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A maioria dos processos de producao de polipropileno é baseada em reatores
tubulares do tipo loop, uma vez que sao extremamente vantajosos, quando compa-
rados aos reatores cldssicos de polimerizacao, devido a elevada razao drea/volume
e a distribuicao de tempos de residéncia. O presente trabalho preocupou-se com a
modelagem matematica bifasica desse equipamento para a polimerizagao em massa
do propeno. A construcao do modelo consistiu no estabelecimento de equacgoes que
descrevem os balancgos de massa e energia transientes dentro do reator para cada fase
do sistema, além de expressoes que representam as taxas de reagao e de transferéncia
de calor e massa entre as fases. Foi incluida também uma equacao de balango po-
pulacional como intuito de explicar a evolucao temporal e espacial da distribuicao
dos tamanhos de particula (DTP). Para resolugao do modelo matemaético, fez-se uso
da técnica de discretizacao de diferencas finitas e do método de integracao BDF
de ordem variavel, com passos multiplos. O modelo foi implementado no software
MATLAB®. Foi feito um estudo de sensibilidade do modelo frente a variacao de
parametros, como razao de reciclo e coeficientes de transferéncia de calor e massa
entre as fases. Constatou-se que o modelo é capaz de descrever os fenomenos envol-
vidos de forma satisfatéria, além de fornecer informacoes a respeito da dinamica de

particula de polimero em crescimento.
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Most polypropylene production processes are based on tubular loop reactors,
as the use of these reactors is more advantageous when are compared to classical
polymerization reactors, due to the higher surface/volume ratio and their charac-
teristic residence time distributions. This work studied the two-phase mathematical
modeling of tubular loop reactors for the bulk polymerization of propylene. The
model consisted of transient mass and energy balances within the reactor for each
phase of the system. Additional expressions, werw used to represent reaction rates
and heat and mass transfer rates between the phases. A population balance equa-
tion was also included in order to describe the temporal and spatial evolution of
the particle size distribution (PSD). Inorder to solve the mathematical model, a
finite difference discretization technique was used with a BDF integration method,
with variable order and multiple steps. The model was implemented in MATLAB®.
A sensitivity study was performed, by varying model parameters such as the recy-
cling rate and heat and mass transfer coefficients between the phases. It was found
that the model is able to describe the reaction phenomena satisfactorily, providing

information about the dynamic evolution of the growing polymer particles.
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Capitulo 1

Introducao

1.1 Motivacao

Poliolefinas sao os polimeros mais utilizados atualmente, consistindo princi-
palmente de polietileno (PE) e polipropileno (PP)!. O polietileno inclui a familia de
homopolimeros de etileno e copolimeros de etileno, com até 20% em massa de outros
comonomeros, tais como 1-buteno, 1-hexeno e 1-octeno. O polipropileno inclui os
homopolimeros de propileno e copolimeros de propileno com até 10% em massa de
etileno copolimerizado. Tanto o PE quanto o PP sao produzidos por varios proces-
sos, como em fase gasosa, suspensao, solucao e alta pressao (CHUM e SWOGGER,
2008).

As poliolefinas sao alternativas extremamente atrativas na maioria das
aplicagoes, pois apresentam beneficios como (i) baixa densidade; (ii) reciclagem fécil;
(iii) boa processabilidade e (iv) baixo custo, quando comparado a madeira, metais
ou mesmo a outros materiais poliméricos. Essa versatilidade, aliada a boa relagao
custo/beneficio, tem mantido a industria de poliolefinas em continuo crescimento e

desenvolvimento.

Segundo CHUM e SWOGGER (2008), em 2005 o mercado de PE foi estimado
em 65 milhoes de toneladas, com uma taxa de crescimento de 6% no consumo em
relacao ao ano anterior. Para PP, o mercado foi de 40 milhoes de toneladas com uma
taxa anual de crescimento de 8%. Em 2009, a demanda global de poliolefinas foi
estimada em 113 milhdes de toneladas (CHEMSYSTEMS CO, 2010). Apresenta-se,
na Figura 1.1, o mercado de poliolefinas no ano de 2009 e na Figura 1.2 a demanda

nacional de polimeros no ano de 2014.

LA nomenclatura formal, definida pela TUPAC, é poli(eteno) e poli(propeno), respectivamente.
Porém, por simplicidade, nesta dissertacao o jargao industrial sera privilegiado.
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Figura 1.1: Consumo global de poliolefinas em 2009. PEAD — polietileno de alta
densidade; PEBD — polietileno de baixa densidade; PEUBD — polietileno de ultra
baixa densidade (CHEMSYSTEMS CO, 2010).
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Figura 1.2: Consumo nacional de resinas poliméricas (ABIPLAST, 2015).

Como pode ser observado nas Figuras 1.1 e 1.2, os mercados nacional e global
de poliolefinas sao muito expressivos e continuam em expansao, o que requer a
instalagao, manutencao e ampliacao de unidades operacionais em diversos lugares
do mundo. Isso gera uma forte demanda por elaboracao e execucao dos projetos
e o desenvolvimento de novas tecnologias. Para tais avancos, pode-se usufruir do
uso de ferramentas computacionais, tais como modelagem matematica, estimacao de
parametros e simulagao de processos, fontes importantes de informagoes na confecgao

de novos projetos e desenvolvimento de novas tecnologias (MERQUIOR et al., 2003).

E importante ressaltar que a modelagem matematica de sistemas de reagao
convencionais ¢ usualmente diferente da modelagem de sistemas de polimerizagao,
uma vez que reatores de polimerizagao sao altamente exotérmicos, apresentam nao
linearidades significativas, em muitos casos sao multifasicos, apresentam grandes
variagoes do comportamento reolégico com o andamento da reagao e possuem meca-

nismos de polimerizagao que sao extremamente sensiveis a contaminantes (DE FREI-



TAS, 1998).

Além disso, quando se descrevem os reatores de polimerizacao, a preocupagao
usualmente extrapola os conceitos usuais de conversao e seletividade da reagao, uma
vez que polimeros devem atender qualidades especificadas que dependem das carac-
teristicas estruturais das moléculas que influenciam as propriedades finais de uso de
forma significativa (DE FREITAS, 1998, MACHADO, 2000). Modelos para descre-
ver a distribuigdo de massas molares (DMM) podem ser encontrados na literatura
em grande ntmero. Porém, a relacao entre a dinamica do reator, a distribuicao de
tamanhos de particulas (DTP) e a morfologia das cadeias poliméricas em sistemas

heterogéneos de polimerizacao nao se encontra ainda bem estabelecida.

Na area de polimerizacao em massa do propeno baseada em reatores tubulares
do tipo loop, o cenario é bastante parecido. Pode-se dividir os modelos matematicos
desenvolvidos para descrever esses processos em dois grandes grupos: (i) modelos
dindmicos com reagao pseudo-homogénea e (ii) modelos no estado estaciondrio com
reacao heterogénea. Entre os modelos do primeiro grupo, destacam-se o modelo
proposto por ZACCA e RAY (1993), o qual representa o reator por meio de um
modelo dinamico distribuido, e o modelo apresentado por REGINATO (2001), que
é baseado em um CSTR nao ideal. No segundo grupo aponta-se o modelo sugerido
por LUO et al. (2009), que faz uso de um balango populacional no estado estacionario

para descrever a DTP do polipropileno produzido nos reatores tubulares do tipo loop.

Esta breve descricao mostra que a construcao de um modelo dinamico hete-
rogéneo para a producgao de polipropileno em reatores industriais do tipo loop ainda
constitui uma lacuna na literatura, a despeito da reagao ocorrer na presenca de duas
fases. Um modelo desta complexidade pode permitir uma analise aprofundada das
relacoes de transferéncia de calor e massa que ocorrem entre as fases e sua influéncia
sobre a DTP do produto final.

1.2 Objetivos

O principal propésito dessa dissertacao é o desenvolvimento de um modelo
matematico dinamico distribuido e bifasico para o reator tubular do tipo loop para
descrever a polimerizagao em massa de propeno. Nesse escopo, os seguintes objetivos

especificos devem ser satisfeitos:

e modelagem matematica de um reator tubular heterogéneo para a polime-

rizacao em massa do propeno;

e avaliacao da influéncia da vazao de reciclo sobre a DTP do produto final;



e avaliacao da influéncia da transferéncia de calor e massa entre as fases sobre
a DTP do produto final.

Como resultado principal obtido, destaca-se a formulagao de um modelo ma-
tematico fenomenolégico de um reator tubular do tipo loop, implementado em um

codigo computacional, capaz de simular dados operacionais do processo.

1.3 Estrutura da dissertacao

O trabalho foi dividido em cinco capitulos, incluindo essa breve introducao.
No Capitulo 2, descrevem-se aspectos importantes de polimerizacao do propeno e
dos principais processos de produgao, com énfase nos processos baseados em reatores
tubulares do tipo loop. Faz-se também um levantamento do estado da arte sobre
a modelagem desses reatores e sobre a modelagem bifasica de sistemas poliméricos,
baseada em balangos populacionais. No Capitulo 3 apresenta-se a metodologia em-
pregada, incluindo a apresentacao da modelagem cinética e fluidodinamica, e a ex-
posicao das técnicas numéricas utilizadas para resolucao do modelo. No Capitulo
4 sao expostos os resultados e discussoes referentes as simulagoes obtidas com o
modelo desenvolvido. Apresentam-se também os resultados das avaliacoes dos mo-
delos intermediarios, feitas ao longo do desenvolvimento do modelo. Além disso,
alguns estudos a respeito do nivel de mistura do reator também sao apresentados.
Finalmente, no Capitulo 5, sao destacadas as principais conclusoes alcancadas e
apresentadas algumas sugestoes para pesquisas futuras. Na sequéncia, sao apresen-

tadas as referéncias bibliograficas utilizadas na presente dissertagao.

Esse trabalho foi integralmente desenvolvido no LMSCP (Laboratério de Mo-
delagem, Simulacao e Controle de Processos), no Programa de Engenharia Quimica
(PEQ) da COPPE (Instituto Alberto Luiz Coimbra de Pés-Graduagao e Pesquisa
de Engenharia) da Universidade Federal do Rio de Janeiro (UFRJ).



Capitulo 2

Revisao bibliografica

2.1 O polipropileno

O polipropileno (PP) é um termopléstico obtido por intermédio de polime-
rizacao do monomero propileno. Foi desenvolvido na década de 1950 e é o primeiro
material plastico produzido industrialmente por um processo de polimerizacao este-
reoespecifica. O PP é uma resina de baixa densidade que oferece um bom equilibrio
de propriedades térmicas, quimicas e elétricas, acompanhadas de uma resisténcia
ao impacto moderada. Também ¢é conhecido como um “polietileno melhorado” ja
que o mesmo pode substituir o PE em diversas aplicagoes. Devido a suas propri-
edades, o PP ¢é considerado um polimero extremamente versatil, sendo empregado
em varios setores da industria automobilistica, de embalagens, de construcao, téxtil,
biomédica e alimenticia. A versatilidade das aplicacoes levou o PP a ser tornar um
dos polimeros mais utilizados atualmente (ODIAN, 2004).

2.1.1 Reacao de polimerizacao do polipropileno

O PP é produzido a partir da polimeriza¢ao do propeno (ou propileno), que
¢ um hidrocarboneto insaturado de férmula C3Hg, obtido principalmente do cra-
queamento da nafta. Sob a acao de catalizadores Ziegler-Natta, o monomero reage
formando grandes moléculas por meio do mecanismo de poliadi¢ao, em que a cadeia
polimérica é formada pela adigao de moléculas de monomero uma a uma (MOORE;,
1996).

O polimero formado na polimeriza¢ao do propileno pode apresentar-se em ao

menos trés formas distintas de arranjo estereoquimico (ODIAN, 2004):



i polimero isotatico: quando todos os grupamentos metila estao posicionados
do mesmo lado da cadeia polimérica (os processos de interesse comercial, em

geral, produzem este tipo de polipropileno);

ii polimero sindiotatico: quando os grupamentos metila estao alternados ao longo
da cadeia polimérica (o PP sindiotético é obtido sob condi¢oes muito especiais

de processo e ainda nao é produzido comercialmente em larga escala);

iii polimero atatico: quando os grupamentos metila estao dispostos de forma
aleatdria na cadeia polimérica (essa forma de PP é considerada como subpro-
duto da reacao de polimerizacao, pois apresenta caracteristicas fisicas pouco
desejadas no produto final, de maneira que esforcos sao feitos para reduzir a

quantidade de polipropileno atatico no produto comercializado).

A Figura 2.1 apresenta a estrutura estereoquimica dessas das trés formas de PP.

‘ Cadeia isotatica

Cadeia sindiotatica

Cadeia atatica

Figura 2.1: Formas dos estereoisomeros do PP.

2.2 Catalisadores Ziegler-Natta

A crescente demanda por PP motivou uma evolugao nos processos de producao,
para que estes se tornassem mais simples e vidveis economicamente. Estes desen-
volvimentos s6 foram possiveis com o advento de novos catalisadores, os quais pro-
porcionaram um maior rendimento e especificidade na producao de polimeros, além
de eliminar algumas etapas indesejadas do processo, como a purificagao do polimero
(KASHIWA, 2004). Na Figura 2.2, observam-se as melhorias obtidas no processo,
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a medida que novas geracoes de catalizadores foram sendo criadas. Essas geragoes
constituidas por catalisadores Ziegler-Natta, que sao normalmente formados por dois
componentes: um sal de metal de transi¢ao, que geralmente é um haleto; e um coca-
talisador, que é um composto organometélico ativador de sitios (KASHIWA, 2004).
Esses catalisadores sao capazes de inserir continuamente unidades monoméricas em

uma cadeia polimérica de forma estereorregular (MOORE, 1996).

Polimerizagio

=

a2

g Remogio de .

£ Catalisador Polimerizagio

2

o Remocio de Remocio de .

2 Atdtico Catalisador Polimerizagdo

2

S Peletizac@o Peletizag@o Peletizacdo Polimerizagao

% Produto Produto Produto Produto
I II III IV, Ve VI

Geracio de Catalisador

Figura 2.2: Etapas no processo de producao de PP para cada geragao de catalisa-

dores REGINATO (2001).

Quem primeiro produziu polimeros utilizando uma mistura de compostos or-
ganometalicos foi Karl Ziegler, que em 1953 produziu polietileno por meio de uma
mistura de TiCly/AlR3. Mais tarde, em 1954, Guilio Natta consegui gerar polipro-
pileno aplicando o mesmo sistema catalitico. O polipropileno produzido com este
sistema possufa isotaticidade muito baixa, entre 30% e 40%. Natta logo em seguida
percebeu que, substituindo o T%C'l4 solivel por T@Cl3 cristalino, tornava-se possivel
obter polipropileno com isotaticidade entre 80% e 90% (7). Natta observou também
que o polipropileno obtido era composto de trés estereoisomeros com propriedades

fisicas bastante diferentes.

A partir dessas observagoes, novas combinagoes de compostos (geragao de cata-
lisadores) foram surgindo. Cada uma das geragoes representa um avango particular
e estd intrinsecamente ligada a evolucao dos processos produtivos, diferindo entre
si principalmente em termos de atividade catalitica, indice de isotaticidade do pro-
duto formado, estereoespecificidade e morfologia do polimero produzido (MOORE;,

1996).



2.2.1 Catalisadores de primeira geracao

Os catalisadores de primeira geracao sao constituidos essencialmente por tri-
cloreto de titanio sélido (7iCl3), cocristalizado com um haleto de aluminio (AlICl3),
como resultado da redugao do tetracloreto de titanio (7'iCl,) com compostos organo-
metdlicos, como por exemplo TEA (trietilaluminio - Al(CyHs)3) ou DEAC (cloreto
de dietilaluminio - Al(C2Hs)s) (MOORE, 1996; REGINATO, 2001; ROSA, 2013).

Segundo ZACCA (1995), o TiCl3 apresenta-se em quatro tipos diferentes de
estruturas cristalinas: hexagonal («), linear (/3), cibica () e uma estrutura inter-
medidria (variando entre as formas hexagonal e a cibica, ), sendo as formas v e §
mais ativas na polimerizacao estereoespecifica das olefinas. A obtencao das diferen-
tes formas cristalinas do T@Cl3 é feita por meio de tratamento térmico e moagem,

conforme mostra a Figura 2.3.

200 — 400°C
a—TiCl; = p—TiClg
A
100°C Moagem 25 —200°C
 J
Moagem

Figura 2.3: Conversao entre as formas cristalinas do T'iCl3.((ZACCA, 1995)).

Os catalisadores  convencionais  apresentam  baixa  produtividade
(0,8 - 1,2 kg PP/g de catalisador). O indice de isotaticidade do polipropileno
obtido com este sistema catalitico varia de 70 a 90%. Além disso, a atividade e
estereoespecificidade desses catalisadores sao bastantes influenciadas pelo cocatali-
sador usado (ODIAN, 2004; ROSA, 2013; ZACCA e RAY, 1993). Como produto da
polimerizagao utilizando catalisadores de primeira geracao, obtém-se um polimero
com baixa isotaticidade e com residuos cataliticos, exigindo a inclusao de etapas
de purificagao e separagdo do polimero atdtico (para que o produto adquira as

propriedades mecanicas desejadas) no processo de producao (MOORE, 1996).

De acordo com ZACCA (1995), a baixa atividade é explicada pelo fato de
apenas atomos da superficie da particula de catalisador estarem acessiveis a acao do
alquil-aluminio para a formacao de sitios ativos. Estes dtomos de Ti representam

apenas uma pequena fracao do total de atomos presentes na particula, variando



entre 1 e 4%. O aumento da fracao de Ti ativo gerou uma segunda geracao de

catalisadores Ziegler-Natta.

2.2.2 Catalisadores de segunda geracao

Os catalisadores de segunda geragao diferenciam-se dos catalisadores Ziegler-
Natta convencionais por utilizarem um composto doador de elétrons (base interna)
que ¢é introduzido na etapa de moagem do catalisador. Essa modificacao resultou em
um catalisador mais ativo e estereoespecifico (a isotaticidade obtida fica em torno
de 95%) que aqueles em que o doador de elétrons funciona como base externa, ou

seja, é adicionado durante a polimerizagao (MOORE, 1996).

A melhoria na atividade e estereospecificidade nos catalisadores de segunda
geracao possibilitou a eliminagao da etapa de separagao do polimero atatico;
porém, ainda era preciso passar realizar etapa de remocao de residuos cataliticos
(KASHIWA, 2004; REGINATO, 2001; ROSA, 2013; ZACCA, 1995).

2.2.3 Catalisadores de terceira geragao

Os catalisadores de alto rendimento ou catalisadores Ziegler-Natta de terceira
geragao apresentam como principais caracteristicas o uso de um suporte (M gCls) e
a introducao do doador de elétrons interno (donor interno) como componente efetivo
e de um doador de elétrons externo (donor externo). Esses doadores sao bases de
Lewis, adicionados com o intuito de eliminar sitios de polimerizagao inespecificos.
Com as modificacoes que foram feitas no catalisador, foi possivel eliminar a etapa de
extracao de catalisador e controlar melhor a morfologia das particulas de polimero.
A atividade do catalisador aumentou em cerca de uma ordem de grandeza, por conta
do espalhamento dos atomos de titanio sobre o suporte de M gCls. No entanto, uma

pequena quantidade de polimero atéatico ainda precisava ser removida (ODIAN,

2004; REGINATO, 2001; ZACCA, 1995).

2.2.4 Catalisadores de quarta geracao

No inicio da década de 1980, uma nova combinacao de doadores de elétrons, os
diésteres, usados como doadores internos e silanos, usados como doadores externos
melhoraram significativamente o rendimento e isotaticidade do polimero. Essa nova
formulacao deu origem a quarta geracao de catalisadores. Com essa alteracao, a

isotaticidade atingiu indices que permitem a comercializacao do polimero isotatico



sem remocao de fracao atatica, sem prejudicar as propriedades mecéanicas do produto
final (MOORE, 1996; ROSA, 2013).

2.2.5 Catalisadores de quinta geracao

Na segunda metade da década de 1980, foi apresentada uma nova geracao
de catalisadores a base de titanio suportados numa matriz de MgCl,. Um novo
tipo de doador de elétrons interno foi usado (1,3-diéters), promovendo altos indices
de isotaticidade e rendimentos ainda maiores, sem a necessidade de adicionar um

doador externo (MOORE, 1996).

2.2.6 Catalisadores de sexta geracao - metalocénicos

Os catalisadores de sexta geracao também sao conhecidos como catalisadores
metalocénicos. Os compostos metalocénicos sao complexos organometalicos forma-
dos por um metal de transicao dos grupos IV a VIII da Tabela Periédica, em geral
zirconio, titanio ou héafnio, ligados a pelo menos um anel aromético, substituido ou
nao, através de ligagoes do tipo 7, formadas por um elétron do metal de transicao e
um elétron compartilhado por todos os atomos de carbono do anel, sendo necessaria
a presencga de um cocatalisador para que esses complexos possam atuar como cata-
lisadores. A descoberta dessa nova geracao constituiu um grande avanco na ciéncia
e tecnologia de polimeros das ultimas décadas, pois esses sistemas possibilitaram a
producao de polimeros com propriedades nao obtidas até entao, além da compro-
vada alta eficiencia (MARQUES et al., 1998). Na Tabela 2.1 apresenta-se uma breve
comparacao entre as principais caracteristicas dos polimeros obtidos por diferentes

geragoes de catalisadores Ziegler-Natta.

2.3 A pré-polimerizacao

A maioria dos processos modernos de producao de poliolefinas é baseado em
catalisadores heterogéneos, em que o sitio ativo esté disperso em outro material, o
suporte, que tem a finalidade de aumentar a area especifica do sitio ativo, expondo-

0 ao monomero e permitindo, assim, que ocorra a reagao de polimerizagao a taxas

mais elevadas (MERQUIOR et al., 2003).

No correr da polimerizacao, o sistema suporte-catalisador-polimero deve acu-
mular uma quantidade de energia capaz de deslocar a fase polimérica ao redor do

sitio ativo, permitindo a inser¢ao de uma nova molécula de monoémero na cadeia em
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Tabela 2.1: Desempenho dos catalisadores Ziegler-Natta convencionais com os ca-

talisadores matalocénicos. Adaptado de MARQUES et al. (1998).

Catalisador Sistema
Caracteristica  Ziegler-Natta a .
. Metalocénico
convencional
Dispersao do . .
sistermna catalitico Heterogéneo Homogeéneo
Metal de transicao Ti, V, Cr Zr, Ti, Hf
Aluminoxano
Cocatalisador Alquilaluminio  ou anions nao
coordenantes
Sitios ativos Muiltiplos Idénticos
Microestrutura ‘Iso'tét,ic‘a, Talhad'a
dos polimeros sindiotatica, sob medida
atatica
Isotaticidade (%) 90 - 94 90 - 99
Polidispersao Larga Estreita
Teor de soliveis Alto Baixo
Produtividade 0,8-1,2 5000 - 9000
(kgPP/g cat)
Controle Impossivel Amd% nao
morfologico obtido

crescimento. Essa etapa de acimulo deve gerar a quebra do suporte do catalisador,
fenomeno conhecido como fragmentacao do catalisador, que é responsavel pela con-
tinuidade da reagao (MERQUIOR et al., 2003). Se a fragmentagao do catalisador
nao ocorrer, os poros do suporte ficam entupidos e as limitagoes difusionais impedem

a continuidade da reagao.

A fragmentacao controlada do catalisador é realizada na etapa de pré-
polimerizagao, que pode ser definida como uma polimerizacao realizada em condig¢oes
mais amenas (baixas temperaturas). O objetivo dessa etapa é provocar uma frag-
mentacao controlada da particula, criando uma casca porosa de polimero ao redor
dos sitios ativos. Isso evita que a particula se rompa de forma brusca e forme finos,
que podem aderir na paredes do retor e criar outros problemas de processo, como en-

tupimento de filtros e linhas. Tal situacao é indesejavel, pois favorece a producgao de
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polimero com baixa massa molar, morfologia irregular, além de causar incrustacgoes,

prejuizos nos trocadores de calor e entupimento nas linhas e equipamentos da planta

(MERQUIOR et al., 2003).

A etapa de pré-polimerizagao é fundamental para o controle da morfologia do
polimero e da operabilidade do reator. Essa etapa pode reduzir significativamente

as resisténcias a transferéncia de massa e energia, minimizando efeitos de fusao,
aglomeragao e ma formagao da particula (MERQUIOR et al., 2003; TADEU, 2012).

2.4 Processos de obtencao do polipropileno

Os processos de producao do polipropileno foram evoluindo a medida que novas
geracoes de catalisadores Ziegler-Natta foram surgindo. Os principais processos

utilizados comercialmente hoje sao:

i Processos de polimerizagao em lama (slurry);
ii Processos de polimerizacao em solucgao;
iv. Processos de polimerizacao em fase gas;

iii Processos de polimerizacao em massa (bulk);

2.4.1 Processos de polimerizacao em lama (slurry)

Os processos de polimerizacao em lama sao aqueles em que o mondomero
encontra-se solubilizado no solvente, que pode ser alifatico, aromético ou mesmo
o préoprio monomero, enquanto o polimero formado é insolivel no meio. Os catali-

sadores utilizados nesse processo podem ser soliveis ou heterogéneos (DE LUCCA,
2007; REGINATO, 2001; ROSA, 2013; SOARES, 1996).

A principal vantagem deste processo é o excelente controle de temperatura,
pois a capacidade de troca térmica ¢ mais efetiva do que em processos em fase ga-
sosa. OQutro atrativo é a obtencao de polimeros com diferentes propriedades e para
diferentes aplicagoes comerciais. A produtividade no processo em lama é alta e
os tempos de residéncia sao relativamente curtos (0,5-2h) (ROSA, 2013; SEVERN
et al., 2005). Por outro lado, este processo tem como desvantagens: (i) necessidade
reciclar o solvente, o que consome muita energia; (ii) taxa de polimerizacao redu-

zida, pelo inchamento do polimero; e (iii) necessidade de purificagdo mais completa

12



do produto final (SEVERN et al., 2005). Por essas razoes, os processos de poli-
merizacao em lama de propeno estao sendo parcialmente substituidos por outros

economicamente mais vantajosos.

Processo Hercules

Um exemplo de processo em lama é o processo Hercules, composto por uma
série de reatores de mistura perfeita e utilizado para a producao comercial de ho-
mopolimeros, copolimeros aleatérios e copolimeros de impacto com catalisadores
Ziegler-Natta (SOARES, 1996). A homopolimerizagdo pode ser efetuada em um
ou mais reatores em série. Copolimeros aleatorios sao obtidos injetando-se o co-
monomero juntamente com o monomero principal em condigoes de reagao semelhan-
tes as da producao de homopolimeros. A producao de copolimeros de alto impacto
requer o uso de pelo menos dois reatores (SOARES, 1996). A planta, mostrada na
Figura 2.4, inclui equipamentos para separacao do polimero atatico e uma etapa de
desativacao do catalisador, que é normalmente feita com alcool. O solvente utilizado

é quase sempre o querosene ou um outro composto alifatico.

POLIMERIZACAQ

il

Catalisador Propeno
Ativador
Solvente

HNitrogénio

Alcool Reciclado
Alcoal

$ Nitrogénio

Recielado

TRATAMENTO COM ALCOOL

Filtro 1 | I | 1 .
Secador

7 Centrifi
Vapor cnringe

Nitrogénio a————

Polipropileno
Solvents Reciclado Polimera Atatico

Figura 2.4: Esquema do processo Hercules de producao em lama do PP (MOORE,
1996).

2.4.2 Processos de polimerizacao em solucao

No processo de polimerizacao em solugao, a mistura de monomero, polimero

e solvente forma uma solugao homogénea que reage a uma temperatura acima de
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140°C, a fim de permitir a solubilizagao do polipropileno cristalino em hidrocarbo-
netos alifaticos (FISCH, 2004; ROSA, 2013). As vantagens deste processo sao: (i) o
controle da massa molar e da distribuigao de massas molares; e (ii) a facilidade de
remocao do calor de reacao. Em contrapartida, devido ao rapido aumento da visco-
sidade do sistema, as resinas obtidas nesse processo nao apresentam massas molares
elevadas. Gradualmente, este processo foi substituido pelo processo em lama e em
fase gasosa, em virtude do elevado consumo de energia empregado nas etapas de
reciclagem do solvente e de separagao do polimero da solugdo. Atualmente, esse

processo nao é mais utilizado para a produgao comercial do PP (LIMA et al., 2011;
REGINATO, 2001; ROSA, 2013).

Processo Eastman

O tnico processo que opera em solucao é o processo Fastman, apresentado
na Figura 2.5. Devido a baixa atividade e estereospecificidade dos catalisadores
Ziegler-Natta nas temperaturas requeridas de operacgao, optou-se por um sistema
catalitico diferente, que contém compostos de litio como o hidreto de aluminio e litio
(LiAlHy). A mistura (mondmero-polimero-solvente) é continuamente alimentada no
reator. O monomero nao reagido é removido por despressurizagao da solucao e é
reciclado. Para reduzir a viscosidade da solucao, solvente adicional é acrescentado.
O catalisador residual é retirado por filtracao. A solugao é, entao, concentrada em
uma série de evaporadores. O polimero sélido é formado com o auxilio de uma
extrusora desvolatizadora. Por fim, o polimero isotatico é purificado com solvente
em um secador (MOORE, 1996; REGINATO, 2001).

2.4.3 Processos de polimerizacao em fase gas

No processo de polimerizacao em fase gas, a polimerizacao ocorre na interface
entre o catalisador sélido, a matriz polimérica e a fase gas. O monomero é introdu-
zido ao sistema na fase gasosa, que tem a funcao de suprir o monoémero para a reagao,
agitar as particulas de polimero e remover o calor gerado na reagao. Distingue-se
dos outros processos por nao apresentar fase liquida alguma na etapa reacional (XIE
et al., 1994). Esse é o mais moderno e recente processo de polimerizacao de propeno,
sendo empregado principalmente para a poliadi¢do de monomeros gasosos (eteno e
propeno) com iniciadores de coordenagao de alta eficiéncia (MANO e MENDES,
1999; ROSA, 2013).
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Figura 2.5: Esquema do processo Fastman de produgao em solugao do PP (MOORE,
1996).

Processo Nowolen

Um dos primeiros processos em fase gas utilizados para a polimerizacao de
propeno foi o processo Nowvolen, que utiliza um reator de leito agitado em fase gds
operando a temperaturas entre 70 e 92 °C e pressoes abaixo de 20 bar. Um agitador
helicoidal montado na base do reator é utilizado para manter a uniformidade do
meio reacional. O monomero nao reagido é condensado e reciclado para remover o
calor de reacao. A recirculacao do monomero é minimizada pela agitagdo mecanica
(DE LUCCA, 2007). Quando foi projetado, esse processo s6 tinha um reator para
produgao de homopolimero; porém, na década de 1970, um segundo reator em série
foi inserido ao processo para produzir copolimeros de alto impacto. O processo
Novolen, apresentado na Figura 2.6, nao contém secoes de separagao do polimero
atatico nem de remocao do catalisador (MANO e MENDES, 1999).

Processo Unipol

O processo para producao de propileno em fase gés mais utilizado atualmente
é o processo Unipol. Ele é constituido por dois reatores de leito fluidizado, sendo o
primeiro utilizado para a homopolimerizagao e o segundo, de menor tamanho, para
a producao de copolimeros (MANO e MENDES, 1999). A fluidiza¢ao do polimero
mantém a uniformidade e promove a remocao de calor. A Figura 2.7 mostra o

esquema do processo Unipol.
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Figura 2.7: Esquema do processo Unipol de produgao em fase gas do PP (MOORE,
1996)

2.4.4 Processos de polimerizacao em massa (bulk)

O processo de polimerizacao em massa diferencia-se dos demais processos por
nao requerer de um solvente para que a reagao ocorra. O proprio mondomero no
estado liquido é empregado como meio de polimerizacao. Essa peculiaridade faz com

que a polimerizacao em massa seja mais vantajosa do que as demais polimerizagoes
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citadas, pois a taxa polimerizacao é mias elevada, devido a alta concentracao de
monomero. Além disso, a etapa de recuperacao do solvente nao é necessaria, o que
reduz o custo de operacao. Esses processos sao frequentemente divididos em duas
categorias: (i) aqueles que utilizam reatores continuos do tipo tanque agitado; e (ii)
aqueles que utilizam reatores do tipo loop. Para manter o propeno na fase liquida,
faz-se necessario trabalhar a uma pressao de 30 atm e na faixa de temperaturas de
60 a 80°C. Os processos que utilizam esta tecnologia sao os processos Rexall, Philips
e Spheripol (MANO e MENDES, 1999; MOORE, 1996).

Processo Rexall

O processo Rezall utiliza um reator de tanque agitado, em que é injetado o
monomero liquefeito juntamente com o catalisador. Em seguida, o polimero formado
segue para um ciclone, onde é separado apods a evaporacao do mondémero. O vapor
de monomero é condensado em um trocador de calor e reciclado para a secao de
reagao. A depender da geracao de catalisador, utilizado faz-se necessaria uma etapa
de separacao do polimero atético (MOORE, 1996; REGINATO, 2001; ROSA, 2013).

A Figura 2.8 mostra, esquematicamente, este processo.

Reciclo de Propeno

N
R )..2\
Propeno Compressor
Catalisador N Condensador
l O v
/ Ciclone Separador
Reator
Polipropileno

Figura 2.8: Esquema do processo Rezall de producao em massa do PP (MOORE,
1996).

Processo Spheripol

Diferentemente do processo Rexall, o processo Spheripol utiliza reatores loop

para a producao de polipropileno e copolimeros, como o copolimero aleatério
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propeno-eteno (DE LUCCA, 2007; LATADO e EMBIRUCU, 2001; REGINATO,
2001; ZHENG et al., 2011). Os reatores loop sao reatores tubulares em que as duas
extremidades estao diretamente conectadas. Mais informagoes sobre esse tipo de
reatores serao fornecidas nos tépicos seguintes dessa dissertacao, uma vez que esses

serao os reatores estudados aqui.

Segundo ZACCA (1995), este processo surgiu com o advento de novas geragoes
de catalisadores Ziegler-Natta, os quais se tornaram mais seletivos, gerando altos ren-
dimento e especificidade e eliminando a necessidade da etapa de remog¢ao do polimero
atatico. As vantagens que fazem com que os processos baseados nos reatores loop
se destaquem incluem: (i) a possibilidade de operagao com altas concentragoes de
monoémero; (ii) a elimina¢ao da etapa de recuperagao do solvente; (iii) a operacao
em condi¢oes mais brandas de temperatura e pressao; (iv) as altas taxas de trans-
feréncia de calor provocada pela velocidade de escoamento da mistura reacional e
pela alta relacdo volume/édrea do reator; e (v) a possibilidade de operagao com al-
tas concentragoes de polimero, de até 60% em massa (FERRERO e CHIOVETTA,
1990; REGINATO et al., 2003; ZACCA, 1995).

O processo apresenta seis etapas: (i) pré-tratamento e preparo do sistema
catalitico; (ii) pré-polimerizacao; (iii) polimerizacao; (iv) separagao da fase liquida;

(v) recuperacdo do monomero; e (vi) secagem do polimero e de extrusao.

A primeira etapa consiste no preparo e pré-tratamento do catalisador. Uma
mistura do catalisador, cocatalisador, doador de elétrons mais um veiculo, geral-
mente vaselina sélida, é colocada em contato num pequeno vaso agitado (pré-
contato), onde ocorre a ativagdo do catalisador (MERQUIOR et al., 2003). O sis-
tema catalitico utilizado é composto por um catalisador metalocénico suportado em
cloreto de magnésio (TiCly/MgCly), um cocatalisador, geralmente trietil-aluminio
(Al(C3yHj)3), e um doador de elétrons (paraetoxetilbenzoato-PEEB). Este sistema
catalitico permite o controle morfolégico das particulas de polimero. De acordo
com MERQUIOR et al. (2003), o tempo de residéncia, a temperatura e velocidade
de agitacao determinam o rendimento do catalisador e a isotaticidade do polimero

formado.

A préxima etapa do processo é a pré-polimerizacao do propeno. Como ja
mencionado anteriormente, a pré-polimerizacao ocorre em condi¢coes mais brandas
de temperatura e pressao e serve para encapsular o catalisador com uma camada
fina de polimero, evitando a formacao de finos, o descontrole térmico de reacao e
a fusao do polimero formado. Neste processo, a pré-polimerizagao é realizada em
um pequeno reator loop também chamado de baby-loop. Essa etapa assegura a boa

morfologia (esférica e regular) das particulas de polimero formadas, com rendimento
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catalitico satisfatério (MERQUIOR et al., 2003).

Em seguida, o monémero, o sistema catalitico e o hidrogénio sao continua-
mente alimentados no primeiro reator de polimerizacao. Tal reator é mantido a
uma temperatura em torno de 70°C e pressao de 35 atm. A conversao obtida esta
relacionada a temperatura de operacao e ao tempo de residéncia. O tempo de re-
sidéncia para este reator esta na faixa de 1 a 2h. Altas taxas de produtividade podem
ser atingidas com baixo custo energético com esse reator. A corrente de saida que
segue para o outro reator, sao adicionadas quantidades especificas de monomero e
hidrogénio, para dar continuidade & reacao (ZACCA, 1995).

Saindo do segundo reator de polimerizacao, observa-se um efluente composto
por particulas de polimero e monomero liquido, além de propano e hidrogénio, que
seguem para um tubo aquecido (flash pipe), onde a separagao da fase liquida ¢ inici-
ada. Um vaso flash é responsavel pela evaporacgao do liquido, aquecido com a injegao
de vapor na camisa. Em seguida, esta corrente alimenta o desgaseificador de alta
pressao, para separar o restante de monomero que ainda pode estar adsorvido nas
particulas de polimero. A corrente de topo do vaso flash contém monomero, que é
condensado e bombeado de volta ao processo, juntamente com propeno fresco. O p6
de polimero é recolhido no fundo do degaseificador e conduzido a um filtro de baixa
pressao. Em seguida, o polimero seco passa pelo steamer, para a desativacao do ca-
talisador residual e eliminacao dos hidrocarbonetos dissolvidos. O monomero ainda
presente é comprimido e levado a secao de recuperacao de monomero e reciclado ao
processo. Em seguida, o polimero é direcionado a secao de extrusao, para formar os
pellets, que é a forma usual de comercializagao do polipropileno (DE LUCCA, 2007;
MOORE, 1996; REGINATO, 2001).

Os cuidados a serem tomados nesse processo dizem respeito a quantidade de
comonomero que pode ser incorporada ao copolimero, pois grandes quantidades
de comonomero incorporado tornam a mistura reacional muito viscosa, levando a
deposi¢ao de polimero nas paredes do reator e demais equipamentos (LATADO e
EMBIRUCU, 2001). Entretanto, ZACCA e RAY (1993) mostraram que isto sé
ocorre quando as taxas de recirculagao sao baixas, abaixo de 15. Para produzir
materiais poliméricos com elevada quantidade de comonomero, faz-se necessaria a
utilizacao de um terceiro reator em série no processo. Neste caso, o polimero que
sai do vaso flash segue para um reator de leito fluidizado, onde a reagao prossegue.

A Figura 2.9 ilustra o processo descrito.
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Figura 2.9: Esquema do processo Spheripol de produgao em massa do PP (MOORE,
1996).

2.5 Reatores tubulares do tipo loop

A descoberta de novas aplicagoes para os materiais poliméricos aumentou a de-
manda por tais produtos, gerando a necessidade de processos com maior capacidade
de processamento, o que impulsionou o desenvolvimento de processos continuos. Os
primeiros processos a serem substituidos foram aqueles baseados em tanques agita-
dos. Quando comparados aos reatores em batelada, os reatores continuos do tipo
tanque agitado apresentam um menor custo de processamento. Além disso, é ob-
tida uma distribuigdo de massas molares (DMM) mais estreita, quando a reagao
de polimerizacao é feita em um reator de mistura perfeita, devido ao tempo de re-
sidéncia caracteristico desses tipos de reatores. Porém, efeitos viscosos encontrados
em reacoes de polimerizacao podem dificultar o nivel de mistura do reator, limi-
tando as trocas térmicas entre o reator e a camisa de resfriamento. Tendo em vista
essa dificuldade, os reatores de mistura perfeita foram paulatinamente substituidos
pelos reatores tubulares continuos. Os reatores tubulares possuem alta eficiéncia
de processamento com elevadas capacidades de troca térmica. Entretanto, eles sao
vulneraveis ao deposito de material nas paredes internas, com e posterior entupi-
mento. Outra desvantagem esta no controle térmico da reacao, devido aos elevados
gradientes radiais de temperatura (ZACCA e RAY, 1993).

Os reatores [oop sao uma excelente opgao para a polimerizacao de olefinas,
pois eles assimilam as vantagens da operagao dos reatores continuos do tipo tubular
e tanque agitado, eliminando suas respectivas desvantagens. Os reatores loop sao

constituidos de duas secoes tubulares conectadas, formando um lago, como ilustrado
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na Figura 2.10. As pernas do reator sao encamisadas, por onde circula a dgua
de refrigeracao. Na base do reator existe uma bomba que mantém a velocidade
de escoamento da mistura reacional, a qual deve ser suficiente para arrastar as
particulas de polimero, evitando sua deposicao, além de garantir a auséncia de
gradientes na diregao radial e axial (DE LUCCA, 2007; LATADO e EMBIRUCU,
2001; MELO JR., 2000; REGINATO, 2001; ZACCA e RAY, 1993).

Reagentes

Figura 2.10: Reator loop (REGINATO, 2001).

De acordo com ZACCA (1995), as principais vantagens dos reatores loop sao

resumidas a seguir:

e altas velocidades de escoamento previnem a deposicao de polimero; portanto,
elevadas conversoes podem ser atingidas devido a alta quantidade de sélidos

permitida no sistema;

e melhor controle de temperatura e produtividade, pois a razao area/volume
disponivel para transferéncia de calor é maior que aquela de reatores de mistura

perfeita;
e baixo custo energético;

e melhor controle da distribuicao de tempos de residéncia do reator, devido a

possibilidade de mudancas na taxa de reciclo;

e ficil ampliacao de escala, devido a estrutura composta por secoes de reatores

tubulares.
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UVAROV e TSEVETKOVA (1974) foram os pioneiros na modelagem ma-
teméatica da polimerizagao em massa do reator loop. O modelo admitia que o reator
tinha o comportamento de um reator ideal de mistura perfeita e seu principal ob-
jetivo era prever e controlar o rendimento em polimero no sistema. Os autores
utilizaram uma descricao simples da cinética e termodinamica do sistema. Com
esse modelo foi possivel calcular as concentragoes dos componentes e a temperatura

do reator como funcao do tempo.

LEPSKI e INKOV (1977) modelaram o reator loop como sendo um sistema
composto por dois reatores ideais de mistura perfeita, conectados por colunas de de-
cantacao (settling legs). As duas regides eram continuamente alimentadas e o obje-
tivo das colunas de decantacao era aumentar a concentracao de polimero na corrente
de saida do reator. Equacoes de balanco de massa e energia foram utilizadas para
descrever as secoes. A influéncia de variaveis operacionais, como temperatura do re-
ator, atividade do catalisador e conversao do monomero foi avaliada. Além disso, os
autores analisaram as regioes de estabilidade do sistema pelo método de Lyapunov,

identificando que o sistema poderia apresentar modos instaveis de operacao.

FERRERO e CHIOVETTA (1990) utilizaram a modelagem desenvolvida por
UVAROV e TSEVETKOVA (1974) para propor um projeto preliminar do reator loop
utilizado na polimerizacao em massa do propileno. Eles desenvolveram um método
para a estimacao das dimensoes do reator, a partir das variaveis caracteristicas do
processo. Além disso, um estudo detalhado da influéncia das variaveis do processo,
tais como atividade catalitica, fracao de sélido em suspensao e tamanho médio da
particulas, foi feito. Por fim, obtiveram uma relagao entre o tamanho médio das
particulas dentro e fora do reator, concluindo que o tamanho das particulas esta

relacionado com o rendimento e produtividade do reator.

WEIMIN et al. (1991) fizeram uso de balangos de massa e energia de um reator
tubular no estado estaciondrio com reacao de polimerizacao em massa do propeno
para representar o reator loop. Simulacoes foram feitas para verificar a influéncia
de diferentes parametros operacionais sobre o desempenho do sistema. Com esse
estudo, os autores concluiram que os gradientes de concentracao e temperatura nao

sao importantes quando altas taxas de reciclo sao consideradas.

Alterando a forma como o reator loop vinha sendo representado, ZACCA e
RAY (1993) admitiram que o comportamento do reator podia ser aproximado por
duas secoes tubulares interconectadas por tanques de mistura na entrada e saida de
cada se¢ao, como ¢ ilustrado na Figura 2.11. Eles modelaram as se¢oes tubulares com
modelos dinamicos distribuidos. Concluiram que tal modelo permitia uma anélise

mais detalhada do processo, ja que leva em conta a natureza distribuida do sistema
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real, possibilitando a representacao de diferentes niveis de mistura para descrever
o padrao de homogeneidade no reator, a incorporacao do efeito de sedimentacao e

aspectos de transferéncia de massa e energia na formulagao do modelo.

>
ZOHA DE ZOHA DE
EHTRADA SAIDA

| secho1 |
Figura 2.11: Representagao do reator loop utilizada por ZACCA e RAY (1993).

MELO et al. (2003) utilizou o modelo proposto por ZACCA et al. (1996) para
a polimerizacao de olefinas para estudar a dinamica e estabilidade do reator loop em
polimerizacgao radicalares em solucao. Foi observado que esse reator pode apresentar
comportamento nao-linear, como multiplicidade de estados estacionarios e oscilagoes

autossustentadas.

Acreditando em uma abordagem mais simplificada para a modelagem do reator
loop, REGINATO (2001) retratou-o como um reator nao-ideal de mistura perfeita,
uma vez que FERRERO e CHIOVETTA (1990) haviam provado que a aproximagao
por um reator ideal nao era fiel a realidade. No modelo proposto por REGINATO
(2001), a nao idealidade do reator foi medida pelo fator de descarga, definida como
a razao entre a fracao massica de polimero na saida do reator e a fracao massica de
polimero no interior do reator. O autor concluiu que a adicao do fator de descarga

possibilitou a simplificagdo do modelo proposto por ZACCA (1995).

Utilizando o modelo desenvolvido e apresentado no trabalho de MELO et al.
(2003), DE LUCCA et al. (2008) fizeram um estudo para descrever principais
variaveis de processo relacionadas ao controle de qualidade do processo de producao
industrial de polipropileno em fase liquida, concluindo que o modelo estudado era
capaz de descrever satisfatoriamente a trajetéria dinamica das taxas de producao e
de variaveis como, o indice de fluidez e soliiveis em xileno durante as transicoes de
grades'. Descobriram, também, que a qualidade do polimero pode mudar ao longo
da etapa de reacao e que a manipulacao das correntes de entrada podem ser usadas

para obter polimeros mais uniformes.

LUO et al. (2007) desenvolveram um modelo matemdtico preditivo para a

DMM para representar o reator usado para a polimerizacao de propeno em fase

L Grades é o termo utilizado na indistria para representar o tipo de polimero produzido
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liquida da Fujian Petrochemical Company (Figura 2.12). Simulagbes mostraram
que a DMM ¢ influenciada pelas quantidades de monomero, hidrogénio e catalisador

presentes no reator.

ReatorTubular

Agua de
Refrigeragao
Agua de
Bomba de Refrigeragao
Reciclo

Saitla da Lama Az Entrada

Figura 2.12: Reator loop do processo Fujian Petrochemical Company (LUO et al.,
2007).

LUO et al. (2010a) utilizaram balangos de massa e energia e correlagoes de
equilibrio termodinamico para desenvolver um modelo dinamico para o reator. Eles
desejavam avaliar a influéncia da pressao na taxa de polimerizagao, nas propriedades
finais do polimero e na seguranca do reator. Os dados obtidos tiveram uma boa

concordancia com os dados industriais disponiveis.

Recentemente, ROSA et al. (2012) usaram um modelo distribuido no estado
nao estacionario para estudar o comportamento dinamico da série de reatores loop
utilizada no processo Spheripol. Concluiram que o modelo descreve satisfatoria-
mente a trajetéria dinamica das varidveis temperatura, concentracao e conversao
de monomero nos trés reatores em série. Concluiram também que, individualmente,
alguns valores de parametros podem induzir o reator a comportamentos oscilatorios,
caracterizados por bifurcagoes de Hopf, e fenomenos de igni¢ao/extingao, caracte-
rizados por pontos limites. Ainda foi feito um mapeamento de solugoes dinamicas,
na tentativa de encontrar comportamentos complexos no reator; porém, tais com-

portamentos nao foram encontrados.

2.5.1 Utilizacao do balanco populacional na modelagem de

reatores de polimerizacao do propeno

A principal limitagao da maioria dos modelos apresentados é que eles podem
apenas calcular propriedades médias do polimero que sai do reator, tais como massa

molar, composicao e rendimento, e nao consideram a natureza distribuida do sis-
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tema. Para contabilizar esses efeitos, balancos populacionais devem ser considerados
(ZACCA et al., 1996).

As equagoes de balanco populacional constituem importantes ferramentas para
a representacao de sistemas dispersos. Um balanco populacional descreve a evolucao
da distribuicao de tamanhos das particulas em termos de suas propriedades e das in-
teragoes particula-particula e com o meio que as envolve (MACHADO, 2000; RAM-
KRISHNA, 2000; RANDOLPH e LARSON, 1971). Entendendo que a taxa de po-
limerizagao, o custo de tratamento apds o processo e as propriedades do polimero
podem sofrer influéncia da DTP, alguns estudiosos desenvolveram modelos baseados

em balancos populacionais para obter a DTP do produto final.

CHOI et al. (1994) desenvolveram um modelo baseado em balango populaci-
onal, com o diametro da particula de polimero sendo a coordenada interna, para a
polimerizagao de olefinas em um reator de leito fluidizado® (ou Fluidized Bed Reac-
tor, FBR). O modelo foi capaz de prever efeitos da DTP inicial do catalisador sobre
a DTP do produto final.

SOARES e HAMIELEC (1995) desenvolveram um modelo matemdtico para
analisar a influéncia da distribuicao de tempos de residéncia de reatores ideias e
nao-ideais sobre a DTP do polimero produzido. Concluiram que a DTP é altamente

influenciada pelo tempo de residéncia.

ZACCA et al. (1996) apresentaram um modelo baseado em balango popula-
cional para processos de polimerizacao multifasica de olefinas em reatores de leito
fluidizado. Eles utilizaram o tempo de residéncia do catalisador como coordenada
interna do balanco populacional. Esse trabalho permitiu a consideragao de efeitos

de tamanho de particula dentro do processo em um FBR.

KHANG e LEE (1997) formularam um modelo para o reator FBR, baseado
em balango populacional para estudar a influéncia do comportamento da mistura
nao ideal das particulas de polimero na DTP. Concluiram, que o nivel de mistura

no reator influéncia significativamente a DTP do produto final.

HATZANTONIS et al. (1998) desenvolveram um modelo de balango popula-
cional mais robusto para o reator FBR. Em tal modelo eles combinaram efeitos de

aglomeracao, elutriacao e atrito para descrever o crescimento das particulas.

YIANNOULAKIS et al. (2001) utilizaram a equagao de balango populacional

no estado estacionario acoplada com equagoes de balancos de massa e energia, para

20s reatores de leito fluidizado sao reatores heterogéneos em que a massa de sélidos é fluidizada,
permitindo uma grande mistura em todas as dire¢oes. A principal vantagem desses reatores é que
a mistura mantém a temperatura estavel e aumenta as taxas de reacao e de transferéncia de massa.
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descrever a taxa de crescimento de uma unica particula sujeita a resisténcias de

transferéncias de calor e massa em um reator FBR.

MATTOS NETO e PINTO (2001) desenvolveram um modelo matemdtico
genérico no estado estacionario para a polimeriza¢ao em lama e em massa do poli-
propileno. Tal modelo foi formulado com base em equacoes de balancos de massa
por componente, energia, momento e populacional. O modelo possibilitou o conhe-

cimento da estrutura molecular e da morfologia do polimero, além da DTP.

HARSHE et al. (2004) usaram a abordagem de micromistura e uma cinética de
polimerizagao mais detalhada, juntamente com a equacao de balango populacional,

para desenvolver um modelo para a polimerizacao do polipropileno no reator FBR.

LUO et al. (2009) desenvolveram um modelo no estado estaciondrio a partir da
equacao de balanco populacional para prever a DTP nos reatores loop do processo
da Fujian Petrochemical Company . O modelo considerou como variavel interna
do balanco populacional o diametro da particula de polimero. Além disso, apenas
os fenomenos de aumento e diminuicao do tamanho de particulas foi considerado.
Eles concluiram que parametros operacionais afetam de maneira significativa a DTP
do polimero final. Continuando os estudos nesse modelo, LUO et al. (2010b) pro-
puseram acoplar o modelo de particula unica desenvolvido por YIANNOULAKIS
et al. (2001) ao modelo desenvolvido por eles anteriormente. Essa nova abordagem
mostrou que a resisténcia a transferéncia de massa na particula é importante e influ-
encia fortemente na DTP do produto final. Concluiram também que os gradientes

de temperatura na particula nao sao significativos.

2.6 Consideracoes finais

Apresentaram-se nesse capitulo aspectos importantes sobre a polimerizacao do
propileno e seus principais processos de producao, com énfase nos processos base-
ados em reatores tubulares do tipo loop. Além disso, foi feito um levantamento
sobre o estado da arte da modelagem desses reatores e sobre a modelagem bifasica
de sistemas poliméricos, baseada em balancos populacionais. Ainda que os estudos
nesse tema estejam bastante avancados, informacoes sobre a relacao entre o cresci-
mento das particulas e os balancos de massa e energia, como também, a respeito
dos mecanismos de transferéncia de calor e massa que ocorrem no reator, nao estao
bem estabelecidos na literatura. Sendo assim, é necessario o desenvolvimento de
um modelo que consiga fechar essa lacuna. Particularmente, os modelos admitem a
uniformidade de concentragoes e temperaturas entre as fases, tornando impossivel

a analise da importancia dessas diferencas em condicoes reais de operacao. Por
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isso, modelos a duas fases sao desenvolvidos no presente trabalho e acoplados a ba-
lancos populacionais, para andlise da influéncia das condigoes de operagao sobre o

desempenho do processo.
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Capitulo 3
Metodologia

Neste capitulo, apresenta-se a modelagem matematica utilizada no presente
trabalho. Primeiramente, apresenta-se o modelo cinético. Em seguida, faz-se a
modelagem fenomenoldgica do processo. Para desenvolvimento do modelo proposto,
utilizou-se o procedimento descrito na Figura 3.1, com o intuito de garantir a
eficaicia do modelo. Como resultado desse procedimento, cinco modelos foram
desenvolvidos e divididos em duas classes. A primeira classe considera um tamanho
médio de particulas (nessa classe estdo os modelos M1, M2 e M3), enquanto a
outra admite particulas com tamanhos diferentes (os modelos dessa classe sao
M4 e M5). A tabela 3.1 apresenta um resumo dos modelos desenvolvidos com
suas principais caracteristicas. Devido a extensao desse desenvolvimento, apenas
o modelo final (M5) serd apresentado nesta se¢do. O desenvolvimento dos outros
modelos podem ser encontrado no Apéndice A desse trabalho. O capitulo é finalizado
com a apresentacao das técnicas matemadticas e numéricas utilizadas na resolugao
do modelo obtido.
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Modelo final
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simplificadoras
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necessario) o modelo
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O modelo
desenvolvido
corresponde
ao modelo
desejado?

Redefinir o
conjunto de
hipoteses

Nao

Figura 3.1: Fluxograma do procedimento de modelagem adotado.

Tabela 3.1: Caracteristicas dos modelos desenvolvidos.

Modelo

Caracteristicas

M1

Classe 1 M2

M3

M4
Classe 2

M5

Reator tubular bifasico, com dispersao axial,
isotérmico e sem reagao de polimerizacao

Reator tubular bifasico, com dispersao axial,
reacao de polimerizagao e isotérmico

Reator tubular bifasico, com dispersao axial,
reacao de polimerizacao e nao-isotérmico

Reator tubular bifasico, com dispersao axial,
reacao de polimerizagao, nao-isotérmico
e variagao do tamanho de particula

Reator tubular bifasico, com reciclo dispersao axial,

reacao de polimerizagao, nao-isotérmico
e variagao do tamanho de particula
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3.1 Modelo cinético

A cinética de polimerizagao de olefinas envolvendo catalisadores Ziegler-Natta
é composta por diversas etapas de reacao e é objeto de discussoes aprofundadas na
literatura (CHOI et al., 1994; DE LUCCA, 2007; LUO et al., 2007, 2009, 2010a;
MATTOS NETO e PINTO, 2001; ROSA, 2013; ZHENG et al., 2011). O presente
trabalho nao pretende revisar esse tema, visto que ele nao constitui o ponto mais
relevante da andlise proposta. Por isso, como proposto por DE LUCCA (2007)
e ROSA (2013), utiliza-se neste trabalho o mecanismo apresentado por ZACCA
(1995), porém com algumas alteracoes. Este mecanismo pode ser descrito pelas
seguintes etapas: (i) ativacao do sitio potencial, (ii) iniciacdo de cadeia, (iii) pro-

pagacao de cadeia, (iv) transferéncia de cadeia e (v) desativagao de sitio.

Ativagao de sitio potencial

A ativagao de sitio é a etapa em que um sitio potencial (S4) presente no catali-
sador ¢ ativado, transformando-se em um sitio ativo livre (F). Essa transformagao
pode acontecer por meio de varias reagoes, como exposto por 7. Este trabalho con-
sidera que a ativacao de sitios pelo cocatalisador (A¢) é a reacao de ativagao mais

importante.

Iniciacao de cadeia

A etapa que segue a ativacao de sitios é a iniciacao de cadeia. Como o proprio
nome ja diz, nesta etapa a cadeia polimérica comeca a ser formada. O monomero
(M) reage com um sitio ativo livre, produzindo uma molécula de polimero em cres-

cimento com apenas um mero (P).

Propagacao de cadeia

Dando continuidade a reagao de polimerizagao, segue-se a etapa de propagacao,
em que moléculas de monémero sao inseridas na cadeia. Uma molécula de mondémero
é adicionada & cadeia polimérica viva (F;), aumentando o tamanho da cadeia em

uma unidade (Pj11).
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Transferéncia de cadeia

Na etapa de transferéncia de cadeia, a cadeia polimérica ativa é terminada,
produzindo uma cadeia inativa de polimero e um sitio ativo livre. Um agente de
transferéncia de cadeia reage com o sitio ativo da cadeia viva, interrompendo seu
crescimento, dando origem ao polimero morto (A;). Neste trabalho, considera-se
que a transferéncia de cadeia pode ser promovida pelo hidrogénio(H3), monomero

(M) e de forma espontanea.

Desativacao de sitio

A desativacao de sitio é a etapa em que o sistema catalitico perde sua atividade,
impedindo o crescimento da cadeia ativa. O sitio ativo livre da cadeia pode ser
desativado por hidrogénio, cocatalisador, produto, doador de elétrons, impurezas,
monomeros ou espontaneamente. Neste trabalho, considera-se apenas a desativagao

espontanea das espécies cataliticamente ativas Py e P;.

Na Tabela 3.2, apresenta-se um resumo das etapas do mecanismo de polime-
rizacao descrito acima e suas respectivas taxas de reacao. Definem-se abaixo as

expressoes para as taxas de reacao individuais para cada componente.

Tabela 3.2: Etapas do mecanismo de polimerizacao do propeno.

Etapa Mecanismo Taxa
Ativacao de sitio Su+ Ac ks, By Ras = kasSsAc
Iniciacéo Py+ M *, p, Ry = ki P,M
Propagacao P, + M ke, Py 1< 2 Rp = kpP,M
Transferéncia

de cadeia:
Hidrogénio P, + Hy *71, Py + A, Rry = krg P H,
Monomero Pz + M kT—M> P1 + Az RTM = kTMPzM
Espontanea P, ke, P4 A, Rrg = krpP;
Desativacao de sitio:
P, P, ™25 Sp + A Rp, = kp,P;
Py Py 2o, 55, Rp, = kp, P

e Monomero (M):
Ry =—R;— Rp— Rru (3.1)
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Ry = —kiP)M — kpM Y P —kry Y P (3.2)
i=1 =

=1

e Sitio potencial (S4):

Rs, = —Ruas (3.3)
Rs, = —kasSaAc (3.4)
e Cocatalisador (A¢):
R4, = —Ruas (3.5)
Ra. = —kasSaAc (3.6)
o Hidrogénio (Hy):
Ry, = —Rry (3.7)
Ry, = —krg Ho ipi (3.8)
i=1
e Sitio ativo livre (F):
Rp, = Rys — Ry + Rrg + Rre — Rp, (3.9)

Rpo = k‘AssAAC — ]{TIPQM + k’THHQ Z P, + k'TE Z P — kDOPO (310)

=1 =1

e Cadeia polimérica ativa (P;):

Parai=1:

Rp, = kyPoM —kpMPy —kyy HyPy — kyay M Py +kyyy M Y P—krpPy—kp, Py
=1
(3.11)
Para > 1

Rp, = kpMP,_y — kpMP; — krg Hy Py — kpyy M Py — krp P — kp, Py (3.12)

e Cadeia polimérica desativada (A;):
Ry, = Rrm + Rry + Rre + Rp, (3.13)

Ry, = kry M Py + krp Ho Py + krp P + kp, P; (3.14)

As equagdes de taxas para os radicais de polimero vivo em crescimento (P;) e

para as cadeias de polimero morto (A;) constituem um nimero virtualmente infinito

32



de equacoes diferenciais a serem resolvidas. No entanto, propriedades como a massa
molar média, a polidispersao, o indice de fluidez, o teor de soluveis em xileno, etc.,
podem ser calculadas por meio do método dos momentos, sendo suficiente o calculo
dos momentos de ordem 0, 1 e 2 para que se obtenham tais propriedades (ODIAN,
2004; ZACCA, 1995). Assim, para que os momentos apare¢cam nos balangos, é
necessario multiplicar as Equacoes 3.12 e 3.14 por i¥ e depois aplicar o somatério

em i. Para as cadeias ativas chega-se a:

© kp 0o 0 OO
W — kPMZikPi_l — kpMZikPi — kTHHQZikR—
i=2 i=2 i=2

kry M i i*P; — krp iikﬂ- — kp, i "B (3.15)
=2 =2 =2

Somando as Equacoes 3.11 e 3.15, obtém-se:

d (222 ikpi) + dp

. -k -k
= - _k:pMiZQzPi_l—k:pM;zB—kpMPl

— kry Hy Y i*Pi = kpg Ho Py — kypag MY %Py — kpay M Py + kg MDY P,

=2 =2 i=1

—krg > i*Pi—krpPr — kp, » i*Pi = kp,Py + ki PoM  (3.16)

=2 =2
Rearranjando os termos:
d (T, P, =, =, =,
% = ]{TPMZZkPi_l - l’i’p]\%X:ZkPZ - kTHHQZZkPi

=2 =1 =1
00

— ke M f: i* Py + ke M f: P — krp i i*Py— kp, Y _i"P,+ kP)M  (3.17)

=1 =1 =1 i=1

oo
Fazendo o termo E i* P, ser o momento de ordem “k” do polimero vivo (\), obtém-

=1
se:

d\ >
d—t’“ = kp MZikB_l — kp MM, — kg Hy N — kpar MAe + krar M
1=2

— krpAp — le)\k: + ki PyM (318)

e Momento vivo de ordem zero (Ag):

dXo

7 kreXo — kp,Ao — krw Ha Ao + krPoM (3.19)
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e Momento vivo de ordem um (A;):

dM\

E - — kTE)\l_kDi)\l - kTH H2 )\1 —|—kpM)\0—|—kTMM(>\O—)\1)+ ]{]P[)M

(3.20)

e Momento vivo de ordem dois (Ag):

dXy

E = — kTE)\2 — sz)\Q - kTH H2 >\2 _'_ kPM(Q)\I + AO)

+ kTMM()\O - )\2) + ki PyM (321)

Seguindo o mesmo procedimento para o polimero morto (A;), obtém-se:

d

e Momento morto de ordem zero (p):

d
% = kTHHQ)\(] + kTMMAO + kTE)\O + kDiAO (323)

e Momento morto de ordem um (p):

d
% = k'THHQ)\l + kTMM)\l + kTE)‘l + le.>\1 (324)

e Momento morto de ordem dois (us):

d
% = ]{ITHHQ)\Q + kTMM)\Q + kTE)Q + sz')\2 (325)

3.2 Modelagem do reator tubular do tipo loop

O objetivo de estudo do presente trabalho é o reator loop utilizado no processo
de polimerizagao em massa do propeno. O reator pode ser descrito por uma secao
tubular, em que suas extremidades estao conectadas ao ponto de alimentagao e a

saida de produto é realizada em algum ponto do ao longo do reator (Figura 2.10)
(MELO JR., 2000).

Procura-se nesta secao desenvolver um modelo matematico para descrever o
reator loop anteriormente descrito. Para isso, escolheu-se aproxima-lo por um reator

tubular bifasico com dispersao axial massica e térmica, envolvido por uma camisa de
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resfriamento e com reciclo. A Figura 3.2 mostra a representacao do reator tubular

utilizada para desenvolver o modelo.

Agua de Fragdo de liguido (g}
refrigeragdo

Fracdo de sdlido (1 — g)

Entrada Saida

Qs

Agua de
refrigeragdo

Figura 3.2: Diagrama representativo da modelagem do reator loop.

O desenvolvimento foi feito com base em um modelo dinamico, distribuido,
heterogéneo e com multiplas escalas. Equacoes diferenciais parciais nao-lineares,
provenientes de balancos de massa, energia e populacional, além de equagoes cons-

titutivas, compoem o modelo final (M5).

Para a elaboracao do M5, as seguintes hipoteses foram adotadas:

1. Sistema distribuido: as variaveis de estado variam com o tempo e o espaco;
2. Modelo heterogéneo: existem duas fases, liquida e sélida, dentro do reator;

3. Modelo de miltiplas escalas: considera que as varidveis de estado variam com
duas coordenadas, uma externa, a dire¢do axial (z) e outra interna, o tamanho

de particula (m);
4. Temperatura da camisa de refrigeracao (T¢) é constante;
5. Perfil radial de velocidade é constante;

6. A velocidade média de escoamento é constante e igual para as fases; ou seja,
of =% = 0. ;

7. Difusao massica ¢ do tipo lei de Fick e a térmica do tipo lei de Fourier, ad-
mitindo ainda que os coeficientes de dispersao massica e térmica globais sao

idénticos para todas as espécies;
8. O fluido é considerado como newtoniano;

9. Na fase liquida sé existe um componente (monoémero puro); ou seja,
a concentracao de monomero na fase liquida é sempre constante

L L
(6;; =0e (980; = 0, portanto CF = C’L>.
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10. A reagao ocorre apenas na fase solida;

11. O volume das fases varia ao decorrer da reacao, ou seja,
AVI(t,2) = AV El(t,z), com j = L ou S. A fragdo volumétrica de
liquido ¢ representada por eX(, 2) e a fragao volumétrica de sélido é dada por
ed(t,z) =1 —¢el(t,2).

12. O calor trocado com a camisa de resfriamento pela fase sélida é desprezivel se
comparado ao calor trocado pela fase liquida;

13. A transferéncia de massa ocorre do liquido para o sélido;

14. Considera-se apenas um sitio catalitico. Destaca-se que essa hipotese nao
limita o uso do modelo, uma vez que a inclusao de outros sitios é facilmente
implementavel;

15. A vazao de alimentacao é constante;

16. As fases sao alimentadas e retiradas do reator em uma tnica corrente;

17. O sistema é particulado, com variacao de tamanho de particulas.

18. Os coeficientes de transferéncia de calor e massa dependem do tamanho da
particula e sao calculados por relagoes empiricas;

19. Particulas tém formato esférico;

20. A taxa de crescimento da particula é dada pela taxa de transferéncia de massa;

21. Nao existem taxas de nascimento ou morte de particulas, pois nao ha quebra
ou aglomeracao das particulas de polimero;

22. O espago de fase de particulas é constituido apenas de uma variavel interna,
o tamanho de particula (m), e uma varidvel externa, a posigao axial (z);

23. Cada particula se comporta da mesma forma no ponto z especifico; ou seja,
particulas de tamanho semelhante e mesma posicao axial crescem com a mesma
taxa.

Com base nas hipoteses listadas acima, foi possivel construir o modelo descrito
a seguir.
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3.2.1 Balanco populacional

Para obter informacoes a respeito das caracteristicas da DTP do produto,
introduz-se uma equagao de balanco populacional ao modelo. Fixando-se uma sub-
regiao no espaco de fase de particulas, o balango populacional pode ser estabelecido

como mostrado na Equacao 3.26

Taxa de Fluxo
actumulo = liquido —+

de particulas de particulas

(3.26)

ou morte
de particulas

Taxa
de nascimento

O espaco de fase de particulas é constituido pelo nimero de coordenadas inde-
pendentes ligadas a funcao de distribuicao de tamanhos de particulas, que permite
uma descrigao completa das propriedades dessa distribuicao. Nos balangos popu-
lacionais é conveniente separar o espago de fase de particulas (R) em dois tipos de
coordenadas: (i) internas, relacionadas as propriedades associadas ao estado interno
da particula, como tamanho, tempo de residéncia e atividade quimica, (ii) externas,

que referem-se a posicao espacial da particula, como as coordenadas cartesianas
(RANDOLPH e LARSON, 1971).

Considera-se a seguir que uma particula move-se em uma sub-regiao, Ry, do R
com velocidade v. O saldo de particulas nessa regiao é indicado pela Equacao 3.27,
em que B e D representam, respectivamente, os termos de nascimento e morte de

particulas e f é a funcao de densidade de particulas.

d
— fdR = / (B—D)dR (3.27)
dt Ry R1

Aplicando a regra de Leibnitz e reescrevendo na forma lagrangeana obtém-se
a equagao de continuidade para o balan¢o populacional (Equagao 3.28) (RAM-

KRISHNA, 2000).

%+V-(®f)—B+D:0 (3.28)

Para este trabalho, considera-se que R contém apenas uma variavel interna, o
tamanho da particula m' e uma externa, a posigao axial z (HipStese 22). Admite-se,
também, que nao hé taxas de nascimento ou morte de particulas, apenas uma taxa
de crescimento, a qual é representada pela taxa de transferéncia de massa entre as
fases, r,(t,z,m) (Hip6teses 20 e 21). Por fim, considera-se que a DTP ¢é descrita

pela fungao de densidade de particulas ou fungao de distribuigao, f(¢,z,m). Assim,

Im é a massa da particula, obviamente relacionada ao tamanho de particula.
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chega-se a Equacao 3.29, que é o balanco populacional para o reator em estudo.

Oftzsm)  Of(tzm)  Orwlt,zm)f(t 2 m)
ot 0z om (3.29)

E importante ressaltar que devido a natureza estatistica da funcao de distri-
buicao f, ela deve seguir a restricao apresentada na Equacgao 3.30, em que o termo
f(t, z,m)dm representa a concentragao de particulas entre o maior e o menor tama-

nho de particula.

/ " m)dm = 1 (3.30)

3.2.2 Balanco de massa para a fase liquida

Realizando-se um balanco de massa na fase liquida para um elemento de vo-
lume situado na posi¢ao genérica z do reator, escreve-se a Equacao 3.31, na qual
o termo a esquerda da igualdade representa o aciimulo de massa; os dois primeiros
termos do lado direito correspondem aos fluxos massicos de entrada e saida, res-
pectivamente; e o termo restante é equivalente a geracao/consumo do componente,

descrito aqui pela taxa média de transferéncia de massa.

dm,; dCF dCF
ﬁu{wﬁvMé)mf(W%vMé)&mm
— AVEN, - rm(t,z,m)f(t,z,m)dm (3.31)

em que CF, v, Dy, AVL e Sy sdo, respectivamente, a concentragao do componente
i na fase liquida, velocidade média de escoamento, coeficiente de dispersao massica,

volume e area da secao transversal do reator que a fase liquida ocupa, ou seja:
Sy = Set (3.32)

AVE = AVer (3.33)

sendo ¥ a fracdo volumétrica de liquido e S a drea da secdo transversal do reator.
O termo m; 1, representa a massa total do componente i na fase liquida e ¢ definida

da seguinte forma:
m;, = CFAVel (3.34)

A concentracao total de particulas é representada por N, e pode ser calculada
pela razdo entre a concentragao total de sélidos (C° ) e a massa média de sélidos

(m) , que por sua vez é expressa em termos da funcao de distribuicdo f(¢,z,m)
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— Mmai N .
como m = fm " mf(t,z,m)dm. Por fim, a taxa de transferéncia de massa entre
min

as fases é representada por r,,(t, z, m), a qual serd explicada com detalhes na Secao

3.3.1.

Destaca-se que a fase liquida é composta apenas de um componente (o
monomero) e por isso, a concentragdo permanece constante e é igual a massa es-
pecifica do monomero (Hipotese 9). Considerando essa hipotese e substituindo as

expressoes de m; 1, AVE S; e Np na Equacdo 9, obtém-se:

del Mmdx . (2, m) f(t, z,m)dm
CEAVE . = 5OFS(EL], — eX|,ins) — gLAvfmmm o ,< 21 ) (3.35)
dt fm::‘ mf(t,z,m)dm

Fazendo os devidos algebrismos e tomando o limite para Az — 0 chega-se a
Equacao 3.36, que é a equacao do balanco de massa para a fase liquida do reator?.

Ressalta-se que a variavel de estado dessa equacao é a fracao volumétrica da fase

liquida.
Ot(t,z) _ _ 0t(tz)  CO(t2)et(t, 2) S, (t, 2,m) f(t, 2,m)dm (3.36)
o 0z cr f:;:‘: mf(t,z,m)dm '

3.2.3 Balanco de massa por componente para a fase soélida

Analogamente ao desenvolvimento feito no tépico anterior, obtém-se a Equacao
3.37 para a fase solida com algumas alteracoes. Para este balanco, foi necessario
acrescentar o termo de geracao/consumo proveniente da reacdo quimica, ji que a
considerou-se que a reacao de polimerizagao ocorre apenas nas particulas (Hipdtese

10):

dm; dC:s dCs
TS _ 505 — Dy ) Syl — (905 — Dy ) Sglosns + RAAVS+
dt dz dz

Mmax
5
AV® N, Tm(t,z,m)f(t,z,m)dm (3.37)
Mmin
C? R; e Sg sa ti t tragao d te ina f
em que C?, R; e Sg sado, respectivamente, a concentracao do componente i na fase
solida, a taxa de reacao do componente i e a drea da secao transversal do reator

ocupada pelas particulas, ou seja,

Sy = Se’ (3.38)

2Ressalta-se que para este desenvolvimento também utilizou-se as hipétese: 1, 2, 5, 7, 8, 10, 11,
13, 15, 16
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onde €7 é a fracdo volumétrica da fase sélida. E o termo m; g representa a massa total

do componente i na fase sélida, calculada da mesma maneira que na fase liquida,
mis = CSAVE® (3.39)

Aplicando as devidas substituicoes, obtém-se:

d(e®C? dC? dC?
AVM = (907 — Dy Ci 98|, — (vC? — DMi 99 |.sant
dt dz dz
eSAVN, maxrm(t,z,m)f(t,z,m)dm (3.40)

Destaca-se que a fracao volumétrica da fase sélida pode ser substituida pela
Equagao 3.41, uma vez que considera-se que o sistema ¢é constituido de duas fases.
Aponta-se também, que apesar da fase solida ser constituida por uma mistura de

componentes, considera-se, apenas, a transferéncia de massa de monomero.

e5=1-¢" (3.41)

Substituindo a expressao de ° e aplicando o limite para Az — 0, obtém-se:

ACE(t AN =t o)) _O(CP(t2)[1 —em(t 2)]) g L, OC2(t,2)
ot = B Dy, (“ ¢ W”T)
+ 1 —e*(t, z)]AVNp/ o Tm(t,z,m) f(t,z,m)dm (3.42)

Mmin

Aplicando a regra do produto e reorganizando a Equacao 3.42, chega-se a
Equacao 3.43, que é a equacao do balanco de massa por componente para a fase

solida do reator.

oCH(t,z)  CP(t,z) [0eh(t, =) _H_JaeL(t, 2)\ 9CH(t, 2) . Dy 0el(t, 2)
ot 1—el(t,2) ot 0z 0z 1—el(t,z) 0z

92C5(t, 2) [Tmas o (t, 2,m) f(E, 2, m)dm
Dy—20 4 Rt Co(t, z) - Rmin 3.43
+ Dp 022 + ( Z)_'_ ( Z) fmsiixmf(tzam)dm ( )

3.2.4 Balanco de energia

Aplicando-se o balango de energia térmica em um volume diferencial que esta

em uma posicao z genérica e fazendo-se alguns algebrismos, obtém-se o balanco de
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energia para o reator. Analogamente ao balango de massa, simplificacoes baseadas
nas hipdteses® ja citadas foram feitas. Na Equacao 3.44, estao especificados os cinco
tipos de fluxos de calor considerados, a saber, convectivo, difusivo, de liberacao de
energia térmica no sistema por conta de transformacoes quimicas, de transferéncia

de energia térmica entre as fases e de troca térmica com a parede.

Taxa de Taxa Taxa
acimulo | = — | convectiva | -+ | difusiva | +
de calor de calor de calor
Taxa de calor Taxa de Taxa de
transferéncia

+

das reagoes
quimicas

+ +

de calor
entre as fases

térmica ] (3.44)

com a camisa

O fluxo convectivo equivale ao transporte de energia térmica do fluido pelo
escoamento. Ja o fluxo difusivo consiste no transporte de calor entre corpos com
temperaturas diferentes quando colocados em contato, calculado pela le: de Fourier.
A liberacao de energia das transformagoes quimicas é proporcional a velocidade de
reagao, sendo o calor de reagao (—AH) o coeficiente de proporcionalidade. O fluxo
de transferéncia de calor entre as fases é dado pela média ponderada da taxa de
transferéncia de calor entre as fases e a a funcao de densidade de particulas. A
expressao para a taxa de transferéncia de calor serd definida na Secao 3.3.1. Por
fim, o fluxo de troca térmica com a parede consiste no transporte global convectivo-

difusivo na dire¢ao normal a parede do tubo e é representado pelo coeficiente global
de troca térmica, U; (PINTO e LAGE, 2001).

Reescrevendo a Equacao 3.44 em termos matematicos obtém-se a Equacao
3.45:

z+Az
+

o T2 Azel (t, 2) 0 CLTI (t, 2)

T2 Azl (t, 2) P CHT (¢, z)] =

z

) z+Az

| |

0] aot s
Z

nrr(t, z,m) f(t, z,m)dm ' '

Mmin

[71’7“26j(t, 2)Dr

+rr?Azel (t, 2)Co(t, 2)

(3.45)

Dividindo-se a Equacao 3.45 por p’ C’fpaj (t,2)mr?*Az e levando-se ao limite em

3Para esta deducdo, além das suposicdes feitas no desenvolvimento dos balancos de massa, as
hipéteses 4 e 12 também sao necessarias.
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que Az tende a zero, chega-se a Equacao 3.46:

] j 4 J
o1 (t, z) _ _68T (t,2) . DT 0 Gt Z)f)T (t,2)
ot 0z pIChei(t, 2) 0z 0z
- S i C t? ) t? ) d y
L (CAHP)Rp(t2) | CO(2) fmminni“( s m)f(t 2 m)dm AU, (TC_TJ@’Z))
WC} GCh [T mf( mydm | pChd

(3.46)

em que TV (t,2), p] , C’fj sao, respectivamente, temperatura, massa especifica e
capacidade calorifica da fase j, sendo S para a fase solida e L para a liquida; Dy é
o coeficiente de dispersao térmica do sistema; U; é o coeficiente de troca térmica na
parede do reator; AHp é o calor da reacao de polimerizacao; d é o diametro interno
do tubo; r. é a taxa de transferéncia de calor entre as fases dada pela Equagao 3.61

e Ty é a temperatura da camisa de resfriamento.

Para restringir o balanco de energia para cada fase, algumas hipotese foram
adotadas. Em relacao a fase liquida, destaca-se que o termo de geragao de calor pro-
veniente das reagoes quimicas foi retirado, pois a reagao de polimerizacao sé ocorre
na fase sélida. Levando em consideracao a fase sélida, considerou-se a Hipdtese 12,
pois supoes que as particulas nao estao em contato direto com a parede do reator.
Além disso, admitiu-se que a temperatura da camisa de resfriamento é constante
(Hipétese 4). Com isso, obtém-se as equagoes para o balango de energia para cada
fase (Equagoes A.19 e A.20): Fase liquida:

o o= pLCLeL(t, 2) O~ 02
_ CS@’ z) f;znrz];x re(t,z,m)f(t, z,m)dm 4U,

oCE [T mi(t s mydm | pPCHd

Mmin

oT*(t,z) _@8TL(15, z) Dr 0 (eL(t,z)aTL(t’Z>>

(Tc ~ T, z)) (3.47)

Fase Sdélida:

s s s
aT-(t, z) _ _@aT (t, 2) N SDT o gs(tjz)aT (t,2)
ot 0z p3C2e5(t, z) 0z 0z
(=AHp)Rp(t,z)  CS(t,z) [ re(t, z,m) f(t, z,m)dm (3.4
S5 TG e mi s mdn

Como o modelo é constituido por 15 equacoes diferenciais parciais, sao ne-
cessarias 15 condicoes iniciais para satisfazer o sistema, sendo onze em relagao a
cada uma das espécies na fase solida, duas em relacao as temperaturas de cada fase,

uma em relagao a fracao volumétrica da fase liquida e, por fim, uma para a fungao
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de distribuigao.

As condigoes iniciais sao:

C’iS(t, z) = C’fo(z) (3.49)
Ti(t,2) = Ti(z) (3.50)
el (t,2) = ek(2) (3.51)

ft,z,m) = fo(z,m) (3.52)

em que C’fo é o perfil de concentracio da espécie i na fase sélida, T (z) é o perfil
de temperatura da fase j, e5(2) é o perfil da fragao de volumétrica da fase liquida e

fo(z,m) é o perfil da distribuigdo do tamanho de particulas no tempo inicial ¢.

No que diz respeito as condigoes de contorno para as concentracoes e tempe-
raturas, na entrada e saida do reator, escolheram-se as condigoes de contorno de
Danckwerts (DANCKWERTS, 1953), definidas na forma:

Entrada:

Dy OCH(t, )

C2e(t) + Rec CLo0(t,2 = L) = (1 + Rec) C7(t,0) — - e l.—o  (3.53)
; : ; DT aT](t, Z)
T} (t) + RecT},.(t,z = L) = (1 + Rec) T"(t,0) — il 0 | =0 (3.54)
Saida: 905 (1. 2)

i\t = _

T|Z:L =0 (3.55)
IT(t, 2) B

T’z:L =0 (3.56)

em que os subscritos “f” e “Rec” representam, respectivamente, as correntes de
alimentacao e reciclo do reator. As condicoes de contorno da entrada, z = 0, sao
do terceiro tipo; ou seja, considera-se dispersao axial e adveccao nesse ponto. Para
as condigoes de contorno na saida do reator, z = L, admitiu a condi¢ao do segundo
tipo, que desconsidera a dispersao axial massica e térmica apds a saida do reator

(L1) e a igualdade dos fluxos axiais advectivos de massa e calor entre L™ e L*.

Fazendo-se um balango de massa no ponto de mistura (ver Figura 3.2), é
possivel obter a razao de reciclo, Rec, que ¢é definida como razao entre a vazao
volumétrica de reciclo e a vazao de alimentacao. Este parametro é responsavel por
manter as altas velocidades de escoamento e o nivel de mistura no reator. De acordo
com a Equacgao 3.57, a razao de reciclo esta dentro do intervalo 0 < Rec < co. Entao,

quando a razao de reciclo tende ao infinito, o comportamento do reator assemelha-se
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ao de um reator de mistura perfeita.

QT‘GC
!

Rec =

(3.57)

Considerando-se a equacao do balanco de massa por componente da fase
liquida, nota-se que a Equacao 3.36 é uma EDP de primeira ordem. Logo, é ne-
cessdria apenas uma condic¢ao de contorno (além da condigao inicial ja especificada).
Sendo assim, para a fracao volumétrica da fase liquida, especificou-se a seguinte
condigao de contorno na entrada do reator (z = 0):

CE(t,0)

€ (t,0) = C5(t,0) + CL(t,0) (3:58)

Por fim, a equagao do balango populacional obtida, uma EDP de primeira or-
dem com trés variaveis independentes (¢, z e m), requer duas condigoes de contorno,
uma para a posi¢ao axial e outra para o tamanho de particula. Para entrada do
reator (z = 0), utilizou-se a condi¢do de contorno apresentada na Equagao 3.59. A
definicao do contorno para a variavel interna m é um pouco mais complexa, pois
nao existem informacgoes sobre o comportamento da particula de tamanho especifi-
cado (maior ou menor tamanho) ao longo do tempo e do espago. Sendo assim, para
respeitar os graus de liberdade do sistema, acrescenta-se a Equacao 3.30 como uma

restricao do problema:

fr(t,m) + Rec- frec(t,z = L,m)
1+ Rec

£(£,0,m) = (3.59)

/ " fomydm =1 (3.30)

Mmin

3.3 Equacoes constitutivas

Além das equacgoes diferenciais e das respectivas condicoes iniciais e de con-
torno, algumas equacoes constitutivas sao necessarias e apresentadas a seguir.
Destaca-se que as equagoes referentes ao modelo cinético sao apresentadas na Segao
3.1.
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3.3.1 Transferéncia de calor e massa entre as fases

A polimerizagao em massa de olefinas é intrinsecamente multifasica. O cata-
lisador é alimentado como particulas sélidas, sobre as quais o polimero se forma.
O monomero é alimentado na fase liquida e tem que penetrar nas particulas de
catalisador, onde é consumido pela polimerizacao. Outros componentes, como hi-
drogénio, comonomeros e compostos organometalicos, podem ser alimentados para
obter o polimero com as propriedades desejadas (DE FREITAS, 1998).

Etapas de fransporte/reacdo:

Monémero
1. Difus@io de mondmero o seio do

liquido até a superficie externa
da particula;

! 2. Difuséo interna na particula até

os sitios ativos;

3. Reagdo nos sitios ativos do

P catalisador.

'3
(JFime de liquido estagnado
(JParticula de catalisador

Figura 3.3: Diagrama representativo das etapas de transferéncia de massa entre as
fases (DE FREITAS, 1998).

A difusao de monomero para a particula pode representar um etapa limitante
do processo, reduzindo a eficiéncia do reator. E importante analisar as etapas de
transferéncia de massa (ver Figura 3.3) para verificar qual é a etapa mais lenta e
como ¢ possivel operar o reator para reduzir a resisténcia dessa etapa. Além disso,
limitagoes a transferéncia de massa no interior da particula em crescimento sao
responsaveis por gradientes de concentragao consideraveis na particula, levando a

producao de polimeros de diferentes massas moleares e com alto IPD.

Os gradientes internos de temperatura gerados pela transferéncia de calor entre
as fases também podem gerar danos ao polimero formado e causar problemas de
aglomeracao e/ou coalescéncia das particulas (DE FREITAS, 1998). Procurando
entender como os fenomenos de transferéncia de calor e massa funcionam dentro do

reator loop desenvolveu-se neste trabalho, um modelo bifasico para esse reator.

Como ja informado, a polimerizacao ocorre na presenca de duas fases: a
liquida, composta apenas de monomero, e a sélida, que contém o sistema catalitico
e as particulas de polimero que estao sendo formadas. Admite-se, ainda, que o

hidrogénio entra no sistema, impregnando as particulas.
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Figura 3.4: Perfil de concentracao de monomero para a transferéncia de massa

(DE FREITAS, 1998).

Para representar a transferéncia de calor e massa entre as fases, admitiu-se o
mesmo modelo utilizado por DE FREITAS (1998), a Teoria do Filme. Essa teoria
admite que cada uma das particulas que compoem a fase sélida é rodeada por
um filme de liquido estagnado de espessura ¢,, muito pequeno se comparado ao
diametro da particula. O perfil de concentragao qualitativo do monomero entre as
fases é apresentado na Figura 3.4. Sendo assim, a taxa de transferéncia de massa
do monomero, do seio do liquido até a superficie externa de uma particula, pode ser
dada por:

rm(t, z,m) = K(m)ay(m) [Cyf (. 2) — Cyy(t, 2)] (3.60)

em que 7, é a taxa de transferéncia de massa de monémero entre as fases; K(m)
¢ o coeficiente global de transferéncia de massa; a,(m) é a drea de uma particula;
C3F é a concentracao de mondomero no filme em equilibrio com a fase sélida e C%; é

a concentracao de monomero em g/cm? na fase sélida.

Considerando-se a mesma teoria para a transferéncia de calor, obtém-se:
re(t, z,m) = h(m)a,(m) [T*(t,z) — T°(t, 2)] (3.61)

em que r. é a taxa de transferéncia de calor entre as fases; h(m) é o coeficiente de
transferéncia de calor entre o liquido e a particula; a,(m) ¢ a drea de uma particula;

T é a temperatura da fase liquida e 7° é a temperatura da fase sélida.

Ressalta-se que as expressoes para transferéncia de calor e massa apresentadas

anteriormente (Equagoes 3.60 e 3.61) foram definidas para um tamanho de particula
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especifico, aqui representado pela variavel independente m. Porém, esse arranjo sé
é valido para os modelos que consideram essa hip6tese (M4 e M5). Deve-se, entao,

redefinir tais expressoes para a outra classe de modelos.

Para os modelos M1 a M3, a equacao de transferéncia de massa é descrita
como apresenta a Equacao 3.62, em que a area de troca considera o nimero de
particulas existentes no reator, sendo definida por ar = a,/N,. A constante global

de transferéncia pode entao ser calculada para um tamanho médio de particulas:

rm(t,2) = Kar [C’f/;(t, z) — O3 (t, z)} (3.62)

As mesmas consideragoes em relacao a area de troca e ao coeficiente de trans-
feréncia podem ser feitas para a transferéncia de calor entre as fases. A Equacao

3.63 mostra a expressao para a transferéncia de calor para os modelos M1 a M3:

re(t,z) = h-ar [T*(t,z) — T°(t, 2)] (3.63)

Equilibrio termodinamico

Para calcular o gradiente de concentracao, é necessario saber a concentracao
de monomero no equilibrio de fases. Admite-se que o equilibrio na interface sélido-

liquido pode ser descrito pela Equacao 3.64.
Cyr = HCOL (3.64)

A constante H foi calculada a partir das correlagoes descritas por PINTO (1999),
baseadas em coeficientes de Henry para cada fase. Partindo da Equacao 3.65 é
possivel fazer manipulacoes algébricas para obter a contante de equilibrio desejada
(Equacao 3.68).

Hyx=Hpw (3.65)

onde Hp e H; sao as constantes de Henry do polimero e do mondmero,
respectivamente, medidos em bar e calculados pelas Equagoes 3.66 e 3.67,
respectivamente?; z é a fracao molar de mondmero no liquido e w é a fracao méssica

de mondémero na fase sélida .

coefy )

Hp = exp(coef) + Ts

(3.66)

4As expressoes e coeficientes utilizados sdo provenientes do software SIMULPOL® (PINTO,
1999).
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coe CO@fg
Hl =P fle;pp(60€f2 + m) (367)

Finalmente calcula-se H da seguinte forma:

NC3 ~g
D e

)

=i 3.68
Hp PMy CL (3.68)

com i representando os componentes da fase solida

Coeficientes de transferéncia de calor e massa

Coeficientes de transferéncia de calor e massa podem ser calculados utilizando
grupos de niumeros adimensionais em correlagoes empiricas. Tais correlagoes sao
especificas para o tipo de sistema em questao. Para o presente trabalho, escolheu-se
a correlagao referente a convecgao forgada em torno de uma esfera sélida (CUSSLER,

2009). Para o caso da transferéncia de massa, a correlacao é dada por:

— P —9240.6-ReY?. Sc!/3 (3.69)

O coeficiente de transferéncia de calor é obtido aplicando-se a analogia ter-

momadssica a correlagao anterior (CUSSLER, 2009):

h(m)d,

Nu==7"F=2+06- Rel/?. prl/3 (3.70)
com: Loy
Re = P;ip
VL
SC = lz_m
Pr =t

Destaca-se que o nimero de Sherwood, Sh, representa a relacao entre a ve-
locidade de transferéncia de massa e a difusidade massica. O equivalente para a
transferéncia de calor, o nimero de Nusselt, Nu, relaciona a velocidade de trans-

feréncia de calor e a condutividade térmica.

3.3.2 Coeficientes de difusividade massica e condutividade

térmica

Tendo em vista que o modelo utilizado considera o termo de dispersao axial nos

balancos de massa e energia, é necessario definir como os coeficientes de difusividade
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e condutividade foram calculados. Tais parametros podem ser obtidos por meio
de correlagoes empiricas. No presente trabalho utilizou-se a correlacao de Stokes-
Einstein (Equagao 3.71) para computar o coeficiente de difusividade méssica do
polimero no meio (mondémero) (CUSSLER, 2009):

kpT*

m = T 3.71
6t Reg ( )

em que kp é a constante de Boltzman, u é a viscosidade do liquido, R, é o raio

equivalente da particula.

Com base na Teoria Cinética dos Gases, é possivel chegar a correlagao empirica

para o coeficiente efetivo de condutividade térmica, Equagao 3.72:

1,99-107\/T/PMy,
N O'QQk

c (3.72)
em que o é o didmetro de colisdo, medido em A e Q é a integral de colisio. E

importante ressaltar que os valores dos parametros de colisao (didmetro e integral)
foram obtidos de CUSSLER (2009).

3.3.3 Propriedades fisicas

As propriedades fisicas dos componentes estao resumidas nas Tabelas 3.3 e
3.4. Destaca-se que as capacidades calorificas do catalisador e do cocatalisador
foram consideradas despreziveis, pois seus valores sao excessivamente baixos quando

comparados as capacidades calorificas dos outros constituintes.

Tabela 3.3: Propriedades fisicas do propeno (PINTO, 1999)

Propriedade Valor ou expressao Unidade
Massa especifica 0,5 g/cm?
Peso molecular 42,08 g/mol
Capacidade calorffica 1,930 — 1,141 -1072- T + 2,445 -107° - T? cal/g/K
Viscosidade 8,34-107° g/em/s
Viscosidade cinemédtica 1,668 - 10~* cm?/s
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Tabela 3.4: Propriedades fisicas dos constituintes (PINTO, 1999)

Propriedade Valor
Massa especifica (g/cm?):
Polipropileno 1,2
Catalisador 0,6
Cocatalisador 0,6
Hidrogénio 9.107°
Peso molecular (g/mol):
Catalisador 4104
Cocatalisador 1,14 -10?
Hidrogenio 2
Capacidade calorifica (cal/g/K):
Catalisador ~ (0°
Cocatalisador ~ 0°
Hidrogénio 3,511

*Capacidades calorificas despreziveis.
3.4 Resolugao numérica do modelo

O sistema de equagoes que define o modelo matematico do reator loop é cons-
tituido de equacoes diferenciais parciais, juntamente com suas respectivas condicoes
de contorno e iniciais, além das equagoes constitutivas. Devido aos termos nao line-
ares das taxas reacionais, o modelo nao apresenta solucao analitica conhecida. Por

isso, deve ser resolvido por um método numeérico.

Um dos métodos de resolugao numérica de EDPs bastante utilizado é o método
das linhas, que transforma o sistema em questao em um sistema de EDOs, por meio
da discretizacao do dominio de célculo de pelo menos uma variavel independente
(PINTO e LAGE, 2001). Neste trabalho, as coordenadas posi¢ao axial (z) e tamanho
de particula (m) foram discretizadas. O sistema final de EDOs foi integrado no

tempo, utilizando, também, uma técnica numeérica.

A discretizacdo consiste na substituicdo das derivadas por expressoes
algébricas. A formulacao dessas equacgoes vai depender da técnica utilizada, sendo
a escolha uma etapa muito importante na resolucao do problema. O método abor-
dado neste trabalho foi o método das diferencas finitas, que utiliza a expansao de
uma funcao em série de Taylor em torno de um dado ponto para gerar aproximacoes

(féormulas discretas de diferengas) para as derivadas que aparecem na equagao ori-
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ginal (PINTO e LAGE, 2001). Essa técnica apresenta trés formas usuais de apro-
ximagoes: progressiva, regressiva e central. Além disso, as equagbes podem ter
diferentes ordens, dependendo do truncamento feito no momento da expansao da
fungao (PINTO e LAGE, 2001).

No presente trabalho, empregou-se a forma de diferencas finitas regressivas de
primeira ordem. Os dominios do problema foram divididos em N e n segmentos
iguais, sendo N correspondente a coordenada z e n a coordenada m. Cada ponto de
discretizagao (zx, m,) é dado por: zy =k-Azem, =r-Am, parak=0,1,...,N e
r=1,2,3,...,n,emque Az = L/(N—1) e Am = (Mmax — Mmin)/(n —1). A Figura

3.5 mostra a divisao dos dominios.

Figura 3.5: Discretizacao das coordenadas z e m do reator.

Para cada ponto de discretizacao, (zx, m,), considera-se, para uma variavel

genérica ¢, com k=1,.. N—1ler=1,2,3,...n:

o(t, 25, my) = Gpr(t) (3.73)
a(b(ta 2 m) ~ ¢k,7"<t) B (bkfl,r(t)
T|Z:2k ~ A (3.74)
a¢<t7 Z, m) ~ ¢k,r(t) - ¢k,r—1(t)
8m—|m:m’“ ~ o (3.75)
82¢<t7 Z, m) ~ ¢k’+l,r(t) - 2¢k,r (t> + ¢k—1,r(t)
022 Joai Az? (3.76)

Substituindo-se as aproximagoes das derivadas no sistema original obtém-se a

sua forma discretizada:

Balango de massa para a fase liquida:

def _ (gg@) - gg_l(t)) CCE)EE() S T (8 ) fio(t, m)dm (3.77)

dt Az CE(t) L7 m i (¢, m)dm

min
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Balango de massa por componente para a fase sélida:

acy _ Cim[d@) (em - a£_1<t)> ]

dt ed(t) | dt Az

Ci(t) = Cy (1)
B Az

* 7 (t) Az

oy Dy <s£<t> - sﬁ_m)]

CS () =20°()+C° (¢ M. (t,m) fr(t, m)dm
Az? fm:: m fi(t, m)dm
(3.78)
Balango de energia para a fase liquida:
Al [y D (er®—ei W] (TE =T |
- — —v _r ==%v -
dt pLCLel(t) Az Az
D (Tia(t) = 2T () + T4 ()
ptCE Az?
" CE(t) [ 1, (t,m) fr(t, m)dm
o (T = TE®)) = = ) Iy T (3.79)
pLCLd pECE [ mfi(t, m)dm
Balanco de energia para a fase sélida:
¢ [ D (S0-Fa0\] (BTN,
dt pSC2ed (t) Az Az
D, (TP(t) — 2T5(8) + T2, (t)
pSC3 Az?
(=AHp)Rp, (t)  CS(t) fon " 1, (t,m) fio(t, m)dm (3.80)
pSC3 pSCe [ m fi(t, m)dm '

Balango populacional:

dfkc’lz(t) _ s (fk,r(t) —Agkl,r(t)) _ (fk,r(t) ;rﬁkfl(t)) (3.81)

5

A mesma técnica foi aplicada as condig¢oes de contorno®, mostrado abaixo.

Entrada:

Cff(t) + RecC?

i,rec

(1) = (1+ Ree) €5 (1) — 2 (C’il(” i D) s

k=0 v Az

5Ressalta-se que o subscrito rec é equivalente a posicdo de saida do reator, ou seja, k = N.
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TI(t) + RecTi(t) = (1 + Rec) Th_o(t) — —C (Tlgzlﬁ)_Tgﬂ(t)) (3.83)

ree @pjcgp Az
Cioo(t)
el ()= ~=0 3.84
=0l = 25 0 + O (384)
f t,m +Rec'frec t,m
frolt,m) = L&) e (¢, m) (3.85)
Saida: s o s 0
ZAr'ec t - ik:N—l t _
Ao =0 (3.86)
Tvgec(t) T Tlﬁ:N—l@) o
A =0 (3.87)

Apos a discretizagao, obtém-se um sistema de EDOs. Para resolvé-lo, utilizam-
se métodos numéricos de integracao no tempo. Eles podem ser classificados de di-
ferentes formas: (i) quanto a dependéncia da variavel independente, podendo ser
métodos de passo simples (quando o valor da varidvel dependente no final do inter-
valo depende apenas do valor no inicio do intervalo) ou de passos multiplos (quando o
valor da varidvel nao dependente apenas do valor no inicio do intervalo, mas também
dos intervalos anteriores); (ii) quanto a derivada de dependéncia da varidvel depen-
dente, podendo ser explicitos (quando o valor da varidavel dependente no instante ¢
depende do valor da varidvel) ou implicitos (quando o valor da derivada da variavel
dependente no instante ¢ depende do valor da varidvel); (iii) quanto & natureza do
intervalo de integracao (ou passo), podendo ser de passo fixo (quando o intervalo de
integragao é fixo) ou de passo variavel (quando o intervalo de integragao varia com
o tempo) (PINTO e LAGE, 2001).

Para saber qual tipo de método deve ser utilizado para a resolugao do pro-
blema, é necessario conhecer a rigidez do sistema. A chamada rigidez numérica
ocorre sistemas de equacoes diferenciais ordinarias. Um sistema de EDOs é rigido se
ele contém varidveis com comportamentos transientes muito diferentes, tendo pelo
menos um autovalor da matriz jacobiana do sistema de equagoes com valor absoluto
muito maior que os demais autovalores da matriz (PINTO e LAGE, 2001). Nesse
caso, o tempo de integracao é controlado pela variavel lenta, enquanto a precisao
¢é controlada pela variavel rapida, requerendo passos curtos de integragao por lon-
gos tempos de simulagao. Os métodos explicitos sao mais adequados para sistemas
nao rigidos e os métodos implicitos sao usualmente mais adequados para sistemas

rigidos.

Entre os tipos de métodos existem os métodos de Euler, Range-Kutta,

Backwards Differentiation Formulas (BDF), entres outros. Tendo em vista que
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o modelo em questao é rigido, optou-se por um algoritmo implicito de integracao,
um BDF de ordem variavel (de 1* a 5*) e passos miltiplos, o qual corresponde a
rotina ODE15s do MATLAB®. Para encerrar a etapa de resolucdo do modelo, o
mesmo foi implementado no MATLAB®.

3.5 Consideracoes finais

Foi desenvolvido neste capitulo um modelo dinamico, distribuido e bifésico
para um reator tubular do tipo loop para descrever a polimerizagao em massa do
propeno, constituido de 15 equacoes diferenciais parciais e suas respectivas condi¢oes
iniciais e de contorno. Tais equagoes surgiram a partir dos balancos de massa, de
energia e populacional. O modelo foi implementado e resolvido no MATLAB®. No
proximo capitulo sao apresentados os resultados das avaliacoes do modelo e uma

andlise do nivel de mistura do reator.
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Capitulo 4

Resultados e Discussao

Neste capitulo sao apresentados os principais resultados obtidos da simulacao

do reator loop, com sua andlise e discussao. Sao mostrados, também, os testes de

avaliacao que foram feitos na etapa de desenvolvimento do modelo final. Por fim,

um estudo a respeito do nivel de mistura do reator é apresentado.

4.1 Parametros da simulacao

Para a simulacao do processo, é necessaria a definicao de varios parametros do

reator e de sua operacao, os quais sao resumidos na Tabela 4.1 conforme ZACCA

(1995). Os dados escolhidos representam um reator loop industrial tipico.

Tabela 4.1: Dados operacionais do reator loop (ROSA, 2013; ZACCA, 1995).

Parametro Simbolo Valor Unidade
Comprimento L 8.900 cm
Diametro d 60 cm
Coeficiente de troca térmica Uy 0,05 cal/(cm? K s)
Razao de reciclo Rec 150 -
Temperatura da camisa Te 55 °C
Pressao P 40 atm
Calor de reagao AHp 21.018 cal/mol

As condicoes de alimentagao utilizadas nas simulagoes correspondem as

condigbes usuais de operacao de um reator loop industrial (DE LUCCA et al., 2008;
MELO et al., 2003; ROSA et al., 2012; ZACCA e RAY, 1993; ZACCA et al., 1996).
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A Tabela 4.2 apresenta os dados relacionados as condigoes de alimentacao do rea-
tor. Para iniciar a simulacao, adotou-se as condigoes iniciais iguais as condigoes de
alimentacao. Para as condigoes inicial e de alimentacao da variavel f, escolheu-se
uma distribuicao do tipo normal com média e variancia iguais a p = 200 - 10~*cm
e o = 127 - 10~*em, respectivamente (MATTOS NETO e PINTO, 2001), que re-

presenta uma DTP tipica desse processo. A distribuicao inicial pode ser vista na

Figura 4.1.
Tabela 4.2: Dados da alimentagao.
Parametro Simbolo Valor Unidade
Vazao Qr 11.554 cm?/s
Temperatura TJZ 70 °C
Concentracao de monomero ch 0,5 g/cm?
Concentragao de catalisador cs, 4,43-107*  g/em?
Concentracao de hidrogénio Cy, 6,63-107*  g/em?
Concentracao de cocatalisador C3. 4,43-107%  g/em?

256}

1.5F

051

Funcao de densidade de particulas, f(t,z,m)

R i L : L
100 120 140 160 180 200 220 240 260 280 300

0 —_— 1
dp(10™* cm)

Figura 4.1: Distribuicao de tamanho de particulas da alimentacao. Distribuicao
normal com média e desvio padrao iguais a g = 200 - 10~%cm e o = 127 - 10~ 4em,
respectivamente.

A Tabela 4.3 apresenta os valores das constantes fator pré-exponencial e ener-
gia de ativagao para cada reagao do modelo cinético. Assim como o mecanismo re-

acional, os valores das constantes cinéticas foram retirados do trabalho de ZACCA
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(1995).

Tabela 4.3: Constantes cinéticas do mecanismo reacional utilizado, expressas na
forma classica de Arrhenius: k = kpexp(—E,/(R-T)) (ROSA, 2013).

Energia de ativacao, E,

Etapa ko Unidade (kcal /mol)
Ativagdo de sitio 7,04-105  cem?/(mol - s) 12
Iniciagao 6,30 - 10" cm?/(mol - s) 10
Propagagao de cadeia 6,30 - 10 cm?/(mol - s) 10
Transferéncia de cadeia:

Hidrogénio 2,20 - 10" cm?/(mol - s) 14

Monoémero 2,76 -10°  cm?®/(mol - s) 14

Espontanea 1,72 -10° 1/s 14
Desativacao de sitio:

Fy 7,92 - 108 1/s 12

P, 7,92 - 10° 1/s 12

Por fim, na Tabela 4.4, encontram-se os valores dos coeficientes de difusao
massica e condutividade térmica. Os mesmos foram calculados por meio das relagoes

constitutivas descritas no Capitulo 3.

Tabela 4.4: Parametros fisicos

Parametro Simbolo Valor Unidade
Coeficiente de difusdo molecular méssica D,, 4,43 -1078 cm?/s
Coeficiente de condutividade térmica D, 4,47-107% cal/(sem K)

4.2 Convergéncia de malha

Tendo em vista que solugoes numéricas obtidas a partir do método de di-
ferencas finitas podem ter erros de truncamento, de arredondamento e herdado,
técnicas sdo utilizadas para minimiza-los (PINTO e LAGE, 2001). O erro de ar-
redondamento acontece quando o computador representa niimero reais com uma
precisao infinita; geralmente, esse erro é desprezivel. O erro herdado é resultado
do acimulo do erro local gerado no processo de integracao dos problemas de valor
inicial. O erro de truncamento é resultado das aproximacoes das derivadas feitas
pelo método de diferengas finitas (PINTO e LAGE, 2001).
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O erro de trucamento pode ser controlado se o nimero de pontos de discre-
tizagao for aumentado; ou seja, a medida que o passo de discretizagao é reduzido, o
erro de truncamento é amenizado. Porém, a quantidade de pontos de discretizagao
estd associada ao nimero de equacgoes do sistema de EDOs que, por sua vez, esta
relacionado com o desempenho computacional. Entao, a minimizacao do erro de
truncamento pode causar um aumento do erro herdado e do custo computacional
empregado. Sendo assim, procura-se uma malha de discretizacao que equilibre a
precisao e acurdcia da resposta com o custo computacional (PINTO e LAGE, 2001).
Para descobrir esse ponto de equilibrio, um estudo de convergéncia de malha foi

feito.

Levando em consideracao que o modelo é bidimensional, o teste de convergencia
de malha deve considerar as duas discretizagoes. Inicialmente, o estudos foi feito
apenas para a discretizacao na variavel z, uma vez que os modelos M1 a M3 nao
apresentam dependéncia com o tamanho de particulas. Para esse estudo, o critério
de convergéncia escolhido foi que o erro relativo entre a malha em teste e uma malha
de referéncia, que para o presente trabalho foi de 300 pontos, nao deve ser superior

a 2%. Matematicamente, o critério adotado foi:

— €§OO<tEE7 Z) B gk(tEEa Z) D% 100 (41)

5goo(tEE7 z)

r

em que €k (tpp,2) é a fracio volumétrica da fase liquida na posigao z no estado
estacionario, tendo sido calculada com N pontos de discretizacao. O nimero de
pontos estudados foram: 30, 50, 100, 200 e 300.

Para os casos em que o modelo contem o balango populacional (classe 2), além
dos testes na variavel z, testes na variavel m também foram feitos. O mesmo critério
de convergéncia foi utilizado. Tendo em conta que no método de diferencas finitas
bidimensional o niimero de equagoes a resolver cresce em progressao geométrica com
o numero de pontos de discretizacao, o custo computacional para a resolucao desses
sistemas aumenta consideravelmente, inviabilizando o estudo com muitos pontos
de discretizacao diferentes. Sendo assim, apenas trés teste foram feitos, a saber,
N = n = 30,50 e 100 pontos. Ressalta-se que no segundo estudo as variaveis
avaliadas foram a fracdo volumétrica da fase liquida e a fungao de densidade de
particulas e que a malha 1002100 foi utilizada como malha de referéncia para o

calculo do erro.

Na Tabela 4.5, encontram-se os erros relativos em porcentagem para cada ma-
lha, como também, o tempo computacional gasto para simulagoes conduzidas com

cada discretizacao. Para representar a convergéencia, as Figuras 4.2 e 4.3 apresentam,
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respectivamente, o perfil axial da fracao volumétrica da fase liquida no estado estado
estacionario obtido no primeiro estudo e a distribuicao de tamanho de particulas re-
sultado do estudo 2. De acordo com os resultados apresentados, escolheu-se a malha
com 200 pontos de discretizacao no estudo 1 e a malha 1002100 no estudo 2, pois
com tais malhas o erro nao ultrapassou o critério desejado e o custo computacional

é aceitavel.

Tabela 4.5: Erro relativo para diferentes malhas

Tempo
N n or computacional
(%)

(s)

30 1 4,08 21,78
50 1 3,74 66,44
Classe 1 100 1 2,54 131,89
200 1 0,95 617,8
300 1 0 1.068,93
30 30 12,24 12.506,54
Classe 2 50 50 8,46 20.689,36
100 100 0 25.745,86
1 T
==
“7% 00.87\ N xn =100
N - E;OJ,
k éo.ef
\ %o.sf
S04f
\\ '%o.s—
“oaf
E 0.1
— 0

500 1000 1500 2000 2500 3000
Tempo (s)

(a) (b)

Figura 4.2: Perfil axial da fragao volumétrica da fase liquida no estado estacionario
obtido no estudo de convergéncia de malha para os modelos das classe 1 (Figura
4.2a) e 2 (Figura 4.2b).
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Figura 4.3: Estudo de convergéncia de malha para os modelos da classe 2. Na Figura
4.3a tem-se o perfil axial da funcao de densidade de particulas para a particula de
menor tamanho. Na Figura 4.3b encontra-se a evolucao do tamanho de particulas

na saida do reator no estado estacionario.

(b)

4.3 Avaliacao do modelo

De acordo com o procedimento descrito na Figura 3.1, cada modelo desen-
volvido passou por uma etapa de avaliacao, a qual garantiu o bom desempenho do
modelo a cada novo ciclo. A avaliacdo do modelo consiste em verificar se o balanco
de massa global estd sendo respeitado e se as respostas do modelo em casos extre-
mos estao condizentes com a resposta fisica esperada do problema. Os casos limites
considerados para esse estudo foram: (i) maxima e minima transferéncia de massa,
(ii) méxima e minima transferéncia de calor; e (iii) condi¢ao de adiabaticidade e

de nao-adiabaticidade do reator. Os dois critérios de avaliagao foram testados para

cada modelo e os resultados sao mostrados a seguir.

4.3.1 Fechamento do balanco de massa

Considerando o balango de massa global (Equagao 4.2), é possivel calcular a
quantidade de massa ao final do processo, que deve ser equivalente a quantidade

inicial. Na Tabela 4.6, encontram-se os montantes massicos do inicio e do fim da

simulagao, para cada modelo.

dp n
— 4
ot

R

o = (4.2)

A partir dos valores dos erros relativos, verifica-se que os modelos respeitam

o limite do balanco de massa global, uma vez que, em todos os casos, o erro nao
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Tabela 4.6: Vazoes massicas iniciais e finais para cada modelo

Modelo Massa no t; (g/s) Massa no ts,. (g/s) Erro relativo (%)

M1 5.793,17 5.787,39 0,0997
M2 5.793,17 5.820,90 0,4786
M3 7.493,92 7.603,68 1,4646
M4 7.511,25 7.595,59 1,1229
M5 7.584,04 7.626,79 0,5636

ultrapassa o valor de 2%, que foi admitido como um valor aceitavel e que pode estar

associado aos erros numéricos que sao gerados ao decorrer das simulagoes.

4.3.2 Sensibilidade a casos extremos
Transferéncia de massa

De acordo com as expressoes de transferéncia de massa que foram definidas no
Capitulo 3, o fendomeno depende principalmente do diametro das particulas. Para
os casos em que a transferéncia de massa é dada para uma particula de tamanho
especifico (Equagao 3.60), a taxa de transferéncia serd beneficiada com o aumento do
diametro, uma vez que a drea de troca ¢ igual a area da particula (a, = Wd}%). Entao,
quanto maior for o diametro, maior sera a area de troca. Isso pode ser verificado na
Figura 4.4.

Entretanto, nos casos em que a taxa de transferéncia de massa é calculada
com o diametro médio das particulas (Equagao 3.62), a area de troca depende, além
do didmetro, da quantidade de particulas (nimero de particulas) no reator. Para
uma massa constante, a medida que o tamanho da particula aumenta, o niimero de
particulas diminui, reduzindo a taxa de transferéncia de massa. A Figura 4.5 ilustra

esse fendmeno.

Com isso, conclui-se que os modelos M1 a M3 devem seguir um comportamento
semelhante ao visto na Figura 4.5. Nos modelos, isso pode ser avaliado pela fragao
volumétrica da fase liquida, cuja tendéncia é diminuir de acordo com o aumento da
taxa de transferéncia de massa. Entao, a quantidade de liquido ao final da simulacao
para altas taxas sera menor. A Figura 4.6 apresenta esse comportamento a partir
do perfil temporal da fracao volumétrica da fase liquida na saida do reator para

diferentes valores de taxa de transferéncia de massa em cada um dos modelos.
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Figura 4.4: Evolucao da taxa de transferéncia de massa para os modelos M4 e M5,

com a variagao do diametro da particula.
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cheia: dp = 100 - 10~*em; Linha traco-ponto: dp = 500 - 10~*em. Modelo MI:
Figura 4.6a, Modelo M2: Figura 4.6b, Modelo M3: Figura 4.6¢
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E importante ressaltar que, em um cenario de altas taxas de transferéncia
de massa, presume-se que as taxas de reacao também sejam elevadas, uma vez
que a quantidade de monomero na fase sélida é maior. Sendo assim, a etapa de
avaliacao também deve julgar esse fato. Para isso, comparou-se a conversao e a
quantidade de polimero produzido para cada valor de taxa de transferéncia de massa
nos modelos M2 e M3. As Figuras 4.7, 4.8 e 4.9 apresentam, respectivamente, o perfil
temporal de concentracao de monomero na fase solida, de conversao de monoémero
e de concentracao de polimero gerado na saida do reator para diferentes valores de
taxas de transferéncia de massa em cada modelo. A partir dessas figuras, verifica-se
a compatibilidade dos resultados com o exposto anteriormente; ou seja, as maiores
conversoes de monomero e taxas de producao de polimero estao associadas a elevadas
taxas de transferéncia de massa. A partir do exposto nas Figuras 4.7, 4.8 e 4.9,
comprova-se que os modelos M1 a M3 seguem o comportamento esperado frente aos

casos limites de transferéncia de massa.

Para os outros dois modelos (M4 e M5), a avaliagao foi feita apenas para dois
casos (com e sem transferéncia de massa), pois a condi¢cdo maxima de transferéncia
¢ desconhecida. Tendo em vista que esses modelos consideram a equacao do balanco
populacional (Equagao 3.29), espera-se que as particulas crescam a medida que a
transferéncia de massa ocorre. Esse crescimento é verificado na DTP. Sendo assim,
os resultados dessa avaliagao devem mostrar que, para o cenario de transferéncia
de massa nula, a DTP final permanece igual a inicial. No contexto em que ha

transferéncia de massa, a DTP final é diferente da inicial.

As Figuras 4.10 e 4.11 expdem, respectivamente, a evolucao da DTP com o
diametro das particulas e o perfil temporal da fracao volumétrica da fase liquida na
saida do reator para cada modelo nos casos especificados. Nota-se que os resultados
estao condizentes com o esperado. Em relacao a producao de polimero e conversao
de monomero, o mesmo comportamento comentado para os modelos anteriores é
esperado; ou seja, para elevadas taxas de transferéncia de massa, maior sera a con-
versao final de monomero e a quantidade de polimero produzido. As Figuras 4.12 e

4.13 ilustram esse comportamento.
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Balango de energia

Considerando o balango de energia, trés fenomenos foram considerado na ava-
liacao dos modelos. O primeiro desses fenomenos é a transferéncia de calor entre
as fases que, de acordo com a Equacao 3.61, depende do diametro da particula e
da forca motriz gerada pela diferenca de temperatura entre as fases. A Figura 4.14
mostra a evolugao da taxa de transferéncia de calor para uma tnica particula ao

longo do seu diametro.

d

0.25 //
0.2
.

0.1 B |

taxa de transferéncia de calor {cal/s)

100 150 200 250 300 350 400 450 500
dp(10°* cm)

Figura 4.14: Evolucao da taxa de transferéncia de calor para os modelos M4 e M5
com a variagao do diametro da particula.

De acordo com a Figura 4.14, espera-se que os modelos que consideram a
variacdo de tamanho de particulas (M4 e M5) tenham a taxa de transferéncia de
calor aumentada a medida que as particulas crescem. Isso pode ser observado nas
Figuras 4.15 e 4.16, que apresenta os perfis de temperatura de cada fase, sélida e
liquida, respectivamente, nos diversos valores de taxa de transferéncia de calor para
cada modelo. Além disso, a Figura 4.17 apresenta as DTPs finais obtidas nesse

estudo.
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Em relacdo a avaliacdo do modelo M3!, o comportamento esperado é que a

taxa de transferéncia de calor reduza com o aumento do tamanho, pois, de acordo

com a Equagao 3.63, a taxa também depende do nimero de particulas dentro do

reator. A Figura 4.18 ilustra a diminuicao da taxa de transferéncia de calor em

funcao do diametro da particula.

taxa de transferéncia de calor (ca I!s!cma)

14

—
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-
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=]

«10*
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150 200 250 300

dp(10™* cm)

350

Figura 4.18: Evolucao da taxa de transferéncia de calor para o modelo M3 com a
variacao do diametro da particula.

Sendo assim, o modelo foi avaliado para trés tamanhos de particulas diferentes.

A Figura 4.19 apresenta os perfis temporais das temperaturas para cada fase, obtidos

a partir das simulagoes do modelo M3. Verifica-se que os perfis obtidos estao de

acordo com o esperado.

!Para essa andlise, apenas o modelo M3, entre os modelos que assumem um tamanho médio de
particulas, foi considerado, pois é o unico que apresenta o balango de energia em suas equagoes.
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Acoplado a transferéncia de calor entre as fases, observa-se também a troca
térmica com a camisa, que ocorre apenas através da fase liquida. Essa troca serve
para controlar a temperatura da reacao. Quando a reacao ¢ iniciada, a temperatura
da fase solida aumenta. Simultaneamente, essa fase cede calor para a fase liquida,
que estd a uma temperatura menor, pois esta em contato constante com a camisa,
cuja temperatura é ainda menor. Esse mecanismo de ganho e perda de calor é que
garante que a temperatura do reator nao ultrapasse as condicoes 6timas de operagao,

em torno de ~ 80°C'.

Um teste de adiabaticidade foi feito para avaliar o fenomeno de troca térmica
com a camisa. Neste teste, dois cendrios foram considerados: (i) reator adiabatico
(U = 0) e (ii) reator ndo adiabético (U > 0). Para o primeiro caso, espera-se que
a temperatura de equilibrio entre as fases ultrapasse a temperatura da reagao (=~
80°C'), pois nao ha troca térmica com a camisa de resfriamento (reator adiabético).
Considerando-se o segundo cendrio, espera-se que que a temperatura de equilibrio
atingida seja a temperatura da camisa (=~ 55°C'). O desempenho dos modelos M3,
M4 e M5 para esse cendrio ¢ apresentado nas Figuras 4.20 e 4.21, as quais ilustram
os perfis de temperatura da fase liquida e da fase sélida, respectivamente, na saida

do reator, confirmando as expectativas.
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4.4 Analise do nivel de mistura

Com base no exposto no Capitulo 2, sabe-se que que as condig¢oes de operacao
podem influenciar consideravelmente o andamento da reagao. De acordo com
ZACCA (1995), diferentes valores de razao de reciclo podem gerar gradientes de
temperatura e concentracao ao longo da diregao axial. O autor afirma que, quando
a razao de reciclo diminui, o grau de uniformidade e mistura no reator, também é
reduzido. A respeito da influéncia das condigoes de operacao, segundo MERQUIOR
et al. (2003), na pré-polimerizacao condigdes brandas de polimerizacao favorecem o
desenvolvimento de uma fragmentacao uniforme, enquanto condicoes mais severas
levam a fragmentagao abrupta da particula. LUO et al. (2009) mostraram que em
reatores tubulares do tipo loop, a DTP final é afetada pela DTP inicial do catalisa-
dor. Entender como as condig¢oes de operacao influenciam o processo pode ser vital
para o bom desempenho do mesmo. A julgar por isso, fez-se um estudo a respeito do
nivel de mistura do reator loop, uma vez que o grau de uniformidade é responsavel

pela qualidade do polimero obtido.

Neste estudo, pretende-se entender como a razao de reciclo afeta a transferéncia
de calor e massa entres as fases e, por sua vez, como ela afeta a DTP do produto
final. O estudo consiste em avaliar o perfil da DTP para diferentes valores de razao
de reciclo. Para cada valor de Rec é possivel obter informacoes sobre a DTP, a
transferéncia de calor e massa e os gradientes de temperatura e concentracao e suas

relacoes.

4.4.1 Influéncia da velocidade de escoamento

Inicialmente, fez-se uma analise da influéncia da razao de reciclo na velocidade
de escoamento para cada fase. Para isso, utilizou-se uma nova abordagem para o
calculo das velocidades. Supos-se inicialmente que a vazao massica de alimentagao
(F) é dada pela soma das vazoes méssicas de cada fase, como é apresentado na
Equacao 4.5, na qual v7, p/ e €/ sdo, respectivamente, velocidade, densidade e fracao
volumétrica da fase j, e A; é a area de secao transversal do tubo. Admitiu-se, ainda,
que a velocidade de escoamento da fase sélida pode ser obtida pela Equagao 4.6, em
que vy ¢ a velocidade terminal da particula?. Conhecendo a vazao volumétrica de

alimentacao (()s) e a densidade da mistura, é possivel calcular a vazao massica da

2A velocidade terminal de uma particula de tamanho d,, em queda livre em um fluido pode ser
estimada pela mecanica de fluidos, por meio da expressao:

_ {%%—Pﬂgrﬂ
Ve =

4.3
3psCp (+3)
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corrente de alimentagao. Com isso, obtém-se uma expressao para a velocidade de

escoamento da fase liquida (Equagao 4.7).
F =% A, p° 4 vlel ph (4.5)

v =l — v, (4.6)

L F + Ut€SAtpS
eSApS + el Aypl

v (4.7)

Com essas novas expressoes para as velocidades das fases, simulagoes com di-
ferentes valores de vazao de reciclo foram feitas. A Figura 4.22 apresenta a evolugao
da velocidade de cada fase com o diametro da particula. Nota-se que, para vazoes
pequenas (Rec < 5), a velocidade da fase sélida (Figura 4.22c) diminui a medida que
o diametro da particula aumenta. Nesse mesmo cendrio, na fase liquida a velocidade
(Figura 4.22a) é aproximadamente constante. Além disso, verifica-se que em termos
quantitativos, os valores das velocidades sao diferentes, sendo a velocidade da fase
liquida maior. Isso pode indicar um possivel cenario de sedimentagao das particulas
e existéncia de zonas de estagnacao, que levaria a ocorréncia de incrustacoes na
parede do reator, como também, a problemas de m& formacao da particula. En-
tretanto, para valores de Rec > 5, verifica-se que as velocidades das duas fases sao
aproximadamente constantes e iguais (Figuras 4.22b e 4.22d); ou seja, a particula e
o fluido deslocam-se juntos ao longo do reator, eliminando possibilidade acontecer

cenarios indesejados.

Tendo em vista que as condigoes de operagao do reator loop prevéem razoes
de reciclo superiores a 100; ou seja, velocidade de escoamento acima de 400cm/s, é
razoavel admitir que cenarios de incrustacoes causados pela diferenca de velocidade
entre as fases é improvavel. Conclui-se ainda que, para reatores com altas razoes
de reciclo, a hipétese 6 (velocidade de escoamento é igual e constante para as fases)

admitida na modelagem do presente trabalho é aceitavel.

em que Cp é o coeficiente de arraste, que para particulas esféricas é determinado por:

24 0,4607R
Cp = - +3,3646Re)%4T 4 22T

Rl 44
Re, Re, + 2682,5 (44)
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4.4.2 Influéncia na DTP

Dando continuidade ao estudo do nivel de mistura no reator, pretende-se agora
avaliar a DTP do polimero final para diferentes vazoes de reciclo. Ressalta-se que
as variacoes na velocidade de recirculacao estao intrinsecamente ligadas ao tempo
de residéncia do reator, uma vez que o mesmo ¢é funcao da velocidade e da vazao
volumétrica. Destaca-se ainda que, para reatores tubulares com reciclo, existem dois
tempos de residéncia: um por passe, que é definido pelo tempo em que um elemento
de volume permanece dentro do reator; e outro que é o tempo de residéncia total, o

qual se refere ao tempo em que o elemento de volume fica no sistema como um todo
(FOGLER, 2004).

Considerando o tempo de residéncia por passe, verifica-se que baixas vazoes de
reciclo resultam em um crescimento irregular das particulas (distribuigdo bimodal).
Entretanto, para altas velocidades o crescimento ¢ uniforme com relacao ao diametro
da particula. Isso pode ser observado na Figura 4.23, que apresenta a evolucao da

DTP ao longo do diametro da particula para diferentes valores de Rec.

Acredita-se que tal comportamento ocorre devido ao grau de mistura que se
estabelece dentro do retor a cada situacao. De acordo com o que foi desenvolvido
por ZACCA (1995), gradientes axiais de concentragdo de mondmero e temperatura
aparecem no reator quando o mesmo é submetido a baixas razoes de reciclo. A
Figura 4.24 mostra o perfil de concentracao de mondémero para trés valores diferentes

de razao de reciclo.

Além dos gréficos de perfil temporal apresentados, com os modelos obtidos,
também foi possivel a construcao dos perfis axiais das variaveis estudadas. A partir
das Figuras 4.25 e 4.26 percebe-se que a medida que a razao de reciclo aumenta
os gradientes de temperatura e concentracao vao reduzindo. Tal comportamento
demonstra que o modelo desenvolvido segue os resultados apresentados por ZACCA
(1995), evidenciando, mais uma vez, a influéncia do nivel de mistura no reator,
além do bom desempenho do modelo em prever comportamentos ja encontrados na

literatura.

Por fim, apresenta-se a evolucao da densidade de particulas ao longo do reator
e com o tamanho de particulas no estado estacionario, Figura 4.27. Verifica-se que o
perfil axial da funcao de distribui¢ao ¢ uniforme em todo o reator quando razoes de
reciclo superiores a 15 sao empregadas. Porém, para valores inferiores a 15 o perfil

axial torna-se irregular.
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Capitulo 5
Conclusoes e sugestoes

O principal objetivo deste trabalho foi desenvolver um modelo matematico
dinamico distribuido bifasico para o reator tubular do tipo loop para a polimerizagao
em massa do propeno. Esse modelo foi resolvido pelo método das linhas,utilizando
a técnica de diferencas finitas para a discretizacao das coordenadas posicao axial e
tamanho de particula do reator. Avaliagoes do modelo em casos assintéticos foram

feitas. Realizou-se, também, analises do nivel de mistura do reator.

O processo de avaliagao do modelo mostrou que o mesmo é capaz de descrever
de forma satisfatoria o comportamento do reator loop. Ainda nessa etapa, pode-
se verificar que problemas na transferéncia de massa entre as fases podem levar
a baixas conversoes de monomero e produtividade. Destaca-se, também, que os
mecanismos de transferéncia de calor entre as fases e a parede do reator sao de
extrema importancia para a manutencao do equilibrio térmico do reator. Além
disso, com esse modelo é possivel obter informagoes da DTP ao longo do reator a
cada instante de tempo, que é a principal peculiaridade, uma vez que os modelos

existentes na literatura para o reator loop nao possui essa vantagem.

Através da analise do nivel de mistura do reator, pode-se verificar que para as
condigoes de operacao do reator loop a distingao entre fases nao é relevante, ja que as
altas velocidades de escoamento garantem que a mistura reacional comporte-se como
um fluido. Porém, para casos em que as velocidades de escoamento sao menores que
5em /s, concluiu-se que a abordagem bifdsica é necessdria, pois constatou-se que
nessas condicoes as fases do sistema possuem velocidade diferentes, e, portanto,

apresentam comportamentos distintos.

O estudo do nivel de mistura também foi utilizado para identificar a influéncia
da vazao de reciclo na DTP do polimero. Resultados das simulagoes apontaram que

altas razoes de reciclo estao associadas ao crescimento uniforme das particulas e, que
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baixas valores de Rec geram um crescimento irregular das particulas. Concluiu-se
que esse comportamento é proveniente dos gradientes de concentracao de monomero
existentes no reator em cenarios de baixas velocidade de recirculagao. Com isso, fica
evidente que o controle da vazao de reciclo é fundamental para manter a qualidade

do produto.

5.1 Sugestoes para trabalhos futuros

Para trabalhos futuros, sugere-se que seja feita a estimacao de parametros

seguida pela validacao do modelo com dados experimentais.

Recomenda-se ainda estender o estudo do desempenho do modelo para reatores

de pré-polimerizacao e viabiliza-lo para outras cinéticas de polimerizacao.

Ademais, sugere-se Para trabalhos posteriores, sugere-se estudar a dinamica
e estabilidade do reator através do novo modelo desenvolvido, com o objetivo de

determinar a influéncia da adicao de uma nova fase na dinamica do reator.
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Apeéendice A

Desenvolvimento dos modelos

intermediarios

Como ja comentado no Capitulo 3, o desenvolvimento do modelo proposto se-
guiu o procedimento descrito na Figura 3.1. Durante esse desenvolvimento, modelos
intermediarios foram desenvolvidos. Este apéndice mostraréd tais modelos por meio

de uma construcao detalhada do modelo final.

Inicialmente, supoe-se um reator tubular com dispersao axial preenchido com
particulas esféricas de mesmo tamanho d, submersas em uma fase fluida (Figura
A.1). Em uma primeira abordagem, considera-se que o reator é isotérmico e que
nao ha reacao de polimerizacao. Admite-se, também, que existe transferéncia de
massa entre as fases, que é representada pela variavel r,, e calculada pela Equagao
3.621L.

Fragdo de liquido (g)

// Fragdo de sélido (1 — £)

Ta & P
Entrada / Saida
o —_—
Qf 4: : Qs

Figura A.1: Representacao do reator tubular bifdsico

Para descrever o escoamento da mistura particulas-fluido no reator, escreve-se

o balanco de massa por componente para um elemento de volume AV em cada fase.

!Detalhes sobre a taxa de transferéncia de massa entre as fases podem ser encontrados na Secao
3.3.1
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Fazendo o balanco na fase liquida, obtém-se:

dcr
dz

dCL
) SL‘Z - (’DclL - DM%) SL‘z+Az - rm,iAvL (Al)

dmi, L

dt

em que C’Z-L , U e Sp, sao, respectivamente, a concentracao do componente i na fase
liquida, velocidade média de escoamento e area da secao transversal do reator
ocupada pelo fluido; ou seja, S; = Sel, sendo e a fracdo volumétrica de liquido e

S a area da secao transversal do reator.

O termo m; 1, representa a massa total do componente i na fase liquida, definida
por: m; = CEAVE. O termo AVL representa o volume que a fase liquida ocupa
no reator; ou seja, AV = ¢ZAV. O coeficiente de dispersao méssica é representado
por Dj;. Considerando o problema em questao, algumas simplificagoes foram ser
feitas. Primeiramente, adotou-se que a fase liquida contém apenas um componente
(o monomero) e por isso, sua concentragao na fase permanece constante e igual a

ack  ack

massa especifica; ou seja, os termos —- e —* podem ser desprezados. Supoe-se,

também, que a area da secao transversal e o volume total do reator sao constantes.

Com isso, obtém-se:

L
CLAV% = CLBS(E ). — eF|ons) — T AV (A.2)

Fazendo os devido algebrismos e tomando o limite para Az — 0 chega-se a
Equacao A.3 que é a equacao do balanco de massa para a fase liquida do reator.
Oet 0l el

= —U— —

ot 0z CL

(A.3)

De forma andloga, faz-se o balanco de massa por componente na fase sélida:

dcs
dz

dC?
) Ssl. — (@C{g - DMd_,;) Sslovaz + T’m,z'AVS (A4)

dmi’s .
dt

(@Cf — Dy

em que C? e Sg sdo, respectivamente, a concentracio do componente i na fase sélida
e area da secao transversal do reator ocupada pelas particulas; ou seja, Sg = Se?,
sendo €° a fracdo volumétrica de da fase sélida. O termo m, g representa a massa
total do componente i na fase sélida, calculada da mesma maneira que na fase
liquida. Aplicando as devidas obtém-se:

d(e°C?)

s dCs
AV =12 — (507 — DMdC’ 38|, — (vCF — DMﬁ €55t ns + Tmie AV
dt dz dz ’

(A.5)
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Destaca-se que a fracao volumétrica da fase sélida pode ser substituida pela
Equacao A.6, uma vez que considera-se que o sistema é constituido de duas fases.
Aponta-se, também, que apesar da fase sélida ser constituida por uma mistura de

componentes, considera-se, apenas, a transferéncia de massa de monomero.

e5=1-¢" (A.6)

Substituindo a expressao de ° e aplicando o limite para Az — 0, obtém-se:

o[C; %t— S ) (¢ gz— ], Dl [(1 -y } Frm(1—2Y) (AT)

Aplicando a regra do produto e reorganizando a Equacao A.7, chega-se a Equagao
A.8, que é a equacao do balanco de massa por componente para a fase sélida do

reator.

ocy  cf [0t +1_}85L
ot (1—eb)\ ot 0z

oc? Dy et 9*Cy
— z<1_}+( M 5) DM82+rm (AS)

Para finalizar o modelo M1 faz-se necessario o acréscimo das condigoes inicias
e de contorno do sistema. Em relacao as condigoes iniciais, considerou-se que as
mesmas sao iguais as condicoes de alimentacao®. Essas condicoes sao representadas

por:
bt =0,2)=ck(z) = E]Lc(Z) (A.9)

C3(t=0,2) = C5y(2) = O () (A.10)

No que diz respeito as condicoes de contorno, para a fragao volumétrica
de liquido considerou-se igualdade de fluxo axiais na entrada do reator (Equagao
A.11). Em relagao as concentragdes dos componentes na fase sélida, escolheram-se
as condigoes de contorno de Danckwerts (DANCKWERTS, 1953), definidas pelas
Equacoes A.12 e A.13.

Ol (t, 2)
Tb:o =0 (A.11)
Entrada: D 6
S _ 5 M

2As condicdes de alimentacdo sio representadas pelo subindice f
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Saida:
OCH(t, 2)

5, =L =0 (A.13)

As condigoes de contorno da entrada, z = 0, sao do terceiro tipo; ou seja,
considera-se dispersao axial e advecgao nesse ponto. Para as condigoes de contorno
na saida do reator, z = L, admitiu a condi¢ao do segundo tipo, que desconsidera
a dispersdo axial mdssica e térmica apds a saida do reator (L") e a igualdade dos

fluxos axiais advectivo de massa e calor entre L™ e LT.

As Equagoes A.3 e A.8 somadas as condigoes inicias e de contorno constituem
o modelo M1, reator tubular com dispersao axial, bifasico, isotérmico e
sem reacgao. Passada a etapa de construcao do modelo, segue-se para a etapa de
avaliacao, na qual o modelo é submetido a testes de avaliagao em casos assintoticos.
Esses testes sao apresentados no Capitulo 4. Depois de aprovado na etapa de ava-
liacao, novas hipoteses sao adicionados ao modelo. Agora, considera-se que ocorre
a reacao de polimerizacao na fase sélida. Essa hipdtese é representada pelo termo

de reagao (R;) acrescentado ao balango de massa por componente da fase sélida.

O balango de massa da fase liquida permanece igual, ja que a reagao ocorre
exclusivamente nas particulas. Sendo assim, o modelo M2, reator tubular com
dispersao axial, bifasico, isotérmico e com reacao de polimerizagao, sera:
Fase liquida:

oet 9l ey, A3
o Ve ot (4.3)

Fase sélida:

oCs cs ((%L (%L)
+ v

ot (1—ceb)\ ot 9z
oc? [ Dy Oet 9*C?
- (U+—(1—AZL)_82> + D+ 7+ Ry (A14)

As condicoes iniciais e de contorno do modelo M2 sao as mesmas utilizadas no
modelo M1.

Apoés a etapa de avaliagao e aprovacao do modelo M2, um novo conjunto de
hipoteses é definido. Admite-se, agora, que o reator é nao-isotérmico e possui uma

camisa de resfriamento. A Figura A.2 mostra esse novo arranjo.
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Agua de Fragdo de liquido (g)
refrigeracdo

Fragdo de sélido (1 — &)

Entrada R Saida

Q

Agua de
refrigeracdo

Figura A.2: Representagao do reator tubular bifasico nao-isotérmico

E evidente que balancos de energia para as fases do sistema sao necessarios.
Assim como foi apresentado na Secao 3.2.4, o balanco de energia engloba cinco tipos
fluxos de calor, a saber, (i) convectivo; (ii) difusivo; (iii) de liberagao de energia
térmica no sistema por conta de transformagoes quimica, (iv) de transferéncia de
energia. Partindo-se de um balanco de energia para um pequeno elemento volume

AV, pode-se escrever a Equagao A.16

—|AVY 'CJTJ
o P Cp

o drTv d1v
= <p]0fp’l_}Tj DT d= > | (ijJP'UT] DT(Z_>S ’erAz

+ AVI(—AHp)Rp £ AVIr, + 21rAze’U, (Tc - Tj) (A.15)

Substituindo-se as expressoes de AVY e S}, obtém-se:

ik

- T
-% SAzel i CLTY —-(ﬁC%vTJ DT%;—)Seﬂ——<ﬁC$vTJ DT7;—>55|HAZ

+ SAze! (~AHp)Rp + SAzelr, + 2nrAze’ U, (Tc - Tj) (A.16)

Considerando que as propriedades (massa e calor especificos) sao constantes e

fazendo Az tender a zero, chega-se a:

01T 0T 0 .8Tj
j — i bl
7O o " Crv ot Do 0z 0z

€j4Ut

+ &l (—~AHp)Rp + elr, + (ﬂ—@)(Aﬁ)
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Reorganizando a equacao, obtém-se:

o __or  Dr o ( om
ot 0z ij’;ngaz 0z

+ (_AHP.)RPi re, 4U

pPCp pPCp  pCpd

(TC — i, z)) (A.18)

que a é a equacao do balango de energia para a fase j. Para restringir o balango de
energia para cada fase, algumas hipdteses foram feitas. Em relacao a fase liquida,
destaca-se que o termo de geracao de calor proveniente das reagoes quimicas foi
retirado, pois a reacao de polimerizagao sé ocorre na fase solida. Levando em con-
sideracao a fase solida, considerou-se a hipétese 3.63, uma vez que supoes-se que as
particulas nao estao em contato direto com a parede do reator. Além disso, admitiu-
se que a temperatura da camisa de resfriamento é constante (hipétese 4). Com isso,

obtém-se as equagoes para o balango de energia para cada fase (Equagoes A.19 e
A.20):

Fase liquida:

ot 9= pLCLel(i,2) 02

| C3(1,2) Sy el 2 m) £t 2 m)dm 4y,
PLC}]; fmméx mf(t, z,m)dm pLCIQd

Mmin

OTL(t, ) _OTE(t, 2) Dy o( . OTL(t, )
— =7 € (t,z)T

(Tc ~ T, z)) (A.19)

Fase Sdélida:

s s s
aT>(t, z) _ _1_)8T (t,2) N S,DT o 8S(tjz)aT (t,2)
ot 0z p3C2e5(t, 2) 0z 0z
(=AHp)Rp(t,z)  CS(t,z) [ re(t, z,m) f(t, z,m)dm (4.20)
»C PCS e mft e mydm

Os balangos de massa desse modelo sao iguais aqueles obtidos no modelo M2
(Equagoes A.3 e A.8). O modelo M3, reator tubular com dispersao axial,
bifasico, nao-isotérmico e com reacao de polimerizagao, ¢ finalizado com a

adicao das condicoes iniciais e de contorno para cada equacao diferencial.

Com o modelo M3 encerra-se os desenvolvimentos da Classe 1, que considerada
particulas de tamanho médio e constante. Tendo em vista que o principal objetivo
do presente trabalho é obter informacoes sobre a DTP do produto final, uma nova
classe de modelos foi criada, a classe 2, cuja principal caracteristica é a inclusao da

equacao do balango populacional ao modelo para contabilizar a variacao do tamanho
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de particulas. Particularmente, a principal diferenca nas equacgoes dos balancos de
massa e energia entre as classes, estd no termo de transferéncia de calor e massa

entre as fases.

Nessa nova classe, a taxa de transferéncia de calor e massa é definida para
uma particula de tamanho d,, entao as expressoes para r,, € 7, que aparecem, res-
pectivamente, nos balancos de massa e energia devem ser ponderas pela densidade
de particulas de tal tamanho, representada pela funcao f. Sendo por isso, que no
modelo M4, reator tubular com dispersao axial, bifasico, nao-isotérmico,
com reacao de polimerizagao e com balango populacional, o termo de trans-
feréncia de massa é dado por:

[, 2,m) f(t, 2,m)dm

Mmin

c’ —
Jo mf(t,z,m)dm

(A.21)

em que C° é a massa total de sélido no reator e a integral f;n"‘fix mf(t,z,m)dm

representa a massa média ponderada de particulas entre o maior e o menor tamanho.

O mesmo para a transferéncia de calor:

[T (t 2, m) f(t, 2, m)dm

Mmin

[T m (¢, z,m)dm

Mmin

o (A.22)

Com essa suposicao, fez-se necessario a inclusao do balanco populacional ao
modelo, para viabilizar o cédlculo da funcao de densidade de particulas, f. Por
fim, acrescentou-se ao modelo M4 uma corrente de reciclo, no intuito de trazer o
referido modelo para o mais préximo possivel da realidade do reator loop, chegando-
se ao modelo final, M5, reator tubular com reciclo e dispersao axial, bifasico,
nao-isotérmico, com reagao de polimerizacao e com balango populacional.

Comentarios a respeito do modelo final podem ser encontrados no Capitulo 3.
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