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Este trabalho desenvolve um novo modelo matematico dindmico, que descreve o processo
de polimerizacdo de polietileno em leito fluidizado, levando em consideracdo as
interacOes entre as trés fases heterogéneas presentes no leito: bolha, emulséo e solida. O
modelo proposto é constituido de um modelo fluidodindmico, de um modelo cinético e
de balangos de massa e energia; além de contar com um sistema proporcional de controle
de nivel do reator. De acordo com os resultados obtidos, 0 método Upwind Scheme se
mostrou um método de discretizacdo mais aplicavel para este processo, e o coeficiente de
transferéncia de massa entre as fases bolha e emulsdo se mostrou pouco influenciado pelo
aumento do diametro da bolha, sendo, portanto, considerado constante. Ainda, 0 modelo
representou o0 processo real de maneira satisfatoria, com comportamento dinamico
semelhante ao encontrado na literatura e em dados industriais. Para isso, o controlador
ponderado por uma taxa de controle proporcional se mostrou mais eficiente neste

processo.
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This paper develops a new dynamic mathematical model, wich describes the
polyethylene polymerization process in fluidized bed, tanking into account the interations
among the three heterogeneous phases: bubble, emulsion and solid. The proposed model
consists of a fluid dynamic model, a cinetic model, and mass and energy balances; in
addition to having a proportional system to control the reactor level. According to the
results, the Upwind Scheme method proved to be a more applicable discretization method
for this process, and the mass transfer coeficient between the bubble and emulsion phases
suffered little influence by the increase of the bubble diameter, and it is therefore
considered constant. Further, the model represented satisfactorily the actual process with
a dynamic behavior similar to that found in the literature and industrial data. For this, the
controller weighted by a proportional rate control proved to be more efficient in this

process.
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Capitulo 1

Introducao

No ano de 1839, Charles Goodyear, adicionando enxofre a borracha bruta e
aplicando sobre a massa calor e pressdo suficientes para deformé-Ila, criou o sistema de
vulcanizacdo, que viria a constituir um acontecimento propicio para a descoberta do
plastico. Alguns anos depois, em 1846, a criacdo da nitrocelulose por meio da adi¢do de
acido sulfarico e acido nitrico ao algoddo, feita por Christian Schénbein, gerou a primeira
matéria-prima ou polimero semi-sintético, que anos mais tarde, permitiria a producéao de
um dos principais materiais plasticos, a celuloide (CANEVAROLO JR., 2002). A
celuloide foi sintetizada pelo tipografo americano John Wesle Hyatt, no ano de 1872, por
meio da adi¢do de canfora, piroxilina, alcool, polpa de papel e serragem, em uma maquina
de moldagem de termoplastico por injecéo, também criada por ele. A origem da celuloide
foi inspirada pelo concurso lancado pela empresa Phelan and Collander, cujo objetivo
era encontrar um material que pudesse substituir o marfim na fabricacdo das bolas de
bilhar, pois este material estava ficando cada vez mais raro (TADMOR e GOGOS, 2006).
A invencdo de Hyatt contribuiu para que Leo Baekeland desenvolvesse o primeiro
polimero sintético, reconhecido hoje por baquelite, cuja obtencdo foi proveniente da
reacdo entre fenol e formaldeido, gerando uma resina fendlica, em 1912
(CANEVAROLO JR., 2002).

Seja por estimulo financeiro, seja por motivacdo de cunho eminentemente
cientifico, o surgimento do plastico foi inegavelmente necessario na época, por conta das
limitacOes dos materiais entdo existentes, necessidade de flexibilidade de aplicagdo dos
produtos (que estavam cada vez mais versateis) e principalmente, necessidade de
durabilidade, economia e lucro em uma época de ascensao industrial, que viria a culminar
com a Segunda Guerra Mundial (TADMOR e GOGOS, 2006).

Nesse contexto, foram realizados varios estudos sobre esses materiais
recentemente descobertos e com potencial de uso a época, a fim de aumentar o
conhecimento acumulado, e consequentemente a confiabilidade e controle dos processos

de producéo. Merece destaque o grande quimico alemdo Hermann Staudinger, ganhador
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do prémio Nobel de Quimica de 1953 no campo da Quimica Macromolecular, em cuja
tese afirmava que os polimeros eram constituidos por longas cadeias formadas a partir da
polimerizacdo de moléculas menores. Essa teoria gerou a base para os processos de
polimerizacéo, de maneira que pouco tempo depois 0s plasticos ja estavam presentes nas
casas das pessoas, tomando o lugar do aco, mudando conceitos de forma, ergonomia e
aplicabilidade; independentemente da classe social a que essas pessoas pertenciam
(CANEVAROLO JR., 2002). Isto ocorreu porque esses materiais leves, resistentes, de
alta durabilidade e ao mesmo tempo com baixo custo, se mostraram capazes de substituir,
com vantagens, varios materiais utilizados pelo homem por milhares de anos, como a |,
0 couro, 0 vidro, o algodao, a madeira, a celulose e os metais, permitindo o acesso a bens
de consumo pela populacdo de baixa renda. Devido suas propriedades peculiares, o
plastico gerou novas demandas no mercado mundial, como na area de eletroeletronicos,
de produtos descartaveis, moldaveis, adaptaveis e reciclaveis, cuja producéo so cresce, ao
longo dos dltimos anos (EBEWELE, 2000).

No Brasil, a atividade petroquimica se desenvolveu de forma similar a observada
em outros lugares do mundo, tendo sido estabelecidas as primeiras fabricas de polimero
em Sédo Paulo, no ano de 1949. Essas fabricas foram: a Bakol S.A. e a Plasticos Kopers,
cujas unidades deram inicio a producdo comercial de poliestireno de alto impacto usando
estireno importado. Trés anos depois, foi dado um grande passo na industria petroguimica
brasileira com a constru¢édo da Refinaria Presidente Bernardes (RBPC), em Cubatéo (Sao
Paulo). Junto a refinaria, foi construida a Fabrica de Amonia e Fertilizantes Nitrogenados
da Petrobras (FAFEN), seguida da unidade de producdo de estireno da Companhia
Brasileira de Estireno (CBE), em 1955 e 1957, respectivamente. Em 1958, foram
fundadas vérias unidades de produgdo de polimeros e insumos quimicos diferentes:
polietileno de baixa densidade, a partir de eteno, pela Union Carbide do Brasil; negro
fumo, a partir de residuo aromatico, pela Companhia Petroquimica Brasileira
(COPEBRAS); metanol, a partir de 6leo combustivel, pela Alba S.A.; isopropanol e
acetona produzidas pela Rhodia. Com o decreto estabelecido pelo Conselho Nacional do
Petroleo (CNP), em 1954, a partir do qual a petroquimica brasileira passou a ser regida
pelo regime tripartite, a Petrobras ampliou a sua participagdo na industria petroquimica,
construindo unidades de pirdlise de nafta, reforma catalitica e extracdo de aromaticos
(benzeno, tolueno e xileno), que propiciaram 0 aumento da quantidade de unidades de
separacdo e purificagédo de eteno existentes. Além disso, a Petrobras patrocinou a abertura

de unidades petroguimicas em outras regies do Brasil, diferentes do eixo Rio-Séo Paulo,
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como no caso do Polo Petroquimico do Nordeste, na Bahia, e do Terceiro Polo
Petroquimico Brasileiro, no Rio Grande do Sul (TORRES, 1997). A Braskem, em
particular, foi fundada a partir da integracdo de varias empresas nacionais, em 2002,
iniciando as suas atividades com 13 unidades industriais, escritorios e bases espalhados
pelo Brasil, Estados Unidos e Argentina, ja sendo reconhecida como lider petroquimico
da América Latina, por apresentar uma producdo de resinas poliméricas de 4 milhdes de
toneladas por ano (BRASKEM, 2014).

Atualmente, as atividades de petroquimica estdo mais concentradas em paises do
Oriente Médio e da Asia em funcdo, basicamente, da abundante disponibilidade de
matérias-primas (nafta e gas natural) e do enorme potencial do mercado consumidor,
respectivamente. No entanto, também no Brasil essa é uma atividade muito
representativa, gerando lucros mesmo em contextos de recessdo, como ocorre no quadro
atual. Tal fato pode ser ilustrado pelo aumento do lucro liquido da Braskem, que encerrou
0 ano de 2015 com lucro de R$ 2,899 bilhdes, aproximadamente 300% acima do lucro
liquido do ano anterior, que foi de R$ 726 milhdes (MAGNABOSCO e SATO, 2016).

Dentre os plasticos produzidos mundialmente, o polietileno se destaca por
corresponder a 37% de toda a demanda mundial por polimero no ano de 2012 (SAGEL,
2012). A previsdo nesse mesmo ano era de que a producéo de polietileno crescesse 3,5%
ao ano até 2017, quando atingiria o valor de producdo de cerca de US$ 148,1 bilhdes
(RETO, 2012). A despeito disso, observou-se, no Brasil, queda geral do consumo
aparente de termoplastico de 3,2% e reducdo na producdo de 4% no decorrer de 2014.
Esse desempenho ruim pode ser atribuido a dificil situacdo que a industria nacional vem
enfrentando, além dos problemas econdmicos com escala mundial, que afetaram a
demanda por resinas em setores primarios importantes, como na indudstria automobilistica
e na construcdo civil. Contudo, apesar do contexto desfavoravel, o mercado de polietileno
se manteve estavel em 2014 no Brasil. Embora o consumo interno tenha caido quase 7%,
a exportagcdo compensou as perdas com aumento de 10% (SANTOMAURO, 2015).

Em termos de consumo por tipo de polietileno, RETO (2012) destaca uma
estimativa de consumo brasileiro anual de 680 mil toneladas de Polietileno de Alta
Densidade (PEAD), 387 mil toneladas de Polietileno de Baixa Densidade (PEBD) e 663
mil toneladas de Polietileno Linear de Baixa Densidade (PELBD). A maior parte é
proveniente da Braskem, empresa lider das Américas na producdo de resinas

termoplasticas, com capacidade de producédo instalada de 16 milhGes de toneladas por



ano. Essa empresa também se destaca por ser a pioneira na producéo de polietileno verde,
desde 2007, explorando a rota de producdo de eteno a partir do alcool (BRASKEM,
2015).

Assim, o polietileno € um produto altamente rentavel, mesmo em épocas de
recessao, cujas inumeras aplicacdes e versatilidade fazem dele um material presente no
dia-a-dia das pessoas, e insumo importante para o desenvolvimento industrial. Por isso,
h& muito tempo o polietileno vem sendo estudado intensamente por pesquisadores; o que
faz com que hoje ja se tenha um bom dominio sobre o seu processo de producéo. N&o
obstante, ainda existem muitos aspectos a serem investigados, especialmente a respeito
do processo de producdo em fase gasosa, que tem se mostrado mais vantajoso para a
producdo de polietileno devido ao uso de temperaturas e pressdes moderadas, que
resultam em menor custo de producdo (FERNANDES, 1999).

Neste contexto, o presente trabalho visa estudar o reator de leito fluidizado para a
polimerizacdo de polietileno, desenvolvendo um modelo matematico que descreve 0s
principais fendmenos presentes, a partir do qual é possivel fazer simulagcdes em ambiente
computacional, a fim de avaliar e estabelecer as melhores condigdes para producado, de
maneira a produzir polietileno com a melhor qualidade possivel e com maior lucro. Os
resultados dessas simulacGes podem ser comparados com dados disponiveis na literatura,

para que o modelo seja validado e o desenvolvimento desta pesquisa seja justificado.

1.1. Apresentacdo da dissertacao

O presente trabalho tem como principal objetivo desenvolver um modelo
fenomenoldgico novo para descrever o reator de leito fluidizado para producdo de
polietileno, operando em modo néo-estacionario. O modelo é constituido por 3 partes
principais: o modelo fluidodindmico, que descreve o comportamento do leito fluidizado;
0 modelo cinético, que propde um mecanismo de reacdo para a polimerizagéo de etileno;
e os balancos de massa de das espécies presentes no reator. Para fins de apresentacao,
esta dissertacdo esta dividida em sete capitulos, incluindo a breve introdugédo ja
apresentada. E importante deixar claro que a International Union of Pure and Applied

Chemistry (IUPAC) define o composto como poli(eteno), mas, neste trabalho, sera



adotado o termo comercial de polietileno para fins de aplicabilidade, mesmo mantendo

respeito & nomenclatura formal.

No Capitulo 2, serdo apresentados conceitos basicos sobre o polietileno e as
reacOes de polimerizacao, a forma como podem ser classificados e quais sdo as principais
aplicacdes. Além disso, sdo apresentados 0s processos industriais de producdo de
polietileno em fase gasosa, os tipos de catalisadores utilizados e alguns conceitos basicos
sobre como se da a formacdo do leito fluidizado. No Capitulo 3, sdo aprofundados os
conceitos sobre o leito fluidizado, sendo feita uma revisdo bibliogréafica sobre o tema e
apresentando-se as equacdes que compdem o modelo fluidodindmico deste trabalho. Da
mesma forma, no Capitulo 4, é feita uma revisdo bibliografica a partir da qual é
desenvolvido o modelo cinético da polimerizacdo de etileno, mostrando também as
constantes cinéticas adotadas. No Capitulo 5, a revisdo bibliografica € aprofundada,
contemplando alguns dos principais trabalhos desenvolvidos nessa &rea, 0s quais
embasam a formulacdo do modelo matematico do reator. Sdo ainda apresentados 0s
balancos de massa dos componentes para cada uma das trés fases que constituem o
sistema fisico, e apresentado, também, o método numérico utilizado para a resolucéo do
sistema de equagdes n&do-lineares e a forma de implementacdo no ambiente
computacional. No Capitulo 6, alguns resultados das simulacbes sdo apresentados e
discutidos, assim como outros aspectos relacionados a formulacdo do modelo.
Finalmente, no Capitulo 7 sdo apresentadas algumas conclusfes e sugestdes para o

desenvolvimento de outros trabalhos futuros.

O trabalho da presenta dissertacdo foi realizado no Laboratorio de Modelagem,
Simulacdo e Controle de Processos (LMSCP) do Programa de Engenharia Quimica
(PEQ) do Instituto Alberto Luiz Coimbra de P6s-Graduacdo e Pesquisa de Engenharia
(COPPE) da Universidade Federal do Rio de Janeiro (UFRJ).



Capitulo 2

Fundamentos Teoricos

2.1. O Polietileno

O polietileno é um composto formado basicamente de carbono e hidrogénio,
ligados por ligacdes covalentes, cujas combinac6es geram diferentes moléculas com larga
distribuicdo de tamanhos de cadeia. Em 27 de marco de 1933, Reginald Gibson e Eric
Fawcett, que trabalhavam para o laborat6rio da Imperial Chemical Industries Ltd. (ICI),
na Inglaterra, sintetizaram o polietileno na forma como conhecemos hoje (STROM e
RASMUSSEN, 2011).

O polietileno € um composto parcialmente cristalino e amorfo, apresentando
propriedades altamente influenciadas pela quantidade relativa de cristalitos. As unidades
cristalinas sdo planares e constituidas por arranjos perpendiculares ao plano da cadeia
principal, dobrados em zigue-zague para cada 5 a 15 nm (DOAK,1986). O polietileno é
um pléstico inerte em relagdo a produtos quimicos comuns; porém, pode sofrer interagdes
com solventes (inchamento, dissolucdo parcial, aparecimento de cor ou completa
degradacdo) e com agentes tensoativos (tenso-fissuramento superficial). Em condicdes
normais, € um produto nao toxico, podendo ser utilizado como embalagem para produtos
alimenticios e farmacéuticos, por exemplo. Além disso, o polietileno é flexivel, leve,
transparente, impermeavel e de baixo custo de produgdo, o que justifica a sua alta
demanda e aplicabilidade (COUTINHO et al., 2003).

Dependendo das condigdes operacionais e do catalisador aplicado, varios tipos de
polietileno sdo produzidos, apresentando diferentes ramificagdes pendentes na cadeia
principal que modificam a natureza do material (como a cristalinidade e densidade);
consequentemente, afetando as propriedades do plastico formado (COUTINHO et al.,
2003). Por isso, comercialmente, o polietileno pode ser classificado em cinco tipos:
Polietileno de Baixa densidade (PEBD ou LDPE); Polietileno de Alta Densidade (PEAD
ou HDPE); Polietileno Linear de Baixa Densidade (PELBD ou LLDPE); Polietileno de
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Ultra Alto Peso Molecular (PEUAPM ou UHMWPE) e Polietileno de Ultra Baixa
Densidade (PEUBD ou ULDPE).

2.1.1. Polietileno de Baixa Densidade (PEBD ou LDPE)

O processo de producdo de PEBD é feito sob pressdo entre 100 e 300 MPa e
temperatura entre 100 e 300 °C. Acima disso, o polimero tende a se degradar. Sua
densidade varia com a temperatura na faixa de 0,912 a 0,925 g/cm3. Existem varios
iniciadores que podem ser utilizados na producdo do PEBD (como os peroxidos
organicos), mas o mais utilizado é o oxigénio. Por ser uma reacdo altamente exotérmica,
a remocdo do calor de reacdo constitui uma tarefa de grande dificuldade enfrentada no
processo. Se nao for totalmente contornada, 0 aumento de temperatura implica na maior

quantidade de ramificacdes na cadeia polimérica (COUTINHO et al., 2003).

As ramificacbes ocorrem devido a dois tipos de fendmenos de transferéncia de
cadeia: intermolecular e intramolecular. No primeiro caso, as ramificacdes chegam a ser
tdo longas quanto a cadeia principal da molécula, de modo que provocam um aumento na
viscosidade, afetam o grau de cristalizacdo e as temperaturas de transicdo, bem como o0s
parametros cristalograficos. No segundo caso, as ramificacfes sdo mais curtas e
tipicamente formadas por seis carbonos (BILLMEYER, 1984).

Em termos de cristalinidade, o0 PEBD apresenta baixa cristalinidade (50-60%),
qguando comparada com a do polimero de cadeia linear, e maior desordem, pelo fato das
ramificacGes longas ndo se acomodarem na rede cristalina. O PEBD apresenta alta
resisténcia ao impacto, alta flexibilidade, boa estabilidade, alta tenacidade e boas
propriedades de isolamento elétrico (COUTINHO et al., 2003).

O PEBD pode ser processado por moldagem ou extrusdo, encontrando varias
aplicacdes, incluindo desde filmes para embalagens até brinquedos e utilidades

domésticas, revestimentos, tubos e mangueiras (COUTINHO et al., 2003).



2.1.2. Polietileno de Alta Densidade (PEAD ou HDPE)

O PEAD, também chamado de polietileno linear, apresenta poucas ramificacGes
ou defeitos e, por isso apresenta alto grau de cristalinidade (acima de 90%). A temperatura
de fuséo cristalina do PEAD ¢é de 132 °C e sua densidade esta entre 0,95 e 0,97 g/cm3. A
massa molar média numérica fica na faixa entre 50.000 e 250.000 g/mol. O processo de
producdo do PEAD utiliza catalisadores Ziegler-Natta e, por isso, € conduzido sob baixas
pressdes (de 10 a 15 atm) e temperaturas na faixa de 20 a 80 °C (COUTINHO et al.,
2003). Existem outros processos de sintese de PEAD que utilizam outros tipos de
catalisadores; a saber: o processo Philips, cujo catalisador € a base de 6xido de cromo
suportado em silica ou alumina, e o processo da Standard Oil of Indian, cujo catalisador
é a base de oxido de niquel suportado em carvao (MILES e BRISTON, 1965).

Além de apresentar maior cristalinidade, o PEAD pode ser mais fragil ou mais
resistente, a depender da massa molar (mais fragil para baixa massa molar média e mais
resistente para maiores massas molares médias) (DOAK,1986). O PEAD nao é soluvel
em solventes usuais, mas pode se dissolver em alguns hidrocarbonetos alifaticos e
aromaticos a alta temperatura. Além disso, o PEAD é relativamente resistente ao calor, é
ligeiramente permeavel a compostos organicos e é mais rigido do que o PEBD
(COUTINHO et al., 2003).

Em se tratando de aplicacdo, o PEAD também apresenta alta aplicabilidade,
podendo ser utilizado para fabricacéo de baldes, brinquedos, jarros, potes, dentre muitos
outros utensilios, quando € processado por moldagem por injecdo; bombonas, tambores
e outros objetos que requerem maior resisténcia, quando é processado por moldagem por
sopro; e em isolamentos de fios elétricos, sacos, revestimentos, quando é processado por
extrusdo (COUTINHO et al., 2003).

2.1.3. Polietileno Linear de Baixa Densidade (PELBD ou
LLDPE)

PELBD ¢ um copolimero de etileno com uma a-olefina (1-hexeno, 1-buteno, 1-

octeno ou propeno), cuja estrutura molecular € composta por cadeias lineares com



ramificagOes curtas (oriunda da a-olefina) e estreita distribuicdo de massa molar (INOUE,
1999; SHIRAYAMA et al., 1972).

A estrutura da cadeia de PELBD, a cristalinidade e a morfologia dependem muito
do tipo e da estrutura do comondmero utilizado, além do peso molar e do teor de
ramificagdes, que influenciam as propriedades fisicas do produto final (SCHOUTERDEN
et al., 1987). Por apresentar baixo teor de ramificacdes curtas e nenhuma ramificacédo
longa, o PELBD é mais cristalino do que o PEBD (ATTALA e BERTINOTTI, 1983),
além de se formar em lamelas cristalinas mais ordenadas e espessas, 0 que confere
melhores propriedades mecénicas e maior temperatura de fusdo (INOUE, 1999). Em
contrapartida, a maior resisténcia ao cisalhamento e maior suscetibilidade a fratura
tornam o processamento do PELBD mais trabalhoso do que o do PEBD. Comparando ao
PEAD, o PELBD apresenta menor resisténcia a tracdo e dureza, e maior resisténcia ao
impacto e ao rasgamento (COUTINHO et al., 2003).

Por ser um termoplastico com alta capacidade de selagem a quente, o PELBD é
muito utilizado para confec¢do de embalagens de géneros de primeira necessidade,
filmes, fraldas, lonas, artigos hospitalares, entre outros. A extrusdo em filmes pode ser
usada para produzir embalagens para racdo, ao passo que a moldagem por injecdo pode
ser usada para fabricacdo de recipientes, artigos flexiveis e pecas de uso geral
(COUTINHO et al., 2003).

2.1.4. Polietileno de Ultra Alto Peso Molecular (PEUAPM ou
UHMWPE)

O PEUAPM é um polimero branco e opaco, que apresenta estrutura de cadeia
essencialmente linear, assim como o PEAD. E um polietileno de alta densidade (0,93-
0,94 g/cm3), com temperatura de transi¢ao vitrea que varia entre -100 °C e -125 °C e
temperatura de fusdo de 135 °C. O seu processo de fabrica¢do € normalmente conduzido
em um reator batelada ou continuo em leito de lama, sob pressdo de 30 kgficm? e
temperatura de 200 °C. Usa-se para isso, um solvente inerte do tipo hidrocarboneto,
empregando catalisador do tipo Ziegler-Natta similar ao utilizado no processo de PEAD
(COUTINHO et al., 2003).



Como consequéncia da longa cadeia, alta densidade e auséncia de ramificacgdes, o
PEUAPM ¢ resistente a abrasdo, a corrosdo, a fadiga, a fratura, ao tenso-fissuramento,
além de ser duro e ter baixo coeficiente de atrito (DOAK, 1986). O PEUAPM ¢é um
material quase totalmente inerte, pois, mesmo a altas temperaturas, apenas solventes
aromaticos ou halogenados fortes conseguem solubiliza-lo. Isso faz com que o PEUAPM
encontre larga aplicacdo em ambientes agressivos ou corrosivos, tais como na mineragéo
(revestimentos, mancais, raspadores), na industria quimica (tubos, valvulas, bombas,
misturadores), na industria alimenticia e de bebidas (transportadores, roletes, bicos de
enchimento), na industria de papel e celulose, téxtil, entre outras aplicacbes (COUTINHO
et al., 2003)

2.1.5. Polietileno de Ultra Baixa Densidade (PEUBD ou ULDPE)

O PEUBD é um polietileno sintetizado com catalisador metalocénico e
copolimerizado com comondmeros similares ao 1-octeno (20% em massa), cuja estrutura
com ramificacBes longas torna a densidade do produto muito baixa (aproximadamente
igual a 0,865 g/cm?). Isso confere a esse material uma maior resisténcia ao impacto, maior
flexibilidade e transparéncia (COUTINHO et al., 2003).

A principal aplicacdo do PEUBD ¢ como resina modificadora, pois, se adicionado
aos demais tipos de polietileno ou ao polipropileno, melhora a resisténcia ao impacto, ao
rasgamento, bem como a flexibilidade desses polimeros (SILVA et al., 2000; SILVA, et
al., 2001). O PEUBD pode ser aplicado em filmes plasticos ou em embalagens de
liquidos, ja que, além de apresentar alta resisténcia, evita infiltracdes e derramamentos
(COUTINHO et al., 2003).
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2.2. Polimerizacao

A palavra polimero tem origem grega e significa “muitas partes”, como no caso das
macromoléculas que o termo denomina. As cadeias poliméricas sdo formadas por
unidades menores denominadas meros e oriundas de compostos quimicos chamados de
mondmero. A reacdo de polimerizacdo é a reacdo quimica que combina essas pequenas
moléculas (mondmeros) para formar as macromoléculas que constituem o polimero. Esse
tipo de reacdo pode acontecer tipicamente por adicdo ou por condensacdo
(FERNANDES, 1999).

2.2.1.Polimerizacéo via adicao (Poliadicao)

A polimerizacgéo por adicdo acontece normalmente com a abertura de uma ligacao
insaturada presente na molécula de monémero, originando reacGes em cadeia e com
crescimento ordenado. Nesse caso, as moléculas de mondmero séo adicionadas uma por
vez, como representado no esquema de poliadicdo do polipropileno a cadeia na forma da
Figura 2.1 (FERNANDES E LONA, 2004):

H CH H CHj
N \. !
/ \ / \
radical livre H H H H
propileno

H CHy H CHs

H CHy H  CH o
\ . \ ]
c—~cC + c=cC —» C—C—C—¢C
/\ A | | |
H H H H H

polipropileno

Figura 2.1: Reacdo de poliadigdo de polipropileno.
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As reac0Oes de poliadicdo podem ser normalmente classificadas em quatro grupos
mais importantes: (i) polimerizagéo via radicais livres, (ii) polimerizagéo catidnica, (iii)

polimerizacgéo anidnica e (iv) polimerizacéo por coordenacdo (FERNANDES, 1999).

2.2.1.1. Polimerizacgao via Radicais Livres

A polimerizacdo via radicais livres acontece quando uma espécie quimica sofre
degradacdo homolitica e forma radicais muito reativos, com elétrons livres
desemparelhados (GARCIA, 2005). Esse tipo de polimerizagdo é governado por trés

etapas principais:

e Iniciagcdo: Alguns mondmeros que apresentam alta reatividade formam
radicais livres por aguecimento. No entanto, a maioria dos sistemas requer a
adicdo de um iniciador (os mais comuns sdo perdxidos, hidroperdxidos e azo-
compostos), que atua como agente gerador de radicais livres. Essa etapa de
reacdo € usualmente lenta e requer a adi¢do de energia para formar o radical
monomérico (GARCIA, 2005)

I Ry +R,-

em que I € a espécie iniciadora e R;- e R, - sdo as espécies radicalares

geradas.

e Propagacdo: Nesta etapa, um macrorradical previamente existente reage com
uma molécula de monémero dando sequéncia ao crescimento da cadeia
polimérica (FERNANDES, 1999)

Pi+M - Piyy

em que P; ¢ um macrorradical de tamanho i e M é a molécula de mondmero.

e Terminagdo: Quando ocorre algum tipo de acoplamento entre os radicais que
leva a interrupcdo do crescimento de cadeia, como no caso da terminagéo por
combinagdo (FERNANDES, 1999)
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P; + P = Diyj

em que D; é uma cadeia morta ou inativa de tamanho i.

O polietileno pode ser produzido comercialmente por polimerizacao radicalar sob
alta presséo e altas ou baixas temperaturas, por meio de processos de polimerizagdo em
massa, suspensao, solucéo, precipitagdo ou emulsdo. (FERNANDES, 1999).

2.2.1.2. Polimerizagdo Catibnica

A polimerizacdo catidnica do etileno ocorre quando a reacdo de polimerizacédo é
catalisada por acido (geralmente acido sulfdrico e &cido cloridrico) e forma ions
carbonicos intermediarios, com baixa estabilidade. O etileno é o menos estavel dos
alcenos e, portanto, 0 mais reativo. Essa reacdo € normalmente iniciada sob baixa
temperatura, para evitar a natureza explosiva da reacdo e a terminacdo antecipada das
cadeias. Ao mesmo tempo, a baixa temperatura favorece a formacao de polimeros com
alta massa molar. Os iniciadores mais comuns para esse tipo de reacdo sdo 0s
catalisadores do tipo Friedel-Craft, os &cidos proténicos ou a radiacdo ionizante
(FERNANDES, 1999). A polimerizacdo catibnica do etileno ndo tem importancia

industrial e estudada apenas em ambiente académico.

2.2.1.3. Polimerizacdo Anibnica

Assim como no caso de reacdo catiénica, a rea¢do anidnica do etileno forma um
intermediéario idnico, dessa vez com carga negativa. Para que a rea¢do ocorra, o carbanion
deve se ligar a grupos eletrofilos ou grupos insaturados da cadeia polimérica. Quanto mais
forte for essa interacdo com o par ibnico, mais lenta sera a propagacdo. A atividade do
carbanion também é afetada pelo tamanho do par idnico, de forma que quanto maior é o
seu par, menos forte é a interacdo entre eles e, consequentemente, maior ¢é a velocidade
de reagdo (MORTON, 1983). A polimerizacdo anidnica do etileno também ndo tem

importancia comercial é estudada apenas em ambiente académico.
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2.2.1.4.Polimerizacao por Coordenagao

Apesar de ainda ndo se ter conhecimento suficientemente detalhado sobre o
mecanismo desse tipo de reagdo, admite-se que na polimerizagéo por coordenagdo o
mondmero é pré-complexado com um catalisador, que promove o crescimento da espécie
ativada por meio de mdltiplas insercbes de mondmero ao centro de coordenacéo.
Catalisadores comerciais sdo complexos de haletos de metais de transi¢éo dos grupos 1V
a VIII, ativados com compostos alquilados de metais dos grupos | a I1l. Nesse tipo de
reacdo, o polietileno formado € muito linear, diferentemente das cadeias curtas e com
ramificacdes que se produzem na polimerizacéo por radical livre (FERNANDES, 1999).
Estes sistemas constituem a base dos sistemas comerciais mais importantes para a

producdo de polietileno.

2.2.2. Polimerizacao via condensacao (Policondensacao)

A polimerizacéo por policondensagéo acontece quando moléculas multifuncionais
(como diélcoois, diois, glicois) reagem por meio de uma reacdo organica de condensacéo,
formando, como subproduto, um composto de baixa massa molar (geralmente a 4gua) e,
como produto principal, uma molécula também multifuncional que permite a
continuidade da reagdo, levando & formacéo de molécula de polimero (FERNANDES e
LONA, 2004). Tal reacdo pode ser representada esquematicamente pela policondensacao

de formacdo do poli(tereftalato de etileno) (PET), mostrado na Figura 2.2.

o oH fOH HO\ // \ ,IP
Ny 4 -
/ b 0 — 0—CH;

HO ] HO
CH,OH agua

acido tereftalico etiloglicol —
noliftereftalato de etileno) (PET)

Figura 2.2: Reacéo de policondensagdo do PET.
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2.3. Processos de polimerizacao

S&o muitas as formas por meio das quais a polimerizacao pode ocorrer (ODIAN,
2003). Alguns dos processos comuns de polimerizagdo séo discutidos a seguir.

2.3.1.Polimerizacdo em massa (Bulk)

A polimerizacdo em massa € o método mais simples de polimerizagdo, pois
consiste, basicamente, em aquecer uma mistura que contém o monémero, o catalisador
ou iniciador e, em alguns casos, aditivos usados para controlar o andamento da reacdo ou
a qualidade do produto final. O catalisador ou iniciador e os aditivos devem ser soltveis
no mondmero, ndo sendo necessario utilizar solvente (FERNANDES, 1999). Esse

processo tem como principais vantagens:

e A producdo de um polimero com alto grau de pureza, uma vez que poucos

constituintes sdo adicionados ao processo;

e O processo permite que a reagao ocorra no proprio molde em que se deseja

produzir o objeto, que funciona como reator;

e O reator pode ser usado de forma mais eficiente para conduzir a reacéo, ja

que ndo ha material inerte adicionado ao meio.

Contudo, a polimerizacdo em massa apresenta problemas associados ao fato de o
polimero estar dissolvido na massa reacional que, por isso, apresenta alta viscosidade. A
viscosidade elevada limita a capacidade do reator e as conversdes atingidas
(FERNANDES, 1999). Além disso, a alta viscosidade também reduz a taxa de
transferéncia de calor por convecgéo, o que, junto aos baixos coeficientes de troca termica
dos polimeros e a alta exotermicidade da reacéo, torna o controle de temperatura mais
dificil e torna possivel o aumento descontrolado da taxa de reacéo, levando ao runaway

e a perda de producéo ou do reator.
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Outro problema importante é a remocdo de polimero, que pode ser dificultada
nessas condigdes, mas que pode ser contornada, se tomadas as seguintes medidas
(FERNANDES, 1999):

e Diminuigédo na temperatura e na concentracdo de catalisador para manter a
taxa de reacdo baixa; o que implica, em contrapartida, em maior tempo de

reacao e, portanto, maiores custos de producéo;

e Uso de polimero ja formado na linha de alimentacéo, a fim de reduzir a taxa
de producdo de calor e reduzir o efeito de encolhimento de volume,
provocado pelo fato do polimero ter densidade entre 20 a 30% menor do que
0 mondmero. Contudo, a estratégia compromete a produtividade do reator e

aumenta os custos de producéo;

e Conducdo da reacdo em um reator com elevada superficie de troca térmica,
possibilitando melhor controle de temperatura, 0 que pode ser conseguido
com o0 uso de reatores tubulares do tipo loop (ROSA, 2013).

2.3.2. Polimerizacédo em solucao

A polimerizacéo em solugdo é similar & polimerizagdo em massa, mas faz também
uso de um solvente, que geralmente € um composto inerte capaz de dissolver o monémero
e o polimero totalmente (FERNANDES, 1999). As principais vantagens desse processo
sdo (FERNANDES, 1999):

e A viscosidade do sistema é menor; por isso 0s problemas associados a alta

viscosidade sdo minimizados;

e Devido também as mais baixas viscosidades e ao aumento do coeficiente de
transferéncia de calor pela presenca do solvente, a remocéo do calor de reacéo
é facilitada nesse processo. A troca de calor pode ser também facilitada pelo

refluxo do solvente vaporizado, por meio de jaquetas resfriantes ou pelo
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bombeamento da solucéo para trocadores de calor externos (facilitados pelas

menores viscosidades);

e Em funcdo das menores viscosidades, o projeto do reator pode ser
simplificado e direcionado prioritariamente ao atendimento das relac6es

cinéticas.

Contudo, mesmo apresentando vantagens consideraveis, a presenca do solvente

pode acarretar algumas desvantagens, como (FERNANDES, 1999):

e Por usar um solvente toxico ou inflamavel que deve ser recuperado e
reciclado, os cuidados com a seguranca durante a operacdo desse processo
devem ser redobrados;

e Algumas vezes, os solventes podem participar da reacdo e atuar como agente
de transferéncia de cadeia, provocando a diminui¢do da massa molar média

do produto;

e Faz-se necessario adicionar etapas de separacdo e recuperacdo do solvente no
processo, aumentando os custos. Além disso, é necessario remover totalmente
o solvente do polimero, o que pode limitar a aplicacdo do produto plastico

obtido, se residuos de solvente contaminarem o produto final;

e A producdo de polimero por volume de reator € menor neste processo, por
conta de adicdo de material inerte, 0 que compromete a produtividade do

reator.

2.3.3. Polimerizacao por precipitacao

A polimerizacdo por precipitacdo € semelhante em varios aspectos a
polimerizacdo em solugdo, mas com a diferencga de que o polimero formado é insoltvel

no solvente e precipita, formando uma pasta (slurry) ao invés de uma solu¢cdo homogénea.
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O mondmero ndo reagido e o solvente podem ser separados da pasta por meio de
volatilizagdo com auxilio de calor, &gua quente ou vapor de agua. Em seguida, monémero
e solvente devem ser recuperados para reuso. A lama de produto, contendo possivelmente
polimero e agua, deve ser submetida a um processo de secagem, a partir do qual se obtém
o0 polimero puro e seco, que pode ser peletizado, extrudado ou compactado, a depender
da aplicacdo (FERNANDES, 1999).

2.3.4. Polimerizacdo em suspenséao

A polimerizagdo em suspensao ocorre em um sistema heterogéneo, na presenca
de uma fase externa conhecida como diluente (normalmente agua) e uma fase dispersa
onde ocorre a reacdo e da origem a particulas sélidas insolGveis. Uma suspensdo
polimérica € composta tipicamente por gotas de monbémero (depois particulas
poliméricas) com 0,01 a 1 mm de diametro (FERNANDES, 1999). Nesse caso, cada gota
de mondmero pode ser considerada um reator em massa, onde acontece a reagdo, com
alta taxa de remocéo de calor, por conta das pequenas dimensdes da gota e da presenca
do meio inerte e pouco viscoso, que facilita a troca térmica. Entretanto, manter o meio
reacional na forma de uma suspensao estavel requer esforco mecanico de agitacdo e uso
de agentes quimicos de suspensdo, ja que esse tipo de sistema € termodinamicamente
instavel (FERNANDES, 1999).

Na auséncia de agitacdo, as gotas podem coalescer e o polimero se aglomerar,
formando blocos, que podem provocar a parada do reator. Da mesma maneira, na
auséncia de agentes de suspensdo (normalmente um polimero polar ou um O6xido
inorganico), as gotas de monémero tendem a coalescer. O agente de suspensao se fixa na
interface dgua-gota, evitando a coalescéncia das gotas quando elas colidem, por conta do
filme ou de uma barreira eletrostatica de protecdo. A adicao de sal ao diluente aumenta a
viscosidade da fase e ajuda a impedir a coalescéncia (FERNANDES, 1999). As vantagens

desse tipo de processo séo:

e Facilidade de remocéo do calor gerado na reagéo;

e Fécil manuseio do polimero formado.
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Como em outros casos, 0 processo de polimerizacdo em suspensdo também

apresenta algumas desvantagens, como (FERNANDES, 1999):

e A necessidade de remover resquicios de agentes de suspensdo presentes na

superficie da particula polimérica, que compromete a pureza do polimero;

e A possibilidade de ocorrer aglomeragdo de polimero impede a operacéo do
reator de maneira continua, resultando em baixa producdo por volume de

reator.

O polietileno ndo é produzido, em escala comercial, por processos de

polimerizag&o por suspens&o.

2.3.5.Polimeriza¢gdo em emulsao

Emulsdo € o nome que se da a mistura estavel de dois liquidos imisciveis, em que
um deles se encontra usualmente disperso no seio do outro liquido (fase continua). Assim
como no caso da suspensao, a emulsao ndo é estavel termodinamicamente e ndo se forma
espontaneamente. Para que exista uma emulsdo estavel, é necessario que agentes
surfactantes sejam adicionados a mistura, a fim prevenir a floculacédo e a coalescéncia das
gotas (CALDERON et al., 2007).

No caso de polimerizacdo em emulsédo, o sistema € inicialmente constituido por
agua (fase continua), surfactante (1 a 3% em massa) e 0 monémero. Nessa concentracao,
o surfactante tende a formar micelas organizadas, em que a parte hidrofilica da molécula
de surfactante fica voltada para o meio aquoso e a parte hidrofobica orgéanica fica voltada
para dentro da mistura micelar. Quando o monémero € adicionado ao reator (em modo
batelada, semibatelada ou continuo), difunde-se em parte para as micelas, inchando-as.
Na presenca de iniciador, radicais livres podem ser gerados na agua e nuclear as micelas
inchadas, de maneira que a polimerizagdo ocorre dentro das micelas e ndo nas gotas de
mondmero eventualmente dispersas. Por isso, formam-se particulas poliméricas com
didmetro da ordem de 107 e 10~5 mm. O crescimento da particula de polimero é

mantido constante, enquanto a concentracdo de monémero dentro da micela puder ser
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mantida constante por gotas de monémero em suspensdo (FERNANDES, 1999). A
formagdo de polimero com tamanhos de cadeia elevados e altas taxas de producéo sdo as
principais vantagens deste processo. Como no caso de polimerizagdo em suspensdo, a
remocao do agente emulsificante pode constituir um sério problema de processo para a
purificacdo do polimero (FERNANDES, 1999). Copolimeros de eteno com acetato de

vinila (EVA) séo produzidos comercialmente por essa técnica.

2.3.6. Polimerizacdo em fase gasosa

Diferentemente dos demais processos, na polimerizacdo em fase gasosa ndo ha
presenca de uma fase liquida na reacdo. O monémero é adicionado no reator de leito
fluidizado na forma gasosa, entrando em contato com as particulas poliméricas sélidas e
reagindo por conta da presenca de um catalisador. Alguns gases inertes podem ser
adicionados para controlar a concentragdo do meio e auxiliar a remocao do calor gerado
pela reacdo. Portanto, o gas tem como fungbes principais: fornecer mondmero para a

reacao, manter o leito fluidizado estavel e facilitar a troca térmica (REGINATO, 2001).

A auséncia de solvente, a elevada atividade do catalisador e as condicdes
moderadas de operacao sdo as principais vantagens desse processo, fazendo com que ele
seja reconhecido como um dos processos de polimerizacéo de poliolefinas mais eficientes
(CHATZIDOUKAS et al., 2003). Por outro lado, como principal desvantagem, a
polimerizagcdo em fase gasosa apresenta a necessidade de manter a temperatura da zona
de reacdo do leito fluidizado acima do ponto de orvalho dos reagentes e abaixo do ponto
de fusdo do polimero, visando evitar a condensacdo e a fusdo das particulas,
respectivamente (WAGNER et al., 1981). Mais detalhes sobre esse processo serdo

abordados nos préximos topicos.
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2.4. Processos de obtencao de polietileno em fase gasosa

Como frisado anteriormente, o polietileno pode ser produzido de diferentes
maneiras, sendo a polimerizagdo em fase gasosa, na presen¢a de um catalisador solido,
um dos processos de producdo mais eficientes. Isto ocorre porque o processo se da em
condicdes operacionais moderadas, sem a presenca de solvente e com alta atividade do
catalisador (FERNANDES, 1999).

O principio basico de funcionamento de todos os processos de polimerizacédo
catalitica de olefinas em fase gasosa consiste na alimentacéo distribuida e continua de gas
na base do reator. Em um ponto superior do reator sdo alimentadas as particulas de
catalisador (usualmente pré-polimerizadas e diluidas em uma massa polimérica) para
reagir ao longo do leito (FERNANDES, 1999). O produto sélido é removido também
continuamente, em um ponto préximo a base do reator, enquanto que 0 gas ndo reagido
é recuperado, tratado e reciclado na corrente de alimentacdo fresca (SALAU, 2004).
Contudo, vérios processos sdo conhecidos comercialmente, apresentando caracteristicas

distintas, que sdo abordadas nas proximas se¢des.

2.4.1. Processo UNIPOL® — Union Carbide

O processo UNIPOL® foi o primeiro processo de polimerizacido em fase gasosa a
ser utilizado comercialmente, em 1968. Por ser um processo que requeria investimento
cerca de 15% menor que em plantas convencionais da época para a producao de PEAD,
além de apresentar um custo operacional 10% menor, a primeira aplicacdo foi estendida
para a producdo de PEBDL, em 1975 (GAMBETTA, 2001).

Nesse processo, 0 mondmero é alimentado no fundo do reator, passando pela zona
de reagdo, onde entra em contato com as particulas sélidas que contém uma mistura de
polimero e catalisador, e reage. O monémero ndo consumido flui até a zona de
desacoplamento, onde as particulas carregadas pelo gas sao recuperadas em um ciclone.
Em seguida, a mistura de gas e algum solido arrastado passa por um filtro (para garantir
que a corrente gasosa ndo contenha particula) e depois por um trocador de calor (para ser

resfriada) e por um compressor, sendo injetada novamente no reator. A eventual presenca
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de sélido pode gerar incrustagcbes na superficie do trocador de calor e nas pas do

compressor (FERNANDES, 1999).
1
L |
filtro
cilcone trocador de calor
alimentagéo de catalisador D %

Reator

timer

A E produto
alimentacéo de gas ; ?\

compressor

Y

Figura 2.3: Esquema do processo UNIPOL® de produgéo de polietileno.

Para manter o leito fluidizado, a taxa de alimentacdo de mondmero deve estar de
1,5 a 10 vezes acima da vazdo minima requerida de fluidizacdo. Dessa maneira, é
garantida a mistura adequada das particulas poliméricas no leito, evitando a formacéo de
pontos quentes, que podem gerar aglomerados de polimero e provocar o entupimento e a
consequente parada do processo para limpeza (SALAU, 2004).

Os gases e 0s insumos sélidos do processo sdo alimentados por um distribuidor,
para que ndo haja aglomeracdo. Os distribuidores sdo constituidos por placas planas ou
perfuradas para a alimentacdo dos gases, e placas alimentadoras giratdrias para o
catalisador, conforme mostrado na Figura 2.4. Pela placa alimentadora é alimentada a
mistura que contém o catalisador em po, com a ajuda de uma corrente de nitrogénio de
alta pressao (SALAU, 2004).
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catalisador

N, + catalisador (s¢lido)

Figura 2.4: Esquema simplificado da alimentadora de catalisador do processo
UNIPOL®,

As correntes de alimentacdo do processo sdo compostas por: eteno (monémero),
buteno ou hexeno (comonémero), hidrogénio (controlador do tamanho da cadeia),
isopentano (agente trocador de calor), nitrogénio (mantenedor da presséo e diluicéo),
oxigénio (iniciador) e catalisador. Para que sejam alimentados ao reator nas melhores
condigdes, esses insumos passam antes por um processo de estocagem e purificacdo, com
auxilio de peneiras moleculares ou leitos cataliticos, 0s quais servem para retirar qualquer
impureza que venha a prejudicar o desempenho do catalisador, tais como dgua, monoxido
e didxido de carbono, entre outras. Tal medida se faz necessaria, por causa da grande
sensibilidade do catalisador a impurezas (SALAU, 2004).

Uma vez purificados, os insumos sdo alimentados na zona de reacdo do reator,
que compreende a regido onde as particulas poliméricas sdo formadas, em conjunto com
uma quantidade pequena de catalisador. O leito é mantido fluidizado por que a taxa de
conversdo de gas a polimero é semelhante a de retirada de produto polimérico. Os
Insumos ndo convertidos seguem para um circuito de recirculacdo, passando por um filtro
projetado especialmente para que as particulas arrastadas ndo entrem em contato com as
pas do compressor nem com a superficie do trocador de calor. No trocador de calor, que
é do tipo casco e tubos (o gas de reciclo passa pelos tubos e a agua de resfriamento passa
pelo casco), com passo simples e fluxo em contracorrente, o gas é resfriado até a
temperatura de alimentacéo e adicionado a corrente de alimentagdo continuamente, a uma

vazdo cerca de 50 vezes maior do que a de corrente de alimentacdo de make-up, mantendo
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a conversdo por passe muito baixa (2 a 5%). Consequentemente, a composi¢ao gasosa na
zona de reacdo ocorre em modo praticamente estaciondrio (MCAULEY et al.,1994).
Além disso, a continua recirculacdo de gas e a constante remocéo de calor de reagéo pelo
gas diluente fazem com que ndo haja gradiente de temperatura notavel entre a base do
reator e o topo, o que é garantido também pelo elevado grau de mistura no leito. (SALAU,
2004). Assim, a conversdo de mondmero é quase total (aproximadamente 98%), e a

composicao gasosa e temperatura sdo praticamente uniformes em todo o leito.

O polietileno produzido é descarregado periodicamente para o silo de purga,
carregando consigo certa quantidade de gas, que pode ser queimado ou direcionado para
um sistema de recuperacdo por resfriamento, de condensacéo e, por fim, de alimentacédo
para o reator. Finalmente, o polietileno é alimentado em uma extrusora, onde o pé é
transformado em pellets e alguns aditivos sdo misturados, se necessarios, para modificar
as propriedades do produto final, a depender da aplicacdo pretendida do plastico
(SALAU, 2004).

2.4.2. Processo UNIPOL® Modificado

Devido a formagdo de aglomerados de polimeros na zona de desacoplamento do
reator, que eventualmente se desgrudam e voltam para o reator, causando o entupimento
das vias de entrada e saida, surgiu, entdo, o projeto de modificagio do processo UNIPOL®
(BROWN et al., 1981), como ilustrado na Figura 2.5. Essa modificacdo consiste na
retirada do ciclone, do filtro externo e do trocador de calor externo, para que a temperatura
do reator seja mantida constante, por meio da troca de calor interno com um gas
refrigerante. Assim, obtém-se um processo com menor formacao de aglomerados na zona
de desacoplamento, com troca de calor independente do fluxo massico de gas, tornando
possivel também que a altura de leito seja variavel. Além disso, é possivel operar com
menor pressao, pois ndo é necessario vencer as perdas de carga que ocorrem no trocador
de calor. A adicdo de chicanas nos trocadoras de calor interno serve também para que as
bolhas do leito ndo migrem para o centro do reator (FERNANDES, 1999).
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Figura 2.5: Esquema do processo UNIPOL® modificado para producéo de polietileno.

2.4.3. Processo BP — British Petroleum Chemical

O processo patenteado pela BP diferencia-se do processo UNIPOL® pela presenca
de um reator do tipo Constante Stirred Tank Reactor (Reator Tanque Continuamente
Agitado, CSTR) de pré-polimerizacdo, que serve para fornecer ao reator de leito
fluidizado particulas de catalisador pré-polimerizado, tornando as particulas mais
resistentes aos movimentos do leito (CHINH e DUMAIN, 1990). Além disso, a presenca
do CSTR antes do leito fluidizado permite uma alimentacdo mais continua do catalisador
com auxilio de um dosador, com menores flutuacbes de vazdo de catalisadores,
consequentemente, com temperatura do reator mais bem controlada. Por esse motivo, 0
reator de pré-polimerizacéo é mais indicado na fase inicial da polimerizagdo, quando ha
maior risco de formacao de pontos quentes (FERNANDES, 1999). O processo pode ser
projetado para operar como um reator CSTR em fase gasosa ou liquida. O processo BP

esta ilustrado na Figura 2.6.
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Figura 2.6: Esquema do processo BP de producéo de polietileno.

2.4.4. Processo BASF

No caso do processo BASF, ilustrado na Figura 2.7, existem algumas diferencas

marcantes em relacdo aos demais processos, como: a presenca de um agitador e de um

ciclone no topo do reator, por onde sai o polimero formado. Além disso, 0 processo exige

0 uso de maior pressao e temperatura de operagcdo (TRIESCHMAN et al., 1977).

ciclone

S —

produto

catalisador

alimentagéo

de gas

Reator condensador

[

-

reciclo de gas

Figura 2.7: Esquema do processo BASF de produgéo de polietileno.
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No processo BASF, a temperatura do reator é controlada pelas taxas de
alimentacdo de mondmero e de agente de transferéncia de calor, o ciclohexano, os quais
entram na forma liquefeita na base do reator, vaporizam-se ao longo do leito, e saem no
topo na forma de vapor. Os gases ndo reagidos sdo liquefeitos no condensador e
posteriormente reciclados. O processo BASF € usado somente para a producdo de PEAD
(FERNANDES, 1999).

2.4.5. Processo AMOCO

Nos anos 1970, a Standard Oil Company desenvolveu o processo AMOCO de
polimerizagéo de polietileno em fase gasosa, ilustrado na Figura 2.8, cujo reator consiste
de um leito fluidizado dividido em varios compartimentos dispostos na forma de
vertedouros horizontais, que distribuem na metade superior do reator e garantem a
ocupacdo de mais da metade do volume, garantindo que o polimero chegue a zona de
descarga por meio do transhordamento. A alimentacdo dos gases frescos e de gas de
reciclo se da pelo fundo do reator, enquanto que as particulas cataliticas e o liquido de
resfriamento sdo alimentados pelos aspersores posicionados no topo do reator. Na
corrente de reciclo estdo contidos 0 monémero, o hidrogénio e o vapor de resfriamento
remanescentes da reacdo (GAMBETTA, 2001). O produto, por sua vez, é descarregado
para uma regido aquecida, onde é fundido, com o objetivo de tornar mais fécil o transporte
para o tratamento com agua e aditivos, se preciso, e por fim, a transformacdo em pellets.
Assim como no processo BASF, no processo AMOCO a agitacdo é realizada por
agitadores projetados para diminuir a turbuléncia do leito na direcdo do fluxo de polimero
(GAMBETTA, 2001).
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Figura 2.8: Esquema do processo AMOCO de producdo de polietileno.

2.5. Catalisadores

Catalisador é a substancia quimica adicionada a uma reacdo para diminuir a
energia de ativacdo e, assim, aumentar a velocidade da reacdo, sem fazer parte
necessariamente da mesma (AMARAL, 1995). Os catalisadores apresentam amplas
aplicacdes industriais e desempenham papéis muito importantes nos processos de
polimerizacdo. Além de acelerarem o processo e tornarem possivel a operacdo em
condi¢cdes brandas, o catalisador é ainda responsavel pela grande diversidade e
aplicabilidade dos plasticos formados na reacdo (REGINATO, 2001).

Para que os sitios do catalisador da polimerizacdo de olefinas sejam ativados, deve
ocorrer uma interacdo entre um catalisador sélido e um composto organometalico
(cocatalisador), que em altas concentragdes diminui a isotaticidade e massa molar do
polimero e, em baixas concentragdes, diminui a atividade do catalisador. Em excesso, 0
composto organometalico pode ser utilizado para diminuir as impurezas do meio
reacional, j& que estes compostos sdo altamente reativos com moléculas que apresentam
oxigénio, nitrogénio, compostos sulfurados e halogenados na sua estrutura. Por isso, €
importante definir uma concentragdo 6tima de cocatalisador para que as propriedades do
polimero e o rendimento da reacdo sejam satisfatorios (MATOS et al., 2001). No caso de
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catalisador Ziegler-Natta de primeira geracdo, o ponto 6timo acontece com relacfes
molares Al/Ti menores do que um, ao passo que para no catalisador Ziegler-Natta

suportado, 0 ponto 6timo tem essa relacdo molar entre 10 e 50 (ROSA, 2013).

O catalisador, por sua vez, deve ser escolhido de modo a atender as condigdes
necessarias destacadas por XIE et al. (1994), como alta produtividade, baixo custo e boa
reprodutibilidade, boa incorporacdo de mondémero e comondmero, boa morfologia das
particulas de polimero, bom controle da qualidade do polimero, facilidade de manuseio e
comportamento cinético aplicdvel ao tipo de reacdo considerado. Atualmente, 0s
catalisadores mais utilizados industrialmente sdo os catalisadores Ziegler-Natta, 6xidos
metalicos a base de cromo e vanadio, metalocenos suportados para processos em fase gas

e metalocenos homogéneos para processos em solucdo (COUTINHO et al., 2003).

2.5.1. Catalisadores Ziegler-Natta

O catalisador Ziegler-Natta é um complexo de base metalica (alquila ou haleto
dos grupos | e 111 da tabela periddica) com um sal metélico de transicdo (grupos IV e VIII
da tabela). Devido as muitas possibilidades de combinagdo entre esses metais, existem
diversos catalisadores que podem ser inseridos nessa categoria e que podem ser utilizados
para a producdo de homopolimeros e copolimeros, sob condi¢des brandas de temperatura
e pressdo (GAMBETTA, 2001).

Até gue atingissem esse grau de aplicabilidade, os catalisadores Ziegler-Natta
passaram por um caminho lento de desenvolvimento. O comeco dessa historia se deu pela
sintese, por Karl Ziegler, em 1953, do primeiro catalisador Ziegler-Natta para etileno.
Giulio Natta utilizou catalisadores similares, em 1954, para a sintese de polipropileno.
Nesse momento comecou a histdria de sucesso de aplicacdes de catalisadores Ziegler-
Natta. O merecido reconhecimento foi dedicado a Karl Ziegler e Giulio Natta, em 1963,
com o Prémio Nobel de Quimica. Atualmente, catalisadores Ziegler-Natta sdo largamente
utilizados na producéo de polietileno e polipropileno, por meio de mecanismos similares

ao representado na Figura 2.9.
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Figura 2.9: Mecanismo bésico de polimerizagdo de eteno utilizando catalisador Ziegler-
Natta (adaptado de PEACOCK, 2000).

Cl

A evolucdo historica dos processos baseados em catalisadores Ziegler-Natta esta
dividida em periodos relacionados a atividade, ao indice de isotaticidade e
estereoespecificidade do polimero. Os diversos sistemas cataliticos sdo divididos em

algumas geracdoes.

2.5.1.1. Catalisadores de Primeira Geracao

Também conhecidos como catalisadores convencionais, 0s catalisadores de
primeira geracdo foram os primeiros a serem utilizados na polimerizagdo
estereoespecifica de olefinas. Foram desenvolvidos, em 1955, por K. Ziegler e G. Natta
e consistem basicamente em tricloreto de titanio sélido (T'iCl;) cocristalizado com haleto
de aluminio (ALCl3), formados a partir da reducdo do tetracloreto de titanio (TiCl,) com
um composto organometalico como, por exemplo, o cloreto de dietil-aluminio (DEAC -
AlCL,Et,) ou o cloreto de trietil-aluminio (TEAL - AICLEt;) (MOORE, 1996).
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Os catalisadores de primeira geragdo possuem baixa atividade catalitica (0,8 a 1,2
kgPP/g de catalisador) e isotaticidade (70 a 90%). Devido a esse fato, os residuos
cataliticos devem ser removidos do polimero no final do processo, a fim de evitar a
corrosdo dos equipamentos e o desvio das propriedades mecanicas do produto. Além
disso, a falta de controle morfologico da particula polimérica formada torna mais
complexa a etapa de separacéo do po e de extrusdo (REGINATO, 2001).

A baixa atividade se deve ao fato do alquil-aluminio conseguir atingir somente 0s
atomos da superficie do catalisador para formar sitios ativos, o que representa apenas de
1 a 4% dos sitios potenciais (ZACCA, 1996). O aumento da frag&o de sitios ativos marcou

0 inicio de uma nova geracao.

2.5.1.2.Catalisadores de Segunda Geracgao

No inicio da década de 1970, varios estudos foram desenvolvidos visando ao
melhoramento do desempenho de catalisadores Ziegler-Natta, melhorias foram obtidas
submetendo o catalisador a um tratamento quimico com doadores de elétrons durante a
etapa de moagem, e depositando o catalisador sobre um suporte inerte, como o diéxido
de silicio (Si0,), 6xido de aluminio (Al,03) e Oxido de célcio (Ca0) (REGINATO,
2001). Tais medidas fizeram com que o catalisador aumentasse a atividade (cerca de 6 a
10 vezes), a estereoespecificidade e a isotaticidade (subiu de 90 para 95%) do polimero e
o controle sobre a morfologia do pé (REGINATO, 2001). Apesar de diminuir a
quantidade de residuo catalitico no polimero formado, nesta geragdo de catalisador ainda
era necessario executar o processo de separacdo do residuo de catalisador, ao final da
reacdo (ROSA, 2013). A melhora na atividade do catalisador se deve a maior
acessibilidade aos sitios ativos, aumentando a concentragéo de sitios ativos disponiveis
de 30 a 40 m?/g para mais de 150 m?/g (REGINATO, 2001).

2.5.1.3. Catalisadores de Terceira Geracao

Também sintetizado na década de 1970, o catalisador de terceira geracao teve
como principal diferencial a introdugédo de um doador de elétrons interno e um doador de
elétrons externo, além do uso de cloreto de magnésio (MgCl,) como suporte. A principal

contribuicéo pratica foi a significativa redugéo de resquicios cataliticos do polimero final,
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permitindo simplificar o processo, além de permitir a obtencdo de uma morfologia mais
bem controlada do p6 por causa da forma regular do suporte e do polimero com maior
indice de isotaticidade (REGINATO, 2001).

2.5.1.4. Catalisadores de Quarta Geracao

Na década de 1980, uma nova combinacdo de doadores de elétrons (os diésteres
como doadores internos e os silanos como doadores externos) melhorou o rendimento e
a isotaticidade do polimero, permitindo, finalmente, que as cadeias de polimeros atéticos
formadas fossem mantidas nos produtos comercializados, sem prejudicar as propriedades
mecanicas do produto (MOORE, 1996). Além disso, houve melhora consideravel do
controle da morfologia do polimero, apesar do controle ser influenciado pela morfologia
do catalisador, por conta do fendmeno conhecido por replicagdo morfolégica (LIMA et
al., 2011). Nos catalisadores modernos, alta atividade e regularidade do catalisador faz

com que as particulas crescam de forma homogénea, mantendo a geometria constante.

2.5.1.5. Catalisadores de Quinta Geracao

Na segunda metade da década de 1980, os catalisadores passaram a receber como
doadores de elétrons internos, os diéteres do tipo 1-3, que tornaram possivel obter
altissimas isotaticidades, além de alto rendimento, tornando dispensavel o uso de um
doador de elétrons externo (MOORE, 1996).

2.5.1.6. Catalisador de Sexta Geracéo

Os catalisadores de sexta geracdo incluem os metalocenos e consistem em
catalisadores homogéneos e estereoespecificos, obtidos da combinagdo de um complexo
organico de metais de transi¢do (Hf ou Zr) com um cocatalisador (metil-aluminoxano -
MAO) (ROSA, 2013). Com o uso desse tipo de catalisador, foi possivel gerar polimeros
nunca antes produzidos, como polipropileno sindiotatico de alto rendimento. Tal fato
gerou grande interesse no estudo dos processos baseados nesses catalisadores,
especialmente pelo fato dos metalocenos serem sollveis, requerendo novas técnicas para
heterogeneizacdo do sistema (REGINATO, 2001).
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2.5.2. Catalisadores Phillips

Os catalisadores a base de Oxido de cromo sdo também conhecidos como
catalisadores Phillips e sdo muito utilizados para a producdo de polietileno de alta
densidade. Esses catalisadores sdo provenientes da impregnacdo de um composto de
cromo, geralmente o trioxido de cromo (Cr03), em silica porosa. Posteriormente o
catalisador é submetido a uma calcinagdo na presenca de oxigénio, quando o cromo se
torna hexavalente e se dispersa na superficie da silica (FLORES, 2006). Na Figura 2.10
estdo representados os mecanismos de formacgdo do catalisador e de polimerizagéo

propostos por PEACOCK (2000) para reacdes conduzidas com éxidos de cromo.
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Figura 2.10: (a) Processo de formacao do catalisador, (b) reducéo para uma valéncia

mais baixa e (c) proposta de mecanismo da realizacdo de polimerizacao para reacao
com catalisadores Phillips (adaptado de PEACOCK, 2000).
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2.6. Leito fluidizado

Fluidizacdo é o nome que se da ao processo em que um leito de particulas sélidas
entra em contato com um fluxo ascendente de fluido, cuja presséo € suficiente para elevar
as particulas ao ponto de suportarem seus pesos. (DAVIDSON et al., 1985).

Quando as taxas de alimentacdo e a velocidade superficial sdo baixas (entre O e a
velocidade minima de fluidizacéo), as particulas se encontram empilhadas umas sobre as
outras ou a partir do fundo da coluna, formando um leito fixo. Neste caso, o fluido
simplesmente percola os espacos vazios entre as particulas. Uma vez atingida a
velocidade minima de fluidizacdo, cujo valor € grande o suficiente para promover o
movimento, cada particula fica individualmente suspensa no leito, enquanto o leito
permanece relativamente imével em relacdo as paredes da coluna, podendo ser chamado,
a partir deste ponto, como leito fluidizado (COUDERC e ANGELINO, 1970).

O processo de fluidizacdo do leito esta representado na Figura 2.11, na qual se
pode ver a variacdo da queda de presséo no leito ao longo do seu comprimento como
funcdo da velocidade superficial do gas. E possivel observar uma histerese marcante no
sistema, que depende do grau de consolidacdo do leito original e que s6 é perdida no
momento em que as particulas sdo desempacotadas (DAVIDSON et al., 1985). A reta
representada AB corresponde a um leve aumento no fluxo do fluido, que provoca, por sua
vez, 0 aumento na queda de pressdao do leito. A curva DE, ao contrario, representa o
processo inverso de diminuicdo do fluxo e a consequente diminui¢do na queda de presséo.
O ponto B corresponde ao ponto em que existe uma gqueda de pressdo levemente acima
da pressao necessaria para suportar o peso das particulas. Nesse caso, o leve aumento no
fluxo de fluido libera 0 movimento das particulas. Entdo, a queda de pressdo € suficiente
para suportar o peso do leito. No ponto D, chega-se a fluidizacdo incipiente. Para leitos
fluidizados com gas, em que a velocidade do gas é maior do que a velocidade incipiente,
alguns desses gases formam bolhas que atravessam o leito e explodem ao atingirem o
topo da superficie do leito. Nesses casos, 0 gas promove a fluidizagdo das particulas
solidas. Esse processo corresponde a regido C do grafico, mais conhecida por fluidizagéo
agregativa. Por outro lado, para o caso de leitos fluidizados com liquido, quando a
velocidade é maior do que a velocidade incipiente, as particulas se espalham
uniformemente ao longo do liquido, sem formacdo de bolhas no intersticio.

Consequentemente, ndo ocorrem flutuagdes no nivel, apesar do aumento da velocidade
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ao longo do comprimento do leito. Para este tipo de fluidizacdo d&-se o nome de
fluidizac&o particulada (DAVIDSON et al., 1985).

Leito Fixo Leito Fluidizado
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Figura 2.11: Curvas tipicas de leito fluidizado gasoso com particulas de tamanho
aproximadamente uniforme (adaptado de DAVIDSON et al., 1985).

Existem algumas exce¢Oes importantes para essas generalizacdes, como descritos
nos casos classicos estudados por WILHELM e KWAUK (1948) e, HARRISON e
LEUNG (1961), em que foram observados: formacdo de bolhas de 4gua em um leito
liquido (comportamento agregativo), no primeiro caso; e comportamento particulado em
um leito gasoso formado por particulas de resina sob pressdo de dioxido de carbono, no

segundo caso.

O leito fluidizado gasoso pode ainda ter o comportamento agregativo dividido em
trés tipos, a depender do regime do fluxo, em (ver Figura 2.12) (DAVIDSON e
HARRISON, 1963):

e Fluidizacéo incipiente: ocorre quando o leito fixo tem o fluxo aumentado até
0 ponto em que o sistema atinge a fluidizacdo minima e as particulas se
encontram desagregadas, suspensas e movimentam-se intensamente gracas a

passagem do fluido;
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e Fluidizacdo borbulhante: acontece quando aumenta ainda mais a velocidade
superficial e algumas bolhas comecam a se formar no leito, provocando a
canalizacdo do fluido e uma agitagdo mais vigorosa das particulas. Esse
regime borbulhante pode ser mantido por uma ampla faixa de velocidades,
sendo que as bolhas aumentam de tamanho, a medida que a velocidade

superficial do gas aumenta;

e Sllugging: mantendo o aumento na velocidade, as bolhas de gases se tornam
cada vez mais frequentes e maiores, até atingirem um diametro frontal
equivalente ao diametro do aparelho em que esta contido o leito, configurando
o fenbmeno conhecido por slugging. A partir desse ponto, 0 regime de
fluidizacdo é intermitente e as bolhas percolam o leito, arrastando uma grande

quantidade de sélidos e explodindo na superficie.

O—0o-— — =
SUUUN R Pl R b
— - . O _o p— G
- -0_° N o=
—=_—-: 0O = —- N
—- - = — 0= i
b by by
(a) Fluidizacéo Incipiente (b) Borbulhante (c) Slugging
Velocidade U, u>u, U>>U,

Figura 2.12: Regimes de fluxo no sistema fluidizado agregativo (adaptado de
DAVIDSON e HARISSON, 1963).

Nos casos de velocidades superficiais ainda maiores, as particulas sao arrastadas
pelas bolhas e, com isso, tornam indistintas as regides do leito. A esse tipo de fluidizacao
da-se 0 nome de fluidizacdo turbulenta. Nesse caso, as velocidades sdo tdo altas

(velocidade superficial maior do que terminal do solido), que as particulas sdo
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transportadas hidraulicamente ou pneumaticamente para fora da coluna. Neste caso, 0

leito também pode ser chamado de leito circulante e deve ser acompanhado de processos

de separacdo solido-gas, para que as particulas solidas ndo atrapalhem as etapas

subsequentes de reciclo do gas (MIRANDA, 2014). Além desse problema, o leito

fluidizado gasoso apresenta outros aspectos, que devem ser tratados com mais detalhes;
a saber (DAVIDSON e HARRISON, 1963):

Canalizagdo e jorro do leito: Este fendmeno ocorre quando partes do fluido
seguem por caminhos distintos, com movimentos organizados locais de
solidos para cima ou para baixo, que coincidem na base ou na superficie
superior do leito. HANDLEY et al. (1966) realizaram estudos que viriam a ser
comprovados por COUDERC e ANGELINO (1970), alguns anos depois, em
que se chegou a conclusdo de que o problema de canalizagdo esta ligado a ma
distribuicdo do liquido na base do leito, onde as velocidades sdo baixas e as
particulas, em contrapartida, estio em movimento de ascensdo. Ao final, os
pesquisadores propuseram uma sessdo de homogeneizagdo e um distribuidor
que gerassem um perfil de velocidades uniforme. Além dessas observacdes,
COUDERC e ANGELINO (1970) constataram que as diferencas locais de
queda de pressdo ao longo do leito causam esses caminhos de canalizacdo,
principalmente se a velocidade do fluido estiver proxima a velocidade minima
de fluidizacdo. Assim como o outro caso, um bom sistema de homogeneizagao

deve sanar esse problema;

Tipo de distribuidor: Tendo em vista a situacdo destacada anteriormente, é
inegavel que o desenho do distribuidor exerce forte influéncia sobre o
comportamento do leito, ndo somente no instante em que passa por ele, mas
ao longo de todo o comprimento. Como prova, ROWE e HENWOOD (1961)
estudaram um leito fluidizado gasoso com 12 in de didmetro, descobrindo que
entre os distribuidores conicos, “bubble-cap” e de placa porosa, o distribuidor
de placa porosa foi 0 que apresentou uma expansao de leito mais uniforme em
relacdo aos demais, com mais bolhas de tamanhos menores e, portanto, mais
estaveis. Infelizmente esta ndo é uma solucdo absoluta para todos os casos. O

trabalho de desenho do distribuidor é mais um trabalho artistico do que
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cientifico, baseado em experimentos feitos em condic6es especificas, gerando
relagbes empiricas propostas por cada autor. Ainda assim, essas S&o
informacdes importantes para conhecer melhor o comportamento desses

leitos;

e Defletores: O uso de defletores dentro do aparato constitui uma boa alternativa
a formacdo de bolhas, pois esse acessorio serve para quebrar as bolhas e,
assim, promover uma operagdo mais suave, impedindo a coalescéncia das

bolhas e, consequentemente, o indesejado slugging do leito.

e Parvoids: Este termo foi criado por HASSETT (1961) para nomear os estratos
que frequentemente aparecem em leitos fluidizados liquidos. Estratos séo
zonas de baixa densidade com alta porosidade e um centimetro de largura, que
se formam nas imediacdes do distribuidor, percorrem todo o leito e se
desvanecem na superficie superior do leito. A depender da velocidade do
fluido, eles podem ocupar toda a seccao do leito, ou apenas algumas partes
dele. Ainda néo se sabe muito sobre as propriedades, mecanismos de formagao
ou velocidade de propagacdo dos parvoids, mas sabe-se que eles ndo se
formam devido a ma distribuicdo do fluido, mas sim devido a um fenémeno
de instabilidade natural do leito fluidizado que ndo pode ser previsto
(LAWSON e HASSETT, 1967). O que se sabe é que muitos estudos ja foram
desenvolvidos no sentido de estudar a estabilidade do estado de fluidizagao
uniforme. Quando EL KAISSY e HOMSY (1976) desenvolveram um estudo
sobre mistura de diferentes solidos em meio fluidizado liquido, em que
puderam observar a propagacdo dos parvoids, viram que, para pequenas
velocidades, é gerado um momento de onda planar e as particulas sélidas
parecem permanecer paradas em um mesmo nivel, apenas oscilando em torno
de um ponto fixo. Em altas velocidades, os estratos perdem a estrutura e se

quebram em pequenos pacotes que podem coalescer.

Apesar dessas limitacOes, € possivel inferir que o leito, devido a propriedade de
fluidez, constitui um 6timo meio para transporte de particulas solidas em linhas, por ser

particularmente simples e econémico, sendo uma alternativa viavel aos equipamentos que
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fazem esse tipo de trabalho, os quais costumam ser complexos e caros. Além disso, o
controle do comprimento do leito € facilmente estabelecido pela passagem das particulas
de um leito para outro por meio da gravidade. Contudo, a aplicacdo vai muito além do
simples transporte de particulas. O sistema de fluidizacdo apresenta muitas vantagens
Uteis, dentre as quais as que mais se destacam sdo o bom controle de temperatura e as
boas taxas de transferéncia de calor. Além disso, destacam-se a possibilidade de conduzir

reacOes cataliticas e a operacdo continua do processo.

O bom controle de temperatura e a boa taxa de transferéncia de calor sé&o
fundamentais para a maioria dos processos. No caso do leito fluidizado, essa temperatura
€ mantida constante gracas a agitacdo das particulas, que inibe a formacdo de pontos
locais de calor e frio. As taxas de transferéncia de calor sdo elevadas gracas ao intimo
contato que as particulas sélidas apresentam com o meio. Esse comportamento é
fundamental para que o leito fluidizado seja amplamente utilizado em processos que
apresentam reacOes cataliticas. Para esse tipo de reacdo, devido a fragilidade do
catalisador, entre outros fatores, a temperatura deve também ser mantida em uma faixa
muito estreita de variacdo. Além disso, o meio fluidizado é excelente para promover o
contato efetivo entre as particulas e o gas da reacdo catalitica (DAVIDSON e
HARRISON, 1963).

O ultimo ponto de vantagens do leito fluidizado, e ndo menos importante, é o fato
dessa conformacdo ser capaz de tratar particulas sélidas como se fossem liquidos. Na hora
da manipulacédo, esse aspecto facilita o desenho do processo continuo e a entrada e
retirada de particulas (DAVIDSON e HARRISON, 1963).

Esse processo apresenta, contudo, algumas desvantagens para algumas aplicaces.
Por exemplo, nos casos em que a reacdo se desenvolve melhor com gradientes de
temperatura ao longo do reator, o rapido alcance da temperatura de equilibrio que o leito
fluidizado proporciona faz com que esse processo ndo seja viavel para esse tipo de reagéo.
Nos casos em que as particulas ndo conseguem fluir livremente ou se aglomeram ao longo
do reator, a fluidizacdo é dificil de ser atingida. As caracteristicas das bolhas de gas podem
provocar dificuldades mecanicas e quimicas quando algumas bolhas sdo capazes de
carrear particulas consigo, diminuindo a eficiéncia total do contato de interesse entre as
particulas e 0 gas (DAVIDSON e HARRISON, 1963).
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2.6.1. Formacao da bolha no leito fluidizado

Vérios experimentos realizados ao longo da historia tém comprovado que as
bolhas formadas no leito fluidizado realizam o movimento de ascensdo, como se
estivessem em um meio liquido de baixa viscosidade; porém, essa comparacdo pode ser
feita com certa limitacdo. Para que se forme bolha em um meio liquido, basta que seja
soprado ar fortemente por um orificio imerso no meio liquido. Se for mantido um fluxo
de ar estavel, forma-se uma col6nia de bolhas. Uma vez que esse fendmeno € estudado e
bastante consolidado, foram feitos experimentos no leito, a partir dos quais ficou
comprovado que é necessario fluidizar o leito incipientemente por um fluxo de ar
uniforme separado para que o meio tenha propriedades semelhantes as de liquido.
Portanto, a formacao da bolha do leito é tal que a sua formacéo se assemelha a um liquido
inviscido (DAVIDSON e HARRISON, 1963).

No processo de formagdo da bolha no meio liquido, a frequéncia e o tamanho
dessa bolha sdo governados por diferentes aspectos, a depender da intensidade do fluxo
de ar. Quando a taxa de alimentacao de ar é baixa, essas propriedades sdo orientadas pelo
balango entre a tensdo superficial e as forgas flutuantes (empuxo, atrito, amortecimento,
etc.). Quando a taxa de alimentacdo de ar é alta, o leito se encontra fluidizado, e, portanto,
a tensdo superficial € considerada igual a zero. A inércia do liquido deslocado pelo gas é,
entdo, o fator determinante do tamanho e da frequéncia das bolhas formadas. Para taxas
ainda mais altas de alimentacdo de ar, a propria emissdo de ar pelo orificio é capaz de
formar como um jato, que se divide em bolhas (DAVIDSON e HARRISON, 1963).

Em liquidos reais, usados em equipamentos reais de engenharia quimica, o regime
de movimentacdo do meio é tal que a tensdo superficial e 0 momento de emissdo do ar
sdo negligenciaveis. Além disso, se o fluxo de ar € garantido, o fendbmeno pode ser
abordado de uma maneira mais simplificada. Isto ocorre porque a bolha é considerada
formada a partir da passagem do ar pelo orificio e expansdo homogénea ao longo de todas
as diregdes, formando uma bolha de formato esférico (DAVIDSON e HARRISON,
1963). Partindo desse pressuposto, varios experimentos de formacéo de bolha de ar em
agua liquida por um unico orificio foram realizados, dos quais foi possivel inferir que
essa teoria d& uma boa aproximacao do que realmente acontece na pratica, desviando-se

entre si devido aos seguintes aspectos:
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A bolha formada em um liquido de tensdo superficial nula deve sofrer
distorcbes, a medida que ela ascende ao longo do liquido, e néao
necessariamente ser esférica. Isto acontece porque a presséo interna ao longo
de toda a superficie da bolha € constante, uma vez que ela esta toda preenchida
de ar. Os elementos de liquido ao redor da bolha, no entanto, apresentam
aceleracOes diferentes, devido ao movimento inicial de formagéo da bolha,
que separa o fluxo, sendo a parte inferior mais répida do que a superior
(WALTERS e DAVIDSON, 1963);

Na regido logo acima do orificio pelo qual o ar entra, existe uma corrente de
circulacdo do liquido, provocada pelo ar. Por isso, ha prejuizos quando se
considera que a bolha se forma em um liquido estagnado, como sugerido com
frequéncia. O que acontece, na verdade, é que a bolha é formada em uma
corrente ascendente a qual ela promove. Isso acontece porque o liquido
deslocado pela bolha, quando ela ascende, ndo retorna ao seu ponto inicial,
mas € deslocado em direcdo ao movimento da bolha, gerando o drift das
particulas presentes no leito fluidizado e garantindo a corrente de circulacéo
préxima ao orificio, em especial devido ao arraste de liquido abaixo de cada
bolha (DAVIDSON e HARRISON, 1963);

A teoria proposta ndo leva em consideracdo as aglomeracdes de bolhas que
acontecem em leitos com altas taxas de alimentacdo de ar em que, portanto,
o0 volume de bolhas medido é maior do que o volume esperado (WALTERS,
1962);

Bolhas sdo formadas a partir de varios orificios e ndo de um Unico orificio. A
presenca de um orificio influencia o comportamento dos outros, do mais
proximo até o mais distante dos orificios. Além disso, na operacao real existe
variacdo de fluxo de ar na formacgéo da bolha, devido a queda de pressao
através do orificio, exceto para o caso de fluxos muito rapidos. Dessa
maneira, a teoria prediz valores de volumes de bolhas menores do que o que
se observa (DAVIDSON e HARRISON, 1963).
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Apesar desses fatores contraditérios, a teoria proposta exprime o que acontece
durante a formacg&o de bolhas no leito fluidizado com razoével acuracia de aproximagé&o.
Tudo o que foi dito sobre o modelo desenvolvido para um unico orificio pode ser aplicado
para o caso de placas perfuradas, com orificios paralelos, mais comuns na inddstria. Todo
excesso de ar acima do minimo requerido para fluidizar o leito passa por ele como bolhas
(KUNII e LEVENSPIEL, 1991).

2.7. Comentarios finais

Os aspectos fundamentais aqui abordados sobre o leito fluidizado, a polimerizagéo
e o polimero sdo importantes para compor o entendimento do processo de polimerizacao
de etileno em leito fluidizado, pois este é constituido por principios que envolvem esses
temas. Embora ja se tenha bastante dominio sobre eles e algumas caracteristicas nao
tenham sido abordadas, neste capitulo é dado énfase ao que € mais relevante e influente
no sistema estudado no presente trabalho, de maneira a dar suporte ao que se pretende

desenvolver.
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Capitulo 3
Modelo Fluidodinamico

Ha muito tempo se estuda o leito fluidizado e os fendmenos envolvidos nesse
processo, que tem se mostrado muito rentavel e eficiente para a secagem de produtos
como o cloreto de sddio e bicarbonato de sodio; o tratamento de residuos industriais; a
queima de enxofre, biomassa e carvdo mineral; a gaseificacdo de carvao; além de
processos de polimerizacdo. Um dos primeiros estudos realizados sobre esse tema foi o
de DAVIDSON e HARRISON (1963), sequido do estudo de KUNII e LEVENSPIEL
(1969), a partir dos quais varios outros foram desenvolvidos, avaliando 0s muitos

aspectos que envolvem esse processo, a partir de diferentes consideracdes e hipoteses.

No presente estudo, que trata o reator de leito fluidizado do tipo borbulhante,
admite-se que existem trés fases, das quais uma é a fase densa composta por gas e
particulas solidas, chamada emulsdo; outra é uma fase gasosa livre de qualquer particula
solida; e uma outra é correspondente as particulas solidas suspensas dentro do reator. O
gas que € alimentado ao fundo do reator por um distribuidor é separado na fase bolha e
na fase emulsdo, ao passo que o catalisador alimentado por cima do vaso de reacao €
também dividido nas fases emulsdo e sélida (FERNANDES e LONA, 2001).

Para descrever a fluidodindmica do processo e caracteriza-la, equacGes
constitutivas bem estabelecidas e reconhecidas devem ser tomadas como base para
estudar esse processo, as quais sdo apresentadas e discutidas neste capitulo. Neste
capitulo, também ¢ feita a revisdo bibliografica relacionada a formulacdo matematica
fluidodindmica do leito. Por tratar de equac¢bes muitas vezes empiricas e diferentes entre
si, ao final da apresentacdo devem ser esclarecidas as equagdes de fato adotadas no
presente trabalho.
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3.1. Velocidade minima de fluidizacao

A velocidade minima de fluidizagdo é a velocidade a partir da qual o leito deixa
de ser estagnado e passa ao estado fluidizado. E, portanto, o estado de transicio entre o
leito fixo e o leito fluidizado. Nesse momento, a forca de arrasto do gas, que passa pelo
leito poroso, aumenta ao ponto de ser igual ao peso das particulas solidas do leito,
movimentando essas particulas (KUNII e LEVENSPIEL, 1969).

Figura 3.1: Representacédo das forgas presentes no leito.

Para que se atinja a velocidade minima de fluidizagdo (U,,r), a soma da forca de

pressdo (Fp) e do empuxo (F,) se igualam a forga peso das particulas (F;) (ver Figura 3.1):

EQ = Fp + F, (3.2)
em que
Fp = (AP)A; (3.2
F,=myg = psAL(1—8)g (3.3)
F, = Mgesiocadod = pgAtL(]- - S)g (3.4)

44



sendo que AP € a queda de pressdo (g/cm.s), m, € a massa da particula (g), g € a
aceleracdo da gravidade (cm/s?), A, é a area da se¢do transversal do reator (cm?), L é o
comprimento do reator (M), M gesiocado & @ Massa do liquido deslocado (g), € € a

porosidade do leito, p, € a densidade do solido (g/cm?) e p,, € a densidade do gas (g/cm?).

Substituindo as Equacdes (3.2), (3.3) e (3.4) em (3.1), obtém-se a Equacdo (3.5):

psAtL(1 —&)g = (AP)A; + pgAL(1—€)g (3.5)

que pode ser simplificada para:

AP

I (s = Pg)(1 = ems)g (3.6)
mf

em que L., e £, S&0 0 comprimento do leito (cm) e a porosidade do leito, nas condicdes
de minima fluidizacé&o.

Para um aumento na velocidade de fluxo do fluido no leito empacotado com
particulas esféricas, o ponto de fluidizagdo incipiente é atingido quando as particulas sao
suportadas pelo fluido, sob a velocidade U, s, que é dada por Carman-Kozeny (RIVAS,

2012):

3

Upy = 0,0055 [ “mf
(1 = &my)

<—AP> 37
2| a2 (37)

em que dp € o didmetro da particula (cm) e u € a viscosidade dinamica do fluido (g/cm.s).

Substituindo a Equacéo (3.6) na Equagéo (3.7):

l(ps - pg)gl (3.8)

U f_00055<1_gmf>

Essa equacdo é aplicavel apenas nas condi¢des de fluxo laminar e para baixos

valores de Reynolds; ou seja, é restrita para particulas finas. Quando o regime de fluxo
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estd acima da faixa correspondente a de Carman-Kozeny, é necessario usar uma equagao
mais genérica de queda de pressdo no leito, tais como as equacdes de Blake, Carman ou
Ergun (RIVAS, 2012). Logo, adicionando a queda de pressao as condic¢des viscosas e
inerciais, € estabelecida uma formula capaz de obter estimativas razoaveis da queda de
pressdo normalmente encontrada nas faixas operacionais comuns do leito empacotado, a
qual vem da formulagéo de perda de carga para regimes laminares e turbulentos de um
fluido deslocando-se em um leito poroso fixo, chamada equacdo de Ergun (BIRD et al.,
1960), dada por:

AP 150uUns (1= €mg)” | L75pgUms? (1 = )
Lmg  ®%dp* &y ®,dp Ems>

3.9)

em que @, € a esfericidade da particula; sendo o primeiro termo correspondente a

viscosidade e o segundo correspondente a inércia. Combinando as Equacdes (3.6) e (3.9),
obtém-se a velocidade minima de fluidizagdo (cm/s):

2
150uUnys (1 — &) N L,75pgUk s (1 — €my)
Pidp* ey Dpdp £y (3.10)

(,05 - pg)(l - gmf)g =

Para Regime Laminar (Rey,; < 20): ~—28-m/ (=emp) o

Dpdp ems3
2
150uUps (1 — &my)
— — = 3.11
(ps pg)(l Smf)g (Dpzdpz Smf3 ( )
_ 1 2 (ps - pg) 8mf3
Uny = ﬁ(qbpd;o) e (3.12)

2
150uUmys (1=&ms)” 0
<Dpzdp2 Smf3

Para Regime Turbulento (Re,,s > 1000):
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1,75pg Umfz (1 - Emf)

- 1-¢ = (3.13)
(s = o)1 =mp)g =—4 @73
- @, dp e,
Upys = 0,756 (P = Pg)9Bpdp emy (3.14)
Pg
.- ~ pgdp3
Multiplicando a Equacéo (3.10) por (o)
3 2 2772

(ps - pg)pggdp _ 150U, rpgdy, <1 - emf> N 1,75p4°dy " Uns

L Dz u 8,3nf Dp U3 (3.15)

Utilizando o nimero de Arquimedes (Ar), que serve para determinar o movimento
de fluidos causado pela diferenca de densidades e definido como razdo entre as forcas

gravitacionais e as forcas viscosas:

gdapg(ps — pg)
= 9%Pe P~ Py (3.16)

U

Ar
e 0 numero de Reynolds nas condi¢des de minima fluidizacdo, dado por:
Rey; = —F (3.17)

substituindo-os na Equacéo (3.15), chega-se a Equagédo (3.18) geral:

Smf 1-— ‘Smf 2
Ar =150 ———= | Re,,,s + 1,75 ———— | Re 3.18
<5mf3‘pp2> ™ <€mf3¢p ) m (3.18)

Chamando ( 1_‘:’”2) =K1e 1,75 ( 1-53mf) = K2, a Equacdo (3.18) pode ser
Emf>Pp Emf> Pp

escrita como:
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K2 Ar (3.19)
Rey* + o Rems = 27 =0

Resolvendo a Equacéo (3.19) por Baskara, a Unica raiz positiva com significado

fisico é:

b= (2 o] - 2 e
emr = 1\2k1) T k17| T 2K1

em que K; e K, foram comprovados serem valores aproximadamente constantes para
diferentes tipos de particulas sob diversas condi¢des (WEN e YU, 1966). Valores tipicos

de K; e K, sdo apresentados na Tabela 3.1.

Tabela 3.1: Relagéo de K, e K, adotado em outros trabalhos (adaptado de KUNII e
LEVENSPIEL, 1991).

Trabalho de Pesqui K 1
rapalno de resquisa 2K1 K1
WEN e YU (1966) 337 0,0408

RICHARDISON (1971) 25,7 0,0365
SAXENA e VOGEL (1977) 25,3 0,0571
BABU et al. (1978) 253 0,0651
GRACE (1982) 27,2 0,0408
CHITESTER et al. (1984) 28,7 0,0494

Por definicdo, a velocidade minima de fluidizacédo é calculada segundo:

u
Unp = 7~ Reny (3.21)

Usando os valores recomendados por WEN e YU (1966), temos a velocidade
minima de fluidizag&o utilizada neste trabalho:
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[(1135,7 + 0,0484Ar)%° — 33,7] (3.22)

U.. . =
m dppg

Com tudo isso, é possivel calcular a velocidade minima de fluidizacdo, que é a
medida mais necessaria para o dimensionamento de um reator de leito fluidizado. No caso
do leito em questdo, o calculo da velocidade minima de fluidizacéo é feito pela Equacéo
(3.22).

3.2. Porosidade de minima fluidizacéo

A porosidade do leito corresponde a relacdo entre o volume total de vazios entre
as particulas do leito e o volume total ocupado pelo leito, sendo que a porosidade de
minima fluidizacdo é a porosidade encontrada no leito sob as condigdes minimas de
fluidizacdo. Este parametro pode ser calculado com a equacdo desenvolvida por
BROADHURST e BECKER (1975), no trabalho em que foram variados o didmetro da
particula (700 < dp < 1100 mm), as densidades da fase sélida (1300 < p,< 7600 kg/m?)
e da fase gasosa (0,17 < p,; < 5,2 kg/m?), a altura do leito fixo (1 a 60 vezes o diametro
da coluna) e o diametro da coluna (de 0,025 a 0,21 m). Como resultado, BROADHURST
e BECKER (1975) obtiveram a Equacéo (3.18) a seguir:

0,021
p—g) (3.23)

_ -0,72
Emf = 0,586(pp W(ps

que é aplicada para a faixa de condigGes: 0,85<®,< 1, 4,3.10°< Ar < 1,5.10° e 250 < &=

Pg
< 1,5.10%; e utilizada em varios trabalhos, tais como CHOl e RAY (1985), IBREHEM et
al. (2009), HARSHE et al. (2004), entre outros.
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3.3. Diametro da bolha

Como foi dito anteriormente, a medida que passa pelo distribuidor e encontra um
meio com caracteristicas de liquido inviscido, o gas forma bolhas que ndo
necessariamente seguem caminhos isolados e lineares. Eventualmente, as bolhas se
cruzam e sofrem coalescéncia, formando bolhas maiores, cujo tamanho vai ser tanto
maior quanto mais choques houver, desde que ndo ultrapassem um valor maximo de
didmetro, a partir do qual a tensdo superficial ndo é capaz de armazenar tanta quantidade
de gas no seu interior, e a bolha estoura (DAVIDSON e HARRISON, 1963).

N&o levar em consideragdo esse fendbmeno, em principio deve acarretar prejuizo
para 0 modelo, uma vez que a velocidade da bolha é diretamente afetada pelo seu
diametro; consequentemente, também é afetada a velocidade da emulsdo. Além disso, a
taxa de transferéncia de massa entre as fases bolha e emulsdo também esté diretamente
relacionada com o didmetro da bolha, de modo que quanto maior for a bolha menor ¢ a
area de contato e, portanto, menor € a taxa de troca de massa com a emulsdo (MCAULEY
etal., 1994).

Alguns estudos foram feitos para provar a importancia de considerar a variacéo
do tamanho da bolha no leito fluidizado. DAVIDSON e HARRISON (1963) criaram uma
correlagdo para o tamanho maximo da bolha e, comparando esse modelo com o
desenvolvido por CHOI e RAY (1985), em que o diametro foi admitido constante,
MCAULEY et al. (1994) verificaram que o tamanho mé&ximo da bolha é um pardmetro
critico que afeta a temperatura e a concentracdo da emulsdo no estado estacionario.
HATZANTONIS et al. (2000), em seu lugar, estudaram o efeito da distribuicdo do
tamanho das bolhas sobre o desempenho do reator e descobriram que o modelo, ao
considerar o tamanho da bolha constante, subprediz a massa molar média do polimero,
em comparagdo com um modelo que considera o crescimento da bolha. Além disso, esses
autores viram que o impacto de considerar o tamanho maximo da bolha no modelo de
predicdo de temperatura, para o caso de didmetro menor, é significativamente menor do
que no modelo de didmetro constante. Por fim, os autores descobriram que, embora ndo
tenha afetado consideravelmente a dinamica do processo, 0 modelo de variagdo do
didametro da bolha foi o que melhor permitiu representar o comportamento do processo,

constituindo, por isso, um parametro fundamental do reator.
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Tendo isso estabelecido, admite-se que o modelo proposto por MORI e WEN
(1975), em que o didametro da bolha aumenta por causa do fendbmeno de coalescéncia
provocado pela fluidizacdo do meio a medida que ela percola o leito verticalmente, é
correto. Ha, portanto, uma variacao axial e ndo radial da bolha, em que pode ser observado
um didmetro minimo e um didmetro maximo como limites atingiveis nas condi¢des do

leito (MORI e WEN, 1975). Com isso, o didametro da bolha pode ser calculado por:

-0,3z

dp = dpm — (dpm — dpg)e D (3.24)

em que d,, € o didmetro da bolha (cm), d,,,, € o didmetro maximo da bolha (cm), d,, é
0 seu didmetro minimo (cm), z é a posi¢do axial no reator e D o didmetro do reator (cm).
O diametro minimo da bolha, por sua vez, pode ser calculado como foi proposto por
MORI e WEN (1975), a depender do tipo de distribuidor de géas utilizado:

Placa perfurada:

A, (U, — U, H\"*
dyo = 0,347 (%) (3.25)

em que nd é o nimero de orificios e U, a velocidade incipiente do gas (cm/s).

Placa porosa:
dyo = 0,0376(Uy = Upyy )’ (3.26)

No caso do diametro méaximo da bolha, considera-se que ela ocorre quando todo
0 gas, com quantidade superior a necessaria para a fluidizacdo minima, se aglomera e

forma uma unica bolha durante a percolacao pelo leito (MORI e WEN, 1975).

dym = 0,652(Ac(Up — Upp))" (3.27)
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em que Uy — Uy,y € 0 fluxo visivel de gas na bolha, decorrente da consideracdo de
continuidade, que representa também o aumento de velocidade devido as interagdes das

bolhas.

3.4. Velocidade incipiente de gas

A melhor maneira para obter o valor da velocidade incipiente (U,) é medir a queda
de pressdo ao longo do leito de particulas como funcdo do crescimento ou do
decrescimento das taxas de alimentacdo de gas. Essa medida pode ser feita
experimentalmente em laboratério e eventualmente aumentada para a escala da planta,
com confianca razoavel, nas mesmas condi¢bes de pressdo e temperatura. Os valores
obtidos geram um gréafico do tipo da Figura 2.11, em que U, é a velocidade
correspondente ao ponto D (que nem sempre é um ponto bem definido). No entanto, na
pratica, reproduzir as condicGes reais da planta em escala laboratorial é quase impossivel,
devido as altas pressbes e temperaturas, bem como aos efeitos do projeto dos
equipamentos sobre o comportamento do leito (DAVIDSON e HARRISON, 1963).

Uma vez que a velocidade U, nada mais é do que a velocidade em que o fluido é
capaz de gerar uma queda de pressao através do leito fixo de particula equivalente ao peso
do leito por unidade de secc¢do transversal, a dificuldade primordial estd em encontrar essa
velocidade. Para entender melhor como chegar a esse valor, é preciso entender o conceito
de queda de pressdo ao longo do leito particulado fixo (DAVIDSON e HARRISON,
1963).

Ao considerar o escoamento do fluido ao longo do leito fixo de particulas, sob
pressdo constante, KOZENY (1927) e CARMAN (1937) sugeriram uma Visao
simplificada que admite equivaléncia entre a passagem tortuosa da particula, ao longo do
leito empacotado, e a passagem da particula sozinha (com mesmos volume e area
superficial). Quando o fluxo de fluido ¢ paralelo a passagem, o coeficiente de fricgéo (cy)

esta diretamente relacionado com o nimero de Reynolds, equacionados por:

21 (3.28)
pgUi

Cr
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U

Re

em que T, € a tenséo de cisalhamento da parede (g/cm.s?), U,,,€ a velocidade na passagem
(cm/s) e dy € o diametro hidraulico (cm). Atualmente existem inumeras medidas dessas
relagdes para diferentes valores geométricos, velocidades de escoamento e tipos de leito
(DAVIDSON e HARRISON, 1963).

A particula, de acordo com esse estudo, deve seguir um caminho como o tracado
na Figura 3.2, que mostra o comprimento L e a area da sec¢éo transversal A,,, do volume
onde estdo contidas as particulas, a direcdo do fluxo e o angulo A de inclinacéo ao longo

dessa direcéo.

Gradiente de presséo e fluxo significativo

A

Direg@o do fluxo

Area de passagem A /

P
/

\- Comprimento L/cosi.

\\

Figura 3.2: Representacdo do escoamento no leito (adaptado de DAVIDSON e
HARRISON, 1963).

Sabendo que o volume da passagem LA,,/cosA é equivalente ao volume poroso

Le, entdo:

Am (3.30)

O didmetro hidraulico, por sua vez, que determina a relacdo entre a area da sec¢ao

transversal e o perimetro molhado da regido anular (BOURGOYN et al., 1991), é dado
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por 44,, /1. Sabendo que a area superficial da passagem na parede Ll/cosA € igual a al,
em que a € a area superficial por unidade de volume empacotado (cm?cms3) e [ é 0

perimetro de passagem (cm), podemos achar o diametro hidréulico:

4¢e 3.31
4= (3:31)

Em seu lugar, o fluxo através da passagem é dado por U,,A,, = U, sendo que U é

a velocidade superficial (cm/s); ou seja:

U (3.32)
gcosA

m

Além disso, sabendo que o fluxo causado pelo gradiente de pressao promove uma

tensdo de cisalhamento nas paredes, este valor é dado por:

_ APAycosA  APecos (3.33)
fo= Ll ~ La

Substituindo as Equacdes (3.31), (3.32) e (3.33) nas Equacdes (3.28) e (3.29):

_ 2AP (£Pcos®A (3.34)
= oL\ a '
U 4
Re = 'D—( )
pu \a cosi (3.35)

Dessa maneira, sabendo que o fator de friccdo (f) e Re se relacionam tal como

90(1-¢)?
g3Re '

CARMAN (1937) destaca em seu estudo, em que f = é possivel achar relagdes

que calculam a velocidade incipiente de gas U, como, por exemplo, a correlacdo de

ERGUN (1952), para altos valores de Re, em que f = 1R—?+ 75, e a equacdo de

. . . f 16
Poiseuille, aplicada para baixos valores de Re, em que ¢; = —:

Re
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E_ ( 72 )MUO(l_S)Z (3.36)

L \cos?i dng3

Devido a dificuldade de achar a porosidade na condicdo incipiente (&,), € tomado
como razoavel que as particulas esféricas estejam livres no modo de empacotamento e
que estejam em contato umas com as outras; ou seja, as particulas esféricas seguem o
modo cubico de empacotamento, com g, = %(6— m) = 0,476 para a fluidizacdo

incipiente, que € um valor esperado para particulas esféricas de tamanho uniforme, uma

vez que esse valor fica na faixa de 0,4 e 0,5 para fluidizag&o incipiente (DAVIDSON e

HARRISON, 1963). Substituindo esse valor e o valor médio de Carman CZ;A = 180 na
Equacdo (3.36), obtém-se:
AP 459uU,
D

Sabendo que a queda de pressdo ao longo do reator na fluidizacdo incipiente é
dada por:

AP
- = (ps— p)g(1 - &) (3.38)

Substituindo a Equacdo (3.38) na Equacdo (3.37), o calculo da velocidade
incipiente U, (cm/s) pode se dar por:

U, = 0.00114-gdp2(psu;p) (3.39)

Partindo desse principio, varios outros modelos foram propostos como, por
exemplo, o modelo de LEVA (1959), que utilizou valores experimentais de porosidade

na fluidizacdo incipiente, gerando a equacao:

55



Uy = 0.0007Re; %063 gdpzw (3.40)

Outro exemplo é o trabalho de ROWE (1961), que apresentou experimentos
realizados com &gua fluindo ao longo de um leito de particulas esféricas, medindo a forca
de arrasto na esfera. Observou-se que a forca sobre uma esfera simples no leito
empacotado foi 68,5 vezes a forca em uma esfera isolada sob uma mesma velocidade
superficial. Sabendo que o célculo da forca de arrasto (g.cm/s?) sobre uma particula é
dado pela lei de Stokes por F = 3muUd, (DAVIDSON e HARRISON, 1963), para

pequenos numeros de Reynolds, substituindo em F o valor de 68,5e (1 —¢) = %ndp?’,

e relacionando:

3
68,5.3mulyd, = (ps — p)g% (3.41)

chegou-se a equacdo de velocidade incipiente:

Uy = 0.00081gdp2(psﬂ;p) (3.42)

Porém, BAEYENS e GELDART (1973) realizaram inimeros experimentos em
leito fluidizado, variando o didmetro da coluna (D =5 a 30 cm), as particulas solidas (p
= 0,85 a 2,8 g/cm3), bem como utilizando uma ampla faixa de tamanho de particula (d,
=552 3380 um). Os autores constataram que nenhuma dessas variaveis afetou o slugging,
exceto para o caso de coluna com diametros menores. Tendo isso em vista, KUNII e
LEVENSPIEL (1991) concluiram que o slugging sé acontece se a velocidade superficial
do gas for superior a velocidade minima de fluidizacdo, aproximadamente trés vezes
maior que esse valor.

Desde entéo, tem-se adotado essa relagdo para estabelecer o valor da velocidade
superficial do leito. Alguns dos valores sugeridos em trabalhos estdo listados na Tabela
3.2.
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Tabela 3.2: Relacgéo das velocidades superficiais de outros trabalhos.

Referéncias U,
BUKUR et al. (1974) > 2. Upy
CHOI e RAY (1985) 5.Uns

MCAULEY etal. (1994)  6.Up; — 3.Upy

HATZANTONIS et al. (1998) > 10. Uy
< 8. Uy
HATZANTONIS et al. (2000)  3.Up,; — 8.Upy
FERNANDES e LONA (2001) 6. Ups
MIRANDA (2014) 4. Ups

Para este trabalho, foi adotada a velocidade incipiente igual a quatro vezes a

velocidade minima de fluidizagéo (Uy = 4. Up,f), como proposto por MIRANDA (2014).

3.5. Velocidade da bolha

Antes de falar sobre a velocidade da bolha, é necessario entender a velocidade de
ascensdo da bolha isolada, U,,-. A analise do comportamento da bolha no leito fluidizado,
como foi dito anteriormente, € feito comparando-o com o da bolha no meio liquido,
partindo do principio de que eles sdo semelhantes. Como a densidade do gas dentro da
bolha é negligenciavel, em relacdo a densidade do liquido fora da bolha, e gracas também
ao efeito de tensdo superficial negligenciavel, a pressdo em torno da bolha € constante e
uniforme (DAVIDSON et al., 1985). Porém, DAVIES e TAYLOR (1950) observaram
que essa condicao de pressdo uniforme ndo pode ser satisfeita se a bolha é considerada
esférica e se deslocando em meio liquido inviscido. No entanto, uma maneira de manter
a pressdo constante na vizinhancga da bolha é calcular a sua velocidade de ascensao (cm/s)

por:

Uy, = 0,711(gdb)%S (3.43)
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Quando as bolhas sdo sujeitas ao efeito da parede, a velocidade de ascensdo é
reduzida. Esse efeito da parede é desprezivel para D,/D < 0,125. Para 0,125 < D,/D <
0,6, o célculo da velocidade da bolha € feito como sugerido por WALLIS (1969):

Up = 1,13Up,.exp(—D,./D) (3.44)

em que D, é o diametro da esfera que contém a bolha (cm).
Para D,/D > 0,6, a velocidade da bolha € melhor determinada pelas dimensdes do
leito do que da bolha, pois o0 processo ja atingiu o estagio de slugging, nesse ponto.

DAVIDSON e HARRISON (1963) sugeriram que a velocidade de cada bolha no
leito fluidizado (cm/s) pode ser calculado como:

Ub = Ubr' + UO - Umf (345)

em que a adicdo de Uy, — U, a0 movimento de ascensao apresenta uma estimativa
significativamente aproximada das interagdes entre as bolhas (GRACE e HARRISON,
1969; PARK et al., 1969).

Substituindo a Equacdo (3.43) na Equacdo (3.45), chega-se a velocidade
ascendente da bolha adotada neste trabalho:

Uy = 0,711(gdb)®5 + Uy — Upyy (3.46)

3.6. Velocidade da emulsao

BUKUR et al. (1974) consideraram um reator de leito fluidizado com alimentacéo
e retirada continua de catalisador, com baixa concentracdo de reagente e, por isso, com
mudangas na concentracdo e temperatura negligencidveis. As particulas cataliticas
apresentavam tamanho, formato e propriedades fisicas uniformes, com tamanhos t&o

pequenos que ndo apresentavam resisténcia interna a transferéncia de massa e calor.
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Segundo esse modelo, o0s estudiosos consideraram que o reator podia ser dividido em trés
fases: uma fase diluida e uma fase emulséo, sendo esta dividida em outras duas fases: gas

e particula sélida, como ilustrado na Figura 3.3.

Fase Fase
(gas) (gas + particula)

|
|
|
Diluida : Emulso
|
|
|

Figura 3.3: Esquema de representacéo das fases do leito.

Considerando que a vazdo volumétrica de gas que atravessa a fase emulsdo € igual

a vazdo de gés para a fluidizagdo incipiente, isto é:

em que g, € g,y S0 as vazdes volumétricas (cm?/s), na emulséo e na condi¢do minima
de fluidizacdo, respectivamente, A, é a area da fase emulsdo (cm2), U, é a velocidade da
emulsdo (cm/s), &, é a fracdo volumétrica da bolha e A é a area do reator (cm?), tem-se

que a velocidade (cm/s) da fase denominada por emulsdo, adotada neste trabalho, pode
ser calculada por:

)

e = m (3.48)
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3.7.Fracao de volume das fases

3.7.1.Fase bolha

A quantidade de fase bolha presente no leito, em relacdo as outras fases, pode ser
representada pela relacéo:

[b
= = 3.49
61) ( )

em que V}, representa o volume total das bolhas no leito (cm?) e V o volume total do reator.
Esse valor pode ser encontrado segundo as relacdes estabelecidas por KUNII e
LEVENSPIEL (1991), que afirmam:

Para bolhas mais lentas, U, < U,

UO - Umf
5 = — .
T Uy + 2.Upy (3:50)
Para o caso de bolhas com velocidade intermediaria, % <U,< S'SUmf
mf mf
( Up — mf
5, = ——— " 51
4 T Uy + Upy (3.512)
Uy— U
L(gb _ Jo” Tmy (3.51b)
Up
0 primeiro caso € usado quando U, = ? e 0 segundo é usado quando U, = s'gumf,
mf mf

sendo este ultimo caso semelhante as condic¢des do leito deste trabalho. Portanto, o calculo
da fracdo de bolha para o presente estudo é feito pela Equacéo (3.51b).
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. - 5.U
Para as bolhas mais rapidas, U, > S—’”f
mf

5, = ———"L (3.52)

Em caso de fluidizacdo vigorosa, Uy >> Uy,s

Uo

5, =

(3.53)

Com tudo isso, ainda é possivel perceber que as relagbes desenvolvidas por
KUNII e LEVENSPIEL (1991), e adotadas pelos demais trabalhos desenvolvidos sobre
leito fluidizado, levam em consideracdo apenas as relagdes fluidodinamicas, sem atender
necessariamente aos principios termodinamicos, que servem para calcular propriedades
macroscopicas importantes de processos fisicos e quimicos (SMITH et al., 2007).

Assim sendo, este trabalho diferencia-se dos demais, pois estabelece que a fracdo
de bolha no leito pode ser calculada pela Equacao (3.51b), desde que obedeca a restricdo
termodinamica adotada, a qual explicita que o0s gases presentes no leito se comportam

como gases ideias, ou seja, que atendam a Lei dos Gases Ideais ou equacdo de Clayperon:
PV = nRT (3.54)

em que P € a pressdo do sistema (atm), n € o nimero de moles de gas (adimensional), R

¢ a constante universal dos gases (cm3.atm/mol/K) e T é a temperatura do sistema (K).

3.7.2. Fase emulsao

A fracdo de gés contida na emulsdo em relagdo as outras fases contidas no leito é

representada pela relacéo:

v,
6= (3.55)
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em que V, representa o volume total da emulsdo no leito (cms3). Essa fracdo pode ser
calculada pela equacdo de KUNII e LEVENSPIEL (1991):

8. = Smf(l —8p) (3.56)

Por ser composta de uma por¢do gasosa e uma porcao sélida, a fracdo gasosa da

fase emulsdo também deve obedecer a Lei dos Gases ldeais.

3.7.3.Fase solida

A fracdo volumétrica da fase sélida, em relacdo as demais, por sua vez, pode ser

representada pela relacéo:

V.
5, = VS (3.57)

em que V; representa o volume total de sélido no leito (cm3). A fracdo de solido do leito

pode ser calculado por:
6 =1—(8p +6,) (3.58)

A fase sdlida, por sua vez, atende a restricdo termodinamica de que a densidade
da fase € mantida constante, ou seja p; = cte. Isso implica dizer que a fracdo de sélido,
além de atender a restricdo imposta ao gas, de maneira a garantir que a soma das fracdes
das fases seja igual a 1, deve atender também a condicdo de invariabilidade de densidade

da particula polimérica.
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3.8. Transferéncia de massa entre as fases

Admite-se que existe transferéncia de massa e calor entre as fases bolha e emulséo,
e entre as fases emulsdo e sélida. Como nédo héa contato direto entre as fases bolha e sélida,
ndo se considera transferéncia de massa entre elas. A transferéncia de massa entre a bolha
e emulsdo acontece conforme KUNII e LEVENSPIEL (1991) descrevem em seu trabalho,
em que se considera a transferéncia da bolha para uma interface, a que eles chamam de

nuvem, e, por fim, da nuvem para a emulséo, como representado pela Figura 3.4.

emulsao

Figura 3.4: Esquema simplificado da transferéncia de massa entre as fases bolha e

emulsdo, passando pela nuvem (adaptado de IBREHEM et al., 2009).

Fazendo-se um balango de massa de transferéncia entre esses trés componentes,

tem-se que:

1 dN, dc,;
AT = _UbE = Kpe(Cip — Cie) = Kppc(Cip, — Ci¢)

= ce(Cic - Cie)

(3.59)

em que t € o tempo (s), N; € o numero de moles do componente i que esta sendo
transferido, C; é a concentracdo do componente i (g/cmd), C;, é a sua concentracdo na
fase bolha (g/cm?3), C;. sua concentragdo na nuvem (g/cm?3) e C;, sua concentracao na fase
emulséo (g/cmd).

Com isso, chega-se a relagdo entre os coeficientes:
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t_ + ! (3.60)
Kbe Kbc Kce .

em que K, € o coeficiente de transferéncia de massa entre a bolha e a nuvem (s?), K., é
o coeficiente de transferéncia de massa entre a nuvem e a emulsdo (s?), e K, € 0
coeficiente de transferéncia de massa entre as fases bolha e emulsio (s™).

A partir do detalhamento do comportamento do gas que atravessa a bolha, é
possivel estimar cada um desses coeficientes. KUNII e LEVENSPIEL (1991) fizeram um
estudo avaliando a transferéncia entre bolha e nuvem para o caso de Uy, > 5. Uy, ¢ /&y €
observaram que, para esse fendmeno, que envolve tanto o fluxo de alimentacdo quanto a
difusdo através das fronteiras da bolha, a retirada de tracos do componente i da bolha

pode ser representada por:

Nip
dt

=(q + kpcSpc)(Cip — Cic) (3.61)

em que Sj. é a area especifica de transferéncia (cm2), g é o fluxo de gas que entra ou sai
da bolha (cm3/s), o qual, de acordo com DAVIDSON e HARRISON (1963), é dado por:

3w
4= 7 Unyd} (3.62)

e k. € o coeficiente de transferéncia de massa entre a bolha e a nuvem em uma bolha
esférica com difusdo limitada por uma fina camada de interface, expresso por
DAVIDSON e HARRISON (1963) como:

g 1/4

kpe = 0,975D, /2 (—) (3.63)
dyp

em que D, € o coeficiente de difusdo molecular do gas no meio (cm?/s).

Substituindo as Equaces (3.62) e (3.63) nas Equacdes (3.59) e (3.61), obtém-se

o coeficiente de transferéncia de massa entre a fase bolha e a nuvem (s™).
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1/2

B Umf Dg g1/4
Ky, = 4,5 (d_b) 45,85 <T (3.64)

Para o caso da transferéncia de massa entre a nuvem e a emulsdo, como néo ha
fluxo de gas entre essas regides, a taxa de transferéncia pode ser representada pela difusdo
da seguinte maneira (KUNII e LEVENSPIEL, 1991):

—dNj,
dt

= keeSce(Cic — Cie) (3.65)

em que k.. é o coeficiente de transferéncia de massa entre a nuvem e a emulsdao em uma
bolha esférica com difusdo limitada por uma fina camada de interface, S.. é a area
especifica de transferéncia entre a nuvem e a emulsdo (cm2).

Como todos os elementos da interface que percorrem a bolha do topo ao fundo
tém o mesmo tempo de exposic¢do, o0 modelo de penetracdo de HIGBIE (1935), o qual
determina que a transferéncia de massa € inversamente proporcional a raiz quadrada do
tempo de contato de contato e diretamente proporcional a raiz quadrada da difusividade,
representa bem esse processo, considerando que a bolha estd em contato com o liquido
inviscido (que é a emulsdo), e que o componente de difusdo penetra a uma pequena

distancia dentro da fase de interesse. Logo, k.. é dado por:

1
koo = 2 (_weemf)z (3.66)
mt
Quando a nuvem é fina (dc =dye % = di) e 0 tempo de exposicdo do
b b

;- /- d d . A
elemento na superficie da bolha é igual a t = U—C = U—” em que d, € o didmetro da nuvem
b b

(cm), a Equacéo (3.65) ganha a forma:

1
2

(4De€mf@> (h) = 6,78 (2D ” (3.67)
md,) \V,) dj

R

KCB
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em que D, é o coeficiente efetivo de difusdo de gas na emulsdo em leito fluidizado
(cm2/s), podendo ser aproximado por D, = D,. O coeficiente de transferéncia de massa

entre nuvem e emulsdo (s~1) resulta em:

Dy Up\ >
K., =678 <%fb> (3.68)
b

Em seu lugar, o coeficiente de transferéncia de massa entre as fases emulséo e
solida pode ser calculado, considerando que o sélido, dito esférico e isolado, se move
através de um leito fluido com velocidade U, sofrendo conveccéo forcada proveniente
da vazéo do fluido. CUSSLER (2007) define esse coeficiente de transferéncia de massa

como:
K; = D(2 4 0,6Rel/2S5c1/3) (3.69)

em que D ¢ o coeficiente de difusdo do gas na particula e Sc corresponde ao nimero de

Schmidt, dado por S¢ = .

pD

3.9. Comentarios finais

O modelo fluidodindmico aqui desenvolvido é composto por equacles
constitutivas, que servem para calcular valores importantes no modelo matematico do
processo de leito fluidizado, tais como a velocidade minima de fluidizacdo, a porosidade
de fluidizagdo minima, velocidades das fases e fragdes volumétricas das fases, entre
outros. Além disso, a partir dessas equacdes é possivel representar o fendmeno de
transferéncia de massa entre as fases e a influéncia da variagcdo do tamanho da bolha sobre

0 modelo, que s@o importantes para entender como acontece 0 processo.

Ressalte-se que todas as equacOes apresentadas neste capitulo, selecionadas para
representar o modelo fluidodindmico deste trabalho, serdo utilizadas na modelagem

matematica do reator.
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Capitulo 4

Modelo Cinético

Neste capitulo é apresentado o mecanismo cinético da polimerizacdo de
polietileno e sdo desenvolvidas as equacdes de taxa a serem usadas nos balancgos de massa
e de energia, representando a geracdo e/ou consumo das espéecies quimicas no processo
de polimerizacdo de polietileno em leito fluidizado. Ainda sdo abordados conceitos
importantes para entender o mecanismo cinético adotado, a fim de prever certos
comportamentos e fundamentar, com base em estudos anteriores, a escolha das

consideracOes para desenvolver tal modelo.

O primeiro e um dos principais fundamentos para a modelagem cinética é o fato
da reacdo ocorrer em catalisador e ndo na forma de radicais livres, como é comum
encontrar nas reacgdes de polimerizacgdo. Isto acontece porque as condigdes elevadas de
temperatura e, principalmente, de pressao, que, em principio, compunham o ambiente de
polimerizacdo de polietileno por via radicalar, fizeram com que outras alternativas (de
condicBGes mais brandas e favoraveis) fossem desenvolvidas. Nesse contexto, Ziegler e
Natta estudaram e desenvolveram um tipo de catalisador, baseado em cloretos de titanio
e compostos organometalicos de alquil aluminio, capaz de promover a reacdo de

polietileno sob condicdes brandas de temperatura e pressdao (COUTINHO et al., 2003).

A esse tipo de reacdo que ocorre, suportada em catalisador, é dado o nome de
reacao por coordenagdo. O mecanismo de reacdo de polimerizacdo por coordenacdo nao
é totalmente conhecido, embora muitos trabalhos ja tenham sido desenvolvidos. A fim de
estuda-lo, uma boa base sobre o que acontece na polimerizacdo de polietileno em leito
fluidizado é disponivel. Merecem destaque os trabalhos de MCAULEY et al. (1990), que
desenvolveram um modelo de copolimerizacdo de etileno, utilizando catalisador Ziegler-
Natta com dois tipos diferentes de sitio ativo, que tem sido um dos modelos mais
utilizados em outras pesquisas (FERNANDES e LONA, 1999; McAULEY et al., 1994;
ALIZADEH et al., 2004; IBREHEM et al., 2009; SHAMIRI et al., 2012; entre outros).
HUTCHINSON et al. (1992) séo criadores do esquema elementar das etapas da reagéo
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(ativacdo de sitio, propagacao, transformacdo e transferéncia da cadeia, e desativacao),
que foram adotadas, posteriormente, em diversos outros estudos. (ZACCA et al., 1996;
HATZANTONIS et al., 1998; HATZANTONIS et al., 2000; FERNANDES e LONA,
2001).

No ano de 1992, ZABISKY et al. (1992), estudando a polimerizacéo de producéo
de PELBD e de copolimeros de polietileno, desenvolveram um modelo mecanistico em
que oxigénio pode atuar como iniciador, formando radicais livres que reagem com 0
mondémero para formar perdxidos polimeéricos que se decompdem para iniciar a reacao,
embora o0 oxigénio atue como inibidor em polimerizagOes de radicais livres a baixas
temperaturas. Além disso, constataram que, atuando como iniciador, o oxigénio pode ser
de dois tipos: rapido (causa pico acentuado de producao de calor na condicdo inicial) e
lento (causa pico de producéo de calor menos acentuado). Ainda observaram que a reagao
de transferéncia de cadeia para um agente de transferéncia de cadeia ndo afeta a taxa de
reacdo quando a terminacdo bimolecular é controlada quimicamente, mas que pode

reduzir a taxa de terminacao, quando esta é controlada pela difuséo.

HATZANTONIS et al. (2000) desenvolveram um mecanismo cinético da
copolimerizagédo de etileno com a-olefinas, enquanto IBREHEM et al. (2009) estudaram
o efeito da porosidade e do tipo de sitio catalitico sobre as taxas de reacdo. Para isso, 0
modelo proposto considera as etapas de difusdo, absorcéo, reacdo, dessorcao e difusao
doa reagentes, as quais envolvem a relacdo entre monémero e a particula catalitica.
Assim, foi observado que a absor¢do e a dessor¢cdo de monémero sobre os sitios podem

constituir as etapas mais lentas e limitantes de reacao.

SHAMIRI et al. (2012) propuseram um mecanismo cinético em que se
considerava que o catalisador apresenta multiplos sitios ativos. Contudo, apesar desses
sitios controlarem a massa molar e a composi¢do do produto final, ainda néo se sabe se
todos os sitios seguem 0 mesmo mecanismo cinético (XIE et al., 1994; MCAULEY et
al., 1994; HATZANTONIS et al., 1998).

Com base nos resultados disponiveis, sabe-se que o0 monémero é usualmente pré-
polimerizado no catalisador e que a polimerizacéo por coordenacéo pode ser limitada pela
difusdo do monbémero, que se encontra inicialmente disperso no meio reacional e se
adsorve na superficie da particula catalitica e incha a fase polimérica (XIE et al., 1994).
O polimero formado se acumula no interior da particula de polimero que contém o

catalisador. Por fim, o que se obtém séo particulas de polimero formadas por agregados
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de particulas menores, cuja morfologia final depende da taxa de producéo de polimero
pelo catalisador e do balango de forgas durante o crescimento da massa polimérica
(FERNANDES, 1999).

O modelo cinético apresentado no presente trabalho é um modelo novo que se
baseia no mecanismo bésico de polimerizacdo de etileno apresentado por HUTCHINSON
et al. (1992), para a homopolimerizacdo, considerando que o catalisador apresenta um
unico sitio ativo. Essa consideracdo simplificadora prejudica um pouco o computo das
massas molares médias e do indice de polidispersao, uma vez esses valores dependem da
existéncia de multiplos sitios ativos diferentes. Porém, essa consideracao nao prejudica a
analise dindmica do processo nem a generalidade do mecanismo cinético, que pode
posteriormente ser incrementado com a insercdo de novas espécies reativas, como
discutido por ODIAN (2003).

4.1. Ativacao

A etapa de ativacdo consiste na transformacdo de um sitio potencial presente no
catalisador (X) em um sitio ativo (P,). Esse sitio potencial nada mais € do que um atomo
metalico presente no catalisador que, por meio da reacdo de Oxido-redu¢cdo com uma
molécula de cocatalisador, de hidrogénio, de uma espécie doadora de elétrons, de
mondmero ou espontaneamente, transforma aquele sitio em um sitio ativo para a
polimerizacdo (HUTCHINSON et al., 1992). Para este trabalho, considera-se que o sitio
potencial reage com uma molécula de cocatalisador, 0 TEAL (trietilaluminio), que
funciona como ativador e protetor da particula catalitica, protegendo-a da agdo de
inibidores potenciais.

kas
X+Ca— Py
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4.2. Iniciacdo de cadeia

Depois da etapa de ativacdo, ocorre a etapa de iniciagdo, em que a cadeia
polimérica comeca se forma a partir da reacdo de primeira ordem entre uma molécula de
monbémero (M) e um sitio ativo (P,), gerando uma macromolécula de polimero com

apenas um mero (sitio ativo com ocupacdo denominada 1).

ki
M+ Py, - P;

4.3. Propagacao de cadeia

Na etapa de propagacéo a cadeia polimérica cresce por meio de sucessivas adi¢oes
de moléculas de mondmero a cadeia polimérica viva (P;), transformando a cadeia de

polimero com tamanho i em cadeia de polimero com tamanho i + 1.

kp
Pi+M = Py

4.4. Transferéncia de cadeia

Na etapa de transferéncia de cadeia ocorre o ataque de um agente de transferéncia
de cadeia ao sitio ativo, interrompendo o crescimento da cadeia polimérica viva e
formando a cadeia inativa de polimero morto e um sitio ativo com uma cadeia de polimero
de tamanho 1. Os agentes de transferéncia considerados neste trabalho sdo o préprio
monodmero, 0 hidrogénio (que é adicionando ao sistema para interromper a reacdo e
controlar o crescimento da cadeia), o cocatalisador e a transferéncia espontanea
(ALIZADEH et al., 2004; KIASHEMSHAKI et al., 2006).
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kem

P,+M 5P, + D
kin

P, +H, =Py + D;
ktx

P, +Ca S P, + D;

kte
Pi _)P0+ Di

4.5. Desativacao

Na etapa final da reacdo, os sitios ativos e ocupados sdo desativados por
impurezas, por hidrogénio, pelo cocatalisador, pelo produto, por um doador de elétrons,
pelo mondmero ou espontaneamente. Isso acontece quando uma espécie se liga ao sitio
permanentemente, ocupando 0 espaco que serviria como ponto de reacdo para outras
espécies. No caso deste trabalho, sdo consideradas as reacdes de desativacdo espontanea

das espécies ativas P, e P;.
k .
P,=5 X, + D

kao
P0_> Xd

4.6. Equacoes de taxas de reacao

De acordo com o0 mecanismo cinético proposto acima, é possivel escrever as
equacOes de taxa de reacdo para cada componente, baseando-se em balancos de massa

descritos usualmente para sistema em batelada.
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Catalisador (X):

1 dX
2 4.1
T kqs[X][Ca] (4.1)
Cocatalisador (Ca)
1 dCa -
it 4.2
s = Ca+kthazl 1 (4.2)
Hidrogénio (H):
1 dH -
7 = kel ) [P] (43)

Monémero (M):

d oo
= kPl IM] ~ [M] Y [P Gy + o) (@4)
Sitio Ativo (Py):

1 dP C
7 =2 = keslXI[Cal = Ki[PIM] + Ken[Hy] ) [P

i=1

o)

+ kteZ[Pi] — kao[Po] (4.5)

i=1

Sitio Desativado (X):
7 2= ka ) [P+ kaolP] (46)
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e Polimero Vivo (P;):

A taxa de reacdo de todas as espécies de polimero vivo é resultado da soma de

todas as equacdes de balanco de P; parai =1 ...co.

Parai = 1:
1dP ®
v d—,f = ki[Pol[M] — ky[Pi][M] — ke [P1][M] + ktm[M]Z[Pi]

~ ken[PLIIH,] + keelCal D [P = keelPl[Cal

=1

— kee[Pr] = kai[P1] (4.7)

Parai = 2 ...00:

1 dP, C N N
= — ko [M] ZZ[PL] + ky[M] ZZ[PH] — Jeom[M] Z[Pl]
— kenlHa] ) [Pi] = kex[Cal D [P = keo ) [P
= kai ) [P]
¢ Z (4.8)

em que k., é o coeficiente de ativacdo (cm3/mol/s), k; é o coeficiente de iniciacdo
(cm3/mol/s), k,, € o coeficiente de propagagdo (cm®mol/s), k., € o coeficiente de
transferéncia de cadeia para 0 monémero (cm3/mol/s), k., é o coeficiente de transferéncia
de cadeia para o hidrogénio (cm3/mol/s), k., € o coeficiente de transferéncia de cadeia
espontanea (s?), k., é o coeficiente de transferéncia para o cocatalisador (cm3/mol/s), k 4;
é o coeficiente de desativacio da espécie ativa (s, k4o € 0 coeficiente de desativagio do
sitio ativo (s), e [n] é a concentragdo da espécie n na fase slida (mol/cm?), podendo ser
X,Ca, H, M, Py, Pie X,.
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4.7. Método dos momentos

O método dos momentos é utilizado nas reacdes de polimerizacdo para que seja
possivel obter valores médios representativos, como massa molar média, indice de
fluidez, polidispersdo, entre outros, a partir dos balancos de massa das espécies
poliméricas presentes no sistema (ROSA, 2013). Assim, como sugere 0 método dos

momentos, multiplicam-se os dois lados da equacéo por i*:

1dY2,i*P
dt
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Somando as Equacdes (4.7) e (4.9), obtém-se:

1 (dYe,ikp, , 4P
% dt dt

i=1 i=1
— kexlCal ) [P = ke ) FIP] = kai ) [P
+ alPol[M] + km[M] ) [P] + kexlCal ) [P (4.10)

© kp. ® ikp.
Sabendo que %+ %z %, fazendo Y2, i[P] = [ue] e

substituindo essa expressao na Equagéo (4.10), chega-se a:
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1dY2,ikp N
LAZETR ) + ey Z [Pro] — ke M1 ]

— ken[Ho i) — kex[Callpn] — keelur] — kailp]
+ ki[Po]lIM] + ke [M1[po] + kex[Calluo] (4.11)

A partir da Equacdo (4.11), obtém-se os valores dos momentos dos polimeros

VIVOs.

Polimero Vivo de Ordem Zero (u,):

Fazendo k = 0:

l

[Pi] = [to] (4.12)
=1
Assim, 0 momento de ordem zero do polimero vivo € dado por:

Ay —[uo] (ken[Ho] + kie + kgi) + ki [M][Po] (4.13)

Polimero Vivo de Ordem Um (u,):

Fazendo k = 1:

i(P] = [l (4.14)

)
i=1

Assim, 0 momento de ordem um do polimero vivo é dado por:

= )k [M] 4 5]+ eplCal + oy + ) +
ol (kon[M] + kee[Cal + ky[M])
+ ) [M1[P) (@.15)

Polimero Vivo de Ordem Dois (u,):

Fazendo k = 2:
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> (P = [k (4.16)

1d
% % = —[u]kem[M] + kp[Hp] + ke[Cal + kee + kgy)
+uo)(kem[M] + kex[Cal + ky[M])
+ 2k, [M][pq] + ki [M][Po] (4.17)
Polimero Morto (D;):
1dzl 1D 00 0o 00
o=t Zl 1+ kenlHs] Zl ]+ keelCal ;[Pl]
kee il + ka i
+ t;[ ]+ d;[ ] g

1dX2, D C N
7t = ke [M] ) [P+ kenlHo] ) [P
=1 =1
+ keglCal Y P+ koo ) [P+ lear ) [P
= = = (4.19)

Chamando Y2, i*[D ;] = 4 e substituindo na Equacao (4.19):

1dA,

AT [ (kem[M] + ken[Ho] + kex[Cal + ke + kai) (4.20)

A partir desta equacdo, obtém-se os valores dos momentos dos polimeros mortos.
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Polimero Morto de Ordem Zero (1,):

Fazendo k = 0:

oo

> 15 = [4] (4.21)

i=1
Assim, 0 momento de ordem zero do polimero morto é dado por:

% % = [.uo](ktm[M] + kth[HZ] + kx[Ca] + kte + kdi) (4'22)

Polimero Morto de Ordem Um (1,):

Fazendo k = 1;

(0]

> ilpi] =[] (4.23)

i=1

Assim, 0 momento de ordem um do polimero morto é dado por:

vV (1] Ckem [M] + ken[Hp] + kx[Cal + kie + kai) (4.24)

Polimero Morto de Ordem Dois (1,):

Fazendo k = 2:

i*[D;] = [2] (4.25)

o
i=1
Assim, 0 momento de ordem dois do polimero morto é dado por:

1 dA,

vV dr (2] (ke [M] + ken[Ho] + kex[Cal + ke + kai) (4.26)

em que [n] é a concentracdo de momento da espécie i na fase solida (mol/cm3), podendo
ser nigual a ug, Uy, Uy, Ao, A1 € A5
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4.8. Comentarios finais

Foi proposto, neste capitulo, 0 mecanismo cinético para a polimerizacéo de etileno
em leito fluidizado. Com base nesse mecanismo, é possivel calcular as taxas de formacéao
ou consumo de cada composto do sistema. Assim sendo, as equacdes de taxa de reacdo
devem ser acrescidas ao modelo matematico do sistema, para que seja possivel avaliar o

comportamento real do processo em questao.
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Capitulo 5

Modelo Matematico

Neste capitulo sdo apresentadas as equa¢des do modelo matematico que descreve
os fendbmenos, que ocorrem no reator de leito fluidizado. Junto com as equacdes
constitutivas que descrevem a fluidodindmica do reator e as taxas de reacdo que
representam a cinética de polimerizacéo, as equacgdes de balanco representam o processo
de polimerizacdo de etileno. Neste ponto do trabalho, o processo deve ser entendido,
problematizado e descrito na forma de equacOes, que devem ser resolvidas
numericamente. Por isso, além de desenvolver o modelo matematico, neste capitulo
também sdo apresentados os métodos numéricos e computacionais utilizados para

resolver o sistema de equacGes que compdem o modelo.

BUKUR et al. (1974) foram os primeiros a estudar o reator de leito fluidizado e
suas aplicagdes com o auxilio de um modelo. Os autores consideraram a existéncia de
trés fases: fase diluida, fase gasosa intersticial e fase s6lida. O modelo admitia que a fase
diluida (bolha) escoava em fluxo pistonado com dispersao, que a fase sélida apresentava
mistura perfeita e que a fase intersticial podia escoar como uma mistura perfeita ou em
fluxo pistonado. O objetivo perseguido era avaliar o efeito da mistura da fase intersticial
sobre a conversdo e a multiplicidade de estados estacionarios. Além disso, variaram-se
parametros operacionais como a velocidade minima de fluidizacdo, o tempo de residéncia
médio das particulas, o diametro da bolha, a atividade do catalisador e a cinética da reacdo
(foram estudados trés casos: reacdo irreversivel de primeira ordem, reacdo com
decaimento catalitico e duas reacdes de primeira ordem consecutivas), para avaliar a
influéncia dessas variaveis sobre o desempenho do reator. Mostrou-se que 0s dois
modelos propostos para descrever o escoamento da fase intersticial (mistura perfeita e
pistonado) levava a resultados similares no estado estacionario para uma ampla faixa de
parametros: diametro de bolha variando entre 3 e 25 cm e velocidade incipiente minima
de fluidizag&o variando entre 0,150 e 0,525 cm/s. Foi mostrado ainda que a concentragédo
de reagente, na fase intersticial, é independente da posi¢do e aproximadamente igual a

concentragdo na particula, justificando a hipdtese de que as resisténcias a transferéncia de

79



massa e calor nas particulas sdo despreziveis, gracas a elevada area de troca e a boa
mistura. Os autores também perceberam que o aumento do didmetro de bolha resultava
na diminuicdo da conversdo de mondmero por causa da diminuigédo da fase intersticial;
que o aumento de velocidade minima de fluidizagcdo provocava uma queda brusca na
conversdo por causa do menor tempo de residéncia do gas no reator; e que 0 aumento no
tempo de residéncia média das particulas elevava bruscamente a conversdo do monémero
pelo motivo oposto, por causa do maior tempo de contato, que favorece a transferéncia

de massa para a particula, favorecendo a reacéo.

Alguns anos depois, CHOI e RAY (1984) desenvolveram um modelo de leito
fluidizado para a polimerizacdo de etileno e de propileno. O leito considerado apresentava
duas fases: uma fase bolha e uma fase emulsdo. Admitiu-se que a fase bolha escoava em
fluxo pistonado e que a fase emulsdo apresentava condicGes de mistura perfeita, mesmo
nas condi¢cbes de minima fluidizacdo. A proposta do trabalho foi realizar a anélise
dindmica do sistema e propor um esquema de controle feedback proporcional-integral
para a temperatura da fase emulsdo, a fim de contornar o principal problema de controle
dos reatores de polimerizacdo, que é o fato da temperatura de operacao estar muitas vezes
préxima do ponto de fusdo do polimero. Se o ponto de fusdo € atingido, o polimero funde,
se aglomera, impregna o reator e compromete o funcionamento do processo. Para
prevenir esse tipo de problema, conhecido como runaway, os autores sugeriram explorar
o fendbmeno de desativagdo do catalisador e da sinterizagdo da particula para reduzir a
velocidade de reacdo e assim controlar a temperatura. Os autores destacaram também, a
importancia da velocidade minima de fluidizacao para a remocdo do calor. Em particular,
esta velocidade deve ser suficientemente baixa para permitir a alimentacdo do sélido no
topo do reator e alta para remover calor e manter a fluidizacéo, para evitar a aglomeracéo
de particulas e a formacdo de pontos quentes, mesmo quando a temperatura da emulséo
estd abaixo do ponto de fusdo do polimero. O que p6de ser observado é que 0 aumento
de velocidade do gas permite diminuir o gradiente de temperatura do leito de maneira
consideravel.

Baseados no trabalho de CHOI e RAY (1984), MCAULEY et al. (1994)
propuseram um modelo em que a bolha atinge um valor maximo admissivel de diametro
e fizeram a andlise de sensibilidade de alguns parametros, incluindo o tamanho médio das
particulas, o tamanho médio da bolha, a velocidade superficial do gas e a taxa de

alimentacdo do catalisador. A andlise foi feita para trés tipos de modelos: mistura perfeita,
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duas fases (bolha em fluxo empistonado e emulsdo em mistura perfeita) e um modelo a
duas fases simplificado. Para os trés tipos de modelo, a conversdo de mondmero se
mostrou insensivel ao modelo usado para descrever a fase emulsdo, especialmente para
baixas conversdes. Logo, a dificuldade numérica gerada pelo modelo empistonado ou de
duas fases parece néo justificar a escolha desses modelos em detrimento ao modelo de
mistura perfeita. Ademais, MCAULEY et al. (1994) constataram que 0 maior tamanho
da particula causa aumento na velocidade terminal, no didmetro maximo da bolha, na
velocidade minima de fluidizacao e, consequentemente, na velocidade incipiente de gés.
Observaram também que o menor tamanho médio de bolha gera maior fragdo de bolha,
diminuindo assim a fase emuls&o, o que reduz o tempo de residéncia do catalisador e
provoca mais baixas taxas de polimerizacdo. Além disso, 0 menor tamanho de bolha
favorece a transferéncia de massa e de calor, o que diminui as diferencas de concentracdo
e temperatura entre as fases. Assim, concluiram que o tamanho da bolha é um pardmetro
critico para o desempenho do reator e que, portanto, ndo deve ser analisado de forma
simplificada. Ao final do trabalho, os autores concluiram que os modelos apresentam
desempenhos similares. Desta forma, foi comprovado que o uso do modelo de mistura
perfeita pseudo-homogéneo é vantajoso em rela¢do a outros modelos, uma vez que esta

formulacao € mais simples do que no caso do modelo a duas fases.

HATZANTONIS et al. (1998) realizaram um estudo sobre o modelo de mistura
perfeita pseudo-homogéneo do leito fluidizado, avaliando os efeitos da elutriacdo,
aglomeracdo, atrito e crescimento das particulas sobre o desempenho do processo.
Admitiu-se que a reacdo catalitica ocorria em dois sitios e o estudo foi dividido em dois
casos: no primeiro caso o catalisador tinha tamanho uniforme, enquanto no segundo caso
o catalisador apresentava uma distribuicdo de tamanhos discretizada em diferentes
fracOes. A partir dessa avaliacdo, foi possivel concluir que a distribuicdo de tamanhos do
catalisador na alimentacdo influencia a variacdo de tamanhos de particulas dentro do
reator, afetando o desempenho do reator. Além disso, torna-se possivel manipular a
alimentacéo para se obter um solido com distribuicdo de tamanhos desejavel.

HATZANTONIS et al. (1999) avaliaram o efeito do tamanho da bolha ao longo
do reator, a fim de estudar a importancia desse parametro sobre o desempenho do
processo. Para tanto, foi feito um estudo comparativo entre os trés modelos usuais:
mistura perfeita, tamanho médio de bolha constante (bolha em fluxo empistonado e

emulsdo em mistura perfeita) e tamanho médio de bolha crescente (bolha descrito como
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um modelo de “N” reatores CSTR em série e emulsdo descrita como um modelo de
mistura perfeita). No altimo caso, trés tipos de correlacdo foram usados para descrever o
diametro médio da bolha. A partir desses modelos, foi feito também um estudo de
sensibilidade com parametros como a taxa de alimentacdo de catalisador, a razdo de
alimentacdo mondmero/comondmero e a temperatura de alimentagdo sobre a dindmica
do reator, o estado estacionario alcancado, a conversdo de monémero e a massa molar
média do polimero formado. Dentre as varias conclusfes apresentadas, vale ressaltar que
a taxa de transferéncia de massa entre as fases bolha e emulsdo ndo afeta
significativamente o comportamento dindmico do reator nem as propriedades médias do
polimero final. Além disso, mostrou-se que a diferenca entre as fases era maior na base
do reator e aumentava com a taxa de alimentacdo de catalisador. O tamanho médio do
catalisador alimentado influenciou a concentracdo e a temperatura da emulséo,
aumentando a velocidade minima de fluidizagdo, consequentemente, apresentando efeitos
sobre as taxas de calor e massa no sistema, além dos tempos de residéncia de géas e solido.
Por fim, constatou-se que o diametro maximo da bolha depende fortemente do tipo de
solido analisado e do modelo usado para descrever a fluidizacdo, embora ndo apresente
efeito significativo sobre o comportamento dindmico do processo, como afirmado por
MCAULEY et al. (1994).

FERNANDES e LONA (1999) admitiram que a fase emulsdo se comportava
como um reator de fluxo empistonado, ja que o gas presente na emulsdo segue em fluxo
ascendente com velocidade aproximadamente constante, ao passo que o sélido da
emulsdo apresenta fluxo descendente, por conta do aumento do tamanho e do peso. Logo,
ndo é possivel afirmar que a composicéo, ao longo de todo o reator, seja a mesma, como
sugere 0 modelo de mistura perfeita. Além disso, essa abordagem foi respaldada pelos
estudos desenvolvidos por LYNCH e WANKE (1991), segundo os quais se chegou a
formulacdo de que sO é possivel considerar que a fase emulsdo se comporta como uma
mistura perfeita em reatores de leito violentamente fluidizados com razdo L/D
(altura/diametro do reator) aproximadamente igual a um. Como em plantas piloto e
reatores industriais essa razdo é bem maior do que um, admitir que o sistema se comporta
como um sistema de mistura perfeita pode fazer com que algumas informagdes acerca do
comportamento fluidodindmico do reator sejam pouco precisas (FERNANDES e LONA,
1999). O modelo desenvolvido pelos autores considerou operagdo em estado estacionario,
com cinética de reacéo de copolimerizagéo de etileno sobre catalisador Ziegler-Natta pré-

polimerizado com dois sitios ativos. A pré-polimerizacdo era necessaria para diminuir a
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intensidade da atividade na zona de alimentacdo do reator e amenizar o efeito de

superagquecimento do sistema.

FERNANDES e LONA (2001) desenvolveram um estudo em que se considerava
que o reator de leito fluidizado para a polimerizagéo de etileno era composto por trés fases
(bolha, emulsdo e solida), em que todas as fases apresentavam comportamento
semelhante ao de um reator em fluxo empistonado. Isto foi admitido porque, para um
reator de polimerizacdo de etileno, o fator de mistura pode ser considerado pobre e mais
proximo do fluxo empistonado do que da mistura perfeita (FERNANDES e LONA,
2001). Nesse estudo tambem foi admitida a distribuicdo de tamanhos de particulas, sendo
possivel perceber que ocorre segregacdo de particulas, ao longo do reator, ja que as
maiores particulas migram para a base do reator, enquanto as menores particulas sdo

arrastadas para o topo.

IBREHEM et al. (2009) desenvolveram um modelo de CSTRs em série para
descrever a producdo de PEBDL, considerando a existéncia de duas fases pseudo-
homogéneas (bolha e emulsdo). Admitiu-se que a resisténcia a transferéncia de massa e
calor entre as fases era nula. O modelo proposto era isotérmico, com os didmetros da
bolha e da particula constantes. Este foi o primeiro modelo a considerar que a fase bolha

continha particulas sélidas.

HARSHE et al. (2004) desenvolveram um modelo baseado em células de mistura
para estudar o comportamento transiente do leito fluidizado de polimerizacdo de
propileno. Depois, os autores acoplaram a esse modelo o balango populacional de
distribuicdo de tamanhos de particulas em estado estacionario. O fato do balango estar em
estado estacionario ndo resultou na diminuicdo de qualidade da resposta, porque cada
célula apresentava um balanco populacional especifico, de maneira que havia uma certa
dindmica proveniente das diferencas existentes entre as células. Ademais, a separacdo em
células de mistura permitia definir o grau de mistura de cada fase, ajustando os dados de
acordo com o0 comportamento que se esperava do produto. O modelo foi dividido em duas
fases (bolha e emulsdo), sendo que na fase emulsdo ocorria a reacéo. Esse trabalho prop6s
a andlise de aspectos como a influéncia do balango populacional, do didmetro médio da
particula, entre outros, sobre 0 comportamento do modelo, com a justificativa de que €
dificil conseguir dados industriais para a validacdo do modelo. Nesse estudo, foi possivel
perceber que o modelo, que ndo usava a distribuicdo de tamanhos de particulas e que ndo

tinha a reacdo acoplada ao balanco populacional, sofria mudangas no tamanho médio da
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particula apenas como funcéo das condi¢des de operagdo. Por outro lado, quando todos
os modelos foram acoplados, verificou-se acoplamento entre os balangos, com boa
predicdo e consideravel diferenca em relacdo ao modelo que usava o tamanho médio da
particula. Tal comportamento foi observado mesmo quando o numero de células usado

era baixo, entre 3 e 9.

KIASHEMSHAKI et al. (2006) formularam um modelo de reator de leito
fluidizado dividindo o reator em 4 segmentos, nos quais havia a presenca de duas fases
(bolha e emulsdo) e onde ocorria a reagdo de copolimerizagdo de etileno e 1-buteno com
0 uso de diferentes tipos de catalisadores. Esse estudo se destacou por ser 0 primeiro a
considerar que a reacdo acontecia tanto na fase emulsdo, representada como mistura
perfeita, quanto na fase bolha, cujo escoamento foi considerado empistonado. Foi
ressaltado pelos autores que a concentracdo de etileno ¢ maior na bolha do que na
emuls&o, tendo sido observado que na emulsdo estdo contidos 80% de catalisador, ao
passo que na bolha ha apenas 20% de catalisador. O modelo descreveu satisfatoriamente

0 processo e sugere que 20% do polimero é produzido na bolha.

ALIZADEH et al. (2004) elaboraram um modelo de trés fases (bolha, emulséo e
solida) de polimerizacdo de etileno, com reacdo acontecendo nas fases emulsédo e sélida
com o uso de dois tipos diferentes de catalisador, a fim de avaliar o efeito da porosidade
e do tipo de catalisador na taxa de reacdo. Além disso, foi feito também um estudo sobre
o efeito da velocidade superficial e da taxa de alimentacdo de catalisador sobre o
desempenho do reator, com comparacao desse modelo com os de mistura perfeita, com
tamanho médio de bolha constante e com tamanho médio de bolha variavel. Observou-se
que o tipo de catalisador afeta 0 desempenho do reator e que o aumento da velocidade de
gas diminui a eficiéncia da transferéncia de massa e de calor entre as fases, resultando na
diminuicdo da concentracdo de polimero e da respectiva massa molar média. Em
contrapartida, o aumento da taxa de alimentacdo de catalisador levou ao aumento de
conversdo e das massas molares médias. Na comparacdo com os demais modelos, o0s
resultados obtidos aproximaram mais dos modelos de mistura perfeita e de bolha com
tamanho médio variavel.

SHAMIRI et al. (2012) voltaram a propor a abordagem de modelo pseudo-
homogéneo, considerando uma unica fase, na producéo de polipropileno, e comparando
os resultados com os obtidos com modelos de mistura perfeita e com tamanho médio de

bolha constante (bolha escoando em fluxo empistonado e emulsdo se comportando como
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mistura perfeita). Foi feita também avaliacdo da influéncia da velocidade superficial do
gés, da taxa de alimentacdo do catalisador, da composicdo e da temperatura da
alimentacdo sobre a resposta dindmica do reator, constatando-se que 0s trés modelos
apresentam tendéncia de comportamento dinamico parecido, mas levando a diferentes
estados estacionarios. O modelo proposto previu menores taxas de producdo, pois
considerava o excesso de gas entrando na fase emulsdo, que ndo estava nas condicdes de
minima fluidizacdo, como nos demais trabalhos, aumentando a fracdo porosa do leito e
reduzindo a taxa de polimerizacéo.

ZACCA et al. (1996), propuseram um modelo de balanco populacional para
descrever a polimerizacdo de olefinas em multiplos estagios, usando o tempo de
residéncia da fase solida como principal coordenada, a fim de estudar os efeitos da
distribuicdo de tempos de residéncia em quatro processos: BASF, AMOCO, Loop e
UNIPOL®. No processo BASF, foi usada uma curva exponencial de tempos de residéncia,
que é tipica de um reator CSTR, fazendo com que fracdo significativa de catalisador
deixasse o reator ainda na forma ativa. J no processo AMOCO, essa fracdo era menor,
pois o catalisador tinha maior tempo de residéncia médio e a distribuigdo era mais estreita,
gerando desativacao e também alguma perda de produtividade. O processo Loop, por sua
vez, apresentou distribuicbes de tempos de residéncia muito diferentes, a depender da
vazao da linha de reciclo. Por fim, o reator UNIPOL® apresentou curvas de distribuicéo
de tempo de residéncia intermediarias entre os processos BASF e AMOCO. Fazendo uma
relacdo com a produtividade, chegou-se a conclusdo de que o reator Loop apresentava
maior producdo porque formava particulas maiores e apresentava melhores condicdes de
fluidizacdo, minimizando o arraste de finos. Por outro lado, considerando somente 0s
reatores em fase gasosa, 0 processo AMOCO apresentou maior produtividade em relagao
aos reatores BASF e UNIPOL®, sendo este ultimo mais influenciado pelo tamanho médio
da particula do que os demais.

ZACCA et al. (1997) estudaram o efeito da distribuicdo dos tempos de residéncia
sobre as caracteristicas do polimero obtido, tais como a distribuicdo das massas molares
e a distribuicdo de composicdo do copolimero. Foi observado que no catalisador
metalocénico de apenas um sitio ativo ndo ocorria a distribuigdo de composicao, ja que a
composicgdo era essencialmente constante. No catalisador Ziegler-Natta com multiplos
sitios, a composicdo e as massas molares mudavam de acordo com as distribui¢Ges de

tempos de residéncia.
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Fazendo uma breve analise sobre a revisdo bibliografica realizada, é possivel
inferir que os modelos de mistura perfeita vém sendo amplamente utilizados para predizer
as propriedades do polimero em reatores de fase gasosa e quando se quer estudar
propriedades macroscopicas do processo, tais como a dindmica do reator, a distribuicéo
de tamanhos das particulas, o controle e o escalonamento do processo. Nesses casos, 0
modelo do tipo CSTR apresenta respostas satisfatorias e suficientes. Em contrapartida,
quando se quer fazer um estudo mais detalhado sobre a dindmica do processo e uma
comparagdo mais proxima com o desempenho do sistema real, utilizam-se modelos do
tipo empistonado com dispersdo axial ou de CSTRs em série, para descrever o leito
fluidizado.

O modelo proposto neste trabalho esta baseado nas informacdes dos trabalhos
previamente expostos e pretende propor uma abordagem ampla e diferenciada do
processo, a partir do desenvolvimento de um modelo multicomponente, distribuido,
heterogéneo e multifasico, no qual ocorre a presenca de trés fases: fase bolha (composta
somente de gases), fase emulsdo (composta por gas e sélido em contato) e fase sélida
(apenas sélido isolado), cujas naturezas heterogéneas sdo, de fato, levadas em conta.
Todas as fases presentes séo consideradas como em fluxo com dispersdo axial. O modelo
é isotérmico, dinamico e unidimensional. A hipdtese isotérmica constitui uma primeira
aproximacdo para o modelo proposto, devendo ser relatado em trabalhos futuros. Mais

detalhes sobre hipdteses e consideracfes serdo tratados ao longo do capitulo.

Para fins de simulacdo e resolucéo, a implementacdo numérica computacional foi
feita no ambiente de programacdo do MATLAB® (Matrix Laboratory), cujas rotinas
numeéricas foram desenvolvidas especificamente para este trabalho, gerando os resultados
que serdo discutidos posteriormente. Um esquema representativo sobre como foram
desenvolvidos os procedimentos numéricos para 0 modelo proposto nesta etapa do

trabalho esta mostrado na Figura 5.1.
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Figura 5.1: Esquema do modelo.

5.1. Configuracéao do reator

Os reatores quimicos operam de, a0 menos, duas maneiras convencionais: em
batelada ou em modo continuo. No primeiro tipo de operacdo, utilizam-se, geralmente,
tanques de mistura, nos quais 0s insumos sao alimentados e o produto é retirado todo de
uma Unica vez, apos a conclusdo da reacdo. Assim, o processo de producdo ocorre por
etapas, com aplicacdo mais indicada para reagdes longas, com baixo nivel de producéo,
como no caso de boa parte dos bioprocessos (LEVENSPIEL, 2000). No segundo tipo de
operacdo, por outro lado, o processo € manuseado de forma continua, com insumos
constantemente adicionados ao reator, que pode ser construido na forma padrdo de
tanques ou tubos. O produto é retirado continuamente do reator, o que viabiliza um alto
nivel de producdo, como acontece nos processos de polimerizacdo de etileno, de

propileno, no processo de cragueamento térmico de propeno, entre outros (MIRANDA,
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2014). Além disso, 0s processos nesses reatores quimicos podem ser do tipo bem
misturados ou mal misturados, a depender da maneira como as operagdes sdo conduzidas
e os reatores construidos (FROMENT, 2011).

Os varios tipos de reatores quimicos podem ser reduzidos e representados por um
namero relativamente pequeno de modelos ou tipos basicos de reatores ideais, que
LEVENSPIEL (2000) definiu como sendo de trés tipos: o reator descontinuo ou batelada;
o reator de mistura perfeita e o reator tubular. Isto é conveniente porque 0 movimento de
um fluido em geometrias complexas é dificil de ser descrito detalhadamente. Para
contornar essa situacao, fazem-se aproximacoes idealizadas para os casos extremos: com
mistura completa das linhas de corrente, chamado de mistura perfeita (CSTR e batelada)
e sem mistura das linhas de corrente, chamado de modelo de fluxo empistonado (PFR)
(FROMENT, 2011).

O reator tanque em batelada, como o préprio nome sugere, € um reator que opera
descontinuamente; ou seja, 0s reagentes sdo inicialmente carregados no tangque, onde
ocorre a reagdo, durante certo periodo. Findado o tempo de reagdo, a mistura resultante é
descarregada do tanque. Nesse tipo de processo, a concentracdo dos componentes e a
temperatura dentro do reator variam com o tempo; porém, em cada instante de tempo, a
concentracdo e a temperatura sdo as mesmas em todo o reator. A esse tipo de sistema da-
se 0 nome de sistema a parametros concentrados, no qual ndo ocorrem variag0es espaciais
da variavel de estado, mas somente variagdes temporais. Esse reator € usado geralmente
para conduzir rea¢6es em uma fase liqguida homogénea, com sélido em suspensdo ou com
duas fases liquidas imisciveis. Nos dois ultimos casos a agitacao deve ser suficiente para
manter a suspensdo e a uniformidade da concentracdo do leito. Além disso, a agitagdo
ajuda a troca térmica, mantendo a temperatura uniforme quando se atingem os niveis altos
desejaveis para o coeficiente de troca térmica. Algumas vezes, para o melhor o controle
da temperatura, os reagentes sdo adicionados ao reator progressivamente, em um tipo de
operacdo chamado semi-batelada, o0 que serve para classificar também os casos em que 0

produto é retirado progressivamente (FROMENT, 2011).
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-«—— Uniformemente misturado

Figura 5.2: Esquema simplificado do reator descontinuo.

No segundo tipo de reator, também conhecido como tanque agitado ou CSTR, o
contetido é bem agitado e mantido uniforme em toda a extensdo. Isso quer dizer que a
concentragdo e a temperatura sdo as mesmas em todo o reator, em um certo instante de
tempo; ou seja, o sistema é também do tipo a parametros concentrados. Neste caso, pode-
se inferir que a composicao da corrente de saida € a mesma do interior do reator e que a
alimentacdo € instantaneamente e intimamente misturada com o conteudo do reator, em
um intervalo de tempo que € muito pequeno quando comparado com o tempo de
residéncia medio do fluido que atravessa o vaso. Assim, cada elemento de fluido perde
instantaneamente a sua identidade, quando entra no reator. A esse tipo de escoamento da-
se 0 nome de “escoamento com mistura perfeita”. Isso significa dizer, em principio, que
o ambiente molecular € completamente uniforme. No entanto, se a intensidade da mistura
ndo gerar um ambiente molecularmente uniforme, pode ser preciso levar em consideracao
0 espectro ou a distribuicdo dos tempos de residéncia dos elementos de fluido, que se
misturam aleatoriamente no meio. A esse tipo de escoamento ¢ dado o nome de “fluxo
padrdo ndo-ideal” (FROMENT, 2011). Devido ao elevado grau de mistura, 0 CSTR é
indicado para casos em que a reacao acontece em duas fases, quando é preciso manter um
bom contato, como no caso de um sélido ser mantido em suspensdo. O reator é também
adequado para processos em que o controle da temperatura constitui um aspecto critico e

a temperatura deve ser mantida constante.
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Figura 5.3: Esquema simplificado do reator CSTR.

O reator tubular ou PFR (Plug Flow Reactor), apresenta comportamento de
sistema distribuido, existindo variacdo de concentracdo e temperatura, ao longo de sua
extensdo, a cada instante de tempo. Além disso, no PFR todos os elementos de fluido se
movem com igual velocidade e em paralelo, de maneira ordenada, ndo ocorrendo mistura
ou difusdo entre os elementos durante o escoamento, mas apenas mistura lateral. Este tipo
de escoamento é chamado de empistonado e tem como condi¢do necesséria e suficiente
para que aconteca, o fato dos tempos de residéncia de cada um dos elementos fluidos no
reator serem iguais (LEVENSPIEL, 2000). Nesse tipo de reator sdo alcancadas
conversdes mais elevadas do que no CSTR, devido, em parte, a elevada concentracdo
inicial de reagente na alimentacdo, enquanto que no CSTR a concentracdo de reagente é
imediatamente reduzida para a concentracdo final de efluente, que é baixa. Por esse
motivo, os resultados obtidos nos reatores em batelada e do tipo PFR ndo podem ser
diretamente extrapolados para o CSTR. Por isso, algumas vezes, é preferivel conectar
reatores CSTR em série, 0 que constitui uma boa alternativa para reduzir o volume do
reator e obter boas conversdes, gerando, consequentemente, niveis de misturas diferentes.
O fluxo empistonado € atingido quando o nimero de reatores tanque em série tende ao
infinito (FROMENT, 2011).
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Figura 5.4: Esquema simplificado do reator PFR.

Mesmo tendo definido modelos de reatores ideais com niveis de mistura extremos,
na realidade, existem varios niveis de mistura presentes no reator, que sdo provenientes
da geometria do reator, do nivel de turbuléncia imposta ao escoamento, entre outros
fatores. Essas misturas podem ser detectadas pela medida do espalhamento na saida do
reator ou pelas distribui¢bes de tempos de residéncia dos elementos de fluido. A escala
de mistura varia desde a escala do reator até a escala molecular, sendo, por isso, dividida
em micromistura e macromistura (FROMENT, 2011).

A macromistura abrange a escala que vai desde a escala do reator até a escala dos
vortices turbulentos, sendo descrita pelo movimento dos elementos de fluido no interior
do reator. A micromistura, por sua vez, abrange as misturas que acontecem nas escalas
do menor vortice turbulento até a escala molecular, estando associado fortemente a
difusdo molecular. Ambas as escalas afetam o comportamento do reator e, portanto,

devem ser levadas em conta na anélise de mistura dos processos (FROMENT, 2011).

A fim de levar em consideracéo os efeitos da macromistura e o desvio em relacdo
aos comportamentos ideais (empistonado e de mistura perfeita), foram desenvolvidos
alguns modelos alternativos, como o modelo de multizonas, 0 modelo de dispersdo axial

e 0 modelo de tanques em série.

No modelo de multizonas, o reator € dividido em multiplas zonas, que nao sdo
necessariamente definidas por razGes geométricas. Em cada zona é admitido que o
comportamento é ideal. Com isso, os efeitos de micromistura ndo sdo levados em
consideracdo explicitamente, embora os efeitos da macromistura apare¢cam nas taxas de
transferéncia entre as zonas (FROMENT, 2011).

Os modelos de dispersdo axial e de tanque em série, por outro lado, sdo
aproximadamente equivalentes e se aplicam a escoamentos turbulentos em tubos, a
escoamentos laminares em tubos muito longos, em leitos recheados, em leitos fluidizados,

altos fornos, dentre outros. O modelo de dispersdo axial € indicado para 0s casos em que
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ocorre escoamento com espalhamento dos elementos fluidos, provocado por um processo
parecido com a difusdo, gerando uma frente de escoamento com certo grau de mistura,
independentemente da posicdo no interior do reator (LEVENSPIEL, 2000). Sabendo que
a mistura é provocada por recirculacdo de material, zonas de estagnacdo, formacdo de
caminhos preferenciais, vortices, entre outros, que sdo acontecimentos estatisticos
similares a difusdo molecular, o coeficiente de dispersdo axial pode ser calculado em

analogia com a Lei de Fick.

O modelo de tanques em série € uma alternativa ao modelo de dispersdo axial,
podendo ser utilizado nos mesmos casos, com a vantagem de ser mais simplificado.
Contudo, a maioria dos trabalhos utiliza 0 modelo de disperséo, cuja aplicacdo é mais
bem consolidada, ao passo que o modelo de tanques em série € mais indicado para

problemas que apresentam recirculagdo (LEVENSPIEL, 2000).

O modelo desenvolvido no presente trabalho considera trés fases: bolha, emulséo
e solida. Todas as fases estdo sujeitas a escoamentos com dispersdo axial, usada para
ajustar o nivel de macromistura. Considera-se também o fenébmeno de crescimento do
diametro da bolha. Como descrito, sabe-se que, nesse tipo de sistema, existe um certo
grau de mistura e de varia¢do de tamanho de bolhas, que ndo podem ser desconsiderados
na formulacdo do modelo. O coeficiente de dispersdo axial, portanto, caracteriza o grau

de mistura do leito e o nivel de homogeneidade existente no interior do reator.

5.2. Balancos de massa

A modelagem matematica do processo de polimerizacdo de etileno em leito
fluidizado estd baseado nas equacgdes de balanco de massa para as trés fases existentes
(bolha, emulséo e sélida), além de incluir as equacBes da fluidodindmica do processo e
das taxas de reacdo. Algumas hipoteses foram adotadas para a implementac&o do modelo,

a saber:

e Pode haver acimulo de massa no interior do volume do reator, sendo

considerada na dinamica de partida um reator preenchido com sélido e gas;

e Dentro do reator estdo presentes trés fases: bolha, emulséo e solida;
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O comportamento das fases presentes no reator (bolha, emulsédo e sélida) é

semelhante ao do reator de fluxo com dispersao axial;

A guantidade de gas que é excedente das condi¢bes minimas de fluidizacao

atravessa o leito na forma de bolhas esféricas com tamanho variavel;

O didmetro da bolha deve aumentar, ao longo do reator, até um valor maximo;

A fase bolha esté isenta de particulas solidas;

A reacdo de polimerizagdo ocorre nas fases emulséo e sélida, na particula de
polimero que contém o catalisador fragmentado e diluido;

A transferéncia de massa ocorre entre as fases bolha e emulsdo, e entre as

fases emulsédo e solida;

O gradiente radial de concentragdes é desprezado;

A resisténcia a transferéncia de massa dentro da particula catalitica é tdo
pequena que é desprezada; e isso acontece quando as particulas de catalisador
sdo muito pequenas e sua atividade ndo é extremamente alta (FLOYD et al.,
1986);

Né&o sdo considerados os efeitos de elutriacdo e aglomeracdo das particulas
solidas;

O sistema € considerado isotérmico, admitindo-se implicitamente que existe
um controle de temperatura do reator bastante eficiente. No processo
UNIPOL®, o controle é feito por meio de um trocador de calor externo, pelo
uso de um composto com alta capacidade calorifica na alimentacdo, o
isopentano, e pela elevada troca térmica com a camisa e 0 meio provocada
pela alta velocidade de gas. Por esse motivo, é razoavel considerar que as

variagOes na temperatura sao pequenas e pouco relevantes para este trabalho,
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que visa a priorizar o estudo das relagcdes multifasicas. De qualquer forma,
essa hipotese deve ser relatada no futuro.

O balango de massa deve ser feito para cada componente em cada uma das fases,
levando em consideracdo: o0 escoamento convectivo, o efeito dispersivo do componente
no leito, a transferéncia de massa entre 0os componentes de cada fase e as taxas de geracao
e/ou consumo; conforme mostra a Equagéo (5.1).

{ Acamulo }
da espécie i

{Escoamento} { Dispersao }
da espécie i da espécie i

de massa

Geragao e/ou}
da espécie i

Transferéncia
+ + .
consumo de i

(5.1)

O balanco de massa de um componente genérica na fase bolha pode ser

representado matematicamente por:

9(pir6p) 0(UypipSp) 92(pip8p)
albt == - bazlb : + Dip aZlI; : — Kpe(pip — Pie) (5.2)

em que D;;, representa o coeficiente de dispersdo do componente i na fase bolha (cm2/s),
e pip € pie SA0 as concentracdes (g/cmd) do componente i nas fases bolha e emulsao,
respectivamente.

O balan¢o de massa de um componente genérico na fase emulsdo pode ser dado

por:

a(pie6e) — _a(Uepie6e)+ D, az(pieae)
ot 0z ¢ 9z2

- Ksas(pie - pis) +R; (5.3)

+ Kbe(pib - pie)

em que D;, representa o coeficiente de dispersdo do componente i na fase emulséo

(cm?/s), p;s € a concentracdo do componente i na fase sélida (g/cm?), a, é a area especifica
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da particula (cm?) e R; a taxa de reacdo do componente i. Finalmente, o balan¢o de massa

de um componente, na fase sélida, pode ser calculado genericamente por:

a(pis6s) a(Uspis6s) a2(pis5s)
ot = - 97 + D 972 +Ksas(pie - pis) + R; (5.4)

em que Uy € a velocidade do solido (cm/s) e D, representa o coeficiente de disperséo do

componente i na fase sélida (cm#/s).

5.3. Condicdes iniciais e de contorno

Considera-se, para este sistema, que as condic¢des iniciais no tempo séo iguais as
condigdes na alimentagéo para todas as fases, simuladas sempre na partida do reator; ou
seja:

pi (t=0)= pif (5.5)

em que o indice f representa a alimentacdo. Além disso, considera-se que a reacéo
acontece somente dentro do reator. Segundo DANCKWERTS (1953), pode-se dizer que
as concentragdes sdo uniformes na entrada e na saida do reator, o que quer dizer que, no
instante de tempo t, a condicdo de contorno na entrada do reator é dada pela continuidade

do fluxo molar em z = 0:

— = | - I — >
—_— | - I —
E— . i [
— | . | R —
| i |
Z=0 Z=L
- =
Adveccao Reagdo + Advecgdo Adveccéo

+ Difusao/Dispers&o

Figura 5.5: Esquema de representacdo dos fluxos no reator.
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Para a fase bolha:

Dy 0(pibp)(t,2)|
(pinp)(t, 0) — Uy, © dz T (Pin0p) £ (0) (5.6)
Para a fase emulséo:
Die a(pie6e)(t, Z) _
(pie6e)(t’ 0) — Ue,f(t) dz o = (pie Se)f(t) (5.7)

E aceitavel admitir que exista uma descontinuidade na entrada do reator,
representada pela dispersdo, porque existe uma variagcdo na concentracdo na entrada
devida ao desaparecimento ou surgimento de certas espécies. Porém, o mesmo ndo pode
ser admitido para a saida do reator. Isto ocorre porque a rea¢do quimica acontece somente
dentro do vaso. Portanto, a concentracdo de saida tem que ser igual a concentragdo em z
=L, ou seja:

Para a fase bolha:

9(pipbp)(t, 2)
B — =0 (5.8)
zZ=L
Para a fase emulséo:
a(pie6e)(t: Z)
B — _ =0 (5.9)

As Equagdes (5.6), (5.7), (5.8) e (5.9) constituem as famosas condigdes de
contorno de DANCKWERTS (1953) para escoamento em tubos com reacdo quimica,
para as fases bolha e emulséo. No caso da fase solida, as condi¢Bes de contorno seguem
0 mesmo raciocinio; porém, por ser alimentado no sentido oposto ao da alimentacdo das
outras fases (ou seja, o solido é alimentado no final do reator e é retirado no inicio do
reator), as condi¢des de contorno na entrada e na saida do reator sdo calculadas pelas
Equacdes (5.10) e (5.11), respectivamente.
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Para a fase solida:

Dis a(pisas)(t; Z) .
(pis6s)(tr L) - Us,f(t) dz - - (pisas)f(t) (5.10)
a(piSSS)(ti Z) _
T i =0 (5.11)

Uma vez estabelecidas as condicdes de contorno e iniciais, obtém-se entdo o

modelo completo do reator de leito fluidizado para a polimerizagéao de etileno.

5.4. Mudanca de variavel

Para a resolucdo do sistema, foi feita uma mudanca de varidvel, objetivando a
simplificagdo do modelo. Essa mudanga consiste em transformar o produto entre a
concentragéo do componente i na fase j e a fragdo volumétrica da fase j (p;;6;) em uma
Unica variavel, com valor fisico equivalente a concentragdo do componente na fase, em
todo o reator. Isto é conveniente porque o produto entre a concentracdo do componente
na fase e a fracdo volumétrica da fase em que ele esta contido deve definir qual é a
quantidade de massa de dado componente em uma fase, por volume de reator. Em termos

matematicos:

pij6; = Yyij (5.12)

em que o indice i representa o componente e o indice j corresponde a fase. y;; € a variavel
nova (mol/cm3, no volume total de reator).

Substituindo essa mudanca de variavel nos balangos de massa das Equagdes (5.2),
(5.3) e (5.4), obtém-se os balangos para as fases bolha, emulséo e solida. As equagdes de

balanco séo, respectivamente:
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Yip d(Upyip) %yip
= = — ==+ Dy, —azzl — Kpe(Pib = Pie) (5.13)

ot 0z
0y (UeYie) 0%y,
a;e = - an =+ Die?;e + Kpe(pip — Pie) — Ksas(pie — pis)
‘r (5.14)
ay; 0(Usyis) 0%y,
a;s = - asZ = + Dis aZle + Ksas(pie - pis) + R; (5'15)

Para as condicGes de entrada da bolha, da emulsdo e do sélido, obtém-se as

Equacdes (5.16), (5.17) e (5.18), respectivamente.

Dy, 9yip(t,z)
ip(t,0) — = y;p £(t ,
ylb( ) Ub'f (t) dZ o ylb,f( ) (5 16)
Die 0Yi(t,2)
(t,0) — — . t .
yle( ) Ue'f (t) dZ o yl@,f( ) (5 17)
Dis 0yis(t, z)
ylS (tl ) Usjf(t) dZ L ylS,f (t) (518)

Ja para as condi¢Oes de saida da bolha, da emulsao e do s6lido, as Equacdes sdo
(5.19), (5.20) e (5.21):

dy;p (t,
ylb( Z) -0 (5.19)
dz
z=L
ayie(t,Z) _
iz |~ 0 (5.20)
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a.’yis (t’ Z)

- =0 (5.21)

Dessa forma, é possivel resolver o sistema de equacdes diferenciais parciais sem
que seja preciso derivar as variaveis contidas no termo diferencial em relagdo ao tempo.

Assim, o valor de y;; pode ser calculado diretamente pela integracdo das derivadas
implicitas, enquanto os valores de p;; e §; podem ser calculados diretamente pela relagéo

algébrica existente entre as trés variaveis e pela equacao constitutiva das fragdes das fases,

respectivamente, como mostrado adiante.

Assim, o modelo é constituido por um sistema de 26 EquagBes Diferenciais
Parciais (EDP), que sdo discretizadas e transformadas em EquacOes Diferenciais

Ordinéarias (EDO), além de 29 equacdes algébricas.

5.5. Discretizacao do modelo

Para resolver um problema tdo complexo de equacbes diferenciais parciais nao
lineares e sem solucdo analitica, é necessario recorrer a métodos numéricos de solucdo.
O primeiro passo é a escolha de uma técnica para transformar o sistema de equacgdes
diferenciais parciais em equac0es diferenciais ordinarias. Alguns métodos numéricos sdo
baseados na discretizacdo do dominio da derivada, como o0 método das diferencas finitas,
dos volumes finitos, dos elementos finitos e 0 método dos residuos ponderados (PINTO
e LAGE, 2001). Neste trabalho, optou-se pelo método de aproximacéo por diferencas
finitas para discretizar as equacdes do modelo do reator. Primeiramente, essa € uma
técnica de implementacdo simples, além de permitir boa variedade de esquemas
numéricos (STRIKWERDA, 2004).

O método das diferencas finitas transforma um problema composto por equagdes
diferenciais, substituindo o operador diferencial por uma equacdo algébrica obtida da
expansao da fungdo em série de Taylor. Para tanto, o dominio da variavel independente é
dividido em certo numero de subdominios (PINTO e LAGE, 2001), como representado
na Figura 5.6 do reator tubular:
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Figura 5.6: Esquema de discretizagdo do reator.

Dessa maneira, admite-se que o reator ¢ dividido em “N” elementos iguais, cujo
comprimento Az é dado por Az = L/N. As variagdes espaciais de cada uma das variaveis
de estado dentro do elemento discreto sdo consideradas despreziveis. 1sso quer dizer que
em cada elemento discretizado, a variavel de estado se comporta como em um modelo a
parametros concentrados; em outras palavras, a variavel de estado apresenta 0 mesmo
valor em todo o intervalo discreto. Logo, a representacao do modelo distribuido do reator
tubular fica equivalente a de um modelo mais simples, com “N” segmentos concentrados.

Matematicamente, a aproximacdo da derivada primeira da variavel y;, que possui

dependéncia no espago e no tempo, pode ser representada por:

ayi(t,z) = lim yi(t,z + AZ) - yi(t' Z) (522)
0z Az—0 Az

Existem trés maneiras diferentes de aproximar a derivada segundo esse método de

discretizacdo, as quais sdo apresentadas a seguir (PINTO e LAGE, 2001):

Diferenca para frente (Forward Formula):

dy;(t, z) - vi(t,z+ Az) — y(t,z)

5.23
0z Az ( )

Diferenca central (Central Formula):
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dyi(t,z) _ yi(t,z+Az) — y;(t,z— Az)

5.24
0z 20z ( )

Diferenca para tras (Backward Formula):
ayi(t; Z) ~ yi(t, Z) - yi(t'z - AZ) (525)

0z Az

Ja para a derivada segunda, a determinacdo da forma discreta central pode ser feita
partindo do mesmo principio (PINTO e LAGE, 2001):

0% yi(t,z) _ yi(t,z+Az) = 2y,(t,2) + yi(t,z — Az)

0z? Az? (5.20)

No presente trabalho, utiliza-se 0 método upwind scheme, que é uma técnica
adaptativa do método de discretizacdo por diferencas finitas, o qual serve para resolver
equacdes diferenciais parciais hiperbdlicas, simulando numericamente a direcdo da
propagacdo de informacdo no campo de escoamento. Para tanto, utiliza-se uma
diferenciacdo determinada pela tendéncia do sinal das velocidades caracteristicas, de
modo que, quando a velocidade de escoamento segue um sentido do eixo, as ondas de
solucéo se propagam no mesmo sentido. E dado a esse esquema de discretizagdo o nome
de downwind scheme. Se a propagacéo da solucdo acontece no sentido oposto, 0 esquema

é chamado de upwind scheme (LEVEQUE, 2007), como representado na Figura 5.7.

j+1 j+17

k-1 k k k+1

—_— -

u>0 U<O0

Figura 5.7: Representacdo do upwind scheme de discretizacdo (adaptado de KOLDITZ,
2002).
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Por meio do upwind scheme, o valor da variavel y; no ponto z é calculado a partir
do ponto anterior a ele (no sentido do escoamento), cujo valor ja é conhecido em um
esquema iterativo. Tal fato traz estabilidade ao esquema e justifica a sua escolha, além de
ser recomendavel escolher esse tipo de esquema em detrimento do método das diferencas
centrais. O método proposto pode apresentar aproximacgfes mais precisas, pelo fato de
que equacdes com advecgdo apresentam uma assimetria causada pela presenca da
velocidade na equagdo do modelo, cuja melhor aproximacdo é feita pelo método das
diferencas finitas para o lado apropriado da direcdo do fluxo (LEVEQUE, 2007). Logo,

escrevendo as equacdes discretizadas do modelo, com o auxilio do upwind scheme:

Para a fase bolha:

(Ub,k(t) Vip(t) — Upp-1(t) yib,k—l(t))
Az

(yib,k+1(t) — 2yip(t) + yib,k(t))
ib 2

— Kbey (1) (pib,k(t) - pie,k(t)) (5.27)

dyip(t) = —

Para a fase emulséo:

(Uese(®) Yiea(®) = Ugmr () Yies-r())

dyie,k(t) = - Az
(yie,k+1(t) -2 yie,k(t) + yie,k(t))
+ D,
Az?
+ Kbeye(t) (pinuc(t) = pics(t)) = Ksag(pie(t)
- pis,k(t)) + Ris,k(t) (5-28)

Para a fase solida;
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(Us,k+1(t) yis,k+1(t) - Us,k(t) yis,k(t))

dyis(t) = — —
(Visser1(®) = 2¥igi(®) + Yig(®))
+ D¢ 72
+ Ksa (pie,e(t) = pise(t)) + Rigye(t) (5.29)

E possivel notar que a discretizacdo da fase sélida segue uma onda de solugéo
contréria a das fases bolha e emulsdo. 1sso acontece porque as particulas sélidas escoam
no sentido oposto ao sentido do eixo de velocidade, em relacdo as fases bolha e emuls&o.

Para obter o valor da varidvel em k = 0, isto é, na entrada do reator, é preciso
aplicar a discretizacdo da derivada primeira nas Equacfes (5.16), (5.17) e (5.18), que
estabelecem as condi¢des das fases bolha, emulséo e sélida nesse ponto, respectivamente,
e que sdo transformadas nas Equagdes (5.30), (5.31) e (5.32).

Dip  (Yib,1(t) = Yip,o (1) ) _
Yib,f Uy, © ( A7 = Yip,o(t) (5.30)
Die yie,l(t) B yie,O(t) > _
Yief =T (®) ( Az = Yieo(t) (5.31)
Visn+1(8) = Yisn (0) ~0 (5.32)
Az
A Equacdo (5.32) é equivalente a:
yis,N+1(t) = YisN ) (5.33)

Para a saida do reator, em k = L, 0 procedimento de discretizacdo das Equacdes
(5.19), (5.20) e (5.21), leva as condi¢des de contorno das fases bolha, emuls&o e sélida

nesse ponto, respectivamente representadas nas Equacoes (5.34), (5.35) e (5.36).
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yib,N+1(t)A_ Yion () _ 0 (5.34)
z

Vien+1(t) — Yien(t) _ 0 (5.35)
Az

Dy is,1 — Jis,0
(Ler®@ 20Dy 0 (536)

Yist T (© Az
As Equacdes (5.34) e (5.35) podem ser escritas como:
Yirn+1(8) = yipn (1) (5.37)

Yien+1(t) = Yien (£) (5.38)

Ap0s a discretizacdo das equacbes do modelo, ocorre aumento consideravel do
ndmero de equagdes. Mesmo sendo esse um fator possivelmente negativo, o uso do
esquema de discretizacdo € plenamente justificavel para que seja resolvido
numericamente 0 modelo. Dessa maneira, cada EDP resulta em N EDOs. Quando N é
igual a 1, o modelo do reator tubular ideal se reduz ao de um reator CSTR, pois é
considerado que a variavel de estado tem o mesmo valor em todo o leito e a corrente de
saida tem valores idénticos ao interior do reator. Em contrapartida, quanto maior é o
ndmero N, mais proxima a representacdo é do reator do tipo tubular. Mais detalhes sobre
0 numero de pontos de discretizagdo serdo discutidos nessa secao.

Finalmente, para resolver o modelo matematico, foram adotados os seguintes

passos:

9yip 9Yie o Yis
at ' ot ot

do MATLAB® “odel15i”;

e Osvalores de sdo integrados até o tempo final t, pelo solver

e A cada passo de tempo, os valores obtidos de y;p, yie € Vis Na integracdo sao

substituidos nas equaces algébricas para achar &y, 6, € ds:
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6b = P (539)
RT
Y, 2,
8, = —p—+ pse (5.40)
R S
RT
5, = L Yis (5.41)
Ps

em que yg. € a parte gasosa da emulsao e y;, € a parte sélida da emulséo. A

fracdo gasosa da fase emulsdo é chamada de ¢, e € dada pela Equagéo (5.42):

_ 2 Vge
=P (5.42)

RT Oe

Uma vez calculadas as fracdes das fases, € possivel achar p;;,, pie, pis pelas
Equacdes (5.43), (5.44), (5.45) e (5.46):

y.
P =% (5.43)
b
yige
Pige = Egae (5.44)
Pise = ot (5.45)
lse (1 _ Sg)6e .
y.
pis =5~ (5.46)

As variaveis algébricas, por sua vez, também devem variar com o tempo e 0

espaco,
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e Ao final, obtém-se o perfil dindmico desejado para cada uma das variaveis de
estado, avaliando o seu comportamento com o tempo, ao longo de todo o

reator.

5.5.1. Analise de convergéncia da malha

O teste de convergéncia de malha é importante para definir o numero de pontos
de discretizacdo que deve ser adotado, para que seja obtida uma solu¢éo dentro de uma
tolerancia prescrita. Para tanto, é estabelecida uma medida de grau de afastamento entre
a variavel calculada e a variavel medida, de maneira que quanto menor é essa distancia e
dentro da tolerancia, mais proximo o sistema estd da convergéncia. Devido ao fato da
maioria dos problemas ndo apresentar solucéo exata conhecida, faz-se uma comparacao
de aproximacdes sucessivas dessa variavel (PINTO e LAGE, 2001).

No presente trabalho, o desenvolvimento do modelo do reator foi dividido em trés
etapas. Na primeira etapa, o reator é tratado como um reator com dispersdo axial, sem
transferéncia de massa e sem reacdo, apresentando apenas 0s termos advectivo e
dispersivo nos balancos de massa por componente nas fases, chamado Reator 1. Na
segunda etapa, é acrescido a esse modelo o termo de transferéncia de massa e a esse reator
é dado o nome de Reator 2. Na terceira etapa, por fim, é acrescido o termo de reacdo ao
balango de massa dos componentes nas fases, gerando o modelo chamado Reator 3. Em
todos os casos foram levadas em conta as hipoOteses de que o modelo é distribuido,
constituido por trés fases, isotérmico e com variacdo do didametro da bolha. Além disso,
as simulagdes foram realizadas utilizando as mesmas condicGes iniciais, de alimentagéo
e 0s mesmos parametros uniformes apresentados nas Tabelas 6.1, 6.2, 6.3, 6.4, 6.5 € 6.6,
com excecao dos valores das constantes cinéticas, que devem ser nulas para as simulacdes

dos Reatores 1 e 2.

O resultado da analise de convergéncia para os 3 reatores, variando o niumero de

elementos de discretizacdo, sdo apresentados na Tabela 5.1.
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Tabela 5.1: O efeito da quantidade de elementos de discretizacao na resposta da
quantidade de fracdo de bolha no reator.

Elementos finitos (N) 5 10 20 50 100 120
EDO 130 260 520 1300 2600 3120
Reator 1 Sy 0,06876  0,06838 0,06838 0,06838 0,06838 0,06838
Reator 2 5y 0,06812  0,06820 0,06830 0,06838 0,06838 0,06838
Reator 3 Sy 0,05403  0,05450 0,05470 0,05476 0,05480 0,05480

Analisando a Tabela 5.1 é possivel observar que no caso do Reator 1, com apenas
10 pontos de discretizacdo se observa uma convergéncia no valor de fracdo volumétrica
de bolha, a partir do qual esse valor ndo muda com o aumento no nimero dos pontos. Ja
para 0 Reator 2 0 niumero de elementos a partir do qual a malha converge foi igual a 50.
No modelo mais completo, Reator 3, em que se observa dispersdo axial, transferéncia de
massa e reacdo, além do termo advectivo, o nimero de elementos de discretizacdo em
que se apresentou convergéncia na resposta da fracao de fase bolha foi N=100, o qual foi
adotado como o valor mais apropriado para discretizacdo do modelo de leito fluidizado

para polimerizacédo de polietileno do presente trabalho.

5.6. Método computacional

O modelo matematico do reator de leito fluidizado desenvolvido até esse
momento é constituido por um sistema de equacdes algébricas e diferenciais parciais ndo-
lineares, resultantes do balango de massa de cada componente por fase, de equagdes
fluidodindmicas e de taxas de reacdo. Para ser solucionado, Sd0 necessarios recursos
computacionais. Para tanto, o sistema foi implementado no software MATLAB®, verséo
2008a 7.6.0, e solucionado pelo pacote de solver chamado “odel5i”, que resolve EDOs e
sistemas de equagdes algébrico-diferenciais de indice 1, por meio de método implicito de
aproximacéo de ordem varidvel, utilizando um método de integracdo numérica do tipo
BDF (Backward Differentiation Formula) (HOLMES, 2015b). Como as variaveis de
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estado sdo bidimensionais, e, portanto, variam ao longo do tempo e do comprimento do
reator, as equagdes diferenciais parciais sdo discretizadas no espaco pelo método upwind
scheme, transformando-as em equacdes diferenciais ordinarias, que podem entdo ser
resolvidas numericamente. O solver resolve o sistema de equacdes escritos na forma

f(t,y,y") =0, 0que corresponde ao calculo dos residuos dessas equagdes.

No caso de funcdes, o residuo da funcdo é obtido substituindo-se a aproximacédo
proposta na equacdo original que se quer resolver, de maneira que, se a aproximacao fosse
exata, o residuo seria exatamente nulo (PINTO e LAGE, 2001). No entanto, como de fato
isso ndo acontece, o residuo da funcdo é sempre um valor diferente de zero, mas tdo
proximo de zero quanto melhor for a aproximacgao.

Aplicando esse conceito na equacdo de balanco de massa da fase bolha deste

trabalho, por exemplo, as equacdes a serem resolvidas pelo solver “odel5i” sdo do tipo:

9y O(Upyip) 0%y
- 62 - azl + DibaTzl_Kib(pib — pie)  (547)

Residuo;, =

Procedimento similar deve ser feito para as fases emulséo e solida. Para resolver
esse tipo de sistema, o solver utiliza o método numérico BDF, que funciona
consistentemente para problemas rigidos, tal como o sistema de equacdes do presente
trabalho. A rigidez do modelo decorre das altas velocidades da fase gas e das baixas

velocidades da fase sdlida, que resultam em constantes de tempo muito distintas.

BDFs sdo métodos implicitos de mdltiplos pontos, derivados a partir de uma
abordagem complementar a dos convencionais métodos de Adams (QUARTERONI et
al., 2000). A técnica de BDF utiliza multiplos pontos para aumentar a ordem de
aproximacdo, usando informacdes acumuladas em pontos anteriores, para o calculo de
aproximacdo. Além disso, 0 método € dito implicito, porque, para calcular a aproximacéo
de vy, @ partir do ponto k, utiliza-se também o valor desconhecido da funcéo (PINTO e
LAGE, 2001).

Apesar de serem estaveis, até mesmo para problemas que apresentam rigidez
numérica muito elevada, os métodos BDF costumam apresentar problemas de
inicializacdo, que podem ser contornados, utilizando ordens crescentes de aproximagao
ou metodos de Runge-Kutta de mesma ordem para iniciar o procedimento (PINTO e
LAGE, 2001).
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5.7. Controlador

Um controlador serve para manter os valores de algumas variaveis do processo o
mais proximo possivel de valores desejados, pré-determinados e conhecidos como set-
points. Para tanto, o controlador manipula alguma variavel para corrigir a variavel
desejada em funcdo do que esta acontecendo no processo. SALAU (2004) destacou as
malhas de controle tipicas do processo de polimerizacdo de etileno em fase gas
UNIPOL®, a saber:

e Controle da presséo total do reator, por meio da vazdo de eteno;

e Controle da pressao parcial de eteno, por meio da vazéo de eteno ou por meio

da vazdo de outros insumos gasosos;

e Controle da pressdo parcial de hidrogénio, por meio da vazao de hidrogénio;
e Controle da taxa de producéo, por meio da vazao de catalisador;

e Controle da temperatura do leito, por meio da vazdo de agua ou de vapor no

trocador de calor;

e Controle da razdo entre a velocidade incipiente e a velocidade minima de

fluidizacédo, por meio da vazéo de reciclo;

e Controle da densidade do produto, por meio da vazdo de comonémero;

e Controle de nivel do leito, por meio do tempo do ciclo de descarga do produto.

No caso dos modelos desenvolvidos até 0 momento para o sistema de
polimerizacdo de etileno em leito fluidizado, o controle de nivel é um aspecto muito
importante, pois a grande maioria dos processos trata o sistema como sendo de volume
constante, com fronteiras delimitadas e fixas, esquecendo que, na verdade, o leito estd em
constante movimento, sofrendo expansdo e contragcdo. Por isso, € muito importante
controlar o nivel do leito, para que o volume obedeca a hipdtese de que as fronteiras séo

fixas. Nesse sentido, no presente trabalho é proposto um controle da velocidade do
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escoamento da fase sélida e, consequentemente, da vazdo de saida do produto, para que

o volume do leito se mantenha constante. 1sso é feito com o auxilio da seguinte relacéo:
Op(z,t) + 6.(z,t) + 65(z,t) =1 (5.48)

Se essa relacdo ndo é satisfeita, ha sélido demais ou de menos no leito, ndo sendo
possivel admitir a constancia do volume do leito. Para garantir a restricdo, foi
implementado um controlador do tipo proporcional, em que a variavel manipulada (U) é
alterada proporcionalmente ao erro de desvio que aparece entre a variavel calculada (
Op(z,t) + S8.(z,t) + 84(z,t) ) e o set-point (satisfagdo da Equacdo (5.48)) a cada
instante de tempo. Logo, escrito em termos matematicos, de discretizacdo e residuo, tal
como foi implementado no programa, o célculo da velocidade do s6lido, por meio do
controlador, pode ser dado por:

Residuoy (t) = — Wsk® + K|taxacontrole| { 1 —[6p (t) + ¢ (t) +

dt
8ok (DT} (549)

em que K é o ganho do controlador e deve determinar de que forma o desvio observado
deve influenciar a variagdo da variavel controlada. Quanto maior for o ganho, mais
rapidamente o controlador responde ao desvio. Na Equacdo (5.49), |taxacontrole| é
igual {1 — [6b,k(t) + O (t) + Ok (t)]}, 0 que garante uma mudanca na variavel
controlada tanto maior (menor) quanto maior (menor) for o erro, de modo a amortecer as
oscilacdes e melhorar a estabilidade do controle.

Em termos praticos, quando o volume do leito tende a expansao, (ou seja, quando
Op i (t) + 8¢ (t) + &5 (t) € maior do que 1), a velocidade do sdlido (que é negativa no
sentido do eixo positivo para cima) aumenta, e a valvula € aberta para a saida de produto,
a fim de diminuir o volume do leito. Por outro lado, quando &y, (t) + 8, (t) + s (t)
€ menor do que 1, (ou seja, o leito estd compactado), a velocidade do solido diminui para
que haja um acumulo de massa, haja vista que a valvula, nessa situagdo, é fechada para a
saida de produto.

Deve ficar claro que essa proposta para tratamento do problema, com satisfagéo

das restricdes termodinamicas, é inédita. A Equacdo (5.49) poderia ser transformada em
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uma equacao algébrica, fazendo o valor de velocidade do solido suficientemente grande,
mas isso provocaria aumento exacerbado de complexidade numérica do problema,
exigindo a implementacdo de procedimentos iterativos para célculo das derivadas no

tempo, o que foi descartado no presente estudo.
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Capitulo 6

Resultados e Discussao

Neste capitulo sdo discutidos os resultados gerados pelo modelo proposto para a
polimerizagdo de etileno em leito fluidizado, utilizando como base o processo UNIPOL®.
Primeiramente foi feito um estudo sobre o método de discretizacdo adotado neste
trabalho. Depois os balancos de massa dos componentes foram validados para o caso sem
ocorréncia de reacdo, sem transferéncia de massa e sem dispersdo axial, a fim de verificar
0 seu comportamento e a consisténcia das equacgdes. Em seguida, os balancos de massa
foram avaliados considerando a ocorréncia de reacdo. Neste capitulo, é feito também um
estudo sobre a influéncia da variacdo do diametro da bolha nas taxas de transferéncia de
massa entre as fases bolha e emulsdo e um estudo sobre o efeito do controlador

implementado em funcdo do ganho.

6.1. Parametros e condicOes constantes do modelo

Todas as propriedades fisicas, quimicas e fisico-quimicas dos insumos utilizados
no processo foram obtidas da literatura, para o caso real de aplicacdo industrial. As
dimens@es do reator e as taxas de producdo e alimentacdo foram também baseadas em
dados industriais reais de operacao de um reator industrial.

Os parametros e algumas condic¢Oes que se mantiveram constantes em todas as

simulacgdes sdo mostrados nas Tabelas 6.1 e 6.2.

Tabela 6.1: Pardmetros e condic¢des constantes do modelo.

Parametro/Condi¢do Valor Unidade

Djp 0,01 cm?/s
D;, 0,1 cm?/s
Djs 1 cm?/s
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Tabela 6.2: Pardmetros e condigdes constantes do modelo.

Parametro/Condicao Valor Unidade
N 100 adimensional
L 1680 cm
D 518 cm
P 21,296 atm
T 361,15 K
g 980,665 cm/s?
R 82,0574587 cm3.atm/K /mol
dp 0,05 cm
as 120 cm?
Dy, 1 adimensional
U 1,15.107* g/cm/s
MMc,y, 28,05 g/mol
MMy, 2 g/mol
MMy 154,225 g/mol
MM, 114,17 g/mol
MMp, 268,395 g/mol
D 1.1077 cm?/s
Dy 0.1 cm?/s
Ps 1,2 g/cm?
Pg 0,019756 g/cm?

Em que MM; = massa molar de i (g/mol)

Admitiu-se que o coeficiente de dispersdao axial € 0 mesmo para todos o0s
componentes em cada fase, em que na fase bolha estdo presentes 0 monémero e o
hidrogénio, na fase emulsdo estdo todos o0s compostos (mondmero, hidrogénio,
catalisador, cocatalisador e polimero) e na fase sélida estdo presentes o catalisador, o
cocatalisador e o polimero. Isso se justifica pelo fato de que toda a fase é misturada no
meio reacional, sendo esse o0 principal mecanismo de dispersdo no meio. Além disso,
todos os parametros apresentados s@o baseados em trabalhos anteriores (BUKUR et al.,
1974; HATZANTONIS et al., 1998; HATZANTONIS et al., 2000; CHOI e RAY, 1985;
MCAULEY et al., 1994; KUNII e LEVENSPIEL, 1969; ALIZADEH et al., 2004;
SHAMIRI et al., 2012; IBREHEM et al., 2009; FERNANDES e LONA, 2001).
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Os valores de massa molar sdo necessarios para transformar as variaveis que estao
em mol/cm3 para g/cm3, que é uma unidade de medida mais fécil de ser entendida e, por
sua vez, convertida em vazdes massicas, cuja aplicacdo € mais proxima do ambiente

industrial. Tal transformacéo ¢ feita da seguinte maneira:

l
() ) = 0 () o2

As massas molares do catalisador e do cocatalisador séo calculadas como a soma
das massas molares dos componentes que os constituem. O catalisador Ziegler-Natta
adotado para este trabalho é o cloreto de titanio Il (TiCls) e o cocatalisador é o
trietilaluminio ((C,Hs)3Al). A massa molar do sitio ativo é dada pela soma das massas
molares do catalisador e do cocatalisador, de acordo com o que descreve a conservagao
de massa para a reacdo de ativagdo do sitio ativo.

6.2. Escolha do método de discretizacao

A fim de comprovar a importancia da escolha do esquema de discretiza¢ao upwind
scheme para o sistema, foram feitas simulacbes do modelo para o caso em que se
considera o fluxo de solucdo da fase sélida no mesmo sentido das fases bolha e emulséo,
(ou seja, todas seguindo o esquema de discretizagdo de “diferenga para tras™). Para esse
estudo, considerou-se 0 mesmo modelo de reator ja apresentado, com os fenémenos de
adveccdo, dispersao, sem transferéncia de massa e sem reacao, uma vez que o objetivo da
andlise era avaliar a relacdo que se estabelece entre o fluxo de velocidade e o fluxo de
solucdo da equacdo, que ndo possui relacdo direta com o termo de reacdo. Para fins de
representacdo, apresenta-se a variacdo da variavel y correspondente ao mondmero no
solido, que é o produto entre a concentracdo na fase sélida e a fragdo volumétrica da fase

solida, e que esta sendo integrada no tempo.
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Figura 6.1: Perfil de y,,s ao longo do tempo com o sistema discretizado pelo método da

“diferenca para tras”.

Observando a Figura 6.1, pode ser visto um comportamento de yys ao longo de
curvas que representam os pontos de discretizacdo do reator. Observa-se claramente que
as curvas divergem e atingem valores inconsistentes, como concentragdes negativas. Tal
comportamento sugere que o método de discretizacdo ndo esta consistente com o que

acontece realmente no processo, justificando a geracéo de valores numéricos incoerentes.
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Figura 6.2: Perfil de y,,s ao longo do tempo com o sistema discretizado pelo método da
“diferencga para tras”, exceto os pontos internos, em que ha discretizagdo upwind da fase

solida.
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Comportamento parecido pode ser observado quando se aplica o método upwind
somente para 0 ponto k = 1 do reator; ou seja, na entrada do reator, como mostrado na
Figura 6.2. Na Figura 6.3 é possivel observar que no ultimo ponto do reator (N),
justamente onde ndo se aplica o método upwind, existe uma tendéncia contraria as demais
linhas correspondentes aos pontos internos e a entrada do reator, as quais, por sua vez,

seguem uma tendéncia mais proxima do esperado.
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Figura 6.3: Perfil de y,,, ao longo do tempo com o sistema discretizado pelo método

upwind nos pontos internos e na entrada do reator, para a fase sélida.
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Figura 6.4: Perfil de y » ao longo do tempo com o sistema discretizado pelo método

upwind.

Aplicando a discretizacdo proposta em todos os pontos do reator, obtém-se o
comportamento de y,,; como mostrado na Figura 6.4. A tendéncia esperada para essa
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variavel foi obtida, pois na simulagdo feita sem transferéncia de massa e sem reacao, é
esperado que a concentracdo de p,,s Seja constante. Porém, sabendo que o didmetro da
bolha varia ao longo do reator (Equacgdo 3.24) e que, portanto, a velocidade da bolha
também varia (Equacdo 3.46), a fracdo da fase bolha diminui gradativamente (Equacéo
3.51b). Segundo a Equacéo (3.49), a fracao de solido entdo aumenta. Logo, o produto da
concentra¢do de mondmero na fase sélida com a fragdo de sélido no reator deve dar um
valor de 1y, crescente até um estado estacionario, em que o didmetro da bolha atinge o

valor maximo.

Dessa forma, pode-se concluir a partir do estudo comparativo entre 0 método das
“diferencas para tras” e o método upwind, que o método upwind se mostra mais aplicavel
ao sistema do reator de leito fluidizado para polimerizagdo de etileno, pois leva a
resultados mais coerentes com o0 que € esperado no caso em que 0 gas é alimentado na
base do reator e em contracorrente ao sélido, que é alimentado no topo. Tal analise serve
para dar mais fundamentacdo a escolha do método de discretizacdo aplicado neste
trabalho. Deve-se observar que resultados similares podem ser obtidos em diferentes

condicdes e em relacdo a técnica de discretizacdo por diferencas centrais.

Os parametros e condigdes utilizados nessas simulacGes estdo listados nas Tabelas
6.2,6.3,6.4¢€6.5.

Tabela 6.3: ConcentracGes de alimentagdo dos componentes da fase bolha.

Concentracao Equacao Valor Unidade
p -4 3
Pub = PMe 0,99ﬁ 7,1142.10 mol/cm
P
Pub = Phe 0,01ﬁ 7,1861.107% mol/cm?
0,0045p, i s
Pums m 1,9251.10 mol/cm
2114
5.107°
PHs Wps 3.107° mol/cm?
H;
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Tabela 6.4: ConcentragcGes de alimentagcdo dos componentes das fases emulséo e sélida.

‘Concentragdo ~ Equacdo  Valor  Unidade

Peae = Pcas (;’401312 J 1,0511.10~* mol/cm?

Pxe = Pxs %}\}[Xps 7,7808.107°% mol/cm?

Ppye = Ppys nio possui 0 mol/cm?

Pxde = Pxds nao possui 0 mol/cm?

Puge = Pugs Ppye 0 mol/cm?

Pue = Puys nao possui 0 mol/cm?

Puse = Puys nao possui 0 mol/cm?
0,989 p,

Pije = Pi,s m 0,042311  mol/cm?
M,

Piye = Piys Pllem 8,4620 mol/cm?

M
Pige = Plos palem 4,2310.10"* mol/cm?
2114

Os valores das condic¢des iniciais foram similares aos valores das condicGes de
alimentacdo das tabelas acima, como discutido anteriormente, devendo ser utilizados

também em todas as simulacgdes.

Tabela 6.5: Pardmetros e condigdes fluidodindmicas de alimentagé&o.

Pardmetro/Condicéao Valor Unidade
Op 0,1881 adimensional
O 0,3057 adimensional
O 0,5062 adimensional
Ems 0,3765 adimensional
Uns 7,69 cm/s
Uy 4. Upy cm/s
U, 122,61 cm/s
U, 25,15 cm/s
Uy —0,001 cm/s
Feqt 2 kg/h
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6.3. Analise da fluidodindmica

A fim de estudar a consisténcia do modelo, foram feitas simulagdes do modelo
simplificado sem reacdo, sem transferéncia de massa e sem disperséo axial, ligando cada
um desses fendmenos gradualmente e observando de que maneira o sistema responde a
cada um dos estimulos. A resposta dindmica observada deve ser comparada com o que se
espera, de acordo com a literatura, justificando a aplicacdo do modelo para o processo de
polimerizagéo de etileno em leito fluidizado.

Algumas variaveis que sdo independentes desses fendmenos e que apresentam
dindmica propria devem ser apresentadas de antemé&o. Esse € o caso do didmetro da bolha,
que cresce de acordo com o comprimento do leito até um valor maximo, como descrito

pela Equacao (3.24).
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Figura 6.5: Perfil do diametro da bolha ao longo do comprimento do leito

O comportamento do diametro da bolha foi obtido como o esperado. A bolha esta
sujeita a processos de coalescéncia, crescendo a medida que percola o leito até um
didmetro maximo, no caso igual a 84,26 cm.

Da mesma maneira pode ser calculada a velocidade de ascensdo da bolha que,
segundo a Equacdo (3.46), depende apenas do didmetro da bolha, uma vez que as
velocidades de minima fluidizag&o e incipiente sdo constantes. Logo, 0 que se espera é
que haja uma velocidade de bolha também crescente ao longo do leito, como pode ser
constatado observando a Figura 6.6.
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Figura 6.6: Perfil da velocidade ascendente da bolha ao longo do comprimento do leito.

Em contrapartida, o efeito do crescimento do didmetro da bolha sobre o
coeficiente de transferéncia de massa entre a bolha e a emulsdo é contrario a esse
raciocinio, haja vista que, quanto maior é o tamanho da bolha, menor é a area de troca de
massa e, consequentemente, menor € a taxa de transferéncia de massa entre as fases
(MCAULEY et al., 1994). Assim, 0 que se espera € que K,, diminua ao longo do

comprimento do reator, como pode ser visto na Figura 6.7.
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Figura 6.7: Perfil do coeficiente de transferéncia de massa entre as fases bolha e

emuls&o ao longo do comprimento do leito.

120



6.3.1. Dispersao axial

Para efeito comparativo do comportamento fluidodinamico do reator sem reacéao
e sem transferéncia de massa, ora sem dispersdo axial (fluxo empistonado), ora com
dispersdo, apresentam-se alguns graficos, em que pode ser visto o efeito da mistura sobre

as linhas representativas de cada ponto do reator, ao longo do tempo.

0.2[ T T T T . . T T T

0.18 - 1
i

0.16 - 1

0.14 -

0.12 1

0.08

]
1

0'06 L 1 1 L 1 L L 1 [
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000

Tempo (s)

(10

Figura 6.8: Perfil da fracdo de bolha para o caso sem dispersdo axial, sem transferéncia

de massa e sem reacao.

A fracdo de bolha, no caso sem dispersdo axial, deve diminuir ao longo do tempo,
pois, como se sabe, a velocidade da bolha aumenta sempre de acordo com o diametro.
Por isso, segundo a Equacdo (5.13), y;;, deve diminuir. Como a concentracdo de gas na
fase bolha é constante, ja que ndo héa transferéncia de massa, entdo, segundo a Equacéo
(5.12), a frag&o de bolha deve diminuir com o tempo. Tal conclusdo é o que se pode ver
na Figura 6.8, além de uma diferenca notavel entre a linha correspondente ao ponto de

alimentacdo do gés e os demais pontos do reator.

E possivel observar que a fracdo da fase bolha deve ser menor cada vez que se
aproxima mais do topo do reator, haja vista que a varia¢do do tamanho da bolha provoca
um aumento na sua velocidade. Dessa maneiro, quanto mais rapidamente a bolha passa
por determinado ponto, maior é a velocidade da bolha e menor é a fracdo de bolha naquele
ponto. Alem disso, a proximidade do gas do ponto de alimentacédo de catalisador, no topo,

gera um contato com o solido, que faz com que a fracdo de bolha diminua mais
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rapidamente a medida que se aproxima deste ponto. Cada um dos pontos do reator atinge
o equilibrio rapidamente, a partir do qual a fracdo de bolha ndo muda mais com o tempo.

Por outro lado, quando se considera a dispersdo axial, o efeito de mistura faz com
que todas as linhas correspondentes aos pontos no reator atinjam um mesmo ponto de
equilibrio rapidamente, de maneira que em todos os pontos a fracdo de bolha é
praticamente a mesma, embora varie com o tempo, como pode ser visto na Figura 6.9.
Esse comportamento é exatamente 0 que se espera na presenca de efeitos de mistura

pronunciada.
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Figura 6.9: Perfil da fracdo de bolha para o caso com disperséo axial, sem transferéncia

de massa e sem reacao.

Para a emulsdo, é esperado o aumento na fracdo da fase, pelo fato de ocorrer
diminuicdo da fase bolha. Como a velocidade de emulsdo aumenta segundo a Equacéo
(3.48), y;, também aumenta. Sabendo que a concentracdo € constante, entdo &, deve
aumentar, tal como pode ser visto nas Figuras 6.10 e 6.11. Isso acontece porque a fase
emulsdo se forma a partir do contato entre os insumos de gas e sélido. Logo, a fracdo da
fase emulsdo deve ser tanto maior quanto mais proximo estiver do primeiro ponto de
contato entre o sélido e o0 gas, ou seja, mais proximo ao topo. Essa fracdo deve aumentar
com o passar do tempo, pois este contato deve estar bem mais estabelecido no leito. Esse
comportamento pode ser notado na Figura 6.10, em que se percebe o aumento da fragéo
gradual entre as linhas até o ponto final do reator, atingindo um tempo em que se

estabelece o equilibrio em cada ponto de discretizacao.
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Figura 6.10: Perfil da fracdo de emulsdo para o caso sem dispersao axial, sem

transferéncia de massa e sem reacao.

Ao imprimir mistura ao leito, assim como ocorre para a fase bolha, a emulséo
eventualmente apresenta perfis muito parecidos entre todos os pontos discretizados,
desaparecendo as diferencas, ja que 0 gas e o solido se dispersam rapidamente ao longo
do reator. Logo, 0 que se vé é um aumento gradual e mais suave da fracdo de emulséo,
da base ao topo do reator, chegando a uma fracdo comum de equilibrio, como se espera

de um sistema misturado, visto na Figura 6.11.

0.36

0.35
0.34
= 0.33

0.32Hf

0.31 ]

0.3 L 1 L 1 1 L 1 L 1
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000

Tempo (s)

Figura 6.11: Perfil da fracdo de emulséo para o caso com disperséo axial, sem

transferéncia de massa e sem reacao.
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Nesses exemplos, a fracdo de sdlido ndo varia muito a medida que percorre o
reator, haja vista que a variagéo do tamanho da bolha ndo influencia essa fase tanto quanto
influencia as fases bolha e emulsdo. Além disso, a vazdo de solido muito pequena em
comparagdo a vazdo de gas gera um efeito de mistura na fase solida que faz com que o
seu comportamento sem dispersdo se aproxime ao modelo dispersivo, de modo que as
correntes de entrada de sélido se misturam ao sélido presente em todo o comprimento do
leito, gerando uma fracdo de solidos praticamente a mesma em todos 0s pontos, como
pode ser visto na Figura 6.12. Comportamento semelhante é observado no modelo com

disperséo.
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Figura 6.12: Perfil da fracdo de s6lido para o caso sem dispersdo axial, sem

transferéncia de massa e sem reacao.

As concentragfes de cada um dos componentes nas fases, por outro lado, se
mantém constantes, como era de se esperar, ja que nao ha efeito de transferéncia de massa

e de reacdo, como pode ser visto nas Figuras 6.13 e 6.14.
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Figura 6.13: Perfis de concentracdo de monémero e hidrogénio na fase solida para o
caso sem dispersdo axial, sem transferéncia de massa e sem reacao.
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Figura 6.14: Perfis de concentracdo de cocatalisador, sitio ativo e catalisador para o

caso sem disperséo axial, sem transferéncia de massa e sem reacao.
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6.3.2. Transferéncia de massa

Como dito anteriormente, a transferéncia de massa acontece entre as fases bolha
e emulsdo e entre as fases emulsdo e sélida. Porém, durante a implementagdo deste
trabalho foi observado que a transferéncia de massa para a fase sélida € muito grande. Por
esse motivo, neste trabalho foi considerado que existe uma transferéncia de massa
imediata da fase bolha para a fase sélida, que garante que haja sempre uma quantidade de
mondmero na particula, suficiente para que aconteca a reacao e a producdo de polimero
comercial. Essa quantidade foi estimada em 5% em massa da fase solida, que a a
solubilidade do gas no sélido. Nesse caso, as equacdes de balanco de massa para

mondmero nas fases bolha e sélida podem ser escritas na forma:

0Ymp 0(Up Yup) 0*Yup
aI: _ _TM+ DM,,a—Z“;—Kbe(pr — Pue) + Rus(1
+ deq) 62
dy 0 (Us yus) 0%y
61:18 = _—;Z uLLa DMSGTI;IS + Ksas(pme — Pus) — Rus deq (6.3)

em que deq = 0,05 e Ry, é a taxa de reacdo de mondmero no sélido. No entanto, para
simulacdes conduzidas sem reacdo, como € o caso dessa secdo, tal hipotese ndo €
importante.

Além disso, achou-se conveniente também avaliar a importancia de considerar a
variacdo do coeficiente de transferéncia de massa devido a mudanca do didmetro da
bolha, uma vez que na literatura existem resultados controversos sobre esse ponto, que
foi defendido por MCAULEY et al. (1994) em seu trabalho e contestado por
HATZANTONIS et al. (1998). Para isso, foi feito um teste do caso em que K}, varia com
o didmetro da bolha, avaliando como as fra¢des das fases mudam neste caso e nas mesmas
condigdes, quando K, é considerado constante e igual a 0,03532. Os resultados podem

ser vistos nas Figuras 6.15, 6.16 e 6.17 a seguir.
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Figura 6.15: Comparacéo entre os perfis da fracdo de bolha para o caso com K,

variando (acima) e K;,, constante (abaixo).

Como pode ser visto nas Figuras 6.15 e 6.16, ndo existem diferengcas no
comportamento da fracdo de fase bolha e de emulséo entre os casos em que se considera
K,. Variando e K,, constante. A mesma tendéncia, consequentemente, se estende para as
demais variaveis. Assim, é possivel considerar que o coeficiente de transferéncia de
massa constante gera resultados muito proximos ao caso em que o coeficiente varia com
o didametro da bolha, mesmo sendo esse coeficiente menor no primeiro caso do que no
segundo. E importante ressaltar que tal simplificacdo diminui os custos computacionais,
sem trazer prejuizo ao sistema. Logo, para fins de simplificagdo, neste trabalho foi
considerado que o coeficiente de transferéncia de massa entre as fases bolha e emulséo

se mantém constante, apesar da variacdo do diametro da bolha. Com efeito, a partir deste
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momento as simula¢bes foram realizadas com K, constante, mesmo nos casos em que
ocorrem reacdes no leito. Considerando Kj, constante, obtém-se o comportamento das
fases bolha e emulsdo, mostradas nas Figuras 6.15 e 6.16, e da fase sdlida, representada

na Figura 6.17.
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Figura 6.16: Comparacéo entre os perfis da fracdo de emulsdo para o caso com K,

variando (acima) e Kj,, constante (abaixo).
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Figura 6.17: Perfil da fracdo de sélido para o caso com transferéncia de massa.

Analisando os gréaficos, é notorio 0 comportamento que se esperava para esse
caso; isto &, que a fracdo de bolha diminua, enquanto a fracdo de emulsdo aumente a uma
taxa menor do que a fracdo de sélido, haja vista o sentido de transferéncia de massa ser
da bolha para a emulsdo e, por conseguinte, da emulsdo para a fase sélida. Plotando a
variacdo das concentra¢fes dos componentes nas fases gasosas, chega-se as Figuras 6.18
e 6.19 em relacdo aos insumos gasosos (eteno e hidrogénio), a partir das quais é possivel
concluir que, apesar da transferéncia de massa entre as fases, comprovadamente existente
pela variacdo das fracGes das fases, a concentracdo desses componentes nas fases se
mantém constante. Isto acontece porque os gases sdo considerados ideais e porque as
taxas de transferéncia de massa sdo relativamente pequenas, em funcdo das baixas
solubilidades na fase solida.
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Figura 6.18: Perfil da concentracdo de monémero nas fases bolha e emulséo na saida do

reator, para o caso com transferéncia de massa.
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Figura 6.19: Perfil da concentracdo de hidrogénio nas fases bolha e emulsdo na saida do

reator, para o caso com transferéncia de massa.

Em contrapartida, as concentracdes dos componentes gasosos na fase solida

aumentam consideravelmente com a transferéncia de massa, como pode ser visto nas
Figuras 6.20 e 6.21.
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Figura 6.20: Perfil da concentragdo de monémero na fase sélida na saida do reator, para

0 caso com transferéncia de massa.

Como era esperado, as concentracdes de mondmero e hidrogénio na fase sélida

crescem devido a transferéncia que esta acontecendo da fase emulséo para a solida.
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Figura 6.21: Perfil da concentracdo de hidrogénio na fase sélida na saida do reator, para

0 caso com transferéncia de massa.

Jé& as concentrac@es de cocatalisador, catalisador e polimero morto, por outro lado,
diminuem, tendo em vista que a massa desses componentes no sélido se mantém
constante, ao passo que o volume da fase aumenta devido a adicdo de mondmero e

hidrogénio. Por isso a quantidade de massa desses compostos por volume de fase solida
diminui, como mostram as Figuras 6.22, 6.23 e 6.24.
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Figura 6.22: Perfil da concentragdo de cocatalisador na fase sdlida na saida do reator,

para 0 caso com transferéncia de massa.
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Figura 6.24: Perfil da concentracdo de polimero morto na fase sélida na saida do reator,

para 0 caso com transferéncia de massa.

6.3.3. Reacdo de polimerizacao

Por tudo o que foi exposto, 0 comportamento do modelo na presenca de efeitos

fluidodinamicos parece coerente e apropriado, conferindo consisténcia a analise proposta.

Com o objetivo de analisar a dindmica de cada uma das etapas da reacao, nesta se¢do séo

mostrados os efeitos causados por cada etapa da reacdo de polimerizacdo de etileno,
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considerando o sistema com dispersdo axial e transferéncia de massa entre as fases. As
constantes cinéticas utilizadas neste trabalho foram baseadas no trabalho de
HATZANTONIS et al. (2000) e estdo listadas na Tabela 6.6.

Tabela 6.6: Constantes cinéticas da reacdo de polimerizagdo de polietileno (adaptado de
HATZANTONIS et al., 2000).

Parametro Valor Unidade

kg 10000 cm®/mol/s
k; 420000 cm3/mol/s
k, 826000 cm®/mol/s
kim 0,000012 cm®/mol/s
ken 0,000012 cm®/mol/s
Keo 0,000012 1/s

kix 0,000012 cm®/mol/s
» 0,00001 1/s

ka0 0,00001 1/s

6.3.3.1. Etapa de ativacéo

Na etapa de ativacdo, o cocatalisador reage com o catalisador para formar sitios
ativos. Por esse motivo, as concentracdes de cocatalisador e catalisador devem diminuir,
ao mesmo tempo em que a concentracdo de sitios ativos deve aumentar, como mostram
as Figuras 6.25, 6.26 e 6.27.
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Figura 6.25: Perfil da concentracdo de cocatalisador na fase solida na saida do reator,

para a etapa de ativacao.
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Figura 6.26: Perfil da concentracao de catalisador na fase solida na saida do reator, para

a etapa de ativagéo.

Avaliando a Figura 6.26 logo percebe-se que todo o catalisador é consumido quase
gue instantaneamente e isso se deve ao fato da alta atividade catalitica. Uma possivel
alternativa seria considerar a taxa de consumo de catalisador em estado quase-
estacionario, o que simplificaria a analise dindmica, embora essa estratégia ndo tenha sido
utilizada neste trabalho.
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Figura 6.27: Perfil da concentracdo de sitio ativo na fase sélida na saida do reator, para

a etapa de ativacao.

6.3.3.2. Etapa de iniciagéo

Na etapa de iniciacdo, 0 mondmero reage com sitio ativo para formar polimero
vivo de tamanho um, como mostram as Figuras 6.28, 6.29 e 6.30.
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Figura 6.28: Perfil da concentracdo de monémero na fase sélida na saida do reator, para

a etapa de iniciagéo.

A concentracdo de mondmero no sélido, devido a consideragdo de que ha sempre

uma quantidade que incha a particula catalitica até o equilibrio, deve chegar a um valor
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maximo de equilibrio e se manter constante nesse valor, mesmo com o fato desse
composto ser consumido na rea¢do. Por esse motivo e pelo baixo consumo na etapa de

iniciacdo, a concentracdo de mondmero no solido ndo muda na etapa de iniciacdo em
relacdo ao caso sem reagao.
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Figura 6.29: Perfil da concentracdo de sitio ativo na fase sélida na saida do reator, para

a etapa de iniciagao.

O sitio ativo que é formado na etapa de ativacao, nesta etapa € consumido para
formar polimero vivo. Por isso a Figura 6.29 representa a concentracao de sitio ativo no

solido, tal como o mecanismo sugere, sendo inicialmente formado e depois consumido

para formar polimero vivo, aqui representado pelo momento de ordem um (vide Figura
6.30).
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Figura 6.30: Perfil da concentragdo de polimero vivo um na fase solida na saida do

reator, para a etapa de iniciagéo.
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6.3.3.3. Etapa de transferéncia de cadeia

Nesta etapa, o polimero vivo reage com 0 monémero ou com hidrogénio, ou com
cocatalisador ou espontaneamente, para formar polimero morto. Sabendo que a
contribuicdo da etapa de transferéncia € muito pequena para a formacdo de polimero,
espera-se um baixo consumo de polimero vivo e uma formagdo pequena de polimero
morto, cuja concentragdo logo diminui devido ao inchamento do catalisador pelo

mondmero, que ocorre a uma taxa maior do que a taxa de producéo de polimero morto.
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Figura 6.31: Perfil da concentracdo de polimero morto um na fase sélida na saida do

reator, para as etapas de transferéncia de cadeia.

Logo, 0 que se nota é uma pequena formacédo de polimero morto nas etapas de
transferéncia de cadeia, cuja concentracdo aumenta, mas logo diminui devido a

quantidade de mondmero na fase solida ser crescente.

6.3.3.4. Etapa de desativacao

Na etapa de desativacao, o polimero vivo e o sitio ativo sdo desativados, formando
sitios desativados, cujas concentracdes devem aumentar ao longo do tempo, como mostra
a Figura 6.32. Nessa etapa também é formado polimero morto, em funcéo da desativacao

de polimero vivo; porém, em quantidade também pequena.

137



3
Pyqs (9/6T)
N

0 L 1 1 L 1 1 L L L

0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000
Tempo (s)

Figura 6.32: Perfil da concentracdo de sitio desativado na fase solida na saida do reator,

para a etapa de desativacao.

6.3.3.5. Etapa de propagacao

Essa é a etapa mais importante da reacdo, em que ocorre, de fato, a formagéo de
polimero. O polimero vivo reage com mondmero para crescer de tamanho e
eventualmente formar polimero morto. Para esta simulacdo foi necessario aumentar a
vazdo de alimentacdo de gas, pois 0 consumo alto de mondmero ndo permitia manter o
volume do reator constante. Uma vez que o modelo ndo admite variagdo do volume do
reator, os resultados gerados podem ser inconsistentes nesse tipo de situacdo. Entdo, para
contornar esse problema, mais mondmero foi alimentado, com velocidade incipiente
Up = 10.Up,r. Além disso, foi necessario um tempo maior de simulagdo, para que as

variaveis acomodassem a dinamica do processo e atingissem um estado estacionario.

Os resultados dessas simula¢fes podem ser vistos nas Figuras 6.33, 6.34 e 6.35.

138



Figura 6.33: Perfil da concentracdo de mondmero na fase solida na saida do reator, para

Para 0 mondmero, na Figura 6.33, é esperado que haja inicialmente um aumento
até atingir o estado estacionario, que é aproximadamente igual ao das demais simulacgdes,
haja vista que se considera que se atinge o equilibrio de concentracdo de mondémero no

polimero. A dindmica inicial, como visto acima, € fortemente dependente da abordagem
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Figura 6.34:

Como era de se esperar, observando a Figura 6.34, é possivel perceber que o

polimero vivo formado inicialmente a altas taxas, € consumido posteriormente para

Perfil da concentracdo de polimero vivo um na fase solida na saida do
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L s J
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reator, para a etapa de propagacéo.

formar polimero morto, representado na Figura 6.35.
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Figura 6.35: Perfil da concentragdo de polimero morto um na fase sélida na saida do

reator, para a etapa de propagacao.

Como se pode ver, durante determinado tempo, a concentracdo de polimero
diminui e depois volta a crescer. Isso acontece, provavelmente, devido ao fato da
transferéncia de mondémero para o sélido ser superior ao seu consumo durante o periodo
inicial. A partir do momento em que a dindmica inicial arrefece e a reacdo de propagacao
se estabelece, a concentracdo de polimero cresce e a de monémero diminui, até atingirem
um valor de equilibrio.

6.3.3.6. Propriedades do polimero

Quando se estuda uma reacdo de polimerizacdo, é importante estabelecer
propriedades do material que ajudem a entender melhor o processo e a aplicabilidade do
produto final. Algumas propriedades sdo faceis de serem manipuladas, como os
momentos das distribuicdes das massas molares do polimero, que permitem a descricao
das propriedades molares médias. Dentre essas propriedades, vale destacar a massa molar
média numerica, a massa molar média ponderal e o indice de polidispersao, além da vazao

de polimero. A massa molar média numérica é dada por:
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_ Als
M, = MM,, T (6.4)
s

O perfil de distribui¢do ao longo do reator para o tempo final esta representado na
Figura 6.36, sendo possivel perceber o aumento da massa molar média numérica a medida
que se aproxima da entrada do reator, ou seja, do ponto em que o polimero esta sendo
retirado. Esse comportamento era esperado, uma vez que a concentracdo de mondmero
na particula é maior na base do reator, onde € retirada e o gas é alimentado. Por isso, as
particulas de maior peso estdo concentradas no fundo do reator, enquanto as mais leves
se localizam no topo. No caso analisado, a massa molar é muito elevada por causa do
baixo teor de hidrogénio. Isso pode ser compensado com 0 aumento do teor de hidrogénio

na corrente de alimentacéo.
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Figura 6.36: Perfil de massa molar média numérica ao longo do reator no tempo final.

A massa molar média ponderal, por sua vez, pode ser calculada como:

Azs
S

O comportamento observado segue a mesma tendéncia da massa molar média
numérica. Por isso, M,, também apresenta crescimento conforme se aproxima da base do

reator, como pode ser visto na Figura 6.37.

141



46
L. . > : . . . .

3.295

T
1

Mw (g/mol)

3.29+ .

3.285 L 1 L 1 L 1 ' 1
0 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600 1800

z(cm)

Figura 6.37: Perfil de massa molar média ponderal ao longo do reator no tempo final.

Por outro lado, o indice de polidispersao apresenta perfil contrario aos de massa
molar média. Isto ocorre porque esse indice indica o nivel de heterogeneidade dos
tamanhos das cadeias. No momento inicial de reacdo hd& uma variacdo maior de
concentracdo de monémero na fase sélida, de polimeros vivos e de polimeros mortos, de
maneira que o indice de polidispersdo deve aumentar enquanto se aproxima do topo do

reator, onde a reacao esta em estégio inicial, tal como é mostrado na Figura 6.38.
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Figura 6.38: Perfil do indice de polidisperséo ao longo do reator no tempo final.

O indice de polidispersdo pode ser calculado a partir da relacdo entre as massas

molares médias ponderal e numérica:
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Ip=-Y (6.6)

EEE

Para representar a quantidade de polimero formado, calcula-se a vazdo de

polimero na saida do reator em (kg/h), na forma:

mpol = ps(—UsA (6.7)

em que p, é a densidade do sélido na saida do reator (g/cm?), que € controlada pela
variacdo da velocidade do sélido, para que seja sempre constante igual a 1,2 g/cm3, como

pode ser visto na Figura 6.39.
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Figura 6.39: Perfil da diferenca entre a concentracdo do solido total e a concentracao

pré-estabelecida ao longo do tempo, para todos os pontos do reator.

em que ps.ocq; € dada pela soma das concentracGes dos componentes presentes nesta fase,

calculada pela Equacdo (6.8).

Pstotal(Z,t) = pus(z,t) + pus(z,t) + pcas(2,t) + pxs(z,t)
+ ppos(Z,t) + pxas(z,t) + pu, (2, 1) + pa,, (2. t) (6.8)

Vé-se que o controlador foi eficiente para manter a densidade do sélido constante,

uma vez que o desvio observado pode ser considerado nulo. A velocidade de solido (Uy),
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como dito anteriormente, € a varidvel manipulada pelo controlador, que deve variar
automaticamente, para controlar as frag0es das fases e, consequentemente, a massa do

solido e o nivel de leito fluidizado, gerando o perfil mostrado na Figura 6.40.
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Figura 6.40: Perfil de velocidade do sélido ao longo do tempo na saida do reator.

Observando a Figura 6.40, é possivel notar que a velocidade de sélido na saida do
reator apresenta um rapido crescimento nos instantes iniciais, provavelmente com o
intuito de acomodar o leito as condi¢des de alimentacdo de gas e de solido, que sdo muito
destoantes entre si. Isto acontece porque a alta vazdo de gas na base do reator em
detrimento a baixa vazdo de catalisador no topo, gera espacos vazios inicialmente (como
pode ser notado na Figura 6.41), os quais precisam ser preenchidos pelo sélido. Por isso
ocorre 0 aumento na velocidade. O fenémeno é decorrente da formacdo de polimero em
grandes quantidades por causa da grande quantidade de catalisador vivo na partida, que
provoca forte contracao do leito e consumo do gés, que impde dificuldades para controle
do nivel do leito fluidizado, aspecto negligenciado em trabalhos anteriores. Como a
acomodacéo do leito e das taxas de reacdo, a velocidade do solido comeca a diminuir até

uma velocidade constante.
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Figura 6.41: Variacdo da soma das fracOes das fases na saida do reator ao longo do

tempo.

E importante destacar, por meio dessa simulacéo, a eficacia do controlador, que
conseguiu manter as condic¢des do leito dentro das restricdes estabelecidas (de soma de
fracdo igual a 1 e concentracdo no solido igual a 1,2 g/cm3), mesmo precisando acomodar
o leito as condicdes dificultosas de alimentacdo. Mais detalhes sobre o desempenho do
controlador serdo vistos na proxima secéo.

Substituindo a velocidade de solido no estado estacionario (Us =

—0.02124 cm/s) na Equacdo (6.7), obtém-se a vazao de polimero:

Ty = 5370,3624 g/s (6.9)
Multiplicando a Equacéo (6.7) por 3,6 'fgg—//:, obtém-se a vazdo média de polimero
formado:
My = 19,33 t/h (6.10)

Esse valor de producéo de polimero é muito proximo de valores industriais usados
como referéncia no presente trabalho, iguais a 20 t/h de producéo de polietileno. Logo,
pode-se afirmar que se obteve boa representacéo do sistema com o modelo aqui proposto

para a producdo de polimero tal como acontece em escala industrial.
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6.4 Analise do controlador

Com o objetivo de entender melhor o sistema e o funcionamento do controlador
proposto, nesta secdo sdo apresentadas simula¢fes em que o controle é submetido a
diversas condicgdes e é comparado a um método de controle mais simples, que foi adotado
anteriormente, mas substituido pela Equacéo (5.49) pelos motivos que serdo apresentados
a sequir.

Para este estudo, sdo feitas variagdes na vazao de catalisador na saida do reator,
desde 2 kg/h até 20 t/h (correspondente a taxa de producédo do polimero), aumentando
a vazdo a cada vez em 10 vezes, observando o comportamento da variavel controlada
(Us): se € oscilatoria ou estavel e em que momento atinge o set point, aumentando-se 0
ganho cada vez que o processo apresente instabilidade. Um esquema da metodologia

adotada esta apresentado na Tabela 6.3.

Tabela 6.7: Relacdo da variacdo do ganho do controlador com a vazao de catalisador.

Ganho K

F.q:(Kg/h) 1 10 102 103 104 105 10% 107

2
20
2.102
2.103
2.10*

Em que F,,; € a vazdo de catalisador na saida do reator.

Essas relacfes mostram a tendéncia média de elevar o valor de K com a vazdo.
Foram implementados dois tipos de controladores, chamados de Control, e Control,,

representados pelas Equacdes (6.11) e (6.12).

d
Control, = —d—ts + K|taxacontrole| (1 — 6, — 6, — &) (6.11)
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Us

dt

Control, = — + K- 8,— 6.— &) (6.12)

O controlador Control, muda a variavel de controle de maneira proporcional ao
desvio entre a varavel controlada e o set point, ao passo que o Control, aplica ao desvio
do erro um fator de multiplicacdo, em norma, igual ao préprio desvio da variavel, de
maneira a garantir que quanto mais distante a variavel estiver do set point, maior serd a
variacdo na velocidade do solido para que seja corrigido esse erro com maior eficiéncia e
agilidade. Assim, obtém-se um controlador mais robusto, que pode ser comparado com o
mais simples.

Foram feitas simulacGes com os dois controladores em todas as combinagdes
encontradas na Tabela 6.3, segundo as quais se chegou a conclusdo que, nas menores
vazles, Control, apresenta estabilidade mais rapidamente do que Control,, mesmo
gozando de baixo ganho, como pode ser visto nas Figuras 6.42 e 6.43, que representam o

caso em que F.,; = 2kg/h e K = 1, para Control, e Control,, respectivamente.
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Figura 6.42: Perfil de velocidade de sélido na saida do reator usando Control,, para 0
casode F.,; =2kg/heK =1.
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Figura 6.43: Perfil de velocidade de so6lido na saida do reator usando Control,, para o

caso de F.,; = 2kg/he K = 1.

Observando a Figura 6.42, é possivel notar que Control; ndo controlou bem o

sistema nessas condigdes, uma vez que a velocidade do solido chegou a atingir valores

positivos, como se estivesse sendo arrastado pelo géas, o que o modelo ndo justifica.

Portanto, para esta vazao de catalisador, Control, se mostrou mais adequado, haja vista

que Control, somente se estabiliza quando K = 102 (vide Figura 6.44).
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Figura 6.44:
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Perfil de velocidade de sélido na saida do reator usando Control;, para o
caso de F,,, = 2kg/he K = 102
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Esse comportamento se estende também para o caso de F.,; = 20 kg/h. Isto
acontece porque, nesse caso, a variagdo da velocidade do sélido deve ser pequena proxima
da saida do reator, ja que ndo ha um aumento muito consideravel de massa do sélido, nem
variacdo muito expressiva nas fracdes de volume das fases, de maneira que um
controlador mais simples é suficiente para manter o sistema nas condicdes de restri¢ao.
Por isso, fazer uso do controlador mais robusto, nesses casos mais simples, acaba gerando
variagcOes na varidvel de controle maiores do que o necessario, provocando grande custo
numérico e dificuldade na convergéncia, ja que correcdes pequenas Sao possiveis.

Em contrapartida, o controlador mais robusto Control,; se mostrou melhor nos
casos de vazdes maiores, tais como F,, = 2.103kg/h e F.5 = 2.10* kg/h. Para
resumir e exemplificar, serd mostrado o caso de maior vazdo F.,; = 2.10* kg/h para os

dois tipos de controlador, variando o ganho a fim de contornar as instabilidades.
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Figura 6.45: Perfil de velocidade de sélido na saida do reator usando Control,, para 0
casode F.,s = 2.10* kg/he K = 1.
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Figura 6.46: Perfil de velocidade de sélido na saida do reator usando Control,, para o
casode F.qr = 2.10* kg/h e K = 1.

Observando as Figuras 6.45 e 6.46, é notdrio que o controlador mais simples
apresenta mais oscilagdes, as quais impdem uma dificuldade maior para corrigir o erro
entre a varidvel calculada e o set point. Porém, nem mesmo o controlador mais robusto
foi capaz de controlar no tempo determinado para esta simulacéo. Por isso, foi necessario
aumentar o ganho do controlador, uma vez que este parametro serve para diminuir a
instabilidade, aumentando a rapidez com que o controlador responde ao estimulo. A
resposta do controlador ao aumento no ganho esta representada pelas Figuras 6.47 e 6.48
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Figura 6.47: Perfil de velocidade de solido na saida do reator usando Control,, para o
caso de F.,; = 2.10* kg/h e K = 10.
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Figura 6.48: Perfil de velocidade de sélido na saida do reator usando Control;, para o
caso de F,,; = 2.10* kg/h e K = 10.

A partir deste ponto, Control, apresentou problemas na convergéncia, 0s quais
causaram a pausa da simulacdo antes mesmo que fosse atingido o tempo final, mesmo
tendo mostrado uma tendéncia de estabilizagdo melhor do que Control;, como pode ser
visto na Figura 6.47. Esse comportamento se estendeu para 0s demais aumentos no ganho.
Por esse motivo, Control, foi escolhido para este trabalho, ja que com a reacéo, a taxa
de vazdo de polimero chega a valores tdo altos quanto esse, em que Control, se

apresentou mais estavel e eficiente.

Portanto, de agora em diante sdo apresentadas simulagdes somente para Control,,
variando o ganho até ser atingido o set point em tempo habil. Junto a isso, s&o mostrados

graficos do erro entre a variavel calculada e o set point em cada caso.
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Figura 6.49: Perfil de velocidade de sélido na saida do reator usando Control,, para o

caso de F,,, = 2.10* kg/h e K = 102,
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Figura 6.50: Perfil do erro entre a varidvel calculada e o set point na saida do reator

usando Control,, para o caso de F,.,; = 2.10* kg/h e K = 102,
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Figura 6.51: Perfil de velocidade de sélido na saida do reator usando Control,, para o
caso de F,, = 2.10* kg/h e K = 103.
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Figura 6.52: Perfil do erro entre a variavel calculada e o set point na saida do reator

usando Control,, para o caso de F.,;, = 2.10* kg/he K = 103.

152



U_(cm/s)

s
'
W

0 1(;00 20‘00 3(;00 4(;00 50IOO 6(;00 7(;00 80|00 9(;00 10000
Tempo (s)
Figura 6.53: Perfil de velocidade de sdlido na saida do reator usando Control,, para o

caso de F,,, = 2.10* kg/h e K = 10,
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Figura 6.54: Perfil do erro entre a variavel calculada e o set point na saida do reator

usando Control,, parao caso de F,,; = 2.10* kg/h e K = 10*.
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Figura 6.55: Perfil de velocidade de sélido na saida do reator usando Control,, para o

caso de F.,; = 2.10* kg/he K = 107.
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Figura 6.56: Perfil do erro entre a variavel calculada e o set point na saida do reator

usando Control,, para o caso de F.,; = 2.10* kg/he K = 107,

Observando as figuras, é possivel notar uma tendéncia a convergéncia para o set
point e para a estabilidade, quanto maior € o0 ganho do controlador, culminando na melhor
combinacéo para o controle da velocidade do sdlido na saida do reator, com K = 107,
representado nas Figuras 6.55 e 6.56. Para tanto, a velocidade do soélido varia
bruscamente, atingindo valores maiores quando K aumenta; o que era esperado, ja que
ele imprime a funcdo da velocidade do s6lido uma taxa de variacdo proporcional. 1sso
quer dizer que, na combinacdo das condic¢des operacionais, o controlador consegue atingir
as condicdes de restricdo a custa de uma alta variacdo da varidvel manipulada, que reflete
também na acomodacéo da dinamica inicial do sistema. Com isso, € justificado o uso do
controlador Control; para este trabalho, sendo atribuido a ele o ganho de K = 107,
aplicado a todas as simulacgdes das etapas de reacdo. Deve-se observar que em todas as
simulacdes conduzidas com o controlador Control,, as variaces do leito foram

inferiores a 1%.

154



Capitulo 7

ConclusoOes

Neste trabalho, foi desenvolvido um novo modelo para o processo de
polimerizagéo de etileno em leito fluidizado, em que se considera que existem trés fases
(fase bolha, fase emulsdo e fase soOlida) presentes no leito, tendo todas elas
comportamento de fluxo com dispersdo axial. Esse foi o primeiro modelo a considerar a
verdadeira natureza heterogénea do sistema, levando em conta a influéncia de cada uma
das fases sobre as demais; diferentemente da maioria dos modelos da literatura, que
muitas vezes tratam as fases na forma pseudo-homogéneas ou compostas somente por
duas fases. O modelo que mais se aproxima ao proposto neste trabalho € o de
FERNANDES e LONA (2001), que considerou as trés fases, porém escoando sempre em
fluxo empistonado. Tal consideracdo gera prejuizo a formulacdo do processo, pois
estabelece que cada elemento de fluido escoa de maneira independente, sem interagir com
os demais. Sabe-se que essa situacdo ndo é real para o caso de producdo encontrado na
inddstria, em que se nota um certo grau de mistura presente no leito. Por isso, & mais
aconselhavel utilizar o conceito de dispersdo axial ou reatores CSTR em série para

caracterizar o leito fluidizado.

O presente trabalho se destaca também por ser o primeiro a considerar que 0s
gases presentes no leito devem atender a uma condicéo termodinamica, que no caso foi a
de gases ideais, de maneira que eles devem seguir ndo somente a fluidodindmica do meio.
Com isso, 0 gas presente na bolha e na emulsdo foi tratado de maneira mais rigorosa,

trazendo um maior refinamento ao modelo.

Além disso, foi considerado o modelo de crescimento do didmetro da bolha,
proposto por MORI e WEN (1975), segundo o qual determina-se que as bolhas sofrem
coalescéncia a medida que percolam o leito, provocando o aumento do didmetro, o que
implica na variacdo da velocidade da bolha, da velocidade da emulsdo e do coeficiente de
transferéncia de massa entre as fases bolha e emulsdo (MCAULEY et al., 1994). Esta
ultima consideragdo mostrou-se ser dispensavel neste trabalho, haja vista que foi feito um

estudo comparativo entre 0s casos em que se considera o coeficiente de transferéncia de
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massa entre essas fases variando e depois constante, e chegou-se a resultados bem
proximos de fracGes de fases e concentragdes dos componentes nas fases para ambos 0s
casos. Assim, foi possivel concluir que o diametro da bolha ndo deve influenciar muito a
transferéncia de massa, como ja havia destacado HATZANTONIS et al. (1998). Por esse
motivo, e por fins de simplificacdo numérica, o coeficiente de transferéncia de massa
entre a bolha e a emulséo foi considerado constante.

Afora isso, outras medidas simplificadoras precisaram ser tomadas para contornar
situacBes limitadoras artificiais provocadas pelo ambiente computacional e pelo método
numerico, as quais nao existem, de fato, na operagdo industrial. Tais medidas foram a
transformacdo da variavel integrada correspondente ao produto da concentracdo do

componente na fase pela fragdo de volume dessa mesma fase (p;;6;) em uma unica
variavel (y;;), passivel de integracdo; e a admissdo de que que existe sempre uma certa

quantidade de mondmero no solido (5% em massa) para garantir que haja formacéo de
polimero, uma vez que estava acontecendo uma limitacdo de producdo provocada pela
transferéncia de massa para o sélido. Essa limitacdo ndo acontece, de nenhuma maneira,
na realidade, justamente gracas ao 6timo contato entre o insumo de gas e soélido
promovido pelo leito fluidizado, o que é uma das principais vantagens desse tipo de
processo. Em outras palavras, o coeficiente de transferéncia de massa para a fase sélida é

muito alta.

Também foi feito um estudo sobre o método de discretizacdo a ser adotado, a
partir do qual se chegou a melhores respostas utilizando o método das diferencas finitas
do tipo Upwind Scheme. Outro estudo foi feito para a validagdo do modelo
fluidodinamico, isolado, segundo o qual foram obtidas respostas de variacdo do diametro
da bolha, da velocidade do sélido e do coeficiente de transferéncia de massa, de acordo

com a literatura e validados por pesquisas anteriores.

Uma das principais dificuldades enfrentadas ao se desenvolver esse modelo foi
estabelecer uma relacdo matematica para o célculo da velocidade de sélido, tendo em
vista a literatura falar muito pouco do sélido como fase isolada no leito fluidizado.
Quando o faz, a literatura considera que a fase sdlida esta em mistura perfeita com a
emulsdo, ou apresentando a mesma velocidade que essa fase. Nesse contexto, este
trabalho sugere que o céalculo da velocidade do sélido seja feito com auxilio de um
controlador do tipo proporcional, baseando-se no desvio da soma das fracdes das fases
(variavel calculada) da restricdo imposta, que seja sempre essa soma igual a 1 (set point).
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Com isso, 0 que se tem é um controle do nivel do leito, de maneira que quando a fase
solida comeca a crescer (leito expandir, ou seja, comega a formar polimero), a velocidade
de sélido deve aumentar, como se estivesse uma valvula aberta para remover polimero.
Em contrapartida, quando ha uma contracdo do leito, a velocidade do sélido deve diminuir
para que haja acumulo, o que corresponde a dizer que a valvula da saida de polimero deve
ser fechada. Esse controlador se mostrou eficiente para o sistema em questdo,
conseguindo atingir os valores desejados em tempo habil, mesmo enfrentando problemas
de acomodacdo inicial da dinamica do leito. Para isso, foram feitos estudos submetendo
o controlador a diversas condicdes, até que se chegasse a combinacéo ideal de ganho e da
forma do controlador.

Uma vez estabelecida a fluidodinamica, foi feito um estudo do modelo ligando
cada uma das partes que compdem o balanco de massa do sistema, a fim de avaliar a
influéncia primeiro da dispersdo axial, depois da transferéncia de massa e, por fim, da
reacdo de polimerizacdo, sobre a dindmica do leito. O que se observou € que imprimir
mistura ao leito faz com que as concentracGes dos componentes nas fases e as fraces
volumeétricas das mesmas variem com comportamento muito parecido ao longo de todo

o leito, sendo o s6lido e a bolha as fases mais influenciadas pelo efeito da mistura.

No caso da transferéncia de massa, 0 comportamento das fases foi tal qual o
esperado, segundo as condicBes atribuidas ao leito, cujas medidas priorizavam a
transferéncia de mondmero para o sélido, visando a polimerizacdo que ocorre no
catalisador. Vale destacar que, devido a restricdo termodinamica imposta aos gases, a
transferéncia de massa de gas da fase bolha para a emulsao implica na reducdo do volume
da fase bolha, a0 mesmo tempo que implica no aumento do volume da fase emulséo, de
tal forma que essa compensacgéo faz com que as concentracdes dos componentes gasosos

nessas fases ndo variem muito.

Finalmente, foi adicionado ao modelo a etapa da reagdo, que consiste na
homopolimerizacéo de etileno em catalisador Ziegler-Natta de um unico sitio ativo, cujo
mecanismo foi baseado no modelo basico de HUTCHINSON et al. (1992) e as constantes
cinéticas baseadas em HATZANTONIS et al. (2000). O comportamento de cada uma das
etapas foi tal como o esperado, segundo a literatura, e o sistema foi capaz de produzir
polimero em condic¢Bes semelhante as industriais, com taxa de producdo de polimero na
saida do reator de 19,33 t/h. Isso justifica a aplicabilidade e a importancia do modelo

desenvolvido neste trabalho.
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7.1. SugestOes para trabalhos futuros

Mesmo com a boa representacdo do sistema obtida por este modelo, vérias

sugestdes podem ser feitas para trabalhos futuros, tais como:

Tratar o sistema como n&o-isotérmico, uma vez que a reacdo altamente
exotérmica deve gerar gradientes de temperatura, mesmo que O processo
UNIPOL® apresente sistema de controle de temperatura;

Tendo em vista a variacdo de temperatura, as propriedades dos componentes,
bem como propriedades fluidodindmicas e cinéticas devem ser dependentes
da temperatura;

O célculo do coeficiente de dispersdo axial do componente da fase deve ser
feito considerando também a presenca dos demais componentes;

Fazer um estudo sobre a técnica de discretizacdo utilizada, abordando outros
métodos, tais como elementos finitos, volumes finitos e colocacdo ortogonal,
visando achar um método que aproxime cada vez mais os dados calculados
de dados experimentais;

Fazer a validacdo do modelo comparando-o com dados experimentais;
Fazer analise de sensibilidade do modelo a parametros considerados

importantes na literatura, como, por exemplo, a velocidade incipiente de gas,
o diametro da particula, a vazdo e o tempo de residéncia do catalisador;
Desenvolver um controlador mais robusto, integral e derivativo também, para
diminuig&o das oscilagbes e aumento da estabilidade;

Tratar o sistema como sendo de fronteiras madveis, permitindo que o0 modelo
se aproxime cada vez mais da realidade, compreendendo as expansdes e
contragdes que ocorrem no leito;

Fazer distribuicdo de tamanho de particula e avaliar a sua influéncia na

dindmica do processo, considerando sua elutriacdo e aglomeracao.
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