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Resumo

Reatores tubulares do tipo loop sdo amplamente empregados nas industrias de
poliolefinas. No caso da producdo de polipropileno, compdem a tecnologia Spheripol. Sao
constituidos de duas secdes tubulares interconectadas por um ponto de alimentacdo e por
uma bomba, que promove a recirculacio da massa reacional. O simulador dinamico
desenvolvido nesse trabalho é capaz de estimar valores de diversas varidveis chave no
monitoramento do processo; dentre elas, o XS e o MFIL. As validacdes feitas mostraram que
o simulador é capaz de representar de forma acurada os dados experimentais disponiveis

em uma planta real de polimerizagao, inclusive para “N” reatores em série.

Palavras-chave:
Reator tubular tipo loop; polipropileno; indice de fluidez; soldveis em xileno; trem de
reacao.
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Abstract

Tubular loop reactors are widely used in the polyolefins industries. In the particular
case of polypropylene production, loop reactors are part of the Spheripol technology. Loop
reactors are composed of two tubular reactors that are connected by a feed point and a
pump that is responsible for promoting recirculation of the reaction mass. The dynamic
simulator developed here is able to estimate values of several important variables used to
monitor the industrial process, like the XS and the MFI. The model was validated with
actual industrial data obtained for different reactor configurations, including “N” reactors in

series.

Keywords
Tubular loop reactor; polypropylene; melt flow index; xylene solubles; reactor train.
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1. INTRODUCAO

Reatores de polimerizacdo em fase liquida tipo loop sdo amplamente utilizados nas
inddstrias de poliolefinas por possuirem alta capacidade de promover mistura eficiente dos
reagentes. Além disso, em funcdo das altas razdes de reciclo, permitem que existam altas
taxas de transferéncia de calor com o fluido de resfriamento circulante pela camisa. Os
primeiros modelos mateméticos desenvolvidos para a polimerizacdo de polipropileno em
reatores tipo loop surgiram na década de 70 (Uvarov, 1974 e Lepski, 1977). Foram usados
reatores de mistura continua para descrever os padrdes de mistura nesses sistemas. Essa
aproximacao foi utilizada mais tarde também por Ferrero e Chioveta (1990). Zacca e Ray
(1993) foram os primeiros a propor um modelo dindmico distribuido para descrever a
polimerizacdo do propileno neste processo, mas ndo foi feita validacio com dados
industriais. Recentemente, Reginato, et al. (2003) usaram um modelo ndo ideal de um
CSTR (Continuous Stirred Tank Reactor) para descrever esse processo € comparar 0S
resultados de simulagdo com dados de planta. Taxas de produgdo, densidade da lama e

indices de fluidez foram utilizados para validar o modelo desenvolvido.

Esta breve descricdo mostra que a validagdo de um modelo distribuido para a
producdo de polipropileno em reatores industriais tipo loop ainda precisa ser demonstrada.
Um modelo distribuido pode permitir uma andlise completa do comportamento do
processo, uma vez que leva em conta a natureza distribuida do sistema, a possibilidade de
se usar diferentes niveis de mistura para descrever o padrao de homogeneidade no reator e a
possibilidade de incorporar sedimentagdes peculiares e aspectos de transferéncia de massa e

energia na formulacdo do modelo (Zacca et al., 1993)

Este trabalho apresenta um modelo matemdtico dindmico distribuido para a
polimerizacdo do propileno em reatores tubulares tipo loop. O objetivo do modelo é
descrever as principais varidveis relacionadas ao controle de qualidade do processo de
polimerizacdo industrial, tais como indice de fluidez (MFI-Melt Flow Index) e a quantidade
de soluveis extraiveis em xileno (XS-Xylene Solubles) na resina polimérica final.
Hidrogénio € utilizado para controlar as massas molares médias (e, conseqiientemente, o
MFI) do polimero. A implementagdo do modelo permite a simulagdo de um trem de

reatores de loop com multiplas entradas. Um modelo distribuido pode ser adequadamente



utilizado para descrever transi¢des de grades durante operagdes industriais dos reatores de
loop. Mostra-se que dados de MFI e de XS podem ser corretamente simulados com o
modelo aqui desenvolvido. Portanto, o modelo pode ser utilizado para interpretacdo de
dados operacionais reais de processo e também para o desenvolvimento de estratégias

6timas de operagao.

O Capitulo 2 desta dissertacdo traz uma ampla revisdo da literatura, incluindo
aspectos de mercado, tipos de processo para obtencdo de polipropileno, caracteristicas do
reator loop, etc.O Capitulo 3 mostra aspectos relacionados ao modelo e a resolucdo
numérica. O Capitulo 4 descreve os resultados das simulacdes, geradas pelas mais diversas
combinagoes de fatores. Para finalizar, o Capitulo 5, apresenta conclusdes e sugestdes para

continuidade desse trabalho.



2. REVISAO DA LITERATURA

2.1 Introducao

Movendo-se para o novo milénio, a indudstria de polipropileno (PP) encontra-se
diante de novos desafios (Chem Systems, 2000). Com o passar dos anos, 0os negocios
tendem a ser mais competitivos, enquanto o lucro continua a ser afetado por condic¢des

globais de mercado. Por isso, € preciso produzir mais a custos sempre mais baixos.

Materiais classicos vém sendo constantemente substituidos por PP, em funcio das
caracteristicas inerentes a este material — ampliando as 4reas de aplicacdo - e também em
funcdo dos baixos custos relativos de produgdo. Para suprir a demanda, os produtores tém
constantemente aprimorado as tecnologias de processo e de catalisadores, a fim de manter o
custo competitivo. Ao mesmo tempo, nota-se uma crescente expansdo de performance

(leque de propriedades tteis) do produto.

2.2 Demanda Global

2.2.1 Polipropileno Convencional

A Asia é a regido que apresenta o crescimento mais acelerado do mercado de PP. A
demanda por PP € grande, principalmente em aplicagdes durdveis e semi-durdveis, como

automaoveis, tapetes, méveis e eletrodomésticos.

A Tabela 2.1 traz alguns nimeros sobre a demanda global de PP, discriminada pelo
uso final do PP, no ano de 2003. A Tabela 2.1 apresenta também uma projecao para 2010.

Estima-se um crescimento anual de cerca de 6% para esse mercado.

2.2.2 Polipropileno — Metaloceno



Metalocenos sdo catalisadores organometélicos a base de zirconio (e outros metais
de transi¢do) que apresentam alta atividade para a polimerizacdo de olefinas. Embora a
descoberta dos catalisadores metalocenos tenha sido recebida com grande entusiasmo, o seu
desenvolvimento caminha a passos lentos. Aliangas globais e a comercializaciao de grades
especificos provavelmente promoverao o crescimento do setor, embora o desenvolvimento
atual do PP metalocénico esteja muito atrds do de PE (polietileno). A demanda por
metalocenos deverd ser maior em paises mais desenvolvidos, cujos mercados sd@o mais

diversificados.

Tabela 2.1 — Demanda Global de PP — Uso Final (em ton métrica)
(Chem Systems, 2000)

Crescimento %

Aplicacao 2003 | 2010 (2003-2010)
Filme 5985 | 9.204 6,4
Fibra 11.738 | 17.493 5.9
Moldagem-Sopro 604 840 4.8
Moldagem-Injecao 14.124 | 20.250 5,3
Extrusao (revestimento) 4 6 4,1
Extrusdo (outras) 2.581 | 3.698 53
Todas as outras 1.004 | 1.474 5,6
Total 36.042 | 52.966 5,7
Metalocenos 659 2.491 20,9

2.3 Sistema Catalitico

A grande maioria dos processos de obtencdo de polipropileno faz uso dos
catalisadores Ziegler-Natta. Este tipo de catalisador pode ser definido como um composto
de metal de transi¢do capaz de inserir continuamente unidades monoméricas — propileno-

em uma cadeia polimérica — polipropileno (Moore, 1996).

Geralmente, mas ndo obrigatoriamente, o catalisador € formado por dois
componentes: um sal de metal de transicdo (geralmente um haleto) € um composto

organometélico (cocatalisador, geralmente um alquil-aluminio), que € o ativador dos sitios.
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Em 1953, Karl-Ziegler foi o primeiro a produzir polietileno utilizando uma mistura
de TiCls/AIR3. Em 1954, Giulio Natta obteve polipropileno utilizando o mesmo sistema
catalitico. O polipropileno obtido por Natta possuia baixa isotaticidade' (entre 30 e 40%).
Em experimentos posteriores, TiCly soltivel foi substituido por TiClj cristalino, obtendo-se,
assim, polipropileno com isotaticidade entre 80 e 90%, com propriedades mecanicas muito
mais adequadas. A partir dai, o polipropileno isotdtico tornou-se um dos mais importantes
materiais plésticos produzidos no mundo. Com o passar dos anos, busca-se cada vez mais
desenvolver catalisadores com maior eficiéncia, tanto em termos de rendimento quanto em

termos de isotaticidade.

Os catalisadores empregados na producdo de polipropileno sdo usualmente
divididos em geracOes. Cada uma delas representa um avango e estd intrinsecamente ligada

a evolucdo dos processos produtivos.

2.3.1 Geracoes dos catalisadores:

2.3.1.1 Catalisadores de Primeira Geracao

Também sdo conhecidos como catalisadores convencionais. Foram os primeiros
catalisadores utilizados na polimerizagdo estereoespecifica de olefinas. Desenvolvidos por
K. Ziegler e G. Natta (1955), consistem basicamente de tricloreto de titanio s6lido (TiCls)
cocristalizado com um haleto de aluminio (AICl3), como resultado da redu¢do do TiCl; com
um composto organo-aluminio (cloreto de dietil-aluminio (DEAC)-AICIL,Et,, ou cloreto de

trietil-aluminio (TEA)-AICIEt3).

O TiCl; apresenta quatro tipos diferentes de estruturas cristalinas: o (hexagonal),
(linear), y (cdbica) e O (intermedidria entre hexagonal e cibica). Conforme descrito por
Zacca (1991), as formas y e § sdo especialmente ativas na polimerizagéo estereoespecifica
de olefinas. A conversio entre as formas cristalinas do TiCls € feita através de tratamento

térmico e moagem, conforme mostrado na Figura 2.1.

1 . . . . ~ . . ) . sz .
Define-se como teor de isotaticidade a fracdo de diades isotdticas de cadeia polimérica. Diz-se que uma
diade € isotatica quando os ramos metila estdo dispersos na forma cis (do mesmo lado da cadeia).



200-400 °C

o-TiCl; B-TiCl;
100 °C Moagem 25-200°C
Moagem
5-TiCl; 7v-TiCl;

Figura 2.1 - Conversdo entre as possiveis formas cristalinas do
TiCl;.(Moore, 1996)

Os cocatalisadores de primeira geracao possuem baixas atividade catalitica (0,8-1,2
kgPP/g catalisador) e isotaticidade (em torno de 90%). Estes fatos sdo importantes para
compreensdo do processo de polimerizagdo. Em fun¢do da baixa atividade, o catalisador
deve ser removido do polimero no fim do processo, para evitar corrosao dos equipamentos
que transformardo o polimero em bens de consumo e para eliminar os efeitos deletérios do
metal pesado a satde. A baixa isotaticidade do polimero exige a separacdo do polimero
atdtico, para que o produto adquira as propriedades mecanicas desejadas. Além disso, a
falta de um controle morfolégico das particulas de polimero formado exige processos

complicados e caros para a separacao do polimero formado do meio reacional.

A baixa atividade € explicada principalmente pelo fato de somente os dtomos da
superficie da particula de catalisador estarem acessiveis a a¢do do alquil-aluminio para
formacdo de sitios ativos. Estes dtomos de Ti representam apenas uma pequena fragao do
total de 4tomos presentes na particula, variando entre 1 e 4% (Zacca, 1995). O aumento da

fracdo de Ti ativo gerou uma segunda geragdo de catalisadores Z-N.

2.3.1.2 Catalisadores de Segunda Geracao

A segunda geracdo de catalisadores Ziegler-Natta, também conhecida como a fase

dos catalisadores modificados, é obtida a partir dos catalisadores de primeira geracao apos:

e Tratamento quimico com doadores de elétrons (por exemplo, di-n-butil éter);



e Deposicao do catalisador sobre um suporte inerte, com SiO,, Al,O3 e CaO.

Os catalisadores de segunda geracdo mostraram-se adequados para polimerizacdo
tanto de eteno como de propeno. Embora sua atividade seja de 6 a 10 vezes maior que a do
catalisador de primeira gerag¢do, a remocao do catalisador ainda é necessaria pelos mesmos
motivos expostos anteriormente. A isotaticidade obtida com catalisadores de segunda

geracdo fica em torno de 95%.

O aumento na atividade catalitica observado ¢ atribuido principalmente ao aumento
no nimero de sitios, como uma conseqii€ncia da melhor acessibilidade dos dtomos de Ti,
por causa da maior porosidade e drea especifica do material. A drea especifica é superior a
150 mz/g, enquanto que os catalisadores de primeira geracdo apresentavam drea especifica
entre 30 e 40 mz/g. Os catalisadores de segunda geracdo permitem um certo controle
morfolégico e, usados com DEAC (cloreto de dietil-aluminio) como cocatalisador, ainda

estdo presentes em alguns processos industriais.

2.3.1.3 Catalisadores de Terceira Geracao

A terceira geracdo de catalisadores Ziegler-Natta (catalisadores de alto rendimento)
surgiu na década de 70, em funcdo de estudos na area de produgdo comercial de
polipropileno e polietileno. As principais caracteristicas sdo: o uso do MgCl, como suporte;
a introdugdo do doador de elétrons interno (donor interno) como um componente efetivo do
catalisador; uso de um doador de elétrons externo (donor externo) no meio reacional. Os
doadores de elétrons sdo bases de Lewis, como por exemplo, ésteres, silanos € aminas, que
completam preferencialmente os sitios atdticos, permitindo aumentar o grau de

isotaticidade do polimero final.

Catalisadores suportados em MgCl, e modificados pelo doador de elétrons possuem
atividade suficiente para evitar a extragdo do catalisador do polimero. No entanto, ainda
pode ser necessdria a remoc¢dao de polimero atitico que, dependendo das condicdes de
processo, constitui de 6 a 10% do total de polimero. A morfologia pode ser controlada pela
forma do suporte. A evolugdo dos catalisadores Ziegler-Natta segue, entdo, por rotas mais

econOmicas de produ¢do e combina¢des mais eficientes de doadores de elétrons.



2.3.1.4 Catalisadores de Quarta Geracao

Os catalisadores de quarta geragdo possuem suporte esférico e altos rendimento e
isotaticidade. Uma nova combinagcdo de doadores de elétrons, os diésteres (doadores
internos) e silanos (doadores externos), melhora significativamente o rendimento e a
isotaticidade do polimero. Finalmente, a isotaticidade atingiu indices tais que permitem a
comercializacdo do polimero atdtico formado juntamente com o polimero isotdtico, sem
prejudicar as propriedades mecanicas do produto. Com isso, o processo de polimerizacio
foi simplificado, diminuindo significativamente o custo de producdo. Catalisadores de
quarta geracdo sio utilizados atualmente em grande parte das plantas comerciais de

polipropileno.

2.3.1.5 Catalisadores de Quinta Geracao

Na segunda metade da década de 80, foi descoberto um novo tipo de doadores de
elétrons: os diéteres (especialmente os 1-3 diéteres). Se usados como doadores internos, os
diéteres promovem alta isotaticidade e alto rendimento, sem a necessidade de uso de um
doador externo. Estes catalisadores ainda ndo sdo utilizados industrialmente mas, em

funcdo do alto potencial, podem ser chamados de catalisadores de quinta geragao.

2.3.1.6 Catalisadores de Sexta Geracao — Metalocenos

Catalisadores homogéneos de alta especificidade e rendimento podem ser obtidos,
combinando metais de transicdo, como Hf ou Zr, com metil-aluminoxano (MAO). Este
catalisador € capaz de gerar polipropileno com configuracao isotdtica e/ou sindiotdtica com
rendimentos e especificidades bastante altos. A descoberta gerou grande interesse na
inddstria e no meio académico, tanto pela motivacao cientifica quanto pela possibilidade de
gerar produtos com propriedades até entdo ndo obtidas com outros catalisadores. Por estas

inovacgdes, pode-se considerar os metalocenos como uma sexta geracao de catalisadores.

A Tabela 2.2 traz, de forma comparativa, alguns dados obtidos em reatores de

laboratdrios para catalisadores que representam cada geracao.



Tabela 2.2 — Comparacdo entre as diferentes geracdes de catalisadores (Moore, 1996).

Geracio Composicio Produtividade | Isotaticidade Controle
* (kg PP/g cat) (%) Morfologico
1 8-TiCl30.33AICI;+DEAC 0,8-1,2 90-94 Impossivel °
2° 8-TiCl; + DEAC 3-5 (10-15) 94-97 Possivel
3* TiCly/Ester/MgCl,+AIR3/Ester 5-10 (15-30) 90-95 Possivel
42 TiCls/Diester/MgCl,+TEA/Silano | 10-25 (30-60) 95-99 Possivel
5 TiCly/Dieter/MgCl,+TEA 25-35 (70-120) 95-99 Possivel
6* Zirconoceno+MAO (5-9.10°) ¢ 90-99 Ainda ndo obtido

* Polimerizac¢@o slurry em hexano, pressdo de mondmero 0,7 MPa, 4h, hidrogénio para controle de peso

molecular (valores entre paréntese sio para polimeriza¢do em massa durante 2h a 70°C com H,).
b Sé6 € possivel com TiCl; reduzido com alquil-Al com tamanho de particula de 200-300 pum.

¢ Uma hora de polimerizacdo.

Para ilustrar a importancia das melhorias obtidas nos catalisadores, a Figura 2.2

mostra as etapas envolvidas no processo para cada geracdo de catalisadores utilizada na

industria de producdo de polipropileno (IC, 1989, apud Reginato, 2001). Foram incluidas as

geragdes cinco e seis. Importante notar o niimero de etapas envolvidas.

A

Numero de Etapas no Processo

Polimerizagao
Remocao de .
Catalisador Polimerizagao
Remocao de Remocao de .
Atético Catalisador Polimerizagdo
Peletizagao Peletizagao Peletizagao Polimerizacao
Produto Produto Produto Produto
I 11 I IV,Ve VI

Geracao de Catalisador

Figura 2.2 — Etapas no processo de produgdo de polipropileno para cada geracao
de catalisadores.



2.3.2 Componentes do Sistema Catalitico

Os diferentes componentes do sistema catalitico desempenham fun¢des importantes
e especificas no processo de polimerizacdo de olefinas com catalisadores Ziegler-Natta
(Zacca, 1991 e 1995). Embora ainda n3o se conhecam completamente as reagdes e
interacdes entre todos os componentes do sistema, alguns pontos sdo usualmente aceitos e

mostrados a seguir.

Suporte Catalitico

A func¢ao do suporte catalitico € aumentar a drea especifica do catalisador exposta
para polimerizacdo. A estrutura altamente porosa permite que se obtenham dreas
especificas muito altas. O suporte que se apresentou mais eficiente para os catalisadores

Ziegler-Natta foi o MgCl,, pelas seguintes razdes (Reginato, 2001):

e Eficiente acesso ao metal ativo, como conseqii€éncia da estrutura desorganizada do
cloreto de magnésio;

¢ Producido de pequenas particulas esféricas. Isso € possivel juntando-se um doador de
elétrons (donor interno), que evita a aglomeracdo das particulas. Dessa forma,
originam-se particulas de polimero também esféricas (fendmeno da réplica), o que
permite a exclusao da etapa de peletizacao;

¢ Aumento da reatividade dos sitios ativos por causa do efeito do fon magnésio, que €

menos eletronegativo que o metal de transi¢ao.

Cocatalisador

O cocatalisador € utilizado no sistema catalitico como um ativador de sitios
(Reginato, 2001). Os centros ativos sdo produzidos pela interacao entre o catalisador sélido,
que contém o metal de transi¢do, e o composto organometdlico. A altas concentragdes de

cocatalisador, ocorre um decréscimo da isotaticidade, enquanto que, a baixas
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concentracodes, a atividade catalitica € baixa. Por isso, existe uma concentragdo 6tima de

cocatalisador onde tanto a isotaticidade quanto o rendimento sdo satisfatorios.

Para catalisadores convencionais (primeira geracdo), o ponto 6timo estd em relagdes
molares Al/Ti menores que um, enquanto que para catalisadores suportados a relagdo 6tima
fica entre 10 e 50. Mesmo sem adicdo de doador de elétrons externo, é possivel obter

isotaticidades maiores que 90% apenas ajustando-se a relacao molar Al/Ti (Busico, 1986).

O cocatalisador é muitas vezes utilizado em excesso, para eliminar impurezas do
sistema reacional. Por possuir alta reatividade com compostos que contém hidroxilas (dgua,
por exemplo) e oxigénio, venenos poderosos para o catalisador, os cocatalisadores

aumentam de forma indireta a atividade do catalisador.

O cocatalisador utilizado em catalisadores suportados em MgCl, sdo quase sempre
compostos organometdlicos de aluminio. O trietil-aluminio (TEA) e o tri-isso-butil-

aluminio (TIBA) sdo os mais utilizados.

Doador de elétrons (bases de Lewis)

Os doadores de elétrons sao utilizados para aumentar o rendimento e a
especificidade do polimero. A coordenagdo superficial do TiCly com MgCl, resulta na
geracdo de uma grande variedade de sitios ativos, sendo que apenas uma pequena fracao €
altamente isoespecifica para a producdo de polipropileno (Busico, 1991). As bases de
Lewis completam os sitios cataliticos mais expostos, que tendem a formar material atético,

permitindo o aumento percentual de fracdo isotatica do polimero.

Diferentes bases de Lewis podem produzir diferentes espécies ativas e,
conseqiientemente, alterar a especificidade do catalisador. Dentre os compostos utilizados

como doadores de elétrons, citam-se os €steres, éteres, alcoois, silanos e aminas.

Doador de elétrons interno

O doador de elétrons interno (donor interno) é colocado juntamente com o suporte

catalitico e possui as seguintes fungdes (Reginato, 2001):
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— Aumentar a drea especifica do suporte e evitar a aglomeracao;
— Direcionar a coordenacdo do TiCls para as faces do MgCl, onde, os centros
estereoespecificos podem ser formados;

— Alterar a solubilidade do MgCl, quando o suporte € sintetizado por precipitacao.

Alguns tipos de donor interno sdo apresentados nas Figuras 2.3 ¢ 2.4:

CH,CH3 H3CH,C

H3C O 0 >—CH3
0] \ 0]

Figura 2.3 — Estrutura Molecular do Ftalato.

O

Figura 2.4 — Estrutura Molecular do Diéter.

Doador de elétrons externo

O doador de elétrons externo € adicionado ao catalisador na fase de preparacao da

mistura reacional (antes de atingir os reatores) e possui as seguintes funcoes:

— Envenenar seletivamente sitios ndo estereoespecificos;
— Transformar sitios que geram polimeros atdticos em sitios isotaticos;
— Reagir com o alquil-aluminio, evitando rea¢des adicionais com o donor interno;

— Aumentar a taxa de propagacao por efeito eletronico sobre 0s sitios ativos.

Alguns tipos de donors externos s@o mostrados nas Figuras 2.5 e 2.6:
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H3CO""---‘Si\
H5CO

Figura 2.5 — Estrutura Molecular do Donor C (cicloexil-metil-dimetoxi silano).

CHs

H3COm
H3CO

Figura 2.6 — Estrutura Molecular do Donor D (Di-Ciclopentil-Dimetoxi Silano).

2.4 Reacao de polimerizacao para obtencao de polipropileno

Na presenca de catalisadores Ziegler-Natta, o propileno (C,Hg) reage para formar o
polipropileno. O mecanismo reacional aqui envolvido € chamado de Poliadicio ou

Polimerizagdao em Cadeia por Coordenacdo (Coutinho, 2006).

A cinética de um processo de polimerizacdo catalitico envolve ao menos trés
eventos simultineos: a variacdo da atividade catalitica, a cinética do processo de

polimerizacdo e o processo de difusdo dos reagentes no meio.

Em condicdes adequadas, podem ser formados diferentes isdmeros configuracionais
macromoleculares (Mano, 1999). A depender de como um novo mero € acrescido a
macromolécula, conforme a configuracio do atomo de carbono no novo centro de

quiralidade, seja D ou L (ou R ou S), o polimero podera ter propriedades muito diferentes.
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A ordem em que aparecem estas configuragdes € conhecida como taticidade, e foi definida
por Natta em 1954 para indicar o grau de ordem configuracional de uma cadeia polimérica
com regularidade constitucional e centros quirais. Durante a polimerizacdo, podem surgir

trés casos:

V' Polimero Isotdtico: todos os dtomos de carbono assimétrico gerados tém a mesma

configuracdo (D ou L)

R R R R R R
et H H e H e H e H e H /I-\I
H H H H H H H

Figura 2.7 — Polimero Isotatico (Mano,1999).

v’ Polimero Sindiotdtico: os dtomos de carbono tém alternincia de configuragdo

R H R H R H
\.4-/Hkél-| m H e H e H N H N H
gy o d B & @

Figura 2.8 — Polimero Sindiotatico (Mano, 1999).

v Polimero Atético ou Heterotdtico: os dtomos de carbono ndo tém qualquer ordem,

com configuracdes ao acaso.

H R H R R H
AN/ 'R /‘\* “H R /L‘H H R VAVAVAl
\IA-/HK_LH\IéH\é—. H N\ H N H N H
H H H H H H H

Figura 2.9 — Polimero Atatico (Mano, 1989).

Em processos industriais, ¢ comum a adi¢cdo de outros mondmeros, além do
propileno, para obtencdo do polipropileno comercial. Quando se usa um sé tipo de mero,

obtém-se um homopolimero; quando hd mais de um tipo de mero, obtém-se um copolimero
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(em especial, obtém-se o terpolimero no caso de trés meros, como por exemplo,

propileno/etileno/buteno).

Os copolimeros podem ainda ser chamados de copolimeros aleatorios ou
randomicos se as unidades quimicas ndao seguem qualquer seqiiéncia (ou seja, estdo
ordenadas ao acaso). Os copolimeros sao alternados se ha uma regularidade de ordenagao
(seqiiéncia), dispondo-se as unidades quimicas diferentes de modo alternado. Os
copolimeros sao chamados de copolimero em bloco se, ao invés de uma unidade quimica de
cada tipo, alternam-se seqiiéncias de unidades quimicas iguais. A Tabela 2.3 resume estes

conceitos.

Tabela 2.3 — Cadeias Macromoleculares em Homopolimeros e Copolimeros.

Monomero Polimero Representacao
A Homopolimero | ... A-A-A-A-A-A-A-A.....
B Homopolimero | ... B-B-B-B-B-B-B-B.....
Alternado | ...A-B-A-B-A-B-A-B-A-B...
A+B Copolimero | Embloco | ..A-A-A-A-A-B-B-B-B-B...
Aleatério | ...A-B-B-A-A-B-A-A-A-B..

A Tabela 2.4 apresenta algumas propriedades tipicas de polipropilenos produzidos
comercialmente. Esses materiais sdo usualmente empregados como para-choques de carros;
carcacas de eletrodomésticos; recipientes; fitas para lacre de embalagens; brinquedos;
sacaria; carpetes; tubos para carga de caneta esferografica; bocal de pistolas para aplicacao
de aerossois; material hospitalar; seringas de inje¢ao descartdveis; tubos e conexdes para

construgdo civil.
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Tabela 2.4 — Propriedades Tipicas de Polipropilenos Comerciais.

Propriedade Valores Tipicos
Peso Molecular 80.000-500.000
Densidade 0.90
Indice de Refracao 1.49
Tm 165-175 °C
Tg 4-12°C
Cristalinidade 60-70%
Catacterfsticas Termopléstico, branco, opaco, alta resisténcia quimica
e a solventes; menor custo.

2.5 Processos de obtencao de polipropileno

Na década de 90, a busca pela eficiéncia operacional ganhou espago ainda maior no
seguimento de producdo de PP. Cada tecnologia disponivel no mercado possui
caracteristicas proprias de produtos/propriedades. Dentre os processos produtivos,

conforme Tabela 2.5, destacam-se:

Tabela 2.5 — Processos de Obtenc¢do de PP.

Processo Fornecedores de Tecnologia
BP Amoco, Chisso, Sumitomo, Targor
Fase Gas
(NOVOLEN), Union Carbide (UNIPOL)
Mitsui Chemicals (HYPOL), Montell
Bulk (massa)
(SPHERIPOL)
Solucao Eastman
Slurry (Lama) Hercules, Shell

Fonte: Chem Systems, 2000.

Todos os processos de obten¢ao de homopolimeros de PP sao capazes de produzir

grades com as mais diversas necessidades de mercado, com alguma distin¢cdo na faixa de
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especificacdo de propriedades (como por exemplo, altos indices de fluidez-MI). Para

copolimeros, no entanto, a escolha por um processo € mais limitada.

A diferenciacdo tecnoldgica esta ligada ndo s6 a fatores tecnoldgicos, mas também
de mercado. Os processos em fase gas quadruplicaram sua capacidade de produgdo entre os
anos de 1990 e 1998 e estdo entre os mais promissores do mercado. De uma maneira geral,
os processos industriais empregam, primeiramente, etapas em fase gas ou em bulk (massa),
para a obtencdo de homopolimeros e copolimeros randomicos, seguidas de um sistema em
fase gasosa para a producdo de copolimeros de alto impacto. A Figura 2.10 mostra a
capacidade total instalada dos processos de obten¢dao de PP, em termos da tecnologia

empregada.

BN BULK

[ 1SOLUGAO
20,0% [ 1SLURRY

[ FASE GAS

. 27.8%

Figura 2.10 — Processos produtivos: porcentagem de mercado
(Chem Systems, 2000).

E importante notar a evolugdo das tecnologias ao longo dos anos. Inicialmente, os
processos de obtenc@o de polipropileno eram projetados para lidar com as limitagdes dos
sistemas cataliticos Ziegler-Natta disponiveis (Moore, 1996). A remocao do catalisador do
polimero e a separacdo da fracdo atdtica eram necessdrias para produzir produtos estdveis.
Estes primeiros processos empregavam tecnologia de polimerizacdo semi-batelada:
primeiro eram adicionandos diluente, catalisador e alquil-aluminio; em seguida, o propileno

era adicionado, juntamente com o hidrogénio, a fim de se controlar a massa molar.
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2.5.1 Processos de polimerizacao em fase gas

2.5.1.1 Targor (NOVOLEN )

Uma caracteristica marcante do processo NOVOLEN ¢ sua habilidade em operar o
reator de copolimero de impacto como sendo o de um homopolimero (em série com o
primeiro reator de homopolimero). Copolimeros randémicos também podem ser produzidos
com os reatores em cascata. Produtos como homopolimeros, copolimeros randémicos e de
impacto podem ser obtidos através deste processo. Além disso, a producdo de copolimeros
de impacto com niveis elevados de etileno é competitiva, quando comparada a produg¢do em

dois reatores de impacto em série.

A Figura 2.11 apresenta um fluxograma simplificado do processo. O primeiro
passo deste processo envolve a preparagdo de catalisador. Emprega-se um catalisador de
alto rendimento, que € misturado com um solvente (hidrocarboneto) no tanque de mistura
de catalisador para formar uma lama (slurry). Esta lama € entdo bombeada aos tanques de
catalisador e alimentada nos reatores de polimerizacdo. Ao mesmo tempo, alquil-aluminio e
outros catalisadores sdo misturados com um solvente organico, se necessario, estocado no

tanque de alimentacdo e bombeado ao reator.

Na etapa de polimerizagdo, mondmero fresco (make-up) passa em peneiras
moleculares, ou secadores de alumina, para que tragos de dgua sejam retidos. O reator
principal de polimerizacdo contém um leito de polipropileno em pd, que € agitado por um
agitador espiral para prevenir aglomeracdo. O calor de reacdo é removido pela vaporizagao
do propileno no reator, condensando-o em resfriadores externos e reciclando o propileno
liquido de volta ao reator. O controle da massa molar é feito através da adi¢do de
hidrogénio no reator. O polipropileno obtido no reator € continuamente removido através

de uma tubulacdo imersa na lama reacional (dip tube).

No caso da producdo de homopolimero, a mistura efluente do reator alimenta em
seguida o separador, em que ocorre separagao do polimero e do propileno. O vapor que sai
do separador € comprimido no compressor de reciclo, condensado (e destilado, quando
etileno estiver presente no processo) e reciclado ao reator. O etileno também pode ser

recuperado.
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Copolimeros randdomicos sdo produzidos através da adicdo de etileno no primeiro
reator. J4 os de alto impacto sdo produzidos utilizando-se o segundo reator. Neste caso, o
homopolimero feito no primeiro reator € transferido para o segundo, onde etileno e
hidrogénio sdo alimentados para controlar a massa molar. O catalisador adicionado no
primeiro reator permanece no polimero e € transferido ao segundo reator. As condigdes
operacionais — temperatura e pressao - estdo intimamente ligadas as propriedades finais do
produto que se deseja obter. O reator € resfriado pela circulagdo continua do vapor do
reator, que € resfriado e alimentado novamente ao reator. O copolimero que emerge do
segundo reator recebe o mesmo tratamento recebido pelo homopolimero, para remog¢ao no
mondmero ndo reagido. Os vapores que saem do separador sdo enviados para o sistema de

recuperacao.

O polipropileno em p6 flui, por gravidade, ao stripper, onde os leves sdo removidos
com nitrogénio. Apds esse tratamento, o pé € enviado por um sistema de transporte
pneumadtico para os silos de p6. A drea de finalizagc@o (secagem final) ou 4rea de facilidade
consiste de silos de po, extrusdo, peletizacdo, stripping, homogeneizacdo de produto,

estocagem e embalagem.
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Figura 2.11 — Fluxograma do Processo NOVOLEN (Chem Systems, 2000).

2.5.1.2 Union Carbide (UNIPOL)

As principais etapas do processo UNIPOL incluem manuseio de catalisador,
tratamento de propileno para remocdo de tracos de contaminantes do catalisador,
polimerizacdo, extrusdo, peletizacdo integrada, estocagem, empacotamento e distribui¢ao.
A peletizagdo integrada resulta em menores custos de energia, quanto comparada a

peletizacdo convencional. A Figura 2.12 mostra um diagrama simplificado do processo.

O processo UNIPOL pode produzir copolimeros randdémicos pela adicdo de etileno
no reator de obten¢do de homopolimero. Entretanto, a produgao de copolimeros de impacto

requer a instalacdo de um segundo reator de polimerizacdo sem agitador interno.
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No processo, o propileno fresco passa através de uma coluna degaseificadora para
remog¢do de O, em peneiras moleculares, que ret€ém pequenas quantidades de 4dgua que
possam alimentar o reator de fase gas. Dependendo da qualidade do propileno, pode ser
necessaria a remoc¢ao de outros materiais, como acetileno e compostos sulfurosos. No
processo de polimerizacao, o sistema reacional é composto de um vaso de pressao vertical
com uma se¢do superior expandida, que diminui a velocidade do fluxo de gés evitando o
arraste de particulas de polimero. A corrente de gds reagente circula através do leito e é
resfriada em um trocador de calor externo, que remove o calor gerado na reacdo. Pode
ocorrer também a condensacdo parcial do propileno e do agente de condensacdo
(hidrocarboneto inerte, que aumenta a taxa de remocao de calor). Um soprador no loop de

reciclo promove o aumento da pressao para vencer a diferenca de pressdo no loop.

O propileno de make-up (grau polimero) € misturado com gases de reacdo
reciclados. A corrente de gds promove a fluidizacdo do leito formado no reator. O
catalisador é adicionado ao sistema em uma lama de 6leo mineral. O cocatalisador €
adicionado diretamente ao reator. O hidrogénio € utilizado no reator para controle da massa
molar e, conseqiientemente, do indice de fluidez. Adiciona-se também um doador de

elétrons, que age como agente controlador de seletividade.

No caso de produgdo de homopolimero, este é retirado continuamente do reator e
separado da mistura reacional através de separadores em série. O gés € reciclado novamente
ao topo do reator. A pressao hidrostética através do leito do reator permite o reciclo do gas
sem compressdo. Etileno é adicionado ao reator de homopolimero no caso de produgao de
copolimero randémico. O polimero do separador gés/sélido é enviado a uma torre de purga,
em que o mondmero residual é arrastado com nitrogénio. Vapor € injetado para neutralizar
residuos de catalisador. O pd, por sua vez, é transferido por gravidade para a drea de
extrusdo. O material que sai da torre de purga € enviado para uma pequena estacdo de
recuperagdo, para melhorar a eficiéncia global do mondmero. O etileno e o propileno sdo
separados e reciclados, para serem utilizados na producdo de copolimero de impacto. No
caso de produgao de copolimero, o homopolimero produzido no reator de polimerizacao é

transferido para o reator de copolimerizagao, onde ocorre adi¢cao de etileno e hidrogénio.
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Figura 2.12 — Fluxograma do Processo UNIPOL (Chem Systems, 2000).
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2.5.2 Processos de Polimerizacao em Lama (Slurry)

2.5.2.1 SLURRY (HERCULES)

Catalisadores de primeira geragdo (TiCls) sdo produzidos pela reducdo do TiCly
com um cloreto de alquil aluminio. O catalisador € entdo preparado para polimerizacdo em
suspensdo com um diluente e em contato com um alquil aluminio, utilizado como co-
catalisador. Esta mistura de catalisador e diluente € alimentada ao primeiro reator de
polimerizacdo. Mondmero e hidrogénio sao adicionados a cada um dos reatores, de acordo
com a especificacdo de cada polimero. O ultimo reator deste trem de reagcdo € o responsavel
pela reacdo do monOmero residual, através do controle do tempo de residéncia. Um

diagrama simplificado do processo € apresentado na Figura 2.13.

Ap6s a polimerizagdo, a lama polimérica é tratada com dlcool e entdo com uma
solucdo de soda cdustica, para neutralizar o HCI formado no tratamento do dlcool. A fase
aquosa contendo dlcool, dgua e produtos da neutralizacdo do catalisador € separada da fase
hidrocarbdnica. O polimero, suspenso na fase de hidrocarbonetos, € separado do diluente e
do polimero amorfo por filtracio ou centrifugacdo. O polimero, imido por causa do
diluente, passa por um sistema de destilac@o e entdo € seco com nitrogénio. A fase atitica e

o diluente também sdo separados do polimero final.

Este processo de polimerizacdo, principalmente no que diz respeito as etapas de
purificacdo e reciclo de dlcool e diluente para o processo, envolve um grande nimero de

operacoes unitdrias. Com isso, altos custos de energia incidem sobre plantas slurry.
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Figura 2.13 — Fluxograma do Processo em Lama (Moore, 1996).

2.5.3 Processos de polimerizacao em solucao

2.5.3.1 EASTMAN

A polimerizag¢do em solugdo € possivel a temperaturas acima de 140 °C, onde o PP
cristalino é solivel em hidrocarbonetos alifaticos (Moore, 1996). A estas temperaturas, o
calor de polimerizac@o pode ser convertido em uma forma util de energia, como vapor, por

exemplo.

Os catalisadores convencionais de primeira geracdo nao sdo suficientemente
estereoespecificos ou ativos nestas temperaturas. Assim, catalisadores contendo Litio sao

utilizados.
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Componentes cataliticos, mondmero e solvente sd@o continuamente alimentados no
reator de polimerizacdo. O mondmero ndo reagido é removido por despressurizacdo da
solugdo e € reciclado. Solvente adicional é alimentado para reduzir a viscosidade da
solucdo, facilitando a remocao dos residuos cataliticos por filtracdo. A solu¢do € entdo
concentrada em uma série de evaporadores e forma-se um polimero sdlido através da
passagem por uma extrusora. Purificacdo complementar € adquirida por extracdo do
polimero sélido com heptano ou hidrocarboneto similar, que também remove o

polipropileno amorfo. A Figura 2.14 apresenta um fluxograma simplificado do processo

EASTMAN em solugao.
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Figura 2.14 — Fluxograma do Processo EASTMAN (Moore, 1996).
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2.5.4 Processos de Polimerizacao em Massa (Bulk)

Os processos de polimerizagdo em massa (bulk) ndo fazem uso de um diluente
inerte (heptano ou hexano) para promover a polimerizacio do propileno e manter o
polimero sélido em suspensdo, como se faz nos processo em lama (slurry). Processos de
polimerizacio em massa possuem altos rendimentos, com alta estereoespecificidade
catalitica, porque usam o proprio propeno liquido como meio de dispersdo. Em funcio da
solubilidade dos copolimeros em propeno liquido, todos os processos bulk para producdo
de homopolimero ou copolimero randomico empregam uma polimerizagdo em fase gas

para produzir copolimeros de impacto.

2.5.4.1 Montell (SPHERIPOL)

As Figuras 2.15, 2.16 e 2.17 representam, de maneira resumida, a seqiiéncia de
operacdes envolvidas no processo SPHERIPOL, incluindo a etapa de extrusdo e

peletizacdo. O processo SPHERIPOL consiste das seguintes etapas:

Pré-tratamento da matéria-prima
Producdo do sistema catalitico
Sistema reacional

Recuperacdo de mondmero e secagem do polimero

N N N N

Extrusao

O processo pode operar com um Unico reator tubular do tipo loop. Porém, plantas
com alta capacidade geralmente sdo projetadas com dois reatores em série. Isso permite a
producdo de resina bimodais (com vazdes diferentes de hidrogénio em cada reator),
aumentando a faixa de propriedades mecanicas do polipripileno que podem ser obtidas,

incluindo a producio de resinas para a formagao de PP bi-orientado (BOPP).
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Assim, a melhor configuracdo € aquela em que ha dois reatores de loop em série

seguidos por um reator fase gis para produgdo de copolimero de impactoz.

Na etapa de pré-tratamento, ao se utilizar propileno grau polimero, a purificacao
deste mondmero nao € necessdria (Chem Systems, 2000). O propileno grau polimero pode
ser utilizado diretamente na polimerizacdo sem remog¢ao preliminar de propano. Propileno
pode ser recuperado diretamente da fracdo ndo reagida da mistura de propileno/propano
purgado do sistema apds a polimerizacio, quando a concentra¢do de propano atinge valores

elevados.

O sistema catalitico ¢ normalmente composto de um catalisador de titanio suportado
em MgCl,, trietil aluminio (TEA) e Donor (base de Lewis). O catalisador, um sélido
contendo particulas de tamanho controlado, é disperso em uma mistura de 6leo e graxa.
Além do mondmero, o catalisador também € injetado no pré-polimerizador. A vazao de
catalisador € uma varidvel de processo independente. Para um dado rendimento (kg PP/g
catalisador), ajusta-se o objetivo de producdo através da manipulacdo das vazdes de

catalisador e do tempo de residéncia.

A vazdo de TEA, por sua vez, € uma varidvel dependente. Ela pode estar
relacionada a vazdo de propileno alimentada no primeiro reator (razdo TEA/propileno) ou
entdo a massa de catalisador adicionada no pré-contato (razdo Al/Ti). TEA, como co-
catalisador do complexo TEA-CATALISADOR-DONOR, € necessario para permitir a
reacdo de polimerizacdo. Além disso, reage com contaminantes do mondmero, tais como
4gua, oxigénio, dlcool, etc. E por isso que a quantidade de TEA alimentada depende da

qualidade do mondmero.

A vazdo de Donor, por sua vez, € uma varidvel de processo dependente. Pode estar
relacionada com a vazdo de TEA (razdo TEA/Donor) ou entdo com a massa de catalisador
alimentada no pré-contato. O Donor atua como co-catalisador do complexo catalitico e
controla o indice de isotaticidade esperado (range de insoldveis entre 94-98% w/w no

produto).

2 Copolimero de impacto é um polimero que possui alta rigidez e excelente forca ao impacto a temperaturas bem abaixo
da temperatura de congelamento.
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O catalisador (alimentado como em uma suspensdao de o6leo/graxa) e os co-
catalisadores TEA e Donor sdo adicionados juntos ao pré-contato, para que os centros

reativos do catalisador possam ser formados.

Antes que essa mistura reacional alimente os reatores loop, ocorre a pré-
polimerizacdo, cuja finalidade é encapsular a particula de catalisador, de maneira gradativa,
com uma camada de polimero. Se o catalisador fosse alimentado diretamente no primeiro
loop, a cinética de reacdo poderia provocar destruicdo das particulas de catalisador e,

conseqiientemente, muitos finos seriam gerados.

A experiéncia industrial mostra que os reatores loop podem ser facilmente operados
em densidades de lama 560-565 kg/rn3 na temperatura de reacdo. E comum utilizar-se um
split, ou seja, uma divisdo na alimentacdo de propileno alimentado nos reatores para

alimentar a pré-polimerizacao.

Para maximizar a produtividade e o rendimento catalitico, a densidade da lama do
catalisador € operada no valor mais alto possivel. Para se manter a densidade constante em
cada reator, controlador manipula vazao de make-up da corrente de propileno. Hidrogénio
também ¢é alimentado nos loops, para controle da massa molar. Em produgdes de

copolimero randomico, etileno também ¢ adicionado.

Vale ressaltar o efeito centrifugo presente nas pernas nos loops faz com que a
concentracdo real de polimero presente na descarga do reator pode ser apreciavelmente
diferente (geralmente maior) que a concentracdo média de polimero no meio. Por isso,
define-se um parametro chamado Fator de Descarga como a razdo entre a concentragao do
polimero na corrente de saida pela concentracdo dentro do reator. O calor de reagdo €
removido pela circulagdo de dgua de resfriamento nas camisas, cujo controlador € escravo
do controlador de temperatura do loop. A lama efluente dos reatores consiste em,
aproximadamente, 53% w/w de polimero sélido. Deve-se recuperar o mondmero

envolvido, uma vez que ele estd presente em grande quantidade (47% w/w).

A lama € conduzida através do Flash Pipe, tubulagdo em que ocorre evaporagdao do
liquido através da injecao de vapor na camisa. Em seguida, esta corrente alimenta o
degaseificador de alta pressdo. A vazao de topo deste equipamento contém o mondomero,
que € condensado e bombeado novamente para o processo, juntando-se ao propileno fresco.

O polimero é coletado no fundo. Em muitos processos, adicionam-se agentes que
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extinguem a acdo de TEAL/Donor residuais, que poderiam voltar ao processo através do

propileno reciclado.
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Figura 2.15 — Etapa de Reacdo do Processo SPHERIPOL.: reatores loop
(Chem Systems, 2000).

No caso de produg¢do de homopolimeros, o p6 coletado no fundo do degaseificador
de alta pressdo ¢ conduzido até um filtro de baixa pressdo. Em seguida, passa pelo Steamer,
em que ocorre desativacdo dos residuos de catalisador e sdo eliminados os hidrocarbonetos
dissolvidos. O polimero é seco e enviado para o silo de p6. O mondmero ainda presente na
corrente do Steamer é comprimido e levado até a secdo de recuperagdo de mondmero. A
partir dai, o p6 é direcionado a extrusdo. Com a aditivagdo adequada, o pé € fundido e

obtém-se os graos de polipropileno.
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Figura 2.16 — Etapa de recuperacao do propeno (Chem Systems, 2000).

No caso de producdo de copolimero de impacto, o polimero extraido no fundo do
degaseificador de alta pressdo é conduzido ao reator de fase gds. Neste reator, uma fase
borracha de etileno-propileno € adicionada a matriz homopolimérica oriunda da
polimerizacdo nos loops, para produzir copolimeros heterofasicos de alto impacto. O calor
de reacdo € removido na corrente de recirculacio do gds fluidizado, mantendo a
temperatura sob controle. A exemplo do que ocorre com os homopolimeros, o péd €
conduzido a um filtro de baixa pressdo, ao Steamer , a unidade de secagem e, em seguida,

transferido ao sistema de extrusdo.
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Figura 2.17 — Transporte Pneumético e Extrusdo (Chem Systems, 2000).

Estocagem

Urdampilleta et al (2006) estudaram a origem da heterogeneidade em polipropileno

de alto impacto. Uma simples observacdo nas particulas do produto obtido mostra que o

produto € heterogéneo, tanto em termos da distribui¢do do tamanho de particulas como em

termos da aparéncia dessas particulas. A heterogeneidade estd intimamente ligada ao

desempenho final do produto e € resultado da configuragcdo do processo.
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2.6 Reatores loop do processo SPHERIPOL

As tecnologias de reatores loop surgiram como uma opc¢ao competitiva para a
producdo comercial de poliolefinas, estando diretamente ligadas ao desenvolvimento de
catalisadores de alto desempenho (Zacca,1993). Melo (2000) aborda detalhes adicionais
sobre a constru¢do e operacao de reatores tubulares do tipo loop, além de abordar aspectos

sobre a estabilidade desses sistemas.

Os reatores loop sao utilizados tanto em processo lama quanto em processo massa,
sendo constituidos por reatores tubulares unidos em série. A Figura 2.18 ilustra este tipo de

reator.

Polimero

Alimentacao :

m=al|

1HAR I

Figura 2.18 — Reator tubular tipo loop (Zacca, 1993)

A.R. = Agua de resfriamento da camisa

Uma bomba de dispersdo axial promove o movimento da massa reacional dentro do
loop. As seccdes tubulares possuem drea (diametro nominal) uniforme, sem qualquer regiao

de contracdo que possa dificultar o livre fluxo dos reagentes.
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Em condi¢des de partida, o reator é completamente preenchido com propileno, que
permanece em recirculagdo até que o catalisador e o hidrogénio sejam adicionados. A
operacdo normal também requer que o reator esteja completamente preenchido. O sistema
de circulagdo de um loop € projetado de maneira a garantir altas velocidades de circulagdo e
grande eficiéncia de mistura de todos os componentes. Industrialmente o reator loop possui
uma jaqueta de resfriamento que o recobre parcialmente. Implementada de forma
concéntrica a se¢do tubular do loop, esse sistema remove o calor de reagdo, uma vez que a

reacdo de obtencao de polipropileno € muito exotérmica.

O monomero, o sistema catalitico e o hidrogénio s@o alimentados de maneira
continua. A concentracdo de particulas do polimero é extremamente alta, permitindo
remocdo do polimero em uma regido inferior de uma das pernas do reator. Pode ocorrer
uma pequena decantacdo das particulas em suspensdo, aumentando sua concentragdo em

determinadas regides do equipamento. Mantém-se fluxo continuo na corrente de saida.

As altas taxas de reciclo permitem operacdes com concentracdes elevadas. Isso
representa um avango sobre os tanques agitados, ja que limitagdes de eficiéncia de mistura
e troca térmica s@o comuns quando sdo utilizadas grandes concentragdes de particulas. As
particulas sdo mantidas em suspensdo gracas ao limite turbulento. Ao mesmo tempo, a alta
razdo comprimento/didmetro combinada com as altas velocidades de recirculacio
promovem boas condicdes de transferéncia de calor. Isso gera uma alta
produtividade/unidade de volume, em compara¢do com outros tipos de reatores.Ao mesmo
tempo, a energia fornecida para esse sistema € muito pequena, como resultado do eficiente
mecanismo de agitacdo, dos altos coeficientes de troca térmica, da grande area superficial

para transferéncia de calor e da pequena perda de carga ao longo dos tubos.

Condigdes de operacdo tipicas sdo 70-80 °C e 35-40 atm (ZACCA, 1995). A bomba
de recirculagio tem condi¢do normal de operacdo de 50 m’/h, com velocidades de

recirculacao de 3-5 m/s.

2.6.1 Controles regulatoérios do reator loop

Para um reator loop da tecnologia Montell (Spheripol), os principais controles

regulatérios estdo esquematizados na Figura 2.19.
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Figura 2.19 — Principais mecanismos de controle do reator loop’.
A-) Efeito do Propileno

v" A medida que o fluxo de propileno aumenta, diminui o tempo de residéncia do
catalisador nos reatores. Pelo fato do tempo de a permanéncia do catalisador nos
reatores se reduzir, menos polimero € produzido por causa do reduzido tempo de

contato entre o propileno e o catalisador, causando uma queda na densidade do

? DIC - Indicagio e controle de densidade; PIC — Indicagdo e controle de pressdo; FIC — Indicagdo e controle
de vazdo; TIC — Indicagdo e controle de temperatura; AIC — Analisador (cromatdgrafo): indicag@o e controle;
------------- : Sinal elétrico; : Conexao ao Processo. Nomenclatura ISA (Murrill, 2000).
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reator. Assim, a densidade do produto no reator loop € inversamente proporcional

ao fluxo de polipropileno.

v Na pratica, o operador entra com o dado da densidade desejada, que varia de acordo
com a caracteristica do produto desejado. O controlador de densidade (DIC) estd em
cascata com o controle de vazdo de propileno [FIC (C3)]: ou seja, ao entrar com o
valor de densidade no DIC, este manda um set-point (SP) para o controle de vazao
de propileno. Caso o FIC ndo esteja em cascata e sim no médulo automatico, entra-
se com o valor de vazao de propileno diretamente neste controlador e o DIC passa a

ser uma indicacao.

v' A diminui¢do da vazdo de propileno é acompanhada do aumento de densidade,

aumento da poténcia da bomba de recirculacio do reator e reducio da producao.

B-) Alimentacdo de Catalisador

v' A vazdo de catalisador é alterada para que seja possivel controlar a carga dos

reatores e a producao.

v" Quando se aumenta o fluxo de catalisador, a vazdo de propileno aumenta, para que a
densidade seja mantida fixa. Isso ocorre porque a densidade tende a aumentar por
causa da maior concentracdo de catalisador. A producdo de polimero entdo
aumenta. O fluxo de dgua para a camisa do reator de pré-polimerizacdo aumenta,

para remover a quantidade adicional de calor gerado.

v" O SP do controlador de temperatura da dgua da camisa é entdo reduzido, para

manter os reatores /oop a uma temperatura constante.

C-) Alimentagao da Razao TEA/Donor

v" TEA € o ativador do catalisador. Sem ele, ndo existiria a rea¢do de polimerizagao.
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v" O donor impacta a qualidade do polimero. Usando-o em quantidade insuficiente,
produz-se alto teor de material soliivel em xileno (XS). Por outro lado, caso se perca
o controle da vazao de donor, € necessdrio injetar CO no reator e interromper a acao

do catalisador.

v A razdo TEA/Donor tem impacto sobre a carga (produgio) da planta. Quando se
reduz a razdo TEA/Donor, também se reduz a velocidade de reagdo, ja que o donor

tem efeito redutor sobre a atividade do catalisador.

v Na folha de receitas para producdo de uma determinada especificagdo do produto,

existem os valores das razoes massicas de TEA/C3 e de TEA/Donor.

v" O operador entra com o valor de TEA/C3. Este valor é, por sua vez, multiplicado

pela vazdo de propileno [FIC(C3)], resultando na vazdo de TEA.

v" O operador também entra com os dados de Donor/C3. O fluxo de Donor é
calculado pela multiplicacdo do valor inserido pelo operador pela vazdao de

propileno.

v Para reduzir a razio TEA/Donor, o operador deve aumentar a vazdo de Donor.
Conseqilientemente, ocorre uma reducdo na velocidade de produgdo, dependendo da
severidade da diminui¢do desta razdo. O fluxo de propileno para o reator loop €
entdo reduzido, para manter a densidade. Os SP dos controladores de temperatura

das camisas do loop aumentardo, para manter a temperatura constante.

v" Os resultados de laboratério mostram baixos teores de XS em func¢io do aumento da

vazao de donor.

D-) Alteracdo da Temperatura dos Reatores Loop

v A temperatura afeta diretamente a densidade da mistura reacional. A expansdo
(aumento de temperatura) ou contragdo (reducao na temperatura) do propileno nao

reagido € responsdvel pela variacdo da densidade.
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v

Normalmente, a temperatura ndo varia muito entre as diversas especificacdes de
produto. Conforme consta na Figura 2.19, existe um controlador de temperatura do

loop que controla a temperatura da d4gua da camisa.

Colocando-se o [TIC(R)] do reator em automatico e aumentando-se o seu SP, nota-

se uma redu¢do da densidade e, conseqiientemente, da vazao de propileno.

O TIC(C) estd em cascata com o TIC(R). O sistema de controle da dgua de
resfriamento € do tipo split range (range dividido): ou seja, existe apenas uma
varidvel medida, mas duas manipuladas. As duas vdlvulas de controle atuam em
conjunto, de tal maneira que, sendo necessdria uma temperatura mais baixa na
camisa, a valvula A terd uma abertura maior do que a B, permitindo que mais dgua

passe pelo trocador de calor e seja resfriada.

E-) Alteragdo da Vazdo de Hidrogénio

v

Um aumento na concentracao de hidrogénio aumenta a produgao (para uma mesma
vazdo de catalisador). Mas as caracteristicas do produto, como o indice de fluidez,

se alteram, pois o hidrogénio controla o comprimento das cadeias do polimero.

As receitas para cada especificagdo de produto contem o valor desejavel da

concentracdo de hidrogénio em ppm.

A concentracdo de hidrogénio na linha de alimentacdo do reator de loop €
controlada por um analisador (AIC), constituido por um cromatdgrafo em linha, que
estd em cascata com a vazao de hidrogénio [FIC(H,)].

Aumentado-se o fluxo de hidrogénio, aumenta-se a velocidade de reacdo. A
densidade tende a aumentar e, com isso, o fluxo de propileno para o reator é

aumentado.

O indice de fluidez (MI) aumenta com o aumento do teor de hidrogénio.
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2.6.2 Multiplos Reatores de Loop

Em processos industriais, observa-se a presenca de mais de um reator loop em série.
A estratégia de controle, neste caso, € idéntica, independente do nimero de reatores (NR).

O catalisador € usualmente adicionado apenas no primeiro reator de série.

Usa-se o termo split (divisdo) para indicar a quantidade de propileno que é
adicionada a cada reator. Valores tipicos sdo 60% para o primeiro loop e 40% para o
segundo. Além disso, deve-se ter em mente que apenas 50% do valor do propileno
adicionado aos loops € convertido. Por exemplo, adicionando 120 kg/h no primeiro reator,
produz-se 60 kg/h de PP e sobram 60 kg/h de C3 nao reagido. Essa massa reacional
alimenta o segundo reator. Além disso, uma corrente alternativa de C3 e/ou H2 serd
adicionada. Essas propor¢des sdo mantidas, em geral, para que se garanta uma
concentracdo de lama, ao final dos NR, de 50% PP + 50% C3. Isso se torna necessario para
que haja um perfeito escoamento da lama através da tubulacao de flash, regiao do processo

que promove a evaporacio do C3 para posterior recuperagao.

38



3. CINETICA DE REACAO & MODELAGEM MATEMATICA DO REATOR

3.1 Equacoes Cinéticas

Descreve-se nesta se¢do a cinética de polimerizagdo do propileno. As equacdes aqui
representadas s@o suficientes para descrever o comportamento de uma série de catalisadores
industriais. Esta metodologia pode ser aplicada a catalisadores de cromo, a metalocenos e a
catalisadores Ziegler-Natta. As deducdes que seguem tomam como base este tltimo tipo de

catalisador, uma vez que ele € amplamente usado em plantas industriais.

Virios autores ja evidenciaram que a complexidade quimica dos processos de
polimerizacdo de olefinas com catalisadores tipo Ziegler-Natta leva ao postulado de
mecanismos cinéticos compostos de diversas etapas de reagdao. Chen (1978) e Hutchinson
(1990) (apud Melo, 2000) foram os pioneiros no desenvolvimento desse conceito. Zacca
(1991) elaborou um modelo cinético de sitios multiplos para este tipo de catalisador,
aperfeicoando, assim, o conceito de mecanismo cinético composto por diversas etapas.
Neste trabalho, usou-se o modelo cinético proposto por Zacca (1995) com algumas

simplificacdes para descrever a polimeriza¢do do propeno em massa.

As etapas levadas em questao sdo cinco:

a-) Ativacao dos Sitios Potenciais: etapa em que um sitio potencial (Sp) do catalisador €
convertido em um sitio ative livre (Py). Muitos mecanismos de ativagao sdo propostos pela
literatura. Este trabalho considera que a ativacdo dos sitios é feita estritamente pelo co-

catalisador (Ac).

b-) Iniciacdo: durante esta etapa, uma nova cadeia polimérica comeca a ser formada. Um
sitio livre ativo (Py) reage com uma molécula de mondmero (M), que neste trabalho € o
propileno produzindo um sitio ativo de ocupagdo 1 (P;). A reacdo é considerada de primeira

ordem para cada componente da reagao.
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c-) Propagacido da Cadeia: ¢ o mecanismo em que se verifica o crescimento da cadeia
polimérica. Uma nova molécula de mondémero (M) € inserida na cadeia polimérica viva

(P;), aumentando o comprimento da cadeia em uma unidade (Pj).

d-) Transferéncia de Cadeia: é um tipo de reacdo que finaliza a cadeia polimérica ativa,
produzindo uma cadeia inativa de polimero e um sitio ativo vago. Geralmente, um agente
de transferéncia de cadeia reage com o sitio ativo, desfazendo a ligagdo com a cadeia
polimérica ativa. Com isso, interrompe-se o crescimento da cadeia, formando-se o polimero
morto (Q). Muitos agentes de transferéncia de cadeia e mecanismos sdo propostos para esta
etapa de reacdo. Foram consideradas as reacdes de transferéncia de cadeia promovidas pelo

hidrogénio (H;), monémero (M) e a transferéncia.

e-) Desativacao do Sitio Catalitico: ¢ etapa final, em que se perde a atividade do sistema
catalitico durante a polimerizacdo. Neste trabalho, esta etapa foi considerada como

conseqii€éncia da desativagdo espontanea das espécies cataliticamente ativas Py e P;.

A Tabela 3.1 traz o resumo das principais reacdes envolvidas em cada uma das
etapas do processo de polimeriza¢do, bem como as respectivas taxas de rea¢ao das espécies

envolvidas.
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Tabela 3.1- Mecanismo de polimerizagdo.

Ativacao do sitio:
S, +Ac—“—>P, R, =k,-[S,]-[Ac] (3.1)

Iniciacao da cadeia:

Py +M—1_,p, R, =k; -[P,]-[M] (3.2)

Propagacao da cadeia:
P+M—"p, R, =k, [P]-[M] (3.3)

Transferéncia de cadeia:

P+H,—m 5P +Q. R,, =k, -[P]-[H,] (3.4)
P+M—tm 5P +Q. R,, =k, [P]-[M] (3.5)
Pi kg )P() +Ql RTE = kTE . [Pt] (3.6)

Desativacao do sitio:

P55, +0, R, =k, [P] (3.7)
ORI Ry, =k, -[P)] (3.8)

Zacca (1993) e Reginato (2003) descrevem mecanismos com maior ndimero de
etapas elementares, considerando-se, a acdo de contaminante. Simplificacoes sdo feitas para

que as etapas mais importantes sejam consideradas.

Com base nas taxas individuais de cada componente em cada uma das etapas
elementares de reacdo, foram definidas as taxas globais de cada componente, conforme

apresentado a seguir:

v Mondémero (M):

R, =—R, =)' R, —Ry, (3.9)

Ry =—kp -Py-M—kp-M - (P)=kp, -M - (P) (3.10)

i=1 i=1
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v’ Sitio Potencial (Sp):

R, =-R, 3.11)
Ry =—-k,-S, Ac (3.12)
v' Catalisador ativo livre (Py):

Ry =R, =R, + Ry + Ry — R, (3.13)

Pytotal

RPUtm‘al =k, Sp-A—kp Py M +kgy Z(Pz “Hy)+ ko 'zpi_kDPO (3.14)

i=1 i=1

v' Hidrogénio (H,):

Ry =—ky, -H, > (Pi) (3.16)
i=1
v" Co-catalisador (A):
R, =-R, (3.17)
R, =-k, S, -Ac (3.18)
v Cadeias ativas de polimeros (P;) — Polimero “vivo”
A taxa de variagdo de todas as espécies (P;) € resultante da soma das equagdes

balanco de P; para i=1...c0.

Para i=1:

R, =k -M.Py—ky-M.P =k, -H.P, —kp - P, +kp, -M.> (P) (3.19)
i=1 .

_kTM MPl _kDP1
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Para i>1:

R, =k, MP_ —k, MP —ky, -H-P—ky-P—ky M- P,
P, P i-1 P TH TE ™ * (320)

Aplicando-se o somatorio z e multiplicando-se ambos os lados da Equacao
i=2

(3.20) por i*, tem-se:

2 Ry =k, M Z Lk, MZZ iikPi

kg Zl B, —kpy M - Zl (3.21)

A soma das Equacoes (3.19) e (3.21) resulta em:

ii"RR+RE =kP-M.iik. P_ —k, MZ: P —kyy HZZ P
i=2 i=2 n=
k oy MZl P~k Zlk

+k,-M.Py—k, M.P,—k,, -HP —k, P

i“.P

M8~

(3.22)

Il
[S]

+kTM 'M'ZPI‘_kTM 'M'Pl_kD Pl

i=1

Notando-se que ZikRE +R, Zz R, e chamando-se Zl P =1, , obtém-se:

i=2 i=1

R, =kp, MY i*P —k, -MA —kpy, -HA —ky, M2,
i=2 (3.23)
—kyp A, —kp A+ kp - M.Py+k,, -M.A,

Onde A é 0 momento de ordem k de distribui¢io de massas molares do polimero

vivo. A partir da Equacao (3.23), obtém-se os momentos do polimero vivo.
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v Momento de Ordem Zero (Ay):

Sabe-se que »_i“.P_ = (i+i)" P, entdo:

i=2 i=1

k=0 — > P =4, (3.24)
i=1

R, =—kp -HAy —ky-Ay—kp Ay +kp, M.F, (3.25)

v" Momento de Ordem Um (A;):

oo

k=1 ei(z#l) P =>iP +ipl.:/21+/10 (3.26)
i=1 i=1 i=1

R, =ky-M Ay —kyy - HA, +kpy M .(Ay = A) ks - 4
—ky A +kp-M.F, (3.27)

v" Momento de Ordem Dois (A,):

k=2 — i(z’+1)2P[ = i(i2 +2i+1).P =4, +2.4 +4, (3.28)
i=1

i=1

R, =kp -M.2A4+2A)—kpy -HA —kyy -M (A= A)—kyy - 4,

3.29
—k,-A +k,-M.P, .29

v" Concentracio total de espécies ativas

O ndmero de espécies com atividade catalitica ativa (catalisador total) ¢é

determinado pela soma da seguinte expressao (Melo, 2000):
Cat=2L, + Py (3.30)

Supondo que o comportamento dindmico da espécie Py possa ser descrito como um
estado pseudo-estaciondrio, consideracgdo razodvel ja que as constantes cinéticas sao muito

elevadas, a partir da Equacao (3.14), obtém-se a seguinte expressao:
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k, S, Ac—(kp-M+kp).Py+(kyy - H, +kp)- Ay =0 (3.31)

Logo:

KooSp Ac (3.32)

(kp M +kp) B
’ (kTH 'Hz +kTE)

(kTH 'H2+kTE)'

Ay =

Para simplificar a Equacao (3.32), podem-se definir parametros o(; € 0; como:

Ao =0, Py — 0y (3.33)
onde:
o = (kp -M+kp) (3.34)
(kg -Hy +k1g)
(3.35)

k,-S,-Ac
o, =
(kTH 'Hz +kTE)

Assim, substituindo-se a Equacao (3.33) na Equacao (3.30) tem-se:

Cat = (0t +1).Py — 0ty (3.36)

v Cadeias inativas de polimeros (Q;) — Polimero “morto”

O raciocinio utilizado para a determinacdao dos momentos do polimero “morto” € o

mesmo empregado no caso de polimero “vivo”.

R, =Ry, +R;, + Ry +R, (3.37)

(3.38)

i=1

Ry =kpy HZPz + kg MZPz thkpy - P+ kp - P,

i=1
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Para i=1:
Ry =kpyy H.P, +kyy -M.P +kpy P +kp- P, (3.39)
Para i>1:

L TE Pz +kD Pz (3-40)

Aplicando-se o somatorio z e multiplicando-se ambos os lados da Equacao
i=2

(3.40) por i*, tem-se:

iik.RQi + Ry =kpy -HY " P Akyy MY Pk i P+
£ : : :

kp- Y i".P +ky, -HP (3.42)
i=2

+kpy, M.P,+k,. P +k, P

Notando-se que D i“.R, +R, =D iR, ., e chamando-se D i“Q, = u, , obtém-

i=2 i=1 i=1

Se:

R, =kpy -Hpy +kpy Mgy +kpp pl, +kpy -, (3.43)

R, =p (kpy - H+kpyy - M +kp +kp) (3.44)
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Onde Hx € o n-ésimo momento da curva de distribuicio de massas molares do

polimero morto.

v Momento de Ordem Zero (u):
k=0

Rﬂ0 = Uy (kyy -H+kpyy, M +k, +kp)
v Momento de Ordem Um (u,):
k=1

R, =p.(kpy - H+kpy - M +kpy +kp)

v" Momento de Ordem Dois (u5):
k=2

Rﬂ2 =, (kpy -H +kpy, M +k+kp)

(3.45)

(3.46)

(3.47)
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3.2 Modelagem Matematica do Loop

3.2.1 Introducao

Um dos modelos mais completos publicados na literatura foi inicialmente
implementado por Zacca (1991). Foram estudadas reacdes de olefinas em reatores loop
através de modelos matematicos abrangentes. O comportamento do loop foi analisado
através de simulagOes dindmicas, estaciondrias e via andlise ndo linear. Zacca também
utilizou o modelo de dispersdao axial (Levenspiel, 1999) para descrever os perfis de
concentracdo e de temperatura ao longo do reator. O reator foi dividido em duas secdes
tubulares, sendo que as zonas de entrada e saida consideradas como regides de mistura

perfeita.

Para este trabalho, utilizou-se a modelagem proposta por Melo (2000), que fez uso
da metodologia proposta por Zacca com algumas modificacdes. Para se descrever o loop,
utiliza-se um reator tubular continuo, cujas extremidades estdo diretamente conectadas a
uma regido de alimentagdo, sendo a retirada do produto realizada em algum ponto do
reator. No ponto de alimentagdo, ocorre mistura de duas correntes; ja no ponto de retirada,
ocorre uma divisao de correntes. O perfil de concentragdes e temperatura ao longo do reator
¢ obtido através do modelo de reator de fluxo empistonado, seja ela transiente ou
estaciondria. Este modelo representa uma idealidade, em que ndo had mistura na direcdo
axial e, na direcao radial, a mistura é perfeita. A velocidade de escoamento é constante ao
longo do sentido radial do reator. Reatores tubulares reais apresentam desvios com relagao
ao modelo ideal. Corre¢des podem ser feitas através da inclusd@o de um termo de mistura na

direcdo axial no modelo matematico do reator.

3.2.2 Modelo de dispersao axial

O modelo de dispersao axial € utilizado para descrever reatores tubulares nao ideais
(Fogler, 1999). O escoamento ndo ideal dos reatores tubulares estd ligado a varia¢des
radiais da velocidade de escoamento, a presenca de zonas de estagnac¢do, a recirculagcdo de

material, a formacao de caminhos preferenciais e a presenga de uma fase sélida (no caso de
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reatores de leito fixo) — Melo, 2000. No caso de reatores sem recheio, a mistura na dire¢ao
axial deve-se apenas a turbuléncia e pode ser levada em conta superpondo-se um
mecanismo de transporte efetivo ao transporte global por escoamento empistonado. A
modelagem desse mecanismo € feita através de uma analogia a lei de Fick (transferéncia de
massa) e a Lei de Fourier (transporte de calor por condug¢do). Assim, sdo definidos

parametros de difusividades méssica e térmica.

Para definir a dispersdo, usa-se aqui um exemplo proposto por Levenspiel (1999).
Suponha que um pulso ideal de um dado tragador seja introduzido em um fluido que
alimenta um reator tubular. O pulso se espalha a medida que passa através do vaso,

conforme ilustra a Figura 3.1

0 pulso comega a se espalhar
g isto pode ser causado por muitas
coisas: perfil de velocidade, agitacao
turbulenta, difusdo molecular, etc.
Um pulso de

tragado no —»

tempo t = 0

Simétrica e gaussiana
em qualquer instante

. m/s
I L hi
Alimentacédo Ponto de
em pulso medigédo

(alimentacgdo §)

Figura 3.1 - Espalhamento do tragador, de acordo com o modelo de dispersao
(Levenspiel, 1999).

Esse fendmeno € conhecido como dispersdo ou dispersdo longitudinal, de modo a
distingui-la da difusdo molecular. O coeficiente de dispersao D (m?/s) representa 0 processo

de espalhamento. Desta maneira:

v" Dt grande significa um espalhamento rdpido da curva de tragador;
v" Dt pequeno significa um espalhamento lento;

v' Dt=0 significa espalhamento inexistente (escoamento pistonado).
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3.2.3 Modelagem do reator Loop

Para a modelagem do reator loop, foram consideradas as seguintes hipéteses (Melo,

2000 e Zacca, 1991):

e O reator é composto de duas secdes tubulares de mesmo comprimento, e estdo
interconectadas;

e O trocador de calor da camisa de refrigeracao cobre toda a extensdo do reator;

e A dinamica da bomba é considerada como a dindmica de um reator CST;

e (ada sec¢do tubular € descrita de acordo com o modelo de dispersao axial;

e A velocidade média do escoamento é constante ao longo de cada secdo tubular;

¢ (radientes radiais de temperatura e concentrac¢io siao desprezados;

e Coeficientes de dispersdao madssico e térmico globais sdo idénticos para todas as
espécies;

¢ Mudancas de densidade sdo pouco importantes;

e [Efeitos viscosos sdo desconsiderados.

A Figura 3.2 lustra de forma esquematica o reator de loop. Os balancos de massa e
energia devem ser feitos para cada secdo tubular, bem como para a bomba, com as devidas

condic¢des de contorno iniciais.

Q. T (z,1). G @\ 1)

Alimentagio
_— .
> Misturador

QFs TF’CJF A

—

Q. T (z,t), G (z,t')

Figura 3.2- Esquema do reator loop.
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3.2.3.1 Balancos de massa e energia

A equacdo de continuidade — expressa genericamente para um componente j da
mistura reacional que escoa em um das secOes tubulares — pode ser descrita da seguinte

maneira (Bird, Stewart et al., 1960):

aCi(z',t')  ,9Ci(z',1") °Ciz\t)
o TV =DM R (3.48)

onde C;(z',t')representa a concentragdo do componente j na se¢do tubular i, v € a

velocidade média de escoamento na secdo tubular i, D,, é o coeficiente de dispersao

madssica e Rj.(z', t") representa a taxa de reacdo do componente j numa dada secao tubular i.

As varidveis independentes t' e z' sdo as coordenadas tempo e posicdo longitudinal,

[13%4]
1

respectivamente. O indice sobrescrito refere-se a secdo tubular em que o balanco de

massa € efetuado.

O mesmo raciocinio empregado ao balango de massa pode ser estendido ao balanco
de energia. Sao feitas as simplifica¢des usuais da equacao geral de energia: desprezam-se o
trabalho de expansdo, os efeitos térmicos devido a viscosidade, efeitos de campos externos,
radiacdo, transporte de calor por condugdo e calores de mistura (Froment e Bischoff, 1990).

Dessa maneira, o balango de energia para cada uma das secdes tubulares pode ser escrito:

aT'(z',r')  oT'(z',1") 9°T' (7,1
+v! = D¢ +

or' ©oo7 0z

{ (3.49)

, 4U. ... ;
— — .(—AH).R;(z',t')+ﬂ[TC =T'(z',1)]
pt).c, (2',1) d
onde T (z',#") € a temperatura em um dado ponto do reator num dado instante de tempo, D, é

o coeficiente de dispersdo térmica, p(T) e c,(T) sdo a densidade e a capacidade calorifica da
mistura, respectivamente, (-4H) € a entalpia da reacdo, Uyu.s € 0 coeficiente de troca
térmica na parede do reator, d é o didmetro interno das secdes tubulares e 7T, € a

temperatura da camisa de resfriamento.
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3.2.3.2 Condicoes de contorno e iniciais:

Como um reator do tipo tanque agitado (bomba) conecta as duas secOes tubulares,
as condi¢des de contorno na saida da secdo tubular 1 e na entrada da secdo tubular 2 sdao
descritas como sugerido por Danckwerts (1953). Ou seja, condicdes de contorno do tipo
fechado-fechado sao adotadas para cada secdo tubular. Para a entrada da secao tubular 1 as

condig¢des de contorno de Danckwerts (1953) sdo adotadas. Assim, tem-se:

acl@z,t)
QrCjr +QaCi(L,t)=QiCj(O0,1) =Dy A—"— (3.50)
7'=l
1 1 1
QTy + QT2 (L) =Q T 0,) - D AT (3.51)
V4
z'=0

onde A € a drea da sec¢do transversal do reator.

Na saida da secdo tubular 1 tem-se apenas uma separagao de correntes, sendo parte
do material retirado do sistema e o restante re-circulado. A continuidade das variaveis de

estado deve ser assegurada neste ponto. Assim:
Cl(L,1)=CF(0,1) (3.52)
T'(L,t) =T2(O,t') (3.53)

O sistema € considerado fechado. Isto significa que a dispersdo de material ocorre
apenas dentro do reator. Fora do reator considera-se escoamento puramente convectivo.

Um balan¢o de massa no ponto de retirada de material fornece, entao:

acﬁ (z',t)
0z’

2 LN |
Q,.ClL,t)-D A -Q,C2(0,t') =D AM
1]'(’) m _QZ ](’) m

0z'
L S0’ (3.54)

+QrCy (L)

Mas, como Q, =Q; — Q¢ a Equacio (3.56) pode ser simplificada para:
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8C§(z',t') acj?(z',t')

> 5 (3.55)
z'=L z'=0
De forma andloga, um balanco de energia no ponto de separacao leva a:
oT! 7't aT? AR
;z' : - a(z' : (3:56)
z'=L z'=0

Para a saida da secdo tubular 2 as condi¢des de Danckwerts podem ser aplicadas.

aC2(z',t")
J =0 (3.57)
0z'
z'=L
2 1 1
@O . (3.58)
0z'
z'=L

Além das condicdes de contorno, as equagdes diferencias parciais do modelo do
reator também necessitam de condicOes iniciais para a varidvel tempo. De uma forma

genérica, estas condi¢cdes podem ser escritas como segue:

Cl(2,0)=Cly(2) (3.59)

T!(2.0) = T} (2) (3.60)
3.2.4 Adimensionamento das Variaveis do Modelo Matematico

Ao se adimensionar as varidveis do modelo, confere-se um significado de
independéncia do sistema de unidades escolhidos (Aris, 1978, apud Melo 2000). Apés o
adimensionamento, pode-se condensar os parametros que aparecem nas equacdes em
grupos de parametros que representam melhor as propriedades intrinsecas do sistema em

estudo.
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Neste trabalho, foram feitas as seguintes mudancas de varidveis a fim de

adimensionar as equagdes do modelo:

Zl
== 3.61
2=7 (3.61)
lJ
- 3.62
L/vi ( )
A Ci(z,0)
yi(z,1)=— (3.63)
” CMf
Tf

onde Cy e Ty s@o, respectivamente, a concentragdo de mondmero e a temperatura

na corrente de alimentac¢do do reator.

Em cada secdo tubular, a varidvel espacial z encontra-se no intervalo 0 <z < 1.
Assim, substituindo-se as Equacoes (3.61) a (3.64) nas Equacoes (3.48) ¢ (3.49), de

balanco de massa e energia:

ayj(z,t)+ Oy (L) 1 9Py

A 4 —Da'R' (z,t 3.65
ot 0z Pe!, 97’ (@D (5:09)
00 (z,t 06 (z,t %6 (z,t . _ _
(@0 200D L IO, b b DaR () + B (2016, — 6 (2.1)] (3.66)
ot 0z Pel 97’ !
onde:
. VL 3 - .
Pe, = l; : € o numero de Peclet de massa na secdo tubular 1,
. VL ) . - .
Pe; = l; : € o nimero de Peclet térmico na se¢ao i,
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R, L

Da' = - : € o nimero de Damk®ohler na se¢do i,
szMf
(-AH).C), , . . o
B(z,t) = : € 0 aumento adimensional adiabético de temperatura,
p(z.t)c,(z,0)T;
i 4Utume 4 . 4 . : . - P
B (z,1)= : : é o coeficiente de troca térmica adimensional na sec¢ao i,

- p(z.0c, (z.0)v.d

, R: z,t
R'i(z,0)= L) : € a taxa de reacdo adimensional para o componente j na se¢o i,
Mf
T i
0= ¢ A=-xi=12
T, v,
3.2.5 Razao de Reciclo

De acordo com Melo (2000,) a razdo de reciclo é definida de duas formas:

i-) Razdo entre a vazao volumétrica da corrente de reciclo e da corrente de alimentagcao

(Rec):

Q
€c= .

ii-) Razao entre a vazao volumétrica da corrente de reciclo e da corrente principal (Qv).

a. =2 (3.68)

A relacdo entre Rec e o é dada por:

Rec o
oa=— e Rec=——
Rec+1 1-o

Uma vez que as concentracdes das espécies em solucio foram adimensionadas pela
concentracdo do mondmero na alimentacdo, um unico nimero de Damkohler pode ser

escrito. Além disso, como o comprimento das se¢des tubulares € constante e também a taxa
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de consumo de mondmero e sua respectiva concentragdo na corrente de alimentacdo, o
7z .o . 2
nimero de Damkohler depende apenas da velocidade local de escoamento. Portanto, Da” >

1 . 1 2
Da’, pois tem-se sempre que v, >V .

Quando as razdes de reciclo sdo altas, vi zv:, resultando em Da’> = Da'. Os

numeros de Peclet e o coeficiente de troca térmica adimensional sdo também dependentes

da secao tubular em que sdo calculados.

Ap6s adimensionamento, as condi¢des de contorno para as Equacoes (3.65) e
(3.66) sao dadas por:

1 9y, (z.1)
fid=a)+ay; (1,0 =y;0,0)~ Pel jaz ) (3.69)
06'(z,
(1—0{)+a02(1,t):61(O,t)—L1LI) (3.70)
P ! aZ z=0
y; (LD =y2(0,0) (3.71)
0'(1,1)=6%(0,1) (3.72)
W@ Wi
= 3.73
0z 0z G-73)
z=1 z=0
00'(z.t)| _ 06°(2.0)|
= 74
0z 0z G719
z=1 z=0
dy’
i@ (3.75)
aZ z=1
00°(z,1)
~0 (3.76)
0z
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onde f] :ij/ CMf.

A Equacao (3.67) demonstra que a razao de reciclo encontra-se dentro do intervalo
0 <Rec < . O tipo de mistura que se estabelece no reator estd intimamente ligado ao efeito
da razao de reciclo. Dessa forma, quando Rec — oo (Qr — 0), o reator loop apresenta

comportamento semelhante ao reator tanque de mistura perfeita.
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3.3. RESOLUCAO DO MODELO MATEMATICO

O modelo matematico do reator loop consiste de um sistema acoplado de equacgdes
diferenciais parciais e condi¢cdes de contorno e iniciais (Melo, 2000). Por apresentar termos
ndo-lineares, este sistema ndo possui solucdo analitica. Assim, serd resolvido

numericamente pelo método de aproximacdes quadraticas em elementos finitos.

3.3.1 Método de aproximacoes quadraticas em elementos finitos aplicado ao problema

transiente de sistemas com dispersao axial e reciclo

Considere a equacdo diferencial parcial (EDP):

WD) |y D@D _ 97y

at z aZ ‘ azz +g[y(Z,t)] (377)

definida no dominio: 0 <z < 1et>0, onde v_(z) =1+g¢,, para O<z<A e v_(z) =g,

para A<z<I.

Esta EDP estd sujeita as condicoes:

Condicao Inicial: em t=0, y (z,0)=Yinicial(Z); (3.78)
_ —a2EO g 0.0 =
Condicao de contorno em z=0: 2z | (3.79)

v, +q,.y(1L1)

dy(z,1)

=0 3.80
oz (5-50)

Condicao de contorno em z=1:

z=1
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O dominio espacial pode ser dividido em 2N segmentos, contendo (2N+1) pontos de
interpolacdo: z; = ﬁ, para i=0,1,...,2*N. O elemento i é composto pelos pontos 7., Zyi.1,

;i para i=1...N de acordo com a Figura 3.3:

()

.

i i ZLo;

Figura 3.3 — Representacdo do elemento i.

Note que nesta divisdo toma-se o cuidado do ponto z=A constituir um ponto extremo

de um elemento, assegurando-se, assim, que v, seja constante em todo o elemento.

Adotando-se no elemento i a representacio: y(z,t):y(i)(z,t) e rescalonando-se a

varidvel espacial & = L% gy (z—12,,,),obtém-se a representacio da Figura 3.4:
Lo T Zgim1
i)
Zoin i Zs;
=—1 E_,:O E_,=+1

Figura 3.4 — Representacdo do elemento i.

Em termos da varidvel rescalonada, os termos diferenciais podem ser escritos na

forma:

9y (z,1) ay” (&,1)
— 2 =N =2 .81
% N af (3.81)
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2 2 ()

9" y(z,1) :4_.]\/2.a vy (&, 1) (3.82)
9z’ o0&’

Resultando em:

AR () n (D 9’y (&) j

= 2N )'T = 4.N2.a.T+ gy P (&,0] (3.83)

para i=1...N e definida do dominio: -1<£ <1 e t > 0. Esta EDP est4 sujeita as condi¢des:

Condicio Inicial: em t=0, y©(£,0) =y (&) (3.84)

Iniciall

Condigéo de contorno em & = 0:

ay"(£,1)

-2.N.a.
o oF

+(1+4q,)y" L=y, +q,.y" (+L1) (3.85)

Condigéo de contorno em &=1:

dy ™ (&)

=0 (3.86)
af E=+1

Considerando em cada elemento i uma aproximagdo quadritica de y®

correspondente a aproximagao linear de sua derivada espacial:

(& (l—éj (ﬂj
oe 2 P (D) + 5 P (1) (3.87)

onde:
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(i) (i)
WD _ )y e 2D L) parais12,.N (3.88)
af E=-1 af E=+1
Note que:
AR () _[Hfj [ﬂj _ i
e =1 .p; () + 5 D, (), parai=0,1,...,N. Assim: (3.89)
Iy (&) Iy (&,1)
AN LA = 1o/ =p.(1), (3.90)
aé &=-1 af E=+1

para i=1...N-1, o que assegura a continuidade das derivadas das aproximacoes parabdlicas.

Tem-se também:

9’y (&1 (n(t)—p»_l(t)j
—| L i 3.91
0&? 2 (3.91)
adotando a notagdo:
(3.92)
YO (=Lt =y ()
(3.93)
YV L) =y (@)
y7(0,0) =y (1) (3.94)
YO L =y (1) (3.95)

e integrando-se a expressdo da derivada da aproximagdo de E=0 a um valor de & genérico:

S S

— 1+2

YOED =y + &) 72 Pt +E. 72 (1) (3.96)
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O valor médio de y" no intervalo pode ser dado por:

E=+1

[y &g o o
S0 4y — =1 _ 0 | P\ T Piy
yo)= 5 Vi +[ 7 j

resultando em:

YOE D=3+ (MJP )+ (%JIJ )

obtendo-se:
0 0 —0 2 1
o )=y (=Lt)=Yy ~3 P (t)—g-P,» (1)
0 0 —i 1 2
v, )=y "+#HL)=Yy +§’pi—1(t)_§’pi(t)

i+ i+ —(i+ 2 1
y(() 1)(t):y( 1)(_1’”:)’( 1)_§'pi(t)_§’pi+l(t)

A condi¢do de continuidade das aproximagdes parabdlicas € dada por:

i i+ —i , 1 2 —(i+ 2 1
yg)(t) = y(() 1)(0 = y( : +§'pi—1(t)+§'pi(t) = y( K ——.p,(O)—=.pi, (D)

3 3

Dessa forma:

3

Da condi¢ao de contorno em z=0:

l.pi_l (1) +§.pi ) +§.pi+l )=y @#)-y“(t), para i=1...N-1, mas:

(3.97)

(3.98)

(3.99)

(3.100)

(3.101)

(3.102)

(3.103)
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<

3N« _
201+ Do)+ p, () + 4 Py =3]3" - (3.104)
1+ 1+

r

Yy +4,.Y(N)
I+gq,

Da condig¢do de contorno em z=1: pny=0.

Assim, chega-se a um sistema guase-tri-diagonal:

-

= - (N)
4, o _Yrta,y
., () + p, (1) + . t)=3. —
ij() p, (1) I+g Py (D) {y Ig

r

2{1+3.N.05

} (3.105 a-b-c)
I+gq,

r

PO +4.p,0)+ poy 0 =35 0= 0], para 1212, N-1

\Pn(D)=0

Este sistema pode ser resolvido na forma de dois sistemas tri-driagonais:

/'
qo=0 (3.106 a-b-c)
g () +4.q,O)+q.,@=3[7""0)- 3" 1), parai=1,2,...N-1
an(H=0
\
c.
ro=1 (3.107 a-b-c)

rj.1+4.1+134,=0, para i=1,2,...,N-1

I'N=O

sendo p;(t)=qi(t)+A(t).r;, onde A(t) € determinado por:
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’ 1+3.No
\ 1+gq,

j-po )+ Py 1)+ L
+

r

Portanto,
p— y + qr 'y(N) r
3'{ @O _ f _ ql (t) _ q ‘qN_l (t)
I+gq, I+gq,
A(r) =
2.(1 + 3. a} +r+ 4 Ty
I+gq, I+gq,

+qg y(N
Py (1) = 3{;(1) _ Y 4.3

4,

Os sistemas tri-diagonais acima apresentam as solucdes recursivas:

q;,(1)=0,(t) -

g () +4.q,(1)=6,,(1) +(4—

r_ () +4r=y_ + (4 -

Resultando em:

4, (1)

i

i-1

1 Jr
ﬂi—l o

i

1
}qz' (?)

€

4, O +4.4,0) =3[ 0) -5 0)]- g, () = ¢.() =
35 () - 30 (0]~ 8, () g, 0)

4

1

By

|

e () =y —%, para i=1...N-1. Deste modo:

(3.108)

(3.109)

(3.110)

(3.111)

(3.112)

(3.113)
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Permitindo identificar:

—(i+l) _ 5 _
B =4- ! ; é’i(t):B’[y 0=y (t)] 9 e 7/:—h,parai=2...N—1.

By B, B

Escrevendo as equacdes do sistema em i=1, adotando-se as condi¢des qo=0 e ro=1,

tem-se:

49,0 +q, ) =357 O -5"0]= ¢,0) =

3.[;(2) ) -y (t)]_qz(t) _s _q,(0) (3.114)
4 4 LBl
1 r T
1+4f1+rz=0:>n=—z—f=%—jl (3.115)

Permitindo identificar:

—@) =)
Bmeﬂmea=3b(ﬂ)’m] (3.116)
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Resumindo:

= (i+1) _ 5 _
i-1 i i

com:

3@ (1) — 3D
Bi=4;v=1/4 e 51:3.[)7 (t)4 Y (f)]

Finalmente:

. (T
n=%—%%e%m:dakgﬁggmthLNQw”LQmmmﬂMmﬁﬁQ

Calculando-se o valor médio de yi através da integra¢do de & da EDP:

HED 5y 0 DVED e Y ED

(i)
ot o& e +gly" (&.0] (3.117)

tem-se:

L1060 ge &0 LEONTED go 2@ 20

, 3118

27 ot dt 279 9 2 ( :
179%y (&, p,()—p, (1)

1 qe= PP, 3.119

AF £ > (3.119)
l]‘ [ o t)]df _ g[y(()i) (t)]+ 4.g[yf” (t)]+ g[yé” (t)] Integracdo por Simpson
o I8 e 6 (3.120)

Assim:




(i)
M+ N.Vii)-[pi(t)'i' P (D]= 2-N2'[pi(t)+ pia(O]+

glyy (O1+4.g[y" 1+ glys (0]
6

para i=1... N suyjeitas as condi¢des iniciais:

Yiniciar (Z2i-2) + 4'yinicial’(z2i—1 )+ Viniciat (Z2:)

em t=0, y,(0) = 6

Para determinar os perfis axiais da varidvel calculam-se:

Yz 2y, (1) =57 (1) _(Wj, para i=1...N

€

, PP | 2 )
V(z,,1) =y () =y +§.pi_1(t)+§.pi(t), para i=1...N

Sendo:

2 1
y(0,0) = yg' (1) =y =3P =3 @)

_ 1 2
Viaita 1) 2 72" )= + 2.0y, (4 2Py (0

(3.121)

(3.122)

(3.123)

onde M=N.A, que € o elemento correspondente ao ponto de retirada de produto.

O modelo deve ser resolvido para as seguintes varidveis: mondmero, sitios

potenciais, total de catalisador, hidrogénio, cocatalisador, temperatura, polimero, XS,

doador de elétrons, Ag, A1 Az € W Wy € Wa.
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4. SIMULACAO DO REATOR DE LOOP

A simulagdo dos reatores de loop € composta de uma série de parametros, conforme

mostra a Tabela 4.1.

Temperaturas, concentragdes de alimentacdo, tempo de residéncia e razao de reciclo
foram extraidos de condi¢des operacionais reais. Itens relacionados a mecanica do reator,
como didmetro e comprimento foram trazidos da experi€ncia pratica. Por questdes de
confidencialidade, ndo foram mostrados os valores dos parametros. Os demais, ja

divulgados em literatura, podem ser encontrados no trabalho de Zacca (1995).

4.1 Teste de convergéncia

O primeiro passo realizado foi um teste de convergéncia. Através dele, foi possivel
provar que, o aumento dos pontos internos (elementos finitos - N) ndo resultava em
diferenca significativa na resposta do processo. Variou-se N de 2 a 7. As Figuras 4.1 e 4.2
mostram que nao houve alteracdo significativa nos resultados quando se passou de N=6
para N=7. Uma resposta mais rapida de simulacdo € obtida para N=6, que foi adotado em

todas as simulagdes apresentadas nessa dissertagao.

Para o teste de convergéncia, foram mantidos os valores dos parametros da Tabela
4.1, para uma concentracdo de hidrogénio suficiente para gerar MFI de valores médios.
Porém, o tempo de residéncia utilizado foi menor, de forma que a conversdo apresentou

valores pequenos.

A escolha do tempo de residéncia baseou-se em uma condi¢do operacional, em um
dado momento em que a planta operava nessa condi¢do. Nada impede que outros valores

sejam escolhidos.
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Tabela 4.1-Parametros utilizados na simulagdo.

Parametro Descricao Unidade

R Razao de reciclo )

RL Comprimento do Reator cm

RD Diametro do Reator cm

REST Tempo de Residéncia S

TF Temperatura de Alimentagao oC

TC Temperatura do Fluido refrigerante oC

ECM Concentracdo do mondmero na alimentagao gmol/c m’

FCCAT Concentragdo do catalisador na alimentagao geat/c m’

FCCC ancentra~gﬁo de cocatalisador na gmol/c o’
alimentacao

ECH Concentragdo de hidrogénio na alimentacao gmol/c m’

EDNC Concentracdo de donor na alimentacao gmol/c e

ECAT Sitios ativos/massa de catalisador gmol/c .

UOVER Coeficiente global de transferéncia de calor cal/em?s.K
nos tubos

UA Coeficiente de transferéncia de calor na cal/em?.s.K
bomba

EPS Fator de capacidade térmica do reator )

EPSP Fator de capacidade térmica da bomba )

PEM Numero de Peclet méssico )

PEH Numero de Peclet térmico

TAUB Capacidade volumétrica da bomba )

ALFA Ponto de saida )
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Conversao vs Tempo
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Figura 4.1 - Resultados de simula¢des para conversao do propileno com N=2...7.

Tabela 4.2 - Evolucgao do resultado de conversdo de propileno para N=2...7.
N= 2 3 4 5 6 7
Conversao 0,1671 0,1665 0,1663 0,1662 0,1661 0,1661

Os valores baixos de conversiao observados na Tabela 4.2 resultam de um baixo

tempo de residéncia.

Concentracao de Hidrogénio vs Tempo

3,154 ~
3,154 \\\
3,153

3,153 \Mﬁ

3,152 —
3,152

3,1 51 T T T
10000 20000 30000 40000 50000 60000

Tempo (seg)

(gmol/cm3)

Concentracao de
Hidrogénio* E-5

——N=2 —— N=3 N=4 N=5 — N=6 — N=7

Figura 4.2 - Resultados de simulag¢des para concentracido de Hidrogénio com N=2...7.
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Tabela 4.3 - Evolucdo do resultado de conversdo de propileno

para N=2...7.

N=

2

3

4

5

6

7

Concentracao H2*E-6

3,15177

3,15197

3,15205

3,15208

3,15210

3,15211

Uma complementacdo a esta avaliacio pode ser vista através do estudo do

hidrogénio e avaliou-se a variacdo do MFI. A Figura 4.3 mostra os resultados:

MFI (g/10 min)

60
50
40
30

o O

MFI vs Hidrogénio

o N=6
a N=7

®

>

0

0,00002

0,00004

0,00006
H2 (gmol/cm3)

0,00008

0,0001

Figura 4.3 - Validacdo do MFI em estado estacionario.

Com isso, comprova-se que para N>6, o resultado de simulacdo nao

significativamente.

comportamento de uma varidvel em estado estaciondrio. Variou-se a concentracdo de

se altera
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4.2 Resultados das simulagoes

Os dados para validagdo das simulacdes sdo reais e correspondem a condi¢des de
operacdo de uma planta petroquimica, com uma das linhas de produgdo voltada a obtengao

de polipropileno via reator tipo loop.

4.2.1 Validaciao com dados reais

As simulagdes apresentadas ilustram a validacdo das predi¢cdes do modelo. A
Figura 4.4 mostra a transi¢cdo de grade em uma planta industrial durante a producdo de
polimero com baixas massas molares. Essas transicoes foram feitas através da alteracdo da

concentracdo de hidrogénio na corrente de alimentacao.

a-) MFI

Foram adotadas trés categorias de MFI: baixo (MFI<1), médio (1<MFI<8) e alto
(MFI>8).

Neste estudo de caso, os parametros descritos na Tabela 4.1 foram mantidos
inalterados; a unica excecdo foi a concentracdo de hidrogénio, cuja variacdo acarretou

variacdo do MFIL.

Para se detectar a transi¢do, foram escolhidas situacdes operacionais do reator Loop.
Na prética, as transi¢des sdo realizadas de uma maneira sutil, de forma que a regido de
transi¢do ndo seja longa, gerando produto de menor valor agregado. Dessa forma, procura-
se sair de um MFI baixo, passando-se por um intermediario para, enfim, atingir-se um valor

alto.

Conforme observado nas Figuras 4.4 a 4.6, o modelo é capaz de descrever a
operacdo dentro dos limites de erros experimentais. A Figura 4.6 ilustra transicdes de

grades para altos valores de MFI. Resultados similares podem ser obtidos em diferentes
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condi¢des operacionais; ou seja, para MFI considerados baixo e médio. Em todos os casos,

as predi¢des do modelo podem ser interpretadas como de boa qualidade.

1’0 T T T T
— — -Medido
_ - — Simulado
< \
\ - ==~ O N
N, S 7 \ /
N /

— Ny
£ N
S
o
=
2
T
=

!

|

0‘0 1 1 1 1
0 20 40 60 80 100
Tempo (h)

Figura 4.4 — Dindmica Medida e Simulada para producao de grades
de baixo MFL

Medido
—— Simulado

MFI (g/10 min)

1 1 1
20 30 40 50

Tempo (h)

Figura 4.5 — Dindmica Medida e Simulada para producao de grades
de MFI médio.
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Figura 4.6— Dinamica Medida e Simulada para producgdo de grades
de MFI alto.

b-) XS

O XS € uma propriedade menos critica, € apresenta pouca variagdo no processo; por
isso a dificuldade em se obter mais dados operacionais. Uma transi¢do de XS € percebida
quando se varia a razdo TEA/Donor. Quanto maior a razio, ou seja, quanto menos Donor é
adicionado ao processo, maior o valor de XS.

As condi¢des de simulagdo da Tabela 4.1 foram preservadas. A vazdo de
hidrogénio utilizada ¢ a mesma empregada na simulacdo de baixo MFIL. Além disso,
diminuiu-se a vazdo de donor.

Percebe-se, através da Figura 4.7, que um bom ajuste também foi obtido para
simulacdes de XS. Como referéncia, escolheu-se uma transicdo em que se diminuiu o teor

de Donor.
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Figura 4.7 — Dinamica Medida e Simulada para XS perfis durante
a producdo de grades com baixo MFL

¢-) Producao de Polipropileno

A Figura 4.8 traz a validag¢do para o caso da producdo de polipropileno. Para uma
primeira analise, foram considerados apenas os reatores loop em si, sem levar em conta o
baby loop. As condi¢Oes operacionais e de projeto da Tabela 4.1 foram mantidas as
mesmas; a vazao de hidrogénio empregada ¢ a mesma que resultou em valores de MFI

baixos.

Ajustes na vazao de catalisador fazem com que se atinjam os valores de producao
desejados . Nos processos industriais, o catalisador passa por uma etapa de pré-
polimerizacdo em um reator loop de menor escala. Nessa etapa, as particulas de catalisador
sdo encapsuladas por uma camada de polimero (Reginato et al., 2001). A pré-polimerizacao
garante que as particulas de polimero tenham formato esférico, assim como as particulas de
catalisador, melhorando o rendimento catalitico. Altas taxas de reciclo poderiam quebrar as

particulas cataliticas caso ndo houvesse uma prote¢ao adequada.
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Figura 4.8 —Valida¢do dos dados para a produgdo de polipropileno.
Dados obtidos no caso de MFI baixo.

Pela Figura 4.8, pode-se dizer que o modelo representa muito bem uma condicao
real de planta, inclusive para multiplos reatores. Do inicio da reag¢do até o momento em que
se atinge um novo estado estaciondrio, as curvas “Medido” e “Simulado” mantém a mesma
tendéncia. Os ruidos de processo inerentes a instrumentacdo (totalizador) podem ser vistos

como pequenas ondulagdes.

4.2.2 Inclusao de um terceiro reator

Os resultados mostrados at€é o momento foram obtidos nos primeiros passos desse
trabalho. A partir de agora, serdo mostrados cenarios que ilustram condi¢des mais reais da
planta, a comecar pela inclusdo de um terceiro reator. Nao se trata, ainda, do baby loop,
com condicdes de projeto menores. O intuito aqui € dar mais um passo para se atingir uma

condi¢do mais proxima 4 real.

A conversdo do monOmero para a producdo do polipropileno pode ser vista na
Figura 4.9. Os trens de loop em série permitem maiores produtividades. O uso de um tnico

loop seria invidvel, tanto pelo ponto de vista de obten¢do do polimero, quanto econdmico,
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pois seria necessdrio um reator de grandes dimensdes, o que elevaria seu custo de

fabricacao.

0,65 T T T T
0,60 .

0,55 | 4
Reator 1
0,50 |- Reator 2 N

045 |- Reator 3

0,40 | ) 4
0,35 | / -
0,30 / i
0,25 |- J;" i

Conversao

020 | ]
0,15 |- E
0,10 |- E
0,05 —/ -
0,00 4 1 1 1 1

0

10 20 30 40 50

Tempo (h)

Figura 4.9 — Perfis de dinAmica para a conversao de mondmero.

A Figura 4.10 traz a variagdo da concentracdo do doador de elétrons do sistema
catalitico através dos reatores. Na Figura 4.11 é possivel perceber a variagao do indice de
polidispersdo, dado pela razao entre os pesos moleculares Mw/Mn. O aumento do indice
de polidispersao acarreta em aumento do nimero de moléculas de comprimentos menores.
Ao mesmo tempo, ocorre aumento do MFI, uma vez que moléculas maiores irdo fluir mais

facilmente, deslizando-se uma sobre as outras no estado fundido.

Para o polipropileno, o indice de polidispersao médio encontrado na pratica é em
torno de 3,5. Os baixos indices de polidispersdo encontrados nesse trabalho estdao
relacionados ao uso de um tnico sitio durante as simulacdes, diferentemente do que

acontece na pratica, em que o catalisador apresenta multiplos sitios cataliticos.
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Figura 4.10 —Perfis de dinamica para o doador de elétrons.
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Figura 4.11 —Perfis de dinamica para o indice de polidispersao (Mw/Mn).

O modelo também foi utilizado para investigar a evolucao da qualidade do polimero
ao longo do trem de reacdo. Conforme mostrado na Figura 4.12, o MFI do material
polimérico pode mudar consideravelmente ao longo do trem quando as razdes de
alimentacdo mondmero/hidrogénio sdo mantidas constantes para todos os reatores. Isso

pode ser explicado em termos das vérias condi¢Oes distintas dentro de cada reator, devido a
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variagdes na concentracdo do polimero (que aumenta), concentragdes de catalisador (que
diminui, devido ao decaimento catalitico) e as concentragdes de mondmero (que diminuem,
devido ao consumo de mondmero), o que leva a concentracdes distintas de hidrogénio,
conforme mostra a Figura 4.13. Por isso, parece razodvel propor distintas razodes
mondmero/hidrogénio de alimentagdo (e também composicdes de hidrogénio) para cada
reator, de modo que se obtenha uma producdo com material polimérico mais homogéneo.
Nestas simulagdes, uma tnica corrente de hidrogénio alimenta o baby loop; a saida deste
alimenta os préximos reatores. O que se v€ na prética sao correntes complementares de
hidrogénio. O controle de vazdo dessas correntes € que garantird a constituicdo de

polimeros monomodais ou bimodais.

Percebe-se, também, que pequenas variacdes de hidrogénio provocam enorme

sensibilidade no MFI (Figura 4.13).

Em termos de producdo, pode-se notar a evolucido do polimero obtido ao longo do
tempo através da Figura 4.14. A presenca do terceiro reator impactou em um aumento de

producdo.

o8k .

MFI (g/10 min)

Reator 1
04+ /i Reator2 | o
- Reator 3

0,0 . ! ! ! !
0 10 20 30 40 50

Tempo (h)

Figura 4.12 - Perfis de dinamica para MFI ao longo do trem de reacao durante
transicdo de grades a taxas constantes de hidrogénio.
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4.2.3 Comportamento durante transicoes

Industrialmente, as transi¢des ocorrem de maneira planejada, levando-se em conta o
grade atualmente produzido e as caracteristicas do produto cuja produgdo serd iniciada.
Uma das principais varidveis levadas em conta € o MFIL. Dificilmente ocorrem transi¢oes
bruscas; isto €, passa-se de um produto com MFI baixo para alto. A explicagdo estd no fato
de que transi¢Oes estdo intimamente ligadas a geracdo de produto de baixo valor comercial
(muitas vezes até refugo), com uma classificacao intermedidria. Quanto menor a diferenca

entre o estado estaciondrio atual e o futuro, mais sutil € a transi¢ao.

A Figura 4.15 mostra a seqii€ncia ideal para uma transicdo de grades de MFI baixo
para alto. Um detalhe maior pode ser visto na Figura 4.16. A mudanca do primeiro estado
estaciondrio para o segundo demora em torno de 9h. A segunda mudanca exige 12 horas.
Esses tempos de transi¢cdo podem ser tomados como referéncia em estudos de melhoria de
processo, ou seja, em melhorias de transicdo. Executar uma transi¢do em 9h € um cendrio
extremamente comprometedor para uma planta que opera sob alta demanda de diferentes
grades. Estudos de otimizagdo entre transi¢cdes pode ser realizado para diminuir este tempo.
Uma maneira de se atingir o novo estado estaciondrio em um tempo menor pode ser obtido
através de um overshoot na vazao de hidrogénio. Deve-se, porém, tomar cuidado para que a
reacdo nao dispare, ativando os dispositivos de seguranca do reator e interrompendo a
reacdo. Outra maneira seria um estudo sobre influéncia do numero de passos para se atingir
0 novo estaciondrio e o tempo envolvido. Na prética, o que se observa é que, quanto menor
o nimero de passos, mais rdpido se atinge o novo estado estaciondrio. Por outro lado,
conforme ja descrito, existem riscos de ativacdo de interlocks. Um grande nimero de
passos, por sua vez, acarreta em um aumento do tempo de transicdo. Deve-se, assim, buscar

um ponto 6timo, que ndo comprometa nem a seguranga nem o bom andamento do processo.

As Figuras 4.15 e 4.16 A/B referem-se a um caso industrial, em que se variou a

concentracdo de hidrogénio para se atingir um novo estado estaciondrio.
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Variacao do MFl em Transicoes
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Figura 4.15 — Simulacdo da transicdo de grades.
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Figura 4.16 - (A e B) — Tempos de transi¢ao ((A) = ~ 9 horas; (B)= ~12 horas)

4.2.4 Multiplos reatores com entrada complementar

As simulacdes envolvendo multiplos reatores realizadas até entdo consideram uma

Unica entrada principal, que alimenta o primeiro reator. A saida de cada reator realimenta o

proximo e assim sucessivamente. A Figura 4.17 ilustra esse esquema. Além disso, os

reatores sdo considerados idénticos, com as mesmas caracteristicas de constru¢dao e mesmas

condi¢cOes de operagdo. Industrialmente, existe um pré-polimerizador, que recebe a corrente
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de catalisador, hidrogénio e propileno. A saida do pré-polimerizador alimenta o baby loop.
Uma corrente adicional de propileno arrasta o catalisador até o primeiro reator. A corrente
complementar a partir do primeiro reator pode conter hidrogénio e polipropileno ou s6 uma

das espécies. Sera considerada apenas a presenca de hidrogénio. A Figura 4.18 mostra esse

esquema, que ilustra um caso real.

Alimentacgao VSN TN
vinda do
baby loop Produto
...............
\____/ ____/
~__ - J
Primeiro Reator Enésimo reator

Figura 4.17 - Esquema de “N” reatores tipo loop em série.

) )
) )
Alimentacao Produto Final
_>. .......... _> —>
Baby Loop
- -
Primeiro Loop A Enésimo Loop

C3

O

H2 ?

Figura 4.18 — Esquema de “N” reatores de loop, com baby loop.

As vazdes de C3 e de H, podem variar de um reator para o outro. O ajuste é feito em

funcdo do grade a ser produzido. Essa proporcdo a ser mantida entre os reatores €
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conhecida como split. Tomando-se como base a Figura 4.18, foram feitas as seguintes

simulacoes:

v Variagio do tamanho do baby loop
v Variagio da razdo de reciclo

v' Variagio do ponto de saida

Os diferentes cendrios foram escolhidos para que fossem analisadas condigdes
diferentes do que j4 foi proposto na literatura. A excecdo da varia¢do da razdo de reciclo, os
demais itens representam uma nova abordagem. Outras poderiam ser feitas como, por

exemplo, a variacdo da concentracdo entre os reatores.

Importante notar que as condi¢des de partida dos Loops e do Babyloop serdo as
mesmas,ou seja, assim como em um caso industrial, preenche-se os reatores com propileno.

A partida da reacao se da pela adicao de catalisador e hidrogénio.
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A-) Inclusao do baby loop e das correntes complementares:

Este € o caso mais real: um baby loop e dois reatores loop em série. Para isso, a
relacdo entre os comprimentos do reator menor com relacdo aos maiores foi considerada:
Lbaby=Lioop/58, mantendo-se a mesma relacdo L/D. As demais condi¢des, conforme Tabela

4.1, foram mantidas.

Com relacdo a conversdo (Figura 4.19) ndo houve alteracdo significativa quando
comparada com a Figura 4.9. Esse resultado era esperado, uma vez que a funcdo do baby

loop ndo é aumentar significativamente a conversdo, € sim promover uma prote¢do do

catalisador durante sua passagem pelos reatores loop com altas razdes de reciclo.
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Figura 4.19 — Conversiao de mondmero apds inclusdo do baby loop.

A concentragdo de hidrogénio, conforme Figura 4.20, apresentou pequeno aumento
quando comparado ao modelo tradicional, em que trés reatores loop de igual tamanho
encontram-se em série. Isso ocorreu por que, estd se adicionando mais hidrogénio e as
demais condi¢des sao mantidas as mesmas. Além disso, a diminui¢do do tamanho do
primeiro reator dando origem ao baby loop faz com que o tempo de contato entre o

hidrogénio-propileno-catalisador seja menor.
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Figura 4.20 — Concentracdo de Hidrogénio apds inclusdo do baby loop.

Uma vez que a conversao de mondmero ndo alterou, a producao de polimero nao

sofreu impactos apds inclusdo do baby loop, conforme mostra a Figura 4.21.

Como houve uma quantidade de mondmero e hidrogénio que ndo reagiram, poderia
ser alterado o tempo de residéncia, aumentando-se o tempo de contato entre essas duas

espécies e o catalisador, gerando mais polimero.
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Figura 4.21- Producao de Polimero apds inclusao do baby loop.
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O aumento da concentracdo de hidrogénio impactou diretamente nos resultados de
MFI, como pode ser visto na Figura 4.22. O hidrogénio é colocado na reacao para controle
do peso molecular do polimero. Sem ele, a cadeia polimérica continuaria a crescer,
bloqueando os sitios ativos do catalisador, diminuindo o rendimento da rea¢do. Quanto

maior a concentracdo de hidrogénio, maior o MFL.
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Figura 4.22 — Variacao do MFI ap6s inclusao do baby loop.
Pela andlise de Figura 4.23, ndo foram observadas variagdes para o doador de

elétrons. Isso ja era esperado, pois a proporcdo TEA/Donor é fixa; seu efeito ndo esta

diretamente relacionado ao tamanho do reator.
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Figura 4.23 — Donor ap6s inclusao do baby loop.

B-) Variacio da razao de reciclo dos trés reatores:

A razdo de reciclo, conforme descrita por Zacca (1991), € uma varidvel importante
na operacdo do reator, uma vez que estd relacionada a presenca de gradientes de
temperatura e concentracao na dire¢do axial. Quanto menor a razdo de refluxo, menor o
grau de uniformidade e mistura no reator. As altas razdes de reciclo sdo necessdrias para

que ndo haja deposi¢do de particulas, sobretudo nas conexdes do reator, onde existem as
curvas.

Diferentes perfis de conversao no terceiro reator podem ser vistos na Figura 4.24. O
aumento das razodes de reciclo é acompanhado de aumentos de conversdo, uma vez que se
retorna para o reator uma parcela do catalisador, do mondmero e de hidrogénio, que terdo
um contato por mais tempo, promovendo uma conversao maior. Por outro lado, para razdes
de reciclo menores, passa-se de reator para reator uma quantidade de catalisador com alto
ndmero sitios potenciais ativos, de forma que a formacdo do polimero torna-se tardia. E
bem possivel que, para baixas razdes de reciclo, a massa polimérica deixe o ultimo reator

com condi¢des potenciais de reacdo. A Figura 4.25 ilustra essa colocacio.
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Figura 4.24 — Variacdo de conversao para diferentes razdes de reciclo.
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Figura 4.25 — Variacao da produc¢do de polimero para diferentes razdes de reciclo.

Uma vez que, a altas razOes de reciclo a conversdo aumenta, quanto maior a
conversdo, menor a quantidade de hidrogénio que deixa o reator, ou seja, mais hidrogénio
reagiu para formar o polimero. Esperava-se, porém que, quanto maior o consumo de
hidrogénio, maior o indice de fluidez. Porém, a Figura 4.26 mostra um comportamento

contrario. Zacca (1991) explica que ha um efeito direto entre as mudangas na temperatura
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no reator e as propriedades do polimero produzido. Quanto menor a razao de reciclo, mais
significantes sdo os gradientes de temperatura, em fun¢do de um menor grau de mistura.
Dessa forma, tanto o indice de fluidez quanto o indice de polidispersdo (Figura 4.27)

acabam sendo influenciados pela variacdo de temperatura.
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Figura 4.26 — Variacdo do MFI para diferentes razdes de reciclo.
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Figura 4.27 — Variacdo da Razao Mw/Mn para diferentes razdes de reciclo.
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Os dados de simulacdo mostram que o sistema evolui de um reator tubular
(polidispersdes maiores € maiores conversdes) para um reator de mistura, como deveria ser
esperado. Além disso, a razdo de reciclo ndo pode ser utilizada para fins de controle das
propriedades da resina, ja que o reator loop funciona na pratica como um reator de mistura
perfeita, mesmo para razdes de reciclo relativamente mais baixas. Portanto, o reciclo deve
ser utilizado para controlar a qualidade da suspensdo e das trocas de calor (que sdo
varidveis operacionais definitivamente importantes). Nas baixas razdes de reciclo (0.15, por
exemplo), o sistema pode formar zonas de concentracdo e temperatura distintas, como em
um reator gradiente; no entanto, hd que se tomar cuidado com a eficiéncia de troca de calor

e com a qualidade da suspensdo das particulas.

C-) Influéncia do ponto de saida:

O ponto de saida (o) refere-se a posicdo em que estd colocada a bomba e, por

conseguinte, se faz a retirada do produto (conforme Figura 3.3).

Quando a=0.5, a bomba esta localizada bem no meio entre as duas secdes tubulares.
Para 0=0.2, ela estd mais préxima ao ponto de alimentacio, tomando como base a primeira

secdo. Ja para 0=0.8, ela estd mais afastada do ponto de alimentacao.

Considerando-se uma razdo de reciclo (R) igual a 150, foram variados os pontos de

saida.

A andlise dos resultados nos remete a uma interpretacdo de que a variacao do ponto
de extraida dos reatores ndo promove alteracdes significativas no processo. A concentraciao
(Figura 4.28), a producdo de polimero (Figura 4.29), o MFI (Figura 4.30) ¢ a relacdo

Mw/Mn (Figura 4.31) ilustram essa afirmacao.

E bem provivel que o efeito provocado pela alteracio do ponto de saida seja
compensado por outros efeitos, como razao de reciclo e a presenga da corrente suplementar

de alimenta¢do de hidrogénio.
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Figura 4.28 — Variacdo da conversao com o ponto de saida.
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Figura 4.29 — Variacado da produc¢do de polimero em funcdo do ponto de saida.
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Figura 4.30 — Variacdo do MFI em fun¢ao do ponto de saida.
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Figura 4.31 — Variacdo da razao Mw/Mn em funcio do ponto de saida.

94



5. CONCLUSOES E SUGESTOES

Um modelo matematico distribuido é apresentado para reatores de loop em fase
liquida para a producdo de polipropileno e validado com dados industriais reais pela
primeira vez. O modelo é capaz de representar as trajetérias dindmicas das taxas de
producdo, valores de MFI e XS durante as transi¢des de grades dentro da precisao
experimental. Além disso, indica que a qualidade do polimero pode mudar
significativamente ao longo do trem de reacdo e que a manipulagdo das correntes de entrada

pode ser usada com sucesso para que se obtenham polimeros mais homogéneos.

O trabalho conseguiu, com sucesso, gerar um simulador dindmico capaz de estimar

propriedades de suma importancia para o controle operacional, como MFI e XS.

Nao foi explorada a simulacao através de multiplos sitios. Sugere-se que seja feita a
modelagem desse caso como continuidade do trabalho. Com isso, uma relacdo mais

rigorosa para o peso molecular do polimero pode ser obtida.

Um outro ponto que pode ser explorado € a transicao entre grades, atingindo-se um
estado estaciondrio em um espago de tempo reduzido, fazendo com que a quantidade de
residuo gerado diminua. Aliado a isso, o estudo para implantacdo de um controle preditivo
pode ser realizado; no processo Spheripol, o nlimero de passos para se atingir o estado
estaciondrio e o time to steady state sao objetos de estudo para combinacdes de transicoes

entre grades.

E efeito térmico na estabilidade do reator e sua influéncia nas propriedades do
polimero também € de grande valia para continuidade desse trabalho. Embora seja um
estudo ja realizado por outros autores, tem-se, neste trabalho, um caso de multiplos reatores

em série, que pode trazer novas descobertas.

Tornar o simulador genérico de forma que possa ser utilizado em diversas
aplicagdes de poliolefinas é audacioso, mas com certeza um grande feito para esse

simulador.

Variagdes das condi¢des de partida e o aumento do nimero de reatores em série sao

outros campos que ficam como sugestdo de continuidade desse trabalho.
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