1.472 0 0
Y; -1.600 0.480 0.472 0 0
ty -1.750 0.138 0.425 0 0
I -0.631 0.143 0.450 -0.152 0.015
Mw, 0.464 -0.351 -0.286 0.037 -0.039
Tho 0.002 -0.008 -0.002 0.001 -0.004
P, -1.105 0.462 1.525 -0.478 0.141
Y, -1.424 0.474 0.491 -0.170 0.051
t, -1.297 0.143 0.450 -0.485 0.015
S -0.176 0.006 -0.019 0.170 -0.050

4.1.1 Analise das matrizes de sensibilidade.

Os parametros que mais influenciam nas saidas do processo podem ser determinados
anadlisando a tabela 4.1. As principais saidas do processo utilizadas na estimagcdo de
paréametros neste trabalho sdo a producéo e a massa molar média do polimero (que é uma
indicagdo do indice de fluidez).

A producdo é influenciada principalmente pela constante cinética de propagacdo de
cadeia (k. ) e pelos fatores de descarga (Fd, e Fd,). Ainda sdo importantes a constante de
equilibrio de sitios K), o grupo K kﬁ/k; , Caso 0 mecanismo de equilibrio de sitios sga
utilizado e a constante cinética de desativacéo espontanea de sitios (kc@). Em menor escala, a
constante cinética de reativagao de sitios, (er )

A massa molar média do polimero é influenciada principalmente pela constante
cinética de transferéncia de cadeia e pela constante cinética de propagacdo de cadeia. Em
menor grau pelo fator de descarga, pelas constantes relativas ao equilibrio de sitios, pela
constante cinética de reativacao de sitios e pela desativacéo espontanea de sitios.

Uma conclusdo que pode ser obtida da andlise de sensibilidade é que os parametros
que devem ser estimados inicialmente para gustar a producdo e a massa molar média do
polimero sdo as constantes cinéticas de propagacdo de cadeia, de transferéncia, de reativacdo
de sitios, os fatores de descarga, as constantes relativas ao equilibrio de sitios e a desativacao
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espontanea de sitios. Para gjustar o split, os par@metros mais importantes sdo os fatores de
descarga e, em menor escala, a desativacao espontanea de sitios.

4.2 A estimacao de parametros

A estimacdo de parémetros nada mais € do que uma otimizacdo. Por otimizacdo
entende-se 0 processo de busca de um ponto que minimiza ou maximiza uma determinada
funcdo sujeita ou ndo a restricdes (Beightler et al., 1979). Estimar parametros do modelo
significa encontrar um conjunto de parametros que fazem com que 0 modelo reproduza os
dados experimentais da melhor forma possivel.

A necessidade de gjuste de parametros a dados experimentais surge quando o modelo
proposto apresenta parametros ndo mensuraveis que ndo estéo disponiveis e podem apenas ser
estimados.

Embora a estimagdo de parametros seja facilitada com experimentos que perturbem
independentemente as entradas da planta, ndo foi possivel realizar experimentos adequados. A
estimacdo de parédmetros que sera apresentada a seguir € baseada em dados reais de planta,
obtidos diretamente dos bancos de dados da empresa onde o trabalho foi desenvolvido. As
variagles nas entradas, embora suficientemente grandes na maioria dos casos, em gera estéo
correlacionadas, ndo sdo independentes, o que pode prejudicar a estimacao de parametros.

Na estimacdo de parametros, foram utilizados algoritmos de estimacao de parametros
ja implementados no software MATLAB®. A funcd fminsearch do MATLAB® é um
algoritmo de estimacdo de parametros que utiliza o método de busca direta de Nelder-Mead,
mais conhecido por poliedros flexiveis (Nelder e Mead, 1964 — citado em Secchi e Bolsoni,
1998). Por ser um método sem restricdes, a solucdo obtida pode apresentar parametros fora da
faixa de validade, portanto uma atencdo especia deve ser dada a este fato. Embora a
convergéncia sgja lenta, € um método robusto.

4.2.1 Dados utilizados na estimacao de parametros e navalidacao
do modelo

Para estimar par@metros séo necessarios dados de entrada do modelo, como vazdes de
mondmeros, catalisador e hidrogénio, e dados de saidas, como producéo e massa molar média
do polimero (ou indice de fluidez).

Na estimagdo de pardmetros, foram utilizados dados de uma planta industrial de
producdo de polipropileno em fase liquida que utiliza reatores tipo loop (Processo Spheripol).
As entradas do modelo consideradas na estimagdo foram: vaz&o de mondmero para o primeiro
e segundo reatores, concentracdo de solvente nas alimentacGes (propano), concentracdo de
hidrogénio nas alimentagdes, vazdo de catalisador e temperatura de operagdo. Embora a
temperatura ndo sgja uma entrada do modelo, mas sim um estado, optou-se por fornecer a
temperatura de operagdo para evitar 0 uso de controladores na estimagdo 0 que torna a
simulacdo mais lenta.



80 4. ANALISE DE SENSIBILIDADE E ESTIMACAO DE PARAMETROS

As saidas do modelo utilizadas como comparacdo entre a predicdo do modelo e as
medidas da planta foram as producdes de cada reator e o indice de fluidez do polimero. A
funcéo objetivo utilizada no algoritmo de estimacéo de parametros tem a seguinte forma:

1YW
¢~ B D+ (47)
ThA T S

onde S € a funcdo objetivo, dependente dos estados x, das saidas do modelo y e dos
parametros a, M é o nimero de saidas utilizadas na estimagdo, N é o nimero de pontos

experimentais, yi?‘p s80 as saidas experimentais (dados de processo), yij S0 as saidas do
modelo, w‘je € um vetor de pesos para cada saidae w, € um vetor de pesos para cada ponto

experimental.

No apéndice D mostra-se uma analise simplificada dos dados utilizados na estimagéo
de par@metros para a planta bulk 2 via decomposicdo em valores singulares. Neste apéndice
também é feita uma comparacdo do desempenho do modelo linearizado e do modelo néo
linear com os parémetros estimados.

4.2.2 Metodologia de estimacao de parametros

A estimacao de parametros foi realizada utilizando o algoritmo de Nelder-Mead, mais
conhecido por poliedros flexiveis. A figura 4.1 mostra esquematicamente a estrutura montada
para a estimacado de parametros.

Estimativas iniciais para 0s parametros sdo especificados pelo usu&io e uma
simulacdo do modelo € efetuada. As saidas do modelo sdo comparadas com os valores
medidos. A seguir a funcdo objetivo é avaiada e um teste de convergéncia é feito pelo
algoritmo. Se nenhum dos critérios de convergéncia for satisfeito, o algoritmo estipula novos
valores para 0s parametros e uma nova simulacéo é efetuada. O ciclo se repete até que algum
dos critérios for satisfeito.

Os critérios de convergéncia utilizados pelo algoritmo séo:

- vaor dafuncéo objetivo;
- diferencaentre o erro atual e o anterior;

- diferenca entre os parametros anteriores e atuais,

- nimero maximo de iteracOes.
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Figura4.1: Metodologia para estimagao de parametros

Os parametros cinéticos estimados estdo natabela4.3. As estimativas iniciais de todos
0S parametros sdo iguais a unidade.

A estimacdo de pardmetros foi dividida em duas partes. Na primeira sdo utilizados
dados de uma planta (bulk 1). Na segunda etapa séo utilizados dados de outra planta (bulk 2).
As duas plantas sdo muito parecidas, sendo gue as diferencas sdo de operacdo. Enquanto a
planta bulk 1 produz praticamente o mesmo indice de fluidez o tempo todo (em torno de 1,5
em valores adimensionalizados), a planta bulk 2 produz uma variedade maior de produtos,
com indices de fluidez que variam desde 0,25 até 40 em valores adimensionalizados.

4.2.3 Estimacéo de parametros para a plantabulk 1

Foram utilizados dois conjuntos de dados da planta bulk 1 com caracteristicas
semelhantes. Cada um representa um ciclo de producéo, passando por todos os produtos
homopoliméricos produzidos na planta.

Os parametros foram estimados utilizando os dados do primeiro conjunto. Os dados do
segundo conjunto foram utilizados para a validagdo do modelo.

A tabela 4.3 mostra os parametros estimados, assim como suas estimativas iniciais e
finais. Todos os valores estédo adimensionalizados, mantendo desta forma o sigilo quanto aos
reais valores dos parametros.
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Tabela 4.3: Parametros estimados e estimativas iniciais e finais para a planta bulk 1.

K2

Parametro ke | kis | Ky Kk—i’ K Fd, | Fd, | kg | O
P

Estimativa inicial 1 1 1 1 1 1 1 1 1

(adimensionalizado)

Estimativa final

(adimensionalizado) 0,774 | 1,231 | 1,136 | 2,175 | 1,907 | 0,942 | 0,738 | 25,23 | 1,787

As saidas do processo séo mostradas nas figuras 4.2, 4.3 e 4.4 para os dois reatores e
para 0 mesmo conjunto de dados utilizados na estimagdo de parametros. Nota-se que a
producéo do primeiro reator apresenta melhor gjuste que a producéo do reator 2. Isto acontece
porque 0s erros cometidos no primeiro reator se propagam para o segundo. Ja as variagdes do
indice de fluidez sGo muito peguenas e dificultam a avaliacdo do modelo. As mudancas
maiores no |IF sdo percebidas pelo modelo, algumas vezes com ganho maior que o real.

Asfiguras 4.5, 4.6 e 4.7 mostram uma validacdo dos parametros, utilizando o segundo
conjunto de dados.
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Figura4.2: Producdo do reator 1 para o conjunto de dados utilizado na estimacdo de
parametros.
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Figura4.3: Producdo do reator 2 para o conjunto de dados utilizados na estimagdo de
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Figura4.4: indice de fluidez para o segundo reator para o conjunto de dados utilizado na
estimacdo de parametros.
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Figura4.5: Producdo do reator 1 para o segundo conjunto de dados.
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Figura 4.6: Producéo do reator 2 para 0 segundo conjunto de dados.
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Figura4.7: indice de fluidez experimental e smulado para o conjunto de dados utilizados
como validacao.

Nota-se que o conjunto de dados estimados € capaz de representar relativamente bem
todo o periodo de tempo utilizado na estimagdo. Para o indice de fluidez, a baixa variagcéo
impede que se avalie adequadamente o modelo. Os resultados obtidos utilizando os dados de
validacdo mostram diferencas pouco maiores tanto na producdo como no indice de fluidez,
embora ndo comprometam a validade do modelo.

4.2.4 Estimacao de parametros para a planta bulk 2

Da mesma forma que para a planta bulk 1, foram utilizados dados reais de planta para
estimar os parametros para a planta bulk 2.

Os parametros estimados sdo mostrados na tabela 4.5, na mesma base dos parametros
databela4.3.

Asfiguras 4.8 e 4.9 mostram a producéo e o indice de fluidez do polimero produzido
em cada reator para o conjunto de dados utilizado na estimag&o de parametros.

Para validar o modelo, outros conjuntos de dados foram utilizados. As figuras 4.10 e
4.11 mostram o resultado da validac&o utilizando um conjunto de dados diferente.
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Figura4.8: Saidas do reator 1 para 0 conjunto de dados utilizado na estimacdo de
parametros.
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Figura4.9: Saidas do reator 2 para o conjunto de dados utilizados na estimacdo de
parametros.
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Figura4.10: Saidas do reator 1 para um segundo conjunto de dados.
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Tabela 4.4: Parémetros estimados para a planta bulk 2.

. k3
=]
Valor final
(adimensionalizado) 1,003 | 1,059 0,366 | 0,919 | 0,789 | 1,296 | 1,634 | 4,192 | 1,460

Nota-se que os resultados de validagdo mantém as tendéncias dinamicas da planta,
embora a diferenca entre a producdo medida e simulada sgja significativa no segundo reator.
Mesmo que a faixa de variagdo da producdo seja maior nos dados de validagdo, o0 modelo €
capaz de englobar toda a faixa, mostrando que pode prever extrapolacbes nos limites
utilizados na estimacao de parametros. O mesmo acontece para o indice de fluidez. Nos dados
utilizados para estimacdo de parametros o indice de fluidez ndo passa de 10 e nos dados
utilizados como validagdo, o indice de fluidez chega a 40 e, mesmo assim, 0 modelo consegue
prever ndo apenas o aumento no valor, mas também, com relativa precisdo, o valor do IF.

Para que a estimacdo de parametros sgja completa, € necessario que se estabelega,
além das estimativas para 0s parametros, suas variangas e covariangas (matriz de covarianca)
e estimativas para a varianca experimental .

A matriz de covarianga entre as variaveis aeatorias X, X,,... Xy € definida como
(Secchi, 1997):

€s; Si, o U
.2 g2 2 U
v=& S 2 0= E{pxDx | (4.8)
: : U
é a
&Sin Sin ST
onde
S i? = E{(Xi } X)(Xj - X )} =Covar{D>g 'DXJ} (4.9)
e
52 =Ef{x - X} = var{Dy) (.10

A diagona principal da matriz de covarianca contém as variangas de cada medida X .

A raiz quadrada dos el ementos da diagonal principal sdo os desvios padrfes de cada medida.
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Considerando um modelo genérico, ndo linear, e supondo que as variaves
independentes ndo estéo sujeitas a erros, a matriz de covarianga pode ser obtida linearizando 0
modelo em torno dos valores esperados para 0s parametros, utilizando a expansdo em série de
Taylor truncada:

i

f(xa)» f(x;a)+ﬂ—a(é- a) (4.11)

onde a sdo os valores esperados para 0s parametros, a sao 0s parametros reais do modelo e f
representa 0 model o matematico.

A predicdo do modelo, Y, esta relacionada com o valor real das saidas através dos
erros de predicéo €, logo:

y=f(xa)+e (4.12)

A estimacdo de parametros equivale a minimizar a funcédo objetivo S, logo no ponto de
erro minimo:

N,S(@;x,y)=0 (4.13)
Da mesma forma,
N, S +Da;x,y+Dy)=0 (4.14)
onde
Dy=y- f(xa)=e (4.15)

Das equacdes 4.13 a4.15 pode-se concluir que:
N, S +Da;x,y+Dy)=N, Sla; x,y)+."1NaS(é; x,y)Dy+ﬂiNaS(é; X,y)Da =0  (4.16)
y a

O gradiente da funcdo objetivo S € zero no ponto de erro minimo, portanto o primeiro
termo depois da igualdade da equagdo 4.16 é nulo. Os outros dois termos sdo definidos a

seguir.

O terceiro termo, ou sgja, a derivada parcial em relagdo aos parametros do gradiente
da funcéo objetivo nada mais € que a matriz Hessiana de S:
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ﬂlaﬁla(a;x, y)=N25(a;x y)=H,(a;x y) (4.17)

e 0 segundo termo

€f’s s  f’su
gﬂalﬂyl fla Ty, fla, Ty, ﬂ
1 efs ¥ _Tsu
WNaS(a;x, =8ty Taty,  Tafy, 0= (4.18)
é . . °. . L'j
ef’s 'S TS

lapty, Tapfy,  Ta,fg
Combinando as equacdes 4.16 a 4.18, pode-se escrever:
G,Dy+H_,Da=0 (4.19)
ou, isolando Da,
Da =- H.'G,Dy =- H;'G,e (4.20)

Para um sistema com r variaveis dependentes (saidas medidas) e n experimentos, a
matriz G € formada por nx colunas onde 0 j-ésimo conjunto de n colunas corresponde as
derivadas do gradiente de Sem relacdo a j-ésima variavel dependente. Neste caso, 0 vetor y
teria a seguinte forma:

y= [Y11 Y12---Yin Y21 Y22 Yon - Y1 Yi2 yrn]T (4.21)
A equacdo 4.21 mostra como 0s desvios experimentais e se propagam até os parametros a.
O produto dos desvios dos pardmetros pode ser obtido da equacéo 4.20:
DaDa” = (- H;'G, )- H;'G, ) =H;'G,ee"G] (H;") (4.22)

O valor esperado do produto dos desvios dos pardmetros esta entéo relacionada com o valor
esperado dos desvios das variaveis medidas pela expressao:

E{DaDa"}=H.'G, Elee’ JoI (H; 1) (4.23)
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Conforme definido em 4.8, E{DaDaT} € a matriz de covarianca dos parametros. Os valores
de V,= E{eeT} podem ser obtidos conhecendo-se os erros de medida das saidas pois

representa a matriz de covarianga dos erros experimentais. Rescrevendo-se a equacdo nas
novas variaveis, tem-se:

V, =H;'G,V.GT (H,] (4.24)
onde V, € amatriz de covarianga dos pardmetros.

Da matriz de covarianca pode-se obter, além dos desvios padréo dos parametros, os
coeficientes de correlacdo entre os parametros. Os coeficientes de correlagcdo sdo definidos
por:

I =1 '1<ri,j <1 (4.25)

A matriz de correlacd0 R=[r;;] possui ainformacado de quéo correlacionados sao os
parametros i e j. Forte correlacao entre os parametrosi e € caracterizada por elevados valores
de |ri, J.| , sSendo que um valor negativo para o coeficiente de correlacéo indica que um desvio

positivo no parametros i provoca um desvio negativo no parametro j, de modo a acomodar os
resultados.

A obtencdo da matriz Hessiana € facilitada utilizando agoritmos de otimizagdo que
utilizam gradientes. A funcdo do MATLAB® fmincon foi utilizada para determinar tanto a
meatriz Hessiana como o gradiente da funcéo objetivo. A matriz G, € obtida via diferencas

finitas, onde uma perturbacdo nas saidas medidas é efetuada e os par@metros sdo reestimados.
Conhecendo o gradiente para os dois valores das saidas, pode-se obter amatriz G, .

Utilizando a metodologia apresentada, foi calculada a matriz de covarianga, mostrada
natabela 4.5. A partir desta, foram obtidos os desvios padrédo em relacdo a unidade (tabela
4.6) e amatriz de correlacdo dos parametros (tabela 4.7).
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Tabela 4.5:

Matriz de covarianca para os parametros estimados.

Kp Kasp

K

Fdz er

Ken

O

cH

ke ]0,0229 -0,0114

-0,0124

0,0135

0,0154 (-0,0027

0,0055

-0,0030

Kap |-0,0114|0,0326

-0,0142

-0,0100

-0,0145] 0,0009

0,0179

0,0070

K —-1-0,0212|-0,0016

0,0413

-0,0079

-0,0081|-0,0172

-0,0139

-0,0011

K 1-0,0124|-0,0142

0,0465

-0,0040

-0,0022|-0,0142

-0,0250

-0,0051

Fd, 10,0135 |-0,0100

-0,0040

0,0097

0,0110 [-0,0048

0,0036

-0,0021

Fd, |0,0154 |-0,0145

-0,0022

0,0110

0,0141 [-0,0046

0,0005

-0,0033

Ky [-0,0027| 0,0009

-0,0142

-0,0048

-0,0046| 0,0830

-0,0104

-0,0009

kei [0,0055 | 0,0179

-0,0250

0,0036

0,0005 (-0,0104

0,0354

0,0083

0., |-0,0030|0,0070

-0,0051

-0,0021

-0,0033|-0,0009

0,0083

0,0030

Tabela 4.6: Desvios padréo para 0s parametros estimados para a planta bulk 2.

Parametro Kp

Kasp

Fdz er

kcH

cH

Desvio Padréo | 0,151

0,181

0,216

0,099

0,119 | 0,288 | 0,188

0,055

Os desvios padrfes ficam entre 5,5% para a ordem de reagcdo de transferéncia de
cadeia e 28,8% para a constante cinética de reativacdo de sitios. As constantes relativas ao
equilibrio de sitios apresentam um desvio padrdo muito préximo, assim como os fatores de

descarga.
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Tabela 4.7: Matriz de correlacdo entre os parametros estimados.

k2
Kp Ko K k—i K Fd, Fd, Kk Ken Og
P
Kp 1 -042 | -0,64 | -0,38 0,91 0,85 -0,06 0,19 -0,36
Kap | -0,42 1 -0,04 | -0,36 | -0,56 | -0,68 0,02 0,53 0,71
k2
K k—? -0,64 | -0,04 1 0,87 -0,36 | -0,31 | -0,27 | -0,34 | -0,09
P
K -0,38 | -0,36 0,87 1 -0,19 | -009 | -0,23 | -0,62 | -0,43
Fd, | 0,91 -0,56 | -0,36 | -0,19 1 0,94 -0,17 0,19 -0,39
Fd, | 0,85 -0,68 | -0,31 | -0,09 | 0,94 1 -0,14 | 0,02 -0,51
Kiw | -0,06 | 0,02 -0,27 | -0,23 | -0,17 | -0,14 1 -0,19 | -0,06
Ken 0,19 0,53 -0,34 | -0,62 | 0,19 0,02 -0,19 1 0,81
On | -0,36 | 0,71 -009 | -043 | -0,39 | -0,51 | -0,06 | 0,81 1

A matriz de correlagdo (tabela 4.7) mostra que alguns parametros estdo fortemente
correlacionados. As correlacdes principais ficam entre a constante cinética de propagacéo de
cadeia e os fatores de descarga, entre os proprios fatores de descarga, entre a constante
cinética de transferéncia de cadeia e a ordem da reacd@o de transferéncia e entre os parametros

. . o o KB A
relativos ao efeito do hidrogénio sobre a taxa de reacéo, K—f e K. O pardmetro menos
kb
correlacionado é a constante cinética de reativagéo de sitios.

Além dos testes apresentados neste trabalho, outros foram realizados, sendo que o
comportamento é semelhante a0 mostrado, com excegdo para o produto A (nome apenas
ilustrativo), que utiliza baixa concentracéo de hidrogénio no primeiro reator e ata no segundo
reator (produto bimodal). Como pode ser visto na figura 4.12, a producéo é subestimada
principalmente no segundo reator. N&o foi possivel determinar um conjunto de parametros
gue sgja capaz de representar este produto e os outros simultaneamente. Por este motivo,
optou-se por estimar parametros especificos para este produto.
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Figura4.12: Producdo medida e predita pelo modelo para o produto A. A predicdo é
baseada nos parametros estimados anteriormente.

Uma das possiveis causas para este fendbmeno € que a baixa concentracdo de
hidrogénio no primeiro reator diminui a taxa de reacdo e, como consequéncia disso, a
temperatura na superficie dos sitios. Uma temperatura mais baixa causa diminui¢cdo da taxa de
desativacdo de sitios. Isto leva a uma concentracdo de sitios ativos maior no segundo reator,
elevando assim a taxa de reacdo e a producéo no segundo reator acima do esperado.

Parametros especificos para este produto foram estimados e os resultados séo
mostrados nas figuras 4.13 e 4.14, para 0 mesmo conjunto de dados utilizados na estimagcéo.
Nafigura 4.15 € mostrada a validagdo utilizando um segundo conjunto de dados. Apenas a
producdo € mostrada pois o indice de fluidez mantém a mesma tendéncia da figura 4.14.

Para o indice de fluidez, conforme mostra a figura 4.14, os resultados obtidos ndo sdo
satisfatorios para o produto A. Uma possivel causa é a equacdo que relaciona a massa molar
média em massa com o IF ndo ser adequada para produtos bimodais, que possuem
polidispersdes maiores. Para melhorar os resultados € necess&rio que se estabeleca uma
relacéo que leve em conta, além da massa molar média, outras propriedades do polimero,
como a polidispersdo.

A tabela 4.8 mostra os parametros estimados para o produto A. Em relacdo aos
parametros estimados para os demais produtos da planta bulk 2, manteve-se 0 mesmo valor
para os fatores de e os demais par@metros foram restimados. Nota-se que a constante cinética
de propagacdo de cadeia praticamente ndo foi aterada, enquanto a constante cinética de
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reativagdo de sitios e as constantes relativas ao equilibrio de sitios foram reduzidas

significativamente. Por outro lado, a relacéo

2
P

P

aumentou de 1,165 para 4,247 em vaores

adimensionais, mostrando claramente a necessidade do sitio tipo 2 ser mais reativo neste caso.

Tabela 4.8: Parametros estimados para a planta bulk 2 para o produto A.

2
Parametro Kp Kysp K —E K K. Oy
P
Valor final
(adimensionalizado) 0,999 | 1,399 | 0,142 | 0,688 | 0,162 | 4,776 | 1,411
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Figura4.13: Producdes para 0 produto A com 0s parametros estimados para 0 mesmo
conjunto de dados utilizado na estimagdo de parametros.
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Figura4.14: indice de fluidez para o produto A para 0 mesmo conjunto de dados utilizado
na estimacao de parametros.

0.8 v T
— Medida
0.75r Ik | Simulada

0.6 T

— Medida
055 e Simulada 1

0.7 0.5

0.65 0.45
06 0.4
0.55 0.35

05 03F

Producdes Reator 2 Adimensionalizadas

Producdes Reator 1 Adimensionalizadas

0.45 . 0.25} .
0.4 e : 02t ]
0.35 L L 0.15 L )
0 05 1 15 0 05 1 15
Tempo Adimensionalizado Tempo Adimensionalizado
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4.3 Conclusodes

Neste capitulo apresentou-se uma metodologia para estimacdo de pardmetros do
modelo a partir de dados reais de planta. Um estudo de andlise de sensibilidade do modelo foi
feito para determinar quais parametros sdo realmente importantes e necessitam ser estimados.

Embora ndo existam experimentos apropriados para a estimagdo de paréametros, estes
foram estimados com base em dados de planta industrial.

Para a planta bulk 1, foi possivel obter um Unico conjunto de parametros que
representa relativamente bem a producdo da planta. Para o indice de fluidez, as peguenas
variacOes prejudicam a andlise dos resultados.

Para a planta bulk 2, ndo foi possivel determinar um Unico conjunto de parametros
capaz de representar todos os produtos. Para um produto especifico, foi determinado um
conjunto de parametros diferente. A andlise estatistica dos resultados mostra que ha forte
correlagdo entre alguns parametros e o desvio padréo dos parametros estimados ficou entre 5
e 30%.

Embora 0 modelo para o indice de fluidez sga bastante simples, apenas uma
correlacdo com a massa molar média em massa, obteve-se bons resultados para a planta bulk
2, onde grandes variagbes no indice de fluidez sdo observados. Para produtos de ata
bimodalidade a relacéo entre a massa molar média do polimero e o IF ndo é adequada.
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Capitulo 5

Estudo de caso

Uma das limitagbes de operacdo da planta Spheripol é a temperatura da mistura
reacional. Embora aumentando a temperatura hgja um ganho em producdo e rendimento
catalitico, este aumento é perigoso pois ha o risco de vaporizagdo da mistura, 0 que pode levar
a sérios problemas de operagdo. Encontrar o limite de operacéo para cada situacdo permitira
otimizar a producdo quanto a temperatura de operacdo. Dois pontos do reator sdo criticos
guanto a vaporizagao:

1. Aspartes dtas do reator onde a pressdo € menor pela auséncia da coluna de liquido €
2. No olho do impelidor e nas palhetas da bomba de recirculacéo.

Quando a vaporizagdo ocorre na parte superior do reator, ha formagdo de uma fase
vapor que altera a composicao do sistema pela vaporizacdo preferencial do hidrogénio. Isto
leva a producéo de polimero com caracteristicas diferentes das especificadas. Ja quando a
pressdo no olho do impelidor esta abaixo da pressdo de vapor da mistura, ocorre a cavitacéo
da bomba

Para prever a ocorréncia destes fenbmenos, foi implementado um agoritmo que
calcula o ponto de bolha da mistura nas condi¢des de reacéo.

5.1 Equacionamento do problema

Existem dois pontos criticos no reator: a parte mais ata do reator onde a pressado é
mais baixa devido principalmente a auséncia da coluna de liquido e no interior da bomba que
faz arecirculagcdo da misturareacional.
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A medida de pressdo é feita na parte inferior do reator, proximo a sucgdo da bomba. A
figura 5.1 mostra esquematicamente estas posi ¢coes.

I
)
i)

Ps

Figura5.1: Posicdo de medicéo da pressdo e pontos de baixa pressdo do reator.

5.1.1 Andlise da presséo no interior da bomba

Como a distancia entre o ponto de medida de presséo e a bomba é pequena, pode-se
admitir que a diferenca de pressdo € desprezavel entre os pontos. Desta forma, a pressao
medida € assumida igual a pressdo na succdo. Para que ndo haja cavitagdo, é necessario que
(Foust et al., 1982)

Po> R, +1>xg>xNPSH (5.1)

onde Ps é a pressdo na succdo da bomba, P, € a pressdo de vapor da mistura liquida bombeada
e o NPSH (Net Positive Suction Head) € o saldo positivo de carga na sucgdo. O NPSH pode
ser calculado, mas neste caso foi usado o valor obtido da especificacdo da bomba, ou sgja,
NPSH = 15 m de coluna d'égua.

5.1.2 Anélise da pressao na parte superior do reator

Na parte superior do reator, a pressdo é mais baixa que em qualquer outro ponto do
reator. Partindo da succéo da bomba onde a presséo € medida, precisa-se descontar a pressao
da coluna de liquido e ainda somar a queda de pressdo provocada pelo préprio fluxo. Desta
forma, a pressio na parte superior do reator (P, ), vale:

P, =P, - r xg>h+DP (5.2

onde - DP é aqueda de pressdo devido ao atrito, que pode ser calculado pela expressao
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_2f P
D

DP (5.3)

ondef é o fator de atrito de Fanny, v é a velocidade média do fluido, L € a distancia entre os
pontos considerados e D o didmetro do tubo.

Para calcular o fator de atrito existem diversas correlacfes, todas em funcdo do
nimero de Reynolds. Para escoamento turbulento, a equacdo 5.4 fornece bons resultados para
uma larga faixa de Re, e tem a vantagem de ser explicitaem f (Perry et a., 1997).

2 - 4IoglO§0,27B +&12 F (5.4)

T

O numero de Reynolds depende das caracteristicas do fluido e da velocidade do
escoamento através da bem conhecida expressao

_Dwxr
m

Re (5.5)

Para determinar a viscosidade da mistura de liquidos utilizou-se a regra de mistura de
Kendall e Moore (Zacca, 1991).

3

fos 0
m=ga xnf'2 59)

j= g

onde x; € afragdo molar de cada componente na fase liquidae m é a sua viscosidade.

Para calcular a viscosidade da mistura de liquidos e polimero, € utilizada a equacéo de
Einstein generalizada (Zacca, 1991)

3

r_n:rra+n}fP+erP+mfP+me(p(mfP) (57)

m  m+mf,+mf?

onde m,m,---m, sdo constantes do modelo. Diversos pesquisadores determinaram as

constantes da equagdo de Einstein generalizada. Os paréametros obtidos por Thomas (Zacca,

1991) so os mais conservativos e foram utilizados neste trabalho. Uma revisdo completa
pode ser vistaem Zacca (1991). A tabela 5.1 mostra 0s parametros.
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Tabela 5.1: Par@metros da equacdo de Einstein generalizada segundo Thomeas.

Parametro Vaor

1,0

2,5

10,05

0,0

0,0

0,0

0,0

273x10°

SIFIBRBIBIP|IB|S

16,6

Para determinar o aumento possivel em temperatura do reator, pode-se calcular a
temperatura do ponto de bolha nas pressdes correspondentes ao ponto mais alto do reator e na
succdo da bomba, levando-se em conta 0 NPSH requerido pelo equipamento. O modelo do
reator fornece a composicdo da mistura liquida e a fracdo de solidos, portanto é possivel
determinar os pontos de bolha da mistura utilizando um modelo termodinamico adequado.

As pressdes nas quais se deve determinar a temperatura do ponto de bolha s&o:
1 - nabomba:
R =P - r xgxXNPSH (5.8)
onde Py, € a pressdo de cavitagdo da bomba na temperatura do ponto de bolha.
2 - na parte alta do reator
P, =P, - r xg>h+DP (5.9

A misturareaciona é composta principal mente por propeno, propano, hidrogénio e, na
producdo de copolimero aleatdrio, eteno. Além destes, contém pequenas quantidades de
cocatalisador (TEA), donor e o proprio polimero. A presenca do polimero ndo afeta as
propriedades da fase liquida (Tekie et a., 1996) e a quantidade muito pequena de TEA e
donor permite que se desconsidere a presenca destes compostos. O sistema final considerado
€ cComposto por propeno, propano, eteno e hidrogénio.

O sistema quaternério descrito acima possui a dificuldade de conter componentes
incondensavels. A presenca de incondensaveis torna o sistema bastante ndo-ideal e a
descricdo da mistura via equacdo de estado pode levar a erros significativos. Como a
concentracdo de hidrogénio € pequena se comparada as demais concentracfes, optou-se por
utilizar a lel de Henry para descrever o comportamento do hidrogénio. Para os demais
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componentes, utilizou-se a equacao de estado de Peng-Robinson para a fase vapor e o modelo
de Rackett para a fase liquida (Smith e Van Ness, 1980). Uma descricdo do modelo
termodinamico implementado pode ser vista no apéndice C.

5.1.3 Analise dos erros de medida

Os célculos apresentados nos itens anteriores envolvem diversas medidas de processo,
tals como temperatura, pressdo, vazdes e concentracdo. As entradas do modelo, como as
vazdes de catalisador, monémero e hidrogénio sdo necessdrias para predizer se havera ou ndo
cavitagdo da bomba ou formacdo de vapor na parte superior do reator. Todas as medidas
contém erros que sdo intrinsecos aos respectivos instrumentos. Uma andlise dos erros de
medida de todos os instrumentos envolvidos nos célculos é necessaria para que se saiba qual é
a confiabilidade dos céalculos.

Erros muito grandes nas medidas podem inviabilizar o estudo. Se a diferenca entre a
temperatura do ponto de bolha calculada utilizando os valores medidos e a caculada
considerando-se os erros de medida for superior ou proxima a folga existente entre as
temperaturas de operacéo e de ponto de bolha, os resultados ndo serdo confiaveis.

Para conhecer os erros cometidos em virtude da imprecisdo dos instrumentos, foi
realizado um levantamento dos erros de medida para cada instrumento envolvido. A tabela 5.2
mostra os erros em cada medida considerados nos célculos. Possiveis erros provocados pela
ma calibracéo dos instrumentos foram ignorados.

Tabela 5.2: Erros de medida dos instrumentos.

Medidas Erros Unidades

Temperaturas +0,2% do vaor °C
Vazbes?® +2% do valor kg/h

M assa especifica +6 kg/nt
Concentracao de H, alimentacéo ° +50 ppm
Concentracéo de propano na alimentacao +1% do valor % molar
Pressdo +0,1 bar
Producéo ¢ +5,2% do valor kg/h

2 Erro tipico de medidas de vazao utilizando placas de orificio (Perry et al., 1995).

P +5 ppm para concentracdes até 500 ppm e +50 ppm para valores maiores.

¢ Valor obtido combinando os erros de medida dos instrumentos envolvidos no célculo
da producéo.
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A utilizac8o do erro para mais ou para menos depende da variavel, sempre no sentido
de diminuir a folga para a cavitagdo ou a formacéo de bolhas. Por exemplo, 0 erro na pressao
utilizado € -0,2% pois neste caso quanto menor a pressdo menor sera a folga (equacdo 5.10).
Ja para a concentracdo de hidrogénio na alimentagdo, utiliza-se +5 ppm ou +50 ppm pois
guanto maior a concentracdo de hidrogénio no reator menor afolga.

A folga é definida como a diferenca entre a temperatura do ponto de bolha da mistura
e atemperatura de operacéo do reator:

folga=T,-T (5.10)
A folga deve manter-se sempre maior que zero para que ndo ocorram problemas de operacao.
Asfiguras 5.2 e 5.3 mostram que a temperatura do ponto de bolha no topo do reator &

sempre menor que na succdo da bomba, para ambos reatores, em condi¢es tipicas de
producdo. Desta forma, basta analisar a temperatura do ponto de bolha no topo do reator.

2.5 T T T T T T T T T
— Reator 1

—— Ponto de Bolha no Topo
........... Ponto de Bolha na Succéao

X

1.5} .

Temperaturas Adimensionalizadas

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

Tempo Adimensionalizado

Figura5.2: Variacao tipica datemperatura do ponto de bolha e da temperatura do reator 1.
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2.4 T T T T T T T T T
— Reator 2

——— Ponto de Bolha no Topo
2.2 |

........... Ponto de Bolha na Succao |7

Temperaturas Adimensionalizadas

0.8

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

Tempo Adimensionalizado

Figura5.3: Variacdo tipica datemperatura do ponto de bolha e da temperatura do reator 2.

5.1.4 Estudo de transic¢Oes entre produtos

Algumas transi¢es de processo envolvem aumentos na concentragcéo de hidrogénio.
Conforme pode ser visto na figura 5.4, o aumento da concentracdo de hidrogénio causa
diminuicdo da folga. Para compensar a diminuicdo da folga, a temperatura do reator €
reduzida. A diminuicdo da temperatura diminui o rendimento do catalisador e portanto
diminui a producéo, causando perdas econdmicas.
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Figura5.4: Variagdo nafolga com a concentragcdo de hidrogénio no reator.

Um exemplo tipico é atransi¢cdo do produto monomodal B para o produto bimodal A.
A transicéo envolve diversas ateragoes nas condic¢des de operacdo. As de maior interesse séo
a diminuicdo da concentracdo de hidrogénio no primeiro reator € 0 aumento na concentracao
de hidrogénio no segundo reator, que ateram significativamente a temperatura do ponto de
bolha. Para manter a temperatura do segundo reator abaixo do ponto de bolha, esta é reduzida
durante toda a campanha. Ha indicios de que esta reducéo de temperatura é necessaria apenas
durante a transicdo, pois como visto na figura 5.4 a folga diminui durante o transiente do
sistema mas acaba voltando a um patamar maior no estado estacionario. Simular esta
transi¢cdo pode responder se € necessario realmente manter a temperatura baixa durante toda a
campanha de A ou se € possivel aterar a forma de transicdo, diminuindo a temperatura
durante algum tempo e entdo voltar a aumentar a temperatura.

Para responder a questéo, atransi¢cao foi simulada. No tempo 5h ocorre a transi¢éo de
B para A e no tempo 15h ocorre a transicdo de A para B. A figura 5.5 mostra a variagéo da
temperatura do ponto de bolha e a temperatura do reator 1 durante estas transi¢des e a figura
5.6 mostra a variacdo da temperatura do ponto de bolha e a temperatura do reator 2.

O estudo dos erros de medida mostrado anteriormente foi utilizado para verificar se é
possivel confiar nos resultados obtidos. Conforme mostram as figuras 5.5 e 5.6, a diferenca
entre as temperaturas do ponto de bolha calculadas com e sem considerar erros de medida €
bem menor que a folga existente entre a temperatura do ponto de bolha e a temperatura do
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reator. Por isso conclui-se que os erros de medida possuem influéncia pequena sobre a
precisdo do calculo da temperatura do ponto de bolha.

Temperaturas Adimensionalizadas
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Figura 5.6: Temperatura do ponto de bolha e temperatura do reator 2 durante a transi¢éo.
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A temperatura do ponto de bolha simulado, conforme mostram as figuras 5.5 e 5.6,
esta sempre acima da temperatura do reator. A primeira vista, parece possivel aumentar a
temperatura dos reatores durante todo o tempo. Na verdade, a folga é de apenas alguns graus
(3 a4 °C) e aumentar a temperatura do reator pode diminuir perigosamente a folga. Para
avaliar melhor a viabilidade do aumento da temperatura durante todo o tempo € necessario
que se faca uma validagdo do modelo termodindmico confrontando-o com dados
experimentais para, desta forma, determinar qual é o erro associado a0 modelo e, se
necessario, gjusta-lo. Desta forma, foi considerado como objetivo manter a folga constante
durante todo o tempo.

Durante a producdo de A a folga aumenta consideravelmente no reator 1 ja que ocorre
uma diminuicdo na concentracdo de hidrogénio. Isto permite um aumento significativo na
temperatura do reator. Normalmente a temperatura ndo € aumentada para que o produto néo
saia de especificagdo, pois 0 aumento da temperatura do primeiro reator aumenta a producéo
individual e, neste caso, a sua contribuicdo para a produgdo total serd maior. Como as massas
molares médias do polimero formado em cada reator sdo significativamente diferentes, a
producdo relativa de cada reator deve ser mantida constante.

A figura 5.7 mostra a variagdo da folga do reator 2 durante as transi¢cbes. Durante a
producdo de A, o reator 2 € 0 ponto critico em relagdo a temperatura do ponto e bolha da
mi stura reacional

0.8 T T T T

0.75F ]

0.7

0.65
DT

0.6k y =

Folga no Reator 2 Adimensionalizada

0'5 1 1 1 1
0 5 10 15 20 25

Tempo (h)

Figura5.7: Variagdo dafolga durante as transi¢oes.
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Para 0 segundo reator, de acordo com afigura 5.7, a folga aumenta durante a producéo
de A, mostrando que a reducdo de temperatura que atualmente é feita no processo € maior que
a diminuicdo da temperatura do ponto de bolha provocada pelas ateragdes nas condicbes de
operacdo. Considerando que sgja possivel aumentar a temperatura de ambos reatores num
valor igual adiferenca entre a folga existente durante a producdo de B e durante a producéo de
A, indicada por DT na figura 5.7, que corresponde a 0,076 em valores adimensionais, €
possivel obter um ganho de 1,5% em rendimento catalitico.

Toda a andlise apresentada acima € baseada nos vaores estacion&rios das
temperaturas. As oscilagdes bruscas na folga mostradas na figura 5.7 sdo consequéncia dos
degraus efetuados nas entradas do modelo. Para evitar estas oscilagbes, na prética, sdo
efetuadas rampas e ndo degraus como utilizados na simulagéo e, desta forma, estas oscilactes
nao ocorrem na planta.

5.1.5 Influéncia da massa especifica da mistura reacional sobre o
ponto de bolha

A massa especifica da mistura reacional influencia o ponto de bolha por duas razbes
principais. altera a pressdo da coluna de liquido e a composi¢éo do sistema. Por outro lado,
também afeta a producéo e a massa molar média do polimero. Neste estudo considera-se que
a massa especifica da mistura pode ser reduzida aumentando a vazédo de monémero. Para
manter a massa molar média constante, a concentracdo de hidrogénio na aimentacdo €
aumentada, o que faz o ponto de bolha baixar. O saldo final dependera destas duas variaveis.
O modelo pode responder se a influéncia da diminuicdo da massa especifica € maior que o
aumento da concentracéo de hidrogénio sobre o ponto de bolha.

A figura 5.8 mostra as variagbes nas condicbes de operacdo para diminuir a massa
especifica da mistura mantendo o indice de fluidez constante. Nota-se que o aumento da
vazdo de mondmero e a consequente diminuicdo da massa especifica tem a tendéncia de
diminuir o indice de fluidez. Para manter o indice de fluidez constante é necessério aumentar
a concentracdo de hidrogénio. A figura 5.9 mostra a variagcdo do ponto de bolha e a variacéo
da massa especifica da mistura para estas condic¢des de operacao.

Nota-se que a diminuicdo da massa especifica ocasiona um aumento na temperatura
do ponto de bolha grande o suficiente para compensar a necessidade de aumento da
concentracdo de hidrogénio na alimentacdo, que ocasiona uma diminuicdo da temperatura do
ponto de bolha.

A estratégia de reduzir a massa especifica da mistura reaciona é utilizada
industrialmente quando a concentracdo de hidrogénio é muito alta. Os resultados das
simulactes concordam com os resultados préticos observados na planta.
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Figura5.8: AlteragBes no processo efetuadas para manter o indice de fluidez constante e
diminuir a massa especifica da mistura.
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5.1.6 Andlise da influéncia da presséo sobre a temperatura do
ponto de bolha

A pressdo de operacdo € limitada pelo sistema de seguranca atualmente instalado na
planta. E possivel aumentar a pressio de operacdo substituindo o atual sistema, ja que todos
0s equipamentos possuem folga em relacdo a pressdo de operagdo. Uma estimativa do
aumento possivel na producdo pelo aumento da pressdo de operacdo pode ser obtida
simulando o ganho na temperatura do ponto de bolha.

Partindo da pressdo de operacdo atual, utilizou-se 0 modelo termodindmico acoplado
ao modelo de reator para prever qual € o aumento da temperatura do ponto de bolha causado
por um aumento na pressao de operacdo. Os resultados sdo mostrados na figura 5.10.
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Figura5.10: Aumento da temperatura do ponto de bolha da mistura em funcdo do aumento
da pressdo de operacéo.

Para estimar 0 aumento no rendimento catalitico provocado pelo aumento da
temperatura de operacéo, foi realizada uma simulagdo onde a temperatura de operacéo foi
aumentada subitamente. O valor inicia € a temperatura de operacdo atual e 0 aumento de
temperatura corresponde a diferenca entre a temperatura do ponto de bolha com pressdo de
operacdo maior e atemperatura do ponto de bolha na pressdo atual de operacéo. A figura 5.11
mostra 0 aumento no rendimento catalitico global provocado por esta mudanca.
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Figura5.11: Aumento do rendimento catalitico global em funcdo do aumento da
temperatura.

Este aumento no rendimento catalitico € de aproximadamente 20%, o que justifica
economicamente a substituicdo do sistema de seguranca atual para permitir o aumento da
pressdo de operagdo do reator.

A precisdo destes resultados depende muito das energias de ativacdo das reacOes de
propagacao de cadeia e decaimento de sitios. pois sdo elas que definirdo o tamanho do efeito
do aumento da temperatura. Conforme foi explicado no capitulo 4, as energias de ativagdo
ndo puderam ser estimadas com os dados disponiveis para estimacdo de parametros. Neste
estudo, foram utilizadas as energias de ativacdo presentes na literatura.

5.2 Conclusoes

A utilizacBo pratica do modelo desenvolvido foi demonstrada neste capitulo
abordando um problema tipico de engenharia de processos. O acoplamento de um modelo
termodindmico capaz de prever qualitativa e quantitativamente a temperatura do ponto de
bolha da mistura reacional permitiu estudos que ndo poderiam ser feitos sem um modelo para
0S reatores do processo.

Embora ndo se tenha exaurido todas as possibilidades de estudo nesta érea, pois 0
numero de transicdes a serem estudadas € bastante alto (séo produzidos dezenas de produtos
diferentes), foi possivel demostrar a viabilidade do uso do modelo na engenharia de
processos.
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Capitulo 6

Conclusoes e sugestoes

Um trabalho de modelagem e ssimulag&o dos reatores loop do processo Spheripol de
producdo de polipropileno foi apresentado. O modelo proposto permite simulagdes com até
trés tipos de monémeros e dois tipos de sitios, embora a extensdo para mais tipos de sitios e
mondmeros sgja possivel sem que 0 modelo seja aterado, bastando para isso atualizar os
arquivos de entrada de dados. O modelo do reator loop apresentado neste trabalho introduz
um novo conceito, o fator de descarga. O fator de descarga aliado a alta recirculagcdo interna
nos reatores loop industriais perimtiu que uma simplificagdo importante no modelo fosse
considerada, qual sgja, a modelagem do reator loop como reator tipo CSTR nédo-ideal, cuja
modelagem € mais simples do que a consideracdo de reator tubular de fluxo empistonado
(PFR).

Foram redlizadas algumas simulacbes com parametros cinéticos presentes na
literatura. Estas simulagfes permitiram demostrar parcialmente as potencialidades do modelo
desde o0 caso mais simples, onde apenas um mondmero e um tipo de sitio sdo considerados até
casos mais complexos, onde sdo considerados dois tipos de mondmero e dois tipos de sitios.

Uma andlise de sensibilidade a par@metros e a entradas foi realizada. Os resultados
permitem que se realize uma estimagdo de parametros mais consistente e além disso, permite
gue se elaborem experimentos mais adequados para estimar 0s parametros.

A estimacdo de parametros foi baseada em dados de planta industrial. A pequena
variagdo da temperatura de operacéo impediu gque se estimasse as energias de ativagdo das
reacoes e valores presentes na literatura foram assumidos. O efeito do hidrogénio sobre a taxa
de reacdo de polimerizacdo foi contornado com modelos de transformacdo de sitios por
hidrogénio e reativacao de sitios desativados. Estes modelos sdo capazes de explicar a maioria
dos casos estudados, mas falham onde a concentragdo de hidrogénio é baixa no primeiro
reator e alta no segundo reator.
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O modelo com parémetros estimados foi aplicado em um estudo de processo. Foi
investigada a possibilidade de operacéo a temperaturas mais atas, pois esta permite obter um
rendimento catalitico maior, porém h& o risco de vaporizacdo da mistura reacional, o que
provoca sérios problemas operacionais. Para estudar este caso, foi implementado um
algoritmo de calculo da temperatura do ponto de bolha baseado nos model os termodinédmicos
de Peng-Robinson e Lei de Henry para o calculo do coeficiente de fugacidade do hidrogénio
na fase liquida. Resultados preliminares mostram que € possivel aumentar a temperatura na
maior parte dos produtos. O modelo dindmico permite que se observe a variagdo da
temperatura do ponto de bolha durante as transicfes, que sdo 0s momentos mais criticos de

operacao.
O modelo proposto pode ser explorado com mais profundidade em outras aplicacOes e
ainda pode ser estendido para prever outras propriedades do polimero formado. Entre as

possiveis melhorias e futuras aplicacdes pode-se citar:

1. Inserir modelos de outras propriedades do polimero como resisténcia ao impacto,
maodulo de flexdo, etc;

2. Investigar correlagbes para o indice de fluidez que contemplem outras variaveis
além da massa molar média do polimero;

3. Ajuste de parametros para outros produtos, como por exemplo para copolimeros
aleatorios;

4. Inserir um modelo de reator tipo leito fluidizado para contemplar todo o processo
Spheripol;

5. Aplicagdo do modelo na engenharia de controle de processos;

6. Outras aplicacOes do modelo na engenharia de processos.



Apéndice A

Propriedades da operacéao vetorial

A operagdo vetoria A’ é utilizada na defini ¢ao dos momentos de primeira e segunda
ordem. Para compreender a deducéo das expressdes das taxas de reagdo dos momentos é
necess&rio que algumas propriedades desta operacdo vetorial sejam esclarecidos. A operagdo
é definida como:

i’ =nfn?x.onie (A1)
Sen :[n1 n, =N, NNy == Ny, ] representar 0 numero de unidades de cada
mondmero presente em determinada cadeia poliméricae f = [O 0---010 0] for um vetor

com todos os elementos nulos, com excegdo da posicdo k, onde vale 1, entdo

[00-010-:0] _ 0 0 0 1.0 0 _
[nl n, -« Ny =nny NN, NG, =Ny (A-Z)

OU Sgja, a operacdo em questao representa o nimero de unidades do monémero k presentes na
cadeia.

A seguir sdo apresentadas algumas propriedades desta operacdo, Uteis na obtencdo das
expressoes para as taxas de reagdo dos momentos.
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A.l Primeira propriedade

f(P+d) = {PRA (A.3)
Sendo n, p e G vetores de dimensdo Nm, entéo
[nl n2 e nNm][p1+q1 p,+qy - me+qu] o r]lp1+q1n2l)2+qZ e nPNm+qu (A.4)

Nm

O termo depois da igualdade da equacdo A.4 envolve apenas escalares, 10go pode-se escrever:

nlpl*'chn;z"CIz nlf)lr’\r‘1m+qu — nlplnzpz _,,nlgl"\lnm nlqlngz nﬂll;lTr]n =R Prd (A.5)
A.2 Segunda propriedade
(i+m)P = AP +mP (A.6)

Sendo n e m vetores de dimensdo Nme p um vetor base ortonormal, ou sga, um
vetor com todos o0s elementos iguais a zero com excegdo da posicéo k, onde vale um, entdo:

(A+m)° = (n, +m)™(n, +m,)% .. A7)

(nk-l + mk-l)pk-l (nk +m )pk (nk+l + mk+1)pk+l o (nNm + mNm)me
Como todos os p; S80 zeros com excegado de py, pode-se escrever
(n+m)(n, +my ) (e +my)™ (e +m) ™ (R, + my) ™ - (ny, +m, )™ =n +m (A.8)

Como n, =fi’e m =mP", ficademonstrada a validade da equacéo A.6.

A.3 Terceira propriedade

(m+ ﬁ)(ﬁﬂi) - (mb +7 me + R ) =mP* +mPAY + mRP° + [P (A.9)

Comprovadas as primeira e segunda propriedades, a terceira € apenas uma
consequéncia das anteriores. Aplicando a primeira propriedade no termo a esguerda da
igualdade da equagédo A.9, tem-se:

G+ m)P D) = ([ + @) (7 + m)e (A.10)
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Aplicando a segunda propriedade, tem-se:
(f+m)° (i +m)? = (AP + mP)nd +m9) (A12)

Efetuando a multiplicagdo dos termos a direita da igualdade e tendo em mente a
primeira propriedade, temos:

(AP +mP 3@ + m0) = AP*9 + PR + WOAP +mP* (A.12)

Deve-se sdlientar novamente que a segunda e a terceira propriedades sdo vaidas
somente se p e § forem vetores tipo base ortonormal, com um Unico elemento de valor
unitario e os demais el ementos nul os.






Apéndice B

Deducéo das expressdes para as taxas de
reacao dos momentos

A obtencdo das expressoes das taxas de reacdo dos momentos faz parte da modelagem
de reatores de polimerizagcdo. Embora simples para casos de homopolimerizacdo com um tipo
de sitio, num caso genérico em relacdo apo nimero de sitios e monémeros a obtencéo das taxas
€ um tanto complexa e a deducéo das expressdes ndo sdo encontradas na literatura.

As taxas de reacdo dos momentos so obtidas a partir das taxas de reacéo do polimero
vivo e do polimero bulk, vistas no capitulo 3. Neste trabalho sdo usados os momentos de
ordem zero, um e dois, 0 que permite descrever as massas molares médias em nimero e em
massa, aém da polidispersdo.

B.1 Momentos de ordem zero do polimero vivo

Os momentos de ordem zero do polimero vivo representam a quantidade de moléculas
de polimero que estdo em crescimento. Estas moléculas sdo divididas em grupos de acordo
com o tipo de sitios que as geraram e de acordo com a Ultima unidade monomérica adicionada

A equacdo dataxa de reacdo do polimero vivo € dada pela equacdo B.1.

- é Nm ¥ . [:] Nm Nm
Rprh. :d(ﬁ' di)gRgOi +a é: Rckl\’/lr:,jg-'-é. kgijCMi,aRak_ai,j - é klI;jiCMj,aPﬁlii - aikPﬁk,i (B-l)
j=1 fi=d; j=1 j=1
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O termo de transferéncia de cadeia por monémero pode ser simplificado levando em conta a

r ¥
definicio de momento de ordem zero do polimero vivo, ou sgja, nf; = a AP = a P,
J. fi=d,

n=d; i

¥ ¥
portanto éﬂ R:Mr:] = k:Mi,jCMi,a é: Pﬁlfj = k:Mi,j CMi,ani,j .
n=d i=d,

k
M.

Aplicando o somatério em todos os elementos da equacdo da taxa de reacdo de
polimero vivo tem-se:

B sr Ak Gt Adpd)
R{,‘Pk_RPma.d -dl +a chiJCM,angladn- i +
n?‘ n n=d, j=1 fi=d;
AP G U &2
+a kPijCMi,aAa‘ Pﬁ_&i] - a kPchMj,aa Pﬁj - al ,a~ Pﬁ,i
j=1 n=d; j=1 n—dik n—dik
UF i

¥
O termo é_ d(ﬁ - di) vale 1 pois neste caso afungdo d vale sempre zero exceto quando

St
1]

- ¥
Ai=d, onde vde 1. JA 0 tamo § P ; necessita ser melhor explorado. Neste caso,
f=d a

efetuando uma mudanca de indice, ou sgja, definindo p=r - Ji , tem-se:

=l S
abk, =K, +tabk;= ”Jg,j (B.3)
p=0 p=d;

Desta forma, a expressdo fina para a taxa de reacdo dos momentos de ordem zero do
polimero vivo é dado por:

Nm Nm
R"!§- = RISOi +é kckMi,iCMi,a i aikni,i +é (kIF(?; CMi,a g kl':(’JiCMj'a ,i) (B.4)
i j=1 j=1

B.2 Momentos de ordem zero do polimero bulk

Os momentos de ordem zero do polimero bulk representam a soma das quantidades de
mol éculas de polimero vivas com as de polimero morto. Para os momentos de ordem zero do
polimero bulk n&o € de interesse a Ultima unidade monomérica adicionada a cadeia, mas
apenas o sitio que as produziu.
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Conforme mostrado no capitulo 3, a taxa de reacdo do polimero bulk €& dada por:
Nm Nm Nm Nm

RBH ad(n d)eRPO|+ach ]CM ani U+aak C:Ma nd -aak CM aRn (BS)
= i=1 j=1 i=l j=1
Aplicando a definic;éo de momentos de ordem zero do polimero bulk, ou sga,

¥ =anBy= aB" chega-se &

fi=d, fi=d

éiB# i=1 fi=d, e
n=d —
e 1
° (B.6)
" 8" 3 " 'S 3
aakp,,.CM,aa‘ -aa a
i=1 j=1 n=d, k i=1 j= = k
. Ty
Substituindo os somatérios pelos momentos correspondentes chega-se a
’ ‘ Nm Nm Nm Nm
R(k) a eRPO| +a ch ]CM an’g U+a a. k CM ani a a. kPJ,CM ani (B7)
i=1 e j=1 U i=1 j=1 i=1 j=1

Quando os somatérios sdo desenvolvidos, os dois Ultimos termos da equacdo B.7 se cancelam
termo a termo, portanto a equacdo final para a taxa de reagdo dos momentos de ordem zero do
polimero bulk é:

R‘S a eRP0| +a ch, jCM arrg U (88)

iz @ j=1

B.3 Momentos de ordem um do polimero vivo

Os momentos de ordem um do polimero vivo representam a quantidade de moléculas
de cada monémero presente nas cadeia do polimero. Partindo novamente da expressdo da taxa
de reacéo do poll’mero vivo e aplicando a definicdo de momento de ordem um do polimero

vivo, ou sfa | a A% P, tem-se:
n= dI
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e Nm
dlpk eRP a. ch V] M, ani Ua ﬁdld(n d )+
e j=1

n=d'i .

m a
& o} (B.9)
¢ < o

d"c S ~d| ok K ~d ok o k& =d pk

a (;kPUCM, a a: n Pﬁ_ dij - kPuCM a a: n i+ a, aA n s

=g fi=d, fi=d, + e
& h g k)

Como se pode ver na equacdo B.9 alguns termos recaem na propria definicdo de
momentos de ordem um do polimero vivo. No entanto, dois termos merecem um destaque

especial. O termo a nd'd(n d ) vale zero ando ser que i = dI , quando a funcéo delta vale 1

nd
¥y q . .
resultandoem § A%d(A- d)=d® . O valor de d sera nulo sempre que i for diferente de |,
fi=d,
ilsei=lI
ousga d® =d(i-1)=
= (-1)= :Osel 1

¥ ~ -
Quanto a0 termo g i P, » fazse uma mudanca de indice, m=ri- d,. Reescrevendo na

ﬁ:&i

nova variavel:
é’z(—~ d)&| K _g ~d| pk d’&|g kK — A% pk g ~d) ok ddl k Jd g Kk
a.A m+ i rﬁj_aAm rﬁj+ i a‘PmJ—O F%),,-"'a‘m PFn,j i P]+ i a‘Prﬁ,j
=0 m=0 m=0 —— m=d di-nTy"  d(-nm=d;
0 K

Desta forma, a expresséo final para a taxa de reacdo dos momentos de ordem um do

polimero vivo €&

R”Ej ( )eRPo| +a ch ]CM ani U+
a (2.10)

A [kP'J (nﬁ,j +d(i } I)ni,j)- le(’jiCMj,ang ,i]' a

l

Para os momentos de ordem um do polimero vivo, o conhecimento sobre qual foi o

altimo mondmero a entrar na cadeia ndo € de interesse, portanto pode-se efetuar o somatorio

termo atermo sobre o grupo terminal i.
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Nmo é Nm u
R =a Rng._ =ad(i- |)§R:§0i +a kckMi,jCMi,ang,,- at
i é j=1 0

T
AN
|

o N (B.11)
8 &1, Cuunt, +lli- K Co a0, - K5 Oy ur | B o
i=1 j= i =

Novamente, efetuando o somatdrio, alguns termos se cancelam, restando finalmente:

Rngl :é. R”ﬁp = > d(l - I)eRP0| +a- ch, ]CM an§ U+a. a d(l l)kPUCM ané( a akni i (B 12)

U i=1 j=1

11
[y
JLLY

B.4 Momentos de ordem um do polimero bulk

Os momentos de ordem um do polimero bulk representam a quantidade de cada
mondmero presente nas cadeia de polimero tanto vivas como mortas. Partindo novamente da
expressdo da taxa de reagdo do polimero bulk e aplicando a definigdo de momento de ordem
um do polimero bulk tem-se:

AT G ) 0
= At dlRA A -
Rg.ﬁdlgk _a'<a:n d( -di).. 0'+ak°MIJCM|an§Jl;\j+
S n i=1 n=d; e j=1 u
- Y S U
W d(i-1)
a ] ] (B.13)
gm ’gm K g d, ~k gm gm K g d ~k
R R
aa kP,jCM,,aaAn Pﬁ_&i,j- aa kr—],CM,aa‘n Y
i=1 j=1 fi=d; i=1 j=1 fi=d;
| —_———
k. em K
1 TT,j ™

Novamente, quando o somatério é efetuado, os termos que envolvem momentos de
ordem um do polimero vivo se cancelam termo a termo, restando finalmente:

Nm Nm

R, a - I)eRP0.+a Koo o 1+ 8 & (- DK G,y 0, (B.14)

U i=1 j=1

B.5 Momento de ordem dois do polimero bulk

O momento de ordem dois do polimero bulk ndo possui um significado fisico
concreto. E utilizado juntamente com os demais para definir a massa molar média numeral e a
polidispersio. E possivel obter momentos de ordem superior o que permite a obtencio das
massas molares medias ze z+ 1.



126 2. DEDUCAO DAS EXPRESSOES PARA ASTAXAS DE REACAO DOSMOMENTOS

C e , . g i +d
definic&o de momentos de ordem 2 do polimero bulk, ou sgja, 15 - = Q R e P Drfg
TP g, iz
chegase a
_’gm g =dj+d (_. - K ﬁm K 9
fﬁwak-a an dn'di ota chIJrrgJCM ,a;+
nii i=1 fi=d; j=1 [
Rk
& (B.15)
P, . § E g
aagkgijCMi,aa n' pPﬁk_‘i,J - k}I;“CMJaaﬁI ank|_
i=1 jzlg fi=d, fi=d, -
8 rqu(.|+dp,i B

Dois termos da equacdo B.15 necessitam ser melhor explorados. O primeiro é o termo
¥ B

é ﬁd'+dpd(ﬁ - di). Conforme ja visto anteriormente, este termo ndo sera nulo apenas quando
_:d‘

A =d, e neste caso afungdo delta vale um. Desta forma, 0 somatorio se reduz a
8 _did, o= T \_ gdd
g% d(A- d )= (B.16)
ﬁ:Ji

De acordo com as propriedades desta operacdo vetorial, apresentadas no apéndice A desta
dissertacdo, pode-se escrever:

dord =g (B.17)

(B.18)

Qox
1
o4
&
Q.
5l
1
Q.
S—
1]
o
—

1
Reorl
_

1
o
N

Reescrevendo a equacéo B.15 levando em conta as conclusdes obtidas até agora, chega-se a:

. @ iy 0
d(' - |b(' - pERiF(’Oi ta k:;Mijni,]—CMi'a:-'-
1 j=1 a

¥ ) (B.19)

C g (0]
88 K5,y .8 NP, kG, T
i a
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¥ P
Otermo § A"""P); , aindanéo foi resolvido. Neste caso, faz-se uma mudanca de indices,
=d, v

m=n- d,, chegando-se a
P (B.20)

De acordo com as propriedades da operacdo vetorial mostradas no apéndice A pode-se
escrever:

3 —~d|+d § _d+d & . q <d & 4 -a 3 =d
a(m+d) m =8 R+ APdOR, + 4 At R + & dYTRL (B.21)
m=0 m=0 m=0 m=0 m=0

M i d(i- p)nf | dfi-tmf | d(i-1)d (- p)

Desta forma, a expressdo para a taxa de reacdo do momento de ordem 2 do polimero
bulk é dado por:

0 Nm Nm

RE‘ :ad(_l)jl_ éRPO|+ach JCM ar@ _+éé.k:§|JCM an§|+d N

e g =l j=1
a a kPJI |+&p,i +a a d(l - )kgljc + (822)
i=1 j=1 i=1 j=1
gm Nm ‘ Nm Nm ‘
aadi-NksCy . +aadi-1dli- pksCy .
i=1 j=1 i=1 j=1

Para momentos de ordem 2, nenhum indice é de interesse, portanto pode-se aplicar a
definicéo que segue:

l,=aaall. (B.23)

e destaforma simplificar a equacdo B.22.
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Ns Nm Nm Nm &

RZ_RQS’},‘m’,‘;‘,"‘k :ééééd(l_l p)éR:;Ol-'-a ch ]CM ani Tt
gla:lg.l' didp  k=l1=1 p=l i=1

3o n n g bm 3o n n M m

daaaakCu..s,-aaadaakC.n.s,

k=l =1 p=1 i=1 j=1 k=11=1 p=1 i=1 j=1 (B.24)

AU 3 n gn g .

aaaaadi-pksCy.mf +aaaaadi-ksc, .nf  +

k=1 I1=1 p=1i=l j=1 k=l 1=1 p=1 i=1 j=1

cl\)ls gm lz_l,m l\cl)m lgm ‘

aaaaadi-idi- pksCy, .

=
1l
[y
1l
iy
o
1l
[y
'u‘
'u\

Quando os somatorios sdo efetuados, os termos que envolvem momentos de segunda
ordem do polimero vivo se cancelam termo atermo, restando:

Z
@
Z
3
Z
3
Z
3

Rz:ééééd(l_lh(i- p)é kOl-'-akckM ]CM,an3<]:
k=l i=l p=11=1 i=1
5o N tgn g 5o g n am
aaaaadi-pksCy.mf +aaaaadi-ksC, .nf  + (B.25)
k=1 1=1 p=1i=l j=1 k=l 1=1 p=l i=1 j=1
gs gm lgm lgm l\‘l)m
aaaaa%JM-)m a1,

X

il
1S
I
1LY
e}

I
1S
iy

Ainda efetuando os somatdrios, os termos que envolvem momentos de ordem um do
polimero vivo se cancela e os demais membros se simplificam, chegando-se finalmente a:

FWe ., W O F W, ( )
R,=a a & *a ki, ,Cu,a, g* A A A ksCu, \Nf, + 2015, (B.26)
k=1 j=1 e i=1 U k=1i=1 j=1
onde
Nm

nf, =anf, (B.27)



Apéndice C

Calculo do ponto de bolha da mistura reacional

O cdlculo do equilibrio liquido-vapor e dos pontos de bolha de uma mistura de
hidrocarbonetos e hidrogénio é necessario para predizer a formagdo de vapor no interior do
reator. A escolha adequada do modelo termodinamico € fundamental para predizer
guantitativamente as propriedades de interesse.

Em um sistema composto por hidrocarbonetos e um gés leve (incondensavel), quando
a temperatura do sistema esta abaixo da temperatura critica dos hidrocarbonetos, a
composicao deste componente leve na fase liquida pode ser representado como a solubilidade
do gas no liquido (Nakahara e Hirata, 1968).

Tekie et a. (1996) estudaram a solubilidade do hidrogénio, eteno e propeno em
hexano na presenca de polipropileno (até 30% em massa) em temperaturas entre 30 e 90 °C.
As condigdes dos experimentos abrangem as de operacdo de uma unidade de producdo de
polipropileno em slurry (por exemplo 0 processo Hercules). Seus resultados mostram que a
solubilidade dos gases em hexano ndo é afetada pela presenca do polimero e que a lei de
Henry pode ser aplicada para todos os gases has condicdes experimentadas.

Sagara et al. (1975) estudaram o equilibrio em trés sistemas ternérios. hidrogénio-
metano-propeno, hidrogénio-eteno-propano e hidrogénio-propeno-propano em temperaturas
gue variaram de -100 a -25°C e pressdes entre 20 e 80 bar. O hidrogénio foi tratado como
soluto em um solvente formado pelos outros componentes do sistema ternario. A néo-
idealidade observada do solvente foi pequena e a lei de Henry mostrou-se adequada para
representar a solubilidade do hidrogénio na mistura de solventes.
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C.1 Modelo termodinamico utilizado

Para o célculo do ponto de bolha e do equilibrio liguido-vapor (EQLV), as seguintes
hipoteses foram consideradas:

1 - A mistura propeno-propano-eteno forma um solvente no qual o hidrogénio é
dissolvido;

2 - A solubilidade do hidrogénio na mistura de liquidos pode ser representada pela L ei
de Henry;

3 - A equacdo de estado de Peng-Robinson é adequada para representar a fugacidade
de todos os componentes na fase vapor;

4 - O modelo de Rackett € adequado para obter o volume molar da fase liquida.

A constante de Henry para os sistemas hidrogénio-propano, hidrogénio-propeno e
hidrogénio-eteno em fungdo da temperatura é necessaria para o cdlculo do EQLV. Diversos
trabalhos apresentam correlacbes ou dados experimentais para a constante de Henry em
hidrocarbonetos leves, mas ndo foram encontrados dados experimentais na temperatura de
operacdo da planta.

Dados experimentais da constante de Henry para os sistemas binérios formados por
hidrogénio mais propano, propeno ou eteno sdo apresentados por Nakahara e Hirata (1968). A
faixa de temperatura experimentada varia de sistema para sistema, conforme mostra a figura
C.1.

Schaefer e Prauznits (1981) apresentam uma correlacdo para a solubilidade do
hidrogénio em solventes ndo polares baseada na teoria da particula escalonada (Scaled-
Particle Theory). O erro mé&ximo da correlacdo fica em 15% em relacdo a dados
experimentais. A validade da correlagdo € funcdo da temperatura reduzida, valendo para
0,4<Tr<0,9. S0 apresentados resultados para 14 sistemas binarios, mas nenhum envolve os
componentes da mistura reacional.

Devido aos poucos dados de solubilidade existentes na literatura e a baixa preciséo das
correlacdes propostas, optou-se por utilizar uma extrapolacdo dos dados experimentais
apresentados por Nakahara e Hirata (1968), conforme a figura C.1, utilizando a correlacéo
dada pela equacdo C.2. As linhas tracgjadas sdo as extrapolacOes utilizadas de forma a
abranger afaixa de operacéo da planta.
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Figura C.1: Constantes de Henry para os sistemas binarios envolvidos para diferentes
temperaturas.

Se a concentracdo do gas leve for pequena, a relacdo entre a composi¢ao das fases em
equilibrio pode ser obtida pelaLel de Henry definida por:

i i
H = xli'%noZ (C.2)

ondef; é afugacidade do componentei na mistura.

A congtante de Henry é normalmente correlacionada com a temperatura através da
equacéo

In(H):A+$+CIn(T)+D><T (C.2)

De acordo com os dados experimentais apresentados na figura C.1, os valores
estimados para os parametros da expressao da constante de Henry sdo agqueles apresentados na
tabela C.1, onde a constante de Henry estd em bares e a temperatura em graus Kelvin:
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Tabela C.1: Parametros para a constante de Henry.

Sistema A B C D
Ho/propeno | 10,2163323 0,0 0,0 -0,0117639
Ho/propano | -10,3194405 0,0 4,7880567 | -0,0337551

Ho/eteno 10,2723410 0,0 0,0 -0,0157930

O coeficiente de fugacidade de cada componente na fase vapor € dado por:

\'
fY= ;ip (C.3)
i
e nafase liquida é dado por:
L
fr= % (C.4)

k; =L (C.5)

Neste trabalho utilizou-se a equacdo de estado de Peng-Robinson (PR) para os
célculos das fugacidades de ambas as fases. A relacéo PVT de PR € dada pela equacéo C.6.

RT a

v v(v- b)+b(v- b)

(C.6)

onde a e b sdo constantes para cada componente, calculadas em funcéo de suas propriedades
criticas, (P, eT,).

ae O,457235R2TC2(1+ rr(l- JT ))2 1)

Cc

R-I-C

b=0,077796 (C.8)

C

onde Tr = T em é uma funcdo do fator acéntrico de Pitzer (w).

Cc

m = 0,37464 +1,54226w- 0,26992w? (C.9)
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Quando a equacdo de estado de PR é aplicada a misturas, as constantes a e b séo
calculadas em funcdo das constantes de cada componente da mistura através das chamadas
regras de mistura. Para a equacdo de estado de PR, as regras sdo:

a= é é X,XJ,,’a”a” (1- k'J) (ClO)
b=8xh (C.11)

onde a;; e by sdo calculados para cada componente pelas expressdes C.7 e C.8 e kj; sdo 0s
parametros de interacdo binaria.

O coeficiente de fugacidade pode ser obtido de qualquer equacdo de estado pela
expressao C.12.

In(f,) = ‘Pg%-%gdP (C.12)

Para a equacdo de PR, resolvendo a integral, chega-se a seguinte expressdo para o coeficiente
de fugacidade:

RT . (C.13)

Inf, =%(z-l)- n&- 29

onde z € raiz da equacéo cubica de PR, escrita na seguinte forma:

2+(B- 1)Z +(A- 3B2- 2B)z+B*+B?- AB=0 (C.14)
onde
aP
g=2P (C.16)
RT
z il (C.17)
RT

A menor raiz da equacdo C.14 corresponde ao fator de compressibilidade da fase
liquida, a maior da fase vapor e a intermediaria a uma inflexdo da funcdo, sem significado
fisico. Para calcular a fugacidade dos componentes na fase vapor, utiliza-se a maior raiz e no
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calculo do coeficiente de fugacidade na fase liquida, pode-se utilizar a menor raiz. No entanto,
o valor de z para a fase liquida calculado pela equacdo de PR em gera ndo é muito preciso.
Uma alternativa é calcular o volume molar da mistura utilizando um modelo especifico. Neste
trabalho, utilizou-se 0 modelo de Rackett descrito adiante.

Os parametros do model o de Peng-Robinson utilizados séo apresentados na tabela C.2
e 0s parametros de interacdo binéria estdo natabela C.3.

Tabela C.2: Constantes utilizadas pelo modelo de PR

Componentes | Tc(K) | Pc(bar) | Vc(L/gmoal) W ZC
Propeno 364.9 46,00 0.1850 0.14112 | 0.281
Propano 369.83 | 42,48 0,2000 0,15229 | 0,276

Eteno 282.34 | 5041 0.1310 0,0862 | 0,281
Hidrogénio 33.20 13.13 0.06415 -0.21599 | 0.305

Tabela C.3: Parémetros de iteracdo binéria de Peng-Robinson

Propeno | Propano Eteno Hidrogénio
Propeno - 0,0074 0,0074 -0.1037
Propano 0,0074 - 0,0 -0,0833
Eteno 0,0074 0,0 - 0,0074
Hidrogénio -0.1037 -0.0833 0.0074 -

Para 0 hidrogénio, o coeficiente de fugacidade na fase liquida foi calculado utilizando
alLe deHenry (Reid et a., 1977).

g (P )0

Y
f. =—Telexpg e ; (C.18)
2P RT &

onde P"é a pressdo de vapor do solvente na teperatura do sistema. A a constante de Henry do
hidrogénio na mistura é obtida pela equacéo C.19:

2/3
H =2 Hi, XYy
Hom a- Q
i

C.19
a vaqg/ 3 ( )
j

O termo exponencial da equacdo C.18 computa a influéncia da pressdo sobre a
constante de Henry. O valor de v} , (volume parcial molar do hidrogénio em diluicao infinita)

€ obtido do modelo de Brelvi-O'Connell (Brelvi e O'Connell, 1972 e 1975):
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. *RA OO
v, = Rege . Jan T Y7 R’*)[1 o ]mem (z0)+fr - 7, 2/7]§1 I (C.20)
R: R:mﬂ m o0

onde o subindice m indica mistura de solventese T, P, e ZHzRA S840 a temperatura critica, a

pressdo critica e o coeficiente de compressibilidade de Rackett para o hidrogénio,
respectivamente. As propriedades de mistura sdo obtidas pelas seguintes regras.

_|

o T,
Zd cC.21
Pcm a|. I:?:i ( )
zrﬁA :a X zi* RA (C.22)
|
€ Xy € obtido de;
® 8/TV.V_ )
4TV G1- 8 :
r cs 6/1/3 V1/3)3 -
= C.23
AR VN =)
onde:
ch = é Xchi (C-24)
|
e
a a XIX] ci CJ (TCITC] )1/2(1- bij)
T, = Vi (C.25)
com
o)
bij =1- CJ = (C.26)
(Vc1|/3+Vé/3)

Como aproximagdo, considerou-se que as propriedades da mistura sdo iguais as
propriedades do propeno puro para o cdculo de vjz

Conforme mencionado anteriormente, 0 modelo de Rackett foi utilizado para o calculo
do volume molar dafase liquida. A equacéo do modelo de Rackett €
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RA WLTr)ZNj
| = Girledh F)) (c27)

onde Z**é obtido pela equagéo C.22.

Além das propriedades criticas, 0 modelo de Rackett utiliza o fator de
compressibilidade de Rackett, que € uma constante para cada componente. A tabela C.4
mostra os valores utilizados neste trabal ho.

Tabela C.4: Fator de compressibilidade de Rackett.

Componente Z R
Propeno 0.2774
Propano 0.2761

Eteno 0.2808
Hidrogénio 0.3187
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Apéndice D

Analise de valores singulares

Para avaliar a qualidade dos dados disponiveis para estimacdo de parametros e a
gualidade do modelo pode-se fazer uso da decomposicdo em valores singulares da matriz de
sensibilidade a entradas, que nada mais é que uma linearizacdo do modelo em torno de um
ponto de operacéo.

Nesta andlise sdo consideradas como saidas a producéo dos reatores e a massa molar
média em massa do reator 2 pois os dados de massa molar média do reator 1 ndo sdo
disponiveis durante a maior parte do tempo. As entradas do modelo sdo as vazdes de
monodmero, hidrogénio e catalisador. A tabela D.1 mostra a matriz de sensibilidade a entradas
do modelo. O valor das entradas sdo os valores médios dos dados utilizados na estimagdo dos
parametros e os parametros do model o sdo aquel es estimados para a planta bulk 2 e mostrados
no capitulo 4.

Tabela D.1: Matriz de sensibilidade a entradas.

mfl CH2f1 rhcat,f mfz CHZfZ

R -1,419 0,249 1,354 0 0
Mw, 1,199 -0,506 -0,720 0,079 -0,047
P, -0,299 0,005 1,036 -0,413 0,089




140 D. ANALISE DE VALORES SINGULARES

D.1 Decomposicao em valores singulares

A decomposicdo em valores singulares da matriz databela D.1 indicara quais direcdes
de entrada e saida s80 mais importantes para 0 modelo. A decomposicdo em valores
singulares € dada por (Skogestad e Postlethwaite, 1996):

G =U xs¥/* (D.1)
onde U eV formam bases ortonormais nos espacos das saidas e das entradas, respectivamente.

Cada vetor coluna que compde as matrizes U eV sdo chamados de vetores singulares de saida
e de entrada, respectivamente. O simbolo # indica transposta conjugada.

A decomposicao da matriz da tabela D.1 em valores singulares resulta nas matrizes
dastabelasD.2, D.3e D 4.

Tabela D.2: Matriz U da decomposi¢cdo em valores singul ares.

Uy u; U3
P -0,7532 0,0632 -0,6548
Mw, 0,5478 -0,4909 -0,6775
P, -0,3642 -0,8689 0,3351
Tabela D.3: Matriz S da decomposi¢éo em valores singulares.
2,6134 0 0 0 0
0 0,7519 0 0 0
0 0 0,2747 0 0
Tabela D.4: Matriz V da decomposicéo em valores singulares.
A Vv, V3 Vv, Vg
My 0,7018 -0,5563 0,0605 -0,4407 0,0000
Cy,f1| -0,1772 0,3567 0,6500 -0,6433 -0,0709
Mear | -0,6856 -0,6133 -0,1889 -0,3435 0,0130
m;, 0,0741 0,4264 -0,6981 -0,5161 0,2428
Ch,i2| -0,0224 -0,0726 0,2254 0,0870 0,9674
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A diagona principal da matriz S sdo seus valores singulares e representam a
importancia relativa de cada direcéo de entrada nas saidas. A direcéo de entrada principal € a

correspondente a primeira coluna da matriz V (vetor v;). A segunda dire¢do mais importante €

a segunda coluna damatriz V e a direcdo de menor importancia é a terceira coluna. As demais
colunas sdo combinagdes lineares das primeiras trés.

Uma andlise da matriz V mostra que a variagdo mais importante € a de vazéo de
mondmero ao primeiro reator e de catalisador, em sentidos opostos. A segunda direcdo mais
importante € novamente variar a vazao de mondmero ao primeiro reator e de catalisador, mas
agora no mesmo sentido e, dém disso, ganharam importancia variagbes na vazdo de
mondmero ao segundo reator (na direcdo oposta a variagdo do primeiro reator) e de
hidrogénio ao primeiro reator. A terceira direcdo, e menos importante, contempla as variagtes
nas vazdes de hidrogénio ao primeiro reator e de mondmero ao segundo, em sentidos opostos.

Comparando a matriz V com as direcOes reais de variacdo das entradas da planta pode-
se verificar se estas variagOes contemplam as diregdes principais de variagdo. A tabela D.5
mostra as diregdes dos dados de entrada reais. Foram tomados quatro estados estacionarios da
planta entre os dados utilizados na estimagéo de parametros da planta bulk 2, onde foi feita a
média aritmética das entradas e entdo normalizadas.

Tabela D.5: DiregOes das entradas reais da planta.

My 0,1996 -0,3763 0,0231 0,0408
Chyf1 -0,5023 -0,4420 0,6727 0,6388
Meat 0,6400 -0,5569 -0,0131 -0,0007

m;, 0,2489 -0,4134 0,0061 -0,0319
Chipt2 -0,4861 -0,4266 0,7394 -0,7676

Comparando as diregdes reais dos dados com as melhores direcdes de perturbacéo das
entradas obtidas da andlise de valores singulares, observa-se que os dados reais ndo
contemplam variagdes significativas e em sentidos opostos da vazdo de mondmero ao
primeiro reator e de catalisador, o que justifica em parte as dificuldades enfrentadas durante a
estimacdo dos parametros do modelo. Apenas as terceira e quarta direcoes apresentam sinais
opostos, mas os valores absolutos sdo muito baixos. A segunda direcdo mais importante, ou
sgja, a variacdo da vazdo de mondmero e catalisador na mesma direcéo é contemplada nas
primeiras duas colunas, mas apenas na coluna 1 o sina da variacdo da concentracdo de
hidrogénio ao reator 1 é oposto. A terceira direcdo € parcialmente contemplada na coluna 1
onde ocorre variacdo na concentracdo de hidrogénio ao primeiro reator e de vazdo de
mondmero ao segundo reator, mas 0S Sinais S&0 Opostos.
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D.2 Comparacao do modelo linear com o modelo nao-linear
e planta.

Da mesma forma que para as entradas reais, foram calculadas as saidas reais
normalizadas a partir dos dados de planta e sGo mostradas na tabela D.6.

Tabela D.6: Direcdes das saidas reais da planta.

P 0,4816 | -0,6294 | 0,0138 | 0,1504
Mw, 0,5913 | 0,3363 | -0,9997 | -0,9569
P, 0,6469 | -0,7006 | 0,0190 | -0,2485

Da matriz G e das entradas reais da planta pode-se obter as saidas do modelo
linearizado através darelacdo

Dy=G>Du (D.2)

A matriz Dy obtida pela equacdo D.2 € mostrada na tabela D.7.

Tabela D.7: Diregbes das saidas do modelo linearizado.

P 0,7019 |-0,6691| 0,3249 | 0,3710
Mw, | 0,1154 | 0,3266 |-0,9392 |-0,8903
P, 0,7028 |-0,6676 | 0,1114 | -0,2640

As saidas previstas pelo modelo podem ser obtidas ssmulando 0 modelo utilizando as
entradas databela D.5. A tabela D.8 mostra estas direcoes.

Tabela D.8: Direcdes de saidas previstas pelo modelo ndo linear.

) 0,3555 | -0,6441 | 0,0450 | 0,0550
Mw, | 0,7701 | 0,4696 | -0,9862 | -0,9521
P, 0,5296 | -0,6038 | -0,1591 | -0,3009
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Observa-se que o modelo ndo linear tem boa concordancia com os dados de planta. Ja
os desvios consideraveis do modelo linear em relagdo aos dados reais demonstram as nao
linearidades existentes no sistema.

D.3 Referéncias Bibliograficas
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Nomenclatura

Variavel Descricdo Unidade
A Areadetrocatérmica m?
BX Concentracdo de polimero bulk kgmo%ns
C, Concentracéo de sitios decaidos kgmol 3
C, Concentracdo bulk do componente | kgm%3
Cja  Concentracdo do componente j nafase amorfado polimero kgmo%ns
C Concentracdo do componente j na alimentagdo kgm%3
Ci Concentracdo do componentej nafase liquida kgmol P
C, Concentracdo de espécies ativas do tipo k kgmo%g
Go Concentracdo méssica de liquido na corrente de saida do reator k%
G r  Concentragd méssica de liquido no reator k%?
C, Capacidade calorifica da mistura reacional J/kgK
C. Concentracéo de sitios potenciais kgmo%nS
C, ,+  Capacidade ca orifica do componente j na alimentagdo J/kgK
C,n Capacidade calorifica da mistura J/kgK
Cp,  Concentragdo massica de polimero na corrente de saida do reator k%?
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LDPn
LDPw

LMn

Concentracdo massica de polimero no reator

Capacidade calorifica do fluido de refrigeracéo
Diémetro do reator

Concentracdo de cadeias inertes geradas por sitios do tipo k

Grau médio de polimerizacdo numeral do polimero bulk
Grau médio de polimerizacdo em massa do polimero bulk

Moles de sitios por unidade de massa de catalisador

Fator de atrito

Cristalinidade do polimero
Frac&o de sitios ativos do tipo k
Fracao de sitios decaidos

Fugacidade do componente i

Fator de descarga

Diferenca entre a temperatura de bolha e a temperatura de operagcéo
Fracdo de mondmero i incorporado no polimero formado a partir do
sitio tipo k

Matriz de sensibilidade a entradas

Consntante de Henry

indice de fluidez

Constante de equilibrio de sitios

Constante cinética da taxa de reacdo r para um grupo termina i e para
o sitio tipo k.

Frac&o de mondmero i incorporado nas cadeias em crescimento a
partir do sitio tipo k

Grau médio de polimerizacdo numeral do polimero vivo

Grau médio de polimerizagcdo em massa do polimero vivo

Massa molar média em nimero do polimero vivo
Alturado reator

Massa molar do componente

Vazéo massica de liquido na saida do reator
Massa de liquido no reator

Massa molar média numeral do polimero bulk

Massa molar média pondera do polimero bulk

Numero de moles do componente j no reator
NuUmero de componentes da fase liquida

Vi

J/kgK

m
kgmoy
m3
kgmol
kg

kg
kgmol

kg
kgmol

kg

%
kg

kg
kgmol

kg
kgmol

kgmol




E. NOMENCLATURA 147
Njo  NUmero de moles do componente j nafase amorfa do polimero kgmol
n, Numero de moles do componente j na fase liquida kgmol
Nm  Numero de monémeros -

NPSH Saldo positivo de carga na sucgéo m

Ns NUmero de sitios -

Of Ordem dareacéo r para o sitio k Variavel
P Producao; pressio kg (' bar
P,  Pressio naparte altado reator bar
Pc Pressdo critica bar
pk Concentracdo de cadeias poliméricas em crescimento num sitio k com kgmoy
ni A mondmeros tendo com grupo terminal um Mondmero i. m’
P Concentracdo de sitios vagos do tipo k kgmo%n3

Prk Probabilidade instanténea de uma cadeia em crescimento terminada i

! em mondmero i adicionar outra molécula de mondmero i
P, Pressdo na sucgdo da bomba bar
P'  Pressdo de vapor bar
3
Q.  Vazdo volumétrica de fluido de refrigeracéo m A
3

Qs Vazéo volumétrica de alimentagéo m A

Q Vazéo volumétrica de saida do reator m%
~ . . ~ 3

Qr Vazdo volumétrica de recirculagéo m A
Re NuUmero de Reynolds -

R,  Taxade recirculagdo interna nos reatores loop -

kgmoy

R; Taxa de reacdo do componente | hm?

kgmoy

R  Taxadereag8o r do sitio tipo k hm?
S Raz&o entre a producdo do reator 1 e a producéo total (Split) -

ER Comprimento médio das seqtiéncias de mondmero i no sitio tipo k -

t Tempo s

T Temperatura do reator K
T, Temperatura do ponto de bolha K
T, Temperatura da agua de refrigeracéo; temperatura critica K

T Temperatura do fluido de refrigeracdo na alimentacéo K

T Temperatura da alimentacéo K
T, Temperatura reduzida -

u Entradas do modelo -
U Coeficiente global de trocatérmica %nz K
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v Velocidade do fluido YA
\% Volume total da mistura reacional m
Vam  Volume da fase amorfa molhada m®
V, Volume da}fase cristalina do polimero; volume da camisa do reator; o
Volume critico

V Volume da fase liquida m>
Ma  Volume deliquido nafase amorfa do polimero m°
Ve, Volume do polimero molhado (na presencga de liquido absorvido) m’
V..  Volume de polimero seco m>
Vg Volumedo reator m>

W,  Fragcdo méassicade liquido na corrente de saida do reator -
W r  Fragdo massica de liquido no reator -
We,  Fragdo massicade polimero na corrente de saida do reator -
Wp g Fragdo massica de polimero no reator -
Wi 1 Frac&o méssica do componente j na alimentagdo -
Wy Fracdo massica de titénio no catalisador -
w Matriz de sensibilidade paramétrica -

X; Fracdo molar do componente i -
" Fracdo molar de polimero terminado em mondémero i produzido por i
i sitios tipo k
X" Fracdo molar de polimero vivo terminado em mondémero i produzido i
P,

por sitios tipo k
Xp Fracdo molar de polimero produzido pelo sitio tipo k -
X, Fracdo molar de titanio ativo no catalisador

Concentragéo de veneno kgmo%ns

X

y Saidas do modelo

Y Rendimento catalitico -

z Fator de compressibilidade -
Zc Fator de compressibilidade critico -
Z

b Polidispersdo -

Letras Gregas
c Fator de inchamento (swelling factor) -
DH;  Calor dereag&o do componente %(gmol
f, Fracdo volumétrica do componente j/Fugacidade do coponente | -

fo Fracao volumétrica de polimero -
of Constante de equilibrio entre a fase amorfa e afase liquida -
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Concentracéo de momentos do polimero bulk deordem f gerados
por sitios tipo k

kgmoy
m3

nJF Concentracdo de momentos do polimero vivo com cadeia terminada kgmoy
| em mondmero i e gerados por sitios tipo k m*
m Viscosidade da mistura reaciona Paxs
m Viscosidade da fase liquida Paxs
h Razdo entre a concentracdo dos componentes da fase liquida na saida i
do reator e no reator
r M assa especifica da alimentagdo k%
r Massa especifica da fase liquida k%?
ro., M assa especifica da mistura k%
r, M assa especifica da mistura na corrente de saida do reator k%
re M assa especifica do polimero k%
g M assa especifica da mistura reacional k%ﬁ
M Massa especifica do fluido de refrigeracéo k%ﬁ
- Raz&o entre a concentracdo dos componentes da fase solida na saida i
do reator e no reator

Sobrescritos

k Tipo de sitio catalitico

n NuUmero de unidades monoméricas presentes nas cadeias

\ \apor

Subscritos

a Ativacdo de sitios

A Cocatalizador (alquil-aluminio)

B Subproduto

c Transferéncia de cadeia

d Desativacdo de sitios

e Eliminagdo de impurezas e desativacéo de donor

E Doador de elétrons (donor)

f Alimentacéo

H Hidrogénio

[ Denota grupo terminal ou indica o componente envolvido

J Denota grupo terminal ou indica o componente envolvido

L Fase liquida

m Mistura

M Monbémero

o] Saida do reator

0 Sitio ativo vago

P Propagacdo de cadeia
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r Reativacao de sitios

R Reator

P Espontanea

t Transformacao de sitios

v Fase vapor

X Impurezas




