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FERNANDES, Fabiano André Narciso. Modelagem e Simula¢do de Reatores de Leito

Fluidizado para Produgdo de Polimeros. Campinas: Faculdade de Engenharia Quimica,

Universidade Estadual de Campinas, 1999. Xxx p. Tese (Mestrado)

Os processos de polimerizagdo 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 produgio 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 drea de
modelagem do reator de leito fluidizado para producdo de poliolefinas.

O objetivo principal deste trabalho é 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 condigfes operacionais estabelecidas
para o reator.

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

Um modelo matematico para a predigdo 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 ¢ troca de massa entre as
fases.

A associagdo dos modelos do reator de leito fluidizado e o meodelo de
caracterizagdo das propriedades do polietileno foi feita de forma a permitir a
caracterizagdo do polimero formado, a partir das condi¢des operacionais impostas ao
reator de leito fluidizado. Para realizar esta associag8o, inédita em termos de literatura
cientifica, um método de solugdo numérica teve de ser elaborado.

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

PALAVRAS CHAVE: Modelagem, Simulagio, Reator de Leito Fludizado,
Polimerizagdo, Polietileno.




FERNANDES, Fabiano André Narciso. Modelagem e Simulagdo de Reatores de Leito
Fluidizado para Produgdo 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 bilhdes. Os
polietilenos participam com 44% do consumo mundial de termoplasticos e demandam
50% da produgdio mundial de eteno. Mais de 180 empresas produzem polietilenos,
significando uma capacidade mundial de produgdo de cerca de 45 milhdes 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
determinacdo de condi¢des Gtimas para polimerizacio (Villermaux & Blavier, 1984). As
industrias estdo agora desenvolvendo pesquisas objetivando uma melhor compreenséo da
relacdo entre condi¢des de operacdo ¢ a qualidade do polimero produzido.

As propriedades fisicas de um polimero comercial dependem da distribuicdo de
seu peso molecular, e a natureza desta distribui¢do € determinada pelo tipo de reator
quimico que € escolhido para a produgfio 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).

o oo Tpor oo b o Siglaee o jo oo Densidade
polietiléno de baixa densidade | PEBD/PEBDL 0.91020.930 g.cm”
~ polietileno de alta dénsidade PEAD 0.93020.970 g.om™

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 o PEBDL tem maior resisténcia). O PEAD, sendo rigido e




Y

pouco fluido, presta-se a producfo de filamentos, moldagem a sopro e artigos como
engradados, caixas, estrados e tambores. O PEBD ¢é bem mais flexivel e fluido, o que o
torna adequado a filmes para sacos pléasticos, garrafas, brinquedos e revestimentos de
fios/cabos. Por sua vez, o PEBDL possibilita produzir fios e peliculas mais finas,
resistentes e recicldveis, 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. Aplicac¢io das Resinas de Polietileno no Cenario Mundial

Ja no Brasil, o perfil de consumo dos polietilenos ¢ relativamente diferente do
padrio mundial apresentado em 1994, uma vez que no pais ha um maior consumo para

filmes/laminados (figura 1.2).




Injecio
Extrusdo 159
9%

Sopro 16%

Filmes/
Laminados
60%

Figura 1.2. Aplicacdes das Resinas de Polietileno no Brasil

A capacidade instalada atual de polietilenos no Brasil € de 1,43 milhéo 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 sfo
monoprodutoras (Triunfo / Union Carbide com o PEBD; Polialden / Polisul / Solvay com
o PEAD). Pela relagio dos investimentos programados para o setor guimico, 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 milhfo de toneladas, onde o PEBD participou com
46% deste total, o PEAD com 42% e o PEBDL com 12%. As importagdes, antes
inexpressivas, agora suprem 10% das necessidades brasileiras de polietilenos.

A figura 1.3 ilustra a evolugéio da demanda no Brasil dos polietilenos, bem como
o nivel de utilizagdo médio das plantas nos dltimos 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 exportagdes.
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Figura 1.3. Evoluciio da Producfo de Polietilenos no Brasil
Fonte: ABIQUIM/AOI-GESET4 (BNDES).

A demanda brasileira de polietilenos cresceu 8.5% ao ano nos ultimos onze anos.
Por ser o PEBDL um produto relativamente novo no Brasil, considera-se que 0 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 projeciio do mercado brasileiro até o ano 2005, espera-se um aumento
médio anual de 5.8% ao ano da demanda de polietilenos neste periodo. No ano 2000
onde o superavit serd o mais acentuado, o setor terd de exportar mais de 20% da sua

producdo, a fim de obter um nivel de utilizagdo de 90% para suas plantas.



2.500

2.000

1.500 -

1.000 +

MIL TONELADAS

500 +

0 5 }. i i Il t I 3
T y T ¥ T

1) T 13
1996 1987 1988 1999 2000 2001 2002 2003 2004 2005

~~~~~~ PRO.L.DEMANDA ENDES PREVISAQ OFERTA

Figura 1.4. Projecdo da Oferta e Demanda de Polietilenos no Brasil
Fonte: AO1/GESET4 (BNDES)

Portanto, diante do exposto, cabe destacar a significativa expansio prevista da
oferta nacional, até¢ 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 utilizagdo de 91% para as plantas de polietilenos até o ano 2000.
Caso esse cendrio ndio se confirme, havera o conseqiiente acirramento da competicio no
comércio internacional dos excedentes exportaveis.

Diante deste cenario esperado para a produgio de polietilenos, um estudo mais
aprofundado das técnicas de produgdo permitird a utilizagdo de politicas operacionais
adequadas a produgfio de polietilenos que visem uma maior produgdio a um menor custo,
possibilitando num futuro 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) é produzido na inddstria por
polimerizagfo 4 alta pressdo via polimerizagio de radical livre, ou por processos & baixa
pressdo catalisados por metal de transi¢io (como nos processos em fase gasosa usando

catalisador Ziegler-Natta).




A producio de polietilenc a alta presso € caracterizada por reagles a altas
temperaturas (150 a 300°C) e pressdes (1000 a 2000 atm). Reatores autoclaves agitados e
tubulares sdo 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 reagdes a baixas pressdes
(25 a 35 atm) e baixas temperaturas (60 a 130°C). Entretanto, os fundamentos
envolvidos no processo de polimerizagio em fase gasosa ainda ndo foram completamente
discutidos (Xie et al., 1994).

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

parada de sua operacio.

Neste trabalho, modelos para reatores de polimerizacfo de etileno em leito
fluidizado serdo desenvolvidos. As equagdes do modelo serfio resolvidas numericamente,
a fim de levar em conta a variago das propriedades fisicas do leito ao longo do reator.

Os resultados da simulagfio serfio comparados com resultados que mostram o
comportamento de um reator convencional de polimerizagfio. Desta forma um reator do
tipo CSTR a alta pressdo serd também modelado. Seri feito um estudo de como as
propriedades do polimero formado (distribuicio molecular, etc.) variam e se comportam

nestes dois tipos de reatores.

A organizagdo desta tese seguird apresentando, no Capitulo 2, uma revisfo

bibliografica abrangendo a teoria fundamental sobre formas de polimerizagio e sobre os




processos industriais para produgfio de polietileno, apresentando também o0s novos
processos comerciais de polimerizagdio em reator de leito fluidizado e os mecanismos
cinéticos de polimerizagfo de polietileno.

O Capitulo 3 sera dedicado 4 uma descri¢fo dos modelos existentes desenvolvidos
para simular reatores de leito fluidizado e finalmente serd feito algumas consideragBes
sobre o modelo simplificado de McAuley, dissertando sobre seus beneficios e problemas.

Um novo modelo fenomenologico bifasico que relaxa com a condigfo de reator
fluidizado de mistura perfeita e considera as variagdes de concentragdo do etileno e
temperatura nas fases bolha e emulsfo, a segregaco das particulas e produgio de
polietileno serd apresentado no Capitulo 4. A andlise paramétrica do sistema e uma
discussfio sobre problemas relevantes a resolugio matematica do sistema também
constaréio do Capitulo 4.

No capitulo 5 serd desenvolvido umn modelo para caracterizagio fisico-quimica do
polietileno produzido em reator de leito fluidizado. Uma andlise quantitativa e qualitativa
das influéncias individuais dos reagentes, catalisador e cocatalisador na caracterizagio do
polimero também sera realizada.

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

Um modelo para o reator CSTR para producio de polietileno sera desenvolvido
no Capitulo 7, e posteriormente usado no Capitulo 8 para uma comparacio tecnico-
econdmica entre os dois reatores na producio de polietileno.

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

proposta para trabalhos futuros.




2.1 Polimerizacao

2.1.1 Formas de Polimerizacao

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

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

radical-livre ou de coordenacgo, porém no € polimerizado via iniciadores anidnicos.

2.1.1.1 Polimerizagédo via Radicais-Livres

A polimerizagio via radicais-livies é governada por trés etapas principais:

iniciagéo, propagacfo e terminacgio.

e [niciacdo
Na etapa de iniciagiio temos inicialmente o agente gerador de radicais-
livres (I) se dissociando em pares de radicais-livres. Estes radicais reagem
com o mondmero quebrando a dupla ligacdo.
L—=>2T
CH;=CHR + I -» I-CH,-CHR-




s Propagacdo
Na etapa de propagacio um mondmero ja “radicalizado” reage com um
outro mondmero nfo “radicalizado” dando origem ou sequéncia & cadeia
polimérica.
I-CH,-CHR: + CH,=CHR - I-CH,CHR-CH,CHR-
I-CH;CHR-CH,CHR' + CH,=CHR - [-(CH,CHR),-CH,CHR-
I{(CH,CHR),-CH,CHR: + CH;=CHR -> I-(CH,CHR),.{-CH,CHR-

o Terminagdo

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~
Desproporcio de dois radicais

~CH;CHR- + ~CH,CHR- - ~CH,CH;R + ~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 solucio, por
suspens#o, emulsdo ou precipitagio. Em todos estes casos 0 mondmero nio pode conter
solventes ou inibidores, caso contrario pode resultar em um longo perfodo de induco
{que pode ser solucionado pela adigio de iniciador em excesso).

Iniciadores mais comuns: peréxidos, hidroperéxidos, compostos azo. FEm

solugdes aquosas HOs, persulfato de potassio e perborato de s6dio sdo os mais usados.




10

2.1.1.2 Polimerizag&o Catiénica

A polimerizagiio catidnica se deve ao fato dos lons carbdnicos serem
imtermedidrios em polimerizacio de oleofinas catalisadas por acidos.
MX, + SH @ [MX,STH'
MX, + RX € [MX,R]E’
O iniciadores mais comuns s80 os acidos protonicos, catalisadores de Friedel-
Craft ou radiacdo ionizante. Quanto ao acido catalisador, o mais usado € o H;SO,,
seguido pelo HCL
A polimerizacdo catidnica geralmente ¢ iniciada a baixas temperaturas para
suprimir as reagfes de terminag@io de cadeias poliméricas e para nfo tornar explosiva a
natureza da reag@io. A baixa temperatura consequentemente favorece a formagdo de
polimero com alto peso molecular.
Para alcenos, a reatividade ¢ proporcional a estabilidade dos fons carbdnicos

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

2.1.1.3. Polimerizagéo por Coordenagédo

A polimerizag¢io por coordenagio foi descoberta por Ziegler ¢ Natta, praticamente
ao mesmo tempo, sendo que eles mostraram que o catalisador de coordenagio induzia a
um novo tipo de polimerizagfo.
Os catalisadores de coordenagdo sdo complexos formados pela reagio de halides
ou outros metais de transi¢fio dos grupos IV-VIII e alquils de metais dos grupos I-IiL.
AlR; + MCl, = R,AICI + RMCl,
O mecanismo de reacfio por coordenacio ainda ndo € plenamente conhecido,

porém se presume que 0 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

polimerizac@o por radical livre.
Desenvolvimento do Polimero

Na polimerizagdo por coordenagdo, o crescimento do polimero se inicia com o
mondmero se difundindo através do meio reacional e se adsorvendo na superficie da
particula priméria de catalisador (particula do catalisador ligados por for¢as de van der
Waals) (Xie et al., 1994).

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

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

variando de 0.5 a 1.0 um (polietileno).

O polimero final € formado por agregados com didmetro médio de 200 a 500 um
(polietileno). A morfologia final do polimero depende da taxa de producdo de polimero
pela particula de catalisador e num balanco das forcas de distorgio e anelamento que

ocorrem durante o processo de propagacgo.

2.1.2 Processos de Polimerizacao

2.1.2.1 Polimerizagdo Bulk ou em Massa

E o método mais simples e direto de polimerizacio de mondmeros a polimeros.

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

Tem como principals vantagens:

a. obtengdo 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 reacio em um molde, de forma que o objeto
formado nfio tenha que ser posteriormente usinado.

¢. a producio de polimero € a2 maior possivel.

Embora simples, varios problemas afligem este tipo de polimerizagio,
principalmente os derivados da alta viscosidade que pode imnperar dentro do reator.

Uma alimentac8o 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 poliméricas pelo reator. Como tanto os passos de propagacio e de terminacio
necessitam que mondmeros ¢ cadeias possam se movimentar através do reator para que
ocorra 0 encontro destas cadeias, a alta viscosidade do meio faz com que a reagéo passe a
ser controlada nfo $6 pela natureza das reacdes guimicas, mas também pela difusfio de
seus componentes. A constante de terminacfo diminui, aumentando a quantidade de
radicais livres presentes no meio reacional, e por consequéncia aumentando a taxa de
polimerizagdo (efeito Trommsdorff-Norrish).

Quando a taxa de propagacdo também se torna limitada pela difus@o dos
mondmeros no meio reacional, entdo a polimerizagio € nivelada em um nivel mais baixo
do que a curva de 100% de polimerizacfo. Isto ocorre quando a concentracio de
polimero no meio € muito alta (maior que 50% em massa) e a temperatura do meio esta
abaixo da temperatura vitrea (T - temperatura a qual as cadeias poliméricas permanecem
basicamente imdveis). Este comportamento € chamado de efeito vitreo (Rosen, 1993).

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

reducdo do tempo de reagdo € acompanhada pela produg@io de cadeias de polimeros
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menores. Como o tamanho da cadeia ¢ um fator importante em termos do
estabelecimento das propriedades fisicas do polimero, uwm ponto Otimo entre
concentragio-tempo-propriedades deve ser procurado caso a caso.

Um segundo problema derivado da alta viscosidade do meio € devido a natureza
altamente exotérmica da reagdo de polimerizagdo (~10 a -25 Kcal/mol). A alta
viscosidade limita a transferéncia de calor por convec¢fio e como os coeficientes de
transferéncia de calor destes polimeros sfo baixos (da ordem de 1 BTUMfEF), a
remogdo do calor gerado pela reacfo se torna muito dificil. Esta remocdo deficiente pode
resultar no aumento da taxa de reacfo, o gue consequentemente aumenta ainda mais o
calor produzido e pode levar a perda do reator e do polimero produzido.

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

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

a. manter a taxa de reacfo baixas através de temperaturas baixas e a
concentracio de iniciadores também baixas. Porém isto pode implicar
em um maior tempo de reagfio e portanto em desvantagens econdmicas.

b. iniciar a reagdio com uma mistura de mondémero e polimero j& formado.
Esta providéncia corta em parte a geracdo de calor promovida pela
reagdio de também baixa a concentragio de monémero no final da
polimerizagdio. 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 formaco do polimero ja no molde final.

c. conduzir a reagdo em um 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 polimerizacfo além da alimentagdo de mondémero, iniciador e agente

de transferéncia, um solvente, geralmente inerte, ¢ adicionado ao reator.

Este tipo de polimerizacio tem como vantagens:

a. reduzir a tendéncia de ocorréncia de autoacelerag@o, uma vez que nio se

caracteriza o problema de limitacfo difusional no sistema.

. aumentar ¢ coeficiente de transferéncia de calor do sistema, melhorando

a remogdo do calor gerado pela reagfio. Remocio que pode ser feita
refluxando o solvente, através de jaquetas ou por bombeamento da

solugdo por trocadores de calor externos (sistema “pump-around”).

. diminuir a viscosidade do sistema

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

cinéticas conhecidas.

Porém a utilizagdo de um solvente junto ao mondmero, traz consigo as seguintes

desvantagens:

. uso de grandes quantidades de solventes, que podem ser toxicos ou

inflamaveis, o que requer maior cuidado quanto a operagdo, em termos

de segurancga.

. necessidade de etapas adicionais no processo para fazer a separaco do

polimero ¢ a recuperagio do solvente.

. aremogao total do solvente contido no polimero pode ser muito dificil.

Neste caso dependendo do solvente utilizado, o polimero formado pode
nélo ser indicado para certas aplicag¢des, como por exemplo, embalagens

de produtos alimenticios.

. diminui¢do da produgéo de polimero por volume de reator.

. 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 polimerizagio por solvente, porém neste caso o
polimero formado ¢ insoluvel no solvente e precipita, resultando em uma pasta (“slurry™)
e nfo numa solugfio homogénea.

O solvente € o mondmero néo reagidos so removidos com agua quente ou com
vapor e posteriormente recuperados, retornando ao reator. A lama resultante, contendo
polimero e agua € seco, obtendo-se o polimero que podera ser extrudado, peletizado ou

compactado.

2.1.2.4 Polimerizagdo por Suspenséo

Como ja foi mencionado anteriormente, uma das formas de se remover o calor
gerado pela reacfio de polimerizaciio é de se manter uma das dimensdes do reator
pequeno. Esta observa¢@o pode ser levado ao extremo quando se faz a suspenso do
mondmero na forma de gotas de 0.01 a 1 mm de didmetro, em um liquido inerte e nfo-
solvente (geralmente agua). Desta forma cada gota € considerada um reator bulk com
dimensdes tais que o problema de remocéc de calor nfo se verifica, pois o calor gerado
pela reagfio facilmente removido pelo meio inerte e pouco viscoso.

Porém o problema deste tipo de polimerizag&io reside no fato que esta suspensio ¢
termodinamicamente instdvel e deve ser mantida sob agitacfo continua ¢ com ajuda de
agentes de suspenséo.

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

O coloide de protegdo ¢ um polimero soliivel em 4gua e inerte ao processo de
polimerizacio, que tem a func@io de aumentar a viscosidade da fase dgua por conseguinte
impedir hidrodinamicamente a coalescéncia das gotas de mondmero. Ja o sal inorginico
(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 agitaglo € um fator critico na determinago do tamanho do produto formado,
pois a falta ou enfraquecimento da agitacfo favorece a coalescéncia das gotas e a
aglomeragdo do polimero em grandes blocos, que podem chegar a impedir o
funcionamento do reator.
Em suma as vantagens deste tipo de polimerizaco s&o:
a. facilidade do controle e remocéo do calor gerado pela reagéo
b. obtengdo do polimero numa forma de facil manuseio
E tem como principais desvantagens:
a. baixa producéo por volume de reator
b. a pureza do polimero € comprometida pela presenca de resquicios dos
agentes de suspensfo absorvidos na superficie do polimero.
c. impossibilidade de operag¢do do reator numa forma continua, devido &
possibilidade de ocorrer a aglomeracdo do polimero, o que

comprometeria todo o reator e o processo na sequéncia.

2.1.2.5 Polimerizagao por Emulséo

-

O sistema consiste de &gua, surfactante (1-3 %) e um agente gerador de radicais
livres (soltvel em Agua).

Nesta concentra¢do o surfactante tende a formar micelas com a parte hidrofdbica
voltada para o interior € a parte hidrofilica para o exterior. Quando o mondmero €
adicionado a este sistema, ele se difunde em direc#o ao interior da micela, que contém a
parte orgénica. A polimerizagio portanto ocorre dentro das micelas e nfo nas gotas de
mondmero Por se formar dentro das micelas, as particulas de polimeros formadas terdio
aproximadamente de 10° a 10" mm de diametro.

O crescimento de polimero dentro da micela é constante, pois o grupo micelar
mantém a concentracio de mondmero dentro dele, atraindo monbmeros que estio se
difundindo pela agua. O crescimento $6 termina quando um segundo agente gerador de

radicais livres adentra a micela. O término se da pois a taxa de terminago do polimero é
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maior do que a taxa de propagacdio, € 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

polimerizagdo em suspensdo € que a micela é termodinamicamente estivel e ndo se

destréi mesmo quando a agitagdo cessa.

2.1.2.6 Polimerizacdo em Fase Gasosa

A caracteristica da polimerizag8io em fase gasosa é que o sistema nfo tem o
envolvimento de nenhuma fase liquida na zona de polimerizagio. A polimerizagdo
ocorre na interface entre o catalisador sélido e a matriz polimérica que é embebida com
mondmero durante a polimerizagio.

A fase gasosa tem importdncia fundamental no processo sendo responsavel pelo
suprimento de mondmeros, agitagdo das particulas de polimeros e remogdo do calor de
reagdo.

Maiores detalhe sobre o processo de polimerizagdo em fase gasosa serfio vistos no

transcorrer da tese.

2.1.2.7 Comparagdo entre os Processo de Polimerizacdo

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 Polimerizagio do Etileno e Condigdes Operacionais do Reator

it P i Solue
Tubular ou Autoclave Awmtoclave CSTR
1200-1300 600-800 100
130-135 200-300 140-200
Radical livre Coordenacio Coordenacio
Fase do Mondmero Fase do Mondmero Solvente
0.910-0.930 0.910-0.955 0.910-0.970
0.10-100 0.80-100 0.50-105

Leito Fluidizado

30-35 15-335
85-110 70-115
Coordenacio Coordenagio
Selido Salido
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 reagio e uma zona
de desacoplamento (figura 2.1) (Miller, 1997).

O mondmero na fase gasosa ¢ alimentado pelo fundo do reator ¢ flui na forma de
bolhas em direcdo & zona de desacoplamento. O gds nfio consumido pela rea¢do 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 € necessdrio para que as particulas poliméricas nfo
incrustem na superficie do trocador de calor e nas pas do compressor que seguem 6 no

processo de reciclo do gas ndo reagido.
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Ciclone

Alimentacdo
de Catalisador

Trocador
de Calor

A
Alimentacdo —
de Gds oy
Compressor

Figura 2.1. Esquema do Sistema UNIPOL

O calor de reagdio € removido por um trocador de calor antes do gas ser

recomprimido ¢ reciclado de volta para o reator.

Outras caracteristicas:

e razdo altura/didmetro da zona de reagfo: 6 a 7.5 vezes

¢ razdo altura/didmetro da zona de desaclopamento: 0.5 a 1 vez

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

e reposicdo de gas na mesma razdo de seu consumo

* posicfo de alimentacfo do catalisador: ¥4 a % da altura do leito

e perda de carga ao longo do reator: 1 psig

Caracteristicas de Operagéo
¢ temnperatura - producio de PEBDL: menor que 90°C
s temperatura - produgio de PEAD: entre 90 a 110°C
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Polimero Produzido
e Densidade: 0.91 a 0.97 g/em® (toda faixa de producio)
e Indice de Fluidez: 0.1 2 100 g/cm® (toda faixa de produgéo)

2.1.3.2 Processo UNIPOL Modificado

A modificagio do processo UNIPOL se fez necesséria para evitar a formagdo 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 modificacgdo, 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

Catalisador
Gds Inerte Trocador
de Caior
] infernc
Refrigerante
L B
e Produto
- Timer
Alimentacdo
de Gas S
Compressor

Figura 2.2. Esquema do Sistema UNIPOL Modificado
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As vantagens apresentadas por este processo sio:
a eliminagfo da formacfo de aglomerados nas paredes da zona de desaclopamento
5 aaltura do leito pode ser variada, permitindo uma maior taxa de produgio
¢. atrocade calor € independente do fluxo méssico de gés.
d a pressio de operacdo pode ser diminuida, pois nfio ha grande perda de carga do gas
no trocador
e. 0 trocador de calor interno age como chicanas que impedem a migracfo das bolhas

para o centro do reator.

Mas embora haja todos estes beneficios, nfo 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 BF 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).



22

Alimentagdo
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Filtro

Alimentacao
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Poiimerizador de Calor
o Produie

Egmpressor

Figura 2.3. Esquema do Sistema BP Chemical

O reator de pré-polimerizag8o ¢ utilizado na fase inicial de polimerizagio, quando
o risco de formacg8o de pontos quentes é maior. Além disto, o uso deste reator faz com
que haja menores flutuagSes na alimentacio de catalisador e mondémero e
consequentemente a temperatura do reator ¢ mais facil de controlar, o que no final ird
resultar num melhor 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 solugfo liquida de hidrocarbonetos.

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

A operagéo 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 um 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).

Produto Condgenscdor

Catalisador

Alimentacdo

de Gas
Reciclo
de Gas

Figura 2.4. Esquema do Sistema BASF

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

O processo BASF € usado somente para a producio de PEAD.
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2.1.3.5 Comparagéo entre os Processo de Producéo de Polietileno em Fase
Gasosa

A tabela 2.2 mostra um resumo comparativo entre os trés principais processos de
produgio de polietileno em fase gasosa, levantando dados sobre o tipo de reator,

condi¢des operacionais e do espectro do polietileno produzido.

Tabela 2.2 Processos de Polimerizagéo do Etileno em Fase Gasosa

Leito Fluidizado Leito Fluidizado Reator Agitado
E Reator Agitado
20-30 15-25 35
75-110 70-115 100-110
Ti, V, CrCO5 Ti, CrCO; CrCO;
30-250 50 e
l-buteno 1-butenc 1-buteno
1-hexeno 1-hexeno
Hidrogénio Hidrogénio Hidrogénio
0.910-0.970 0.910-0.960 -~
s W 4-30 6-20 --
Diametro Polimero [um] 500-1300 300-1200 -

2.2. Reator de Leito Fluidizado

Os modelos existentes para simulagfio do reator de leito fluidizado para produgio

de polietileno serdio apresentados e discutidos no Capitulo 3.

2.3. Reator de Mistura Perfeita (CSTR)

Dentre os tipos de processos usados na produgfio de polietileno estdo os processos
a alta pressdo. A técnica requer uma carga de etileno puro (99%) e pressdes de operacdo
entre 1000 a 3000 atm.

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

CSTR (reator tipo tangque agitado continuo). O tanque do reator CSTR ¢é geralmente um
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autoclave com altura maior que o didmetro. A rea¢io do polietileno requer um grande
fornecimento de energia por um unidade de volume do reator para manter boas condicdes
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 s&o evitadas
por causa da possivel decomposi¢fo do polietileno acima desta temperatura.

O etileno € alimentado junto com a fonte de radicais (azocomposto ou perdxido
orginico) que se decomplem e gera os radicais livres que iniciam a reacfo de
polimerizagéo.

O custo do iniciador é um fator importante no custo de produg@o do polietileno, e
consequentemente a dependéncia da quantidade de iniciador consumido na reagfo é de
grande importincia econdmica na produgio de polietileno. A produtividade do iniciador
nfio € uma simples fungdio da temperatura, mas também ¢ fortemente influenciado pelas
condicdes do processo, como o grau de mistura do reator, pressdo e vazdo de alimentagéo
(van der Molen & Koenen, 1981). O consumo de iniciador por unidade de polimero
produzido nfo € uma funcfo monotdnica da temperatura operacional e apresenta um
ponto de minimo dependendo do tipo de iniciador.

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

Cotalisador Hidrogénio

ttileno Solvente

Polimero

Figura 2.5. Esquema Simplificado de um Reator CSTR
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As hipdteses que serfo consideradas neste trabalho serfio as mesmas que as de um
reator CSTR tipico, assumindo, portanto, o comportamento de mistura perfeita. A
estrutura das equag¢bes do modelo que serfio usadas corresponderfio as de um reator de
mistura perfeita tipico acoplando-se a estas a cinética de reacfio de polimerizacdo de

etileno.

2.4 Cinética de Polimerizagao do Polijetileno

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

quanto ao mondmero e ao catalisador.

Rp = KP-Ce'Xcar Ps- A H’(l—g)-(i_gmf_)* My [El.i]

Este modelo cinético proposto assume que ndo ha desativacio do catalisador € que
Kp segue a lei de Arrhenius.

Segundo Floyd et al (1986 a,b; 1987) a taxa de difusfo do mondmero no polimero
e dentro do polimero € muito maior do que a taxa de reacfio e portanto o etileno
dissolvido no polimero estd em equilibrio com a fase emulsfo. A lei de Henry se aplicaa
solubilidade do etileno no polimero nas condi¢des de operagdo do reator [Hutchinson &
Ray (1990}].

Os parametros cinéticos se encontram na tabela 2.3.

Tabela 2.3 Parimetros Cinéticos

SN 4,16.10° cm’ . geg” 5™
ergiade Ativagio . . - 37260 Lmol

*Fonte: Choi & Ray 1985 e McAuley et al. 1994
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2.4.2 Modelo de Feucht et al. (1985)

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

e considera o seguinte mecanismo de reac3o:

¢ decomposi¢do do iniciador e formagfo de radicais livres 7~ 2R*

e iniciagfo pela reagcfio do mondmero A com o RL R*+ A3 R,

e propagagdo da cadeia polimérica R+ A—2 R

s terminagdo por desproporcionamento R, +R, 2 Pi+B
» terminacdo por combinagdo R; +R, TN Pk

¢ transferéncia de cadeia para o0 mondmero R;+4 LA P, +R,
» transferéncia de cadeia para um polimero formado R +P, —25 P +R,
o transferéncia intermolecular R, —2i R,

Os par@metros cineticos usados no modelo estfo relacionados na tabela 2.4.

Tabela 2.4. Pardmetros Cinéticos

decomposigio do iniciador kq 7,0.10% (s“l) 1214
propagacio k,  4,8.10° (m*/mol.s) 37,0
terminacéo via ky; 9,7.10° (m3/mol.s) 3,0
desproporcionamento

terminacdo via combinagio ko 9.7.10° (m3/mol.s) 3,0
transferéncia de cadeia para kes  1,7.10° (m/mol.s) 19,5
polimero

transferéncia de cadeia Kira 4,6.10° (s 27,5

intramolecular

inagio dos Pardmetros . o
Iniciador: tri-butil-perneodecanoato

Pressdo
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Ndo hid valores para kg pois, embora importante em muitas reagdes de
polimerizac¢fo, na polimerizac¢io 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 Modelo de McAuley et al. (1990)

A cinética proposta por McAuley et al. se baseia na polimerizag8o via catalisador

Ziegler-Natta ¢ considera o seguinte mecanismo de reaco:

decomposi¢fo do iniciador e formacéo

de radicais livres P4 R,

e iniciac8o pela reago do mondémero Acomo RL R, + 4, LN R(1)

e propagacdo da cadeia polimérica RN+ 4, — X SR, (r+1)

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

o transferéncia de cadeia para o mondmero R (r)y+ A, ~HE S Py + R, (1)
s transferéncia para hidrogénio R (ry+ Hy — 5 P(ry+ H*

He+d, —Z 5 R(D)

H*+X 25 R (D)

s transferéncia para o catalisador R(r)+ X H LR LD+ P(r)

o transferéncia espontinea R(r = P(ry+ H*

o desativacio R, ()~ P(ry+ R
H*X2 5 R

RM@HRD
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e reacgdo de envenenamento R(+1—EL 5 R, + P(r)
H*+1 """"""""'k"a‘ﬁ“‘“‘“‘) RDIH

R+I——"—°—d"——->RDI

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

Tabela 2.5. Parémetros Cinéticos

formacéo [s] kf 1 1
iniciacfio [L.moi'g.s']] ki;
ki, 0.14 0.14
khy 1 1
khy 0.1 0.1
kh, 20 20
propagagio [L.mol”.s] kpn 85 85
kpi2 2 15
kp21 64 64
kp22 1.5 6.2
transferéncia [L.mol™.s™] kfy; 0.0021 0.0021
kf1» 0.006 0.11
ko 0.0021 0.001
kfa 0.006 0.11
kfh, 0.088 0.37
kfh, 0.088 0.37
kfr, 0.024 0.12
kfra 0.048 0.24
kfs; 0.0001 0.0001
kfs; 0.0001 0.0001
deativagio [s7] kds 0.0001 0.0001
[L.mol” .5 kdl 2000 2000
desorcdo de impurezas [s] ka 0.0003 0.0003

Néo ha valores para ki pois, embora importante em muitas reagdes de
polimerizacgdo, na polimerizagio 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¢do molecular, composi¢io quimica do polimero e por algumas outras
caracteristicas.  Estas variaveis sfo controladas pelas condigbes de polimerizagio e
geralmente nfio sdo mutuamente independentes.

Uma das varidveis mais importantes, e que afeta todas as propriedades fisicas € a
microestrutura das ramificacdes do polimero.

A linearidade do ramo principal contribui para uma melhoria nas propriedades de
tens3o, enquanto que grandes ramificagdes aumentam a robustez do material. A
combinagio destas duas em resinas PEADL (polietileno linear de baixa densidade linear)
geram propriedades que sdo geralmente superiores as PEAD convencionais.

Comercialmente as resinas sfo classificadas em termos de sua densidade, peso
molecular (através do indice de fluidez) e distribuicio molecular,

A densidade do polietileno depende do niimero de ramificacdes, comprimento das
ramificagdes, freqliéncia de distribui¢do das ramificacBes e distribui¢dio da composigio
quimica, do peso molecular ¢ da distribuicdo molecular. Por regra geral a densidade
diminui com o aumento do ntmero de ramificagdes e com o aumento do peso molecular,
devido a inibi¢do da cristalizacdo do polimero provocado pelas cadeias mais longas.

O efeito do peso molecular ¢ da distribuigio molecular nas propriedades
mecénicas 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 ¢ funcio da
cristalinidade do polimero que por sua vez é funcfo do peso molecular. Como a
cristalinidade diminui com o aumento do peso molecular, entio 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 ¢

2.8.

X

Burezc

Resisténcio ao Calor
Resisténcio a fensdo
Reskténcic a Permeacdo
Resisiéncio a Ressetamento

N Resisigncio a
Mudangos Termporais

Propriedades

Resisténcic a impacio
Resisténcia a Quebm
Transparéncia
Flexiblidade

0.5 Densidade o
(g/mi)

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

(Foster, 1991)

A

Foidez
Prop. Oficas
Resisténcio a Distorgde

Resisténcia a
S Mudaneas Temperais

Resisténcic oo Deretimenta
Registéncia o impacio
Resiiéncia o Quebra
Resisténcia o Tensto
Enlongamento

Plosticidade

Orentacdo

b

o1 Melt index e
Peso Molecular: -

Propriedades

Figura 2.8 Relacdes 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 polimerizagio em leito fluidizado ¢ o de Choi & Ray (1985).
O esquema do reator ¢ igual a0 apresentado na figura 2.1. O leito fluidizado pode ser
visto de forma mais detalhada na figura 3.1. A entrada de catalisador e mondmero ¢
constante, e a retirada de produto € feita de forma que a altura do leito seja mantida

constante.

O modelo proposto assume as seguintes consideracdes:
e presenca de duas fases: boltha e emulséo
e areacgBo ocorre 50 na fase emulso
o a fase emuls8o esta nas condi¢Ges de minima fluidizacdo
e 0 gas em excesso passa como bolha para manter o leito nas condi¢gdes de minima
fluidizacdo
¢ a fase bolha esta em estado quasi-estacionario

e as bolhas sfo esféricas e de tamanho uniforme, mas nfio ha um tamanho maximo para
a bolha

o avelocidade de ascensio das bolhas € constante e segue em “plug-flow”

» 0 coeficiente de troca térmica e massica bolha-emulso tem um valor médio ao longo
do reator

s a fase emulsdo € perfeitamente homogénea

e a distribuicdo das bolhas ¢é 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 concentragio e temperatura (devido a perfeita
homogeneizagio)

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

e ag particulas de polimero tem um tamanho médio

e ndo ha aglomeracdo entre as particulas do polimero

e G35 DO
T T Reagido

450
Alimentacéo C}rg’ E/b;;
de Co'rahsodgr- Qe h— Redtor
: Kbe
P Tw
M ge

Particula -
Polimero-Cafalisador :

o, Co
-

Alimentacdo .
de G&s ¢ Reciclo

__—_—...ww.....-_
Produto - @

Figura 3.1. Ilustracio Esquematica do modelo de reator em fase gasosa

Modelo para Fase Bolha - Balango de Massa e de Energia

K
&zﬂ'(cewcb) &
dz U, [E3.1] ¢ capa _ ;
um: . coeficiente de transferéncia de massa.
P T temperaamédiadafisei -
b _ m_ _(1}) -7 ) Uy velocidade da bolha
d  Up.Chepg [E3.2] '




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

As equacles propostas sdo algébricas devido & ndo existéncia de mudanca ao
longo do reator e ao fato da perfeita homogeneizagio. No modelo de Choi & Ray (1985)
estas equagdes sfo diferenciais, pois assumem a varia¢do no tempo (modelo dinimico),

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

'}__;-(CO_C(?)” Ve_e - Mw-é-gmf * (1"5)-£mf ) -

1° termo - fluxo de etileno que entra e sai do reator
2° termo - etileno que sai com o produto
3° termo - etileno consumido na reagdo

o Arei 3 AR S S
4° termo - transferéncia de massa bolha-emulsio et

U, . A.(1=8).8ps . Cpy .Co ATy = T,)+ Hyy Vy (T, = T,) + Rp . [~AH]

'Q[(l"gmf )-Ps-Cps +gmf'cpg‘ce]'(Te “ﬂef)wfr.D.H.Uh.(g ~T)=0 [E3.4]

1° termo - entalpia que entra e sai do reator sprides
2° termo - entalpia via convecgio e condugdo A
entre fases bolha-emulsio

3,4° termo - calor gerado pela reagio

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

hred {iﬁ reator: {seqao transversai}
eapacidaée caiﬁnﬁﬁa de: poizeﬁienn

:cozeff cmme cie :transferﬁnma de calor
“daparede

Correlacdes Utilizadas [unidades: CGS]

e volume da fase emulsdo

V,=A4.H.(1-8) [E3.5]
s volume da fase bolha

V,=AHS [E3.6]
» velocidade superficial nas condi¢des de minima fluidizago

175 _ 5 150.(1~ emf)

2 Repyy + ~eemmemseto R, — AF = 0 [Kunii & Levenspiel (1969)]  [E3.7]
gmf gmf
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Re,; = (29,52 +0,0357. Ar} -29,5 [Kunii & Levenspiei (1969)] [E3.8]

d,? py\ps—pelg
Ay =— g;(z ;_ g) [Kunii & Levenspiel (1969}  [E3.9]
2

s velocidade do gas da emulséo

Uy
U, = m [Bukur et al. (1974)] [E3.10]

s velocidade de ascensio da bolha
Uy =Uqy ~Upr +0,7114/g.d, [Davidson & Harrison (1963)] [E3.11]

s fracio relativa da fase bolha

Up-U
5= -.-%—””—i [Kunii & Levenspiel (1969)] [E3.12]
b

e coeficiente de transferéncia de massa bolha-emulsio

_Lw‘?.{ L } [E3.13]
Km db Kbc Kce
Umf D 03
K, =45 4, +104. I [E3.14]
&, 0.U, *
K, =6,78. -—d—3—-—— [Kanii & Levenspiel (1969)] [E3.15]
b

e coeficiente de transferéncia de calor botha-emulsio

1 6( ] 1 )
— _2 n E3.16
Hm db Hbc Hce [ ]
05
Upr-Po-€ (k P C ’
H,, =4,5—-fd—gf§~+1o,4. —g———f-sﬁ? [E3.17]
b \ d,b, 4
0.3
. 0,5 gmf'Ub
Hceméﬁ&(pg.cpg.kg) T [Kunii & Levenspiel (1969)] [E3.18]
b

¢ porosidade do leito nas condigSes de minima fluidizacfo

0.21
- 1 2
&y = 0,586 6.72 [——g—} [Broadhurst & Becker (1975)7 [E£3.19]
Ps

. rrel
Ar 0,029
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s didmetro da bolha

dy = dym = (do =y, )™ 20 [E3.20]
2.4

4, = 0,652.[A(U0 U,y )] [E3.21]

dyo = 0.00376.(Uy ~U,y )2 [Mori & Wen (1975)] [E3.22]

Condi¢oes Operacionais

© 0,000116 P 0,029 mol/L
0,029 g/iem’ 330K
0,95 gem® 340K
2,37 gflem’ 300K
1,906 e X 0,38
©1,50.10" em/g o h 0,05 cm
© 37620 J/mol 50 cm
- -3829J/g 600 cm
' 7,6.107 cal/cm.s.K L 250 cm
50,115 - 30h
- 150 g/h
26 cmy/s 15,4 cv/s

180 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 produgédo de polietileno derivada do modelo proposto por Choi & Ray
(1985), porém referencia somente a0 estado estacionario. Neste modelo é proposto que
ha 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-emulséo.

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

mais as seguintes:
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s as bolhas crescem até atingir o 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.

» afase gas é composta apenas de etileno

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

McAuley et al. (1994) assume que como uma bolha nfo interfere nas outras, e
portanto uma bolha pode ser usada para inferir o comportamento de toda a fase bolha. No
modelo se considera que a transferéncia de massa entre bolha-emulsfo 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 é idéntica & proposta por
Choi & Ray (1983).

ac, K, _
{c.-¢c,) o
& U, [E3.23] ¢,
H
al, = Hn (5,-1)
dz Ub.Cb,cpg (E324] IR

Modelo para a Fase Emulsdo - Balango de Massa e de Energia (Etileno)

As equagles propostas sfo algébricas devido a4 ndo existéncia de mudanca ao
longo do reator ¢ ao fato da perfeita homogeneizacdo. Com relagfio ao modelo de Choi &
Ray (1985) temos que o balango de massa ¢ idéntico, mas o balango de energia sofre
certas modificacdes ¢ agora tambem considera a entalpia devido a difusdo do gés entre

botha-emuls&o

= -onde:

~U—E(CQ -C, ) gC R + 0-Kn. (Cb CE) =0 Gyl Cs’mcenmgie mxcaai de: entesm

H Ve o My V& (1-6).5, H o alradoleito :

Q- vazdoretiradade paheﬁsierza
_ ‘ [E3.25] R, - taxadereacio

1° termo - fluxo de etileno que entra ¢ sai do reator V, o vleme da fase emulsio
2" termo - etileno que sai com o produto B porosidade de min. flvidizagio
3° termo - etileno consumido na reagfo 8 fracko voluméirica das bolhas

o A 1 - .
4° termo - transferéncia de massa bolha-emulsgo nolsite
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U, . A(1=8).8.¢pp. Co(Ty = T,)# Cpg Ky (Cp = C) Yy (Ty = T)+ Hy Vy (T, = T,) +
+Rp [~AH —(Cps ~ o) (Ty = T - . D.HU, (T, - T,) = 0

[E3.26]

1° termo - entalpia que entra e sai do reator

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

3° termo - entalpia via convecgfio e conducgfo entre
fases bolha-emuisédo

4° termo - calor gerado pela reagéo

3° termo - calor perdido para a vizinhanga via
parede do reator

Modelo para o Polietileno - Balango de Massa (Solido)
Rp + e = Q1= £, =0 '

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

Modelo para o Catalisador - Balango de Massa

Gear ~ Xea ‘Q'(lmg’”f ).ps =9 [E3.28]

1° termo - catalisador alimentado
2° termo - catalisador que saf junto ao
polietileno

Modelo Cinético

RP = KP'Ce'XcaI'ps-A'H'(l—‘S)-(l"Emf ) MW [E3.29]

Tamanho Mdximo das Bolhas
2.U}
£ [F3.30]

dbmax -

A cﬁ,- ; 'Hamson %96”}
' ouZ?d,,{Grace et al 1986a].




Correlagdes Utilizadas [unidades: CGS]

Estdo listadas aqui as correlagbes que se diferem do modelo proposto por Choi &

Ray (1985).
e coeficiente de transferéncia de massa bolha-emulsdo
1 1 1
e = + [Kunii & Levenspiel (1969)] [E3.3l]
Km Kbc Kce
U 0,5 D
K, =45 y -§-5 85, dz’s [Kunii & Levenspiel (1969)] [E3.32]
b B
D U,
K, =678 ——d—s""' [Kunii & Levenspiel (1969)] [E3.33]
b
o coeficiente de transferéncia de calor bolha-emulséo
05
U,rp,-C g¥k, .p,.c
H,=H, =455 585/ = £ 2 B
d, dy
[Kunii & Levenspiel (1969)] [E3.34]
Cona’igées Operacionais
+ 0,000115P 0,00085 molem’
© 0,024 glem® 316K
: ‘G0 poum 0,95 glem’ * 293 K
'dem:idade do- ca{:a}__ &dor 2,37 giem’ ZT&mperatura de r&f‘erenma 273,15 K
cap.calorifica. dﬁ séixdos 4,004 Jig K B - 0,5
Ko : S 4,16.10% e/ geas diametro da pamcula _1; C 0,05cm
.Energia.de Anvagﬁc} . 37260 J/mol " didgmetro da bﬁ?}aa : 15¢cm
AH o L - 3829 /g salwradoreator- - 00 1097 om
Spressdo. 20,42 atm - difmetro do: reater 3_ S 396 em
U 34,8 cm/s dismetrodabolha - 15em

Obs: a gy¢ 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 fluidizag@o Upy) €
também a influéncia do tamanho da bolha.

Os testes com a velocidade superficial do gés apontaram que um aumento da
velocidade implica num menor tempo de residéncia do gas no reator, fazendo com que a
taxa de reag8o diminua, baixando também a temperatura de emulsfio e consequentemente
a conversdo por passe (para uma dada quantidade de catalisador alimentada). Porém se a
velocidade superficial € diminuida, a temperatura de emulsfo 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 paralisagdo do reator. Como conclus@o temos que a velocidade
superficial do gés € vital para retirar o calor gerado pela reacio.

Por sua vez, a diminuigdo do tamanho da bolha reduz a area interfacial bolha-
emulsdo, diminuindo também a resisténcia a transferéncia de massa e calor, o que
provoca um menor gradiente de temperatura e concentragio entre fases bolha e emulsfo.
Além disto, a diminuicdo no didmetro das bolhas, reduz a velocidade das bolhas, aumenta
o numero de bolhas e consequentemente a fracdo de bolhas (8) no reator, reduzindo o
volume da fase emulsfo o que torna menor o tempo de residéncia do polimero € do
catalisador dentro do reator e portanto a taxa de reacfio € menor e menor também fica a

conversdo por passe € a temperatura de emulsio.

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 transferéncia de massa e energia
entre as duas fases (bolha e emulsio) sfo altas, 0 modelo é simplificado de forma a

considerar que C=Cs e Te=T},, desaparecendo-se com as equagdes diferenciais.
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Todas as simplificagdes e consideragdes do modelo de McAuley er al. (1994)
continuam validas e a elas sfo acrescidas as seguintes:
s Transferéncia de gés e energia irrestrita entre as fases bolha e emulsio
¢ Composi¢do e temperatura uniformes ao longo do reator

¢ Tamanho pequeno das bolhas

Desta forma as equagdes apresentadas no modelos de McAuley et al. (1994) sfo

modificadas e a resolucio de todo o sistema recai em 5 equagSes algébricas.

Modelo para Fase Emulsdo - Balango de Massa

R
AU, (C,-C)-0.C.e,, - M“’ =0 [E3.35]
W

Modelo para Fase Emulsdo - Balango de Energia
Uy d.c, . Col(Ty—T)+ Ry [-AH - (c,, ¢, ) (T-T,)-nDHU, (T-T,)=0

[E3.36]

Modelo para o Polietileno - Balango de Massa

R, - Q-(l — &y ) p, =0 [E3.37]
Obs: embora as equagSes E3.27 e E3.37 paregam incoerentes, devido & falta do
termo Qe (fluxo de catalisador), este termo foi removido da equagio E3.37 por
causa que seu valor € bem menor em ordem de magnitude do que os outro dois

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

do modelo simplificado.

Modelo para o Catalisador - Balanco de Massa

Gear = Xcar-©. (1 —Eny )'ps =0 [E3.38}
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Modelo Cinético - Produgdo de Polimero

Rp = Kp.Cp Xy o A H.(1=8).(1= ). My [E3.39]

3.3.1. Resolugio do Modelo

A resolugdio do sistema de equagdes simplificadas € obtida de forma algébrica,
rearranjando-se para tanto as equacSes dos balangos de massa e energia.

Estas cinco equagdes (E3.35 a E3.39) contém 6 varidveis incognitas: C, T, O, Xear,
Rp € gear , € portanto, inicialmente fixa-se a temperatura de operagéo do reator entre 325 a
400 K, o que corresponde respectivamente as temperaturas a qual a reagfio comega a se
processar e a temperatura a qual o polimero derrete.

Uma vez tendo-se a temperatura de operacgfio, obtém-se a taxa de producfio de
polimero (Rp) a partir do balango de energia para o mondémero (E3.36). Na sequéncia, a
vazio volumétrica de polimero saindo do reator (Q) € obtido a partir do balango de massa
para o polimero (E3.37), a concentragéo (C) € obtida a partir do balan¢o de massa para o
mondmero (E3.35), e a fragio de catalisador no polimero (X a partir da equagio de
producéo de polimero (E3.39) e finalmente o fluxo de catalisador alimentado ao reator
(qeat) € obtido via balango de massa para o catalisador (E3.38). Os valores da porosidade
de minima fluidizaco (gmy) € da fracdo volumétrica das bolhas no reator (8) devem ser os
mesmo usados nos modelos de duas fases a fim de que se tenha sempre 0 mesmo tempo

de residéncia do solido no reator.

3.3.2. Resultados e Discussoes

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

simulagdes desta tese (veja Apéndice 1).
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Os graficos obtidos a partir da resolugfio do sistema de equacdes sfo fungfo da
temperatura de operagdo do reator, uma vez que as demais varidveis sdo obtidas pela
imposigdo inicial do valor da temperatura de operagéo do reator. Os graficos devem ser
interpretados de forma que quando a temperatura no interior do reator for de X graus, a
concentra¢do de etileno no reator tera um valor Y, a fragio massica de catalisador no
polimero formado serd Y, a produgdo de polimero serd de Y3, e para tanto Yy g/s de
catalisador deve ser alimentado no reator para a obtencéo de tal temperatura de operagéo.

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

aproximacdo do modelo mais complexo.
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Q& =0
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Figura 3.2. Resultados obtidos pelo Modelos Simplificado de McAuley et al., 1994 para
concentragéo de etiieno no reator, fragdo massica de catalisador no polimero formado,
taxa de produgéio de polietileno e alimentagio de catalisador no reator, em funcfo da

temperatura de operagfo.

[Simulagdes feitas com base nos Dados Padrdes - ver Apéndice 1].
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-~ - MecAuley Simplificado
McAuley et al., 1894

0.0002 —

0.0001 — 7

's
T

Concentragao de Etileno
Fracdo Massica de
Catalisador no Polimero

0.00075 — — 0.0000

320 380 400 320 380 400
Temperatura de Operacgéo [K] Temperatura de Operacéo [K]

5000 - 0.40 —
4000 —
3000 —
2000 —

1000 —

Produgéo de Polimero
[o/s]
t
Alimentacado de Catalisador
[a/s]
[0 ]
S
i

(.00

320 380 400 320 360 400
Temperatura de Operacéo [K] Temperatura de Operagio [K]

Figura 3.3. Comparagio entre os resultados obtidos pelo Modelos Simplificado de
McAuley et al., 1994 e 0 Modelo Completo de McAuley et al, 1994. [Simula¢es feitas

com 0s Dados Padr&es - ver Apéndice 1].

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

da altura do reator. Este fato advém da forma de resolugdo do sistema, que calcula a taxa
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de produgdo de polimero (Rp) nfo pela propria equacio 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 polimerizagio.

A figura 3.4 mostra como seria a produgéio 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
produgdo por regido, o sistema de equagdes foi resolvido independentemente para cada
uma das regides, resultando na producdo de polimero especifica para cada regido do
reator. A conexfo das 5 regides simuladas, obedeceu ao seguinte procedimento: apés a
resolugdo do sistema matematico para a pnimeira regifio (0 a 2 m) conforme descrito na
secdo 3.3.1., os valores obtidos para concentragio (C) e temperatura (T) nesta regido eram
utilizados como condicdo inicial para a regifo seguinte (Cy e To). Apo6s resolucio do
modelo para a segunda regido (2 a 4 m) obtinham-se novos valores de C, T, Qca, Xea ©

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

quinta regides.

5000 TR

4500 + mdesg8=z108m
,‘F 4000 + sde6a8m
3’: 3500 Bdedatm
?; 3000 +
!& 25@0 i :de2aém
S 2000  Odega2m
O 1500 + e
Q1000 -

500 Fﬁﬁgﬂ
0

325 345 360 380 400
Temperatura de Operagao [K]
Figura 3.4. Producido de Polietileno em funcdo da Regido do Reator segundo o Modelo
Simplificado de McAuley et al., 1994, [Simulagdes feitas com os Dados Padrdes - ver
Apéndice 1].

Este problema pode implicar na ocorréncia de erros graves na utilizagdo 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 produgéo maior do que
um reator de 11 m de altura em que o eteno entra a uma temperatura de 316 K. O que nfo
se reflete numa realidade préatica.

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 condigbes operacionais dos reatores de polimerizagdo em leito
fluidizado, especialmente em termos da concentracio média da fase emulsfio, vazdo de
polimero saindo do reator, fragio de catalisador presente no polimero, taxa de producio
de polimero e alimentagdo de catalisador. Informagdes que sfo importantes para a
simulacfo dos reatores, mas que ndo sfo divulgadas pela literatura especializada.

Segundo o proprio McAuley et al (1994), este modelo peca quando se tem
temperaturas altas (acima de 370 K) e o difmetro da bolha ¢ maior do que 10 ¢m, sendo

que as previsdes entre este tipo de modelo simplificado e 0 modelo mais completo de

McAuley apresentam diferenca de até 20% (para os casos mais graves - 400K e bolhas de

40 cm).
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4.1. Introdugéo

A teoria de duas fases tem se provado uma hipotese consistente para descrever o
comportamento de reatores de leito fluidizado. Esta teoria é obviamente uma primeira
aproximagio, pois se baseia na suposi¢do que um leito fluidizado se comporta como um
liquido de viscosidade moderada ¢ tensfio superficial nula. O objetivo do
desenvolvimento de um novo modelo para o reator de leito fluidizado € a de redefinir o
comportamento da fase emulséo.

No capitulo 3 foram discutidos trés modelos para o reator de leito fluidizado,
sendo que uma caracteristica comum entre eles € o fato que a fase bolha ascende em fluxo
pistonado (“plug-flow™). Geralmente se assume que a fase emulsfo se comporta como
um reator de tanque agitado continuo (CSTR), isto €, como um reator perfeitamente
agitado. Essa consideracio € boa para leitos fluidizados em escala laboratorial, que sio
pequenos ¢ fluidizados vigorosamente e tem razfo altura/didmetro proxima a unidade.

Porém para reatores em escala industrial e de planta piloto, a razéo altura/didmetro
¢ geralmente alta e o leito € fluidizado menos vigorosamente. O didmetro da unidade
industrial ou piloto tem de ser pequeno para economizar no uso dos gases de fluidizagéo,
mas a altura do reator tem de ser grande para haver um tempo de contato apropriado entre
as fases. Neste caso a considera¢iio de que a fase bolha segue em fluxo pistonado é
perfeitamente valida para este regime de operagfio, porém a consideracdo de que a fase
emulsdo ¢ perfeitamente homogénea se tormna bastante duvidosa (Davidson, 1990).

Para reatores fluidizados em escala piloto ou industrial, ¢ muito mais plausivel

assumir que tanto a fase bolha quanto a fase emulsfio estdo em regime de fluxo pistonado,
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e portanto o desenvolvimento do novo modelo para o reator de leito fluidizado sera
baseado no fato de que a fase emuls8o atravessa o reator em fluxo pistonado.

Os modelos desenvolvidos por Choi & Ray (1985) e por McAuley et al. (1994)
por considerarem a fase emulsio como sendo perfeitamente agitada e homogénea,
conseguem simplificar grandemente os célculos envolvidos na simulagio do modelo do
reator de leito fluidizado, porém restringem muito a validade de seus modelos, para o
caso de processos de polimerizagfio com pré-polimerizadores antecedendo o reator de
leito fluidizado principal.

Quando a alimentagdo do reator ndo consiste de particulas de polimero pré-
polimerizadas, ocorrerd o aparecimento de uma zona no reator com uma alta taxa de
reagdo. Isto porque o periodo inicial do processo de polimerizacdo tem uma taxa de
reagdo alta e consequentemente ha uma producéo de calor alta. Os modelos descritos no
capitulo 3 nfio conseguem simular esta condigfo critica, onde a regido superior do reator
estara a uma maior temperatura e haverd um maior consumo de reagentes.

Sendo assim, se faz necessario o desenvolvimento de um modele mais complexo

que preveja e garanta a simulac@o do reator nestas condi¢Ges operacionais.

4.2. Desenvolvimento do Modelo Diferencial

Um modelo em estado estaciondrio para o leito fluidizado que leva em
consideracio a variacdo de concentra¢fo e temperatura nas fases bolha e emulsfio do
reator foi desenvolvido. Todos os balangos de energia e massa s3o dados na forma
diferencial, de forma a considerar o gradiente axial de temperatura e concentragio de

ambas fases (bolha e emuls&o), assim como definir, ainda que de forma simplificada, o

crescimento do polimero ao longo do reator.

O novo modelo proposto assume as seguintes considera¢des:
s presenca de duas fases: bolha e emulsfio
e areagdo ocorre sO na fase emulsdo

¢ a fase emulsfo esta nas condi¢Oes de minima fluidizacio
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e 0 gas em excesso passa na forma de bolhas, para manter o leito nas condigles de
minima fluidizacfo

e as bolhas s@o esféricas e de tamanho uniforme, havendo um tamanho maximo
permitido

¢ avelocidade de ascensdo das bolhas € constante e segue em “plug-flow™

o avelocidade de ascensdo da fase emulsfio ¢ constante ¢ segue em “plug-flow”

» adistribui¢fio das bolhas ¢ uniforme

e ndo ha gradiente radial de concentracio e temperatura, devido a agitagdo do leito
produzida pelo gas.

e ndo ha resisténeia 2 transferéncia de massa e de calor entre gas-sé6lido na fase emulsdo

¢ nfo ha aglomeracgdo entre as particulas do polimero

O modelo relaxa, num primeiro momento com as seguintes consideracdes, em
relaclo aos modelos propostos por Choi & Ray, 1985 e por McAuley et al., 1994:
» fase emulsdo € perfeitamente agitada

¢ tamanho da particula de polimero tem um valor médio no reator

Desta forma, a fase emulsfio passa a ser considerada nfio perfeitamente agitada
permitindo a determinagfio de um perfil de concentrag@io e temperatura da fase emulséo
no reator.

Para levar em consideracdo a variagcfo axial das propriedades do leito na fase
emulsdo, as equagdes algébricas do balanco de massa e de energia da fase emulsdo foram
desenvolvidas na forma de equagdes diferenciais que podem ser integradas ao longo do
comprimento do leito, junto as equagdes de producfio de polimero e dos balancos de
massa e energia da fase bolha.

Uma inovagéio do modelo consiste na nova abordagem dada ao balango de massa

do catalisador, que permite estimar o crescimento da particula ao longo do reator.

As equacdes do modelo foram desenvolvidas da seguinte forma:




Balango de Massa e Energia da Fase Bolha - Etileno

ic, K,
z "7, {&=6)

ar,  H, _
dz"Ub.cb.c;g‘(E g

Balango de Massa da Fase Emulsdo - Etileno

dce. _ RP!(I "“gmf) Km(Cb -Ce)‘é‘ Qn{ie; PRI
dz &y AU, (Im(g)_gmf 7 :

[E4.3] Emi P
1° termo - etileno consumido na reagio Huidi
2° termo - transferéncia de massa bolha-emulséo

sﬁ@iﬂﬂﬁf@éfﬁe&ﬁér E -

Balango de Energia da Fase Emulsdo - Etileno

dT, _ [ope Km(C, - Cc) + Hm].(T, - T,).5

dz U (1—8) mfcpgc
. [E4.4]
RD' (1 8g)- My-[ - AH - (0,5 - ) (T, - Tu)] + =D.U, (T, - T.)
U, By c;3g .C,
. . onde: ol SR
1° termo - entalpia de difusdo do gas entre bolha- o capac: dﬁ de _ {:aiér'fﬁ'éaf.} e

emulsdo e entalpia via conveccio e
conducdo entre fases bolha-emulsio
2° termo - calor gerado pela reagdo
3" termo - calor perdido para a vizinhanga via
parede do reator

cam;mstm S

Balango de Massa - Polietileno Formado

dy kp.C,.p. A1 5).(1 - gmf). M,
dZ z‘qcal
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Tragando um paralelo do modelo desenvolvido neste trabalho com o modelo de
McAuley et al. (1994), existem diferencas significativas entre um e outro.

Em termos do equacionamento dos balangos de massa e energia n#o ha diferencas
entre as duas modelagens uma vez que as consideragdes sobre a transferéncia de massa e
energia entre as fases bolha e emulso néo sofreram nenhum tipo de modificacéo.

O balango de massa e energia do etileno na fase emuls@o passou por modifica¢des
na modelagem. O modelo de McAuley et al. (1994) faz uma abordagem global quando
trata os balancos de massa e energia da fase emulsio, devido a consideracdo de mistura
perfeita (e portanto inexisténcia de perfis de temperatura e concentra¢io de reagentes ao
longo do reator).

No balango de massa de etileno na fase emulsdo do reator, temos no
equacionamento termos que refletem a entrada e saida de etileno no reator, o consumo de
etileno para a produgdo de polietileno, a saida de etileno junto ao produto e a
transferéncia de massa entre as fases bolha-emulsgio. Sendo que estes valores sdo validos
independentemente do posicionamento de entradas e saidas no reator.

Ja no modelo desenvolvido neste trabalho, o termo relacionado com a entrada e
saida de etileno no reator foi transformado na propria diferencial (dC¢/dz). Os termos de
consumo de etileno ¢ transferéncia de etileno entre as fases bolha-emulsfo continuam sem
modificagbes na modelagem. Porém o termo relacionado com a quantidade de etileno
que sai com o polimero foi suprimida, uma vez que durante a retirada de polimero, a
quantidade de etileno que € carregada junto ao polimero tem uma concentragfo igual ao
do ponto de retirada de produto. Desta forma, a concentraciio de etileno no ponto de
retirada do polimero nfio sofre nenhuma alteracéo.

Quanto ao balango de energia da fase emulsfio os termos da equagdo continuam
iguais, porém foram rearranjados de forma a transformar a equacgfio numa equacio

diferencial da temperatura em fun¢do da posi¢fo no reator.




53

No novo modelo, ndo € necessdrio o uso de uma temperatura € concentracio
média da fase bolha nos balancos de massa e energia da fase emulséo, pois como todos os
balancos estdo sendo Integrados ao mesmo tempo, passou-se¢ a usar o valor da
temperatura e concentragdo da bolha no mesmo ponto de integragéo.

Os balancos de massa do polietileno e do catalisador no reator foram totalmente
modificados. No modelo de McAuley et al (1994), havia um balango de massa para o
polimero formado e um balango de massa para o catalisador. No novo modelo
desenvolvido, estes dois balancos sfio transformados num tnico balanco através da
variave] ¥ que indica a proporgdo mdssica de polimero em fungfio da massa de catalisador
alimentado.

A taxa cinética proposta por McAuley et al. (1994) e utilizada no modelo deste
trabalho possui como uma de suas varidveis a fragfio massica de catalisador presente no
polimero, que € prefixada no inicio da resolugio do sistema, ¢ ¢ uma varidvel
fundamental na defini¢do da taxa cinética. O fluxo de catalisador, por sua vez, é uma
variavel secundéria que € calculada apés a resolugio do sistema de equagdes.

Como o fluxo de catalisador alimentado ao reator € uma varidvel de operacgio em
plantas industriais ¢ tem um valor predefinido e fixo para o grau de polimero a ser
produzido, entdo propds-se utilizar esta, como varidvel operacional e nfio mais como um
resultado secundério. Para tanto, a equag8o da taxa cinética teve de ser modificada para a
incorporaco do fluxo de catalisador como varidvel operacional. A modificacio veio
pela defini¢do da variavel y.

Esta variavel y ¢ integrada ao longo do reator, possibilitando-se ter o balango do
polimero produzido em fun¢fo da quantidade de catalisador alimentado. O valor de
acumula a producgio de polietileno ao longo do reator e tem seu valor aumentado na
direcdo do topo para a base do reator.

O modelo desenvolvido neste trabalho é mais completo do que os modelos
encontrados até hoje na literatura, pois prevé os perfis de temperatura e concentracfio da
fase emulsdo, a produgio acumulada de polietileno e o crescimento da particula
polimérica no reator. Este avanco na modelagem do reator em leito fluidizado para

produgdo de polietileno podera levar a previsdo do comportamento da construcdo das
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caracteristicas fisico-quimica do polietileno em nivel de reator, estudo este que nfio ¢

relatado na literatura até o presente momento.

4.3. Resolucéao do Modelo

A resolucgo do problema foi obtida de forma numérica. Para tanto, um programa
em linguagem Fortran foi construido para a solugdo do problema. A integra¢io numérica
das equagdes diferenciais ao longo da altura do reator foi feita usando-se a subrotina
DDASSL (Petzold, 1982), pacote de dominio publico que integra sistemas de equagdes
diferenciais e algébricas através da teoria de diferenciagio retroativa de quinta ordem. A
escolha da subrotina DDASSL como integrador numérico se deve principalmente pelo
fato da mesma suportar sistemas algébricos-diferenciais e resolver problemas de dificil
integracdo (“stiff”), que podem ser encontrados nos sistemas equacionais a serem
resolvidos mais adiante. Além disto a subrotina DDASSL tem a vantagem de ter um
processamento mais rapido do que subrotinas baseadas no método de Runge-Kutta.

No reator de leito fluidizado, apresentado esquematicamente na figura 4.1, o
catalisador entra pela parte superior, local onde se processa a inicializagio do catalisador
¢ as particulas de polimero iniciam seu crescimento.

Conforme as particulas de polietileno aumentam em peso, elas v3o descendo para
alturas menores, até que atingem o ponto onde se faz a retirada de polimero (na regifo
inferior do reator). Sendo que este crescimento é acompanhado por um aumento no valor
numérico da variavel y, que tem seu valor inicial no topo do reator conhecido e igual a
1.0, significando a proporcio madssica de um mondmero frente & massa do catalisador

(catalisador inicializado).



Catalisador >

A Gas Nao Reagido

Polietienc”

Figura 4.1. Esquema da direcfio e sentido de fluxo dos componentes no reator.

Por outro lado temos que a entrada de reagentes ocorre pela base do reator, onde a

concentra¢io e temperatura inicial do gas entrando no reator é conhecida.

Este fato faz com que tenhamos condigdes de contorno localizadas na base e no

topo do reator, ou seja, respectivamente nos ponto z =0 e z =1, (Tabela 4.1).

Tabela 4.1. CondigGes de Contorno para o0 Modelo Diferencial

Descrigdo

pré-polimerizacéo

No topo do reator, a fraco massica de
catalisador junto a particula de polimero é
dada pelo grau de pré-polimerizacio do
catalisador sendo alimentado ao reator. Este
valor pode ser 0 para catalisador virgem ou
algum valor em gramas de catalisador por
gramas de polimero.

z= T.=To=Tp Na base do reator o gés que € alimentado se
divide nas fase bolha e emulsdo, tendo elas a
mesma temperatura inicial

7= Ce=Co=0Cy Na base do reator o gés que ¢ alimentado se

divide nas fase bolha e emulsfo, tendo elas a
mesma concentracio inicial

Para contornar este problema, ou seja do processo de integragio nfo ser de valor

inicial (o que facilitaria a resoluc@o do sistema), um algoritmo iterativo foi desenvolvido
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de forma a buscar uma estimativa dos valores da varidvel i e da producfo de polimero
acumulada no reator (Rp) na base do reator (z = 0), parfmetros ndo conhecidos na base
do reator (ponto inicial de integragéo).

Para obter os valores reais de % e Rp na base do reator, o0 método da bisse¢éo foi
utilizado.

Uma estimativa inicial para as varidveis % ¢ Rp fol obtida integrando-se as
equagdes diferenciais do sistema como se fosse um problema de valor inicial. Este
procedimento, porém, acaba gerando valores subestimados para a varidvel y e
superestimados para a varidvel Rp. O valor obtido para a varidvel 7 foi usada como
limite inferior para iniciar a bisse¢fo e como limite superior foi utilizado 2.y.

O método da bissecfo modificava os valores de y e Rp ¢ realizava a simulagfo do
reator até que fossem obtidos ¥ € Rp em z = 0 que reproduzissem y = 1.0e Rp= 0.0 em z
=H.

A figura 4.2. mostra um diagrama simplificado do algoritmo desenvolvido neste
trabalho.

Se o sistema matematico for simplificado, de forma a ndo obedecer as condigdes
de contorno em acordo com o design fisico do reator, ou seja, se o sistema for resolvido
como sendo um problema de valor inicial, os resultados retornados apresentardo
incoeréncias nos perfis das diversas varidveis. Uma andlise mais detalhada deste

problema sera visto na segfo 4.6.
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LEITURA DOS
DADOS DE ENTRADA

b

INICIALIZACAO DAS
VARIAVEIS E
EQUAGCOES
DIFERENCIAIS

h 4

y

INTEGRACAO NUMERICA
DO SISTEMA MATEMATICO
DE Z=0 A Z=H

AJUSTAVALOR
DE X EM Z=0
VIA METODO DA
BISSECGAD

VALOR OBTIDO
PARA X EM Z=H
E IGUAL A CONDICAQ
DE CONTORNO?

IMPRIME RESULTADCS

Figura 4.2. Diagrama de blocos simplificado do algoritmo para resolugo do modelo

fluido-dindmico do reator de leito fluidizado.

4.4. Resultados e Discussoes

Os resultados obtidos com este modelo mostraram resultados interessantes a
respeito da predicBo dos gradientes de temperatura e concentragdo no reator,
especialmente na regido de alimentacfio do catalisador, onde a taxa de reacfo observada é
maior devido a maior temperatura, aliada a maior influéncia do catalisador na formagio
das particulas polimericas jovens. Um resultado tipico do comportamento no interior do

reator pode ser visto na figura 4.3.
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Figura 4.3. Resultado tipico do comportamento dos perfis de produgéo de polietileno
acumulada, fracdo massica de catalisador, concentragfo de etileno e temperatura das fases

bolha e emulsdo. Simulag@o feita com os dados padrbes [ver apéndice 1].

Como pode ser observado pela figura hd na regifio superior do reator, uma
producio mais acentuada de polietileno. Esta maior produgfio ¢ influenciada em parte
pela maior atividade do catalisador em formar novas particula de polimero jovens e em
parte pela maior temperatura na regifio decorrente da liberagio de energia pela reacdo

exotérmica decorrente desta maior atividade (Xie et al.,, 1990), ¢ que pode ser
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comprovado pela alta taxa de formagfo e iniciacdo dos sitios do catalisador (McAuley et
al., 1994).

O aumento de temperatura na parte superior do reator ¢ responsavel, em muitos
casos, pelo aparecimento de pontos quentes no interior do reator, provocando o
derretimento do polimero e sua consequente aglomeracfio. No caso da formagfo de
aglomerados de polimero, o reator deve ter suas operacdes suspensas até que os
aglomerados sejam retirados, isto para que néo haja o entupimento dos pontos de entrada
e saida do reator, 0 que causaria piores danos.

Devido & maior taxa de reacio no topo do reator, hA um maior consumo de
mondmero na parte superior do reator, o que faz com que a concentragio de etileno
decaia mais acentuadamente a partir dos 8 m de reator (para um reator de 10.9 m de
altura).

Um resultado interessante, é a possibilidade de se acompanhar o crescimento da
particula de polimero ao longo do reator através da varidvel X . Esta variavel representa
a frag3o massica de catalisador presente no polimero formado. Se a quantidade molar de
catalisador alimentado no reator € conhecida, pode-se ter uma previso do peso molecular
médio do polimero que esta sendo formado. Esta previsdo ndo € possivel nas modelagens
hoje existentes.

A produggo de polimero acurnulado também pode ser interpretado como o fluxo

de polimero que atravessa uma determinada altura do reator.

4.5. Analise Paramétrica do Modelo

Foram estudados 2 pardmetros do modelo (didmetro da bolha e porosidade do
leito), 1 caracteristica fisica do polimero (densidade do polimero) e 4 condicdes

operacionais do reator (alimentagfo de catalisador, temperatura de alimentacdo do gas.

concentragdo de alimentacdo do gas e velocidade de alimentagio do gas).
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Estes pardmetros do modelo foram escolhidos por ja serem conhecidos como
grandes modificadores das condi¢Bes no interior do reator, e por serem parmetros que
podem variar dependendo das condigdes operacionais do reator.

As quatro condig8es operacionais foram escolhidas pois uma otimizagfo do reator
consistird principalmente na manipulagio destas varidveis. Desta forma um
conhecimento prévio da influéncia destas condi¢des no comportamento do reator € de
extrema importincia para o desenvolvimento de uma futura politica de otimizagéo.

A densidade do polimero é um pardmetro dependente da composigio quimica do
polimero mas que pode vir a afetar os perfis de temperatura e concentragio no interior

reator.

Alimentacdo de Catalisador

Uma das principais condi¢gdes operacionais, em se tratando de reacdo de
polietileno, € o fluxo de catalisador sendo alimentado no reator. O aumento da massa de
catalisador alimentada influéncia diretamente na taxa de reagfio, resultando num aumento
da produgfo de polietileno, da temperatura e numa redugio da concentragéo de etileno do
meio reacional. A tabela 4.2 mostra percentualmente a influéncia do fluxo de catalisador
na temperatura, concentracfo, fracio massica de catalisador no polimero formado e na
producdo de polimero. Este resultado na forma gréfica ¢ mostrado na figura 4.4. Os

dados usados para gerar estes resultados foram os Dados Padrdes (veja no Apéndice 1).

Tabela 4.2. Modificagfio percentual nas variaveis do processo em fungéo do aumento na

alimentacédo de catalisador.

1. Varigvel de Processo = 1 Modificacdo Percentual
Produgdo de Polimero [g/s] + 137 %
Temperatura no Final do bolha +6.6%
Reator [K] emulsfo +15.8 %
Concentragéo de Etileno no bolha -04%
Final do Reator [mol/cm’] emulséo -4.8 %
Frac8o Massica de +40.7 %
Catalisador no Polimero




61

420 — 2500 —
400 — 2 i
| 7 2 2000 —
® 380 — emulséo =
= pd g -
® g g re
g & 360 — / 8 £ 1500 )
£ " ) bolha 8
- T 1000 —
320 — o #
300 \ . ‘ 500 } , :
0.00 0.20 0.40 0.00 0.20 0.40
Alim.Catalisador [g/s] Alim.Catalisador [g/s]
0.00100 — 0.00020 —
2 000090 — - | 7
o boha  0.00015 — ,
oo i oy -
| e =
& 2 0.00080 — © :
£ 0 emulsdo K=
@ £ ~ 4{-&
o = _ S 0.00010 —
4
O [
8§ 000070 )
0.00060 — e 0.00005 — ‘
0.00 0.20 0.40 0.00 0.20 0.40
Alim.Catalisador [g/s] Alim.Catalisador [g/s]

Figura 4.4. Perfil das variaveis de produgdo em funcio do fluxc massico de catalisador
na alimentacfo. Simulagfo realizada com os Dados Padrdes

[ver Apéndice 1]

Como pode ser observado pela figura 4.4 e tabela 4.2, a alimentacdo de catalisador
tem forte influéncia na taxa de produgfo de polietileno, e influéncia moderada na fragio

massica de catalisador no polimero ¢ nas temperaturas finais (em z = H) das fases botha e
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emulsdo. A concentracdo de etileno final (em z = H), em ambas as fases, € fracamente

afetada pela variacéo da alimenta¢8o do catalisador.

Velocidade Inicial do Gds no Entrada do Reator (U,)

O estudo do efeito da velocidade inicial do gas na entrada do reator foi feito pois
esta é uma varidvel operacional critica para o sistema. Comercialmente, os reatores de
leito fluidizado operam entre 3 a 6 vezes a velocidade de minima fluidizacio (Wagner et
al., 1985).

Uma das principais fungdes do gas passando pelo leito € a de remover o calor
gerado pela reagfio exotérmica do polietileno. A baixa velocidade de entrada do gas afeta
diretamente no tempo de residéncia do gas passando pelo reator e consequentemente na
transferéncia de calor entre as fases bolha e emulsdo. Como pode ser verificado através
da figura 4.5, a deficiéncia na remocio do calor gerado pela reacdo € preocupante, pois a
temperatura atingida pela fase emulsfo € maior do que a temperatura de derretimento do
polietileno (420 K), ou seja, haveria o comprometimento do reator e do produto operando
o reator com velocidades iniciais (U,) entre 1 a 4 vezes a velocidade de minima
fluidizag@io. Acima de 5 vezes a velocidade de minima fluidizag8o, a temperatura da fase
emulsfio nfc chega a atingir o temperatura de derretimento do polietileno em todo o

espectro de fluxo massico de alimentagdo de catalisador (de 0.05 a 0.40 g/s).
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320 —

300 — . ; | 300
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Figura 4.5, Influéncia da velocidade inicial de gés na temperatura das fases bolha e

emulsio
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Desta forma, velocidades de entrada do gas no reator mais elevadas sdo

necessarias para reduzir o risco de derretimento das particulas, aglomeracfio e

consequentemente o desligamento do reator. Porém, velocidades maiores resultam num

maior arraste de particulas pequenas para fora do reator. Neste caso, um sistema mais

eficiente de recolhimento destas particulas (filtros e ciclones) deve ser adicionado em

série ao reator.

Em termos das demais variaveis de produgdo, o aumento da velocidade inicial de

entrada do gas no reator resulta numa maior concentra¢éo de etileno no meio reacional,

uma vez que a maior remogfo de calor do meio reduz a taxa de reagfo, reduzindo o

consumo de eteno. A produgfo de polimero € reduzida também devido & menor taxa de

reagdo (figura 4.6).
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Figura 4.6. Influéncia da velocidade inicial de gas na produgio de polietileno

A tabela 4.3 mostra a influéncia percentual da velocidade inicial nas varidveis de

operacio.




64

Tabela 4.3. Modificagfo percentual nas varidveis do processo em fun¢fio do aumento da

velocidade inicial do gas

Produgéio de Polimero [g/s] -155% -194%

Temperatura no Final do -4.1% bolha -57%

Reator [K] -7.1% emuls@o -12.4%
Concentragdo de Etileno +0.1%  bolha +0.2%
| no Final do Reator {mol/cm’] | +1.8% emulsdio +3.5%

Como pode ser visto na tabela 4.3 e figuras 4.5 e 4.6, a velocidade de alimentagéio
do gas no reator tem influéncia moderada na taxa de producfio de polimero e na
temperatura da fase emulsio. Porém pode ser diretamente responsavel pela chegada da
temperatura de emulsdo no nivel da temperatura de derretimento do polimero, podendo
desta forma ser considerada uma variavel critica para o processo de polimerizacdo em

leito fluidizado.

Didmetro da Bolha

O di@metro da bolha atua na transferéncia de energia e massa entre as fases boltha
¢ emulsdo. O aumento do didmetro da bolha diminui a area interfacial total entre as fases
bolha e emulsdo (isto porque tem-se menor numero de bolhas no leito), levando & um
menor fluxo de massa e calor entre as fases. Este fato resulta numa temperatura de
emulsdo mais elevada, pois a energia gerada pela reacio de polimerizacio ndo consegue
ser removida pelo gas passando na forma de bolhas. Esta deficiéncia resulta na
possibilidade da temperatura de emulsfio atingir a temperatura de derretimento do
polietileno, isto para bolha maiores que 35 cm de didmetro e fluxo de catalisador superior

a 0.30 g/s. A temperatura de bolha parece sofrer pouco a influéncia do tamanho da bolha

tendo um desvio méaximo de 2.1% em relacio & simulacfio feita com os Dados Padrdes.
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Com isto, a diferenca entre as temperatura da fase emulsio e da fase bolhas aumenta
significativamente. A figura 4.7 mostra a influéncia do didmetro das bolhas na

temperatura do reator.
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Figura 4.7. Influéncia do didmetro das bolhas na temperatura das fases bolha e emulsio

A influéncia do didmetro das bolhas sobre a produgdo de polietileno nfo se
resume somente pela relagdo com a transferéncia de massa e calor. Bolhas de didmetros
pequenos tem menores velocidade de ascensdio no leito se comparado com bolhas de
tamanho maiores. Esta menor velocidade reflete numa maior fragfo de bolhas no leito (8)
e consequentemente na reducdo do volume da fase emulsdo. Portanto, o tempo de
residéncia das particulas solidas diminui, levando consigo a relagdo massica
polimero/catalisador, que a partir dai tende a reduzir ainda mais a taxa de polimerizacéo.

A figura 4.8 mostra a influéncia do didmetro das bolhas na produgdo de polietileno.
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Figura 4.8. Influéncia do didmetro das bolhas na producéo de polietileno.




66

A tabela 4.4 mostra de forma percentual a influéncia do didmetro das bolhas nas

principais variaveis do reator.

Tabela 4.4. Modificagdo percentual nas variaveis do processo em fungdo do aumento do

didmetro das bolhas.

Producdo de Polimero [g/s]

+16.3% +21.5%

Temperatura no Final do -0.4% bolha -0.9%

Reator [K] +85% emulsio +16.9%
Concentragéo no Final do +0.3% bolha +0.5 %
Reator [mol/cm”] -29% emulsio -48%

Como pode ser visto através da tabela 4.4 e figuras 4.7 e 4.8, o didmetro das
bolhas tem uma influéncia moderada em relagéo a produgfo de polimero e a temperatura
da fase emulsfo. E afeta pouco a temperatura da fase bolha e a concentragfio do etileno
em ambas as fases. Porém, assim como a velocidade de alimentag@o do gas, o didmetro
da bolha pode se tornar uma varidvel critica quando seu didmetro se tornar muite grande
(acima de 40 cm), o que faz com que a temperatura da fase emulsdo saia de controle

atingindo a temperatura de derretimento do polietileno.

Concentracio Inicial de Etileno no Gds de Alimentacdo

A concentracdo inicial de etileno no gas de alimentacfo nfo tem muita influéncia
no que tange & produgdo de polietileno, em termos quantitativos. A relacdo entre
concentracdo de gas e produgfo quantitativa € direta, mas percentualmente ela equivale a
uma mudang¢a maxima de 6.5% ao longo de todo a faixa de concentragbes de etileno
usadas comercialmente (entre 0.70 a 1.00 mol/L). O controle da concentracéo de etileno

no interior do reator ¢ feito adicionando-se, a corrente de alimentagfo, gases inertes &
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reagdo, como o nitrogénio. Ar nfo € usado como inerte devido a presenga de hidrogénio

no reator, usado como controlador de peso molecular, e que explodiria em contato com ¢

oxigénio contido no ar. Outro empecilho ao uso de ar, mesmo quando hidrogénio nfo é

usado como controlador de peso molecular € o fato do ar conter pequenas quantidades de

monéxido de carbono que poderia agir como venenoe para o catalisador Ziegler-Natta.

A figura 4.9 mostra que nfio hd nenhuma mudanga no processo devido as

diferencas na concentragfio do gas de alimentagdo.
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Figura 4.9. Influéncia da concentragdo de etileno na concentragéio de etileno na saida do

reator (parte superior).

A figura 4.10 mostra a baixa influéncia da concentrag¢fo inicial de gés na produgéo

de polietileno no reator de leito fluidizado.
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Figura 4.10. Influéncia da concentragfio de eteno na produgfo de polietileno.




68

A tabela 4.5 mostra de forma percentual a influéncia desta varidvel operacional

nas demais varidveis do reator.

Tabela 4.5. Modificac8o percentual nas variaveis do processo em funcdo do aumento da

concentracio de gas eteno.

Alim.Cat, Alim.Cat.
Varidvel de Processo (.20 g/s (.40 ofs

Modificagio Percentual

Concentragio de Producéo de Polimero [g/s] +9.4 % +6.5%
Eteno na
Alimentagio Temperatura no Final do -1.5% bolha -22%
Faixa de Reator [K] -22% emulsio -32%
0.7 2 L.Omol/L. Concentragdo de Etileno +349%  bolha +35.0%
{42.8 %) no Final do Reator [mol/cm3 11 +342% emulsio +33.1%

Como pode ser observado pelas figuras 4.9 e 4.10 e pela tabela 4.5, a concentracdo
de etileno na alimentagfo se reflete proporcionalmente na concentrago final de etileno no
reator, mas em termos das demais variaveis analisadas (produgdo de polietileno e
temperatura das fases bolha e emulsfio), seu impacto € pequeno. Entretanto, esta
condicdo operacional € de extrema importidncia na formulagfo dos diversos graus de

polietilenos, como seré visto neo Capitulo 5.

Temperatura do Gds de Alimentacio

A temperatura inicial do reator (denominacdo dada a temperatura do gas na

entrada de alimentagBio do reator) tem uma infiuéneia grande, especialmente em se

tratando da produ¢do quantitativa de polietileno, como pode ser observado na figura 4.11.
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Figura 4.11. Influéncia da temperatura inicial na produgdo de polietileno.

Como pode ser observado, uma mudanga de 15 K na temperatura de alimentagio
do gas pode resultar numa produgio de polimero até 40% maior. A temperatura no topo
do reator ndo se elevou a ponto de atingir a temperatura de derretimento do polimero,

como pode ser visto na figura 4.12.
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Figura 4.12. Influéncia da temperatura inicial na temperatura das fases bolha e emulséo

no topo do reator.

A tabela 4.6 mostra de forma percentual a influéncia da temperatura de

alimentag@o do gas nas demais varidveis do reator.
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Tabela 4.6. Modificagdo percentual nas varidveis do processo em fungéo do aumento da

temperatura do gas na entrada do reator.

Produgdo de Polimero [g/s] +69.7 % +74.1%

Temperatura no Final do +97%  bolha +11.0%

Reator [K] +13.1% emulsio +17.7%
Concentragdo de Etileno -0.2% bolha -0.2%
. no Final do Reator [mol/em®] | -2.3% emulsio  -3.9%

A temperatura de alimentacfo, como pode ser verificada pela tabela 4.6 e pelas
figuras 4.11 e 4.12, tem grande influéncia na produgio de polietileno e na temperatura
final das fases bolha e emuls8o (em z = L), porém ndo afeta a concentracéo de etileno no
reator, uma vez que o reator ¢ alimentado com etileno em grande excesso (de 30 a 50
vezes mais do que o consumido pela polimerizagfo). Embora tenha grande influéncia na
temperatura das fases, durante as simulagdes ndo se observa que a temperatura de

nenhuma das fases ultrapassa a temperatura de derretimento do polimero.

Densidade do Polietileno

A densidade do polietileno tem influéncia minima em qualquer uma das variaveis
estudas. A tabela 4.7 mostra de forma percentual a influéncia da densidade do polimero

nas variaveis estudadas do reator.
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Tabela 4.7. Modificagfio percentual nas varidveis do processo em fungfo do aumento da

densidade do polietileno formado.

+38%

Produgio de Polimero [g/s]

Temperatura no Final do +0.2% bolha +03%

Reator [K] +03% emulsio +0.8%
n” Concentragio de Etileno -0.0% bolha -00%
| no Final do Reator [mol/cm®] | -02% emulsio -03%

Como pode ser visto, a densidade nfio tem muita influéncia nas varigveis sendo

analisadas, sendo que o maior efeito € na producéo de polimero.

Porosidade de Minima Fluidizacdo

Assim como para a associagdo fetta com o didmetro das bolhas, uma maior
porosidade do leito implica na redugdo do volume de sélidos na fase emulsio para uma
mesma altura do leito. Portanto, o tempo de residéncia das particulas s6lidas diminui,
levando consigo a relagdo massica polimero/catalisador, que a partir dai tende a reduzir a

taxa de polimerizagdo. A menor taxa de reagdo reflete diretamente também na

temperatura da fase emuls8o que se torna mais baixa, ¢ na concentraglo das fases que

passam a ter um menor consumo de etileno. A figura 4.13 mostra a influéneia da

porosidade de minima fluidizagio na produc8o de polietileno.
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Figura 4.13. Influéncia da porosidade na produgfio de polietileno.

A tabela 4.8 mostra de forma percentual a influéncia da porosidade nas varidveis

estudadas do reator.

Tabela 4.8. Modificagio percentual nas variaveis do processo em funcdo do aumento da

porosidade.

Producéo de Polimero [g/s]

-30.6 %

(85.7%)

Temperatura no Final do -2.1% bolha -3.1%
Reator [K] -4.3%  emulsfo -79%
Concentragio de Etileno +0.0% bolha +0.0%
no Final do Reator [mol/em’] | +2.0% emulsio +3.6%

A porosidade de minima fluidizagio afeta moderadamente a producdo de

polietileno, mas ndo tem influéncia significativa nas demais varidveis estudadas

(temperatura e concentragio), como pode ser visto na tabela 4.8 e na figura 4.13.
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4.5.1. Analise Comparativa

As tabelas 4.9 ¢ 4.10 sumarizam o estudo paramétrico realizado, mostrando de
forma percentual a influéncia de 3 pardmetros ¢ 3 condicdes operacionais nas variaveis
estudadas do reator.

Uma primeira analise comparativa que serd feita nesta secfio se refere a todo o
espectro da faixa de validade das varidveis analisadas. Ou seja, foi comparado o que
pode ser obtido com a modificagdo numa variavel de seu valor limite inferior ao superior,
na faixa utilizada industrialmente. Esta andlise serve para mostrar a potencialidade de

uma varidvel quanto a influéncia maxima que tem sobre 0 processo.

Tabela 4.9. Modificagfo percentual nas variaveis do processo em func¢io da modificagio
nos pardmetros e condigdes operacionais do sistema.
Alimentagdo de Catalisador = 0.20 g/s

e

©“Varigvel de Processo |

Produgdo de Polimero [gfs] | -155 | +94 | +69.7

Temp.no Final do Reator [K] | -41 | -15 | +97
- 7.1 -22 | +13.1

Conc.no Final do Reator +01 | +349 | -02
[mol/cm”] +1.8 | +342 | -23

Tabela 4.10. Modificagfo percentual nas variaveis do processo em fungfo da
modificagfio nos pardmetros e condi¢des operacionais do sistema.

Alimentagéo de Catalisador = 0.40 g/s

Producio de Polimero [g]s] -194 | +65 | +74.1 ] +4.1 -324 | +21.5
Temp.no Final do Reator [K] | -57 | -22 | +1i0 | +03 | -3.1 | -09
-12.4 «-32 | +177 ] +0.8 -79 | +169

Conc.no Final do Reator 502 | 23501 -02 1 -00 | +00 1 <05
[mol/em’] +35 | +351 ) -39 | .03 | +36 | -48
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Através das tabela comparativas 4.9 e 4.10 pode-se afirmar, que em termos de
aumento na producio de polietileno em reatores comerciais de leito fluidizado, a varidvel
mais efetiva ¢ a temperatura de alimentacfo do gas, sendo que um aumento de 15 K na
temperatura de alimentacio do gas resulta num aumento da ordem de 50% na producdo.
Porém o aumento da temperatura de alimentagiio deve ser feito com o cuidado da
temperatura de emulsfo néo atingir a temperatura de derretimento do polimero pois esta
variavel sofre um aumento na ordem de 15%, e a temperatura da bolha sobe
proporcionalmente a temperatura de alimentagio do gés.

A diminuicio da porosidade resulta também num aumento razoavel na producéo
de polietileno, porém esta ¢ uma varidvel secundaria que necessariamente depende de
outras variaveis (como a vazdo de gds ou solido), sendo necessdrio uma andlise mais
detalhada de interdependéncia entre as varidveis numa tentativa de otimizagfo da mesma.

O aumento do tamanho das bolhas ¢ a diminwigdo da velocidade de alimentacio
do gas produzem um aumento semelhante na taxa de produgfic do polimero. Ambas
varidveis estdo relacionadas e portanto a mudanga em uma delas implica na modificagio
da outra, mas s@o varidvels de facil manipulacdo e portanto passiveis de otimizagHo.
Entretanto deve-se ter o cuidado em sua manipulacio pois em certas condigdes
operacionais podem ser responsaveis pelo derretimento e/ou aglomeracfio das particulas
de polietileno.

A concentragio de alimentagfo do gés, embora tenha influéncia decisiva no grau
de polietileno formado, ou seja, composi¢éo e propriedades fisicas do polimero produzido
(como sera mostrado no Capftulo 5), apresenta somente efeito moderado na produgdo
quantitativa de polietileno, assim como a densidade do polimero em questdo.

A concentragdo de etileno no meio reacional mostrou-se pouco sensivel as

alteracdes das varidveis estudadas. Sua ordem de grandeza ndo se altera, exceto para a

prépria concentracio de alimentac¢io que tem um efeito proporcional a sua modificagio.
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As tabelas 4.11 e 4.12 mostram uma andlise comparativa mais convencional,
impondo uma modificac@io percentual de +5% sobre o valor médio da faixa de validade

de todas as variaveis,

Tabela 4.11. Modificacio percentual nas variaveis do processo em fungio da
modificagdo nos pardmetros e condigdes operacionais do sistema.
Alimentacio de Catalisador = 0.20 g/s

Produgdo de Polimero [g/s] 12 | +1.1 | +4201 +29 | -18 | +04
Ternp.no Final do Reator [K] | -03 | -017 | +58 | +0.15 | -0.12 | -0.0
-05 | -026 1 +7.9 1 +022 | -025 | +0.21

Cone.no Final do Reator +00 | +4.1 -0.0 -00 | +0.0 | +00
[mol/em’] +0.1 | +41 | -14 | -015 | +0.12 | -0.07

Tabela 4.12. Modificagfio percentual nas varidveis do processo em fungfo da
modificago nos pardmetros e condigdes operacionais do sistema.

Alimentacéio de Catalisador = 0.40 g/s

Produgéo de Polimero [g/s] -14 | +075  +412 | +29 | -19 »
Temp.no Final do Reator [K] | -042 | -026 | +62 | +02 | -0.18 | -0.03
-093 1 -037 [ +98 | +0.6 | -046 | +0.42

Conc.no Final do Reator +0.01 1 +4.1 -0.1 -0.0 | +0.00 | +0.01
[mol/em’] +026 | +41 | -22 | -02 |+021 ] -0.12
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4.6. O Problema das Condic¢cbes de Contorno

Devido a um design unico, em termos de reatores em leito fluidizado,
computacionalmente este reator proporciona grande dificuldade em sua simulagfo.

Em geral os reatores em leito fluidizado mais comuns apresentam um design em
que as matérias primas (gas, catalisador, etc.) entram no reator pela parte inferior e os
produtos e gas ndo reagido saem pela parte superior (Kunii & Levenspiel, 1969).
Entretanto, o reator em leito fluidizado para producéo de polietileno e polipropileno, tem
a caracteristica singular do produto sair pela parte inferior do reator, e do catalisador ser
adicionado pela parte superior do leito, pouco abaixo da zona de desacoplamento de
particulas (veja o esquema da figura 4.1).

Esta configuragfo faz com que o problema computacional de simulagdo do reator
nfo possa ser encarado como um problema de valor inicial.

No entanto alguns pesquisadores resolvem o problema como sendo um problema
de valor inicial quando a modificacdo no valor das varidveis principais € pequena ao
longo do reator. A justificativa dada para este procedimento € que o erro gerado pela
abordagem incorreta do problema € menor do que ¢ emo do proprio modelo
fenomenologico.

Para verificar o comportamento do sistema usando esta técnica de resolugdo, um
programa em linguagem Fortran foi desenvolvido para a solu¢do do problema. A
integracio numeérica das equagles diferencials ao longo da altura do reator foi feita
usando-se a subrotina DDASSL (Petzold, 1982).

A diferenca, em relagfo a simulag#o feita anteriormente, é que neste caso, assume-
se que todas as correntes internas do reator (gas e polimero) fluem da base para o topo do
reator. Para o reator de polimerizagio de polietileno, as condi¢es iniciais ficariam de

acordo com o que mostra a tabela 4.13.
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Tabela 4.13. Condigdes de Contorno para o Modelo Diferencial

A fracdo massica de catalisador junto a
pré-polimerizagdo | particula de polimero € dada pelo grau de pré-
polimeriza¢io do catalisador sendo alimentado
ao reator. Este valor pode ser { para
catalisador virgem ou algum valor em gramas
de catalisador por gramas de polimero.

z=0 Te=Te=Ty Na base do reator o gas que é alimentado se
divide nas fase bolha e emulsio, tendo elas a
mesma temperatura inicial

z=0 Ce=C=Cy Na base do reator o gds que ¢ alimentado se
divide nas fase bolha e emulsio, tendo elas a
mesma concentracfo inicial

Qcorre que na polimerizagio do etileno ha uma forte atividade do catalisador na
formag#o de particulas jovens de polimero, o que faz com que a reacfio de polimerizagéo
seja intensa na zona de alimentacdo de catalisador. A reag#io por ser exotérmica faz com
que a temperatura da fase emuls@o, nesta regido, seja mais elevada do que no restante do
reator. Este aumento na temperatura ¢ acompanhada por uma forte queda na
concentrag@o de etileno nesta regifio do reator, devido ao major consumo de mondémero e
comondmeros. Estas variagdes fazem com que a abordagem via problema de valor inicial
produza resultados desconexos com a realidade.

As figuras 4.13 e 4.14 mostram a diferenca entre as simulacées realizadas de

acordo com o design do reator (Caso 01) e as simulagdes realizadas como problema de

valor inicial (Caso 02).
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Se os casos 01 e 02 forem comparados apenas pelos valores iniciais (valor na zona
de alimentacdo de gas) e pelos valores finais (valores na zona de alimentacfio de
catalisador) de concentragdio e temperatura, tem-se que estes valores serfio muito
parecidos, porém o perfil ao longo do reator ¢ muito diferente e € causado pela maior
atividade na producio de polimero jovens. Como a producéo de polietileno € dependente
destas variaveis, dois valores distintos de produgfio de polimero serdo obtidos, pois as
condi¢bes de produc@o ao longo do reator foram diferentes. No caso do problema ser
considerado como de valor inicial, tem-se uma maior produc@o de polimero do que no

caso das condigdes de contorno seguindo o design do reator, porém esta maior produgéo ¢
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ficticia e derivada de um erro de interpretacdo computacional do problema das condicGes
de contorno no reator.

No caso de uma comparagdo com dados industriais, se somente estivessem
disponiveis dados de concentracfio ¢ temperatura do reator em z = 0 e z = L (caso que
industrialmente € bastante comum), poderia haver uma validacfio errénea do modelo de

valor inicial, uma vez que quantitativamente a concentracfio e a temperatura em z = L 580

muito proximas nos dois casos, porém os perfis destas duas varidveis divergem bastante.
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5.1. Introducéao

Um conhecimento preciso das propriedades do polietileno € de grande
importéncia, devido ao maior nimero de graus de polimero necessarios para atender a
aplicacGes especificas na industria. De forma a predizer as propriedades fisicas de uma
resina, o conhecimento das propriedades moleculares do polimero € indispensavel. Por
esta razdo, propriedades moleculares tais como distribuicdo de peso molecular e
frequéncia de ramificagles se tornaram calculos importantes a serem incorporados ao
modelo comportamental do reator.

Do ponto de vista industrial, um modelo confiavel de copolimerizagiio € capaz de
simular condi¢des de sintese, assim como permitir estudos de novos copolimeros antes
mesmo da realizacfo de testes industriais. Desta forma, novos graus de polimeros podem
ser desenvolvidos mais facilmente, ¢ os j& existentes podem ser otimizados de forma a
produzir resinas de alta qualidade de forma permanente (Zabisky et al., 1992).

Neste trabalho, o modelo cinético proposto por McAuley et al. (1990) sera usado
junto ao meétodo dos momentos (Zabisky et al., 1992) para criar um novo modelo
matematico capaz de predizer a distribuigdo de pesos moleculares, polidispersidade,
indice de fluidez e densidade do polimero formado no reator ao longo do leito.

Até hoje, os trabalhos publicados na literatura especializada nfo se ativeram a
predicdo das propriedades fisico-quimicas do polietileno ao longo do reator, somente
fazendo a modelagem do crescimento do polimero sem a correlacionar com dados
operacionais do reator (McAuley et al.,, 1990). Portanto o modelo que estd sendo

desenvolvido neste trabalho ird auxiliar na predicio n#o s6 das caracteristicas do
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polimero, mas também trara subsidios para determinacfio das condi¢bes operacionais do
reator para produgéio de um determinado grau de polietileno.

Deve-se ressaltar que a escoltha do modelo cinético proposto por McAuley et al.
(1990) se deve ao fato de ser o modelo mais completo encontrado na literatura, para a

polimerizacdo de etileno por coordenagéo usando catalisador do tipo Ziegler-Natta.

5.2. Cinética de Copolimerizacdo de Polietileno

O modelo cinético usado neste trabalho tenta levar em conta as reagdes
elementares importantes que ocorrem no reator de leito fluidizado quando se utiliza
catalisador do tipo Ziegler-Natta. (McAuley et al., 1990). Este modelo descreve a
copolimerizac¢do de etileno e alfa-olefinas em reator de leito fluidizado. A alimentacfo
do reator, de acordo com o modelo pode ser composto de etileno, comondmeros (1-
buteno ¢ 1-hexeno), hidrogénio, nitrogénio, catalisador e cocatalisador [AlEt3].

Uma das caracteristicas marcantes do uso de catalisadores Ziegler-Natta na
producdo de polietileno € que o produto resultante apresenta uma distribuigio de peso
molecular ampla e uma nfo homogeneidade da composigdo do polimero. A explicagio
para tal fenoémeno € a existéncia de mais de um tipo de sitio ativo na superficie do
catalisador (Floyd et al., 1988). Experimentos conduzidos por Usami et al. (1986)
mostraram a existéncia de dois tipos de sitios, um que produz polietileno de baixo peso
molecular rico em buteno, e outro que produz polimero de alto peso molecular com uma

carga menor em buteno e com menos ramifica¢des curtas.

5.2.1. Mecanismo de Reacao

O mecanismo de reacdo ¢ similar aos descritos por Kissin (1987) e por deCarvalho
et al. (1989), sendo que a cada sitio s8io associadas diferentes constantes de formacio,

iniciagdo, propagacéo e transferéncia.
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E considerado no mecanismo de reagio o efeito do mondmero terminal nas taxas
de reacdio, ou seja a taxa de reagfio ¢ também funcfio do ultimo mondmero ligado ao
polietileno. O efeito do pendltimo mondmero € negligenciado.

Os sitios ativos potenciais do tipo j sofrem uma reagdo de formacio com o
cocatalisador organometalico (Kissin, 1987). Se a concentragfio do cocatalisador for

constante e em excesso, a reacgdo € descrita como:

Nx(j)—FL N (0, /)

Os novos sitios formados passam por uma reagdo de iniciacdo com os

mondmeros:

N@©,j)+ M, —25 R, )

A partir de entdo as cadeias poliméricas crescem pela seguinte reagfo de
propagacao:

Rr, )+ M, 22D SR (r +1,7) onde:
kpg;{}) ps&udo

A maioria das cadeias mortas de polietileno {cadeias as quais nfo sofrem mais o

processo de polimerizagio) so produzidas por reagdes de transferéncia de cadeias. Estas
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reagbes podem ocorrer com os mondmeros, hidrogénio, cocatalisador organometélico e
também espontaneamente.

R(r, )+ M~ 5 R (1, )+ P(r,f)

R(r.j)+ H,—ZL S N (0.7)+ P(r.})
R (r.j)+ AlEL—TL S N (L) + P(r.))

R(r, ) =Ly N (0, /) + P(r,])

Os sitios do tipo Ny(0,j) podem ser reiniciados de acordo com as seguintes
equacdes.

N (0,7)+ M,—22 5 R (1,7)

N (0,))+ AlEt, —L 5 R (1,7)

Os sitios ativos também podem se desativar espontaneamente, formando cadeias
mortas de polimero:

N (r. ) —=L N, () + O, /)
NOH—ZL 5N, ()

N, (0,)—=25 N, (/)

Impurezas, como monoxido de carbono e outras, mesmo em concentragdes baixas

podem causar quedas instantdneas nas taxas de propagacfio, sendo que a adsorcdo de

impurezas no sitio catalitico torna o sitio inativo.

Ni(r,j)-i-fm__M(J‘}_}Nﬂﬁ(o,j)-{-g(r,j) :':Qn'd;e iR
In . impureza
NO,H+1, LN Y, 20,7 :'kdi(’]} canstan’te

Ny, ))+1, D S N0, )) ;::‘Ndm(}) sma d;aatxvadg por' 1mpuxezas
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Para alguns tipos de impurezas, as reacdes de deativagio do catalisador podem ser
reversiveis. Neste caso, a desor¢do das impurezas fazem com que o sitio possa passar por
nova reagfo de iniciagdo.

N (0, ) —=2> Ny (0. ) + 1,
Ny (0,)) —=2=> N, ) +1,

A tabela 5.1 mostra os valores numéricos dos pardmetros cinéticos da produgéo de

polietileno por coordenacdo com catalisador do tipo Ziegler-Natta para cada sitio

catalitico.

Tabhela 5.1. Pardmetros Cinéticos

formacdo [s

iniciagio [L.mol”.s™] kiy 1 1
kis 0.14 0.14
kh, 1
khy 0.1 0.1
kh, 20 20
propagacdo [L.mols] kp1i 85 85
kplz 2 15
kpp_; 64 64
kpzz 1.5 6.2
transferéncia [L.mol”.s™) kfi1 0.0021 0.0021
kfin 0.006 0.11
kb 0.0021 0.001
kfn 0.006 0.11
kfh, 0.088 0.37
kfh, 0.088 0.37
kit 0.024 0.12
kfrs 0.048 0.24
kfs, 0.0001 0.0001
kfs; 0.0001 0.0001
deativacdio [s"] kds 0.0001 0.0001
[L.mol s kdI 2000 2000

desorgio de impurezas [s™] ka 0.0003 0.0003
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5.3. Desenvolvimento do Modelo de Predi¢cdo da Distribuicédo de
Peso Molecular

Num modelo cinético complexo como o de polimerizagio, néo € possivel prever a
distribuicdo de pesos moleculares inteira de forma totalmente precisa, sem 0 uso de um
massivo recurso computacional.

O método dos momentos ¢ um método estatistico eficaz para calcular as médias
mais importantes em termos de distribui¢io de pesos moleculares de polimeros.

Os momentos da distribuicBio de pesos moleculares sio obtidos através dos
balangos materiais das moléculas em crescimento e mortas. Os balangos sio entio
multiplicados por poténcias de r (tamanho da cadeia) e somadosder=0ar= o

O momento da distribui¢@io de tamanho do polimero coordenado (em crescimento

via reacdes de coordenagio com o catalisador) € definido como:

e o momento da distribui¢fio de pesos do polimero morto (que nfo passa mais por reagdes

de polimerizag&o) € definido como:

0 = z_;rf.[P(r)]

;p{i‘i?ii'ﬁem mﬁﬁé g

[E5.2] airménca

O fato da somatoria do polimero morto comegar com r = 2 se deve ao fato de que

ndo existe cadeia poliméricas com menos de dois mondémeros interligados.
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5.3.1. Balanco Molares das Espécies

Para a execu¢fio do método dos momentos foi desenvolvido o balango de massa
para as quinze espécies envolvidas na cinética de polimerizagdo do etileno, de acordo
com o funcionamento do reator de leito fluidizado.

O balango do numero de moles de sitios ativos potenciais N*(j) no reator €:

AV * () - - R

e DN
7 K ().N*() (5.3

Similarmente, o balanco para o niimero de moles de sitios iniciados N(0,]) € dado
por:

dN(0,/)

= BN N AR O)UM ] K ()L M)+ (7)., + ks

Como as reagdes de formac8o e iniciagfo de sitios ativos se processam de forma
muito répida e se concentram na regifio superior do reator onde o catalisador ¢
alimentado, podemos propor que as reagfes de formacfo e iniciagio de sitios ativos sdo
instantdneas. Desta forma teremos que todo sitio potencial alimentado [F*,(j)] se
transforma em sitios ativos [N(0,)]. E igualmente, todo sitio ativo se converte em
polimeros de cadeia de comprimento unitario com mondmero terminal dos tipos 1, 2 € 3;

e também em sitios inativos devido a desativaco espontinea dos sitios ativos.

Isto faz com que a concentragfo inicial de polimeros com cadeia de tamanho

unitario na parte superior do reator (ou seja em z = H) seja dado por:

Fr parazwl,z,s . :_ ._:; :

) .
R 1, - :kZM ,I(g:i
i( j)z««ﬁ i i kle§+k12M2 '+‘kl3M3+ Ay
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Por sua vez o balangco molar dos polimeros vivos de cadeia de comprimento

unitario € calculado por:

parai=1 " dR(LD _ .
P . dt = Rl(I’J)- ;kp&i‘Ml+;ighk'Hz+Jg€s {E5.6]
) R}(Lj)}-{zk: Kfm, . M, + fgﬁ-.c}
‘para L dR(L)) .
ST T =R, (1, 7). {Z kpy,- M, + ]gfs}
¢ [E5.7]

-+ {YE) - R;(LJ)}{; Wki' M:}

Deve-se ressaltar que as diferencas entre os polimeros unitirios em fungio do
mondmero de iniciacfio se deve pois a reacdo de transferéncia de cadeia ao cocatalisador e
a reacdo de reiniciagfo de sitios do tipo Ny(0,j) com cocatalisador resultam somente em
polimeros unitdrios com mondmero etileno terminal, ndo havendo a possibilidade de
formacdo de polimeros com buteno ou hexeno terminal.

Para comprimentos de cadela iguais ou superiores a 2 {r = 2) o balango € descrito
como sendo:

dRz‘(raj) _

dr zk:kpk!‘M'Rk(r"laj)

k

{E5.8]
“Rz(":f)-{Z(kpfk-Mk + Wk-Mk)Hq%i‘Hz + /gﬁ;.C+/g.'s}

Balangos de molares dos mondmeros presentes no reator:

dM,

; 593:173.1':’_"‘"'3515 203
—+= —M-&.{Zm +2kim}—~ M.N, g
k

[E5.9]
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Os balancos das demais espécies sio:

dC .
— ==C {khr( PNy +Z]99'(J) R(":f)} (E5.10]
df,
=2 G)Hy R () (E5.11]
dN

2= Y A% - RN} () H, + 45,

- Ny 2 kA ()-C+ k()M = N ki) [p5.12)

I _ s N, +E)

dt [E5.13]

5.3.2. Aplicacao do Método dos Moméntos

Como ja citado anteriormente, a defini¢dio dos momentos do comprimento da

cadeia dos polimeros vivos € dada por:

&

= > r[R(M]

~ [E5.1]

Na forma diferencial em fungfio do tempo, a equagéo fica na forma:

%=Z[Zd&a D) 3y - GRC: J)}

e Py [E5.14]
Apds substituicdo das equacdes do balango dos polimeros de comprimento r e
unitério tem-se:

dy,

D [N () M+ ().C} - -Z{kfsf(j)ﬁhfg%f-u).Hz}—fz.kdsw}

[E5.15]




8%
N 2 KR ()- M, + kb (). C = 5. 2 k3, () + k(). Hy | = T, keds( )

a4 ”g.zkp,(j).ﬂaz+(Iz;-K)-Z{Wﬂ-CJ’ZW*M'M"}

[E5.16]

Ny 2 AR M, + ki ().C = 5. 3 {ifs, () + Kk (). Hy ) — Y, ks ()

2
Ty +2.%). 2 kp,(j)- M; + (% - }’;).Z{Jg‘i;(j).c+ Z/gsn,,k(j).Mk}

[ES.17]

Ny 2 k8 (7). M, + khr(7).C = 53K () + (). Ho | = B kds()

+(% + 35 +35) X k. (). M, + (¥ - K)Z{%(i)-c+ ZW,,k(f)-Mk}

[ES.18]

Da mesma forma, os momentos da distribuicio de pesos moleculares dos

polimeros mortos € dado por:

g:Eﬁp@]

[E5.19]
ou na forma diferencial:

d_Q_k_m [ZZ y ab(r, J)}

J i [E5.20]
Substituindo a equacéo do balanco dos polimeros mortos:
do, { } parak= ﬂ a3
—== = Y —R(1 ()M, + H. i

23] 2tn-sen{Zimaon o]
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5.3.3. Predicdo dos Parametros de Qualidade via o Método dos Momentos

A partir da simulagiio dos métodos dos momentos, pode-se utilizar defini¢Oes
estatisticas derivadas deste método para gerar informagdes relevantes, em termos do grau
de polimero que sera gerado.

O numero cumulativo (M,) e os pesos moleculares médios do polimero produzido

sfio definidos como:

_(0,+x)

M, = m'( , + ;) [E5.22]
i (27
(0 +7)

[E5.23]
(g, +x)
M, =m.

g+ 1)

[E5.24]

A polidispersidade, por sua vez, ¢ definida como a razdo entre o peso molecular

médio ponderal e o peso molecular médio numérico:

<]

X

O método usado prediz a taxa de reagfo; o peso molecular meédio numérico,
ponderal e z do polimero; € a composigdo de comondmeros a partir das condigdes de
alimentagfo do reator. Propriedades derivadas da composicdo do polietileno (em termos
da fragdo mdssica de comondmeros) e do peso molecular médio, geralmente ndo séo
medidas nem “on-line”, nem nos laboratérios de controle de qualidade. Ao invés deles,
somente o indice de fluidez (MI) (*melt flow index” ou simplesmente “melt index™) e a
densidade sdo medidas em laboratério, devido a facilidade de sua determinacdo. Estas
propriedades, porém, sfo correlacionadas com o peso molecular € com a composicio
molecular do polimero.

A partir de dados comerciais e de literatura, Sinclair (1983) construiu-se um

grafico de indice de fluidez (MI) em funcfo do peso molecular médio ponderal de graus
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de polietileno (M,). Através do grafico gerado, foi observado que MI e My sdo
relacionados por uma lei de poténcias. A regressfo linear aplicada aos dados determinou

a seguinte correlago:

347
111525}
M

w

vl -0,288 -
M, =111525. M1 ou M{ ( [ES.26]

Como a viscosidade aparente do polietileno é inversamente proporcional ao seu

indice de fluidez, sua viscosidade pode ser escrita como:

3,47

n=M,
Esta relagdo corresponde a observagfio geral feita por Vinogradov & Malkin
(1980) para polimeros lineares:

n=b.M,’

W

¢«4000

A relag@o entre a densidade e a estrutura do polimero € complexa. A densidade é
influenciada pelo numero, pelo comprimento de ramifica¢cdes pequenas, e em menor
escala pelo peso molecular do polimero (Sinclair, 1983). Uma correlagio empirica foi
desenvolvida para relacionar a densidade do polietileno linear com a incorporagio de
comondmeros ao polimero, uma vez que sio os comondmeros (1-buteno e 1-hexeno) os
principais responséaveis pela formacgfo de ramificages na cadeia principal do polietileno:
p=0966- A.C,° [E528] omde:

A estrutura da correlaciio ¢ desta forma para que quando a quantidade de

comondmero tende a zero, a densidade do polimero tenda para a densidade do
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homopolimero de etileno (0,966 g/mL). Para graus de polietileno tendo 1-buteno como

comondmero, A e B sfo fixados em 0,02386 e 0,514 respectivamente.

5.4. Resolugao do Modelo

A resolugdo deste modelo foi obtido através da integragfio numérica conjunta das
equacSes dos momentos dos polimeros (E5.15 a E5.18 e E5.21) e dos balangos de massa
(E5.6 a E5.13) desenvolvidos neste trabalho. Para realizar esta tarefa, um programa em
linguagem Fortran foi desenvolvido, utilizando a subrotina DDASSL (Petzold, 1982)
como integrador numérico das equagdes.

A cada passo de integragdo, as caracteristicas fisico-quimicas do polietileno sendo
formado eram calculadas, através das equacdes (E5.22 a E5.28), podendo-se desta forma

gerar um perfil do desenvolvimento do polimero.

5.5. Predicoes do Modelo

As caracteristicas fisico-quimicas do polietileno sfio influenciadas por uma série
de fatores, como a concentragio dos mondmeros presentes no meio reacional, a
concentracio de hidrogénio e cocatalisador, a quantidade da catalisador sendo alimentada
¢ as caracteristicas do catalisador.

Nesta segfio, um resultado tipico do desenvolvimento do polietileno em reatores
de leito fluidizado € apresentado. Em seguida serd discutido individualmente os fatores
que influenciam as caracteristicas do polimero.

Para apresentar um resultado tipico do desenvolvimento do polietileno, em funco
do tempo de polimerizacfo, em um reator de leito fluidizado, as condi¢Ges operacionais

sumarizadas na tabela 5.2 foram utilizadas.
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Tabela 5.2. Condicdes Operacionais do Reator de Leito Fluidizado usado nas

Simulag¢des para Predigfio das Caracteristicas Fisico-Quimicas do Polietileno
(fonte: McAuley et al., 1990)

Etﬂéﬁo (Eieﬁo) - 0.555 mol/L

T el

1-Buteno 0.111 mol/L
Fracdo 1-Buteno/Etileno 0.20
Hidrogénio 0.010 mol/L
Cocatalisador (AlEt;) 0.010 mol/L
Nitrogénio 40% da alimen

céo de gds

Temperatura
Presséio

Fluxo de Catalisador

Quantidade de Sitios por grama 0.00001 sitios/g
Porcentagem de Sitios do Tipo 1 50 %

Para um caso tipico pode-se perceber que o peso molecular médio ponderal do
polietileno aumenta em fungdo do tempo de polimerizagio no reator, conforme pode ser

visto na figura 5.1.

400000 -
3 | P /
= 200000 .
0 i
0 200 400

Tempo de Polimerizagéo (s)
Figura 5.1. Peso molecular médio ponderal do polietileno em funcéo do

tempo de polimerizag&o no reator.
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Da mesma forma o peso molecular médio numeérico (M,) e peso molecular médio

z (Mz) aumentam em fung¢do do tempo de polimerizagdo, como pode ser visto na figura

5.2. O aumento nos valores de My, M, e M; refletem o crescimento da cadeia polimérica

e também o aumento no nimero de particulas de polimero sendo formadas.

150000 - 600000
- - P
100000 — /’ 400000 — e
s ke N .
= TS = -
50000 ~ / 200000 —
0 . ! : o i
0 200 400 0 200 400

Tempo de Polimerizacao (s) Tempo de Polimerizacao (s)
Figura 5.2. Peso molecular médio numérico (M;) e peso molecular médio z (Mz) em

fungdo do tempo de polimerizagéo.

O indice de fluidez do polimero (“melt index™), por ser uma funcfo de poténcia
inversa do peso molecular médio ponderal do polimerc (E5.26), tem seu valor diminuido

em funcio do aumento no tempo de polimerizacio (figura 5.3).

100.0 =
100 —=
x =
[3] h
'c) o
= 1.0 =
E E ~
= 01 — .
=
0.0 —
0 200 400

Tempo de Polimerizacgéao (s)
Figura 5.3. Indice de fluidez (melt index) do polietileno formado em fungéio do tempo de

polimerizagdo
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A densidade do polietileno é controlada pela incorporagdo de comonbémeros na
cadeia molecular do polimero, sendo que esta incorporacfio € basicamente funcdo das
concentracdes de mondmero e comondmeros no meio reacional, para uma dada cinética
reacional. Durante a polimerizacfo do etileno, as concentracdes de etileno, buteno e/ou
hexeno no meio reacional nio apresentam uma variagfo brusca em nenhum momento, e
as taxas de consumo de cada composto nio ¢ desigual a ponto de mudar muito a
proporg¢do destes compostos ao longo do periodo de polimerizagfo, assim a densidade do
polietileno e a frag8o de comondmero incorporado na cadeia polimérica é praticamente

constante ao longo deste periodo, como pode ser visto na figura 5.4.

o

-

(8]
|

1.00 —

0.98 —

C.10 -
0.96 —

0.94 —

0.92 —

Densidade (glcm3)
i
Fragdo Molar de Buteno
I

o
(=]
(=

0.80

0 200 400 0 260 400
Tempo de Polimerizacao (s) Tempo de Polimerizacdo (s)

Figura 5.4. Densidade e incorporagio de comonémero na cadeia polimérica para o

polietileno formado em fun¢fio do tempo de polimerizacio.

Em termos de polidispersidade, a polidispersidade aparente do polietileno
formado aumenta conforme aumenta o tempo de polimerizagio, conforme indica a figura

5.5.
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4.00 -

3.00 — /

2.00 — e

e

Polidispersidade
I

1.00

0 200 400
Tempo de Polimerizacao (s)

Figura 5.5. Polidispersidade do polimero em fun¢io do tempo de polimerizagéo

De acordo com a cinética de polimerizagdo apresentada por McAuley et al.
(1990), cada tipo de sitio ativo do catalisador produz um grau de polietileno com
polidispersidade que tende a ser igual a 2. Porém o polietileno formado no reator € uma
mistura das particulas produzidas por dois tipos de sitios ativos diferentes, cada um
produzindo um tipo especifico de polimero com peso molecular médio e polidispersidade
distintos, como esquematizado na figura 5.6. Como o polietileno produzido pelo reator €
uma mistura dos dois tipos de polimeros formados, a caracteristica aparente do polietileno
produzido serd a mescla das caracteristicas das particulas formadas pelos dois tipos de
sitios ativos. Em termos de polidispersidade, que esta relacionada com a varidncia da
distribuicdo do peso molecular do polimero, ela ird ter seu valor aumentado no caso de
uma mistura de dois tipos de polimeros distintos se o peso molecular médios dos dois
tipos de polimeros nfio forem iguais, ou seja a varidncia da distribuicio de pesos

molecular ird aumentar quando da mistura dos dois polimeros (Figura 5.6).
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Disrribufg:a'o de Peso Molecular

/7~ Poliefileno Polietieno
' L produzido no - produzido no
- sitio ativo 1 / . sitio afivo 2
«-\\ /
N Polietileno
produzico
/ . horegior
,,/f ' \
S

Figura 5.6. Distribuico de pesos moleculares a partir da distribuigdo de pesos

moleculares de dois tipos de polimeros diferentes.

A figura 5.7 mostra as caracteristicas do polietileno formado, em termos dos
momentos do peso molecular e da polidispersidade, divididas por tipo de sitio ativo e a

geral (ou aparente).

600000 — 3.00
Q3
kol
{0
406000 o
. bad
B 8 2
< 2 2.00
200000 — =2
| [ -
; o
- 0 — _ T S— .
Poiimera Formado a 200 400 0 2(?5 ) 400
e : Ternpo de Polimerizacao (s) Tempo de Polimerizagéo (s)
no Sitio 1 :
Toor sz | 300000 — 800000 —
: . 600000
200000 §
= 4 = 400000 —
100000 — - o -
P 200000 -
: 1,
G 9 — : ;
g 200 400 0 200 400
Tempo de Polimerizacdo (s) Tempo de Polimerizagao (s}

Figura 5.7. Momentos do peso molecular e polidispersidade do polietileno formado em

funcéio do tempo de polimerizago.

ottty
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Como pode ser observado pela figura 5.7 cada tipo de sitio ativo do catalisador
produz um certo grau de polietileno devido as diferentes constantes cinéticas especificas
para cada tipo de sitio. No caso, o sitio do tipo 1 produz polietileno de baixo peso
molecular, e o sitio do tipo 2 produz polimero de alto peso, o que esté de acordo com o0s
experimentos conduzidos por Usami et al. (1986) que estudou a existéncia de dois tipos
de sitios ativos no catalisador Ziegler-Natta e os tipos de polimeros produzidos nestes

sitios.

5.5.1. Influéncia da Concentracao das Espécies e do Catalisador no Grau
de Polietileno Produzido

Nesta secfio sera analisada a influéncia das concentracbes das espécies envolvidas
na polimerizac¢éo do etileno (etileno, 1-buteno, hidrogénio, cocatalisador e nitrogénio) e
do catalisador (taxa de alimentagfio e distribui¢do dos tipos de sitios ativos) no grau de
polietileno produzido.

As condi¢des de reag@io utilizadas nestas simula¢des sfo iguais as descritas na

tabela 5.2, exceto para a condi¢fio sendo analisada em cada item desta secéo.

Relagdo Concentragdo de 1-Buteno / Concentragdo de Etileno

Como pode ser observado na figura 5.8, a maior presenca de comondmero (1-
buteno) em relagdo a mesma quantidade de etileno alimentado, faz com que os valores
dos momentos do peso molecular (My, M, e M;) sejam reduzidos, o que se deve a uma
maior incorporagdo de l-buteno na cadeia polimérica (figura 5.9), responsdvel pela

produciio de cadeias polimérica menores (Usami et al, 1986; McAuley et al., 1990).
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400000 —
M2)M(1) B
020 z
200000 —-
040 | = :
—=-= 075 3
—m e 1.00 /
0 H
0 200 400
Tempo de Polimerizacdo (s)
150000 — 600000 —
P
100000 — // 400000 — / j;if
c N S
200000 — -
O ' H . 0 i i
0 200 400 0 200 400
Tempo de Polimerizac&o (s) Tempo de Polimerizagéo (s)

Figura 5.8. Momentos do peso molecular em func#o do tempo de polimerizacio e da
relagdo 1-buteno/etileno presente no meio reacional. Nos gréficos, M(1) e M(2)

representam respectivamente as concentragdes de etileno e 1-buteno.

A maior incorporagio de comondmero influencia diretamente na diminuigio da

densidade do polietileno formado, como pode ser visto na figura 5.9.

0.940 — o 0.50
N - 3 A
£ S 040 —
M{ZyM(1) L 0.930 m I o
m ~ B EEEEETETSN w
L= 2 ha0
0.20 e B C 0.30 i
0.40 o o ) B ppp T
k=) e - . ‘
- - a8 'g} 0.g20 - o _ o § .
100 8 - 8 0.10
0810 - < o0 | |
0 200 400 l 200 400
Tempo de Polimerizaggo (s) Tempo de Polimerizagao (s)

Figura 5.9. Densidade e fragio molar de buteno incorporado ao polimero em fungio do

tempo de polimerizagéo e da relagio 1-buteno(M2)/etileno(M1) na alimentagio.
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A polidispersidade e o indice de fluidez, por sua vez, aumentam com o aumento

na concentracio de comondmero presente no meio reacional (figura 5.10).

1000 = 5 —

231l

MM
0.20
............ 0.40

Melt index
Polidispersidade
w
|

0 200 400 0 200 400
Tempo de Polimerizagdo (s) Tempo de Polimerizacao (s)

Figura 5.10. Indice de fluidez e polidispersidade em fung&io do tempo de polimerizagio e

da relacfio 1-buteno/etileno presente no meio reacional

Em resumo, 2 mudan¢a na relagiio de buteno/etileno alimentado serve para
diminuir o peso molecular do polietileno, aumentar a incorporagéo de buteno na cadeira

polimérica, diminuir a densidade e aumentar a polidispersidade e o indice de fluidez.

Porcentagem de Inertes (Nitrogénio) no Gds de Alimentagdo

A porcentagem de inertes ¢ importante no controle dos momentos do peso
molecular do polietileno, indice de fluidez e da polidispersidade, quando nfo se deseja
modificar a densidade e o grau de incorporagdo de comonémero na cadeira polimérica.

O aumento da porcentagem de inertes (nitrogénio) alimentada junto ao gas de
sintese, faz com que os momentos do peso molecular diminuam, ou seja influencia

diretamente num menor comprimento da cadeira polimérica (figura 5.11).
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Figura 5.11. Momentos do peso molecular em fun¢fo do tempo de polimerizagéo e da

porcentagem de inertes no gas de sintese.

O indice de fluidez aumenta, acompanhado a diminui¢do do peso molecular, em
funcdo do aumento de carga inerte (figura 5.12).

A polidispersidade por sua vez diminui com o aumento da quantidade de
nitrogénio no meio reacional. O aumento de nitrogénic diminui a concentra¢do de
mondmeros € comondmeros presente no reator havendo consequentemente uma
diminui¢do nos pesos moleculares médios. Como os polimeros com comprimentos de
cadeia menores sdo reacionamente mais ativos que polimeros de cadeias maiores, ha uma
maior replicagdo de cadeias menores e uma menor taxa de propagacio de cadeias
maiores, fazendo com que haja um maior niimero de polimeros com comprimentos de
cadeia pequeno do que com comprimentos de cadeia grande. Com isto o valor do peso

molecular médio ponderal é puxado para baixo, refletindo numa menor polidispersidade.
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Figura 5.12. Indice de fluidez e polidispersidade em fungfio do tempo de polimerizagio e

da porcentagem de inertes no gés de sintese.

A densidade e a incorporagfo de comondémero nfo sdo afetados pela maior ou
menor carga de inertes, permanecendo sempre no mesmo patamar. A produgio de
polietileno, por sua vez, ¢ aumentada quando se diminui a carga de inertes. Isto se deve
porque a quantidade de etileno e demais espécies participantes da reagfio aumentam
consideravelmente, aumentando a produgfio final de polimero. A figura 5.13 mostra

como a producdo de polietileno varia com a porcentagem de nitrogénio alimentada.
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Figura 5.13. Produgfo de polietileno em funcéio da porcentagem de nitrogénio no gas

alimentado.
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Em suma, o aumento da porcentagem de inertes no gas do meio reacional diminui

os momentos do peso molecular, aumenta o indice de fluidez do polimero, diminui a

polidispersidade, mas também diminui a taxa de produgfio de polietileno. O efeito na

densidade e incorporacdo de comondmero € nulo.

Concentracdo de Hidrogénio

A principal fungéo do hidrogénio é no controle do peso molecular do polietileno.

Esta caracteristica pode ser observada na figura 5.14.

Congc Hidrogénio
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Figura 5.14. Momentos dos pesos moleculares do polietileno em fungfio do tempo de

polimerizagio e da concentracdo de hidrogénio no meio reacional.

Influenciada pelas menores cadeias poliméricas formadas, o indice de fluidez

aumenta com o aumento da concentragdo de hidrogénio. A polidispersidade também
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aumenta com o aumento da concentragio de hidrogénio, mas tende a se fixar no patamar
de 3 apds 400 segundos de polimerizagfo (figura 5.15). Embora o efeito global do
hidrogénio seja a de controlar o peso molecular do polietileno, produzindo-se cadeias
poliméricas menores, o ataque do hidrogénio a cadeia polimérica independe do tamanho
da cadeia do polimero, e portanto havera uma terminacio de cadeias poliméricas de todo
o espectro da distribuicdo, aumentando com isto a dispersdo da distribuicdo de

comprimentos de cadeia, refletindo numa maior polidispersidade.

4 p—
o -
k=1
Cong.Hidrogénie = _Lg 3 et
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Figura 5.13. Indice de fluidez e polidispersidade em fungdo do tempo de polimerizacéo e

da concentragdo de hidrogénio no meio reacional.

A densidade e a incorporacdo de comondmero nédo € afetado pela maior presenca
de hidrogénio no meio. A produgfo de polimero € pouco afetada com a mudanca da
concentragio de hidrogénio.

Em resumo, o aumento na concentragdo de hidrogénio diminui os momentos do

peso molecular, aumenta o indice de fluidez e também aumenta a polidispersidade.

Concentragdo de CoCatalisador

O cocatalisador ¢ introduzido ao sistema para auxiliar no controle do peso

molecular do polimero.



103

A maior concentragiio de cocatalisador no meio reacional faz com que os

momentos do peso molecular diminuam, como pode ser visto na figura 5.16.
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Figura 5.16 Momentos dos pesos moleculares do polietilenc em fungéio do tempo de

polimerizacfo e da concentragio de cocatalisador no meio reacional.

A polidispersidade, como ocorreu para o hidrogénio, aumenta com o aumento da
concentragio de cocatalisador e tende a se estabilizar por volta da polidispersidade igual a
3. O indice de fluidez sofre menor influéncia com o aumento da quantidade de
cocatalisador, tendendo a aumentar seu valor, mas nfo a nivels muito mais altos (figura

5.17).
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Figura 5.17. Indice de fluidez e polidispersidade em funggio do tempo de polimerizacdo e

da concentragdo de cocatalisador no meio reacional.

Alimentagdo de Catalisador

Uma maior alimentagdo de catalisador tende, principalmente, a aumentar a
producdo de polimero, ndo tendo muita influéncia nas caracteristicas do grau de
polietileno sendo formado em nivel de cinética, isto porque a quantidade de catalisador
ndo participa diretamente no equacionamento cinético da polimerizacio.

Porém € sabido que uma maior quantidade de catalisador ird aumentar a produgio
de polietileno e o calor produzido pela polimerizagio e portanto influenciar na
temperatura do meio reacional devido ao calor de reagdo. Sendo que este aumento
posterior na temperatura volta a influenciar as taxas cinéticas das reagles de
polimerizagio. Um estudo mais completo do reator e as caracteristicas fisico-quimicas do
polimero formado no interior do reator serfio estudadas no Capitulo 6 desta tese.

Como pode ser visto pela figura 5.17, o efeito nos momentos do peso molecular é
muito pequeno. A influéncia do fluxo de catalisador no indice de fluidez,

polidispersidade e na densidade sfo ainda menores.
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Figura 5.17. Momentos dos pesos moleculares do polietileno em fungéio do tempo de

polimerizaggo e do fluxo de catalisador alimentado.

J4 a taxa de produgio € largamente afetada pelo fluxo de catalisador sendo
alimentado (figura 5.18), como foi mostrado anteriormente no capitulo 4, e comprovado
também pelo mecanismo cinético adotado neste trabatho, j4 que o niimero de moles de
polimero formado € proporcional ao nimero de sitios ativos presentes no reator e este é

diretamente proporcional 4 quantidade de catalisador alimentado.
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Figura 5.18. Produg#o de Polietileno em fungio da alimentagfo de catalisador.

Distribuicdo dos Tipos de Sitios Cataliticos

Os dois tipos de sitios cataliticos sfo responsaveis pela producdo de dois graus de
polimeros diferentes. O sitio do tipo 1 produz um polietileno de baixo peso molecular
rico em buteno, e o sitio do tipo 2 produz polimero de alto peso molecular com uma carga
menor de buteno e com menor namero de pequenas ramificagdes.

Analisando-se a distribui¢fio percentual dos sitios ativos presente no catalisador,
podemos observar pela figura 5.19, que uma menor quantidade de sitios do tipo 1 resulta
num maior peso molecular médio, o que ja era esperado uma vez que a reducfo em sitios
do tipo 1 reduziria também a producfo de particulas de polietileno com baixo peso

molecular.
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Figura 5.19. Momentos dos pesos moleculares do polietileno em fungfio do tempo de

polimerizac@o e da distribuigfio percentual dos tipos de sitios ativos.

O indice de fluidez e a polidispersidade nfo sdo muito influenciados pela maior ou
menor quantidade de sitios de um tipo em especial, como pode ser visto na figura 5.20.

A densidade e a incorporacio de comondmero na cadeia polimérica néo sdo afetadas.
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Figura 5.20. Indice de fluidez e polidispersidade em fungio do tempo de polimerizacio e

da distribuigfo percentual dos tipos de sitios cataliticos.
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Em resumo a maior quantidade de sitios ativos do tipo 1 reduz os momentos do
peso molecular, aumenta de forma pouco significativa o indice de fluidez ¢ a

polidispersidade e ndo tem influéncia sobre a densidade e incorporagfo de comondmero.

5.5.2. Analise Comparativa da Influéncia da Concentragao das Especies e

do Catalisador no Polietileno Formado

Na tabela 5.3, a influéncia das concentragbes das espécies envolvidas na
polimerizacfo do etileno e também a influéneia do catalisador sfo apresentadas de forma

resumida

Tabela 5.3. Anilise comparativa da influéncia sobre as caracteristicas do polietileno

formado

Aumenoem

Indicede Fluidez
“Polidispersidad

“Incorporasio de Comonomero
Frodusko de Polieieno

rdedise dr dR SESR S

onde: 1*,* aumento ou redugfio significativa no valor da caracteristica analisada

AN aumento ou reducfio moderada no valor da caracteristica analisada

- influéncia insignificante no valor da caracteristica analisada

My/M, razdo da alimentaciio de comondmero em funcio da alimentacio de etileno
% N2 porcentagem de nitrogénio no gas de sintese

H; concentracfo de hidrogénio alimentada




I

CoCat concentracdo de cocatalisador alimentada
Qe fluxo de catalisador sendo alimentado

Sitios1 porcentagem de sitios do tipo 1

Em suma, tem-se que os principais fatores que devem ser otimizados para adequar
os momentos do peso molecular sdo a razéio de comondmero/etileno, concentracdes de
nitrogénio e hidrogénio no gas de sintese e concentragéo de cocatalisador alimentado. E
interessante observar a influéncia inversa da raziio de comondmero/etileno e do
nitrogénio na polidispersidade, que pode ser ajustada em um valor especifico através da
defini¢#io destas duas varidveis.

O efeito na densidade e incorporagdo de comondmero na cadeia polimérica se
deve quase que exclusivamente as proporgdes de comondmero/etileno no meio reacional.

A tabela 5.3 fornece uma base de entendimento do comportamento das
caracteristicas fisico-quimicas do polietileno em funcfio das varidveis operacionais que
podem ser ajustadas para a reagdo. Esta maior compreensio € um passo extremamente
util para posteriormente gerar politicas de otimizag#o para formagdo de graus diversos de
polietileno. Uma politica correta de otimizagfo através da andlise destas varidveis e suas
respectivas influéncias nas caracteristicas do polietileno podem reduzir dramaticamente o
gasto com a grande quantidade de testes laboratoriais que hoje sdo necessérios para o
desenvolvimento de wm grau especifico de polietileno, reduzindo o nimero de testes
necessarios, uma vez que poderd se ter uma aproximacdo muito boa das condicdes

operacionais requeridas para a produg@io de um grau de polietileno especifico.
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6.1. Introducéo

O conhecimento completo do reator de leito fluidizado depende de dois fatores: a
modelagem do reator e a2 modelagem da caracterizagfo fisico-quimica do polimero
formado no reator. Estas duas modelagens foram feitas separadamente nos capitulos 4 e
5, porém deve ser observado que as varidveis independentes de integracdio das duas
simulagdes ndo sdo as mesmas. A varidvel independente de integragdo do modelo do
reator € a posi¢do na altura do reator ¢ a do modelo de caracterizagdo fisico-quimica do
polietileno € o tempo de polimerizaco. Devido a esta diferenca de varidveis
independentes, ndo € possivel incorporar diretamente o modelo de caracterizagio no
modelo do reator, formando um modelo fenomenolégico mais completo. Este capitulo
ir4 tratar da associacfio destes dois modelos, desenvolvendo um método para tornar esta
associagfo possivel.

Algumas modificagdes foram feitas nos modelos do reator e de caracterizacdo
fisico-quimica do polietileno para permitir esta associagdo. Estas modifica¢des serdo

discutidas durante as préximas se¢des.

6.2. Modificagcoes no Modelo do Reator

De modo geral, a concepgio do modelo diferencial desenvolvido no capitulo 4
continuou inalterada. ModificagSes tiveram de ser feitas para acomodar um namero

maior de compostos que participam da reagdo (comondmeros, hidrogénio e inertes), e na
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equagdo da taxa de reagfo que foi modificada para abrigar a copolimerizago do etileno,
através do mecanismo definido por Kissin (1987) e utilizado no modelo de caracterizagio

do polietileno.
Balancos de Massa

O balango de massa para a fase bolha se subdivide em quatro equagdes, para poder
levar em conta os quatro componentes possiveis de estarem presentes na reagfio de

copolimerizagdo do etileno.

ac] K} on
z - U, (¢ -¢) [E6.1]

O balango de massa para os gases da fase emulsio acompanha a subdivisfo em
quatro equac¢des distintas. Devendo observar que as taxas de consumo (Rp) de cada
composto ¢ diferente, assim como o coeficiente de transferéncia de massa.

e’ Ro'(1-&,) Ki(c/-Ci)s
= +
dz &, AU, (1-8).¢,, .U

[E6.2] o

1° termo - etileno consumido na reagéo
2° termo - transferéncia de massa bolha-emulséo

L grea seccwnal dfa re tor .

Balancos de Energia

No balanco de energia da fase bolha, a varidvel Cy, (concentracio na fase bolha)
passa a ser Cp’ (concentragio total dos gases na fase bolha). Analogamente a capacidade
calorifica deixa de ser somente a do etileno para ser a capacidade calorifica da mistura

dos gases presentes na bolha.
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dT, H,

d; U,.Cl.c *(E*Te)
NC

cf =2

=1

O primeiro termo do balanco de energia da fase emulsdo que corresponde a
difusdo do gas entre as fases bolha e emuls3o se transforma numa somatdria, pois a
transferéncia de calor entre as fases passa a ser auxiliada por todos os componentes que
atravessam a fronteira entre as fases.

O segundo termo, relativo ao calor gerado pela reacfio tem a troca da varidvel Rp
por uma somatdria da produgfio de polietileno resultante do consumo das substancias
participantes da copolimerizagéo.

O termo de transferéncia de calor para o exterior do reator através da parede

continua inalterado.

[Zcf ki.(c/ Cj)—r—Hm].(ﬂ—mI;).&

ar, )
dz U,.(1-8).5,.c.L.
A [£6.5]
{Z Ry’ M,;,.](l -, )[-— AH - (cw ~e T -1, )]+ 2.D.U, (T, ~T.)
<
U, &y -Crp-Co

1° termo - entalpia de difusdio do gas entre bolha-
emulso e entalpia via convecgio e
condugdo entre fases bolha-emulsio

2° termo - calor gerado pela reagdo

3° termo - calor perdido para a vizinhanca via
parede do reator

Taxa de Reaco de Polimerizacio

A taxa de polimerizac8o ¢ a parte do modelo do reator que mais sofreu alteragdes.

O modelo da taxa teve de ser adaptado para a reacfio de copolimerizagfio proposta por
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Kissin (1987) e McAuley et al (1990), de forma a estabelecer um padrio para ambos os
modelos (reator e caracterizagéo).

As equacOes da taxa se subdividiram em oito, relativas & produgfio de polietileno
provindo do consumo de hidrogénio, etileno, I-buteno e 1-hexeno nos dois tipos de sitios

ativos presentes no catalisador Ziegler-Natta.
Taxa de reacdo para o etileno, [-buteno e I-hexeno

j=1 i=1

NE NC
[kaa U).a' «?Zm—(ﬂa‘} Mope P Fei [E6.6]

Rp“(j) =

Taxa de reagdo para o hidrogénio

NC
[Z"Q‘h,(j)-a[}Mf-Ps-Pé-ngr

i=1

[E6.7]

R ()= ~

.__Ro'()
o = *};;C*———
2RO [E6.8]
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Taxa de reagdo global

NS4 NC

Rp" =2 2 Rp'())

e L [E6.9]

O desenvolvimento do modelo do reator requer constantes cinéticas nas unidades
[em®/geat.s], porém as constantes cinéticas desenvolvidas por Kissin (1987) sfio dadas em
[L/mol.s], o que requer uma transformac@io das constantes definidas por Kissin para o
requerido pelo modelo do reator. Esta transformagéo pode ser obtida multiplicando-se as
constantes de Kissin pela quantidade de sitios ativos presentes no catalisador (PCATSA).

A variavel Ps,’ indica a porcentagem de sitios ativos do tipo j presentes no
catalisador. Como o catalisador Ziegler-Natta para producio de polietileno apresenta dois
tipos de sitios ativos, cada um com constantes cinéticas distintas, deve-se ter duas
equacdes de taxa de reacéio para cada mondmero que € consumido na copolimerizagio do
etileno, uma para cada tipo de sitio ativo. A porcentagem do total de mondmeros

consumidos pela reagio em um tipo de sitio ativo é controla do pela variavel Pg,’.

6.3. Modificac6es no Modelo de Caracterizacdo Fisico-Quimica

O modelo de caracterizagfo fisico-quimica passou por mudangas significativas
para ser possivel a conexéo entre o modelo do reator com o modelo fisico-quimico.

O modelo de caracterizagfo tem de ser visto e analisado sob o ponto de vista da
particula de catalisador que flui em direcfio oposta ao fluxo de gases reagentes. Neste
modelo, o foco principal para a andlise da modelagem ¢ a particula e nio os gases
reagentes, como era no modelo do reator.

Analisando o meio em torno da particula, ao descer para alturas menores dentro
do reator, a particula de polimero encontra concentracdes maiores de gases reagentes,

como mostra o diagrama da figura 6.1.
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Figura 6.1. Diagrama dos sentidos das correntes cruzando um Az no reator de leito

fluidizado.

Dentro de um Az qualquer do reator ha a reagfio dos mondmeros € comondmeros
no nivel da particula, que aumenta em massa e didmetro, o que a faz ter wn movimento
descendente neste Az com uma certa velocidade. O fluxo ascendente de gases por sua vez
sofrem uma reducdo em sua concentragdo devido ao consumo dos mondmeros e
comonédmeros pela reagcdo. Do ponto de vista da particula, por estar escoando em contra-
corrente em relacfio ao gas, ela encontrard concentracdes cada vez maiores.

O modelo de caracterizagdo do polietileno como desenvolvido no capitulo 5
considera que ha o consumo dos gases durante o periodo de polimerizagdo. Esta
consideracio faz com que ao crescer de tamanho e peso, o polimero encontre
concentragdes menores de gases, pois estes foram consumidos pela reagdio. O problema é
que dentro do reator, ao progredir com a polimerizagéo, a particula de polimero se depara
em concentracdes maiores.

A modificagdo feita no modelo para levar em conta este fator foi uma redefiniggo
na modelagem dos termos dos balangos de massa do monémero, comonémeros e
hidrogénio. Estes balan¢os, que no modelo do capitulo 5 refletem um consumo destes
gases em funcdio do tempo, sdo modificados para refletir a quantidade de reagentes que
ainda ndo foi consumida pela reacgéo.

Esta linha de analise pode parecer complicada a primeira vista, mas na verdade ¢
bastante simples. Basta imaginar a seguinte situacfio: em um Az qualquer no reator

teremos que durante a passagem de uma particula de polimero, uma quantidade Rp de
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reagentes sfo consumidos pela polimerizag@o. Porém se imaginarmos esta passagem pelo

Az na diregio z' para z°

,com z' > Z, entdo o polimero sofrerd um aumento de peso e

tamanho e os gases sofrerfio um aumento proporcional ao Rp consumido pela reacdo. Ou
. - 3 . 1 o~ ’

seja, o consumo de gases € somado & quantidade dos gases em z e ndo subtraido, como

feito no capitulo 5. Em termos diferenciais, o equacionamento dos balancos de massa dos

gases ficam da seguinte forma:

-idl—;-jiz%‘Mi.Yg.{Z}qoik +Z]g"m,-k}
k k

Mas dentro de um leito fluidizado para produgéo de polietileno temos a presenga
de duas fases: bolha e emulsio. Em um Az qualquer temos uma continua transferéncia de
matéria ocorrendo entre estas duas fases. Seria ilusério considerar uma simulagéo
dindmica dentro do reator sem considerar a presenca da fase bolha junto a predicdo das
propriedades fisico-quimicas do polimero. Considerando novamente um Az qualquer
dentro do reator temos que dentro deste Az ha uma transferéncia de massa entre as fases

como mostra a figura 6.2.
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Figura 6.2. Diagrama dos sentidos das correntes cruzando um Az no reator de leito

fluidizado e transferéncia de massa entre as fases bolha e emulsio.,

Considerando a fase bolha, a andlise para a modelagem dos balancos de massa

para a fase emulsfo deve ser revista e deve incorporar a transferéncia de massa que ocorre
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entre a fase emulsfo e a fase bolha. Além disto, o equacionamento geral da
caracterizacdo fisico-quimica ganha mais alguns termos, relativos & concentragfio do
mondmero, comondmeros e hidrogénio na fase bolha. O equacionamento das fases

emulsdo e bolha seriam dados da seguinte forma:

a ki(ci-ci)s
=L +Mi.Yg-{;@ik +§Vmik}"m

O equacionamento acima seria valido se nfio fosse por um motivo: todo o
equacionamento € dado em fungfio do tempo de polimerizagfio e ndo do posicionamento
dentro do reator, como ocorre com o modelo do reator. Em se considerando o tempo de
polimerizacéo como variavel independente de integracdo do sistema, deve-se considerar a
velocidade de cada fase (particula, emulsfo e bolha), que nfo sdo iguais. Como o
equacionamento deve ser dependente das velocidades das fases, necessita-se tomar uma
delas como base de calculo, e portando as demais velocidades serfio convertidas de
alguma forma para que o tempo de contato entre as diversas fases seja igual em um Az
qualquer.

Como a integragdo do sistema € dada em cima do tempo de polimerizacéo, entfo a
melhor escolha € tomar por base a velocidade descendente média da particula de
polimero. A fase particulada e a fase gasosa da emuls#o, por estarem em contato direto e
serem usadas como referéncia para comparagio entre os modelos do reator e de
caracterizag8o ndo sofrem alteragdes na modelagem do equacionamento da transferéncia
de massa entre o gas da emulsio e a particula.

Ja o equacionamento da transferéncia de massa entre as fases bolha e emulsio
necessita da introduc@o de um fator de conversio, devido as diferengas de velocidade. O
termo da transferéncia de massa entre bolha e emuisfo recebe o fator de conversdo
definido como sendo a velocidade média das particulas de polimero dividido pela
velocidade da bolha. Este termo faz com que em um Az qualquer, o tempo de contato
entre as fases bolha e emulséo se tornem iguais.

Os novos balangos de massa usados para a predicio das propriedades fisico-

quimicas dentro do reator de leito fluidizado sfio mostrados a seguir.
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Balango de Massa para a Fase Emulsdo

Ky (b} - M2).8) (v

dM;
7=+M;-Yo-{;’mfk+§’fmfk}{ (1-8).-#) M U ) [E6.12]

dH3, . :
= Z_{Zi: k¥, (j),Hz.R,-(r,J}}* (1-8).(7-2)

K,f;’.(sz -—Hze).a el
7

[E6.13]

Balan¢o de Massa para a Fase Bolha

M} +{K,‘,,,(M;; —Mé).a] (Ugol]

a | U-8)-29 U, [E6.14]
dH K,ff.(sz WHQE).(S {U;:olj
@ T G-a.0-2 |lU,
[E6.15]

O desenvolvimento do método dos momentos e as equagSes auxiliares para o
cilculo das propriedades do polietileno nf#io necessitaram sofrer nenhum tipo de

maodificacfo.

6.4. Resolucao do Sistema

Para a resolucdo deste complexo sistema, dois programas em linguagem Fortran
foram desenvolvidos. O primeiro programa resolve iterativamente o modelo do reator e o
segundo resolve o modelo de caracterizagio com base nos dados obtidos ¢ fornecidos

pelo modelo do reator.
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A base da resolugdo do medelo do reator (descrito no capitulo 4) ndo sofreu
nenhuma modificagdo. O programa porém teve de ser adaptado para receber as novas
equagSes (E6.1 a E6.9) e para criar trés arquivos de dados para ser usado pelo programa
de caracterizagfo do polimero. O sistema matematico a ser resolvido e integrado consiste
de um total de 10 equacdes diferenciais.

Apos a convergéncia do sistema iterativo criado para simular o reator de leito
fluidizado (maiores detalhes veja o capitulo 4), o sistema ¢ novamente simulado com os
ultimos valores obtidos na simulagfo para poder criar os arquivos de transferéncia de
dados entre os dois programas de simula¢do. Na simulagio do modelo do reator, o reator
foi dividido em 100 partes iguais (de mesma altura), sendo que em cada uma das
fronteiras entre as divisbes do reator, os valores da concentracio de etileno na fase
emulsio e da posicdo na altura do reator a qual esta concentracdo se refere eram
impressos em um arquivo de dados. Este arquivo serve para o controle do periodo de
polimerizag8io e para a comparacéio das concentra¢des do etileno na fase emulsio entre os
dois modelos (reator e caracterizacio).

O segundo arquivo contem as condigbes na altura méxima do reator, ou seja, no
topo do reator. Este arquivo € usado para fixar as condigdes inicias do modelo de
caracterizagéo do polimero.

Um terceiro arquivo € criado para conter as concentragdes ¢ temperaturas das duas
fases no interior do reator em funglo da altura. Este arquivo ¢ usado tanto para
comparagio dos resultados, como para impressdo final dos resultados, em funcfio do
posicionamento no reator e do tempo de polimerizag#o.

Finalizada a simulagdo do modelo do reator, inicia-se a simulacdio das
caracteristicas fisico-quimicas do polietileno. A resolu¢fo do modelo de caracterizagfo é
obtida através da integragdo numérica conjunta das equagdes dos momentos dos
polimeros (E5.15 a E3.18 e ES5.21) e dos balancos de massa (E6.12 a E6.15)
desenvolvidos neste capitulo. Os arquivos gerados pela simulacio do modelo do reator

séio lidos e armazenados pelo programa. As informagBes sobre a concentracio de

mondmeros, hidrogénio e cocatalisador no topo do reator; didmetro inicial da particula
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polimérica e propriedades do catalisador, servirfio para fixar as condigbes iniciais da
integracio do modelo.

Apos o inicio do processo de integracdo numérica do modelo, os resultados
gerados de concentra¢éo de etileno em fungfio do periodo de polimerizagio vdo sendo
constantemente comparados com os resultados da concentracio de etileno na emulsfio em
fun¢fio do posicionamento na altura do reator, gerados pelo modelo do reator. Quando a
igualdade das concentra¢des de etileno de um tempo de polimerizacéo e de uma altura no
reator ¢ obtida, o valor deste periodo de polimerizagio € armazenado e usado para
calcular a velocidade média da particula de polimero nesta por¢fo do reator. O final da
integragdo numeérica se dd quando a concentragfio de etileno na fase emuls8o for igual a
concentracio de etileno na entrada (base) do reator de leito fluidizado. Neste ponto
calcula-se as velocidades médias da particula de polimero em cada uma das 100 divisdes
do reator.

Numa primeira etapa de integracfo, o modelo de caracterizagéo é calculado sem a
presenca da fase bolha. Esta etapa ¢ necessaria pois o célculo da transferéncia de massa
entre as fases bolha e emulséo dependem da velocidade média da particula de polietileno,
informacfo que € uma incognita durante esta primeira integracio.

Na segunda etapa, inicia-se novamente a integragdo do modelo a partir do tempo
zero (inicio da polimeriza¢fo), porém a transferéncia de massa entre as fases bolha e
emulsiio é considerada, assim como a presenga da fase bolha. Novamente a integragio
ocorre até o ponto em que a concentracdo de etileno na fase emulsio é igual a
concentracio na base do reator.

A cada passo de integragdo, as caracteristicas fisico-quimicas do polietileno sendo
formado sdo calculadas, através das equacdes (E5.22 a E5.28), podendo-se desta forma
gerar um perfil do desenvolvimento e produgio do polimero.

O sistema matematico a ser resolvido e integrado comsiste de um total de 44
equagdes diferenciais, mais as equagles auxiliares para cdlculo dos coeficiente de
transferéncia de massa, difusfio e propriedades fisico-quimicas do polietileno.

Ja na segunda etapa de integracfo, a discrepancia entre os resultados dos dois

modelos, para a concentragciio de etileno nas duas fases e da produgdo e tamanho do
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polimero nfo ultrapassa 0.5%. o que pode ser considerado um resultado muito positivo.
Opcionalmente pode-se prosseguir fazendo-se novas integracdes do modelo com os novos
valores da velocidade média do polimero, porém o melhor resultado obtido apresentou
uma diferenca na ordem de 0.2% entre os resultados.

Os resultados finais da simulagfio do modelo de caracterizagdo do polietileno nos
mostram um completo diagnéstico do reator de leito fluidizado, com dados de
concentragdo, temperatura, producfo, tamanho e propriedades do polietileno sendo
fornecido tanto em fungdo do tempo de polimerizagdo quanto em termos de
posicionamento dentro do reator.

Um diagrama de blocos simplificado do algoritmo desenvolvido neste trabalho é

apresentado na figura 6.53.
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Figura 6.3. Diagrama de Blocos simplificado do algoritmo desenvolvido para associacio

do modelo fluido-dindmico do reator com ¢ modelo de caracterizacio do polimero
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6.5. Resultados e Discussao

Os resultados retornados pela associagdo dos modelos do reator e de
caracteriza¢do do polietileno, dfio uma visdo geral do comportamento do reator de leito
fluidizado.

As caracteristicas fisico-quimicas do polietileno e os perfis de concentracio,
temperatura das fases bolha e emulsio e a produgdo de polimero poderdo ser estudadas
conjuntamente e néo em separado como até entfo vinha se fazendo.

Para apresentar um resultado tipico do desenvolvimento do polietileno, em fungéo
do tempo de polimerizagdo e do posicionamento na altura do reator de leito fluidizado, as

condi¢des operacionais sumnarizadas na tabela 6.1 foram utilizadas.

Tabela 6.1. Condi¢tes Operacionais do Reator de Leito Fluidizado usado nas
Simula¢des da Associagio do Modelo do Reator com o Modelo de Caracterizagio do

Polietileno. (Fonte: McAuley et al., 1990).

Etileno (Eteno) 0.555 mol/L.
1-Buteno 0.111 mol/L.
Fra¢do 1-Buteno/Etileno 0.20
Hidrogénio 0.010 mol/L.
Cocatalisador (AlEt;) 0.010 mol/L
Nitrogénio 40% da alimentacéo de gés
... ... .. CondicBes Operacionais
Temperatura 373K
Pressio 35 atm

o o Camlisador
Fluxo de Catalisador 0.20 g/s
Quantidade de Sitios por grama 0.00001 sitios/g
Porcentagem de Sitios do Tipo 1 50 %

O primeiro resultado importante que pode ser tirado desta associago € o tempo de
residéncia de uma particula polimérica dentro do reator e a idade média das particulas em

fun¢do do comprimento do reator. No caso de simulagfo definida na tabela 6.1, o tempo
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de residéncia da particula no reator € de 46.0 segundos, € o perfil de idade do polimero

em fung¢fo do comprimento do reator € mostrado na figura 6.4.
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Figura 6.4. Idade média das particulas em funcfio do comprimento do reator

A idade das particulas foi designada como idade média. Esta denominac¢io deve
ser preferivel sobre a idade real, pois devido ao efeito de agitagio promovida pelas bolhas
e pelo préprio efeito de arraste provocado pelos gases presentes na emulsfo, existem
particulas de uma gama de idades em uma posigdo z do reator, porém a idade média
destas particulas ¢ a determinada pela resoluggo do modelo.

A associaciio dos modelos do reator e de caracterizagio permite o conhecimento
total da dindmica interna do reator, tanto em nivel de posicionamento dentro do reator,
quanto a partir do ponto de vista da particula (ou seja as condi¢des com que a particula de
polimero esta se deparando).

A figura 6.5 mostra as condi¢des internas do reator em termos de concentracio de

etileno € 1-buteno e temperatura em funcdo da posigdo na altura do reator e também as

condigdes que o polimero esta encontrando em fungio da idade média da particula.
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Figura 6.5. Concentraciio de etileno e 1-buteno e temperatura, das fase bolha e emulsio
em fungfo da posi¢do na altura do reator e da idade média da particula de polietileno.

E interessante notar que na por¢do superior do reator existe um pico de

temperatura e uma queda acentuada da concentragfo, porém se for observado como ponto
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de referéncia a particula em processo de polimerizagio, existe um aumento da
concentra¢io (de etileno e l-buteno) basicamente linear, assim como observado em
relagio a temperatura, porém neste caso hd uma redugfo aproximadamente linear da
temperatura com relagio 4 idade da particula (ou tempo de polimerizag&o).

Assim como as concentragdes de reagentes e temperatura do reator, a producéo de
polietileno, didmetro médio da particula de polimero e a velocidade média das particulas
podem ser estimadas tanto em termos de posicionamento no reator ¢ de tempo de

polimerizagdo. Estes resultados s@io mostrados na figura 6.6 ¢ 6.7.
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Figura 6.6. Producfio acumulada de polietileno total e por sitio ativo ¢ didmetro da
particula polimérica em fungfo do posicionamento na altura do reator e da idade da
particula ou tempo de polimerizagio.

Pode ser observado na figura 6.6 que a produgio de polietileno no reator é bem
distribuida ao longo de sua altura, havendo pequenos pontos na base e topo do reator
onde a produgio tende a ser um pouco mais intensa. Este perfil de produgéo do polimero
permite afirmar que existe uma boa distribui¢do de massa ao longo do reator. Em termos
de didmetro da particula, temos claramente um grande gradiente de segregacio das
particulas no interior do reator.

A porgdo superior do reator € carregada de particulas pequenas (de 50 um até 500
pm), que se concentram nesta regifio devido a facilidade com que sdo arrastadas pelos
gases que fluidizam o reator. A grande amplitude de didmetros encontrados nesta regido
se deve a dois fatores principais. Primeiramente devido aos gases responséveis pela
fluidizacdo que ndo deixam particulas menores e consequentemente mais leves descerem
em dire¢do & base do reator, 0 que ocorre devido as forgas de empuxo e arraste dos gases
ser maior do que a forca gravitacional que age na particula. Em segundo lugar devido a
existéncia de uma zona de desacoplamento no topo do reator, logo acima da zona de leito
fluidizado que devido ao seu design faz com que mesmo as particulas mais leves tenham
a vertente da forca gravitacional ser maior do que as forcas de empuxo e de arraste; isto
faz com que as particulas leves que poderiam ser arrastadas pelo gas voltem para a zona
de leito fluidizado e se concentrem no topo desta regifio. Consequentemente existira no

topo do reator uma zona de acentuado crescimento de particulas polimericas. A partir do




130
momento em que as forgas gravitacionais tornam-se maiores, a particula entfio comeca a
descer para regides mais baixas do reator, onde encontrario com forgas de empuxo e
arraste também maiores. Quando a forga gravitacional estiver em equilibrio com as
forgas de empuxo e de arraste sofrida pela particula, entéio a particula tenderd a se fixar
em uma posicio dentro do reator, até que aumente novamente de peso € um novo
equilibrio se dara em outro ponto do reator.

Embora a figura 6.6 aponte um perfil exato de didmetro de particula em funcfo da
altura do reator, temos que ter em mente que isto nfo significa que as particulas estejam
se deslocando em fluxo pistonado em dire¢@io a base do reator. Sempre existird uma
flutuagdo das particulas e de sua velocidade provocada pela agitagdo do meio reacional
resultante da passagem das bolhas e pelos movimentos internos de massa na fase
emulsfo. A média de velocidades das particulas numa dada posigdo axial do reator €

apresentada na figura 6.6.
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Figura 6.7. Velocidade média da particula em funcfio do posicionamento na altura do
reator e da idade da particula de polimero.

A figura 6.7 mostra que a velocidade média da particula de polimero aumenta em
diregdo a base do reator, passando por um ponto de maximo na velocidade da particula,
que € seguido por um periodo de diminuicio de seu valor. A analise da variagfio na
velocidade média das particulas deve ser feita com relagdo as forcas que agem na

particula, em especial as forgas gravitacionais, de empuxo e de arraste.
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O aumento inicial da velocidade se deve ao fato da particula estar em constante
crescimento tanto em didmetro quanto em peso, o que faz com que a forga gravitacional
seja maior do que as forgcas de empuxo e arraste atuando na particula, influenciando no
aumento da velocidade das particulas.

Por outro lado, as forgas de empuxo e arraste exercida nas particulas pelos gases
que ascendem pelo reator varia de acordo com o tamanho e peso das particulas e pela
quantidade de gas presente numa determinada posi¢do axial do reator. Quando as forgas
peso e empuxo se igualam numa determinada posi¢8o dentro do reator, a resultante de
aceleracdo da particula se torma nula e a velocidade da particula permanece constante,
havendo o aparecimento do ponto de méximo na curva da velocidade média das
particulas. Comeo a quantidade de gas ¢ maior na base do reator do que no topo, existe
uma maior quantidade de gas influindo nas forgas de empuxo e arraste sofrida pela
particula nas regides inferiores do reator, que consequentemente acabam por frear a
descida da particula a partir de certo ponto no reator, havendo consequentemente a
diminuicfio na velocidade média das particulas de polimero.

Um estudo detalthado do crescimento e desenvolvimento das caracteristicas do
polietileno sendo formado no interior do reator pode ser feito através desta associagio
entre os dois modelos (reator e caracterizag3o). As figuras 6.8 a 6.10 mostram o
desenvolvimento das caracteristicas do polietileno produzido através das condigfes

operacionais especificadas na tabela 6.1.
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Figura 6.8. Pesos moleculares do polietileno em fun¢éo do posicionamento na altura do
reator e em fungéo da idade da particula polimérica.

Como pode ser observado pela figura 6.8 existe um crescimento mais acentuado
do peso molecular do polimero na regidio superior do reator seguido por um crescimento
mais suave no restante do reator. Em termos do desenvolvimento do peso molecular em
funcéio da idade da particula observamos um crescimento continuo destas propriedades ao

longo de todo o periodo de polimerizagdo de uma particula polimérica.
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Figura 6.9. Polidispersidade em funcéo da altura do reator e da idade da particula
polimérica.

A figura 6.9 nos mostra que a polidispersidade esperada para um reator de leito
fluidizado gira em torno de 2.0 (no caso estudado o valor obtido foi igual a 1.93), o que é
o valor mais comum para o polietileno sendo polimerizado via catalisadores do tipo
Ziegler-Natta em reatores de leito fluidizado. Este valor indica pode ser considerado
baixo para a produg¢éo de polimeros e indica que a dispersdo dos pesos moleculares entre

as cadeias ¢ bastante pequena.
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Figura 6.10. Indice de fluidez (Melt Index), densidade e incorporagio de 1-buteno na
cadeia polimérica (% em massa) em fun¢io do posicionamento na altura do reator e da
idade da particula polimérica.

Tanto a densidade do polietileno, quanto a porcentagem massica de 1-buteno
incorporado ao co-polimero de polietileno permanecem praticamente constantes ao longo
de toda a polimerizag&io no reator, havendo apenas uma pequena variacdo no inicio da
polimerizacdo.

O indice de fluidez por sua vez tem uma grande variagio durante a polimerizagéo
por ser diretamente correlacionada ao peso molecular médio do polimero.

Como pode ser visto através das figuras 6.4 a 6.10, a associacdo dos modelos do
reator e de caracterizacfio fisico-quimica do polimero resulta num conhecimento total do

comportamento do reator e das propriedades do polimero nele produzido.
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O uso do algoritmo desenvolvido neste trabalho permite que se obtenha as
propriedades finais do polimero produzido pela tecnologia de polimerizagdo em fase
gasosa a partir das condigbes de operagdo do reator. A variacdio destas condigdes
operacionais pode ser estudada com o uso deste software para se obter um polimero com
as propriedades desejadas para uma aplicagiio especifica qualquer, eliminando a
necessidade de muitos testes industriais caros, que hoje sfo feitos numa forma de
tentativa e erro nas plantas pilotos das diversas industrias produtoras de polietileno e
também de polipropileno.

Mais do que isto € possivel fazer um estudo das varias configuragdes das
condi¢cBes operacionais que podem vir a produzir um polimero especifico e a partir dai
escolher a melhor alternativa de produgdo para este polimero.

O estudo da transicfio entre os diversos graus de polimero produzidos em um
reator de leito fluidizado também pode se beneficiar deste algoritmo, pois o estudo da
melhor forma de transi¢@o entre graus de polimero envolve a dindmica interna do reator
em conjunto com a caracterizagdo do polimero. Atualmente estes estudos sdo feitos
somente se baseando nas condi¢Oes operacionais e num modelo mais simplificado do
reator de leito fluidizado, mas com o modelo desenvolvido nesta associacio de modelos,
poderd se estudar o efeito da mudanga das condigdes operacionais diretamente no
polimero que esta sendo produzido no reator. O software portanto poderd num futuro
proximo ser utilizado para simular estas mudanga na dindmica do reator e com isto prever
a melhor forma de transi¢@o entre graus de polimeros de forma a nfo haver tanta

produgdo de polimero fora de especificagio como ocorre atualmente durante estas

transi¢des no reator.
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6.6. Comparacdo entre o Meétodo dos Momentos usado
Isoladamente e em Associagcao com o Modelo do Reator na
Previsao das Propriedades do Polietileno

Na maioria dos casos o método dos momentos prevé corretamente as
caracteristicas dos polimeros produzidos em um reator, especialmente nos reatores em
batelada, semi-batelada, de mistura continua e nos reatores tubulares em que o tempo de
residéncia no reator é conhecido.

No reator de leito fluidizado, o tempo de residéncia médio de uma particula no
reator néo € facilmente obtido quando ndo se faz a associagfio do modelo do reator com o
modelo de caracterizacdo como foi feito neste trabalho, ou quando ndo se tem dados
industriais confidveis sobre o tempo de residéncia. Portanto se o método dos momentos
for usado isoladamente e o tempo de residéncia for desconhecido ou for estimado de
forma grosseira, nfo se saberd exatamente em que momento a integracdo do metodo deve
ser terminada. Esta incerteza sobre o tempo de residéncia da particula no reator faz com
gue o erro na previsdo possa ser relativamente grande (da ordem de 10 a 20%), uma vez
que vérias caracteristicas, como os peso moleculares e o indice de fluidez, variam
consideravelmente com relagéo ao tempo total de polimerizacéo.

Independentemente desta problemdtica, nesta segfio sera feito um estudo
comparativo do método dos momentos quando usado isoladamente (como ele foi
estudado e desenvolvido no capitulo 5) e quando usado em associag@o com o modelo do
reator e seguindo o design do reator de leito fluidizado (como desenvolvido neste

capitulo).

6.6.1. Caso 1 - Tempos de Polimerizagdo lguais

Se o tempo de polimerizacfio usado nas simulagSes do método dos momentos
isolado e associado ao modelo do reator forem iguais, teremos que a previséo das
caracteristicas fisico-quimicas do polietileno serfo praticamente iguais, como mostra a

figura 6.11.
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Figura 6.11. Pesos moleculares, polidispersidade e indice de fluidez em fungiio do
tempo de polimerizagdo usando o método dos momentos isolado e associado ao modelo
do reator.

Porém se os resultados forem comparados em termos das concentracdes dos gases

consumidos na polimeriza¢dc e na propria produgdio de polietileno, observaremos que

elas serfio bastante diferentes, como mostram as tabelas 6.2 € 6.3.
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Tabela 6.2. Comparagéo entre as concentragdes de etileno e 1-buteno no topo e na base
do reator para a polimerizagédo do etileno, pelas previsdes do método dos momentos
usado isoladamente e associado ao modelo do reator.

0.460 - 0.500 0.464 - 0.500 .
0.188 - 0.200 0.189-0.200 9.1%

..MM - Método dos Momentos
Tempo de polimerizago igual a 46.2s

Tabela 6.3. Comparacéo entre as produgdes de polietileno, pelas as previsdes do método
dos momentos usado isoladamente e associado ao modelo do reator.

2147
MM - Método dos Momentos
Tempo de polimerizagto igual a 46.2s

Como pbéde ser observado, o desvio na faixa de concentragdes e
consequentemente na quantidade de mondmero e comondmero consumido é grande (para
os padrdes de consumo destes gases durante a reagdo). Desta forma, pode-se concluir
quando se tem posse do tempo de residéncia de uma particula no reator de leito
fluidizado, o uso do método dos momentos isoladamente pode servir para predizer as
propriedades fisico-quimicas do polimero sendo formado, porém as previsdes de

consumo de reagentes e da produgfio de polimero ndo sfo confidveis, apresentando um

erro razoavel.

6.6.2. Caso 2 - Concentracdes de Saida Iguais

Numa segunda situac@o tem-se o problema que o tempo de residéncia pode ser

uma variave] desconhecida para uma particula no reator, Neste caso, a concentragdo dos
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gases na saida superior do reator poderia ser usada como ponto de parada para o método
dos momentos. Ou seja, ao atingir uma certa concentracfo de etileno a integragio do
método dos momentos em fungfio do tempo de polimerizacdo seria abortada ¢ os
resultados da predi¢io das propriedades do polimero seriam obtidos.

Usando esta técnica, tem-se que o tempo de residéncia predito pelo método dos
momentos apresenta uma diferenga com relaco ao tempo de residéncia predito pela
associagdo dos modelos do reator e o de caracterizagio do polimero. No primeiro caso
(método dos momentos usado isoladamente) um tempo de polimerizacio de 41.7
segundos € encontrado, contra 46.2 segundos para o método dos momentos associado ao
modelo do reator, o que equivale a uma diferenca de 10.8%.

A tabela 6.4 mostra comparativamente as diferencas que seriam obtidas para as

propriedades fisico-quimicas e produggo do polietileno.

Tabela 6.4. Comparaco das propriedades fisico-quimicas e producéio do polietileno para
o método dos momentos sendo usado isoladamente e em associagfio ac modelo do reator.

Sk UMM Iselados | MM Associado | Desvio (%)
Mx 34997 36614 4.4
My 65317 70612 7.5
M; 82910 91283 92
Densidade (g/cm’) 0.9549 0.9544 -0.05
Polidispersidade 1.87 1.93 3.1
Produgio (g/s) 1762 1987 113
Diametro da Particula (pm) 1414 1471 3.9
Periodo de Polimerizacdo (s) 41.7 46.2 10.8

Mais uma vez pode-se notar que o meétodo dos momentos quando usado
isoladamente pode apresentar um erro consideravel na previsio dos pardmetros de

qualidade do polimero.
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6.6.3. Caso 3 - Presenca da Transferéncia de Massa entre as Fases Bolha e
Emulsao

Uma terceira analise que pode ser feita é com relagfio a introdugfo da fase bolha
junto ao modelo de caracterizagdo. Como ja foi dito anteriormente neste capitulo, a
presenca da fase bolha na previsfio das propriedades do polimero € importante para fazer
uma previsZo mais acurada destas propriedades, uma vez que se sabe que no interior do
reator de leito fluidizado existe a transferéncia de massa entre as fases bolha e emulséo e
esta transferéncia influl na concentragfio dos gases reagentes da fase emulsdo. As figuras
6.12 a 6.14 mostram o efeito da introdugdo da fase bolha junto & modelagem da

caracterizacio do polietileno.

@
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Com Fase Bolha "'6 E
Q. 20 —
~~~~~~~~~~~~~ Serm Fase Bolha Q B
<
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Altura do Reator (cm)

Figura 6.12. Influéncia da introdugfio da fase bolha (no modelo de caracterizacéo do
polietileno) no tempo de polimerizagéo.

Como pode ser visto pela figura 6.12, a introdugfio da fase bolha no modelo de
caracterizagdo do polietileno faz com que ao longo do tempo, parte dos gases presentes na
fase emulsio e que sdo consumidos pela reagfo sejam repostos pelos gases que vem
transferidos da fase bolha. Esta transferéncia faz com que a concentragfo da fase emulsio
nfo caia tdo rapidamente (se comparado com a modelagem sem desconsiderando a fase
bolha) e portanto a parada da simulacfo, que ¢ controlada pela concentracdo do etileno, ¢

prolongada por mais algum tempo. Como consequéncia o polimero tera mais tempo para



se desenvolver.

caracteristicas do polietileno.

0 400 800
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As figuras 6.13 e 6.14 mostram este efeito no desenvolvimento das
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Figura 6.13. Influéncia da introdugfo da fase bolha (no modelo de caracterizaco do
polietileno) no peso molecular do polietileno.
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Figura 6.14. Influéncia da introdugéo da fase bolha (no modelo de caracterizacio do
polietileno) na polidispersidade e no indice de fluidez.
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A tabela 6.5. faz uma comparagfio entre os resultados obtidos com e sem a

presenca da fase bolha no modelo de caracteriza¢o do polietileno.

Tabela 6.5. Comparagio das propriedades fisico-quimicas e produgfo do polietileno para
o modelo de caracterizacfo considerando e desprezando a presenga da fase bolha.

=+ | SemaFaseBolha | ComaFase Bolha| Desvio (%)

My 34984 36614 4.5
My 65237 70612 7.6
M; 82769 91283 9.3

Densidade (g/cm’) 0.9549 0.9544 -0.05
Polidispersidade 1.86 1.93 3.6
Produgio (g/s) 1714 1987 13.7
Diimetro da Particula (um) 1401 1471 4.8
Periodo de Polimerizagio (s) 41.7 46.2 9.7

Pode-se, portanto, concluir que a introdugfio da fase bolha junto ac modelo de
caracterizaco € um fator importante para a simulagio correta do reator de leito fluidizado

para a produgédo de polimeros via fase gasosa.

6.7. Consideracées Finais

Através das anadlises feitas durante todo este capitulo e dos dois capitulos que
antecederam a este, pode-se perceber a complexidade da producgfo do polietileno através
de reatores de leito fluidizado, devido a quantidade de variaveis que influenciam n#o sé o
comportamento do reator, mas também o desenvolvimento das caracteristicas do
polietileno, e devido ao préprio design do reator que pede uma resolu¢do de um sistema
matematico mais elaborado.

O modelo desenvolvido neste trabatho ird permitir que se tenha um conhecimento
mais completo do reator de leito fluidizado para produgéo de polimeros em fase gasosa,
permitindo o desenvolvimento de novos graus de polimeros ¢ a determinagfio do ponto

operacional do reator em um tempo menor € também na otimiza¢do da producdo dos

polimeros ja existentes.
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Embora todo o desenvolvimento tenha se dado para o caso da producio de
polietileno, o modelo pode ser adaptado para outros polimeros que também sdo
produzidos pela tecnologia de fase gasosa, como o polipropileno, o copolimero

polipropileno-polietileno e novos produtos derivados do butadieno que comegaram a ser

estudados para uma produgdo em escala industrial via fase gasosa.
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7.1. Introducgéo

Neste capitulo sera feita a modelagem de um reator CSTR usado na produgéio de
polietileno. A modelagem do reator CSTR servira para se fazer a comparagfo técnico-
econdmica entre os reatores de leito fluidizado e CSTR, a fim de se determinar vantagens
e desvantagens entre estes dois reatores na produgio industrial de polietileno.

O reator CSTR seréd modelado como um reator de mistura perfeita. Nio
idealidades que possam afetar o reator ndo serdo incorporadas ao modelo, uma vez que

ndo é o escopo deste trabalho apresentar uma modelagem extremamente rigorosa do
reator CSTR.

7.2. Mecanismo de Reacao

A reagdo de polimerizag8o do etileno em reator de mistura perfeita se precéssa por
meio de radicais livres e ocorre numa fase homogénea dentro do reator. Trés etapas
principais devem ser consideradas para a simulacdio do modelo cinético, que sdo a
iniciagfo, propagacéo e terminacéo.

Utilizaremos neste trabalho com o modelo cinético desenvolvido por Donati et al.
(1981), uma vez que este foi o modelo cinético que mais se aproxima da realidade
industrial (Ver Apéndice 2). Este modelo considera somente as trés etapas basicas da
polimerizacdo do etileno, que sfo a iniciagdo, a propaga¢do e a terminagio da cadeia

polimérica por combinagéo.
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Iniciagdo I 2> 2.R(0)
Ri(r) + M, -> Ri(r +1)
Ri(t)+X =2 Rx(r+ 1)

Ri(m)+Ry(s) > Pir +5)

Propagacdo
Terminagdo por Combinagdo

As constantes cinéticas para este mecanismo de reagfio sdo apresentadas na Tabela

7.1.

Tabela 7.1. Constantes Cinéticas para o Modelo Cinético de Donati et al. (1981)

9510 s [ki]

1.25 .10° (L/s.mol) [kp]

7420.0

5.0.10° (L/s.mol) (kt»)

1000.0

O solvente usado na reagfo de polimerizagdo € o proprio etileno, ndo necessitando
a adicdo de nenhum outro composto como solvente. Alguns modificadores (buteno,
hexeno) podem ser adicionados ao meio reacional com o intuito de modificar a forma da
cadeia molecular do polietileno e com isto dar novas caracteristicas fisico-quimicas,
mecénicas, o0ticas, etc. ao polimero formado.

Outros conjuntos de constantes cinéticas também foram testadas para a
modelagem do reator CSTR, porém nfo apresentaram resultados confidveis. A
apresentacdo destas outras cinéticas e uma breve consideracfo a respeito dos resultados

obtidos com elas ¢é feita no Apéndice 2.

7.3. Modelo para o Reator de Mistura Perfeita

O modelo do reator CSTR de mistura perfeita desconsidera qualquer gradiente de
temperatura e concentra¢do no interior do reator (Figura 7.1). Esta considerac@o pode ser

justificada quando se utiliza uma alta poténcia de agitacfo por unidade de volume (0.20
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kW/m®> — no caso especifico para reatores para producdio de polietileno (Marini &
Georgakis, 1984)).

Uma vez que a conversdo nos reator industriais € menor do que 15%, pdde-se
assumir que as propriedades fisico-quimicas do meio reacional nfo mudam entre a

entrada e a saida do reator.

Catalisador Hidrogénio

Etileno Solvents

Polimero

Figura 7.1. Esquema Simplificado de um Reator CSTR.

A baixa conversfio por passe no reator também auxilia na manutencéo da baixa
viscosidade no reator, evitando o aparecimento de perfis radiais de concentragdo ¢
temperatura ¢ de zonas mortas, que ocorre quando a viscosidade do meio reacional € alta.
Portanto a consideragio de mistura perfeita pode simplificar o processo de resolugdo
numérica do modelo, sem com isto se desviar muito dos resultados obtidos com a
aplicacdo de modelos mais complexos.

Baseado no modelo cinético de Donati et al., (1981) os balancos de massa das
espécies envolvidas na polimerizagio do etileno, para o estado estaciondric foram

obtidos.
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Balancos de Massa

¢ Iniciador
n=t1-19)=-2kp0  [E71 @
T
IO
I=727 s [E7.2]

e Iniciador na forma de Radical Livre

Fpx =2.kd-1—ks.M1-R* w {J [E7.3] ggé*

Y =2.kd.I [E7 4] .

kS.M] *
e Etileno

1

"M=;(MI_MJ)““'TC M] (k M] ZR(I‘}] (”].M].ZR(T)] [E'}'S]

o M; -2 ky.v.1

1:

1+ r..(kp -i»k,,,;).z R(r) [E7.6]

8L, Pu s:m "inm}airdeetﬁﬂm

cempnmeme o

¢ Modificador

ry 35(;(_;(0): k2 XD R()
T [E7.7]

XO
I+z. k,r;,z R(r) [E7.8]

X o=

onde: T D I S
X concentraglio de: mﬂdﬁﬁcadnf
Xy conc, inicial de modificador

zmezm cem ca&exa dec
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s Polimero (Produgéo)

Pol = MW,.(M" - M,)

Momentos do Polimero Vivo

. “{ 2.k, )9'5
o =\% k. [E7.10]

Y, = 2k, (kg + k) 30 X — (ko M, + By X)X - X, ) -

[E7.11)

ks QY - 0. %) + K, M,
Y= 2.kd.f—(k” +k12)'};-yz —(ktri'Mj +k:r2'X)'(Y; "'Yo)"'

[E7.12]
ks {OL1 ~ 00, + 2.k, M, Y,
Y, =2k, 0 —(ky + k) 5. Y~k M, + ks X5 - 1) -
k(0% - 0,.1,) + 3.k, M, Y,

[E7.13]

Momentos do Polimero Morto

0y =05.(ky + £, ) Xy Xy ~ (k. M, + Ky X) T, [E7.14]
O, =k X, X+ (k. M, + ke X).Y; + K, (007 - 0, Ty )+ [E7.15]
ko1 1)
0, = ko Yo Yy (K M, +k,,. %)% +k,5.(0. 1, - 0.1, )+ E716]
ko (5% -1.8)
Os =k, X, Xy +{kp M, + K,y X) Y, + £, Q)Y ~ O, T, )+

[E7.17]

ko (%Y, -35.1,)

Como pode ser visto, o termo de terminagdo via transferéncia de um radical para o

polimero é fungfo de momentos maiores do que o calculado pelas equagdes (ou seja, Q; é
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fungdo de Q,, e assim por diante). Desta forma, diz-se que este sistema nfo ¢ fechado.
Para solucionar o sistema matemaético, uma técnica de fechamento deve ser usada para
predizer adequadamente os momentos mais elevados. Neste trabalho foi usado a
técnica de fechamento de Hulburt e Katz (1964). A equaciio de fechamento ¢ dada pela
equaco E7.18.  Informag¢Ses mais detalhadas sobre o problema de fechamento dos

momentos se encontram no Apéndice 3.

Qz‘+2 2
Qi+3 = (Z‘QH-? 'Qz’ = QE+ )
QO 1 [£7.18]
Balango de Energia

Para manter o reator a uma temperatura operacional constante e homogénea
(reator isotérmico) todo o calor produzido pela reagio de polimerizago deve ser
removida do sistema através da jaqueta de resfriamento do reator. Desta forma, o
balango de energia do reator € dado pela equaciio E7.19, que representa a quantidade de
energia que deve ser removida do reator para que a temperatura permaneca constante

durante o periodo de reagéo.

J=-AH.k,. MY,

Pesos Moleculares, Densidade e Outras Caracteristicas do Polietileno

e Peso molecular médio numérico

_O+¥
O +h [E7.20]




Peso molecular médio ponderal

& +5h

M, =
O +1

Peso molecular médio z

by 2T
7o+,

Polidispersidade

Densidade do Polietileno

1

ppol =

Densidade do Mondmero (Eteno)

p, =0710-447510.T

Densidade do Meio Reacional

P, pol per

1 1
preator' :ppol'{}+[—+—}'Ml + MW;}

Viscosidade do Mondmero

1150
Ho = 198107 +—

Viscosidade Relativa

0.0313.0%°
log(u,, ) = LLEESEe

0

0.961+7.10*.T-53107.P

[E7.21]

[E£7.22]

[E7.23]

[E7.24]

[E7.25]

[E7.26]

[E7.27]

[E7.28]
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e Viscosidade da Solucdo

#reamr = Aure! '/uet [E7-29]

¢ Fracfio Mdssica de Monomero no Meio Reacional

MI - Mez
Preator [E7'38]

w, =
e Fracdo Massica de Polietileno no Meio Reacional

W =1-W, [E7.31]

7.4. Resolugdo do Modelo

A resolucdo do modelo matematico, derivado dos balancos de massa, energia e da
aplicagdo do método dos momentos foi obtida pela utilizacdo do método iterativo de
resolucdio de equacdes algébricas Powell hibrido com resolugdo do jacobiano via
diferengas finitas, presente na biblioteca matematica do MS-Fortran 4.0. Para a aplicacio
deste método e a resolugdo do modelo, um programa em linguagem Fortran foi

desenvolvido.

7.5. Resultados

O modelo desenvolvido para o reator continuo apresenta resultados coerentes
com relacdo aos dados obtidos em literatura. A conversio de etileno por passe no interior
do reator varia na ordem de 4 a 20% do total alimentado, valores que ndo modificam
muito as condi¢gdes no meio reacional (densidade e viscosidade do meio), fazendo com
que se possa operar o reator sem risco de aumento na viscosidade e na ocorréncia do
efeito gel. A figura 7.2 mostra a conversdo de etileno para diferentes temperaturas de

operagdo e tempos de residéncia.
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Figura 7.2. Consumo de etileno em fungio do tempo de

residéncia no reator, para

diferentes temperaturas de operagio.

152

Como pode ser observado, temperaturas de operagio mais elevadas aumentam a

taxa de polimerizagéo, aumentando consequentemente o consumo de eteno ao longo da

reagdo, implicando também numa produgdo mais elevada de

polietileno (Figura 7.3).

Por operar a temperatura constante (reator isotérmico), o calor produzido pela

reagfio deve ser removido do sistema. A quantidade a ser removida do sistema em fungéo

da temperatura de operacéo € tempo de polimerizagiio € mostrado na figura 7.3. Este

valor deve ser usado em célculos para definir a quantidade de refrigerante que deve ser

usado para manter as condi¢des térmicas do reator constante.
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Figura 7.3. Calor produzido pela reagio e Produgio de polietileno em fungio do tempo

de residéncia, para diferentes temperaturas de operacéo.
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A predigfio qualitativa do polimero produzido no reator CSTR foi feita acoplando
os balangos massicos das cadeias poliméricas vivas e mortas (via método dos momentos)
junto ao modelo do reator, retornando a prediciio das caracteristicas fisico-quimicas do

polietileno formado. A predigdo dos pesos moleculares médios do polietileno formado €&

mostrada na figura 7.4.
1000000 1000000
750000 — 750000 — o
- - . ; "—/ . et 7
< 500000 — L £ 500000 —
e N T A/ - -
250000 — . - - - - " | 250000 — "
IR ;
20.00 40.00 60.00 20.00 40.00 60.00
Tempo de Residéncia (s) Tempo de Residéncia (s)
1500000
Temperatura 1000000 — -
e 423K N
- 448K = T
500000
— 473K
e 498 K
20.00 40.00 80.00

Tempo de Residéncia (s}
Figura 7.4. Pesos moleculares médios do polietileno formado em fun¢fio do tempo de

residéncia no reator, para diferentes temperaturas de operagdo.

O reator CSTR tende a produzir polietilenos de cadeias de grande comprimento,
ou seja de alto peso molecular. [Esta caracteristica se deve principalmente a
polimerizag8o via radicais livres com terminag3o por combinagio de cadeias poliméricas,
0o que aumenta significativamente o comprimento da cadeia produzida e
consequentemente o peso molecular do polimero. Porém, industrialmente, a tendéncia ¢
para que haja um controle do peso molecular a niveis em que nfo haja risco de formacio

de efeito gel no reator.
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A polidispersidade estimada para o polietileno formado em reatores CSTR ¢
proxima de 1.51 (Figura 7.5). Este valor esta abaixo do esperado para reatores agitados, e
se deve & consideracdio de que o tanque é perfeitamente agitado. Esta consideragio
encobre os efeitos da dispersdo natural do tempo de residéncia da mistura no interior do
reator, que se considerados, tenderiam a aumentar a polidispersidade do polietileno

formado no reator CSTR.
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Figura 7.5. Polidispersidade do Polietileno em fungo do tempo de residéncia, para

diferentes temperaturas.

A densidade do polietileno formado no reator CSTR ¢ uma fun¢fo inversamente

proporcional a temperatura de opera¢do do reator (equacio E7.24) e pode ser observada

através da Figura 7.6.
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Figura 7.6. Densidade do Polietileno em fungfo da temperatura de operagio do reator.

7.6. Analise Paramétrica

A concentragio de iniciador influi diretamente na quantidade de cadeias
poliméricas vivas que séo formadas no reator. Um aumento na concentracio de iniciador
aumenta a formagio de cadeias poliméricas, resultando consequentemente numa maior

conversio de etileno no reator e numa maior produco de polietileno (Figura 7.7 ¢ 7.8).
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Figura 7.7. Consumo de etileno em fun¢8o da concentraciio de iniciador no meio

reacional, para diferentes temperaturas operacionais.

O calor produzido pela reagio também aumenta com o aumento da concentracio

de iniciador no meio, uma vez que uma maior quantidade de cadeias poliméricas estdo
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reagindo no interior do reator. A produgfio de polietileno se beneficia do aumento da
concentragio de iniciador alimentado, observando um aumento de produtividade (Figura

7.8).
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Figura 7.8. Calor produzido pela rea¢io de polimerizagio do etileno e produgdo de
polietileno no reator CSTR em funco da concentracéo de iniciador, para 4 diferentes

temperaturas operacionais.

O peso molecular médio do polietileno formado é, por sua vez, inversamente
proporcional & concentrago de iniciador no meio (Figura 7.9). Quanto maior a
quantidade de iniciador no meio, maior ¢ a quantidade de cadeias poliméricas que séo
formadas po reator, e consequentemente o etileno disponivel € repartido para um maior
numero de cadeias poliméricas, resultando em cadeias de comprimentos menores e

portanto pesos moleculares menores.
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Figura 7.9. Pesos moleculares médios do polietileno formado em funcfo da concentragio

de iniciador no meio reacional, para 4 diferentes temperaturas de operagio.

Por ser fungio da temperatura no meio reacional, no caso considerado isotérmico,

a densidade do polimero formado nfo sofre qualquer modificagio em fungiio do aumento

na concentraco de iniciador alimentada no reator.
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8.1. Introducéao

Neste capitulo se fard uma breve compara¢io técnico-econdmica entre os
processos de polimerizacio do etileno em reatores de leito fluidizado e em reatores
CSTR. A comparagio que sera feita ndo se resume, somente, aos dois tipos de reatores,
mas nos processos industriais de produgio de polietileno como um todo. A comparacio
sera feita em vista aos dois processos mais comumente usados nas industrias de
polimerizacdo de etileno,ou seja, ao processo em fase gasosa usando catalizador do tipo
Ziegler-Natta (polimerizag8io por coordenacdo) e ao processo & alta pressfio usando
mecanismo de reagfo via radicais livres.

Inicialmente uma comparagfo técnica relatando os prés e contras dos dois
processos sera feita.

Uma comparagdo econdmica seguird a comparagdo técnica, comparando os dois
processos para a produg@o de um grau especifico de polietileno e uma producio idéntica

de polimero nos dois processos.

8.2. Comparacéo Técnica

As condigbes operacionais tipicas de reatores de polimerizagio e capacidade
produtiva dos processos em reatores de leito fluidizado ¢ CSTR estdo relatadas na tabela
8.1.
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Tabela 8.1. Processos de Polimerizagio e Condigdes Operacionais de Reatores

80-140 130-300
Coordenacio Radical Livre e
Coordenacio
0.910-0.970 0.910-0.955
<(.01-200 0.10-100

Comparado com o reator CSTR, o reator de leito fluidizado oferece muitas
vantagens. Os processos de produgfo que se utilizam de reatores autoclave (CSTR), tem
uma faixa limitada de densidades, produzindo polietileno de média e baixa densidades
(PEMD, PEBD). A faixa de peso molecular produzida em reatores CSTR também ¢
limitada, uma vez que quando o peso molecular aumenta, a viscosidade do meio reacional
também aumenta. Este aumento na viscosidade do meio limita a operabilidade e
produtividade do reator, € portanto, reatores autoclave ndo sdo usados para produzir
polietilenos de alto peso molecular.

Por néo conter fases liquidas no meio reacional, os processos em fase gasosa ndo
sdo restringidos por fatores de solubilidade e viscosidade no interior do reator. Portanto,
o reator de leito fluidizado pode produzir na faixa completa de polietilenos, com
densidades de 0.91 a 0.97 g/cm’ e indices de fluidez de <0.01 a 200 g/10 min. A figura
8.1 mostra uma comparacdo grafica das faixas de producfo para os reatores de leito

fluidizado e autoclave,
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Figura 8.1. Capacidade produtiva dos processos de polimerizac&o em reatores de leito

fluidizado e CSTR.

Qutra grande vantagem da polimeriza¢fio em fase gasosa estd na possibilidade de
producdo de polietilenos com alto grau de incorporacio de comondmeros, como
copolimeros com 1-buteno, 1-hexeno, 1-octeno e propeno. Em polimerizacfo a altas
pressGes, a quantidade de incorporacéio de copolimeros é limitada devido a problemas
com os efeitos de viscosidade advindos do comondémero e copolimero dissolvidos
(Brockmeier, 1991; Rhee et al., 1991; Burdett, 1992).

Entretanto o processo de polimerizagdo em fase gasosa tem certas desvantagens
com relagfio a polimerizagfio em reatores CSTR. O reator de leito fluidizado s6 pode ser
operado até a temperatura de derretimento do polimero, limitando portanto a atividade e
produtividade do catalisador.

A transferéncia de calor na fase gasosa € pouco eficiente, niio conseguindo
remover calor suficiente das particulas poliméricas, podendo ocasionar a aglomeracio e
derretimento das particulas devido a formac@o de pontos quentes no interior do reator.
Este fator, porém, pode ser reduzido pela introduc8o de gases inertes, como o nitrogénio,
no reator, diluindo a concentrac@o de reagentes no reator e, assim, limitando a reagfio e

consequentemente a formacfo de pontos quentes.
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Nos reatores de leito fluidizado existe uma preocupago quanto ao acimulo de
particulas finas nas paredes do reator, pas do compressor e na superficie do trocador de
calor; devido ao arraste destas particulas pelo gas reagente. Esta desvantagem, entretanto,
pode ser revertida pela simples colocagéio de um sistema eficiente de ciclones na saida do
reator. O reator CSTR, por sua vez, incorre na possibilidade de formacgdo de gel,
necessitando a parada do reator para sua limpeza e retirada do polimero formado.

Na tabela 8.2., € mostrada uma comparacfo entre o processo de produgdo de

polietileno de baixa densidade (PEBD) pelos processos de fase gasosa e alta pressdo.

Tabela 8.2. Comparacao entre os Processo de Fase Gasosa 2 Baixa Presséo e

Processo de Radical-Livre a Alta Pressio (Xie et al., 1994)

Pmcessn_a_&l_ta" P?éﬁSiﬁ St : Fmeessu em Fase Gas&sa
Reator CSTR ou Tubular Reator de Lexto F1u1d1zado
Altas Pressoes de Operacdo ~2000 atm  Baixas Pressdes de Operagiio ~20 atm
Altas Temperaturas de Operagio Baixas Temperaturas de Operaciio
~300°C ~100°C
Alto Consumo de Energia Baixo Consumo de Energia
Produgdo de PEBD e PEMD Producdo de PEBDL, PEBD, PEMD,
PEAD
Nao requer comondmeros Requer de 10 a 15% de comondmeros
Polimero formado com ramificagGes Polimero formado € basicamente linear
grandes com ramificagdes curtas

8.3. Comparacédo Econbémica

A comparagdo econdmica dos processos de polimerizacdo via reator de leito
fluidizado e CSTR ser4 feita comparado-se 0s dois processos para a produ¢io de um grau
de polietileno comum aos dois processos.

Sera comparado o consumo de utilidades quentes e frias, consumo de energia para

compressdo de gases, reciclo de material e volume de reator.
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A comparagdo sera baseada na produgfio de um grau de polietileno de média
densidade e de peso molecular médio. As caracteristicas do polimero utilizado para esta

comparagéo econdmica € mostrado na tabela 8.3.

Tabela 8.3. Caracteristicas do Polietileno Utilizado na Compara¢@o Econdmica
75300
123200
146100
1.60
0.71
0.955
15.0
4765 kg/h
1.280

As condi¢bes operacionais nos reatores de leito fluidizado e CSTR para a

produgdo do polietileno descrito na tabela 8.3, estfo resumidas nas tabelas 8.4 ¢ 8.5.

Tabela 8.4. Condigdes Operacionais do Reator CSTR

‘Pressdofatm] .. oo 2000
S R R P SO L
19.41
Concentrags 0.00050
TempodeResidéncials] 14.0
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Tabela 8.5. Condigdes Operacionais do Reator de Leito Fluidizado
: TR ; 0798
: 0.160
316.0
34.8 (6x Upp)
46.6

Para realizar a comparagdo econdmica, duas simulagdes da zona de reagio dos
processos foram construidas utilizando-se o software Hysys 1.5, para realizar os célculos
dos equipamentos acessorios (compressores, trocadores de calor, utilidades e separadores)
¢ das taxas de reciclo de material.

As duas zonas de reagfo construidas foram baseadas em dados de literatura e
patentes de forma a representar o processamento industrial do polietileno (Knight, 1973;
Schappert, 1967; Ratzsch et al., 1970; Hartmann et al., 1976; Roger et al., 1975; McAuley
et al., 1994).

Os fluxogramas utilizados para simulag8o da zona de polimerizacdo do etileno sfo

apresentados nas figuras 8.2 ¢ 8.3.

O sistemna industrial de produgfio de polietileno via fase gasosa foi simulado
segundo o esquema mostrado na figura 8.2. Os gases Etileno ¢ Buteno entram no
sistema, respectivamente, pelas linhas GasEt e GasBut, sendo misturadas em MIX-100,
formando a corrente GasMixed, que por sua vez passa pelo compressor primario K-100
onde tem a pressdo aumentada de 5 para 25 atm. Esta corrente € resfriada no trocador de
calor E-102 até a temperatura de 316 K, temperatura a qual foi definida para a entrada no
reator de leito fluidizado. A corrente de gas resfriada (GasFeed2) € associada com a
corrente TopGasRecl, que vem do reciclo do sistema do reator de leito fluidizado,

formando a corrente GasReat que € alimentada ao reator CRV-100.
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Do reator saem duas correntes, PolietProd e TopGas. A corrente PolietProd se
refere ao polimero solido formado. A corrente TopGas, por sua vez, se refere ao gas em
excesso que passa pelo reator e nfio reage para produzir polietileno. Este gis em excesso
passa posteriormente por um trocador de calor (E-101) sendo resfriado a uma temperatura
a qual apds sua passagem pelo compressor K-101 seja de 316 K. O gés resfriado passa
pelo compressor K-101 que comprime o gas de 24 para 25 atm. A corrente de gas
comprimido a 25 atm € recirculado novamente para o reator através das correntes
TopGasRecl e GasReat.

O reator inserido na simulago € um reator de conversfo que representa o reator de
leito fluidizado. Como o Hysys n#o possui um madulo de reator de polimerizagio em
leito fluidizado, o reator modelado nos capitulos 4, 5 ¢ 6 desta tese foi substituido por um
reator de conversdo. A conversdo do reator foi ajustada de forma que a quantidade de
polietileno produzido e a reposi¢io de gases etileno e buteno fossem condizentes com os
resultados das simulagdes feitas com o algoritmo desenvolvido nesta tese. O ajuste do
reator CRV-100 da simulag@io no Hysys foi feito usando a operagfio de ajuste do Hysys,
obtendo a taxa de conversdo da reagfo através de procura iterativa pelo método de secante
usando como critério de parada a produgfo mdssica de polietileno. Os resultados do
reator de conversdo foram cuidadosamente analisados para que se certificasse que ndo
surgiriam incoeréncias com as informagdes de conversdo media e razdo de reciclo que
ocorrem em reatores industriais. As andlises mostraram que a conversio no reator ¢ a
razfo fluxo recirculado/fluxo de “make-up™ (reposicio) de gases reagentes estdo dentro
da faixa industrial. Esta informac#o reafirma, ainda mais, que o modelo desenvolvido
para o reator de leito fluidizado para produgfo de polietileno estd compativel com a
realidade industrial.

A taxa de reciclo de gas no sistema lateral ao reator (resfriamento de gés ndo
reagido e recompressio) foi calculado internamente pelo Hysys através do utilitdrio
Recycle, representado na figura 8.2. por RCY-1. A fun¢fio RCY-1 teve de ser modificada
para permitir a convergéncia do sistema, que € dificultada devido a grande taxa de reciclo
(entre 40:1 e 50:1).
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A simulacfio prevé a utilizagiio de agua de torre a 23°C e seu aquecimento até
29°C em trocadores de calor casco-tubo com duas passagem pelo casco.  Utilidade
quente ¢ utilizada basicamente para movimentagfio do rotor dos compressores, usando
para tal vapor d"dgua a 80 kg/em?.

O calculo de consumo de agua de refrigeragdo foi obtida diretamente pelo
consumo necesséario para resfriamento das correntes de gas GasFeed e TopGas.

Para o célculo de consumo de vapor, necessitou-se a criagdo de dois expansores
espethos (K-100-Mirror € K-101-Mirror) aos compressores K-100 e K-101. A funcéo dos
expansores, na simulagio, foi de calcular o fluxo de vapor necessério para produzir uma
quantidade de energia igual a necesséaria para comprimir os gases reagentes na linha de
etileno e buteno. As energias de compressio e expansio foram igualadas através da
inser¢do de uma funcfo Sef entre os respectivos compressores € expansores.

Vale salientar que a funcfio Set tem o objetivo de fixar ¢ valor de uma variave] de
processo de uma corrente ou operagdo a partir de outra varidvel de processo através de

uma funcio matematica linear.
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O sistema industrial de produgfio de polietileno via processo a alta pressdo foi
simulado segundo o esquema mostrado na figura 8.3. Os gases Etileno e Buteno entram
no sistema, respectivamente, pelas linhas GasEt e GasBut, sendo misturadas em MIX-
100, formando a corrente GasMixed, que por sua vez passa pelo compressor primario K-
100 onde tem a pressdo aumentada de 5 para 310 atm. Esta corrente € associada com a
corrente TopGasRecl, que vem do reciclo do sistema do reator CSTR, formando a
corrente GasComp0O1M, que inicialmente € resfriada no trocador de calor E-100 e
comprimida de 310 para 2000 atm no compressor secunddrio K-102. A corrente
GasComp02 que sai do compressor a 2000 atm € resfriada no trocador de calor E-102 até
a temperatura de alimentagio no reator (corrente GasFeed).

A corrente GasFeed entra no reator CRV-100, que simula o reator CSTR para
producio de polietileno a alta pressdo. Ao reator estd acoplado uma corrente de energia,
ReatEnerg, que tem a fungfo de calcular a quantidade de calor produzida pela reagéo.

Do reator saem duas correntes, CSTRProd ¢ TopGas. A corrente CSTRProd se
refere ao polimero sélido formado. A corrente TopGas, por sua vez, se refere ao etileno e
buteno em excesso que passa pelo reator e ndo reage para produzir polietileno. Este
excesso passa posteriormente por um separador a baixa pressdo (V-100) que reduz a
pressdo da corrente de 2000 para 310 atm, e é responsavel por extrair o restante de
polietileno que pode estar contido no excesso de etileno. A corrente de gas que sai do
separador V-100 (TopGasLP) é recirculado novamente pelo sistema através da corrente
TopGasRecl.

O reator inserido na simulagéo € um reator de conversio que representa o reator
CSTR usado em polimerizagfo. O reator modelado no capitulo 7 desta tese foi substituido
por este reator de conversdo. A conversdo do reator foi ajustada de forma que a
quantidade de polietileno produzido e a reposi¢io de gases etileno e buteno fossem
condizentes com os resultados das simula¢fes feitas com o algoritmo desenvolvido nesta
tese para os dados para produgfo do grau de polietileno sendo simulada neste capitulo. O

ajuste do reator CRV-100 da simula¢fo no Hysys foi feito usando a operagéo de ajuste do
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Hysys, obtendo a taxa de conversfo da reacfio através de procura iterativa pelo método de
secante usando como critério de parada a produciio massica de polietileno.

A simulagfio da jaqueta do reator foi feita através de um Trocador de Calor (E-
101) que calculava a quantidade de 4gua de refrigeragfio necessaria para manter a
temperatura do reator constante. A comparagfo energética, para esta troca, era feita com
uma corrente de energia espelho (ReatEnerg-Mirror), criada para receber o valor da
energia resultante do calor de reagdo de polimerizagdo.

A taxa de reciclo de gas no sistema lateral ao reator (resfriamento dos mondmeros
ndo reagido e recompressdo) foi calculado internamente pelo Hysys através do utilitario
Recycle, representado na figura 8.3. por RCY-1.

A simulagdo prevé a utilizagio de 4gua de torre a 23°C e seu aquecimento até
29°C em trocadores de calor casco-tubo com duas passagem pelo casco. Utilidade
quente é utilizada basicamente para movimentagdo do rotor dos compressores, usando
para tal vapor d'4gua a 80 kg/em?.

O célculo de consumo de Agua de refrigeracdo foi obtido diretamente pelo
consumo necessario para resfriamento da corrente de monodmeros GasComp(01M, e para a
manutengio da temperatura no reator de polimerizagfo (calculada pela troca térmica com
a corrente de energia ReatEnerg-Mirror).

Para o calculo de consumo de vapor, necessitou-se a criagio de dois expansores
espelthos (K-100-Mirror e K-102-Mirror) aos compressores K-100 e K-102. A funcfo dos
expansores, na simulagéo, foi de calcular o fluxo de vapor necessario para produzir uma
quantidade de energia igual a necessdria para comprimir os gases reagentes na linha de
etileno e buteno. As energias de compressio e expansdo foram igualadas através da

insercio de uma funcfo Set entre os respectivos COMPressores € expansores.
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O fluxo de alimentacio do sistema foi considerado igual para os dois casos, uma
vez que foi considerada uma produgfio idéntica de polietileno. A massa recirculada,
porém, ¢ maior para o processo em fase gasosa, como mosira a tabela 8.6, ¢ se deve

principalmente a baixa converséo no reator de leito fluidizado.

Tabela 8.6. Fluxo das Correntes de Alimentacao, Reciclo e Produtos

715

4765 4765
177260 03700

2.85 4.40

A menor pressio de operago do reator de leito fluidizado, em relagdo ao reator
CSTR, faz com que a energia gasta com compressfio dos gases reagentes seja muito
menor, como mostra a tabela 8.7. O consumo energético do sistema de polimerizacgio
utilizando-se de reatores autoclave (CSTR) pode ser 20 vezes maior que o consumo

energético requerido pelo processo em fase gasosa.

Tabela 8.7. Gasto de Energia com Compressdo de Gases

4500 10°

2.156 10°

Alimentacdo

Compressio da Massa 4.507 10° 47.500 10°
Recirculada

Total com Compressio 2.607 10° 52.000 10°

T P
Compresséo da de 5 para 25 de 5 para 300

Alimentacdo

Compressio da Massa de 24 para 25 de 300 para 2000
Recirculada
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Se vapor a 80 kg/cm2 (77.4 atm) for usado para mover o compressor de gases da
industria produtora de polietileno, teriamos um gasto com vapor 30 vezes maior para o

sistema utilizando o reator CSTR, como mostra a tabela 8.8.

Tabela 8.8. Vapor de 80 kg/cm Consumido pelo Compressor de Gases
- ' do | CSTR
. Vapor Consumido [m3fh] 4.9 | 179.8

Em termos de troca térmica utilizando-se de 4gua como fluido refrigerante, para o
resfriamento dos gases e do meio reacional, o consumo do sistema a alta presso continua
em desvantagem em relacfo ao sistema em fase gasosa, com um consumo 3 vezes maior
de utilidades frias. A tabela 8.9 mostra o consumo de utilidades frias para os dois
sistemas de producdo. Foi tomado como base de célculo, 4gua entrando nos trocadores de

calor 4 21°C e saindo a 29°C.

Tabela 8.9. Consumo de Agua (m*/h) peios Trocadores de Calor

Lezte Fluz_dz_zada . CSTR{{{?}_:;;;;_ o
986.4 ) 1355.0
‘Consumo pelos T 273 1447.0
do S:stema d 'Sumpressﬁa
Consumo Total 1013.7 2802.0

Em termos de volume de reator, o reator de leito fluidizado requer um volume
interno 4.6 vezes maior do que o volume requerido pelo sistema & alta pressio. Os

valores do volume interno dos reatores estdo relacionados na tabela 8.10.

Tabela 8.10. Volume dos Reatores de Polimerizagio

~LeitoFluidizado .~ | . CSTR

“Volume Intemo [m] 111.7 | 24.0
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Entretanto, o custo de construgdo do reator CSTR ¢ mator devido & pressdo de

operagdo que tem de suportar (2000 a 3500 atm), o que encarece grandemente a

construgdo do reator.

O custo da matéria prima principal (etileno), vapor, dgua de resfriamento e do

polietileno estdo relacionados na tabela 8.11.

Tabela 8.11. Custo de Matérias Primas, Produtos e Utilidades (Junho 1998)

Etileno US$ 0.529 / kg
Vapor 80 kg/cm” US$ 8.598 / ton
Agua de Refrigeraciio US$ 0.0423 / m°
Mio de Obra US$ 10.00 / h.homem
Polietileno USS 600 a 1500 (sazonal)

Considerando-se os valores da tabela 8.11, podemos realizar um calculo basico do
custo do polietileno para os dois tipos de processos sendo analisados. O custo de

produgfo é mostrado na tabela 8.12.

Tabela 8.12. Custo de Producio do Polietileno (USS/ton Polietileno)

Leito Fluidizado CSTR
Etileno 528.90 528.90
Vapor 8.84 324.43
Agua de Refrigeracdo 9.00 24.87
Mio de Obra 25.18 25.18
Custo de Producio 571.92 903.38
| Polietileno — Venda 600 a 1500 600 a 1500

O exemplo mostrado neste capitulo ilustra bem o comportamento da planta
industrial. O processamento de outros graus de polietilenos ndo modifica muito o
consumo de energia e utilidades, uma vez que os dois processos de polimerizacio se
utilizam de um excesso de etileno durante o processamento. Isto faz com que o consumo

de energia e utilidades esteja baseado muito mais na quantidade de etileno recirculando

no sistema, do que nas quantidades de etileno sendo repostas no sistema.
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O menor requerimento de energia e utilidades, fazem do reator de leito fluidizado
e da polimerizagfo do etileno em fase gasosa, um processo mais competitivo, uma vez
que € possivel ter um maior lucro e menor custo operacional.

Baseado nos célculos mostrados na Tabela 8.2, podemos ver que dependendo da
variac8o sazonal do prego do polietileno, o valor do polimero produzido em plantas de
polimerizagdo 4 alta pressdo ficam com preco superior aos praticados pelo mercado,
denotando uma menor capacidade de competitividade frente ao precos que podem ser

praticados por industrias que se utilizam do processo em fase gasosa.
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9.1. Conclusdes

De forma a criar um modelo mais confidvel para o reator de leito fluidizado, um
modelo em estado estaciondrio incorporando as interagdes entre as fases bolha e emulsio
dentro do reator foi desenvolvido. Um modelo para a caracterizagfo do polietileno
formado no reator também foi desenvolvido, e a associacfio destes dois modelos foi
estudada, de forma a se ter um conhecimento completo do reator de leito fluidizado para a
produgdo de polietileno.

Varias consideracdes classicas para a modelagem do reator de leito fluidizado
foram revistas, modificando-se algumas consideragSes que simplificavam grandemente os
calculos fluido-dindmicos do reator, mas que ndo condiziam a real condi¢fo do reator. A
principal modificagfio ocorreu sobre a consideragio de que a fase emulsfio age como um
reator perfeitamente agitado. Este trabalho rechaca esta consideragfio e propdem que o
gas da fase emulsfo se comporta em regime de fluxo pistonado.

Outra grande contribuicdo deste modelo recai no comportamento das particulas
poliméricas que foram modeladas considerando a segrega¢fio no interior do reator, ¢ a
varia¢do do didmetro da particula ao longo do reator.

O modelo desenvolvido para o reator permite o uso de mecanismos de reagdo mais
complexos ¢ a predi¢go do didmetro médio da particula polimérica e da fracio massica de
catalisador incorporado ao polimero. Mas do que isto, 0 modelo possibilita a simula¢io
do reator para quando o catalisador alimentado no reator tem baixo grau ou nenhuma pré-
polimerizagdo, caso o qual os modelos baseados na consideragdo de fase emulsio

perfeitamente homogénea nfo sdo capazes de predizer corretamente.
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Através das analises feitas durante esta tese, pode-se perceber a complexidade da
produgdio do polietileno através de reatores de leito fluidizado, devido a quantidade de
varidveis que influenciam n3o sé o comportamento do reator, mas também o
desenvolvimento das caracteristicas do polietileno, e devido ao proprio “design” do reator
que pede uma resolugdo de um sistema matemdtico mais elaborada.

A associacdo dos dois modelos (caracterizagio e fluidodindmica do reator) € uma
poderosa ferramenta para fazer uma otimizagfo do reator de leito fluidizado para a
produgZo de polietileno, uma vez que possibilita a otimizag#o das condi¢Bes operacionais
do reator ao mesmo tempo que verifica como as condi¢Ges operacionais do reator
influem no grau de polimero que esta sendo produzido.

O uso do algoritmo desenvolvido neste trabalho permite que se obtenha as
propriedades finais do polimero produzido pela tecnologia de polimerizaciio em fase
gasosa a partir das condigbes de operagdo do reator. A variagdo destas condigGes
operacionais pode ser estudada com o uso deste software para se obter um polimero com
as propriedades desejadas para uma aplicagdo especifica qualquer, eliminando a
necessidade de muitos testes industriais caros, que hoje sfo feitos numa forma de
tentativa e erro nas plantas pilotos das diversas industrias produtoras de polietileno e
também de polipropileno.

Mais do que isto, é possivel fazer um estudo das vérias configuracSes das
condigdes operacionais que podem vir a produzir um polimero especifico e a partir dai
escolher a melhor alternativa de produgio para este polimero.

O estudo da transig@o entre os diversos graus de polimero produzidos em um
reator de leito fluidizado também pode se beneficiar deste algoritmo, pois o estudo da
melhor forma de transicBio entre graus de polimero envolve a dindmica interna do reator
em conjunto com a caracterizacdo do polimero. Atualmente estes estudos sdo feitos
somente se baseando nas condi¢Oes operacionais e num modelo mais simplificado do
reator de leito fluidizado, mas com o modelo desenvolvido nesta associagido de modelos,
poderd se estudar o efeito da mudanga das condigBes operacionais diretamente no
polimero que esta sendo produzido no reator. O software portanto poderd num futuro

proximo ser utilizado para simular estas mudanca na dindmica do reator € com isto prever
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a melhor forma de transi¢io entre graus de polimeros de forma a nfio haver tanta
producdo de polimero fora de especificagfio como ocorre atualmente durante estas
transi¢des no reator.

A édrea de controle de processos também pode vir a se beneficiar deste modelo,
iniciando estudos do controle do reator tendo este modelo como base para aplicacdo de
técnica de controle para reatores quimicos, assim como da analise paramétrica que foi
realizada.

Embora todo o desenvolvimento tenha se dado para o caso da producdio de
polietileno, o modelo pode ser adaptado para outros polimeros que também sdo
produzidos pela tecnologia de fase gasosa, como o polipropileno, o copolimero
polipropileno-polietileno e novos produtos derivados do butadieno que comegaram a ser
estudados para uma produgédo em escala industrial via fase gasosa.

A comparagdo com o reator CSTR demonstra que o reator de leito fluidizado
oferece muitas vantagens frente ao reator CSTR. Por nfo conter fases liquidas no meio
reacional, os processos em fase gasosa néo sfo restringidos por fatores de solubilidade e
viscosidade no interior do reator, podendo produzir na faixa completa dos graus de
polietilenos, com densidades de 0.91 a 0.97 g/cm’ e indices de fluidez de <0.01 a 200
g/10 min, além da possibilidade de produgfio de polietilenos com alto grau de
incorporagéo de comondmeros, como copolimeros com 1-buteno, 1-hexeno, 1-octeno e
propeno.

Nas simulagdes realizadas no Hysys, foi possivel ver que o menor requerimento de
energia e utilidades, fazem do reator de leito fluidizado e da polimerizacio do etileno em
fase gasosa, um processo mais competitivo, uma vez que € possivel ter um maior lucro e
menor custo operacional, tendo maior competitividade frente aos processos que se

utilizam do processo em alta presséo.
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9.2. Trabalhos Futuros

As propriedades dos materiais poliméricos sfo fortemente afetadas pela
distribuigdo dos seus pesos moleculares, densidades e incorporacio de mondmeros na

cadeia polimérica.

As diferentes condigdes operacionais dos reatores de leito fluidizado determinam
a produgfio de graus de polimeros diferentes. A producfio de polimeros com propriedades
especificas, em termos de pesos moleculares, densidade, propriedades mecanicas,
propriedades éticas, etc., dependem do ajuste das condigdes operacionais do reator de
polimerizagdo.

Quanto mais complexo for o reator, maior € o numero de varidveis operacionais
que devem ser selecionadas e controladas para se obter um determinado grau de polimero.
Portanto um modelo fenomenoldgico que represente adequadamente o reator, em que se
estd trabalbando, ¢ fundamental para a geracio de dados que serdo usados para
correlacionar o polimero formado, com a condi¢do operacional do reator.

Como projeto futuro, um novo modelo heterogéneo para o reator de leito
fluidizado para producdo de polimeros pode ser desenvolvido considerando as fases
bolha, gas na emulséo € particulas poliméricas. Neste modelo a particula é considerada
como uma fase solida no reator, e nfo associada ao gas da emulsdo, havendo a
possibilidade de uma maior modelagem da particula de polimero, considerando os
gradientes internos de concentragfio e temperatura e as trocas de massa e energia com o
gas da emulsio.

A escolha adequada da resina (grau de polimero) para atender as propriedades
requeridas € determinada por um conjunto de fatores (tamanho da pega, rigidez,
produtividade, propriedades mecénicas e térmicas, etc.) que sdo especificadas pelos

usuarios finais, transformadores, fabricantes de componentes e produtores de resinas.

Nem sempre o polimero requerido por um cliente recai dentre os produtos
produzidos por uma industria, e portanto para atender este cliente, a indistria deve

desenvolver o polimero requerido pelo cliente através de testes laboratoriais e em plantas

piloto, o gue demanda tempo e tem custo elevado.
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Portanto, também como trabalho futuro, pode ser desenvolvido um “software” que
possa determinar as condigdes operacionais do reator a partir das especificacGes
requeridas (temperatura de fragilidade, rigidez, alongamento de ruptura, britho, ponto de
fusdo, densidade, etc.) e que iria reduzir grandemente o custo do desenvolvimento de
novos graus de polimeros, levando o parque industrial a ter uma maior agilidade no
desenvolvimento de produtos € uma maior competitividade. Por outro lado, os
transformadores de pldsticos também seriam em muito beneficiados uma vez que
poderiam ter acesso a plasticos mais especificos a aplicagdo desejada, melhorando a

qualidade de produto, produtividade e desempenho de equipamento para producdo de

produtos plasticos.
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O conjunto de parametros, condi¢Bes operacionais e dimensGes do reator usado

em todas as simulagOes deste trabalho foram denominados de Dados Padrdes. Estes
dados foram obtidos na literatura especializada sobre reatores de leito fluidizado para
produgdo de polietileno, e se referem & condi¢des normais de operag3o de reatores

comerciais.

O conjunto destes dados € apresentado na tabela Al.1.

Tabela Al.1. Definicio dos Dados Padrdes

Altura do Reator 1097.0
Area do Reator (Secgio Transversal) 123159.0
Diémetro do Reator 396.0 cm

Concentracio de Alimentacéo de Etileno 0.000850
Temperatura Ambiente 293.0
Temperatura de Alimentag¢éio de Gas 316.0
Velocidade de Alimentacdo de Gas (Up) 34.80

Fragio Volumétrica da Fase Bolha
Velocidade da Fase Bolha
Velocidade da Fase Emulsio
Velocidade de Minima Fluidizagio (Uy/6.0

AH ~3829 J/g
Energia de Ativacéo 37260 J/mol
kpo 4.16 .10° cm’/g.s

Temperatura de Referéncia

| Coeficiente de Transferéncia de Calorna Parede ‘ 0.015 :T_/émz.K.s
Constantes dos Gases 8.314 J/molK
Didmetro das Bolhas 15.06 em

Porosidade de Minima Fluidizacéo 0.50




A tabela A1.2. mostra as propriedades fisicas usadas nas simulacdes.

Capacidade Calorifica

CpA
CpB
CpC
CpD
Densidade
Peso Molecular

Tabela Al.2. Propriedades Fisicas
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1.640
46.06
3.806

0.1566
-8.35.107
1.76 .10°®
0.024
28.05

Jg K
Jimol. X

Jmol.K
J/mol K2
J/mol K>
J/mol K*
glem’
‘mol

4.004

aéééidéde Calorifica gK
Densidade 0.950 g/em’
Peso Molecular (usado na Série de Simulagbes 07 e 06) 40000 g/mol
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A selecio do conjunto de constantes cinéticas para a polimerizagdo do polietileno
via radicais livres foi feito dentre trés conjuntos cinéticos apresentados por quatro artigos:
Marini & Georgakis (1984), Chen et al. (1976) e Feucht et al. (1985).

Para a sele¢io desenvolveu-se um algoritmo para calcular a distribuicdo dos pesos
moleculares para o polietileno formado via radicais livres em um reator CSTR, ao qual
estes trés conjuntos cinéticos foram substituidos e testados.

A selegdo do conjunto que seria usado nas simula¢des do capitulo 7 desta tese foi
feita com base nos valores das distribuiges de pesos moleculares, que nio deveriam
ultrapassar 400000 g/mol para os tempos de residéncia do reator CSTR.

Na tabela A2.1 estdo apresentados os conjuntos de constantes cinéticas para 0s

trés conjuntos testados.

Tabela A2.1. Conjuntos Cinéticos

- Marini | Chen . | Feucht
19.5.10" Te. 1016 7.0. 10‘2
| 1254 160.5 121.4
1.25.10°} 2.95.10" | 4.8.10°
31.0 29.6 37.0
- 9.7.10°
3.0
150107 | 16100 | 9.7.10°
Ea | 42 10.0 3.0
ET!‘BIISfEI‘@HGl& para Palimero K . 9.0.10° 1.7.10°
| Ea | 37.6 19.5
.Tmsfezencxa intramoiewlar - - 4.6.10°
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A tabela A2.2 mostra parte dos resultados obtidos para a distribui¢fio de pesos

moleculares utilizando-se os trés conjuntos cinéticos.

Tabela A2.2. Pesos Moleculares Obtidos por trés Conjuntos de Constantes Cinéticas

423 20 0.00025 | Mn 138400 | 1322000 | 2905000
Mw | 208500 | 2258000 | 4527000
423 40 0.00025 | Mn 191600 | 1320000 | 2897000
Mw | 289200 | 2255000 | 4515000
423 60 0.00025 | Mn | 231000 1318000 | 2889000
Mw | 349400 | 2252000 | 4505000
473 20 0.00025 | Mn 315200 513000 | 825100
Mw | 475000 786000 | 1244000
473 40 0.00025 | Mn 430000 600000 | 958000
Mw | 649300 925000 | 1446000
473 60 0.00025 | Mn 513000 669000 | 1060000
Mw | 775400 1034000 | 1606000

Como pode ser observado na Tabela A2.2, os valores para os pesos moleculares
médios obtidos com os conjuntos cinéticos de Chen et al., e de Feucht et al., sio muito
maiores do que o observado industrialmente, denotando uma clara falta de coeréncia com
a realidade industrial.

O conjunto apresentado por Marini e Georgakis, por sua vez, apresenta valores de
pesos moleculares médios préximos ao esperado em escala industrial, com pesos
moleculares variando entre 100000 a 400000 para os pontos operacionais de interesse

industrial. Por este motivo, este modelo cinético foi selecionado para ser usado junto a

esta tese.
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Nas modelagens mais classicas, como na polimerizagho por radicais livres, os

radicais crescem até um certo tamanho e s3o terminados por algum tipo de mecanismo,
formando cadeias mortas de polimero. Estas cadeias s30 por sua vez inertes de qualquer
outro tipo de reagdo. A taxa de produgdo destas cadeias é funcfo, somente, da
concentracio de cadeias poliméricas de tamanhos menores. Para estes sistemas, é
possivel calcular a distribui¢do de comprimentos de cadeia usando o método instantineo
de distruibuicio de pesos moleculares.

Atualmente, com o maior conhecimento do processo de polimerizagio ¢ a
possibilidade de determinagfio das constantes cinéticas usando métodos de andlise mais
avangados, muitos sistema matematicos comegaram a ser incrementados, envolvendo
casos em que os radicais livres podem atacar o polimero para produzir centros radicais em
pontos ao longo do ramo principal do polimero. Este fator pode produzir ramificagdes
longas, e “crosslink™ entre cadeias. Neste caso a produgio de um certo comprimento de
cadeia depende da concentragdo de cadeias de todos os comprimentos, inclusive das
cadeias maiores do que a cadeia de interesse.

Isto significa que no primeiro caso (modelagem classica) € necessério levar em
conta as cadeias de tamanho menor do que a sendo calculada, ja no segundo caso, é
necessario levar em conta as cadeias de todos os tamanho (de 1 ao infinito).

Um dos métodos para calcular as médias dos comprimentos de cadeia é o método
dos momentos. Nesta técnica, os principais momentos da distribuigio de comprimentos
de cadeia sgo calculados.

Se os momentos da distribui¢io forem definidos como:
Q, =2 1r"[P(M)]+ X2 r"[R(r)] [A3.1]
r=0 r=0

as médias seréio dadas por:
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T o= Q/ média numérica [A3.2]
Q,
r, = Q%Ql média ponderada [A3.3]

r, = Q / média z [A3.4]
Q,

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

momentos menores, i.e.

Q, =1(Q,,Q,1,Qp35-Qy) [A3.5]

Em geral, este ndio é necessariamente o caso que ocorre, podendo ocorrer casos

COmo:

Qn =f(Qus Q125 Q15 Q1 Qg s Qo 145 Qo) [A3.6]

Isto significa que pode ser necessario calcular um mimero infinito de momentos, o
que seria certamente uma tarefa extremamente complicada, sendo este o problema do
fechamento.

A solucdo para o problema do fechamento € achar uma solugéo empirica que
avalie os momentos maiores em funcfo dos momentos menores. Um destes métodos foi
criado por Hulburt e Katz (1964), e ¢ baseado no ajuste da distribuigdo pelo primeiro

termo da série de Laguerre. A formula do fechamento é dado na forma:

Q, = 6"%5“:(2Q; Qo — Qﬁwz) [A3.7]

A técnica de fechamento de Hulburt e Katz (1964) ¢ adequada para distribuices

estreitas, de preferéncia para casos onde haja poucas ramificagdes.



