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FERNANDES, Fabiano André Narciso. Modelagem e Simulacdo de Reatores de Leito

Fluidizado para Producdo de Polimeros. Campinas: Faculdade de Engenharia Quimica,
Universidade Estadual de Campinas, 1999. Xxx p. Tese (Mestrado)

Os processos de polimerizag8o representam um aspecto importante na industria de
processamento quimico. Atualmente, o polietileno € o polimero mais consumido em
todo o mundo, representando mais de 40% do consumo e produgo de termoplasticos
(1998).

Desde o final da década de 80, o polietileno também passou a ser produzido em
reatores de leito fluidizado via tecnologia de fase gasosa. Porém ainda existe a
necessidade de um estudo mais aprofundado desta tecnologia, em especial na area de
modelagem do reator de leito fluidizado para produgio de poliolefinas.

O objetivo principal deste trabalho € desenvolver um software que seja capaz de
predizer o comportamento hidrodindmico do reator de leito fluidizado e de caracterizar o
polimero produzido no reator, de acordo com as condigdes operacionais estabelecidas
para o reator.

Um novo modelo fenomenolégico foi desenvolvido para o reator de leito
fluidizado usado na producdo de polimeros. Este modelo é capaz de simular o
comportamento do reator de leito fluidizado, prevendo os gradientes de concentragiio e
temperatura ao longo do reator nas duas fases presentes no reator (fases bolha e emulsio);
a produgdo de polietileno e a segregacio das particulas no reator. Modelos anteriores,
encontrados na literatura, apenas previam os gradientes de concentragdo e temperatura na
fase bolha ¢ a produgfo de polimero.

Um modelo matemético para a predigio das caracteristicas fisico-quimicas do
polietileno também foi desenvolvido baseando-se no método dos momentos, que por sua
vez foi expandido para comportar a presenca de duas fases e troca de massa entre as
fases.

A associagfio dos modelos do reator de leito fluidizado ¢ o modelo de
caracterizagdo das propriedades do polietileno foi feita de forma a permitir a
caracterizagdo do polimero formado, a partir das condiges operacionais impostas ao
reator de leito fluidizado. Para realizar esta associacio, inédita em termos de literatura
cientifica, um método de solucdo numérica teve de ser elaborado.

Um modelo para o reator CSTR para produgfio do polietileno também foi
desenvolvido, permitindo o estudo das caracteristicas do polietileno formado pelas
condigSes operacionais do reator CSTR, de forma a permitir uma comparaco técnico-
econdmica entre os reatores tipo CSTR e de leito fluidizado.

PALAVRAS CHAVE: Modelagem, Simulagdo, Reator de Leito Fluidizado,
Polimerizag8o, Polietileno.




FERNANDES, Fabiano André Narciso. Modelagem e Simulagdo de Reatores de Leito

Fluidizado para Producdo de Polimeros. Campinas: Faculdade de Engenharia Quimica,
Universidade Estadual de Campinas, 1999. Xxx p. Tese (Mestrado)

Polymerization processes represent an important sector of the chemical processing
industry. Nowadays, polyethylene is, worldwide, the most consumed polymer,
representing more than 40% of all thermoplastic consumption and production (1998).

Since the end of the 80’s, polyethylene has been also produced in fluidized bed
reactors by gas phase technology. But there is, still, the necessity to deepen the study this
new technology, specially in the fluidized bed reactor modeling area.

The main goal of this thesis is to develop a software capable to predict the
hydrodynamic behavior of the fluidized bed reactor, and to characterize the polymer
produced in the reactor, according to the operational conditions set for the reactor.

A new phenomenological model was developed for the fluidized bed reactor used
in polymer production. This model is capable to simulate the fluidized bed reactor
behavior, previewing temperature and concentration gradients throughout the reactor
height in both phases present in the reactor (bubble and emulsion phases); the
polyethylene production and particle segregation in the reactor. Late models, found in
the literature, only preview temperature and concentration gradients in the bubble phase
and the polymer production.

A mathematical model for the previewing of the physicochemical characteristics
of polyethylene was also developed based on the method of moments, which has been
expanded to support the presence of two phases and mass interchange between phases.

The association of the fluidized bed reactor model and the model for polyethylene
properties characterization was done in order to permit the characterization of the
polyethylene produced from the operational conditions set for the fluidized bed reactor.
To make this association, a numerical solution method was developed.

A model for a CSTR, used for polyethylene production, was also developed,
permitting the study of the polymer characteristics produced from the operational
conditions set for the CSTR. This has allowed a tecno-economical comparison between
the CSTR and fluidized bed reactors.

KEYWORDS: Modeling, Simulation, Fluidized Bed Reactor, Polymerization,
Polyethylene.




As resinas de polietileno, que comegaram a ser produzidas comercialmente ha

mais de 50 anos, representaram um consumo mundial em torno de 38 milhdes de
toneladas em 1995, correspondendo a um faturamento ao redor de US$ 40 bilhSes. Os
polietilenos participam com 44% do consumo mundial de termoplasticos e demandam
50% da producdo mundial de eteno. Mais de 180 empresas produzem polietilenos,
significando uma capacidade mundial de produgio de cerca de 45 milhGes de
toneladas/ano. Sendo largamente usado em todo o mundo devido as suas propriedades
quimicas e fisicas versateis.

Nos ultimos anos, as industrias de polimeros vém se dedicando bastante na
determinacio de condigdes Otimas para polimerizacdo (Villermaux & Blavier, 1984). As
industrias estdo agora desenvolvendo pesquisas objetivando uma melhor compreenséo da
relacdo entre condigdes de operagio ¢ a qualidade do polimero produzido.

As propriedades fisicas de um polimerc comercial dependem da distribuicéo de
seu peso molecular, e a natureza desta distribuicio € determinada pelo tipo de reator
quimico que ¢ escolhido para a producéio do polimero (Brooks, 1985). Na literatura, ¢
normalmente classificado PEAD (polietileno de alta densidade); PEBD (polietileno de
baixa densidade) e PEBDL (polietileno de baixa densidade linear).

R CoBigla j_ cocae o Pendidade o 0
- polietileno de baixadensidade | PEBD/PEBDL 0.91020.930 g.cm”™
‘polietileno de alta densidade PEAD 0.930 2 0.970 g.cm™

A demanda do polietileno encontra-se dividida entre a maior rigidez do PEAD ¢ a
flexibilidade dos polietilenos de baixa densidade. O PEBD e o PEBDL competem entre
si, cada um apresentando vantagens especificas (por exemplo, o PEBD apresenta maior

transparéncia enquanto que ¢ PEBDL tem maior resisténcia). O PEAD, sendo rigido e




pouco fluido, presta-se a producdo de filamentos, moldagem a sopro e artigos como
engradados, caixas, estrados e tambores. O PEBD ¢ bem mais flexivel e fluido, 0 que o
torna adequado a filmes para sacos plasticos, garrafas, brinquedos ¢ revestimentos de
fios/cabos. Por sua vez, o PEBDL possibilita produzir fios e peliculas mais finas,
resistentes e reciclaveis, tendendo a substituir o PEBD tradicional.

Entre os maiores segmentos consumidores de resinas de polietileno destacam-se
os filmes e laminados, que representam praticamente a metade do consumo mundial

(figura 1.1).
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Figura 1.1. Aplicaciio das Resinas de Polietileno no Cenario Mundial

J& no Brasil, o perfil de consumo dos polietilenos é relativamente diferente do

padriio mundial apresentado em 1994, uma vez que no pais hd um maior consumo para

filmes/laminados (figura 1.2).
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Figura 1.2. Aplicactes das Resinas de Polietileno no Brasil

A capacidade instalada atual de polietilenos no Brasil € de 1,43 milhfio de ton/ano,
representando 3% da capacidade mundial. No pais existem sete produtores de
polietilenos, mas apenas OPP e Politeno, que respondem por 47% da atual capacidade
instalada, produzem os trés tipos de polietilenos. As demais empresas sdo
monoprodutoras (Triunfo / Union Carbide com o PEBD; Polialden / Polisul / Solvay com
o PEAD). Pela relagdo dos investimentos programados para o setor quimico, existem
projetos que representam aumento de 670 mil t/a na oferta de polietilenos até o ano 2000.

Pelo lado da demanda constata-se que o mercado brasileiro de polietilenos, em
1995, representou um consumo de 1,1 milh&o de toneladas, onde o PEBD participou com
46% deste total, 0 PEAD com 42% e o PEBDL com 12%. As importagSes, antes
inexpressivas, agora suprem 10% das necessidades brasileiras de polietilenos.

A figura 1.3 ilustra a evolugfio da demanda no Brasil dos polietilenos, bem como
o nivel de utilizacdo médio das plantas nos Gltimos onze anos, onde se pode constatar que
na maioria dos anos essas taxas foram bem superiores 4 média mundial, uma vez que os

produtores nacionais tiveram um bom desempenho nas exportacdes.
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A demanda brasileira de polietilenos cresceu 8.5% ao ano nos ltimos onze anos.
Por ser o PEBDL um produto relativamente novo no Brasil, considera-se que o seu
consumo significativo se iniciou na década de 90, sendo o seu crescimento médio anual
no periodo 92/95 de 23% ao ano. Quanto aos demais, 0 PEAD apresentou um aumento
médio de 13.5% ao ano entre os anos 1984-95, enquanto que o PEBD apresentou taxa de
crescimento no periodo 1984-95 da ordem de 3.8% ao ano.

Para a projecdio do mercado brasileiro até o ano 2005, espera-se um aumento
médio anual de 5.8% ao ano da demanda de polietilenos neste periocdo. No ano 2000
onde o superavit serd o mais acentunado, o setor tera de exportar mais de 20% da sua

producdo, a fim de obter um nivel de utilizagdo de 90% para suas plantas.
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Portanto, diante do exposto, cabe destacar a significativa expansdo prevista da
oferta nacional, at¢ o ano 2000, com um incremento que corresponde a 52% da atual
capacidade instalada. No tocante a oferta mundial espera-se um aumento estimado em
cerca de 27% da presente estrutura produtiva. As previsdes internacionais mais otimistas
prevéem um indice de utilizag@io de 91% para as plantas de polietilenos até o ano 2000.
Caso esse cenario nao se confirme, havera o conseqiiente acirramento da competicio no
comércio internacional dos excedentes exportaveis.

Diante deste cenério esperado para a produgdo de polietilenos, um estudo mais
aprofundado das técnicas de produgfio permitird a utilizagio de politicas operacionais
adequadas & produc8o de polietilenos que visem uma maior producfio a um menor custo,
possibilitando num futurc préximo que o produto nacional seja competitivo tanto
internamente quanto externamente.

Comercialmente, o polietileno ¢ produzido exclusivamente por processos
continuos. Em geral o de baixa densidade (PEBD) ¢ produzido na industria por
polimerizago a alta pressdo via polimerizagio de radical livre, ou por processos 4 baixa
presséo catalisados por metal de transigfo (como nos processos em fase gasosa usando

catalisador Ziegler-Natta).




A produgio de polietileno & alta pressdo € caracterizada por reagles a altas
temperaturas (150 a 300°C) e pressdes (1000 a 2000 atm). Reatores autoclaves agitados e
tubulares sio geralmente usados na industria (Kwag & Choi, 1994).

O processo de polimerizagdo em fase gasosa ¢ o mais recente processo que foi
desenvolvido e também o mais versatil, sendo caracterizada por reacdes a baixas pressdes
(25 a 35 atm) e baixas temperaturas (60 a 130°C). Entretanto, os fundamentos
envolvidos no processo de polimerizacio em fase gasosa ainda ndo foram completamente
discutidos (Xie et al., 1994).

Uma das principais vantagens da produgéo de polietileno em fase gasosa € a nédo
existéncia de solvente presente no reator e que deva ser posteriormente recuperado e
processado. Qutra vantagem € que processos em fase gasosa geralmente operam a
pressdes moderadas, o que resulta numa significante redugio nos gastos de capital da
planta e na redugfio no consumo de energia. Porém uma desvantagem deste processo € a
necessidade de um controle maior da temperatura, pois a temperatura de operagéo do
reator deve se manter acima do ponto de orvalho do reagente (para evitar condensacdo) e
abaixo do ponto de fusfo do polimero, para evitar derretimento e aglomerag¢do das
particulas, 0 que acarretaria incrustagdio e entupimento no reator € consequentemente a

parada de sua operagio.

Neste trabalho, modelos para reatores de polimerizacdo de etileno em leito
fluidizado serdo desenvolvidos, As equacdes do modelo serfo resolvidas numericamente,
a fim de levar em conta a variacio das propriedades fisicas do leito ao longo do reator.

Os resultados da simulagdo serfo comparados com resultados que mostram o
comportamento de um reator convencional de polimerizagdo. Desta forma um reator do
tipo CSTR a alta pressfio serd também modelado. Serd feito um estudo de como as
propriedades do polimero formado (distribuicdo molecular, etc.) variam e se comportam

nestes dois tipos de reatores.

A organizaciio desta tese seguird apresentando, no Capitulo 2, uma revisio

bibliografica abrangendo a teoria fundamental sobre formas de polimerizacdo € sobre os




processos industriais para produgfo de polietileno, apresentando também os novos
processos comerciais de polimerizagdo em reator de leito fluidizado € os mecanismos
cinéticos de polimerizagéo de polietileno.

O Capitulo 3 sera dedicado a uma descricio dos modelos existentes desenvolvidos
para simular reatores de leito fluidizado e finalmente sera feito algumas consideragdes
sobre o modelo simplificado de McAuley, dissertando sobre seus beneficios e problemas.

Um novo modelo fenomenolégico bifasico que relaxa com a condigéio de reator
fluidizado de mistura perfeita e considera as variagdes de concentracdo do etileno e
temperatura nas fases bolha e emulsfo, a segregacdio das particulas e produciio de
polietileno serd apresentado no Capitulo 4. A analise paramétrica do sistema e uma
discussdo sobre problemas relevantes & resolugdo matematica do sisterna também
constardio do Capitulo 4.

No capitulo 3 serd desenvolvido um modelo para caracterizagio fisico-quimica do
polietileno produzido em reator de leito fluidizado. Uma analise quantitativa e qualitativa
das influéncias individuais dos reagentes, catalisador e cocatalisador na caracterizacio do
polimero também sera realizada.

O capitulo 6 sera dedicado & associagio do modelo do reator de leito fluidizado
com o modelo de caracterizagdo do polimero, de forma que se possa ter, a partir das
condi¢Bes operacionais do reator, o comportamento do reator e as caracteristicas do
polietileno formado.

Um modelo para o reator CSTR para produgio de polietileno serd desenvolvido
no Capitulo 7, e posteriormente usado no Capitulo 8 para uma comparagio tecnico-
econdmica entre 0s dois reatores na producdo de polietileno.

Finalizando, o Capitulo 9 apresenta as conclusdes sobre o trabalho realizado e

proposta para trabalhos futuros.




2.1 Polimerizacéao

2.1.1 Formas de Polimerizagéo

Mondmeros oleofinicos e dioleofinicos podem ser polimerizados via iniciadores
anidnicos, catidnicos, de radical-livre ou de coordenacfio. Porém nem todos mondmeros
respondem bem a alguns destes tipos.

Para o caso do etileno, este pode ser polimerizado via iniciadores catibnicos, de

radical-livre ou de coordenagéo, porém ndo é polimerizado via iniciadores aniénicos.

2.1.1.1 Polimerizagéo via Radicais-Livres

A polimerizagdo via radicais-livres ¢ governada por trés etapas principais:

iniciagdo, propagacio e terminago.

e [niciagdo
Na etapa de iniciagéo temos inicialmente o agente gerador de radicais-
livres (1) se dissociando em pares de radicais-livres. Estes radicais reagem
com o mondmero quebrando a dupla ligacio.
L=2>2T
CH,=CHR + I = I-CH,-CHR-




s Propagacdo
Na etapa de propagaciio um mondmero jd “radicalizado” reage com um
outro mondmero ndo “radicalizado” dando origem ou sequéncia a cadeija
polimérica.
I-CH,-CHR- + CH,=CHR - I-CH,CHR-CH,CHR-
I-CH,CHR-CH,CHR" + CH,=CHR - I-(CH,CHR),-CH,CHR-
[(CH,CHR),;-CH,CHR: + CH,=CHR -» I-(CH,CHR),+-CH,CHR:

o Terminacdo

Etapa onde a cadeia polimérica cessa de crescer, podendo o processo
ocorrer atraves de acoplamento de radicais, desproporcionamento ou
transferéncia de cadeia.
Acoplamento de radicais

~CH,CHR" + ~CH,;CHR- = ~CH,CHR-CHRCH,~
Despropor¢ao de dois radicais

~CH,CHR" + ~CH,CHR: - ~CH;CH;3R + ~CH,=CHR
Transferéncia de cadeias

~CH;CHR: + R’SH = ~CH,CH,;R + R’S:

R’S- + CH;=CHR > R’S-CH,-CHR- (inicio de nova cadeia)

Por radical livre, o etileno pode ser polimerizado sob altas pressdes e altas ou
baixas temperaturas, e usando um catalisador de radicais livres.

O processo pode ser conduzido em polimerizagio “bulk™, por solucdo, por
suspensdo, emulsio ou precipitacio. Em todos estes casos o mondmero nio pode conter
solventes ou inibidores, caso contrario pode resultar em um longo periodo de inducfo
{que pode ser solucionado pela adigfo de iniciador em excesso).

Iniciadores mais comuns: perdxidos, hidroperdxidos, compostos azo. Em

soluges aquosas HaOx, persulfato de potdssio e perborato de sédio sfo os mais usados.
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2.1.1.2 Polimerizag&o Catibnica

A polimerizacio catiénica se deve ao fato dos ifons carbdnicos serem

intermedidrios em polimerizacdo de oleofinas catalisadas por acidos.
MX, + SH & [MX,STH'
MX, + RX’ ¢ [MX,R]E"

O iniciadores mais comuns sdo os acidos protdnicos, catalisadores de Friedel-
Craft ou radiacfo ionizante. Quanto ao acido catalisador, o mais usado é o H;SO.,
seguido pelo HCI.

A polimerizagio catibnica geralmente ¢ iniciada a baixas temperaturas para
suprimir as reagOes de terminacdio de cadeias poliméricas e para nfio tornar explosiva a
natureza da reagfo. A baixa temperatura consequentemente favorece a formacdo de
polimero com alto peso molecular.

Para alcenos, a reatividade ¢ proporcional a estabilidade dos fons carbbnicos

formados, sendo o etileno o menos estavel, e portanto menos reativo.

2.1.1.3. Polimerizag&o por Coordenagéo

A polimeriza¢io por coordenagio foi descoberta por Ziegler e Natta, praticamente
ao mesmo tempo, sendo que eles mostraram que o catalisador de coordenacio induzia a
um novo tipo de polimerizagéo.
Os catalisadores de coordenagfo sdo complexos formados pela reacio de halides
ou outros metais de transi¢do dos grupos IV-VIII e alquils de metais dos grupos I-ITL.
AlRs + MCl, =& R,AICH+ RMCl,
O mecanismo de reacdio por coordenagiio ainda nfio € plenamente conhecido,

porém se presume que o mondmero € pré-complexado com o centro do catalisador.
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Para o caso do etileno, se descobriu que este tipo de catalisador produzia um
polietileno muito linear, ao invés de polietileno com ramificacdes curtas como ocorria na

polimerizagdo por radical livre.
Desenvolvimento do Polimero

Na polimeriza¢8o por coordenagdio, o crescimento do polimero se inicia com o
mondmero se difundindo através do meio reacional e se adsorvendo na superficie da
particula primaria de catalisador (particula do catalisador ligados por forcas de van der
Waals) (Xie et al., 1994).

A propagacéo da reacdo ocorre nesta superficie. Quando o mondmero se converte
em polimero, este precipita e se acumula ao redor destas particulas primdarias de
catalisador, sendo posteriormente saturadas por monémero.

Como a polimerizagio € um processo altamente exotérmico, a temperatura dentro
da particula de polimero pode aumentar rapidamente, excedendo a temperatura de fusio.
As particulas entéio se fundem formando agregados primarios de polimeros com didmetro

variando de 0.5 a 1.0 pm (polietileno).

O polimero fnal € formado por agregados com didgmetro médio de 200 a 500 pm
(polietileno). A morfologia final do polimero depende da taxa de produgéio de polimero
pela particula de catalisador e num balango das forcas de distorgio e anelamento que

ocorrem durante o processo de propagacio.

2.1.2 Processos de Polimerizagio

2.1.2.1 Polimerizagdo Bulk ou em Massa

E o meétodo mais simples e direto de polimerizagio de mondmeros a polimeros.

Consiste basicamente em aquecer 0 mondmero, um iniciador solivel ao mondmero e em
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alguns casos wm agente de transferéncia de cadeias, em um reator (ou molde). Na
polimerizagdo bulk nenhum tipo de solvente € adicionado junto ao monémero no reator.

Tem como principais vantagens:

a. obtencéo de polimero com alto grau de pureza, uma vez que somente
mondmero, iniciador e agente de transferéncia de cadeia sfo
alimentados no reator.

b. pode-se proceder a reagdio em um molde, de forma que o objeto
formado n#o tenha que ser posteriormente usinado.

¢. aproducio de polimerc € a maior possivel.

Embora simples, véarios problemas afligem este tipo de polimerizacio,
principalmente os derivados da alta viscosidade que pode imperar dentro do reator.

Uma alimentagfo do reator consistindo de uma grande concentracio de mondmero
faz com que a viscosidade do meio aumente dificultando a difusio de mondmeros e de
cadeias polimericas pelo reator. Como tanto os passos de propagagéo e de terminacio
necessitam que mondmeros ¢ cadeias possam se movimentar através do reator para que
ocorra o encontro destas cadeias, a alta viscosidade do meio faz com que a reagfio passe a
ser controlada nfo s6 pela natureza das reagdes quimicas, mas também pela difusio de
seus componentes. A constante de terminacio diminui, aumentando a quantidade de
radicais livres presentes no meio reacional, e por consequéncia aumentando a taxa de
polimerizacg8o (efeito Trommsdorff-Norrish).

Quando a taxa de propagacdo também se torna limitada pela difusio dos
mondmeros no meio reacional, entdio a polimerizagdo ¢ nivelada em um nivel mais baixo
do que a curva de 100% de polimerizacdo. Isto ocorre quando a concentragio de
polimero no meio € muito alta (major que 50% em massa) e a temperatura do meio esta
abaixo da temperatura vitrea (T - temperatura a qual as cadeias poliméricas permanecem
basicamente iméveis). Este comportamento ¢ chamado de efeito vitreo (Rosen, 1993).

O efeito vitreo determina o fim da polimerizagfio num tempo menor do que seria
exigido para concentragdes mais baixas de mondmero alimentado. A primeira vista, a
redugdo do tempo de reagio pode ser considerada um fator positivo, porém neste caso a

reducdo do tempo de reagdo € acompanhada pela producio de cadeias de polimeros
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menores. Como o tamanho da cadeia ¢ um fator importante em termos do
estabelecimente das propriedades fisicas do polimero, um ponto 6&timo entre
concentragdo-tempo-propriedades deve ser procurado caso a caso.

Um segundo problema derivado da alta viscosidade do meio é devido a natureza
altamente exotérmica da reagdo de polimerizacdo (-10 a -25 Kcal/mol). A alta
viscosidade limita a transferéncia de calor por convecgdo e como os coeficientes de
transferéncia de calor destes polimeros sfo baixos (da ordem de 1 BTU/M.f2°F), a
remogao do calor gerado pela reagfio se torna muito dificil. Esta remocdo deficiente pode
resultar no aumento da taxa de reagfio, 0 que consequentemente aumenta ainda mais o
calor produzido e pode levar a perda do reator e do polimero produzido.

A remoc¢do do polimero formado de dentro do reator apresenta uma grande
dificuldade.

Estes problemas porém podem ser evitados ou reduzidos aplicando as seguintes
solugGes:

a. manter a taxa de reacfio baixas através de temperaturas baixas e a
concentragio de iniciadores também baixas. Porém isto pode implicar
em um maior tempo de reagfo e portanto em desvantagens econdmicas.

b. iniciar a reagfo com wma mistura de mondémero e polimero ja formado.
Esta providéncia corta em parte a geragdio de calor promovida pela
reacdo de também baixa a concentra¢io de mondmero no final da
polimerizagio. Além de ter a vantagem de reduzir o efeito de
encolhimento de volume (a densidade do polimero formado € de 20 a
30% menor do que a do mondmero) que pode ser prejudicial quando se
trata de formac&o do polimero ja no molde final.

c. conduzir a reagio em wum reator com grande superficie para
transferéncia de calor, o que possibilita uma melhora consideravel no

controle de temperatura no interior do reator.
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2.1.2.2 Polimerizagdo em Solugéo

Neste tipo de polimerizag#o além da alimentagio de mondmero, iniciador e agente
de transferéncia, um solvente, geralmente inerte, € adicionado ao reator.
Este tipo de polimerizacfo tem como vantagens:

a. reduzir a tendéncia de ocorréncia de autoaceleragfo, uma vez que nfo se
caracteriza o problema de limitag8o difusional no sistema.

b. aumentar o coeficiente de transferéncia de calor do sistema, melhorando
a remoc#o do calor gerado pela reagdo. Remogdo que pode ser feita
refluxando o solvente, através de jaquetas ou por bombeamento da
solugéo por trocadores de calor externos (sistema “pump-around™).

¢. diminuir a viscosidade do sistema

d. facilitar o design do reator, que tende a operar seguindo relacdes
cinéticas conhecidas.

Porém a utilizagdio de um solvente junto ao mondmero, traz consigo as seguintes
desvantagens:

a. uso de grandes quantidades de solventes, que podem ser tdxicos ou
inflamaveis, o que requer maior cuidado quanto a operacio, em termos
de seguranga.

b. necessidade de etapas adicionais no processo para fazer a separacio do
polimero e a recuperago do solvente.

c¢. aremogdo total do solvente contido no polimero pode ser muito dificil.
Neste caso dependendo do solvente utilizado, o polimero formado pode
ndo ser indicado para certas aplica¢des, como por exemplo, embalagens
de produtos alimenticios.

d. diminui¢do da produgdo de polimero por volume de reator.

e. o solvente pode agir como agente de transferéncia, diminuindo o peso

molecular do polimero
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2.1.2.3 Polimerizagéo por Precipitagéo

E basicamente semelhante a polimerizacio por solvente, porém neste caso o
polimero formado € insolivel no solvente e precipita, resultando em uma pasta (“slurry™)
e nfo numa solugdo homogénea.

O solvente e 0 mondmero ndo reagidos sdo removidos com dgua quente ou com
vapor e posteriormente recuperados, retornando ao reator. A lama resultante, contendo
polimero e dgua € seco, obtendo-se o polimero que poderd ser extrudado, peletizado ou

compactado.

2.1.2.4 Polimerizag@o por Suspenséo

Como ja foi mencionado anteriormente, uma das formas de se remover o calor
gerado pela reagdo de polimerizagdo é de se manter uma das dimensdes do reator
pequeno. Esta observac@io pode ser levado ao extremo quando se faz a suspensdo do
mondmero na forma de gotas de 0.01 a | mm de didmetro, em um liquido inerte e ndo-
solvente (geralmente dgua). Desta forma cada gota é considerada um reator bulk com
dimensdes tais que o problema de remog#o de calor ndo se verifica, pois o calor gerado
pela reagdio facilmente removido pelo meio inerte e pouco viscoso.

Porém o problema deste tipo de polimerizag8o reside no fato que esta suspensio é
termodinamicamente instavel e deve ser mantida sob agitagdo continua e com ajuda de
agentes de suspensio.

Dois tipos de agentes sdo usados: um coldide de protegfio e um sal inorgénico e
insoldvel no meio reacional.

O coloide de protecdo € um polimero solivel em agua e inerte ao processo de
polimerizagdo, que tem a fungdo de aumentar a viscosidade da fase dgua por conseguinte
impedir hidrodinamicamente a coalescéncia das gotas de mondmero. J4 o sal inorgénico
(ex: MgCOs) se fixa na interface dgua-gota e também evita a coalescéncia das gotas

quando estas colidem entre si.
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A agitagfio ¢ um fator critico na determinacfo do tamanho do preduto formado,
pois a falta ou enfraquecimento da agitagio favorece a coalescéncia das gotas e &
agiomerag@o do polimero em grandes blocos, que podem chegar a impedir o
funcionamento do reator.

Em suma as vantagens deste tipo de polimerizac8o sfo:

a. facilidade do controle e remogdo do calor gerado pela reagéo

b. obtengdo do polimero numa forma de facil manuseio

E tem como principais desvantagens:

a. baixa produgfo por volume de reator

b. a pureza do polimero € comprometida pela presenca de resquicios dos
agentes de suspensio absorvidos na superficie do polimero.

c. impossibilidade de operacdo do reator numa forma continua, devido 2
possibilidade de ocorrer a aglomeragdo do polimero, o que

comprometeria todo o reator e o processo na sequéncia.

2.1.2.5 Polimerizagdo por Emuisédo

-~

O sistema consiste de agua, surfactante (1-3 %) e um agente gerador de radicais
livres (soluvel em 4gua).

Nesta concentragdo o surfactante tende a formar micelas com a parte hidrofébica
voltada para o interior ¢ a parte hidrofilica para o exterior. Quando o mondmero é
adicionado a este sistema, ele se difunde em diregfo ao interior da micela, que contém a
parte orgénica. A polimerizagio portanto ocorre dentro das micelas e ndo nas gotas de
mondmero Por se formar dentro das micelas, as particulas de polimeros formadas terfio
aproximadamente de 107 a 10" mm de didmetro.

O crescimento de polimero dentro da micela é constante, pois o grupo micelar
mantém a concentragdo de mondmero dentro dele, atraindo mondmeros que estdo se
difundindo pela 4gua. O crescimento s6 termina quando um segundo agente gerador de

radicais livres adentra a micela. O término se dé pois a taxa de terminagfo do polimero ¢
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maior do que a taxa de propagago, ¢ portanto um segundo agente gerador provoca o
término quase imediato da cadeia polimérica.

A vantagem desta forma de polimerizagdo sobre o método “bulk” é que o
polimero formado € maior no tamanho de cadeia formada. E a vantagem sobre a
polimerizagd0 em suspensdo € que a micela é termodinamicamente estivel e nfio se

destréi mesmo quando a agitagfo cessa.

2.1.2.6 Polimerizagdo em Fase Gasosa

A caracteristica da polimerizagdo em fase gasosa é que o sistema nio tem o
envolvimento de nenhuma fase liquida na zona de polimerizacio. A polimerizacdo
ocorre na interface entre o catalisador sélido e a matriz polimérica que é embebida com
mondmero durante a polimerizagéo.

A fase gasosa tem importdncia fundamental no processo sendo responsavel pelo
suprimento de mondmeros, agitagio das particulas de polimeros e remocéio do calor de
reacgdo.

Maiores detalhe sobre o processo de polimerizagio em fase gasosa serdio vistos no

transcorrer da tese.

2.1.2.7 Comparagédo entre os Processo de Polimerizacéo

A tabela 2.1 mostra um resumo comparativo entre os diversos tipos de processos
de polimerizagdo do etileno, mostrando dados de condigdes operacionais e tipos de

polietilenos produzidos
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Tabela 2.1. Processos de Polimerizagfo do Etileno e Condigdes Operacionais do Reator

0 Bulk
ta Pressio
Tubular ou Autoclave Autoclave
1200-1300 600-800 100

130-135 200-300 140-200
Radical livre Coordenacio Coordenagio

Fase do Mondmero Fase do Mondmero Solvente
0.916-0.930 0.910-0.955 0.910-0.970

0.10-100 0.80-100 0,50-103

CSTR Leito Fluidizado
30-35 15.35
85-110 70-115
Coordenaciio Coordenago
Sélido Sélido
0.930-0.970 0.910-0.970
0.01-80 0.01-200

2.1.3 Processos Comerciais em Fase Gasosa

2.1.3.1 Processo UNIPOL - Union Carbide

O reator usado no processo UNIPOL consiste de uma zona de reacfio e uma zona
de desacoplamento (figura 2.1) (Miller, 1997).

O mondmero na fase gasosa ¢ alimentado pelo fundo do reator e flui na forma de
bolhas em diregdo & zona de desacoplamento. O gas ndo consumido pela rea¢fio passa
pela zona de desacoplamento, onde as particulas que foram carregadas pelo gas caem de
volta para o leito. As particulas que continuam sendo carregadas s3o eliminadas em um
ciclone ¢ em um filtro, o que ¢é necessario para que as particulas poliméricas ndo
incrustem na superficie do trocador de calor e nas pas do compressor que seguem o no

processo de reciclo do gas ndo reagido.
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Alimentacdo
de Catdalisador

; Trocador
v _j de Calor |

" Produto
: -

P

Alimentacdo
de Gas

Compressor

Figura 2.1. Esquema do Sistema UNIPOL

O calor de reacdo ¢ removido por um trocador de calor antes do gis ser

recomprimido e reciclado de volta para o reator.

Qutras caracteristicas:

o razdo altura/didmetro da zona de reagfio: 6 a 7.5 vezes

o raz30 altura/didmetro da zona de desaclopamento: 0.5a 1 vez

¢ velocidade de escoamento: 2 a 6 vezes a velocidade de minima fluidizacio
e alimentacdo de catalisador na mesma razio de seu consumo

s reposicdo de gas na mesma razio de seu consumo

¢ posicdo de alimentacio do catalisador: % a % da altura do leito

e perda de carga ao longo do reator: 1 psig

Caracteristicas de Operagéo
s temperatura - producdo de PEBDL: menor que 90°C
s temperatura - producio de PEAD: entre 90 a 110°C
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Polimero Produzido
» Densidade: 0.91 2 0.97 g/em® (toda faixa de producdo)
o Indice de Fluidez: 0.1 a 100 g/cm’ (toda faixa de produgfo)

2.1.3.2 Processo UNIPOL Modificado

A modificacdo do processo UNIPOL se fez necessaria para evitar a formacdo de
aglomerados de polimero na zona de desaclopamento, aglomerados estes que podem se
desgrudar da parede e voltar para o reator, causando o entupimento das vias de entrada e
saida do reator o que acarretaria na parada do reator (Brown et al., 1981).

Nesta modificagdo, o ciclone, filtro e trocador de calor externo foram retirados. A
temperatura do reator ¢ mantida constante regulando-se o fluxo de refrigerante de um

trocador de calor interno ao reator (figura 2.2).

Y

Catdlisador
Gds Inerte Trocador
ce Caior
] Inferno
Refrigerante
Produto

o

Alimenfcgéor
de Gds

Compressor

Figura 2.2. Esquema do Sistema UNIPOL Modificado
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As vantagens apresentadas por este processo s3o:
a eliminagfio da formacdo de aglomerados nas paredes da zona de desaclopamento
b aaltura do leito pode ser variada, permitindo uma maior taxa de produgéo
¢. atrocade calor € independente do fluxo méssico de gés.
d a pressdo de operaglo pode ser diminuida, pois nfo ha grande perda de carga do gas
no trocador
e. 0 trocador de calor interno age como chicanas que impedem a migra¢io das bolhas

para ¢ centro do reator.

Mas embora haja todos estes beneficios, ndo ha nenhum artigo publicado sobre a
aplicacdo e performance deste tipo de reator.

O polimero produzido por este tipo de reator abrange toda a faixa possivel (0.910
2 0.970 g/cm’ - densidade e 0.1 a 100 - indice de fluidez).

2.1.3.3 Processo BP Chemical - British Petroleum Chemical

A principal diferenca entre o processo da BP e o UNIPOL € que o processo
patenteado pela BP contém um reator de pré-polimerizacio antes do reator de leito
fluidizado, ou seja ele trabalha com um reator CSTR e um de leito fluidizado ligados em

série (figura 2.3) (Chinh & Dumain, 1990).
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Alimeniag&o
de Catalisador

‘I’

Alimentacao
de Gas

] F’réj— Trocador
Polimerizador de Cdlor
. Produts
=
Compressor

Figura 2.3. Esquema do Sistema BP Chemical

O reator de pré-polimerizacéo ¢ utilizado na fase inicial de polimerizagdo, quando
o risco de formac3o de pontos quentes € maior. Além disto, o uso deste reator faz com
que haja menores flutuacdes na alimentacio de catalisador e mondmero e
consequentemente a temperatura do reator € mais ficil de controlar, o que no final ird
resultar num metlhor controle do tamanho do polimero formado e no controle da atividade
do catalisador dentro do leito fluidizado.

O reator de pré-polimerizacéo pode ser operado como um CSTR em fase gasosa
com temperatura operacional variando de 40 a 115°C, ou como um CSTR em fase liquida
em que o pré-polimero ¢ formado em uma solugo liquida de hidrocarbonetos.

Uma vez formado o pré-polimero, este ¢ alimentado no reator de leito fluidizado
via uma unidade dosadora localizada na base do CSTR.

A operag@o do leito fluidizado € feito de igual forma ao processo UNIPOL.




2.1.3.4 Processo BASF

O processo BASF € um pouco diferentes dos processos UNIPOL e BP, pois o
reator de polimerizagdo ¢ dotado de wm agitador e é operado a uma maior temperatura e
pressdo se comparado aos outros dois processos. O polimero formado € retirado através

de um ciclone no topo do reator (figura 2.4) (Trieschmann et al, 1977).

Ciclonea

Prodiuto Cendensador

Catalisador

Alimentacdo

de Gés
Reciclo
de Gas

Figura 2.4. Esquema do Sistema BASF

O gas ndo reagido ¢ um agente de transferéncia de calor (ciclohexano) sio
retirados no topo do reator, condensados e posteriormente reciclados para o reator. A
temperatura do reator € controlada regulando a taxa de alimentagdo de mondmero e
agente de transferéncia de calor ligliefeitos na base do reator. Ao entrar no reator o
mondmero € 0 agente se vaporizam, mas sobem para o topo de reator numa velocidade
menor do que 0 mondmero alimentado jA na forma gasosa, de forma a equilibrar a

temperatura do reator.

O processo BASF ¢ usado somente para a producio de PEAD.




2.1.3.5 Comparagéo entre os Processo de Producéo de Polietileno em Fase

Gasosa
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A tabela 2.2 mostra um resumo comparativo entre os trés principais processos de

produgo de polietileno em fase gasosa, levantando dados sobre o tipo de reator,

condigdes operacionais e do espectro do polietileno produzido.

Tabela 2.2 Processos de Polimerizacio do Etileno em Fase Gasosa

Leito Fluidizado Leito Fluidizado Reator Agitado
E Reator Agitado
20-30 15-25 35
75-110 70-115 160-110
Ti, V, CrCO; Ti, CrCO; CrCo,
30-250 50 -
1-buteno 1-buteno 1-buteno
1-hexeno 1-hexeno
Hidrogénio Hidrogénio Hidrogénio
0.910-0.970 0.916-0.960 -
L i 4-30 6-20 -
' Diametro Polimero [pm] 500-1300 300-1200 -

2.2. Reator de Leijto Fluidizado

Os modelos existentes para simulagfo do reator de leito fluidizado para produgéo

de polietileno serfio apresentados e discutidos no Capitulo 3.

2.3. Reator de Mistura Perfeita (CSTR)

Dentre os tipos de processos usados na produgéio de polietileno estio os processos

a alta pressdo. A técnica requer uma carga de etileno puro (99%) e pressées de operacio

entre 1000 a 3000 atm.

Industrialmente, dois designs de reatores sdo usados: o reator tubular e o reator

CSTR (reator tipo tanque agitado continuo). O tanque do reator CSTR ¢ geralmente um




25

autoclave com altura maior que o difdmetro. A reacfo do polietileno requer um grande
fornecimento de energia por um unidade de volume do reator para manter boas condi¢des
de mistura no reator.

A temperatura de polimerizagio varia entre 150°C a 300°C dependendo
basicamente do grau de polietileno desejado. Temperaturas acima de 300°C sdo evitadas
por causa da possivel decomposi¢do do polietileno acima desta temperatura.

O etileno € alimentado junto com a fonte de radicais (azocomposto ou perdxido
orginico) que se decompdem e gera os radicais livres que iniciam a reagdo de
polimeriza¢do.

O custo do 1niciador é um fator importante no custo de produgio do polietileno, e
consequentemente a dependéncia da quantidade de iniciador consumido na reagdo é de
grande importdncia econdmica na produgdo de polietileno. A produtividade do iniciador
ndo ¢ uma simples funcio da temperatura, mas também ¢é fortemente influenciado pelas
condigdes do processo, como o grau de mistura do reator, pressao e vazdo de alimentagéo
(van der Molen & Koenen, 1981). O consumo de iniciador por unidade de polimero
produzido ndo € uma fun¢fo monotdnica da temperatura operacional e apresenta um
ponto de minimo dependendo do tipo de iniciador.

Um esquema simplificado de um reator de polimerizagdo de mistura perfeita pode
ser visto na figura 2.5

Catolisodor Hidrogénio

Etiteno Solvente

Polimero

Figura 2.5. Esquema Simplificado de um Reator CSTR
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As hipdteses que serfio consideradas neste trabalho serdo as mesmas que as de um
reator CSTR tipico, assumindo, portanto, 0 comportamento de mistura perfeita. A
estrutura das equacfes do modelo que serfio usadas corresponderdo as de um reator de
mistura perfeita tipico acoplando-se a estas a cinética de reagfo de polimerizaciio de

etileno.

2.4 Cinéfica de Polimerizacao do Polietileno

2.4.1 Modelo de Choy & Ray (1985) e de McAuley et al. (1994)

Choy & Ray (1985) e McAuley et al. (1994) propuseram uma cinética de 1* ordem

guanto ao mondmero e ao catalisador.

Rp ;KP'Ce'Xcaz°ps"’4'H'(1“5)-(1_Emf)'MW [El.}]

Este modelo cinético proposto assume que néo hé desativagio do catalisador e que
Kp segue a lei de Arrhenius.

Segundo Floyd et al (1986 a,b; 1987) a taxa de difusfio do mondmero no polimero
¢ dentro do polimero ¢ muito maior do que a taxa de reagiio e portanto o etileno
dissolvido no polimero estd em equilibrio com a fase emulsfio. A lei de Henry se aplica a
solubilidade do etileno no polimero nas condicdes de operacdo do reator [Hutchinson &
Ray (1990}].

Os parametros cinéticos se encontram na tabela 2.3.

Tabela 2.3 Parimetros Cinéticos

o 4,1610°cm gea S
37260 J.mol™
AH - 3829 J.¢"!

*Fonte: Choi & Ray 1985 ¢ McAuley ot al. 1094




27

2.4.2 Modelo de Feucht et al. (1985)

A cinética proposta por Feucht et al. se baseia na polimerizacfo por radicais livres

e considera o seguinte mecanismo de reacio:

¢ decomposi¢do do iniciador e formacdo de radicais livres 7 —452R*

e iniciagfo pela reaciio do mondmero A com o RL R*+A4—X R

e propagagio da cadeia polimérica Ri+A—2 R

e terminacdo por desproporcionamento R, +R, —5 P 4+ B,
e terminaco por combinacdo R, +R; 7N P

e transferéncia de cadeia para 0 mondmero R+ A~y p 1R,
s transferéncia de cadeia para um polimero formado R, + P, 22, P +R,
s ftransferéncia intermolecular R. %% \ R

g 7

Os pardmetros cinéticos usados no modelo estdo relacionados na tabela 2.4,

Tabela 2.4. Paridmetros Cinéticos

decomposicio do miciador ky 7,0.10" (s 1214
propagagio k,  4,8.10° (m*/mol.s) 37,0
terminacdo via ke  9,7.10° (m*/mol.s) 3,0
desproporcionamento

terminacio via combinagio ke 9,7.10° (m*/mol.s) 3,0
transferéncia de cadeia para ks 1,7.10° (m*/mol.s) 19,5
polimero

transferéncia de cadeia Kirs 4,6.10° s 27,5

tramolecul

Tniciador: tri-butil
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N#Zo hi valores para ki, pois, embora importante em muitas reacdes de
polimerizac#o, na polimerizagfo do etileno a transferéncia de cadeia para 0 mondmero €
desprezivel.

Este tipo de cinética devera ser aplicada ao modelo no decorrer do projeto de

forma a poder estimar a qualidade do polimero formado em reatores CSTR.

2.4.3 NModelo de McAuley et al. (1990)

A cinética proposta por McAuley et al. se baseia na polimerizacgfo via catalisador

Ziegler-Natta ¢ considera o seguinte mecanismo de reagfo:

decomposicéo do iniciador e formagdo

de radicais livres R*—L 4R,

e iniciagdo pela reacio do mondmero A comoRL R, + 4, —~ SR ()

¢ propagacdo da cadeia polimérica R()+ A, — 25 SR (r+1)

e terminacdo por desproporcionamento R, +R, SN P, +P,

o transferéncia de cadeia para o mondmero R (ry+ A, TE L P(r)+ R, (1)
¢ transferéncia para hidrogénio R(ry+Hy, — 5 P(ry+ H*

H*+4, —2 5 R(D)

H*+X 25 R (1)

s transferéncia para o catalisador R (r)+ X ¥, p LD+ P(r)
 transferéncia espontinea R —Ls p(ry+ H*
o desativacio R, (r—25 P(ry+ R,

H* 2 5 R




» reacgdo de envenenamento R(N+I1—L 5 R, +P(r)

Os pardmetros cinéticos usados no modelo estdo relacionados na tabela 2.5.

H*+I—~@———>RD;H

R+I—2 >R,

Tabela 2.5. Pardmetros Cinéticos
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formac8o [s 1]
iniciagdo [L.mol™.s]

propagagio [L.mol™.s™]

transferéncia [L.mol™.s]

deativacdo [s"]
[L.mol” 5]
desorgio de impurezas [s'l]

0.14 0.14
1 1
0.1 0.1
20 20
85 &5
2 15
64 64
1.5 6.2
0.0021 0.0021
0.006 0.11
0.0021 0.001
0.006 0.11
0.088 037
0.088 0.37
0.024 0.12
0.048 0.24
0.0001 0.0001
0.0001 0.0001
(.0001 0.0001
2000 2000
0.0003 0.0003

Nido ha valores para kg pois, embora importante em muitas reacbes de

polimerizagéio, na polimerizag&o do etileno a transferéncia de cadeia para o mondmero é

desprezivel.
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Este tipo de cinética devera ser aplicada ao modelo no decorrer do projeto de
forma a poder estimar a qualidade do polimero formado em reatores fluidizado em fase

gasosa.

2.5 Propriedades Fisicas e Mecéanicas do Polietileno

Estas propriedades dependem da densidade, transparéncia, peso molecular,
distribui¢dio molecular, composicio quimica do polimero e por algumas outras
caracteristicas.  Estas varidveis sfo controladas pelas condigbes de polimerizacio e
geralmente nfo sdo mutuamente independentes.

Uma das varidveis mais importantes, ¢ que afeta todas as propriedades fisicas € a
microestrutura das ramifica¢es do polimero.

A linearidade do ramo principal contribui para uma melhoria nas propriedades de
tens@io, enquanto que grandes ramificacbes aumentam a robustez do material. A
combinagio destas duas em resinas PEADL (polietileno linear de baixa densidade linear)
geram propriedades que sfio geralmente superiores as PEAD convencionais.

Comercialmente as resinas s@o classificadas em termos de sua densidade, peso
molecular (através do indice de fluidez) e distribui¢io molecular.

A densidade do polietileno depende do nimero de ramificagdes, comprimento das
ramifica¢des, freqiiéncia de distribuicio das ramificagBes e distribuicdo da composicio
quimica, do peso molecular ¢ da distribuigdo molecular. Por regra geral a densidade
diminui com o aumento do ntimero de ramificaces e com 0 aumento do peso molecular,
devido a inibi¢o da cristalizacio do polimero provocado pelas cadeias mais longas.

O efeito do peso molecular e da distribuicio molecular nas propriedades
mecanicas dos polimeros € muito complexo. A dureza e rigidez do polietileno diminui
com o aumento do peso molecular até 10° g/mol. A partir deste ponto a dureza ¢
independente do peso molecular, 0 que se deve ao fato que a dureza é funcfo da
cristalinidade do polimero que por sua vez é fungfio do peso molecular. Como a
cristalinidade diminui com o aumento do peso molecular, entdo a dureza também

diminui.
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A principais propriedades fisicas e mecénicas do polietileno em funcio da

densidade e do peso molecular (e indice de fluidez) podem ser resumidas nas figuras 2.7 e
2.8.

X

Durezo

Resishéncia ao Calor
Resisténcio a TensGo
Rasisténcic o Permeccto
Resisténcio o Ressecamenio

. Resisténcio q
= Mudaneos Ternporais

Propriedades

Resisténcic o impacio
Resisténcia o Guebra
Transparéncia
Flexibiidode

020 Densidade o7
{g/mL)

Figura 2.7 Rela¢des Entre as Propriedades de Polimero e a Densidade da Resina

(Foster, 1991)

P

Fiidez
Prop Sticas
Resisténcio a Distorg &o

Resisténcia a
* pudancas Temporais

Redisténcia oo Deretimenta
Resisténcia a impacto
Resisténcia a Quebr
Resisténcia o Tersdo
Eniongamento

Plasticiclede

Qrientagdo

"

010 Melt Index 100
R :Peso Molecular:

Propriedades

Figura 2.8 Relacoes entre as Propriedades do Polimero e o Peso Molecular (Foster,
1991)




3.1. Modelo de Choi & Ray (1985)

Um dos primeiros artigos que apresentam o comportamento, cinética e
modelagem de um reator de polimerizag8o em leito fluidizado € o de Choi & Ray (1985).
O esquema do reator € igual ao apresentado na figura 2.1. O leito fluidizado pode ser
visto de forma mais detalhada na figura 3.1. A entrada de catalisador ¢ mondmero ¢
constante, e a retirada de produto é feita de forma que a altura do leito seja mantida

constante.

O modelo proposto assume as seguintes consideragdes:
e presenca de duas fases: bolha e emulséo
e areaclo ocorre s6 na fase emulsio
s afase emulsdo esta nas condigdes de minima fluidizagio
e 0 gids em excesso passa como bolha para manter o leito nas condicdes de minima
fluidizagdo
¢ a fase bolha estd em estado quasi-estacionario

e as bolhas sdo esféricas e de tamanho uniforme, mas nfio hd um tamanho maximo para

a bolha

s avelocidade de ascensdo das bolhas € constante e segue em “plug-flow”

e o coeficiente de troca térmica e massica botha-emulso tem um valor médio ao longo
do reator

e 2 fase emulsdo € perfeitamente homogénea

e a distribui¢o das bolhas ¢ uniforme (foi observado experimentalmente por
Glicksmann et al [1987] para um sistema similar {particula de tamanho grande e

bolhas pequenas em relagéo ao didmetro do reator])
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e ndo ha gradiente radial de concentracdo e temperatura (devido a perfeita
homogeneizacio)

» ndo ha resisténcla a transferéncia de massa ¢ de calor entre gas-sélido na fase emulsio
(s6 valido para particulas pequenas de catalisador ndo muito ativo)

e as particulas de polimero tem um tamanho médio

e nio ha aglomeracfo entre as particulas do polimero

——— G4 NG
T Reagido

4 o
Alimentagdo cm E/bz\b
de Ccfalzscdgr - e i,w_/ Reator
| Cm woe 41W

Particula
Polimero-Catal |scdor

& 6o
o, Co
:

Alimentacdo ——
de Gas Recicio

Produio - G

Figura 3.1. Ilustrac¢io Esquemitica do modelo de reator em fase gasosa

Modelo para Fase Bolha - Balango de Massa e de Energia

dC ohder: i
_i:"f"-(ce"cb) e
az U, [E3.1] ¢,
T, u TE . 'tf:mpjér.amr.a‘t inédxa éa fase; e
b " -(Tb -7, ) Uy velocxdade da bﬁiba _




Modelo para a Fase Emulsdo - Balango de Massa e de Energia

As equagbes propostas sdo algébricas devido a ndo existéncia de mudanca ao
longo do reator e ao fato da perfeita homogeneizagfo. No modelo de Choi & Ray (1985)
estas equacdes sdo diferenciais, pois assumem a variagdo no tempo (modelo dinamico),

porém ao se retirar a relagfio com o tempo as equagio tornam-se como mostradas abaixo.

0.C Rp 8.K,.(C,-c.)
— (co-c.)- 72 My Vet (=0)50y e

oncent (;gom: al de:etileno

1° termo - fluxo de etileno que entra e sai do reator
2° termo - etileno que sai com o produto : ;
3° termo - etilenc censumido na reagio 5 frach g Eb'éihas :
4° termo - transferéncia de massa bolha-emulsgo AR R g

‘nofeito

U, A(1=8).Epy . Cpg - Co(Ty = T,) + Hyy ¥y (Ty = T,) + Rp [~AH]

[E3.4]
- Q[(I ~ &gy ) Ps-Cps + &y .cpg.Ce].(Te ~=Tor )—:rr.D.H.U},.(Te -T,)=0
1° termo - entalpia que entra e sai do reator
2° termo - entalpia via convecgdo e condugio
entre fases boltha-emulsio
3,4° termo - calor gerado pela reacéo
5° termo - calor perdido para a vizinhanga via
parede do reator

sonder . .

Correlagdes Utilizadas [unidades: CGS]

¢ volume da fase emulséo

V,=AH(1-8 [E3.5]
s volume da fase bolha

V,=A4.HSE [E3.6]
» velocidade superficial nas condi¢des de minima fluidizacio

1,75 150.(1-¢,,)
" Red + L Re,-Ar=0 [Kunii & Levenspiel (1969)]  [E3.7]
gmf Emf
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5
Re,, = (29,52 +0,0357. Ar) ~29.5 [Kunii & Levenspiel (1969)]  [E3.8]

d?p.\es~p)g
Ar =—= g£; g) [Kunii & Levenspiel (1969)]  [E3.9]
g

o velocidade do gas da emulsfo

Ups

U, = m [Bukur et al. (1974)] [E3.10]
¢ velocidade de ascensdo da bolha

Uy =Upy ~Upyp +0.711g.d; [Davidson & Harrison (1963)} [E3.11]

e fracdo relativa da fase bolha

UG _Umf
Uy

S= [Kunii & Levenspiel (1969)] [E3.12]

e coeficiente de transferéncia de massa bolha-emulsio

_i_m.i( L, ] [£3.13]
Km db Kéc Kce
Umf D 0,3
K, =45 2, +104. d;’s [E3.14]
& 0.U, >
K, =6,78. T [Kunii & Levenspiel (1969)] [E3.15]
5

¢ coeficiente de transferéncia de calor bolha-emulsdo

1 6 1 1
H_m= db [Hbc " Hce) [E3.16]
0,5
U -Po-C (k s ’
H,, ;4,5---5-dg—"’5¢+1o,4. imf«g—"*"’—l [E3.17]
B \oody J
0,5
. 0,5 Emf'Ub
H, =6,78.(pg.cpg.kg) 1= [Kunii & Levenspiel (1969)] [E3.18]
[

e porosidade do leito nas condi¢bes de minima fluidizacfo

0.021
- 1 2,
&y = 0,586, 072 o .{pg} [Broadhurst & Becker (19753 [E3.19]




36

o didmetro da bolha

dy = dy = (dym — iy, )- g 032D [E3.20]
04

d, = o,ssz.[A(Uo Uy )] [E3.21]

iy = 000376.(Us ~ U,y )2 [Mori & Wen (1975)] [E3.22]

Condigdes Operacionais

- 0,000116 P
0,029 g/em’
210,95 glom®
2,37 gfemd®

- 1,906 I/g K
+ 1,50.10" em®/g b
37620 J/mol
3829 J/g
. 7,6.107 callem.s. K
© 0,115
S5
i 26 omfs
180 cm/s

0,029 mol/L
. 330K

- 340K

- 300K
0,38

0,05 ¢cm
30 cm
600 cm

i 250 em
G 30h

150 g/h
154 cm/s

3.2. Modelo de McAuley et al. (1994)

McAuley et al. (1994) por sua vez propds uma modelagem do reator de leito
fluidizado para a producfio de polietileno derivada do modelo proposto por Choi & Ray
(1985), porém referencia somente ao estado estacionario. Neste modelo é proposto que
hd um tamanho méximo para a bolha, e também ¢ feito uma revisdo dos mecanismos de
troca térmica e massica bolha-emulsio que tinham sido proposto por Choi & Ray (1985),
sendo que o trabalho busca verificar a importancia de se considerar a resisténcia térmica e
de transferéncia de massa entre as fases bolha-emulsio.

O modelo proposto assume todas as considerages feitas por Choi & Ray (1985),

mais as seguintes:
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e as bolhas crescem até atingir 0 tamanho méximo para a bolha, o que ¢ atingido logo
no inicio do leito, e portanto o tamanho das bolhas é considerado constante ao longo

do reator.

e afase gas é composta apenas de etileno

Modelo para Fase Bolha - Balanco de Massa e de Energia (Etileno)

McAuley et al. (1994) assume que como uma bolha nfo interfere nas outras, e
portanto wmna bolha pode ser usada para inferir o comportamento de toda a fase bolha. No
modelo se considera que a transferéncia de massa entre bolha-emulsZo se da via difusfo,
e a transferéncia de energia ocorre devido ao gradiente de temperatura entre as fases
bolha-emulséo e através do gés difundido. Esta modelagem ¢ idéntica & proposta por

Choi & Ray (1985).

i, K, .
dz U, ‘(Ce Cb) [E3.23]
dr, H,

&= U,.C,.c, (5-7)

- [B3.24] 5,7 - Vemc_ ade ﬁébeiha

Modelo para a Fase EmulsGo - Balanco de Massa e de Energia (Etileno)

As equagbes propostas sdo algébricas devido a nfo existéncia de mudanca ao
longo do reator ¢ ao fato da perfeita homogeneizacio. Com relagfio ao modelo de Choi &
Ray (1985) temos que o balanco de massa € idéntico, mas o balango de energia sofre

certas modificagOes ¢ agora também considera a entalpia devido a difusdo do gés entre

bolha-emuisdo

= onder

—E(C’O - Ce)— 0C _ R + 2 K '(Cb ¢.) =0 Co o cﬁﬁcenmgéo imicial de eniem:

H Ve o My Vegy (1“5)"%! CHalradoleito o

Q7 vazdo; retirada de p&?aeﬁslem}
. . [E3.25] R, = taxadereacto

1° termo - fluxo de etileno que entra e sai do reator Vo' volume da fase emulsio
2° termo - etileno que sai comn o produto i 8@;.:' 2 porosi idiade dé min fisidizacdo
3° termo ~ etileno consumido na reagio EYSER fragio velum étrica das be%has

4] a 3 - -
4° termo - transferéncia de massa botha-emulsdo -~ noleito
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U, . A.(1=8).8.p5.Co(Ty = T,) #+ Cpg. Ky (Cp = C)Vy(Ty = 1)+ Hy Vy (T, = T,) +
+ Rp [~AH —(Cps = Cpp ) (Ty = Ty - . D.HU, (T, ~ T,) = 0

[E3.26]

1° termo - entalpia que entra e sai do reator

2° termo - entalpia de difusfo do gés entre bolha-
emulséo

3° termo - entalpia via convecglio e condugio entre
fases bolka-emulséo

4° termo - calor gerado pela reagfo

5° termo - ¢calor perdido para a vizinhanca via
parede do reator

Modelo para o Polietileno - Balango de Massa (S6lido)
RP+Qca1“”Qo(1“£mf).ps=0 T

1? termo - polietileno produzido
2° termo - catalisador alimentado
3° termo - saida de polictileno

Modelo para o Catalisador - Balango de Massa

1° termo - catalisador alimentado
2° termo - catalisador que sat junto ao
pelietileno

Modelo Cinético

RP = KP°Ce'Xca:'ps-A- H’(l”a}-(lmé—mf ) MW {E3.29]

Tamanho Maximo das Bolhas
2.U% onde: - 5 i
[E330]

dbmo.x = . !
-.dlametre dy {Davzdson amseﬁ §95”]
ou'2,7.d, [Grace et al-1986a] -




Correlagdes Utilizadas [unidades: CGS]

Estéo listadas aqui as correlacdes que se diferem do modelo proposto por Choi &
Ray (1985).

e coeficiente de transferéncia de massa bolha-emulsio

—}émz Ki +K1 [Kunii & Levenspiel (1969)] [E3.31]
n be e
U., 2% 0,5
K, =45 g +5,85. ( FES J [Kunii & Levenspiel (1969)] [E3.32]
b b
0.0,
K, =678 -—-d—3m~ [Kunii & Levenspiel (1969)] [E3.33]
5

e coeficiente de transferéncia de calor bolha-emulsio

U, .p,.c “k.p.c
H =H, = 4,5—4“%“5—-@—5,85. —g-————%fﬁ-—ﬂg—
d, dy

[Kunii & Levenspiel (1969)] [E3.34]

Condigbes Operacionais

0,000115P ;:-Cct;c ahmentag;’io deetileno - 0,00085 molom’
0,024 g/om’ ; nentag - 316K
sde 0,95 g/em’ 203K
._fienszdaée do ca{ahsador 2,37 glem® _ i@ 273,15K
capcalorificado sélido. 4,004 J/gK ';.%,- e e 0
Kpo ' o 4,16.10° emYges digmetro da parmuia 0,05 cm
_Energ;a de Anvacéﬂ L 37260 J/mol - digmetro-da botha 15 cm
AR e oo -3829 /g ‘altura dcreat_er : 1097 cm
=epr__es_s§_0; Cewronie s 20,42 atm digmetrodoreator - 396cm
T oo 34 8 omfs - didmetro dabolha L 15 cm

Obs: a eyt para o polietileno pode variar de 0,46 a 0,65 [Wagner et al., 1985]
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Estudos Paramétricos

Os estudos paramétricos conduzidos por McAuley et al., testaram a influéncia da
velocidade superficial do gas (de 3 a 6 vezes a velocidade de minima fluidizagfio Uyy) e
também a influéncia do tamanho da bolha.

Os testes com a velocidade superficial do gas apontaram que um aumento da
velocidade implica num menor tempo de residéncia do gas no reator, fazendo com que a
taxa de reagdo diminua, baixando também a temperatura de emulsio e consequentemente
a conversdo por passe (para uma dada quantidade de catalisador alimentada). Porém se a
velocidade superficial é diminuida, a temperatura de emulsfio tende a aumentar, uma vez
que a troca de calor € menos efetiva, o que aumenta a probabilidade de derretimento das
particulas de polietileno que por sua vez pode provocar a formacdo de aglomerados de
particulas e por fim a paralisago do reator. Como concluséio temos que a velocidade
superficial do gas € vital para retirar o calor gerado pela reacgfio.

Por sua vez, a diminui¢do do tamanho da bolha reduz a éarea interfacial bolha-
emulsdo, diminuindo também a resisténcia & transferéncia de massa e calor, o que
provoca um menor gradiente de temperatura e concentracio entre fases bolha e emulséo.
Além disto, a diminuicdo no didmetro das bolhas, reduz a velocidade das bolhas, aumenta
o numero de bolhas e consequentemente a fragdo de bolhas (8) no reator, reduzindo o
volume da fase emulsio o que toma menor o tempo de residéncia do polimero e do
catalisador dentro do reator e portanto a taxa de reagdo ¢ menor ¢ menor também fica a

conversdo por passe € a temperatura de emulso.

3.3. Modelo Simplificado de McAuley et al. (1994)

O modelo desenvolvido por McAuley et al. (1994) pode ser simplificado no caso
limite em que as bolhas sfo pequenas ou que as taxas de fransferéncia de massa e energia
entre as duas fases (bolha e emulsio)} sfo altas, 0 modelo é simplificado de forma a

considerar que Ce~Cs, € Te=Ty, desaparecendo-se com as equagdes diferenciais.
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Todas as simplificagbes e consideragdes do modelo de McAuley ef al (1994)
continuam vélidas ¢ a elas sfo acrescidas as seguintes:
o Transferéncia de gas e energia irrestrita entre as fases bolha e emulséo
¢ Composi¢o e temperatura uniformes ao longo do reator

¢ Tamanho pequeno das bolhas

Desta forma as equacges apresentadas no modelos de McAuley er al. (1994) séo

modificadas e a resolugdo de todo o sistema recai em 5 equagdes algébricas.

Modelo para Fase Emulsdo - Balango de Massa

R
AU, (C,-C)-0.C.¢,, - —==0 [E3.35]
w

Modelo para Fase Emulsdo - Balango de Energia
Ug.dc . Co (T, =)+ Ry [-AH (¢, ~c, ).(T=-T,, -7 D.HU, (T-T,)=0

[E3.36]

Modelo para o Polietileno - Balango de Massa

R, - Q-(1 = Epy ) P, =0 [E3.37]
Obs: embora as equacgdes E3.27 e E3.37 parecam incoerentes, devido a falta do
termo qeu (fluxo de catalisador), este termo foi removido da equacio E3.37 por
causa que seu valor ¢ bem menor em ordem de magnitude do que os outro dois

termos, e portanto tem pouca influéncia no resultado final do sistema matematico

do modelo simplificado.

Modelo para o Catalisador - Balanco de Massa

Qo ~ Koo Q1= 5y 2y = 0 [E3.38]
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Modelo Cinético - Producdo de Polimero

Rp = Kp.Cou X p A H.(1=8).(1= By ). My [E3.39]

3.3.1. Resolugdo do Modelo

A resolucio do sisterna de equacdes simplificadas € obtida de forma algébrica,
rearranjando-se para tanto as equacdes dos balancos de massa e energia.

Estas cinco equagdes (E3.35 a E3.39) contém 6 variaveis incognitas: C, 7, O, X,
Rp € g.a , € portanto, inicialmente fixa-se a temperatura de operagéo do reator entre 325 a
400 K, ¢ que corresponde respectivamente as temperaturas a qual a reacfo comega a se
processar € a temperatura a qual o polimero derrete.

Uma vez tendo-se a temperatura de operacfo, obtém-se a taxa de producio de
polimero (Rp) a partir do balanco de energia para o0 monémero (E3.36). Na sequéncia, a
vazfio volumeétrica de polimero saindo do reator (Q) € obtido a partir do balango de massa
para o polimero (E3.37), a concentracdo (C) ¢ obtida a partir do balanco de massa para o
mondmero (E3.35), e a frac8o de catalisador no polimero (X) a partir da equagdo de
produgdo de polimero (E3.39) e finalmente o fluxo de catalisador alimentado ao reator
{qea:) € obtido via balanco de massa para o catalisador (£3.38). Os valores da porosidade
de minima fluidizacio (exs) e da fragdo volumétrica das bolhas no reator (8) devem ser os

mesmo usados nos modelos de duas fases a fim de que se tenha sempre o mesmo tempo

de residéncia do sélido no reator.

3.3.2. Resultados e Discussdes

Resultados tipicos para o modelo podem ser observados na figura 3.2. As
condicdes operacionais do reator foram iguais as dos Dados Padrdes usados para todas as

simulacGes desta tese (veja Apéndice 1).
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Os graficos obtidos a partir da resolugio do sistema de equagdes sdo fungio da
temperatura de operag@io do reator, uma vez que as demais varidveis sdo obtidas pela
imposi¢do inicial do valor da temperatura de operagfo do reator. Os graficos devem ser
interpretados de forma que quando a temperatura no interior do reator for de X graus, a
concentragdo de etileno no reator terda um valor Y;, a fragdo massica de catalisador no
polimero formado serd Y2, a produgdo de polimero serd de Y3, e para tanto Y, g/s de
catalisador deve ser alimentado no reator para a obteng#o de tal temperatura de operagéo.

Fazendo-se uma comparagdo entre 0 modelo simplificado € o modelo de McAuley
et al. (1994) (Figura 3.3) pode-se observar que o modelo simplificado faz uma boa

aproximagdo do modelo mais complexo.
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Figura 3.2. Resultados obtidos pelo Modelos Simplificado de McAuley et al., 1994 para

concentragdo de etileno no reator, fragdo massica de catalisador no polimero formado,

taxa de producdo de polietileno e alimentagfio de catalisador no reator, em funcfo da

temperatura de operacio.

[Simulagdes feitas com base nos Dados Padrdes - ver Apéndice 1].
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~ = - McAuley Simplificade
McAuley et al., 1884

0.0002 —
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Concentracéo de Etileno
Fracdo Massica de
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Figura 3.3. Comparagdo entre os resultados obtidos pelo Modelos Simplificado de
McAuley et al., 1994 ¢ 0 Modelo Completo de McAuley et al, 1994. [Simula¢des feitas

com os Dados Padrdes - ver Apéndice 1].

Porém ao se analisar mais profundamente as equacdes do modelo simplificado e
sua forma de resolugdo, pode-se observar que, segundo o modelo simplificado, a
producéo de polietileno se deve basicamente & diferenga de temperatura entre o gas de
eteno que entra no reator € a temperatura de operagdo do reator, sendo pouco dependente

da altura do reator. Este fato advém da forma de resolug@o do sistema, que calcula a taxa
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de produgdo de polimero (Rp) ndo pela propria equacdo da taxa (que € fungdo do volume
do leito), mas sim pelo balanco de energia do etileno. Desta forma, a altura do reator tem

pouca influéncia no processo de polimerizagdo.

A figura 3.4 mostra como seria a produgfio de polietileno em um reator de 10.9 m
se o reator fosse dividido em regides de 2 m de altura. Para realizar o célculo da
producdo por regidio, o sistema de equagdes foi resolvido independentemente para cada
uma das regides, resultando na producdo de polimero especifica para cada regido do
reator. A conexdo das 5 regides simuladas, obedeceu ao seguinte procedimento: apos a
resolucdo do sistema matematico para a primeira regido (0 a 2 m) conforme descrito na
secfio 3.3.1., os valores obtidos para concentragfio (C) e temperatura (T) nesta regido eram
utilizados como condicdo inicial para a regifio seguinte (Cp e Tg). Apos resolugéio do
modelo para a segunda regido (2 a 4 m) obtinham-se novos valores de C, T, Qcar, Xear €

Rp para a esta regifo. O mesmo procedimento foi realizado para as terceira, quarta e

quinta regiGes.

5000 IR

4500 | mdesatogm |
= 4000 ‘ gdeBal8m
B 3500 +
K] i mdedatm
o 3000
,a 2500 , mde2adm
2 2000 4 Dde0a2m
9 1500 + ezt
2 1000 |

500 H
0 : 3 |
325 345 360 380 400

Temperatura de Operagao [K]

Figura 3.4. Producio de Polietileno em fungfio da Regifo do Reator segundo o Modelo
Simplificado de McAuley et al., 1994. [Simulacdes feitas com os Dados Padrdes - ver
Apéndice 1].

Este problema pode implicar na ocorréncia de erros graves na utilizagio do

modelo simplificado, pois um reator de 2 m de altura em que o eteno entra a uma
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temperatura baixa (< 300 K), teria segundo o modelo uma taxa de produgfo maior do que
um reator de 11 m de altura em que o eteno entra a uma temperatura de 316 K. O que ndo
se reflete numa realidade prética.

Este fato nos mostra que a utilizagdo de um modelo simplificado deve ser feita
com extremo cuidado somente para se ter uma nocfo das ordens de grandeza e valores
aproximados das condi¢Oes operacionais dos reatores de polimerizagdo em leito
fluidizado, especialmente em termos da concentracio média da fase emulsdo, vazdo de
polimero saindo do reator, fragio de catalisador presente no polimero, taxa de producdo
de polimero e alimentacio de catalisador. InformacBes que sfio importantes para a
simulag@o dos reatores, mas que ndo sdo divulgadas pela literatura especializada.

Segundo o propric McAuley et al (1994), este modelo peca quando se tem
temperaturas altas (acima de 370 K) e o didmetro da bolha ¢ maior do que 10 cm, sendo
que as previsdes entre este tipo de modelo simplificado e o modelo mais completo de
McAuley apresentam diferenca de até 20% (para os casos mais graves - 400K e bolhas de

40 cm).




