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Maio/2016
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O grau de mistura em reatores de polimerizacao em solugao é influenciado por
varios fatores que afetam o desempenho do reator. Nenhum estudo prévio para este
sistema especifico abordou os efeitos da mistura nao ideal sobre a dinamica do reator,
descrevendo a mistura da solugao polimérica por um modelo de micromistura deta-
lhado e rigoroso. Neste trabalho, aspectos tedricos e experimentais sobre a operagao
de mistura em reatores tanque continuos agitados (CSTRs) de polimerizacao dispos-
tos em série foram analisados. Modelos de mistura nao-ideal foram desenvolvidos
para permitir a andlise das DTRs (distribuigoes de tempos de residéncia) e efeitos de
micromistura em reatores continuos de copolimerizagao em solugao de estireno/DVB
(divinilbenzeno). Em especial, os resultados tedricos e experimentais mostram que
as distribuigoes de tempos residéncia para os reatores podem ser bastantes diferentes
do comportamento ideal. Além disso, os dados experimentais, obtidos em reatores
continuos em escala de bancada em condi¢oes semelhantes as do processo industrial,
mostram que instabilidades dinamicas estao associadas ao grau de agitacao estabe-
lecido para os reatores. Os resultados de simulacao mostram que multiplos estados
estaciondrios e oscilagoes podem ocorrer em decorréncia de efeitos de segregacao em
reatores de polimerizagao nao-isotérmicos com DTR ideal. Todavia, estes efeitos sao
pouco significativos em comparagao com os efeitos de macromistura nas condigoes do
processo industrial. Portanto, a operacao de mistura constitui um aspecto essencial

para o processo industrial.
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The degree of mixing in polymerization reactors is influenced by various fac-
tors which may affect the reactor performance. No previous study has addressed
the effects of non-ideal mixing on the reactor dynamics for this specific system,
by describing the mixing of the polymer solution with a rigorous and detailed mi-
cromixing model. In this work, theoretical and experimental aspects of the mixing
operation in continuous stirred tank polymerization reactors (CSTRs) arranged in
series were analyzed. Non-ideal mixing models have been developed to allow for
analyze of DTRs (residence time distributions) and micromixing effects in solution
styrene/DVB (divinylbenzene) copolymerization continuous reactors. In particular,
theoretical and experimental results show that residence time distributions for these
reactors can be very different from ideal behavior. Moreover, the experimental data,
obtained in continuous reactors in bench scale under the same conditions of the in-
dustrial process, show that dynamic instabilities are associated with the degree of
agitation established for the reactors. Simulation results show that multiple steady
states and oscillations can develop due to segregation effects in non-isothermal poly-
merization reactors with ideal DTR. However, these effects are not significant when
compared to macromixing effects under the operation conditions of the industrial
process. Therefore, the mixing operation constitutes an essential aspect of the in-

dustrial process.
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Capitulo 1
Introducao

“Yet who would have thought the old man
to have had so much blood in him?”

William Shakespeare

Resumo: Neste capitulo apresenta-se uma breve introducao desta tese
de doutorado, assim como os fatores que motivam a realizagao do pre-
sente estudo. Apresentam-se, também, os principais objetivos que nor-

telam este trabalho.

1.1 Comentarios Preliminares

Plasticos (ou mais formalmente polimeros) sao materiais de alta massa molar
usados em muitas aplicagoes distintas, como na construcao civil, confeccao de em-
balagens, no transporte, fabricagao de eletronicos e eletrodomésticos, etc. Plésticos
sao geralmente classificados como termoplasticos, resinas termofixas e plasticos de
engenharia. Os termoplasticos compreendem materiais que fundem reversivelmente
quando aquecidos e resfriados, permitindo a moldagem e apresentando fluidez (KI-
PARISSIDES|, 1996)). Estes materiais sao produzidos comercialmente em grandes
volumes e incluem polimeros tais como poli(cloreto de vinila) (PVC), poli(etileno) de
baixa e alta densidade (PEBD e PEAD), poli(propileno) (PP), poli(estireno) (PS),
etc. Por outro lado, as resinas termofixas endurecem irreversivelmente por meio
de reacoes quimicas de reticulagao e, por conseguinte, nao podem ser novamente
fundidas. Termofixos abrangem resinas fendlicas, resinas aminicas, epéxidos, resi-
nas alquidicas, poliésteres insaturados, poliuretanos, etc. Finalmente, os plasticos de
engenharia sao termoplasticos que, em geral, apresentam propriedades mecanicas di-
ferenciadas (muito maiores) em comparacao com as demais resinas plasticas. Como

exemplos de plasticos de engenharia, podem ser citados o poli(tereftalato de etileno)
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(PET), as poliamidas, os policarbonatos, as polissulfonas, dentre outros (KIPARIS-
SIDES]| 1996)).

Materiais poliméricos podem ser encontrados em ampla variedade de produtos,
de maneira que desempenham papel fundamental na vida moderna. A versatili-
dade destes materiais em termos das propriedades de uso final se deve a variedade e
complexidade da microestrutura das cadeias poliméricas. Por sua vez, essa microes-
trutura é determinada pelas caracteristicas moleculares e morfolégicas do polimero,
o modo pelo qual o polimero é processado e os aditivos usados para composi¢ao
do produto final. As principais caracteristicas do polimero incluem a composi¢ao
quimica, a distribuicao das sequéncias de monomero, as distribuicoes de massas
molares, a arquitetura molecular do polimero, a configuracao da cadeia e a mor-
fologia do material (ASUA| 2007). As caracteristicas moleculares e morfolégicas
do polimero dependem da formulagdo (monomeros, catalisadores, iniciadores, etc),
do processo de polimerizagao (reator, técnica de polimerizacao) e das condigoes de
processo (concentragoes, temperatura, tempo de residéncia, etc).

A produgao anual de polimeros sintéticos, estimada em 100 milhoes de toneladas
em 1990 e 170 milhoes de toneladas no ano de 2000, excede atualmente 200 milhoes
de toneladas, em virtude da elevada demanda atual. Além disso, a producao de
plasticos continua a crescer, apesar da critica dos ambientalistas (HAMIELEC e
TOBITA| 2005).

E importante salientar que todo material pléstico, mesmo quando oriundo do
pos-consumo, pode ser tratado como matéria-prima, visto que esses materiais sao
potencialmente reciclaveis e reutilizaveis. No campo particular das embalagens e
do reuso, os plasticos sao imbativeis, pois apresentam boa resisténcia mecanica e
deformagao elastica, quando comparados com a maior parte dos papéis, vidros e
ceramicas. Além disso, plasticos nao se decompoem na prateleira, quando acondici-
onados em ambientes pouco agressivos, ao contrario das latas e dos papéis. Outro
aspecto importante é que os processos que produzem plasticos, em geral, requerem
relativamente pouca energia, em virtude das reacoes serem fortemente exotérmicas e
gerarem parte da energia necessaria para a planta industrial. Adicionalmente, esses
processos sao pouco poluentes, ao contrario da industria de latas, vidros e ceramicas
(grandes consumidoras de energia) e da induistria de papel (grande geradora de
residuos poluentes). Em outras palavras, a producao e o uso de plésticos é ambien-
talmente benéfica (MAGRINI et al., 2012; [PINTO, 2007)). O destino apropriado aos
residuos de materiais poliméricos tornou-se, portanto, um aspecto urgente para a
industria, proporcionando areas novas e desafiadoras de pesquisa e desenvolvimento
de técnicas de reciclagem, reutilizacao e degradacgao. Os principios técnicos da en-
genharia de reagoes poliméricas, sem duvida, desempenham um papel significativo

na solugao de alguns destes problemas (HAMIELEC e TOBITA| 2005).
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Entre as forgas motrizes que impulsionam o enorme crescimento destes materiais
esta o fato de que os plasticos sao materiais leves, ao contrario de vidros, ceramicas
e metais, possibilitando o deslocamento de produtos com aumento irrelevante dos
custos de transporte e consumo de combustiveis. Além disso, os plasticos podem ser
usados como excelentes isolantes para eletricidade e calor, abrangendo uma extensa
faixa de propriedades mecanicas, permitindo a fabricacao de embalagens maleaveis
e até fibras mais resistentes que o aco (MEYER e KEURENTJES, 2005). Isso
pode ser creditado a existéncia de numerosos aspectos moleculares que influenciam
as propriedades de aplicacao final dos polimeros. Em outras palavras, polimeros
devem ser classificados como materiais de desempenho, uma vez que o valor e a
demanda do produto dependem usualmente do balanco de um amplo conjunto de
variaveis que estao associadas as propriedades finais, tais como as temperaturas de
transicao, as caracteristicas reolégicas, as propriedades mecanicas, etc (LEIZA e
PINTO, 2007).

Como discutido por (ODIAN| (2004)), a sintese de polimeros pode ser feita por
meio de dois mecanismos cinéticos bdasicos: (i) polimerizagao por adigdo, em que
moléculas de monomero sao individualmente adicionadas a uma cadeia de polimero,
que cresce com a repeti¢ao da reagao (por exemplo, polimerizagao por radicais-livres,
idnica, transferéncia de grupo e Ziegler-Natta); e (ii) polimerizagao por condensagao,
em que as cadeias poliméricas em crescimento reagem entre si, resultando no au-
mento de tamanho aos saltos. Uma vez estabelecido o mecanismo cinético por meio
do qual um determinado monomero produz um determinado polimero, varios sao
0S processos e reatores possiveis para conduzir a reagao. De acordo com o processo
e o reator empregados, um mesmo monomero pode produzir polimeros com dife-
rentes caracteristicas finais. Os processos heterogéneos (polimerizagoes em emulsao
ou suspensao) sao usualmente conduzidos em reatores batelada ou semi-batelada,
enquanto que os processos em massa e solugao sao conduzidos predominantemente
em reatores continuos (OLIVEIRA| [2012).

Os principais polimeros comerciais, como poli(etileno), poli(estireno) e
poli(metacrilato de metila), por exemplo, sao normalmente produzidos por poli-
merizacao de adigao via radicais livres. Como essas reagoes apresentam natureza
altamente exotérmica, elevadas energias de ativacao e apreciavel efeito gel, uma das
dificuldades inerentes a esses processos € a dissipacao de calor, sendo necessario cui-
dadoso controle de temperatura do reator (LEIZA e PINTO,|2007). Como estratégia
industrial para lidar com a alta exotermicidade das reacoes, a polimerizacao pode
ser conduzida em solucao na presenca de algum solvente. A utilizagdo do solvente
como diluente provoca uma diminuicao das taxas de reacao e, portanto, menores
quantidades de calor sao geradas no meio reacional. O uso do solvente também

auxilia a agitagao, pois a viscosidade da mistura reacional torna-se menor. Desse
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modo, o controle térmico é facilitado, em comparagao com o processo de polime-
rizacao em massa, em virtude da menor resisténcia encontrada nos mecanismos de
transferéncia de calor. No entanto, reagoes de transferéncia de cadeia para o solvente
podem ocorrer, resultando em materiais de baixa massa molar, caso o solvente seja
escolhido sem as consideragoes apropriadas (ODIAN| [2004)).

Portanto, a operagao de reatores de polimerizacao pode ser bastante complexa
devido a um amplo conjunto de razoes. Em particular, as condicoes de operagao
devem assegurar que muitas propriedades distintas atinjam, simultaneamente, um
conjunto de valores desejados apds a polimerizacao, visto que a arquitetura de ma-
cromoléculas (por exemplo, a massa molar média, as distribui¢oes de massas mo-
lares, de composic¢ao de copolimero, de comprimento de sequéncias de cadeias, de
ramificagao, estereorregularidade, etc.) depende nao apenas da natureza quimica
dos monomeros, do tipo de mecanismo de polimerizacao e o estado fisico do sistema
reacao, mas também do tipo de configuracao do reator.

De acordo com KIPARISSIDES (1996)), a qualidade do produto polimérico cons-
titui um aspecto muito mais complexo que nos processos reacionais convencionais,
visto que as propriedades moleculares e morfologicas de um material polimérico
influenciam fortemente as propriedades fisicas, quimicas, térmicas, reoldgicas e
mecanicas, bem como as aplicagoes de uso final do material, como ja discutido. O va-
lor de mercado do polimero é depreciado se alguma das propriedades finais desejadas
nao é satisfatéria. Melhorias de algumas das propriedades finais sao geralmente ob-
tidas com a depreciacao simultanea de outras propriedades. Por exemplo, particulas
de borracha sao usualmente introduzidas nas matrizes poliméricas com o objetivo de
aumentar a resisténcia ao impacto de resinas poliméricas. No entanto, isto normal-
mente causa a diminui¢cao do médulo de flexao da mistura polimérica, que é frequen-
temente indesejavel. Portanto, as condigoes 6timas de operagao podem somente ser
definidas em termos de uma relagao de compromisso entre as inimeras propriedades
finais que sdo necessarias para uma aplicagao especifica (LEIZA e PINTO, [2007)).

Em contrapartida, a operacao de reatores continuos de polimerizacao esté sujeita
a ocorréncia de diferentes tipos de instabilidades que podem ser causadas por efeitos
térmicos, viscosos, cinéticos ou associados as condig¢oes de mistura do meio, dentre
outras razoes. Por exemplo, o aumento da viscosidade do sistema com a conversao
de monomero (ou deposigao de polimero nas superficies de troca térmica) pode
causar uma reducao significativa dos coeficientes de transferéncia de calor e, con-
sequentemente, aumentar a temperatura do reator, conduzindo a operagao a sérios
riscos de seguranca. Portanto, a compreensao adequada dos fenomenos dinamicos
nao-lineares associados a estes sistemas é de fundamental importancia, uma vez que
os esquemas de controle devem também incluir procedimentos de seguranca muito

rigidos, com o objetivo de garantir que a operacao do processo nao seja deslocada
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para regioes de operacao instavel.

Neste contexto, reagoes de polimerizacao via radicais-livres conduzidas em re-
atores do tipo tanque agitado desempenham um importante papel no conjunto de
processos industriais de polimerizagao, visto que a maioria dos processos de polime-
rizacao via radicais-livres é realizada em reatores do tipo tanque agitado (MELO
et al},2001a). FARR e ARIS|(1986), em um dos artigos mais famosos sobre dinamica
nao-linear em sistemas de engenharia quimica, apresentam uma metafora em re-
feréncia a personagem Lady Macbeth da obra de Shakespeare (conforme a citacao
que inicia este capitulo), em que chamam a atengao para a riqueza de fendmenos
que os sistemas de reagao, mesmo os relativamente simples, com cinética de primeira
ordem irreversivel podem apresentar, em particular em relacao ao fenomeno de mul-
tiplicidade de estados estacionarios. Quase 30 anos passados apds a publicacao
deste artigo, pode-se afirmar que o “homem velho ainda possui muito sangue”, em
referéncia particular aos reatores de polimerizacao do tipo tanque agitado.

Conforme ja salientado, estes processos sao conhecidos pelas elevadas exotermi-
cidade (calores de reagao da ordem de 100-200 kJ/gmol) e energias de ativagao (na
faixa de 10-30 kJ/gmol). Por esta razao, estes sistemas estao sujeitos a todos os
tipos de instabilidades térmicas, visto que um pequeno aumento da temperatura do
reator pode levar a um significativo aumento da taxa de reagdo (em virtude das
elevadas energias de ativagao) e, consequentemente, a um aumento elevado da taxa
de liberacao de calor (devido ao elevado calor de reagao). Este mecanismo de rea-
limentagao térmica (conforme Figura positiva pode causar o desenvolvimento
de respostas oscilatérias complexas (tais como comportamento oscilatério autossus-
tentado) em reatores continuos de polimerizacao e condigoes de autoaceleracao da
taxa em reatores de polimerizagdo em batelada (LEIZA e PINTO, 2007).

Deposicéo
de polimero Aumento da Aumento da
nas Viscosidade temperatura
superficies do sistema e
de troca dataxa de
térmica reacdo
Diminuicéo
do Aumento
coeficiente Autoaceleracio das Elevada exotermia e da ta:ia de
global de taxas (Efeito gel) energias de ativagiio geragdo de
troca térmica S — 1 calor

Figura 1.1: Mecanismo de realimentagao térmica positiva: efeito gel e diminuigao
da troca térmica.

De acordo com HUTCHINSON e PENDILIS| (2007)), além de reduzir os meca-
nismos de transferéncia de calor, massa e quantidade de movimento no reator de

polimerizagao, a viscosidade acentuada afeta a cinética de polimerizac¢ao (diminuigao
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das taxas especificas de terminacao e propagacao, mais conhecidos como efeito gel
e vitreo), o que resulta em novo mecanismo de retroalimentacao térmica positiva.
Isto ocorre porque o efeito gel provoca um aumento da taxa de polimerizacao, ja
que as taxas de terminacao de cadeia sao controladas por efeitos difusivos. A alta
concentracao de polimero pode restringir a mobilidade das cadeias vivas, reduzindo
a frequéncia com que estas se encontram e aumentando, portanto, a concentragao
de espécies vivas no sistema. Com isso, observa-se um novo aumento da taxa de po-
limerizagao, acentuando o efeito gel e repetindo-se o ciclo de realimentacao positiva
(PINTO, [1994).

Polimeros apresentam tendéncia para aderir na superficie do reator e, frequente-
mente, formam uma camada dura e crescente de material de elevada massa molar.
Isto aumenta a diferenca de temperaturas entre a parede do reator e o meio de
polimerizacao. A deposicao de polimero na parede do reator também resulta em
mecanismo de realimentacao térmica positiva. A auto aceleracao da taxa de poli-
merizacao com a conversao torna a taxa de geracao de calor bastante sensivel a pe-
quenas perturbacoes na temperatura do reator. No entanto, a deposicao de polimero
na camisa e a elevada viscosidade do meio reacional prejudicam os mecanismos de
remocao de calor, resultando em novo aumento da geracao de calor.

Outro mecanismo semelhante de realimentacao ocorre devido a contracao do
volume reacional com o aumento da massa de polimero no meio (conforme Figura
1.2)), que é usualmente mais denso que o monomero. Essa diminui¢ao de volume,
por sua vez, causa um aumento relativo das concentragoes de radicais, de modo que
um novo aumento nas taxas de reacao é observado. Com o aumento da taxa de
polimerizagao, a massa de polimero no sistema reacional aumenta, resultando em
contracao volumétrica e causando novo mecanismo de realimentacao positiva. Esse
efeito pode ser reduzido, quando a quantidade de mondémero presente no sistema
se esgota, ou se repetir indefinidamente, se houver aumento da disponibilidade de

monodmero por causa da alimentacao (PINTO), 1994).

Formacdo de Contfragdo do Formagéo de

Polimero Volume Reacional Polimero
(mais denso (mais denso
que a fase que a fase
monomérica) monomérica)

Aumento da
Concentracdo de
Radicais Livres

Aumento da Taxa
de Polimerizacéo

\___/

Figura 1.2: Mecanismo de realimentacao positiva: contracao volumétrica.
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Portanto, os sistemas poliméricos estao sujeitos a efeitos nao-lineares que resul-
tam no aparecimento de instabilidades estaticas e dindmicas no comportamento do
reator. Conforme ressaltado, as instabilidades dinamicas dao origem a oscilagoes de
natureza periddica ou aperiddica das varidaveis de estado do sistema, de modo que
tais oscilagoes estao associadas aos mecanismos de realimentacao térmica positiva,
discutidos anteriormente. Instabilidades estaticas, por sua vez, estao relacionadas
a saltos repentinos da temperatura e conversao, de baixos para altos valores ou
vice-versa (igni¢ado ou extin¢ao do reator de polimerizacao), a medida que se va-
ria um parametro operacional em um sistema continuo. Isto ocorre em virtude do
acoplamento termo-cinético nas taxas especificas expressas pela Lei de Arrhenius e
das limitagoes difusionais, como o efeito-gel. Assim, a taxa de polimerizacao fre-
quentemente exibe o comportamento de auto aceleracao, de modo que a equagao de
balanco de massa para o mondémero apresenta, para certos valores do tempo de re-
sidéncia médio, miltiplos pontos de operagao (estaveis e instaveis), frequentemente
denominados como multiplos estados estacionarios (HUTCHINSON e PENDILIS|
2007)).

Usualmente, a analise do comportamento estacionario de sistemas de polime-
rizagao apresenta multiplos estados estacionarios, que surgem devido aos fendmenos
de ignicao e extingao da taxa de polimerizacao. Os pontos de equilibrio estaveis
estao usualmente associados a elevadas e baixas conversoes ou temperaturas, res-
pectivamente. Na pratica, o projeto do controlador, contudo, tem o objetivo de
manter a operagao do processo de polimerizacao em uma conversao ou temperatura
intermediaria, que esta situada nas vizinhancas de um ponto de equilibrio instavel.
A operacao ao redor de um ponto de equilibrio instavel é porventura atraente, visto
que a operagao estavel a baixa conversao e temperatura é desvantajosa do ponto de
vista econdmico, enquanto que a operagao a alta conversao e temperatura representa
riscos a seguranca do processo, em virtude da capacidade de resfriamento limitada
e da alta viscosidade do sistema (REICHERT e MORITZ, 1989).

Logo, quando a remocao de calor ocorre apenas através das paredes do rea-
tor, aumenta-se o risco a seguranca do processo, quando se efetuam polimerizacoes
em condi¢oes em que a sensibilidade da taxa de geracao de calor aos parametros
de operacao é acentuada. Nestes casos, um pequeno aumento na temperatura do
sistema requer uma queda acentuada na temperatura de resfriamento para evitar a
perda de controle da operacao, considerando que existe um limite para a taxa de res-
posta do sistema de resfriamento. Portanto, a andlise do comportamento dinamico
de sistemas de polimerizacao pode ser plenamente justificada, no sentido de que o
mapeamento das regioes em que tais instabilidades ocorrem deve ser realizado para
evitar a operacao ao redor de solugoes estaciondrias estéveis (associadas a elevada

ou baixa conversao) ou porventura de solugoes oscilatérias estaveis, fazendo com que
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o processo seja operado de forma estavel (RODRIGUES, [2011)).

A mistura constitui uma operacao unitaria elementar na engenharia quimica e
seu efeito é especialmente importante no escalonamento de equipamentos que en-
volvem reacoes quimicas. Para muitas reacoes conduzidas em escala de bancada,
agitacao adequada é facilmente disponivel para garantir boa mistura. Em contra-
partida, para unidades em escala comercial, os problemas de mistura sao frequente-
mente encontrados e diversas vezes podem constituir graves problemas. Isto ocorre
em virtude dos aspectos hidrodinamicos encontrados nos vasos industriais, que sao
muito diferentes daqueles encontrados em unidades menores (como os de escala de
bancada). O tempo de mistura é tipicamente maior, de modo que as especifica¢oes
técnico-economicas obtidas nos sistemas de bancada se tornam mais dificeis de al-
cancar na escala industrial para muitas reacoes. Portanto, a mistura se torna um
aspecto crucial, em particular a mistura em micro-escala. Estudos intensivos acerca
da micromistura sao de grande importancia para o projeto, otimizacao e ampliagao
de escala em reatores do tipo tanque agitado (CHENG et al., [2012).

Em particular, por causa do aumento da viscosidade, o tempo de mistura ne-
cessario para alcancar um grau desejado de homogeneidade aumenta e os graus de
macromistura e micromistura sao reduzidos em sistemas de polimerizacao. Como
consequencia, a massa reacional torna-se segregada e a distribuicao de tempos de
residéncia no processo continuo ¢é afetada, em virtude da formacao de zonas mortas
e de curtos-circuitos em reatores continuos do tipo tanque agitado. Portanto, a con-
versao de monomero, o desempenho do reator, a distribuicao de massas molares e a
qualidade do produto final podem ser diretamente influenciadas por essas variagoes
(REICHERT e MORITZ|, 1989).

A mistura adequada dos reagentes constitui um importante aspecto para poli-
merizagoes, tanto em sistemas homogéneos como heterogéneos. Particularmente, a
segregacao € um importante fendomeno para descrever o comportamento de polime-
rizacoes via radicais-livres, pois indica se a mistura ocorre em nivel microscépico
ou macroscopico. Embora a hipétese de mistura perfeita pareca adequada em um
reator de polimerizacao em solugao, essa hipdtese torna-se refutavel se pequenas
quantidades de um meio de suspensao (para formar gotas e evitar a coalescéncia
das gotas suspensas em um meio apropriado) forem adicionados ao meio reacional.
Portanto, quanto maior a quantidade de dgua (meio de dispersao) ou menor a quan-
tidade de solvente presente, menos eficientes sao os mecanismos de transferéncia de
massa entre as diferentes zonas do reator (PINTO, [1991). Do ponto de vista de
mistura, por sua vez, quanto maior a quantidade de diluente, parece mais razoavel
admitir a existéncia de elementos de fluido suspensos que interagem (no senso de
transferéncia de massa) parcialmente entre si.

Na pratica, os sistemas de polimerizacao sao parcialmente segregados e o grau de
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segregacao varia com o avanco da polimerizagao, devido ao aumento da viscosidade
(no caso dos sistemas homogéneos) ou a redugao da taxa de coalescéncia entre as
particulas (em sistemas heterogéneos). Portanto, para uma distribuicao de tempos
de residéncia conhecida, o comportamento real esperado por um reator do tipo
tanque continuo agitado e as propriedades do polimero formado devem estar entre
os extremos do reator de maxima micromistura e o reator de fluido completamente
segregado, em que cada elemento fluido mantém sua identidade e comporta-se como
um reator batelada individual (REICHERT e MORITZ],1989). Portanto, os reatores
de méaxima micromistura e de fluido completamente segregado fornecem os limites
superior e inferior do comportamento dinamico do reator.

A classificacao efetiva do estado de mistura do fluido depende de alguns fatores,
tais como os coeficientes de difusao das espécies, a magnitude das taxas especificas
de polimerizacao e o tempo de residéncia médio. Quando a viscosidade é elevada,
o tempo de difusao é longo, quando comparado ao tempo de residéncia, em vir-
tude dos baixos coeficientes de difusao e elevadas taxas de polimerizagao (etapas de
propagacao e terminagao controladas por efeitos difusionais). Nestes casos, entao,
o fluido pode ser admitido como segregado (HUTCHINSON e PENDILIS, 2007).
Nesse contexto, é importante salientar que as caracteristicas de mistura do pro-
cesso, tais como a distribuicao de tempos de residéncia e o grau de micromistura,
tém sido reportadas como principais aspectos que influenciam o desempenho dos
reatores de polimerizagao e as propriedades do polimero formado (HAMIELEC e
TOBITA| 2005).

Com o aumento da producao em volume das principais mercadorias poliméricas
(PEBD, PEAD, PVC, PP e copolimeros de PS), tecnologias envolvendo reatores
batelada em escala industrial (por exemplo, na produgdo do PVC em suspensao)
e processos continuos (como, por exemplo, a produgdo de PEBD em reatores de
leito-fluidizado) estao sendo continuamente desenvolvidas (HAMIELEC e TOBITA,
2005; SCHNEIDERBAUER et al. [2015). Diante deste cendrio, esforgos significa-
tivos tém sido feitos para o desenvolvimento de processos continuos eficientes em
tanques agitados (MELO et al, 2001a; [TOBITA, 2014). Nesse contexto, a fim
de projetar e operar os reatores com sucesso, torna-se necessario desenvolver mo-
delos matematicos 1teis, capazes de representar de forma adequada os complexos
fenomenos fisicos e quimicos envolvidos no processo. No ambito da engenharia de
reacoes poliméricas, um modelo matemético eficiente deve levar em consideragao
a cinética de reacao quimica, os efeitos de mistura, as variagoes nas propriedades
fisicas e as provaveis variagoes de temperatura (BROOKS| 1997). Além disso, o
desenvolvimento de modelos matematicos abrangentes, capazes de predizer a quali-
dade do polimero em termos das condicoes de operacao do processo em um reator

de polimerizacao, é fundamental para garantir eficiéncia e qualidade da produgao,
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permitindo a melhoria da operabilidade e economia da planta (KIPARISSIDES|
1996)).

Conforme destacado por HAMIELEC e TOBITA| (2005)), por mais detalhado que
seja o modelo de processo, as taxas de polimerizacao e as propriedades do polimero
nao podem ser controladas em tempo real sem a realimentacao de dados a partir
de sensores em linha. A variabilidade nos niveis de impureza nas correntes de ali-
mentacao afetam as taxas de polimerizagao, de modo que os parametros cinéticos de
um modelo de processo devem ser ajustados periodicamente, permitindo a estimagao

adequada das variaveis de estado e o controle do processo.

1.2 Processos Continuos de Polimerizacao de Es-

tireno

O poliestireno é uma das resinas termoplasticas mais produzidas no mundo, sendo
comercializado atualmente em trés principais tipos: poliestireno cristal, poliestireno
expandido (EPS) e poliestireno de alto impacto (HIPS). O poliestireno cristal e
de alto impacto sao frequentemente chamados de poliestireno sélido, denominagao
utilizada para diferenciar estes materiais do poliestireno expandido (CHEN], 2000).

Embora o termo cristal seja usado para descrever a clareza 6ptica do produto,
o poliestireno cristal nao ¢é cristalino, mas completamente amorfo. Uma grande va-
riedade de produtos é formada por moldagem a injecao, incluindo copos, utensilios
de jantar, utilidades domésticas, brinquedos, embalagens de cosméticos, entre ou-
tros. As aplicagbes médicas incluem varios itens esterilizados por radiacao ionizante
(pipetas, placas de Petri, instrumentos). O poliestireno expandido, por sua vez, é
utilizado para produzir varios produtos. Entre os produtos estao copos descartaveis,
embalagens almofadadas e isolamento térmico usado na industria de construgao. Fo-
lhas de espuma extrusadas sao convertidos por termoformagem em embalagens para
ovos, carne e aves, bandejas e embalagens para fast-food (ODIAN| 2004]).

No processo de poliestireno EPS, os granulos de polimero sao produzidos por
polimerizagao em suspensao em reatores do tipo batelada, sendo em seguida, im-
pregnados com um agente de expansao, como o pentano. O poliestireno sélido, por
sua vez, ¢ geralmente produzido por polimerizacao em massa ou solugao em reato-
res continuos. Neste caso, o processo continuo é mais conveniente, em virtude das
vantagens relacionadas a flexibilidade de produgao, capacidade produtiva, custos de
operagao e investimento (CHEN| 2000). Conforme discutido por MOORE] (1989)),
todos os processos em massa de poliestireno solido devem ser considerados processos
em solucao. Como a polimerizagdo em massa do estireno apresenta uma pequena

quantidade de etilbenzeno residual, oriundo do processo de obtencao do préprio esti-
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reno, todo processo continuo de polimerizacao em massa é efetivamente um processo
em solucao.

O processo continuo de polimerizagao em solucao do estireno envolve tipicamente
dois tipos de reatores: reatores do tipo tanque agitado e tubular com reciclo (reator
loop). O reator do tipo tanque agitado constitui um tipico exemplo de um reator
de mistura completa, enquanto que os reatores tubulares com reciclo sao reatores
de mistura parcial. Por defini¢ao, os reatores tubulares com reciclo apresentam boa
mistura na diregao radial, porém a mistura é prejudicada na direcao axial. Conforme
discutido por (CHEN| (2000), os processos continuos incluem uma etapa de pré-
polimerizagao, conduzida em reatores do tipo tanque ou tubular com reciclo. Este
aspecto confere flexibilidade nas transi¢oes de grade EI, permitindo a estabilizacao de
propriedades cruciais do poliestireno solido. Por exemplo, no processo de poliestireno
HIPS, a grafitizacao de estireno a borracha, inversao de fase e dimensionamento da
particula de borracha sao usualmente realizadas no reator de pré-polimerizacao. O
projeto dos reatores da etapa de pds-polimerizacao é o que diferencia as tecnologias
existentes para os processos continuos. Um revisao completa destas tecnologias para
polimerizacao em solugao de estireno pode ser encontrada em (CHEN| (2000)).

A Figura ilustra um fluxograma de processo continuo para polimerizacao
de estireno da Union Carbide. Os processos de poliestireno HIPS e cristal sao
essencialmente os mesmos, diferindo somente em relagao a linha de alimentagao.
A secao de polimerizacao é constituida por um reator CSTR no ponto de bolha
do monomero, alinhado em série com quatro reatores de mistura idénticos. Cada
reator da etapa de pods-polimerizacao é constituido por trés modulos e dois feixes
de tubo em cada mddulo. Esta configuracao permite boa transferéncia de calor e
mistura para a solugao polimérica com alta viscosidade. O fluido térmico remove
calor do meio reacional com auxilio dos tubos, enquanto que a mistura ¢é realizada
pelo movimento da solucao polimérica na superficie externa dos tubos. Este tipo de
reator permite distribuicao de tempos de residéncia uniforme e excelente controle
de temperatura.

A iniciacao da polimerizacao do estireno é essencialmente térmica, de modo que
a conversao do estireno a poliestireno é controlada apenas pela temperatura de
reacao e o tempo de residéncia. Portanto, as condigoes reacionais do processo sao
fixadas de acordo com a massa molar desejada, enquanto o tempo de residéncia dos
reatores é fixado de acordo com a taxa de producao desejada. O intervalo tipico
de temperaturas de reacao é de 120 °C a 180 °C para reacao exclusivamente térmica
(MOORE] 1989)). Quando um iniciador quimico é adicionado, este intervalo pode
diminuir até cerca de 90 °C. Iniciadores do tipo perdxido sao geralmente utilizados

para elevar a producao e melhorar as propriedades do polimero.

Y Grade é o termo industrial usado para descrever um tipo comercial do produto polimérico
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A quantidade de solvente utilizada (usualmente etilbenzeno) pode variar de 2 a
30% em massa. O solvente é utilizado primeiramente para controlar a viscosidade do
meio reacional. A quantidade de solvente adicionada é determinada pelo ajuste entre
os balancgos de massa, para a taxa de produgao e a massa molar média desejada, e
o balango de energia, para a capacidade de remogao de calor dos reatores. A fungao
secundaria do solvente é controlar as massas molares médias pela transferéncia de
cadeia, embora agentes de transferéncia de cadeia sejam também utilizados, por
serem mais efetivos no controle das massas molares (ODIAN] 2004)).

Em virtude da iniciacao térmica pronunciada do estireno, usualmente sao adici-
onados inibidores durante a fabricacao e estocagem do monémero. Portanto, antes
da secao de reacao, a corrente de alimentagao de estireno passa por uma coluna
de adsorcao para a retirada dos inibidores que afetam a capacidade produtiva da
planta, assim como o comportamento dinamico e a estabilidade do processo (CHEN]|
2000; PINTO e RAY], [1996)).

A etapa de desvolatizagdo é necesséria antes da peletizacao (granulagao) do
polimero. Esta etapa consiste na remocao de volateis da corrente proveniente da
secao de reacao, proporcionando a obtencao do polimero na sua forma de uso. A
quantidade total de volateis no granulo é controlada pelo equilibrio liquido-vapor
e pela eficiéncia do equipamento. Evaporadores do tipo flash sao os equipamentos
mais simples e amplamente utilizados na desvolatizacao. Este processo é baseado
na transferéncia de calor para aquecer a corrente proveniente da etapa de reagao
das temperaturas de 150-180°C até as temperaturas em que o polimero fundido
possa ser bombeado (220-260°C). Os desvolatizadores operam a pressao reduzida,
geralmente abaixo de 4kPa, para favorecer a remocao dos volateis (MOORE], [1989).
O critério utilizado para escolha do nimero de evaporadores é o conteido de sélidos
existente na corrente proveniente da etapa de reacao. Um tunico evaporador ¢ ade-
quado se o teor de sélidos é igual ou maior a 80% em massa. Dois evaporadores
em série sao geralmente necessdrios se o teor de sélidos é igual ou menor a 70% em
massa (CHEN] 2000).

1.3 Objetivos

Os modelos do reator ideal de escoamento empistonado (PFR) e do reator ideal
de mistura perfeita (CSTR) sao dois modelos cldssicos simples e usados ampla-
mente para descrever sistemas em reatores tubulares e do tipo tanque agitados,
respectivamente. No modelo PFR, admite-se que o campo de escoamento pode ser
descrito por um escoamento empistonado; ou seja, um perfil de velocidades axial
uniforme ao longo do diametro do tubo, sendo que as concentragoes de reagente e

produto variam ao longo do eixo axial do tubo. Este fluxo perfeitamente ordenado
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¢ o unico mecanismo de transferéncia de calor e massa que pode ser contabilizado
no modelo do reator de fluxo empistonado (FROMENT e BISCHOFF) 1979). Em
outras palavras, este é um caso ideal, no qual ha inexisténcia de mistura na direcao
axial e a mistura na direcao radial é perfeita. No modelo CSTR, por sua vez, as
concentracoes sao admitidas idénticas em qualquer ponto do vaso reacional. Em
outras palavras, os efeitos de macro e micromistura apresentam eficiéncias infinitas
(VIANNA e NICHELE; 2010).

Neste contexto, o objetivo principal deste trabalho consiste em avaliar os graus
de macro e micromistura em uma unidade continua de polimerizagao de estireno em
escala de bancada, composta por dois reatores do tipo tanque agitados conectados

em série. A metodologia geral deste trabalho é apresentada na Figura [1.4]

Modelagem Unidade
Matematica Experimental

v A 4

Resolucéo do o
Modelo Caracterizagio
Matematico das DTR
L -
Validagdo
do Modelo
Nao Nao

Figura 1.4: Fluxograma da metodologia proposta

Assim, inicialmente a modelagem matematica do sistema foi efetuada, levando
em consideracao a nao-idealidade da mistura reacional. Portanto, foram propostos
modelos mateméticos para descrever a influéncia de efeitos de macro (distribuigao de
tempos de residéncia - DTR) e micromistura nas varidveis operacionais e nas propri-
edades do polimero formado. Esquemas numéricos adequados foram propostos para
possibilitar a resolucao do modelo mateméatico no dominio do tempo, permitindo a
obtencao das DTRs simuladas.

Paralelamente, experimentos usando injecao de tracador em perturbacao degrau
foram realizados para diagnosticar, caracterizar e permitir a aquisicao de dados
experimentais das distribuicoes de tempos de residéncia na saida dos dois reatores.
O modelo e os dados experimentais constituem a base para implementacao de uma
metodologia de estimagao dos parametros de macro e micromistura do reator, a
partir dos experimentos de DTR realizados para o sistema, permitindo a validacao

experimental do modelo matematico proposto.
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1.4 Organizacao do Texto

Este primeiro capitulo mostra a importancia e relevancia dos plasticos como ma-
teriais de engenharia, assim como apresenta os aspectos que motivam a realizacao
deste trabalho, relacionado a investigagao de efeitos de mistura sobre o comporta-
mento dinamico de reatores de polimerizagao em solu¢ao. Em seguida, no Capitulo 2
apresenta-se a revisao da literatura no campo da modelagem de sistemas de mistura
imperfeita, assim como os principais trabalhos a respeito da influéncia de efeitos de
mistura na andalise dinamica de reatores de polimerizacao. Neste capitulo, também
sao apresentados os principais trabalhos experimentais reportados na literatura a res-
peito da influéncia do grau de mistura do sistema sobre o comportamento dinamico
e estacionario de reatores.

No Capitulo 3, com base na literatura consultada, apresenta-se um modelo ma-
tematico detalhado, oriundo da abordagem do balanco populacional, capaz de des-
crever efeitos de micromistura em um reator continuo do tipo tanque agitado, per-
feitamente misturado no senso da macromistura. Neste capitulo, o modelo de micro-
mistura € estendido para descrever um reator continuo de polimerizacao via radicais-
livres em solucao. Neste capitulo, apresentam-se ainda as abordagens numéricas
apropriadas que foram empregadas neste trabalho para a resolucao do modelo ma-
tematico proposto.

O modelo de mistura proposto no Capitulo 3 foi confrontado e validado por
técnicas de estimacao de parametros a partir de dados experimentais obtidos em
uma unidade em escala de bancada. Para este propdsito, a unidade experimental e
as principais técnicas de operacao do processo, usadas na etapa de aquisicao de da-
dos sao apresentadas de forma detalhada no Capitulo 4. No Capitulo 5 desenvolve-
se 0 modelo matematico para a cinética de copolimerizacao e valida-se o modelo
experimentalmente a partir dos dados experimentais disponiveis. No Capitulo 6
apresenta-se uma analise das distribuicoes de tempos de residéncia com base nos
dados experimentais obtidos e os modelos mateméticos propostos. No Capitulo 7
uma andlise dos efeitos de macro e micromistura é efetuada, utilizando-se os da-
dos experimentais disponiveis de conversao e massas molares médias e os modelos
matematicos propostos. Por fim, o Capitulo 8 apresenta as principais conclusoes e
sugestoes para trabalhos futuros.

E importante salientar que as atividades referentes ao desenvolvimento deste
trabalho foram realizadas no Laboratério de Modelagem, Simulacao e Controle de
Processos (LMSCP) e no Laboratério de Engenharia de Polimerizagao (EngePol)
do Programa de Engenharia Quimica do Instituto Alberto Luis Coimbra de Pos-
Graduacao e Pesquisa de Engenharia (PEQ/COPPE), pertencente a Universidade

Federal do Rio de Janeiro (UFRJ), com orientagao dos professores José Carlos Costa
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da Silva Pinto e Priamo Albuquerque Melo Jr. Este trabalho foi financiado pelo Con-
selho Nacional de Desenvolvimento Cientifico e Tecnolégico (CNPq) e pela Fundagao
de Amparo a Pesquisa do Estado do Rio de Janeiro (FAPERJ), beneficiando-se
também de recursos associados a um projeto da Petrobras para implantacao de

sistemas continuos de polimerizacao.
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Capitulo 2
Revisao Bibliografica

“A man’s mind is stretched by a new idea
or sensation, and never shrinks
back to its former dimensions.”

Oliver Wendell Holmes

Resumo: Este capitulo apresenta o estado da arte no que se refere a mo-
delagem matemaética da nao idealidade da mistura em reatores quimicos
continuos do tipo tanque agitado. Um enfoque especial é dado também
aos principais trabalhos reportados na literatura que ilustram a influéncia

da mistura imperfeita sobre o comportamento dinamico destes reatores.

2.1 Introducao

Conforme ja discutido, a maioria dos sistemas de interesse da engenharia de
reacoes quimicas é descrita com base na modelagem classica de reatores ideais. Nesse

contexto, distinguem-se duas classes principais de sistemas:

¢ Sistemas com mistura perfeita, que incluem os reatores do tipo tanque em

batelada (STR) e os reatores continuos do tipo tanque agitado (CSTR);

¢ Sistemas com escoamento empistonado, que incluem os reatores tubulares ho-

mogéneos e heterogéneos (reatores de leito fixo).

No caso de reatores continuos de mistura perfeita, a principal hipétese simpli-
ficadora é admitir que todos os niveis de mistura sao perfeitos, de maneira que as
concentracoes no interior do reator sao idénticas as concentragoes na corrente de
saida. No caso dos reatores de escoamento empistonado, por sua vez, admite-se
a hipdtese de fluxo completamente segregado, em que nao hé variagoes radiais das

propriedades. Estes dois exemplos constituem a base para a modelagem dos padroes
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de escoamento de reatores ideais. No entanto, observa-se frequentemente que os re-
atores industriais apresentam um comportamento muito diferente daquele esperado
pela idealidade.

Portanto, a descri¢ao de reatores nao-ideais requer a utilizagao de um nivel mais
sofisticado de aproximagcao, que envolve o uso da informagdo da macromistura (a
partir das distribuigoes de tempo de residéncia), no caso de sistemas continuos ou
semi-continuos, e da informagao da mistura em microescala (ou seja, a micromis-
tura). Na Secao 2.2 é apresentado o estado da arte sobre a descrigdo de reatores
quimicos de mistura imperfeita, com enfoque particular nos reatores do tipo tanque
agitado. Apresentam-se também os conceitos basicos da teoria desta classe de siste-
mas. Na Secao 2.3, por sua vez, apresentam-se os principais trabalhos que buscaram
associar a influéncia dos padroes de mistura ao comportamento dinamico dos reato-
res. Na Secao 2.4 sao apresentados os principais trabalhos com carater experimental
e enfoque nos efeitos da nao-idealidade da mistura no comportamento dinamico de
reatores quimicos. Por tltimo, na Secao 2.5 sao apresentados os principais trabalhos
tedricos e experimentais cujo enfoque tenha sido a analise de efeitos de mistura no

comportamento dinamico de reatores de polimerizacao.

2.2 Estado da Arte da Analise de Reatores Nao-

Ideais

Conforme apresentado por [FOGLER] (2012)), a ideia de utilizar a distribuigao de
tempos de residéncia para a andlise do desempenho de reatores quimicos foi apa-
rentemente proposta em um trabalho pioneiro de MacMullin e Weber, publicado na
década de 1930. Contudo, o conceito ganhou for¢a com os trabalhos publicados pelo
Prof. P.V. Danckwerts no inicio dos anos 1950, quando o assunto foi apresentado de
forma estruturada e organizada. Em seu primeiro artigo, DANCKWERTS| (1953)
apontou que o escoamento de material em estado-estacionario através de um tubo
ou um tanque é usualmente associado a condigoes de mistura perfeita ou apresenta
escoamento empistonado. No primeiro caso, a homogeneidade da mistura implica
que as propriedades sao uniformes e idénticas as propriedades da corrente de saida
do sistema. Em contrapartida, o escoamento é dito empistonado, quando os ele-
mentos de fluido que entram no sistema ao mesmo tempo se movem com velocidade
constante e saem do sistema ao mesmo tempo.

No entanto, existem muitos sistemas em que nenhum desses tipos de escoamento
corresponde ao comportamento real observado. Em reatores de leito catalitico, por
exemplo, o fluido reagente nao escoa de maneira uniforme através do reator. Ao invés

disso, observam-se se¢oes do leito que oferecem pouca resisténcia ao escoamento, de
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maneira que os elementos de fluido que seguem esses caminhos preferenciais nao
permanecem tanto tempo no reator como aqueles elementos de fluido que escoam
através das regioes de elevada resisténcia ao escoamento. Portanto, ao contrario
de um reator ideal de escoamento empistonado ou um reator batelada, em que os
elementos de fluido estao sujeitos ao mesmo tempo de residéncia, as demais classes
de reatores apresentam uma distribuicao de tempos de residéncia (DTR); ou seja,
apresentam uma distribuicao de intervalos de tempo que os elementos de fluido
permanecem no reator (FOGLER] 2012).

DANCKWERTS (1953) apresentou de forma sistematica como obter as ex-
pressoes analiticas para as fungoes de distribuicao de tempos de residéncia para
alguns sistemas em escoamento da engenharia de processos, como o tanque de mis-
tura perfeita, o leito empacotado, a tubulagao com escoamento laminar e reatores do
tipo tanque e dispersao axial com cinética de primeira ordem. Neste trabalho, foram
apresentadas as relagdes entre as fungoes de distribuicao de idades internas (asso-
ciadas ao material presente no interior do sistema) e as distribuigoes de tempo de
residéncia ou idade externa (associadas ao material escoando para fora do sistema).

Em trabalho posterior, DANCKWERTS| (1958)) apontou que a mistura em escala
molecular (micromistura) é um dos aspectos mais importantes para a predigdo do
desempenho de reatores quimicos. Em outras palavras, em um sistema continuo a
taxa média de reacao depende do grau de mistura do sistema em escala molecular.
Assim, o desempenho do processo nao pode ser descrito exclusivamente a partir
das distribuicoes de tempo de residéncia. Os sistemas de 1* ordem, no entanto,
constituem excecao a essa regra. Neste trabalho, DANCKWERTS (1958) mostrou
que, no caso de uma reacido homogénea com cinética de 1* ordem, a conversao é
influenciada somente pela DTR (distribuigao de tempos de residéncia) do reator.
Isso é possivel, porque a chance de uma molécula reagir depende unicamente do
intervalo de tempo que esta permanece no reator (macromistura), quando a reacao
¢ de primeira ordem. No caso de reagoes com cinética mais complexa, a chance
de uma molécula reagir depende dos efeitos de colisao com outras moléculas, de
maneira que a mistura com moléculas circundantes torna-se relevante. No entanto,
¢ importante salientar que as expressoes integrais para as distribuigoes de tempos
de residéncia, sobretudo para sistemas com cinética de 1* ordem, ja haviam sido
apresentadas na literatura por GILLILAND e MASON] (1952) em estudos sobre o
grau de mistura em reatores continuos de leito fluidizado.

Portanto, conforme discutido por [FOGLER] (2012), os modelos de reatores nao
ideais para descrever as reacoes que nao sejam de primeira ordem precisam conter
informagao acerca da macromistura e da micromistura. O conceito de macromis-
tura estd associado as distribuigoes de tempos de residéncia sem, contudo, especificar

como elementos fluidos de diferentes idades se encontram no reator. Por sua vez,
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a micromistura estabelece os mecanismos de interacao existentes entre elementos
fluidos de diferentes idades no sistema. Neste contexto, DANCKWERTS| (1958)) in-
troduziu os conceitos de segregacao total e maxima micromistura para descrever os
dois casos extremos de micromistura em reatores continuos do tipo tanque agitado.
No caso de segregacao total, o fluxo de entrada ¢ dividido em elementos fluidos inde-
pendentes e uniformemente dispersos, de modo que as moléculas que entram juntas
no reator permanecem juntas indefinidamente, como uma cole¢ao de micro-reatores
do tipo batelada. Em contrapartida, observa-se a maxima micromistura quando o
material presente na entrada é disperso rapidamente e em escala molecular (em um
tempo muito menor que o tempo de residéncia médio), de modo que a mistura é
quimicamente uniforme em qualquer escala de volume e em qualquer ponto do rea-
tor. Portanto, embora a distribuicao de tempos de residéncia possa ser equivalente
a de um reator com boa misturagdo na escala macro (macromistura) em ambos os
casos extremos considerados, a taxa média de reacao no reator pode ser bastante
diferente, dependendo do nivel de mistura na escala molecular (micromistura).

DANCKWERTS (1958) definiu ainda os conceitos de concentragao em um ponto
e idade de um elemento fluido para descrever o grau de mistura em um sistema (estas
defini¢oes consideram que a concentragao ou a idade medida em uma pequena regiao,
quando comparada ao volume total do sistema ou a escala de segregacao, é grande
o suficiente para conter muitas moléculas). Neste trabalho, DANCKWERTS| (1958))
definiu um fator, denominado grau de segregacao (limitado entre zero e um), em que
é possivel variar o estado do sistema desde a micromistura perfeita até a completa
segregacao. O grau de segregacao é definido como a razao entre a variancia da
média das idades dos elementos fluidos no reator e a variancia da idade de todos os
elementos fluidos no sistema. O autor mostrou que a taxa total de reacao apds o
processo de mistura pode ser menor que no estado segregado, se a reacao apresentou
cinética irreversivel com ordem maior que um. Por outro lado, a taxa de reacao no
estado de maxima micromistura pode ser maior que no estado segregado, se a reagao
for descrita por uma cinética com ordem menor que um. A taxa permanece a mesma
nos dois casos, quando a reacao ¢ de ordem igual a um.

DANCKWERTS) (1958)) e [ZWIETERING/ (1959) apresentaram os principios de
desempenho de reatores na presenca de mistura completamente segregada. O mo-
delo de segregacao completa pode ser usado para descrever o comportamento de
populagoes de elementos fluidos com diferentes idades que nao interagem entre si.
Outro exemplo de sistema completamente segregado é o reator tubular com escoa-
mento empistonado, usado por ZWIETERING] (1959).

ZWIETERING] (1959) introduziu o conceito de expectativa de vida, que consiste
no tempo que o elemento de fluido leva para se mover de um ponto particular até a

saida do reator, de modo que a expectativa de vida é sempre zero na saida do rea-
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tor. Na entrada do reator, a expectativa de vida gera uma distribuigao equivalente
a DTR. Neste trabalho, ZWIETERING| (1959) propos a modelagem dos efeitos de
mistura em escala molecular para os casos extremos de segregacao total e maxima
micromistura em termos das distribuicoes de expectativa de vida para uma DTR
arbitraria. A modelagem do caso de segregacao total foi realizada idealizando-se
o sistema como um reator classico do tipo tubular com escoamento empistonado
equipado com saidas laterais, através das quais porcoes do fluido deixam o rea-
tor, satisfazendo os requisitos de distribuicao de tempos de residéncia. O modelo
classifica as moléculas de acordo com sua idade interna. Neste arranjo, elementos
fluidos permanecem segregados desde a corrente de alimentacao, de forma que a
micromistura ocorre somente na corrente de saida.

Em contrapartida, no caso da maxima micromistura, a modelagem foi realizada
idealizando-se o sistema como um reator tubular com entradas laterais, satisfazendo
a distribuicao de tempos de residéncia. O fluxo através de cada entrada lateral é mis-
turado instantaneamente com o fluxo principal. Este modelo classifica as moléculas
no reator de acordo com sua expectativa de vida. O autor reproduziu os resultados
mostrados por Danckwerts para uma reagao descrita por uma cinética irreversivel de
12 ordem, considerando a distribuicao de tempos de residéncia valida para um reator
de macromistura perfeita. Além disso, ZWIETERING (1959) generalizou o conceito
de grau de segregagao, apresentado por DANCKWERTS (1958) para sistemas com
DTR arbitraria.

CHAUHAN et al.| (1972) analisaram o efeito da micromistura sobre a conversao
de reatores continuos homogéneos, em condigoes isotérmicas, sem variagao do vo-
lume devido a reacao e em estado estacionaro. Utilizando os modelos de mistura
imperfeita propostos por DANCKWERTS) (1958) e ZWIETERING (1959) para os
casos limites de completa segregacao e maxima micromistura, mostrou-se que a mi-
cromistura 6tima depende da propriedade de convexidade das expressoes cinéticas
para a taxa de reagao. Assim, por intermédio da andlise matematica do modelo,
verificou-se que a conversao ¢ maxima em duas circunstancias: (i) na condigdo de
micromistura perfeita, quando a fungao que descreve a taxa de reacao em termos
da concentragao de reagente é concava para baixo; (ii) na condigao de segregacao
completa, quando a funcao que descreve a taxa de reacao em termos da concentragao
de reagente é concava para cima. CHAUHAN et al. (1972) apresentaram, portanto,
uma analise que generaliza os resultados preliminares obtidos por DANCKWERTS
(1958) e [ZWIETERING, (1959).

NAUMAN| (1969), por sua vez, estendeu a teoria classica de distribuicao de
tempos de residéncia para descrever reatores continuos do tipo tanque de mistura
em condicgoes instaveis. Com isso, o trabalho apresentou o tratamento de solugoes

periddicas instaveis, utilizando os modelos tedricos para as distribuigoes de tempos
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de residéncia nas condi¢oes de méaxima micromistura e completa segregacao. A
condicao formal para que uma solucao seja periddica foi aplicada aos modelos de
maxima micromistura e completa segregacao, de maneira a predizer as fungoes de
distribuicao na saida do reator sob estas condigoes.

CHEN]| (1971)) apresentou pela primeira vez uma abordagem genérica dos mode-
los de DANCKWERTS) (1958) e ZWIETERING] (1959)) para reatores continuos em
condigoes nao-estacionarias. A partir da equacao do balanco populacional, os mo-
delos cléssicos de segregacao completa e maxima micromistura foram generalizados
para o caso em que o reator é admitido em condicoes nao-estacionarias. Solugoes
particulares foram obtidas para estes dois casos extremos a partir da aplicacao do
método das caracteristicas. Foram também obtidas as distribuicoes de tempo de
residéncia em condigoes nao-estacionérias para os reatores ideais (CSTR e PFR). O
balanco populacional de energia foi também mostrado para reatores completamente
segregados. Por tltimo, foram obtidas as respostas dos modelos para os testes tipicos
de perturbag@o (degrau e impulso) de tragador na alimentacao do reator.

Como discutido por (CALL e KADLEC (1989)), todos os modelos desenvolvidos
para descrever a influéncia da micromistura em reatores quimicos consideram uma
distribuicao de concentracoes na saida do reator. De acordo com as hipéteses utiliza-
das, os modelos usados para descrever a mistura imperfeita podem ser classificados
em trés categorias: modelos do tipo ambiente (environment models), modelos de
interacao por difusao e modelos compostos. Conforme CALL e KADLEC, (1989), os
modelos do tipo ambiente sao definidos como aqueles que dividem o reator em um
numero especificado de ambientes (ou camaras), dentro dos quais o estado pode ser
de completa segregacao ou maxima mistura. Nestes modelos, os reagentes entram
em um dos ambientes, passam por um ou mais ambientes, e eventualmente deixam o
reator. Varios modelos podem ser construidos, a depender do niimero e dos arranjos
de ambientes e da distribuicao de material entre os ambientes.

WEINSTEIN e ADLER]| (1967)) apontam que os modelos para fluxo segregado e
méxima micromistura, desenvolvidos por ZWIETERING (1959)), podem ser combi-
nados para fornecer uma base para um modelo de mistura generalizado, que permite
representar estados intermediarios de micromistura. Neste sentido, WEINSTEIN e
ADLER]/ (1967) apresentaram duas abordagens para caracterizagdo da micromistura
de forma aproximada. Na primeira abordagem, foi proposta uma idade intermediaria
que divide o reator em dois compartimentos: o fluido é alimentado no primeiro com-
partimento que contém elementos fluidos mais jovens que esta idade em condigao
de segregacao completa, seguido de outro compartimento que contém elementos de
fluido com idade superior em condicao de maxima micromistura. Esta simplificagao
consistiu no desenvolvimento de modelos de reatores ideais combinados em série.

Na segunda abordagem, o fluido na entrada pode ser alimentado em dois com-
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partimentos: o primeiro compartimento com tempo de residéncia menor que uma
certa idade intermedidria em condicao de segregacao completa e o segundo compar-
timento com tempo de residéncia maior que esta idade e em condicao de maxima
micromistura. Esta aproximacgao resultou no desenvolvimento de modelos de re-
atores ideais combinados em paralelo. Entre os principais resultados, observou-se
que reagoes isotérmicas sao afetadas fracamente pela micromistura, mas sao subs-
tancialmente afetadas pela macromistura, enquanto que reacoes nao-isotérmicas sao
afetadas fortemente tanto pela macromistura como pela micromistura. Em contra-
partida, reacoes de primeira ordem em condigoes isotérmicas sao afetadas somente
pela macromistura, conforme ja apontado por DANCKWERTS) (1958).
VILLERMAUX e ZOULALIAN] (1969) apontaram uma inconsisténcia em um
dos termos do modelo apresentado por  WEINSTEIN e ADLER]| (1967). Conforme
reportado por DANCKWERTS| (1953)), a integral da DTR no dominio de zero a
infinito é igual a 1, que pode ser interpretado que a fracao de material que per-
maneceu no reator por um tempo infinito é igual a zero. Contudo, no trabalho de
WEINSTEIN e ADLER| (1967)) esta propriedade foi aplicada de forma equivocada
para calcular a concentracao de um componente na saida do primeiro ambiente, uma
vez que a DTR neste caso estava contida no dominio de zero até uma idade inter-
mediaria. VILLERMAUX e ZOULALIAN]| (1969) propuseram um modelo genérico,
de maneira que a abordagem de reatores em série e paralelo de WEINSTEIN e
ADLER]| (1967) tornou-se um caso particular desta nova abordagem. Além disso,
os autores mostraram que os perfis para reacoes de segunda ordem em condigoes
isotérmicas variam monotonicamente, conforme o grau de segregacao ¢ modificado,
ao contrario dos resultados publicados por WEINSTEIN e ADLER]| (1967)).
Diversos outros trabalhos foram publicados seguindo essa teméatica. Conforme
discutido por FOGLER] (2012), um nimero ilimitado de combinagoes de comparti-
mentos descritos como reatores ideais podem ser feitas para descrever os efeitos de
mistura em reatores nao-ideais. Entre alguns exemplos, METHOT e ROY] (1970) es-
tudaram efeitos de mistura nao-ideal em reatores continuos homogéneos isotérmicos
com cinética irreversivel de segunda ordem, a partir de modelos do tipo ambiente
em paralelo. (CHEN e FAN| (1971), por sua vez, utilizaram um modelo do tipo
ambiente reverso, combinando os modelos de ZWIETERING] (1959) para méaxima
micromistura e segregacao total em configuracoes em série, para descrever o efeito de
segregacao devido ao aumento da viscosidade na reacao de polimerizagao do estireno
em um reator continuo do tipo tanque agitado. Os dados de simula¢ao foram compa-
rados a dados experimentais obtidos para diferentes velocidades de agitagao. RIT-
CHIE e TOBGY]|(1979) desenvolveram um modelo com trés ambientes para analisar
a influéncia dos efeitos de mistura sobre o desempenho de reatores quimicos, com

duas entradas de reagente e com vazao e DTR arbitraria. A formulagao do modelo
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admite que os reagentes sao alimentados separadamente em dois compartimentos de
entrada completamente segregados e que subsequentemente sao transferidos para o
compartimento de saida bem misturado.

Merece também destaque o trabalho de NISHIMURA e MATSUBARA| (1970)),
que desenvolveram funcoes para descrever o grau de segregacao em cada parte infi-
nitesimal de um sistema, descrito por dois ambientes, e onde ocorre uma reacao de
segunda ordem irreversivel. A funcao de segregacao foi definida como a fragao de
elementos de fluido com certa idade e expectativa de vida, que reside no primeiro
ambiente. Em outras palavras, esta funcao expressa a distribuicao de material entre
as camaras de entrada e saida. Portanto, trata-se de um modelo de dois ambientes
generalizado, de maneira que todos os modelos desta categoria descritos anterior-
mente sao caso particulares desta abordagem, uma vez escolhida a funcao de se-
gregacao adequada. No entanto, NISHIMURA e MATSUBARA| (1970) apontaram
que esta abordagem, embora permita a descricao quase completa da micromistura,
é carente de universalidade devido a hipétese inicial de existéncia de dois comparti-
mentos. Além disso, a identificacao destas fungoes para sistemas com reacoes mais
complexas pode ser um fator limitante.

Em relac¢ao aos modelos do tipo ambiente, NAUMAN e BUFFHAM]| (1983]) apon-
taram que o parametro de micromistura é expresso pela divisao de fluxo entre os dois
elementos de mistura e pode ser usado para variar os estados de micromistura entre
os extremos da segregacao completa e a maxima micromistura, uma vez estabelecida
a DTR. No entanto, estes modelos, que sao classificados pelos autores como modelos
empiricos ajustaveis, apresentam como limitagao a dificuldade de gerar correlagoes
fundamentadas para os parametros. Conforme NAUMAN e BUFFHAM]| (1983)), es-
tes modelos, descritos com poucos parametros, podem fornecer um excelente ajuste
para uma reacao e ajuste ruim para outra reacao que ocorrem em um mesmo vaso
reacional. Isto ocorre porque a micromistura é um fenémeno complexo que nao pode
ser caracterizada por poucos parametros ajustaveis. Mesmo com a restricao de DTR
estabelecida, a descrigao completa da micromistura parece exigir um nimero infinito
de parametros.

Além disso, NAUMAN e BUFFHAM]| (1983)) apontaram que estes modelos séo
essencialmente empiricos, uma vez que possuem uma faixa limitada sobre a qual a
micromistura pode ser variada. Portanto, nao sao modelos genéricos. Por exem-
plo, a abordagem baseada na construgao de dois ambientes em série apresenta como
limitacao o fato de que o maior grau de micromistura ocorre quando os dois ambi-
entes sao bem misturados. Contudo, é importante salientar que este grau maximo
de micromistura (obtido quando dois tanques bem misturados sdo conectados em
série) é menor que a maxima micromistura descrita por DANCKWERTS| (1958) e
ZWIETERING (1959), equivalente a um tnico tanque bem misturado. Assim, o
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limite tedrico da maxima micromistura nao ¢ obtida neste tipo de abordagem.

Os modelos de interacao por difusao diferem dos modelos do tipo ambiente, por-
que se admite a existéncia de um grau intermediario de micromistura ao longo do
reator. Portanto, esta abordagem parece mais adequada para modelar reatores nao-
ideais, visto que nao é necessario considerar a existéncia de concentragoes uniformes
em um pequeno nimero de ambientes, admitindo-se uma tunica distribuicao de con-
centragoes dentro de todo o reator. CALL e KADLEC| (1989) dividem os modelos de
interacao por difusao em duas categorias, de acordo com os mecanismos de mistura
admitidos: modelos de coalescéncia-redispersao (CR) e modelos de interagao por
transferéncia com a média (ITM) .

Os modelos de CR descrevem a micromistura em termos da frequéncia dos
fenomenos de coalescéncia e redispersao que ocorrem entre elementos de fluidos.
O fluido dentro do reator é constituido por um nimero elevado de elementos de
fluido, que sdo muito pequenos, se comparados ao reator, e contém um numero ele-
vado de moléculas. Admite-se que o tamanho do elemento de fluido é uniforme, que
o numero de elementos de fluido dentro do reator permanece constante e que cada
elemento de fluido comporta-se como um reator batelada bem misturado.

Portanto, o fluido na entrada do reator é imediatamente dividido numa colegao de
elementos de fluido que apresentam o mesmo tempo de residéncia. Tais elementos
entram no reator, reagem, misturam-se com outros elementos e, eventualmente,
deixam o reator. O processo de mistura é modelado como a juncao (coalescéncia) de
dois elementos, seguida da completa mistura de seus contetidos e a imediata quebra
(redispersao) dos dois elementos originais. Variando-se a taxa com que estes eventos
de mistura ocorrem, o grau de micromistura do reator pode ser sistematicamente
variado do estado de segregagdo completa (taxa de coalescéncia nula) a maxima
micromistura (taxa de coalescéncia suficientemente grande).

O trabalho pioneiro na descricao da micromistura por modelos do tipo coa-
lescéncia-redispersao pode ser atribuido a|CURL (1963)). Neste trabalho, um modelo
matematico foi apresentado para descrever os efeitos simultaneos de reagao, trans-
feréncia de massa e mistura na fase dispersa em reatores continuos do tipo tanque
de mistura. O modelo apresentado por [CURL| (1963) estd baseado nas seguintes

hipoteses:

& A fase dispersa é constituida por um nimero bastante elevado de gotas, com

mesmo tamanho e quantidade em nimero no sistema reacional;

¢ As gotas coalescem aos pares ao mesmo tempo e se redispersam instantanea-

mente para formar duas gotas idénticas;

& A coalescéncia e redispersao ocorrem somente entre gotas com a mesma ex-

pectativa de vida, ou seja, as gotas podem coalescer se estiverem numa mesma
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zona do reator, a despeito de suas idades;

& A taxa de coalescéncia das gotas é constante; contudo, a probabilidade de

coalescéncia é a mesma para todas as gotas;

& Nao ha perfil de concentracao dentro de cada gota e a reacdo ocorre somente

nas gotas;

& A fase continua é homogénea e quimicamente inerte.

Conforme discutido por |[CURL| (1963)), a solugdo do problema de micromistura
na fase dispersa acoplado a descricao da fase fluida com distribuicao de tempo de
residéncia arbitraria deve fornecer uma generalizagao do problema de mistura (macro
e micromistura) apresentado por |ZWIETERING (1959)) para sistemas homogéneos.
No ambito de sistemas de polimerizacao, é facil entender o argumento de (CURL
(1963), uma vez que é possivel imaginar um sistema de polimerizagdo em solugao
como um caso particular de um sistema de polimerizagao em suspensao com pequena
quantidade de solvente adicionada.

Contudo, conforme discutido por CALL e KADLEC (1989), os modelos do tipo
coalescéncia-redispersao sao obtidos a partir da aplicacao das técnicas de balanco
populacional e resultam em sistemas de equagoes integro-diferenciais, que apresen-
tam solucao analitica somente no caso de reacao com cinética de primeira ordem,
como mostrado por (CURLJ (1963)). A solugao particular pode ser obtida, uma vez
que o grau de micromistura nao afeta a conversao média. No entanto, a extensao
do modelo para descrever reagoes multiplas ou reagoes com cinética complexa da
origem a integrais multiplas no termo de mistura, tornando a solucao numérica do
problema bastante complicada. Neste contexto, a solugao do problema somente pode
ser obtida por métodos nao-deterministicos, visto que nao é possivel obter solugoes
analiticas e a aplicacao dos métodos numéricos tradicionais de integragao pode ser
bastante complexa.

SPIELMAN e LEVENSPIEL (1965) desenvolveram uma solu¢ao para modelos
de coalescéncia-redispersao baseada na aplicacao do método de Monte Carlo, que
permite obter a simulacao direta do escoamento e dos eventos de mistura para um
nimero representativo de gotas. Neste trabalho, as simulagoes estocasticas foram
usadas para estudar a influéncia da coalescéncia no avanco de reagoes que ocorrem
na fase dispersa em tanques de mistura. Dois diferentes tipos de reacao quimica
foram avaliadas na fase dispersa: (i) reagdes de ordem zero e (ii) reagoes de segunda
ordem, com alimentacao de um tnico componente ou alimentacao segregada de dois
componentes.

KATTAN e ADLER]| (1972) desenvolveram uma abordagem conceitual para ten-

tar descrever a mistura nao-ideal em sistemas continuos de forma genérica. Esta
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abordagem ¢ baseada nos conceitos de distribuicao de tempos de residéncia e nos
fenomenos de coalescéncia e redispersao em elementos de fluido. Em outras pala-
vras, [KATTAN e ADLER| (1972) propuseram a modelagem da micromistura por
mecanismos de coalescéncia-redispersao em reatores com distribuicao de tempo de
residéncia arbitraria. Um modelo deterministico foi desenvolvido, portanto, a partir
da técnica de balanco populacional. A partir da imposicao de hipéteses simplifica-
doras adequadas, mostrou-se que alguns dos modelos classicos de mistura nao-ideal
apresentados na literatura, como o modelo de CURL (1963)) e os modelos de ZWIE-
TERING] (1959) para sistemas completamente segregados e com micromistura per-
feita, sao casos particulares deste modelo. Novamente, a resolu¢ao do modelo foi
obtida por técnicas de simulacao de Monte-Carlo, em virtude da simplicidade de
implementagao.

Nesta mesma tematica, o trabalho de TRELEAVEN e TOBGY] (1972) merece
atencao especial, por desenvolver um modelo estocastico do tipo coalescéncia e re-
dispersao para descrever reatores com multiplas entradas e distribuicoes de tempos
de residéncia distintas. Na verdade, o modelo desenvolvido neste trabalho é uma
extensao do modelo desenvolvido por [KATTAN e ADLER| (1972). O parametro de
micromistura foi descrito como a média do niimero de colisoes que cada elemento de
fluido experimenta durante sua permanéncia no vaso reacional, de maneira que uma
taxa de colisao infinita corresponde ao cenario de micromistura perfeita. Novamente,
as respostas do modelo foram obtidas por técnicas de simulacao de Monte-Carlo.

RAO e EDWARDS (1971)) efetuaram uma comparacao entre os modelos de co-
alescéncia e redispersao e os modelos do tipo ambiente (com dois ambientes) para
trés sistemas distintos (rea¢ao com cinética de segunda ordem, reagoes de segunda
ordem consecutivas e reagao de polimeriza¢ao por adigdo sem etapa de terminagao)
em reatores do tipo CSTR. Os autores verificaram que os modelos apresentaram
concordancia, uma vez estabelecido o mesmo grau de micromistura, quando a ali-
mentagao dos reagentes era pré-misturada. Contudo, no caso de alimentagao segre-
gada dos reagentes, observou-se que os modelos apresentam resultados divergentes,
uma vez estabelecido o mesmo grau de micromistura.

Os modelos de interagao por transferéncia com a média (ITM) sao conceitual-
mente similares aos modelos de coalescéncia-redispersao, visto que ambos admitem
a mistura a nivel molecular como resultado da transferéncia de material entre ele-
mentos de fluido distintos no reator. Neste modelo, no entanto, idealiza-se que cada
elemento sofre um grande niimero de colisoes, cada uma dos quais resulta em apenas
uma pequena quantidade de material transferido entre os elementos. O efeito com-
binado dessas colisoes é como se o elemento trocasse parte de seu conteudo original
com um meio que contém a concentracao média de todos os elementos contidos no

reator (CALL e KADLEC, 1989).
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Conforme (CALL e KADLEC] (1989), o desenvolvimento deste modelo pode ser
atribuido aos trabalhos pioneiros e independentes de HARADA et al.| (1962), VIL-
LERMAUX e DEVILLON]| (1972) e COSTA e TREVISSOI (1972a)). (COSTA e
TREVISSOI| (1972a)) desenvolveram um modelo do tipo ITM para descrever efeitos
de micromistura em reacoes de segunda ordem com efeitos autocataliticos e variagao
de volume, para um reator continuo do tipo tanque agitado com macromistura per-
feita. O modelo ITM foi também utilizado por COSTA e TREVISSOI (1972b) para
verificar a influéncia da mistura imperfeita no desempenho de reacoes de primeira
ordem reversiveis em condigoes isotérmicas e conduzidas em CSTR. No modelo ITM,
o grau de segregacao parcial é avaliado por um fator que descreve a transferéncia
de espécies quimicas por mecanismo de interacao entre os elementos de fluido e a
fase fluida, que pode ser variado de zero (segregagdo completa) a infinito (maxima
micromistura).

DAVID e VILLERMAUX| (1975)) utilizaram o modelo ITM para analisar a in-
fluéncia da micromistura em reacoes de segunda ordem consecutivas-paralelas. Neste
trabalho, os autores mostraram que o modelo I'TM apresentou resultados equivalen-
tes aos modelos de coalescéncia-redispersao, que demandam maior tempo computa-
cional em virtude da solucao do modelo ser obtida por simulagoes de Monte Carlo.
FOX] (1989)) aplicaram o método da expansao de perturbagdes para obter a solugao
numérica do modelo I'TM estacionério no limite da micromistura perfeita, que ocorre
quando o parametro de micromistura se aproxima do infinito. Neste limite, o sis-
tema de equacoes diferenciais apresenta elevada rigidez numérica, de maneira que a
solucao numérica torna-se dificil de ser obtida. A técnica foi aplicada para um sis-
tema especifico com duas reagoes consecutivas que exibem dois estados estacionarios
estaveis e para reacoes de ordem fracionaria. Em geral, os resultados obtidos foram
concordantes com os trabalhos anteriores para estes sistemas, usando modelos do
tipo CR.

FOX e VILLERMAUX]| (1990a), por sua vez, desenvolveram uma versao nao-
estacionaria do modelo ITM, adequada para analise dos efeitos de micromistura
no comportamento dinamico de sistemas reacionais. O método da expansao de
perturbagoes foi aplicado no limite da micromistura perfeita, devido ao indice de
rigidez numérica elevado apresentado por estas equacoes. Os resultados foram ob-
tidos para uma reacao quimica simples com alimentagao misturada e segregada dos
reagentes. As simulagoes dinamicas apresentaram excelentes resultados, quando
comparados aos resultados obtidos em trabalhos anteriores que utilizaram o mo-
delo de CR. Neste caso, a principal vantagem foi o tempo computacional reduzido,
em comparacao com as simulagoes estocasticas do modelo de CR. Além disso, as
predicoes do comportamento dinamico foram similares aos resultados experimentais

encontrados em trabalhos publicados anteriormente. E importante salientar que
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nestes trabalhos os autores utilizaram a funcao de decaimento exponencial, obtida
por DANCKWERTS) (1958), para descrever o reator de macromistura perfeita em
condicoes de escoamento estacionario.

O modelo de retromistura, proposto por ZWIETERING] (1984)), também consti-
tui um exemplo de modelo do tipo interacao por difusao. O conceito deste modelo
se baseia na hipdtese de que a corrente de alimentacao é dividida em elementos de
fluido pela agao do agitador ou turbuléncia. Em seguida, os elementos de fluido for-
mados sao misturados com suas vizinhancas. Nesta abordagem, cada elemento de
fluido pode se expandir, devido a diluicao com o fluido que o circunda. O processo
de expansao do volume dos elementos de fluido é repetidamente interrompido pela
acao do agitador ou turbuléncia, ocasionando uma nova divisao dos elementos de
fluido.

O modelo de ZWIETERING (1984) apresenta estreita semelhanca com o modelo
de CR. A distingao consiste no carater descontinuo do modelo CR, que é especial-
mente notavel para os elementos de fluido recentemente introduzidos no reator, que
apos curto periodo de tempo sao diluidos com uma quantidade igual de elemento de
fluido com idade mais elevada. No caso de um processo meramente de mistura, no
modelo de CR a distribuicao de concentragao na entrada é descontinua, enquanto
que no modelo de retromistura existe uma distribuicao continua, devido ao carater
gradual do processo de diluicao. Nos casos em que o processo de mistura na entrada
do reator é fundamental, a descricao continua pode ser mais realistica, como no caso
da mistura de dois gases que formam uma mistura explosiva.

Em comparacao ao modelo I'TM, a principal diferenca é que a corrente de ali-
mentagao nao se expande durante a mistura. Todos os elementos de fluido mantém
o volume até deixarem o reator. Portanto, de acordo com ZWIETERING] (1984)), a
negligéncia deste efeito pode levar a conclusao da existéncia de uma menor regiao
de mistura. O modelo foi utilizado para descrever efeitos de mistura em dois siste-
mas: (i) reagoes consecutivas e paralelas e (ii) reagoes de polimerizacao do etileno a
elevadas pressoes.

Por tltimo,|CALL e KADLEC| (1989) definiram modelos compostos como aqueles
que combinam aspectos dos modelos do tipo ambiente com aspectos dos modelos de
interacao por difusao, para obter descri¢coes mais complexas do processo de mistura.
Na verdade, estes modelos sao generalizagoes dos modelos do tipo ambiente, em que
algum grau intermediario de micromistura ocorre dentro de cada ambiente.

Nesta temadtica, GOTO e MATSUBARA (1975) apontaram as limitagoes dos
modelos do tipo duplo-ambiente e do tipo coalescéncia-redispersao. De acordo com
os autores, nos modelos do tipo CR os elementos de fluido introduzidos no sistema
sao usualmente compostos por moléculas com a mesma idade, enquanto que os

elementos de fluido na saida do reator sao compostos por moléculas com a mesma
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expectativa de vida. Portanto, a distribuicao de idades e de expectativas de vida das
moléculas dentro do elemento de fluido é gradualmente ampliada e estreitada, res-
pectivamente, durante a permanéncia no reator. No modelo do tipo duplo-ambiente
e coalescéncia-redispersao, no entanto, o estreitamento da distribuicao de expecta-
tivas de vida ocorre durante uma certa fracao do tempo de residéncia, iniciando-se
entao o alargamento da distribuicao de idades. Para o modelo de CR, o estreita-
mento da distribuicao de expectativas de vida ocorre assim que o elemento de fluido
entra no sistema. Neste ponto, o modelo de duplo-ambiente é mais adequado que
o modelo do tipo CR. Contudo, se duas ou mais correntes de alimentagao distintas
com distribuigoes de concentragao nao-uniformes sao introduzidas no sistema, os
modelos do tipo CR apresentam a vantagem de permitir a especificacao de varios
niveis de concentracao em cada elemento de fluido introduzido ao reator, uma vez
que a simulagao é estocastica. Em contrapartida, os modelos do tipo duplo-ambiente
somente podem ser aplicados aos casos em que as correntes de fluido na entrada do
sistema sao perfeitamente misturadas.

Portanto, (GOTO e MATSUBARA| (1975)) propuseram um modelo do tipo com-
posto baseado no modelo do tipo duplo-ambiente generalizado de NISHIMURA e
MATSUBARA (1970)), com o intuito de superar tais limita¢oes. De acordo com
essa abordagem, a mistura ocorre em cada ambiente por um mecanismo do tipo
coalescéncia-redispersao. Na camara de entrada, a micromistura ocorre entre ele-
mentos de fluido de idade equivalente, enquanto que na camara de saida o processo
de micromistura ocorre entre elementos de fluido com igual expectativa de vida. No
entanto, como apontado pelos proprios autores, este tipo de abordagem resulta em
modelos com uma estrutura bastante complexa, de maneira que as solugoes somente
sao disponiveis a partir de técnicas estocasticas, como a simulacao de Monte-Carlo.

CALL e KADLEC (1989)) desenvolveram um modelo genérico que admite a forma
dos diversos modelos apresentados previamente como casos especiais. Neste modelo,
admite-se que o fluido a partir de duas entradas segregadas é introduzido numa
camara de entrada. Em seguida, pode ser transferido a camara de saida e deixa o
reator por ambos os ambientes. No ambiente de entrada, os processos de mistura
ocorrem entre elementos de fluido com a mesma idade e expectativa de vida, en-
quanto que no ambiente de saida a mistura ocorre entre elementos de fluido com a
mesma expectativa de vida. A mistura pode pode ser descrita por um mecanismo
de coalescéncia-redispersao ou de transferéncia com a média. Dados experimentais
gerados por simulacoes estocasticas do modelo de um reator CSTR dinamico, com
a mistura sendo descrita por um mecanismo de CR, foram utilizados para estimar
os parametros de micromistura de trés modelos (Modelo de ITM, Modelo de CR e
os Modelos do tipo ambiente com dois, trés e quatro ambientes, respectivamente).

ZHANG e RAY|(1997) classificaram os modelos de mistura imperfeita reportados
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na literatura em trés categorias: modelos do tipo fluido-fluxo, fluido-particula e
fluido-mecanicos. Conforme descrito pelos autores, os modelos do tipo fluido-fluxo
dividem o reator em diversas zonas com caracteristicas de macro e micromistura
bem definidas. Estes modelos podem ser classificados em modelos do tipo ambiente
e modelos compartimentados. Os principais trabalhos que utilizaram modelos do
tipo ambiente foram discutidos anteriormente.

Os modelos compartimentados, amplamente reportados na literatura e em livros
textos populares, como o de FROMENT e BISCHOFF (1979), constroem um fluxo-
grama que conecta diferentes zonas de reacao, usualmente idealizadas como peque-
nos reatores continuos do tipo tanque agitado em condigoes de perfeita misturagao.
Estes modelos descrevem, portanto, somente os efeitos de macromistura dentro do
reator, visto que o transporte de material entre os diferentes compartimentos ocorre
somente por mecanismo convectivo.

Os modelos do tipo fluido-particula admitem que o fluido reacional consista
de intmeros elementos que interagem em pares por mecanismo de difusao ou
coalescéncia-redispersao. Os modelos resultantes sao balancos populacionais so-
bre as propriedades dos elementos, sendo divididos nos modelos de coalescéncia-
redispersao, modelos de interacao por transferéncia com a média e modelos compos-
tos, ja discutidos anteriormente.

Por ultimo, ZHANG e RAY/|(1997) definiram os modelos do tipo fluido-mecanico,
que buscam descrever o fenomeno de mistura a partir dos principios gerais de
fenomenos de transporte. Estes modelos possuem uma base tedrica mais sélida,
mas as dificuldades no tratamento de geometrias e sistemas reacionais complexos
constituem algumas de suas limitagoes. Alguns destes modelos sao baseados na
microturbuléncia e difusao molecular dos elementos de fluido.

NAUMAN]| (1975) propos um modelo de difusdo molecular em elementos de fluido
rigidos para descrever efeitos de micromistura. Este modelo admite que a corrente
de alimentagao (que pode ser bem misturada ou nao) é imediatamente dispersa em
elementos de fluido que mantém a identidade durante a permanéncia no sistema. O
processo de mistura entre os elementos ocorre por difusao. Os elementos de fluido
sao descritos como esferas e, assim, apresentam somente um ponto de contato en-
tre si. A transferéncia de massa ocorre por difusao entre os elementos esféricos e
um fluido intersticial quimicamente homogéneo, que atua como veiculo para trans-
feréncia de massa. Portanto, quando o elemento de fluido apresenta concentragao
mais elevada que o fluido intersticial, ha um fluxo de transporte do elemento de
fluido para o fluido, e reciprocamente em caso contrario. A equacao dinamica de
difusao-reacao radial no elemento é integrada sobre o volume da gota para obter a
concentracao média no elemento de fluido de idade arbitraria. A concentragao média

para todos os elementos que deixam o sistema pode ser obtida, por sua vez, inte-
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grando a concentra¢ao média no elemento de fluido sobre a distribuicao de tempos
de residéncia.

Para o caso de um sistema multicomponente com diferentes difusividades, a
equagao de difusao pode ser escrita para cada componente e as equagoes sao resol-
vidas simultaneamente. Se existirem diversas correntes de alimentacao, equacoes
de difusao individuais devem ser escritas para os elementos a partir das diferen-
tes correntes de alimentacao. O modelo de difusao-reacao em elementos de fluido
esféricos foi utilizado para predizer a influéncia da segregacao parcial na distribuigao
de produtos em reagoes consecutivas e paralelas nos trabalhos de NAUMAN) (1975)
e BELEVI et al|(1981]).

BELEVI et al| (1981) apontaram que os modelos do tipo CR descrevem o
fenomeno de mistura entre regioes de fluido pelo mecanismo de coalescéncia numa
frequéncia determinada pelo fenémeno de turbuléncia, (por exemplo, pela taxa de
dissipacao de energia, mas nao pela viscosidade, quando os turbilhonamentos coa-
lescem). Em relagao aos modelos do tipo ITM, a transferéncia de massa nesta classe
de modelos é descrita somente pela resisténcia externa entre o elemento de fluido
e a fase bulk, de modo que a convecgao se torna a etapa limitante de transferéncia
de massa. No entanto, os autores argumentaram que a resisténcia interna, descrita
pela difusao, é mais significante que a conveccao, em virtude do tamanho reduzido
dos elementos de fluido.

NAUMAN e BUFFHAM]| (1983)) argumentaram também que solugoes exatas das
equacoes de movimento, energia e massa estao disponiveis somente para sistemas
com geometria simples, tais como tubos. Solugoes acuradas em geometrias com-
plexas apresentam elevado custo computacional. Assim, modelos simplificados sao
fontes 1teis para andalise. Uma classe adequada de modelos aproximados sao os deno-
minados modelos de mistura lamelar (ou seja dividido em laminas). Estes modelos,
que admitem que o estado local de mistura em qualquer ponto do espaco e tempo
é representado por uma estrutura lamelar, foram investigados intensivamente por
OTTINO et al|(1979) ¢ OTTINO| (1980). Estes modelos foram originalmente res-
tritos a determinacgao da espessura de laminas e areas interfaciais entre componentes
inicialmente nao misturados. Estas duas grandezas sao definidas e relacionadas en-
tre si a partir de modelos fluido-mecanicos nas abordagens Lagrangiana e Euleriana
e permitem apontar o estado de segregacao do sistema.

OTTINO et al| (1979) admitiram que a espessura das laminas e a area inter-
facial sao localmente definidas em qualquer estrutura lamelar e em circunstancias
dinamicas se comportam como uma funcao suave. Neste trabalho, os autores de-
finiram relagoes a partir da mecanica dos fluidos para o alongamento das linhas
materiais e areas interfaciais. Adimitiu-se que os efeitos de difusao e reacao ocor-

rem nas laminas de fluido alongadas. As propriedades do fluido, como viscosidade
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e massa especifica, por sua vez, foram admitidas como uniformes no meio continuo.

Devido a hipétese de estrutura lamelar, os perfis de concentracao apresentam
aparéncia de planos materiais superpostos em forma de onda. A deformacao e
alongamento da estrutura lamelar é ocasionada pela agao do campo local de fluxo
durante a operacao de mistura. O campo de fluxo pode ser caracterizado por uma
distribui¢ao espago-temporal expressa em termos da espessura da lamina (OTTINO;
1980)). Utilizando a abordagem Lagrangeana, o modelo resulta em um conjunto de
equagoes do tipo difusao-reacao na estrutura lamelar. Nesta abordagem, a inten-
sidade de segregacao é determinada pela difusao em escala molecular na estrutura
lamelar. (CHELLA e OTTINO]| (1984)), por sua vez, aplicaram esta abordagem para
descrever efeitos de mistura em reagoes bimoleculares, competitivas, consecutivas e
competitivas-consecutivas. Os parametros do modelo incluem as razoes adimensio-
nais dos tempos caracteristicos para difusao, reacao quimica e movimento local do
fluido.

SHEIKH e VIGIL| (1998) argumentaram que a abordagem lamelar apresenta
a vantagem de permitir a simulacao de mecanismos importantes de transferéncia
de massa acoplados aos mecanismos de transferéncia de quantidade de movimento,
evitando os problemas associados a resolucao direta das equagoes de Navier-Stokes.
Porém, a aplicacao direta deste tipo de modelagem a um sistema fisico particular
requer a especificacao da fungao de distribuigao espaco-temporal para o alongamento
das laminas, além da espessura inicial das laminas, que nao constitui uma tarefa
trivial.

Outra categoria de modelos de difusao molecular sao os chamados modelos de
imersao-deformacao-difusao (IDD - engulfment-deformation-diffusion model), que
buscam descrever o mecanismo completo de micromistura. O desenvolvimento destes
modelos pode ser atribuido aos trabalhos de POHORECKI e BAKLY GA| (1983a,b))
e BALDYGA e BOURNE]| (1984a,b). POHORECKI e BAKLYGA (1983a)) des-
creveram um novo modelo de micromistura baseado na interpretacao espectral da
mistura em um campo turbulento isotrépico. O modelo admite que o reator é cons-
tituido de duas zonas: zona de segregacao completa e zona de dissipagao molecular.
Portanto, o modelo é constituido por uma equacao que descreve a influéncia da
mistura no volume da zona completamente segregada, de maneira que este volume
pode expandir-se ou contrair-se. Para descrever o processo de mistura com reagao
quimica na zona de dissipagao molecular, um modelo adequado de micromistura
deve ser utilizado. Neste trabalho, os autores utilizaram a abordagem do modelo
ITM para descrever o mecanismo de transferéncia de massa na zona de dissipagao
molecular.

POHORECKI e BAKLYGA (1983a), por sua vez, utilizaram o modelo de

imersao-difusao para descrever efeitos de mistura em reatores do tipo tanque agitado
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em modo batelada, semi-continuo e continuo. O modelo foi utilizado para predizer
a influéncia da mistura na conversao e seletividade destes reatores. Os resultados
experimentais obtidos para reacoes de hidrélise e neutralizacao confirmaram a va-
lidade do modelo. Em particular, os autores investigaram os efeitos das taxas de
alimentacao de reagente e da taxa de agitagao sobre a distribui¢ao dos produtos da
reacao.

BALDYGA e BOURNE]| (1984alb) descreveram que a micromistura envolve trés
mecanismos: imersao (engulfment), deformacao e difusdo. Imersdo de um fluido
por outro é causada pela vorticidade. Deformacao, que pode ser causada por cisa-
lhamento e alongamento do fluido, proporciona a dissipacao irreversivel da energia
cinética na forma de calor e acelera os mecanismos de difusao. Por ultimo, a difusao
¢ o mecanismo pelo qual as moléculas, inicialmente segregadas, podem interagir en-
tre si. Esta descricao de micromistura resulta em conjunto de equacoes diferenciais
parciais parabdlicas que expressa a difusao e reacao transiente em uma estrutura
lamelar, conforme descrito por OTTINO) (1980), sujeita a deformagao por imersao
em um escoamento turbulento. Este modelo pode ser considerado um caso particu-
lar do modelo lamelar de (OTTINO| (1980)). Os autores utilizaram esta abordagem
para verificar os efeitos de micromistura sobre a distribuicao de produtos em reagoes
competitivas-consecutivas.

BALDYGA e BOURNE (1989alb) observaram sob o ponto de vista tedrico e
experimental que a deformacao e a difusao nao constituem etapas limitantes da
taxa de micromistura em duas circunstancias: (i) o nimero de Schmidt é suficien-
temente pequeno e (ii) quando a mistura perfeita é alcangada por mais que duas
imersoes entre os fluidos. Neste cenario, a equacao de difusao-reacao é substituida
por um simples balanco de massa, que expressa o crescimento da zona de reacao por
imersao. Este crescimento é governado pela taxa de imersao que, por sua vez, esta
relacionada com a viscosidade cinemaética e a taxa de dissipagao de energia turbu-
lenta. Esta abordagem simplificada resulta em um modelo matematico constituido
por um conjunto de equacgoes diferenciais ordinérias, que ¢ denominado modelo de
imersao (engulfment model). Entre os principais resultados, os autores mostraram
que esta abordagem apresenta boa capacidade preditiva das distribui¢oes de produto
em reacoes competitivas-consecutivas em reatores do tipo tanque agitado em modo
de operacao batelada, semi-batelada e continuo.

BALDYGA e BOURNE] (1990) realizaram uma comparagao entre o modelo de
imersao e o modelo I'TM, mostrando que, para um sistema de reacoes consecutivas
e competitivas, os dois modelos podem apresentar resultados bem distintos. Em
particular, os autores mostraram que, para esta classe de reagoes, o modelo ITM
pode apresentar conversoes bem menores que a prevista por Levenspiel. No entanto,

dois aspectos importantes precisam ser levados em consideracao. E importante
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salientar que a formulacao do modelo I'TM usa a hipotese de que a macromistura do
sistema é perfeita, enquanto que o modelo de imersao é espacialmente distribuido
por definicdo. A combinacao da equacao da difusao-reacao com o modelo ITM para a
micromistura introduz um termo de difusao, mesmo quando o coeficiente de difusao
é nulo, de maneira que resultados inconsistentes podem ser obtidos. BALDYGA e
BOURNE (1990)) ndo deixaram claro qual fungao de DTR deveria ser utilizada para
o computo da concentracao média de elementos de fluido.

Conforme descrito por VIANNA JR. (2003), o estudo da micromisturagao pode
ser inserido no contexto da turbuléncia. Em particular, a revisao de OTTINO
(1994) mostrou que as abordagens possiveis para esta teméatica podem ser divididas
em varios tépicos, incluindo a estabilidade hidrodinamica, a visao estatistica, o esca-
lonamento, a formagao de estruturas, a transicao de fluxo, a relagao da misturagao
com o caos e 0 uso de modelos para o meio de mistura. Para maiores detalhes sobre
cada uma destas abordagens, o leitor mais interessado deve consultar os trabalhos
de |OTTINO) (1994) e [VIANNA JR.| (2003).

O desenvolvimento mais recente no campo da modelagem de mistura imperfeita
é a dinamica dos fluidos computacional (CFD) para resolucao das equagoes gerais
de fenomenos de transporte para a conservacao da quantidade de movimento, calor
e massa, possibilitando a obtencao do campo completo do escoamento. De acordo
com |WELLS e RAY]| (2005a)), estes avancos permitem a modelagem detalhada da
de mistura imperfeita e da reacao. No entanto, as técnicas de CFD podem ser
computacionalmente intensivas e abordagens mais simples, como modelos comparti-
mentados, podem ser usados para compreensao dos aspectos mais fundamentais da
mistura imperfeita em sistemas reacionais.

Uma abordagem mais geral, no entanto, consiste em integrar diretamente os
resultados obtidos por técnicas de CFD em estudos de simulagao de processos ou
na selecao de modelos computacionalmente reduzidos. A integracao dos modelos
de mistura obtidos diretamente por técnicas de CFD em simulacao de processos
computacionalmente eficientes pode potencializar a investigacao da influéncia de
efeitos de mistura em diversas aplicagoes. Conforme discutido por WELLS e RAY
(2005a)), possiveis aplicagoes incluem a anélise de estabilidade e o comportamento
dinamico do sistema por técnicas de continuacao, ou a modelagem de distribuicoes
de produtos, como aquelas resultantes de processos de polimerizacao.

Diversos trabalhos tém sido publicados com o objetivo geral de combinar o nivel
de detalhamento obtido pelas simulacoes CFD com modelos tradicionais de proces-
sos quimicos. Neste senso, RAHIMI e MANN]| (2001) e ZAHRADNIK et al.| (2001)
aplicaram o modelo de redes de zonas modelo para simular campos de escoamento
em sistemas reacionais. Esta abordagem é bastante geral, sendo tipicamente imple-

mentada usando zonas com formas e volumes escolhidos a priori, que sao baseados
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em algumas informagoes sobre a caracteristica do campo de escoamento. Como re-
sultado deste esquema, milhares de volumes de controle sao necesséarios para resolver
o campo de escoamento. Em comparacao com os modelos homologos que resolvem
integralmente as equacoes gerais de conservacgao, estes modelos sao menos custosos
sob o ponto de vista computacional (pois sdo descritos por uma rede de equagoes
diferenciais ordindrias), embora ainda sejam computacionalmente intensivos. Isto
limita, portanto, a aplicagao destes modelos em estudos de estabilidade e conti-
nuacao paramétrica. Estes modelos podem ser compreendidos como uma extensao
dos modelos compartimentados, em que milhares de compartimentos perfeitamente
misturados sao utilizados.

RAHIMI e MANN| (2001) mostraram que um modelo do tipo de redes de zo-
nas pode ser usado para predizer o rendimento dos produtos de multiplas reacoes
em reatores semi-batelada. Os efeitos da posi¢ao de injecao do reagente e da ine-
rente segregacao parcial nos campos de concentracao foi avaliado para reagoes de
diazotacao. Portanto, esta abordagem pode ser utilizada de forma apropriada para
simular o comportamento da macromistura em reatores. ZAHRADNIK et al.|(2001)
apontaram que, em bio-reatores industriais, a avaliacao dos efeitos de macromistura
e segregacao devido ao borbulhamento de oxigénio na fase liquida requer uma anélise
do escoamento das bolhas, além dos efeitos de transferéncia de massa do oxigénio
presente nas bolhas para a fase liquida, em que ocorrem as reagoes de crescimento
celular, consumo de substrato e formacao de produto. Assim, um modelo de rede foi
aplicado para formular estes aspectos, usando uma sub-divisao espacial na ordem
de 1000 compartimentos.

BEZZO et al|(2000) desenvolveram uma abordagem hibrida que integra os re-
sultados obtidos por intermédio de modelos tridimensionais com técnicas de CFD,
usando modelos simplificados para simulacao dinamica dos processos. Esta aborda-
gem foi utilizada para descrever um reator bifasico, em que um conjunto de reacoes
exotérmicas complexas ocorrem na fase liquida, em equilibrio termodinamico com
a fase vapor. Neste caso, o balango detalhado para a quantidade de movimento
foi empregado para obter o campo completo de velocidades por técnicas de CFD.
Por outro lado, os fenomenos de transferéncia de calor e massa foram descritos por
modelos dinamicos de mistura perfeita.

Uma das principais hipdteses deste trabalho foi admitir que os fenomenos descri-
tos pelo modelo de CFD apresentaram dinamica muito rapida, quando comparada
com a dinamica descrita pelos modelos de simulacao de processos. Portanto, isso
equivale a admitir que o campo de velocidades apresenta resposta transiente as per-
turbagoes externas em tempo muito menor que o tempo das constantes de tempo
caracteristicas associadas com as dinamicas de massa e energia. Os modelos sao re-

solvidos de forma sequencial. Desta forma, os modelos de CFD sao utilizados para
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computar os balancos de quantidade de movimento e os coeficientes de transferéncia
de calor, parametros necessarios nos modelos concentrados.

Trabalhos adicionais a esse respeito foram apresentados por BEZZO et al. (2003,
2004), que apresentaram uma abordagem hibrida, combinando modelos comparti-
mentados e modelos de CFD em bio-reatores. Em particular, os autores aponta-
ram que uma limitacao fundamental dos modelos compartimentados é a dificuldade
em caracterizar os fluxos de transferéncia de calor e massa entre zonas adjacen-
tes. Assim, uma estimativa a priori destes parametros poderia ser obtida por
meio calculos preliminares de CFD, baseados em propriedades fisicas representa-
tivas, como a massa especifica e a densidade do fluido.

No caso especifico da modelagem de bio-reatores aerdbios, um aspecto critico é
a estreita interagao entre o fluido e as reagoes enzimaticas que ocorrem no interior
das células. Em particular, o aumento da taxa de fermentacao exerce um grande
efeito sobre a viscosidade do meio que, por sua vez, afeta a taxa de transferéncia
de oxigénio da fase gas para a fase liquida. Assim, os autores aplicaram modelos
compartimentados para descrever os fenomenos de mistura na fase fluida, enquanto
que as simulacoes de CFD foram utilizadas para fornecer estimativa dos fluxos entre
zonas adjacentes e de propriedades, como a tensao de cisalhamento, que exercem
efeitos importantes sobre o comportamento do processo dentro de cada zona.

Conforme discutido, os modelos de CFD sao aplicados para descrever o campo
de escoamento em problemas de mistura. [FOX] (1992)) apontou que, em escoamentos
turbulentos nao-reativos, técnicas de CFD tém se mostrado extremamente eficazes
para a descricao dos padroes de macromistura em aplicagoes industriais. Todavia,
em casos de escoamentos com reagoes quimicas rapidas, a técnica de CFD apresenta
limitagoes para a predicao dos rendimentos de produtos e seletividades. Esta de-
ficiéncia pode ser atribuida a maneira com que as expressoes de taxas de natureza
nao-linear sao discretizadas no procedimento de solucao: a discretizacao dos gradi-
entes de concentracao nao ocorre no comprimento de escala da micromistura. Assim,
as taxas de reagao locais nao-lineares foram substituidas por médias na escala de
macromistura.

Os efeitos na escala da micromistura podem ser tratados de forma elegante
recorrendo-se aos métodos do tipo PDF (Funcao de Densidade de Probabilidades),
reportados por POPE] (1985)). Combinados com a abordagem de CFD para descre-
ver o fenomeno de turbuléncia e predizer, portanto, a macromistura, os métodos
PDF fornecem uma abordagem computacionalmente tratavel para computar efeitos
de micromistura em geometrias complexas. Os métodos PDF empregam modelos
padroes de turbuléncia para calcular a velocidade média, a energia cinética turbu-
lenta e os campos de dissipacao de energia. Em particular, métodos estocasticos,

como o algoritmo de Monte-Carlo, podem ser utilizados para descrever os gradientes
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de concentragao.

Diversos modelos de micromistura tém sido utilizados para o fechamento do
termo de micromistura em modelos do tipo PDF. Para uma revisao completa dos
principais métodos de fechamento de PDF, o trabalho de CHENG et al| (2012)) faz
uma descricao bastante adequada. Alguns métodos em desenvolvimento sao capa-
zes de predizer a forma limitante da PDF em campo de escoamento homogéneo
turbulento; porém, ainda apresentam como deficiéncias os requisitos de elevados
tempos computacionais, quando comparados com o modelo ITM. De acordo com
FOX (1992)), outra deficiéncia da maioria dos métodos de fechamento, que resul-
tam na auséncia de informacao acerca do gradiente de uma grandeza escalar, é a

incapacidade de prever a taxa de dissipacao dessa mesma grandeza escalar.

2.3 Analise Dinamica de Reatores Nao-Ideais

Um dos trabalhos pioneiros acerca da existéncia de multiplicidade de estados es-
tacionarios e da analise de estabilidade em reatores quimicos foi conduzido por |[UP-
PAL et al.| (1974, 1976). Estes trabalhos descreveram diversos tipos distintos de com-
portamentos dinamicos nao-lineares com base na Teoria de Bifurcagoes (HIRSCH e
SMALE]| [1974; [PINTO] 1991 SEYDEL, 1994)), quando uma reacao de 1# ordem ir-
reversivel e exotérmica é conduzida em um reator do tipo tanque agitado de mistura
perfeita. Nestes trabalhos foram reportados o aparecimento de pontos especiais, tais
como pontos limite e pontos de bifurcagao do tipo Hopf, como funcao dos parametros
de operacao do sistema, mostrando que, sob certas condi¢oes paramétricas, tais sis-
temas apresentam instabilidades estaticas, como multiplos estados estaciondrios e
comportamento dinamico oscilatorio.

Desde entao, diversos trabalhos foram reportados na literatura a respeito do com-
portamento dinamico nao-linear e da analise de estabilidade em reatores do tipo tan-
que agitado a partir de modelos de mistura perfeita. Contudo, nesta se¢ao, sera dado
enfoque somente aos trabalhos que tenham mostrado os efeitos da nao-idealidade
da mistura sobre o comportamento dinamico e a estabilidade destes sistemas.

Um dos primeiros trabalhos que examinaram os efeitos da micromistura sobre o
desempenho de sistemas reacionais foi realizado por DUDOKOVIC (1977). Neste
trabalho, o desempenho do reator CSTR para varios graus de segregacao foi avaliado
para uma reacao enzimatica inibida pela presenca de substrato, descrita por uma
cinética expressa na forma do mecanismo de Langmuir-Hinshelwood, em condigoes
isotérmicas. Para este propdsito, os modelos de fluxo segregado e maxima micromis-
tura em série e em paralelo, propostos por WEINSTEIN e ADLER] (1967)), foram
utilizados. A macromistura, por sua vez, foi admitida como equivalente a de um

reator bem misturado, com DTR descrita pelo decaimento exponencial. Multiplici-
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dade de estados estacionarios foi reportada na condi¢ao de maxima mistura e dentro
de certa faixa do grau de segregacao. Além disso, multiplicidade de estados esta-
cionarios foi observada em um grau intermediario de micromistura, quando somente
um unico estado estacionario é possivel na condicao de maxima mistura, mostrando
que a resposta do modelo pode mudar, a medida que varia o grau de segregacao.

MARCONI e VATISTAS| (1980) analisaram a influéncia do fenémeno de que-
bra e coalescéncia de gotas no aparecimento de multiplos estados estacionédrios em
um reator isotérmico no qual a reacao ocorre na fase dispersa, com taxa de reagao
descrita por um modelo cinético tipico encontrado em sistemas heterogéneos e em
reacoes enzimaticas inibidas pela presenca de substrato. Neste trabalho, o modelo
CR de |CURL ([1963)) foi utilizado para descrever efeitos de micromistura em um
reator cuja fase continua foi admitida perfeitamente misturada. Técnicas de si-
mulacao estocéstica foram utilizadas para mostrar que este sistema particular apre-
senta miultiplos estados estaciondrios numa faixa de taxas de coalescéncia, enquanto
que na condicao em que a taxa de coalescéncia € infinita, somente um estado esta-
cionario é possivel.

Os autores discutem que a condicao fisica para existéncia de multiplos estados
estacionarios requer um mecanismo de realimentacao entre os elementos com dife-
rentes tempos de residéncia no sistema. FEstes fendmenos resultam da mistura de
calor e matéria. Na fase dispersa de um reator, este mecanismo de realimentagao
pode estar presente em diversos niveis. Portanto, se cada gota presente no sistema
nao transfere calor nem massa com a fase continua, nao existe realimentacao, pois o
sistema é completamente segregado. Contudo, se cada gota esta em equilibrio com
a fase continua, a temperatura e concentragao sao as mesmas em ambas as fases e,
portanto, a mistura é perfeita.

HORSTHEMKE e HANNON]| (1984) utilizaram um modelo estocéstico para des-
crever efeitos de mistura turbulenta sobre o comportamento dinamico de reatores do
tipo CSTR. Neste caso, o modelo para a funcao de densidade de probabilidade em
escoamento estaciondrio admitiu um mecanismo do tipo dispersao axial para des-
crever os efeitos de macromistura, a partir de uma abordagem tedrica associada aos
efeitos de turbuléncia. Assim, a abordagem proposta contemplava efeitos de mistura
a longo alcance (devido ao movimento em grande escala de vértices turbulentos) e
a curto alcance (como resultado da difusdao molecular). A micromistura, por sua
vez, resultou de uma abordagem do tipo coalescéncia-redispersao. O método da ex-
pansao de perturbagoes foi aplicado para obter a solugao do modelo nas condicoes de
mistura perfeita (ou agitagao intensa). Entre os principais resultados, observou-se
que o aumento da taxa de agitacdo diminui a regiao dos diagramas de bifurcagao
(varidveis de estado médias em funcao da taxa de reagao) em que miltiplos estados

estacionarios sao observados. E importante salientar que estes resultados estao em
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concordancia com os resultados experimentais obtidos por ROUX et al.| (1983)).

DEWEL et al.| (1985) apresentaram uma discussao sobre a importancia de ana-
lisar a influéncia dos efeitos de mistura no comportamento dinamico de reatores
do tipo CSTR. Os autores apontaram que a maioria dos trabalhos na literatura
admite que a agitagao é suficientemente elevada para garantir a homogeneidade de
concentracoes no interior do sistema. Neste caso, os modelos propostos impoem
que o aparecimento de multiplos estados estacionarios sao independentes da taxa
de agitagdo imposta ao sistema. Porém, os resultados de ROUX et al.| (1983) mos-
tram que a diminuicao da taxa de agitacao diminui a regiao em que dois estados
estacionarios sao possiveis para uma condicao de operagao estabelecida.

Neste senso, os autores propuseram descrever tais sistemas a partir de uma abor-
dagem baseada na teoria de mistura associada a turbuléncia. Assim, partindo de
um reator ideal, esta abordagem ilustra como a distribuicao de concentragoes pode
ser afetada pela diminuigao da taxa de mistura (associada a turbuléncia) a partir
da diminuigao da taxa de agitagdo. Contudo, BOISSONADE e KEPPER (1987)
apontaram que esta abordagem permite somente a descricao dos gradientes ma-
croscopicos entre a alimentacao e a fase bulk. Além disso, a modelagem de sistemas
com diversas correntes de alimentacao a partir desta abordagem nao ¢ imediata, de
maneira que os parametros do modelo parecem ser dificeis de serem relacionados as
grandezas fisicas.

KUMPINSKY e EPSTEIN (1985) propuseram uma abordagem macroscopica
para descrever efeitos de mistura imperfeita em reatores do tipo CSTR. A micromis-
tura foi admitida homogénea, enquanto a macromistura foi descrita por um modelo
do tipo compartimentado, composto por dois tanques bem misturados interconec-
tados. Novamente, o trabalho teve como principal objetivo elucidar os resultados
experimentais reportados por ROUX et al.| (1983)), acerca da influéncia da taxa de
agitacao no aparecimento de multiplos estados estacionéarios em reacoes envolvendo
ions clorito e iodeto. As andlises foram estendidas para reacoes envolvendo ions
bromato, brometo e manganés, que também apresentaram a dependéncia do surgi-
mento de multiplos estados estaciondrios com a taxa de agitacao do sistema. Os
resultados previstos pelo modelo matematico apresentaram boa concordancia com
os dados experimentais.

NICOLIS e FRISCH]| (1985) avaliaram o efeito da agitagao sobre o surgimento de
multiplos estados estaciondrios em reagoes exotérmicas com igni¢ao térmica, bem
como em reacoes em condicoes isotérmicas. A abordagem proposta baseou-se na
proposicao das equagoes de Navier-Stokes para a quantidade de movimento (em
condigbes estacionérias e auséncia de campos externos), para a massa de uma espécie
quimica e a energia. As equacoes de fluxo na fronteira do reator também foram pro-

postas; isto é, fluxo nulo de espécie quimica e fluxo de calor descrito pela lei de
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resfriamento de Newton (devido a transferéncia de calor com a camisa de resfria-
mento). As equagoes de balango de massa e energia foram integradas sobre o volume
médio do reator, obtendo-se as equacoes para a concentragao e temperatura média
no volume, quando o processo era descrito por difusao turbulenta.

Neste caso, o fluxo de calor em regime turbulento foi descrito por um equagao
do tipo Fourier, exibindo um coeficiente de condutividade térmica turbulento, cor-
relacionado com o grau de agitacao do sistema. Entre os principais resultados, os
autores mostraram o aparecimento de bifurcagoes do tipo ponto limite, cogumelo
e isolas estaciondrias para valores intermediarios do coeficiente de transferéncia de
calor, que correspondem a sistemas com agitacao imperfeita. Além disso, a andlise
matematica do trago da matriz Jacobiana mostrou que estes sistemas estao sujeitos
ao aparecimento de bifurcacoes do tipo Hopf. E importante salientar que todas as
analises neste trabalho foram literais.

HANNON e HORSTHEMKE]| (1987) usaram um modelo do tipo coalescéncia-
redispersao para avaliar o efeito de segregacao no fluxo de entrada sobre o apare-
cimento de multiplos estados estacionarios no reator CSTR. O sistema escolhido
envolvia a oxidacao do iodeto a iodato e a redugao de iodo por acido arsénico. Entre
os principais resultados obtidos, constatou-se que a regiao de multiplicidade era me-
nor para reatores com fluxo de entrada segregado, em comparacao aos reatores com
fluxo de entrada perfeitamente misturado. Além disso, os resultados tedricos foram
concordantes com as descobertas experimentais de MENZINGER et al.| (1986) para
reacoes envolvendo fons clorito e iodeto, pelo menos sob o ponto de vista qualitativo.
Os resultados sugerem que a nao-homogeneidade da mistura introduzida no fluxo de
entrada pode exercer grande importancia na analise do comportamento do reator.

PUHL e NICOLIS (1986) empregaram uma versao modificada do modelo de
ZWIETERING (1984) para descrever efeitos de mistura imperfeita em reagdes con-
secutivas realizadas em um reator CSTR. Entre os principais resultados, os autores
descobriram diferencas notaveis nos diagramas de bifurcagao, inerentes ao apareci-
mento de miltiplos estados estacionarios devido ao efeito de agitagao, dependendo se
a alimentacao dos reagentes era perfeitamente misturada ou segregada. Em particu-
lar, em contraste com a condicao em que a alimentacao dos reagentes era segregada, o
modelo com alimentacao perfeitamente misturada nao previa uma reducao significa-
tiva da regiao do diagrama de bifurcagao com multiplos estados estacionarios. Este
comportamento foi confirmado pelas observagoes experimentais de MENZINGER!
et al. (1986). Por sua vez, os resultados para o sistema com alimentagao segre-
gada mostraram-se de acordo com as descobertas experimentais de KUMPINSKY
e EPSTEIN| (1985) para o sistema reacional bromato-brometo-manganeés.

No entanto, [FOX e VILLERMAUX]| (1990b) observaram que o modelo modificado
proposto por PUHL e NICOLIS (1986 nao previa a condigdo de macromistura
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perfeita. Além disso, argumentaram que a modificagao do tempo de residéncia
médio por um fator proporcional ao tempo de micromistura é inconsistente, pois a
vazao volumétrica e o volume sao grandezas constantes. Portanto, as descobertas dos
autores acerca da mistura imperfeita eram inconsistentes, visto que este parametro
foi utilizado para a construcao dos diagramas de bifurcacao.

BOISSONADE e KEPPER] (1987) utilizaram duas abordagens para descrever
efeitos de micromistura em reacoes envolvento fons clorito e iodeto: o modelo de
CR e 0 modelo ITM. Os autores afirmaram que o modelo de CR era mais adequado
para descrever o processo de micromistura, uma vez que o modelo I'TM apresentava
algumas discrepancias em comparacao com os dados experimentais. Os autores
apontaram que o modelo predizia a transicao bastante pronunciada entre os estados
estaciondrios (numa condi¢ao de vazao volumétrica constante), induzida pela dimi-
nuicao da taxa de agitagdo. Além disso, o deslocamento do ponto de transicao (entre
os estados estaciondrios) saturava quando o parametro de micromistura diminufa, em
contradi¢ao com as observagoes experimentais de KUMPINSKY e EPSTEIN| (1985).
Por estas razoes, os autores afirmaram que a utilizacao do modelo de I'TM parecia
ser questionavel. Por outro lado, o modelo de CR apresentou boa concordancia
com os dados experimentais, apresentados por MENZINGER et al. (1986)), tanto no
que concerne a multiplicidade de estados estacionarios, quanto ao comportamento
dinamico.

LIOU e CHIEN (1990) empregaram uma variagao dos modelos do tipo comparti-
mentado, conhecida como Modelo de Cholette. Este modelo descreve a mistura nao-
ideal a partir de dois tanques bem misturados, acoplados em série com correntes de
bypass em ambos os tanques. Neste trabalho, o modelo foi utilizado para examinar
efeitos de mistura nao ideal sobre a multiplicidade de estados estaciondrios em sis-
temas sujeitos a uma cinética quimica do tipo Langmuir-Hinshelwood em condicoes
isotérmicas. A andlise matematica formal das equacoes estacionarias mostrou a
possibilidade de existéncia de até nove estados estaciondarios para estes reatores em
condigoes de mistura nao ideal.

FOX et al| (1990) argumentaram que as técnicas de continuacdo paramétrica
ou de anédlise de estabilidade nao podem ser aplicadas ao modelo CR, ao contrario
do modelo ITM, que apresenta relativa simplicidade no que concerne a aplicagao
da andlise de estabilidade. Além disso, os autores afirmaram que os resultados
obtidos por BOISSONADE e KEPPER (1987) com o modelo I'TM foram baseados
na formulagao estacionaria do modelo I'TM, que é numericamente instavel longe do
limite da micromistura perfeita. Por tltimo, os autores afirmaram que ambos os
modelos na regiao distante da micromistura perfeita sdo aproximagoes (visto que
solugbes analiticas nao estao disponiveis), de maneira que possiveis diferengas nas

solugoes entre as duas abordagens sao de pouca importancia.
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FOX e VILLERMAUX]| (1990b)) empregaram a versao nao-estacionaria do mo-
delo I'TM para estudar os efeitos de micromistura na reagao envolvendo fons clorito
e iodeto, que exibem comportamento dinamico nao-linear quando a taxa de agitagao
¢ diminuida. Neste trabalho, os autores mostraram que o modelo é capaz de pre-
dizer o comportamento dinamico observado experimentalmente por MENZINGER!
et al.| (1986). O método da expansao de perturbagoes foi aplicada para a obtengao
das solugoes dinamicas do modelo, em que foi possivel observar que estes sitemas
estao sujeitos ao aparecimento de multiplos estados estaciondrios, confirmando as
evidéncias experimentais e tedricas reportadas por ROUX et al.| (1983)) e BOISSO-
NADE e KEPPER (1987). Além disso, o modelo ITM foi capaz de predizer qualita-
tivamente os resultados experimentais de LUO e EPSTEIN| (1986)), no que concerne
ao aparecimento de oscilagoes dinamicas. A tnica discrepancia foi que o modelo
apresentou um periodo maior de oscilagoes, quando comparado aos dados experi-
mentais. Os resultados das simulagoes dinamicas também foram comparados com os
resultados experimentais obtidos por MENZINGER e GIRAUDI| (1987)). Neste tra-
balho, os autores reportaram evidéncias experimentais de oscilagoes dinamicas para
estes sistemas ao variar a taxa de agitacao. Novamente, o modelo I'TM foi capaz de
predizer qualitativamente as oscilagoes dinamicas observadas experimentalmente.

Conforme disctutido GYORGY e FIELD| (1988), evidéncias experimentais de
oscilagoes cadticas em tanques continuos agitados envolvendo a reagao de Belousov-
Zhabotinskii sao amplamente reportadas na literatura. Contudo, os modelos de
mistura perfeita nao tém sido capazes de predizer de forma adequada tais compor-
tamentos. Em geral, embora as amplitudes de oscilacao preditas por estes modelos
tenham sido similares as observadas experimentalmente, o mesmo nao se pode di-
zer a respeito do comportamento aperiodico. Neste senso, os autores sugerem que
a fonte de comportamento aperidodico nestas reacoes se deve ao acoplamento de
regioes do reator com diferentes composigoes (ou seja, existem regides que possuem
mecanismos de realimentagdo positiva independentes), resultante da formagao de
turbilhdes e zonas mortas decorrente da mistura do material introduzido no sistema
com o material presente no seio da mistura reacional.

Neste contexto, GYORGYI e FIELD (1989) propuseram um modelo compar-
timentado para descrever efeitos de macromistura nestes sistemas. A abordagem
admite a existéncia de um pequeno volume na entrada do tanque que apresenta
composicao diferente daquela observada na corrente de alimentagao ou no seio da
mistura reacional na zona de reacao. Os autores admitiram que o volume da zona
morta é menor que 1% do volume total do reator, sendo descrita como um pequeno
tanque agitado. A circulacao de material ocorre entre os dois compartimentos, de
maneira a descrever efeitos de difusao. Neste trabalho, por razoes de simplicidade,

os efeitos de segregacao nao foram considerados. O modelo proposto foi capaz de
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predizer as diferentes rotas de bifurcacao para o caos reportadas nos experimentos
(por intermédio de perturbagoes na vazao volumétrica de entrada) envolvendo este
sistema particular.

FOX et al. (1990) desenvolveram uma técnica numérica para investigagao da es-
tabilidade linear do modelo ITM e comparacao com as simulagoes obtidas através das
equagoes dinamicas do modelo. Contudo, o carater integro-diferencial das equacgoes
do modelo torna a analise de estabilidade mais complicada, quando comparada ao
modelo classico de mistura perfeita. A aplicacao da analise de estabilidade resulta
numa equacao integral de Volterra com uma integral de convolucao. A aplicacao da
transformacao de Laplace resulta em uma matriz de transferéncia com dependéncia
temporal, cujos poélos sao computados a partir de um procedimento numérico. Esta
abordagem foi empregada para andlise de estabilidade do sistema de PUHL e NI-
COLIS| (1986)), envolvendo reacoes consecutivas. Em particular, a andlise de esta-
bilidade permitiu a construcao dos diagramas de bifurcagao, a partir dos quais foi
possivel verificar as condi¢oes de micromistura em que ocorre o aparecimento de
bifurcacoes do tipo ponto limite e do tipo Hopf. O aparecimento de multiplos es-
tados estacionarios e de oscilagoes foi confirmado a partir das simulagoes dinamicas
conduzidas com o modelo, nas condi¢oes de micromistura preditas pela analise de
estabilidade.

FOX] (1991) novamente analisou o comportamento dinamico das reagdes con-
secutivas estudadas por PUHL e NICOLIS (1986) em condigoes de micromistura
imperfeita e alimentacao segregada dos reagentes, utilizando as técnicas numéricas
propostas anteriormente (FOX et al., [1990)). Neste trabalho, o principal objetivo
foi a construcao dos diagramas de bifurcacao a dois parametros, em que se torna
possivel mostrar a dependéncia das bifurcacoes do tipo ponto limite e Hopf com os
seguintes parametros: taxa de micromistura e tempo de residéncia médio. Os dia-
gramas obtidos pelo autor mostraram que, para valores especificados dos parametros
cinéticos, as bifurcacoes do tipo ponto limite e Hopf sao estendidas para condigoes
de segregacao parcial. Em particular, bifurcacoes do tipo cusp foram observadas nos
diagramas a dois parametros. Estes resultados sugerem que a diminuicao da taxa
de agitacao pode levar o sistema a exibir comportamento dinamico complexo.

No entanto, a andlise matematica da matriz de transferéncia obtida para este
sistema sugere que o efeito individual da micromistura parece incapaz de aumentar
a dimensao dinamica deste sistema, visto que o nimero de singularidades encontra-
das para a matriz permaneceu igual para diferentes taxas de agitagao. Portanto,
este fator limita o aparecimento de comportamento dinamico mais complexo, de ma-
neira que os reatores de macromistura perfeita e com pobre micromistura podem,
por exemplo, nao apresentar comportamento cadtico. No entanto, esta afirmagao

vale apenas para este sistema reacional especifico. Sistemas com cinética mais com-
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plexa, que apresentam caos no limite da maxima micromistura, podem, portanto,
apresentar a dependéncia deste tipo de fenomeno dinamico com o grau de agitagao.

VATISTAS e MARCONI (1992)) estenderam o modelo I'TM para descrever o
efeito de micromistura em sistemas com macromistura perfeita sujeitos a reacoes de
segunda ordem em condigoes nao-isotérmicas e alimentagao segregada dos reagentes.
Os autores propuseram um modelo do tipo ITM estacionario e nao-isotérmico, em
que se observou que o aumento da segregacao massica e térmica diminui o nimero
de estados estacionarios detectados (trés, no limite da maxima micromistura, para
um, no limite da segregagao completa). Além disso, constatou-se que o aumento
da transferéncia de calor com o meio externo (condi¢ao diatérmica) diminui a faixa
do parametro de segregacao em que o sistema apresenta multiplicidade de estados
estacionarios.

ALl e MENZINGER] (1991, [1992)) descreveram efeitos de mistura em tanques
continuos agitados processando reagoes consecutivas por modelos do tipo compar-
timentado. |ALI e MENZINGER] (1991)) compararam as abordagens propostas por
KUMPINSKY e EPSTEIN| (1985) e GYORGYTI e FIELD (1989) e mostraram que o
primeiro modelo falha na predi¢ao de formagao de isolas de solugoes estacionérias,
observadas experimentalmente para estas reacgoes.

No trabalho posterior de ALI e MENZINGER] (1992), a ndo-homogeneidade que
surge a partir da alimentacgao segregada dos reagentes foi descrita por dois tanques
bem misturados de volumes conhecidos, acoplados em série com o tanque principal
também bem misturado. O tempo de residéncia médio e a razao entre o volume
dos compartimentos de entrada e o volume do tanque principal foram os parametros
utilizados para a construcao dos diagramas de bifurcacao. Em particular, observou-
se que a insercao da nao homogeneidade deslocou os ramos de estados estacionérios
no espago paramétrico, quando comparados com os mesmos diagramas construidos a
partir de um modelo de mistura perfeita. Além disso, variando o grau de segregacao
do sistema, observou-se o desprendimento de isolas de solucgoes estacionarias nos
diagramas de bifurcagao (utilizando-se o tempo de residéncia médio como parametro
de continuagao). Os resultados obtidos pelo modelo mostraram-se concordantes com
as observacoes experimentais.

PINTO, (1990ab) analisou a estrutura dinamica de reatores continuos de po-
limerizacao em suspensao do PVC, utilizando modelos de segregacao completa e
micromistura perfeita. Em geral, os resultados mostraram que o comportamento
dinamico para esta classe de reatores, obtidos com modelos de segregacao completa,
¢ muito similar aos resultados obtidos com modelos de micromistura perfeita. Em
particular, reatores completamente segregados também podem apresentar multipli-
cidades e formacao de isolas de solugoes estacionarias. Além disso, o mecanismo

de formacao de isola por pingamento foi observado de modo similar, tando no caso

45



Capitulo 2 - Revisao Bibliografica

de segregacao completa quanto no caso de mistura perfeita. No entanto, é impor-
tante salientar que o balanco de energia do reator foi admitido em condicao de
maxima micromistura. A maior diferenca entre os dois modelos é que o modelo
de segregacao completa nunca apresenta comportamento oscilatério. Além disso,
o limite méaximo de conversao possivel para reatores completamente segregados foi
abaixo de 1, quando o reator foi operado de modo adiabatico, enquanto que o limite
méaximo foi sempre igual a 1 se o reator era perfeitamente misturado.

HAUSER et al| (1992) propuseram um modelo do tipo compartimentado cons-
tituido por trés tanques bem misturados de volumes conhecidos para descrever os
efeitos de mistura devido a alimentacao segregada dos reagentes em sistemas en-
volvendo reacdes de oxidacdo de Br~ por BrOj catalisada por Ce™ em solucio
acida. Estes sub-volumes no fluxo de entrada transferem material com o meio bulk,
que foi representado como um tanque agitado com o volume equivalente ao da fase
bulk. As taxas de transferéncia de material entre os volumes descrevem o processo
de mistura a nivel macroscépico. Neste trabalho, as taxas de transferéncia entre
os compartimentos foram expressas em termos de um tnico parametro de mistura,
que podia ser correlacionado com a taxa de agitacao, o diametro do agitador e o
volume total do reator. Os autores apresentaram os diagramas de continuacao a dois
parametros dos pontos de bifurcagao do tipo Hopf para ilustrar a regiao no espaco
para a vazao de alimentacao e o grau de mistura em que estes sistemas apresentam
oscilagoes dinamicas.

FOX et al|(1994) realizaram uma anédlise de bifurcacao completa para o modelo
ITM usando um modelo cinético detalhado para reagoes envolvendo ions clorito e
iodeto. Técnicas de continuacao paramétrica e de andlise de estabilidade foram uti-
lizadas para construir os diagramas de bifurcacao utilizando respetivamente um e
dois parametros de continuacao. O tempo de residéncia médio e a taxa de micromis-
tura foram utilizados como parametros de continuagao. Neste trabalho, a utilizagao
de aproximagoes polinomiais de Laguerre reduziu o sistema de equacoes integro-
diferenciais parciais a um sistema n-dimensional de equacoes diferencias ordinarias,
para o qual foi possivel realizar a continuacao paramétrica dos ramos de érbitas
periddicas. Solugoes periddicas estaveis e instaveis foram analisadas em funcao do
parametro de micromistura. Solucoes cadticas também foram detectadas para certos
valores dos parametros do modelo. Além disso, os resultados obtidos mostraram-se
concordantes com os dados experimentais e resultados tedricos prévios reportados
por MENZINGER e DUTT] (1990), |ALI e MENZINGER] (1991) e ALI e MENZIN-
GER (1992).

Recentemente, OECHSLER et al.|(2016) realizaram uma investigagao dos efeitos
de micromistura no comportamento dinamico de reatores quimicos nao-isotérmicos

com DTR ideal. O modelo I'TM foi utilizado para descrever efeitos de micromistura
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associados as limitagoes de transferéncia de calor e massa entre os elementos fluidos,
num sistema com reagao de primeira ordem irreversivel exotérmica. Os métodos tra-
dicionais de continuacao paramétrica foram utilizados para mostrar que multiplos
estados estacionarios e oscilagoes periddicas puderam ser observados em condig¢oes
de segregacao parcial, enquanto que os casos de maxima micromistura nao apresen-
taram tais comportamentos. Deste modo, sistemas reacionais relativamente simples
sujeitos a efeitos de segregacao térmicos podem apresentar comportamento bastante

distinto do previsto pelos modelos tradicionais de maxima micromistura.

2.4 Principais Resultados Experimentais

Nesta secao sao apresentados os principais resultados experimentais sobre os
efeitos da nao-idealidade da mistura no desempenho de processos quimicos. (GOTO
et al.| (1975) efetuaram um trabalho de avaliacdo de modelos de micromistura para
a reacao de saponificacao do acetato de etila por hidréxido de sédio em condigoes
isotérmicas. Os experimentos foram conduzidos em um reator continuo do tipo
tanque de mistura com alimentacao segregada dos reagentes. A resposta da con-
centracao de hidréxido de sédio na saida, frente a uma perturbacao do tipo degrau
na concentracao de entrada, foi medida por condutividade elétrica e titulacao. A
agitacao do sistema foi moderada, para que fosse possivel observar uma condi¢ao ex-
perimental de segregagao parcial. A partir dos dados experimentais, os parametros
dos modelos foram determinados por técnicas de estimacao de parametros. Neste
trabalho, os autores avaliaram trés modelos: (i) modelo do tipo duplo-ambiente;
(ii) modelo de coalescéncia-redispersao; (iii) modelo do tipo duplo-ambiente gene-
ralizado. Apesar do modelo do tipo duplo-ambiente generalizado apresentar uma
qualidade de ajuste superior a dos demais, sob o ponto de vista de discriminacao de
modelos, todos os modelos puderam ser considerados adequados.

RITCHIE e TOBGY] (1979) obtiveram dados de conversdo a partir de experi-
mentos, conduzidos em um reator com entradas segregadas de reagentes. O sistema
analisado envolveu a reagao do sal de sédio do acido de Schaffer com reagentes
obtidos da diazotizacao do acido sulfanilico ou 4-toluidina. A medi¢ao das concen-
tracoes na saida do sistema foi efetuada por fotometria. Os dados experimentais
para diferentes condigoes de vazao de entrada dos reagentes foram acoplados as si-
mulacoes do modelo do tipo trés ambientes, permitindo a obtencao do parametro de
micromistura para cada condicao, utilizando técnicas de estimacao de parametros.

AUBRY e VILLERMAUX (1975)) utilizaram dados experimentais para verificar
a capacidade do modelo I'TM em descrever os processos de coalescéncia e redispersao
em uma suspensao liquido-liquido, que apresentava caracteristicas de mistura im-

perfeita bem definidas. A macromistura perfeita foi garantida, pois os experimentos
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foram conduzidos em um pequeno reator esférico em que a emissao de jatos de liquido
a partir de duas seringas com agulhas produziam agitacao espontanea. Contudo,
as vazoes de injecao foram definidas de modo a garantir que a micromistura parcial
ocorresse. As medidas de concentracao foram monitoradas por uma microssonda
de condutividade conectada a um analisador. Assim, diversos experimentos foram
realizados para verificar a influéncia da mistura imperfeita sobre a conversao e a

seletividade de diversas reagoes quimicas, a saber:

& reacao instantanea do fenol e hidréxido de sédio, com alimentacao segregada

dos reagentes;

¢ reagao de segunda ordem (hidrdlise alcalina do nitrometano) com alimentagao

segregada e pré-misturada dos reagentes;

< reacao de segunda ordem consecutiva-paralela (hidrélise alcalina do glicol di-

acetato) com alimentagao segregada e pré-misturada dos reagentes.

Os resultados experimentais foram analisados com o auxilio do modelo I'TM, de
forma que, em cada condicao experimental, a estimacao do parametro de micromis-
tura foi efetuada. Os valores obtidos a partir de diferentes condicoes experimentais
mostraram uma consisténcia razoavel do modelo, comprovando a validade do modelo
ITM e sua utilidade no projeto de reatores de mistura imperfeita.

Alguns sistemas cldssicos da engenharia de reagoes quimicas apresentam instabi-
lidades estaticas e dinamicas, mesmo quando a reagao é conduzida em condigoes
isotérmicas. O aparecimento de fenomenos dinamicos complexos nessas reagoes
deve-se principalmente a caracteristica de efeito autocatalitico inerente a estes sis-
temas. Neste contexto, sao citados alguns trabalhos experimentais que reportaram
o aparecimento destes fenomenos. ROUX et al.| (1983), por exemplo, realizaram
experimentos para reagoes envolvendo ions clorito e iodeto, em que mostraram que
o aumento da agitacao expande a regiao do diagrama de bifurcacao em que se ob-
serva a existéncia do fenomeno de histerese, quando se aumenta a vazao volumétrica
de alimentagao. KUMPINSKY e EPSTEIN| (1985)) apresentaram dados experimen-
tais para reagoes envolvendo fons bromato, brometo e manganés (cujo mecanismo
¢ apresentado nas Equacoes e ), em que também observaram o fenomeno

de histerese associado a taxa de agitagao do sistema reacional.

BrO; + Br~ +2HY* = HBrO, + HOBr
HBrOy+ Br~ + H" =2HOBr

HOBr + Br~ + H" = 2BrOy + H,O
Mn*?+ BrO, + H" = Mn™ + HBrO,

(2.1)
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Mn™? 4+ BrOy + HyO = Mn™ + BrO; +2H™

(2.2)
2HBrOy = BrO3 + HOBr + H"

MENZINGER et al.| (1986) também observaram evidéncias experimentais de
multiplos estados estacionarios em reacoes envolvendo iodeto e clorito e dependéncia
do aparecimento deste tipo de resposta com o grau de agitagao do sistema. Os
autores constataram que, em condigoes em que a alimentacao dos reagentes era
completamente segregada, o ramo de estados estacionarios inferior era extremamente
dependente da velocidade de agitacao, de maneira que a transicao para a regiao
contendo somente um estado estacionario era deslocada para valores menores de
vazao volumétrica, quando a velocidade de agitacao diminuia. Assim, observaram
que um aumento de 20% na velocidade de agitacao podia resultar numa expansao
da regiao de multiplicidade por uma fator de 4. Além disso, este ramo foi deslocado
para valores inferiores, quando a taxa de agitagao diminuiu.

Por outro lado, os experimentos realizados com alimentacao homogénea da mis-
tura de fons clorito e iodeto mostraram que as respostas sao pouco sensiveis ao
grau de agitagao e que a transicao para a regiao com um unico estado estacionario
era deslocada para valores de vazao volumétrica acima da capacidade nominal das
bombas, exceto para as condi¢oes em que a taxa de agitacao era bastante baixa.

LUO e EPSTEIN| (1986) mostraram evidéncias experimentais do aparecimento
de comportamento oscilatério associado ao estado de mistura do sistema e em
condigoes com alimentacao perfeitamente misturada ou segregada dos reagentes em
um reator do tipo CSTR. Estas obervagoes experimentais foram obtidas para o

sistema de reagao envolvendo ions clorito e iodeto (cujo mecanismo é descrito nas

Equacoes e .

H* +ClO; +1- = HOCL+OI~
HOCI+1" =Cl” + HOI
H"+HOI+ I =1L+ H,O

H™ + HOI + ClO; = HIO,+ HOCI
HIOy+ 1~ + H" =2HOI

HOI + HOCl = HIOy+Cl- + H (2.3)
L+ ClO; = ICIOy+ I~

I1ClOy + H,O = HIO, + HOC!I

IClOy + 17 + H,O = HOI + 01 + HOCI
HOCI+ HIOy = CI~ + 105 +2H™

2H" + 105 + I~ = 1,0y + H,O
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1,05 + H,O = HOI + HIO,

(2.4)
IQOQ+[_ +H20 — 2HOI+OI_

Os resultados experimentais de LUO e EPSTEIN| (1986) sugerem a existéncia
de diversos tipos de bifurcagoes, tais como bifurcagoes do tipo Hopf e sela-né, que
mostraram o surgimento de multiplos estados estacionarios e ciclos limites estaveis e
instaveis associados ao estado de mistura do sistema. Em outras palavras, os autores
mostraram que existe uma taxa critica de agitacao em que estes sistemas apresentam
o nascimento ou desaparecimento de comportamento dinamico oscilatério, depen-
dendo das demais condicoes operacionais, tais como concentragoes de reagentes na
alimentacao, vazao volumétrica e alimentacao dos reagentes em condigoes de mistura
perfeita ou segregagao completa.

MENZINGER e JANKOWSKI| (1986)) e SEVCIK e ADAMCIKOVA (1988) re-
portaram evidéncias experimentais de instabilidades dinamicas associadas a taxa de
agitacao nas reacgoes de Belousov-Zhabotinsky catalisada por ferroina em tanques
continuos agitados. Os resultados mostram que a taxa de agitacao influencia a am-
plitude e o periodo das oscilacoes dinamicas observadas experimentalmente. Logo,
os resultados sugerem que a mistura imperfeita desempenha um papel fundamental
no comportamento dinamico desta classe de reatores.

MENZINGER e GIRAUDI (1987) investigaram o efeito da taxa de agitagdo no
comportamento dinamico oscilatério exibido por reagoes envolvendo fons clorito e
iodeto. Neste trabalho, observou-se que, em condigoes de alimentacao segregada dos
reagentes, as oscilagoes dinamicas ocorrem somente numa faixa estreita da taxa de
agitagao (entre 300 e 415 rpm). Dependendo da taxa de agitacdo, as amplitudes de
oscilagao e periodicidade eram alteradas. Portanto, fenomenos dinamicos complexos,
como multiplicidade de dinamica oscilatéria e duplicacao de periodo, sao observados
quando se varia a taxa de agitacao. Por outro lado, quando os experimentos foram
efetuados em condigoes de alimentagao perfeitamente misturada dos reagentes, nao
se observou comportamento dinamico oscilatorio na faixa experimental analisada
para as taxas de agitacao.

Em suma, os autores descobriram a existéncia de uma taxa minima de agitacao,
de maneira que o sistema apresentava um tunico atrator em condicoes abaixo deste
valor. Para valores de taxa de agitacao acima desta condicao critica, o sistema
apresentava comportamento dinamico oscilatério. Aumentando-se o valor da taxa de
agitacao, as amplitudes e periodo das oscilagoes aumentaram. Além disso, os autores
constataram a existéncia de um valor maximo de agitacao em que as oscilagoes

cessavam e o sistema passava a apresentar novamente um unico estado estacionario.

De acordo com (GYORGY e FIELD (1988)), apesar da forte evidéncia do efeito
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potencial da agitacao, poucos trabalhos tém investigado o efeito da agitacao sobre o
comportamento cadtico de reacoes de Belousov-Zhabotinskii em tanques continuos
agitados. O mecanismo cinético destas reacoes, conhecido como Oregonator, é des-

crito na Equagao [2.5]

A+Y=X+P
X+Y=P+P
A+ X =W+W
W+C=X+2"
X+X=A+P
7"=g'Y+C

(2.5)

em que A representa o ion BrOj , C representa o catalisador Ce(I11), P representa
HOBr, W representa o radical BrO;, X representa HBrQO,, Y representa o ion

Br~, Z* ¢ a forma oxidada do catalisador Ce(IV) e g* é um fator estequiométrico.

Neste cenario, ARGOUL et al.| (1987)) realizaram experimentos em que a taxa
de agitacao foi modificada, mantendo-se os demais parametros operacionais fixos.
Os resultados sugeriram que a diminuicao da taxa de agitacao pode ser responsavel
pela transicao do comportamento dinamico, que inicialmente apresentava oscilagoes
aperiodicas, para um posterior estado em que oscilagoes periddicas foram observadas.

A relacao entre o comportamento aperiédico e a taxa de agitacdo na reacao
de Belousov-Zhabotinskii também foi investigada por [FREUND et al.{(1986 apud
GYORGY e FIELD, 1988). Estes autores constataram que o grau de aperiodici-
dade diminui em condicoes de alimentagao homogénea dos reagentes. Além disso,
o computo dos expoentes de Lyapunov foram apresentados nos experimentos com
comportamento dinamico cadtico, realizados em diversas condi¢oes de agitagao, com
vazao volumétrica e concentragoes de alimentacao estabelecidas. Estes autores des-
cobriram que o maior expoente de Lyapunov era sempre positivo em condigoes de
elevada agitacao. Em contrapartida, em condigoes de agitacao menos intensa, a
variancia no calculo do expoente de Lyapunov foi elevada. Portanto, estes resul-
tados sugeriram claramente que o comportamento cadtico neste sistema reacional
especifico era dependente das condicoes de agitacao. Evidéncias experimentais de
comportamento cadtico associado ao grau de agitacao do sistema para esta classe de
reagoes também foram reportadas por [STRIZHAK]| (1995)). Em particular, observou-
se a existéncia de uma taxa minima de agitacao, a partir da qual o sistema reacional
apresentava oscilagoes cadticas.

DUTT e MENZINGER)] (1990)) mostraram evidéncias experimentais de histerese

na reacao de Belousov-Zhabotinskii em tanques continuos agitados, como funcao
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da taxa de agitacao. Entre os principais resultados, os autores verificaram que, em
condicoes de alimentagao bem misturada dos reagentes e elevados valores de vazao de
alimentacao, a diminuicao da taxa de agitacao estendia o ramo superior de estados
estacionarios, enquanto o ramo inferior desaparecia. Por outro lado, os diagramas
experimentais de bifurcacao, utilizando a vazao de alimentacao como parametro de
bifurcacao, mostraram que a diminuicao da agitacao aumentava a faixa experimental
para a vazao de alimentacao em que dois estados estaciondrios eram observados.

Neste trabalho, os efeitos de mistura associados a alimentacdo bem misturada
ou segregada dos reagentes no comportamento dinamico do sistema também foram
avaliados. Em particular, os diagramas experimentais de bifurca¢do (com a vazao
de alimentacdo como parametro de bifurcacdo) mostraram que a regidao em que
dois estados estacionarios eram observados era maior quando a alimentacao dos
reagentes era bem misturada. Além disso, os autores analisaram simultaneamente
os efeitos da configuracao de mistura na corrente de alimentacao e taxa de agitagao.
Nos experimentos com alimentagao segregada dos reagentes, o aumento da taxa de
agitacao diminuiu a regiao de multiplicidade de estados estacionarios nos diagramas
experimentais de bifurcacao. Em contrapartida, nos experimentos com alimentagao
bem misturada dos reagentes, o aumento da taxa de agitacao aumentou a regiao
de multiplicidade do diagrama de bifurcagao. Portanto, estes resultados sugerem
que, para esta classe de reagoes, os efeitos de agitacao elevada e alimentagao bem-
misturada nao sao equivalentes.

MENZINGER e JANKOWSKI (1990) mostraram para esta classe de reagoes
evidéncias experimentais de multiplicidade de oscilagoes dinamicas com o grau de
agitacao do sistema. Novamente, observou-se a dependéncia da amplitude e perio-
dicidade das oscilacoes dinamicas com a taxa de agitacao do sistema.

OCHIAI e MENZINGER] (1990)) argumentaram que os modelos de micromistura
que avaliam efeitos de agitacao focam nos turbilhonamentos em microescala origi-
nados da dissipacao de energia turbulenta, usualmente admitindo que os gradientes
macroscopicos estao ausentes. Os modelos de macromistura, por sua vez, apontam
na direcao oposta; ou seja, admitem a existéncia de gradientes macroscopicos, mas
admitem que a mistura na escala molecular é perfeita. Porém, a descricao adequada
da situagao fisica real requer a utilizacao de uma abordagem que esteja situada entre
estes dois extremos, uma vez que o reator pode apresentar mistura imperfeita tanto
no senso da macromistura quanto da micromistura.

Neste senso, MENZINGER e DUTT| (1990) realizaram uma varredura ao longo
da secao transversal de um tanque agitado continuo com eletrodos de Pt com o ob-
jetivo de analisar os efeitos dos gradientes macroscopicos de concentracao no com-
portamento dinamico do reator. Os resultados mostraram uma dependéncia do

potencial do eletrodo com a distancia radial a partir do eixo do agitador, sugerindo
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uma similar dependéncia radial da concentracao. Estes efeitos foram observados em
reacoes envolvendo ions cloreto e iodeto. O efeito da configuracao da alimentacao
(bem-misturada ou nao) e da taxa de agitacao foram igualmente analisados. Em
todos os experimentos a leitura do potencial do eletrodo apresentou dependéncia
espacial.

Além disso, diagramas de bifurcacdo (usando a vazdo de alimentacdo como
varidvel manipulada) foram apresentados a partir dos dados experimentais obti-
dos da leitura feita com detectores posicionados no centro e numa regiao afastada
do reator, respectivamente. Os resultados sugeriram que estes gradientes também
influenciam o comportamento dinamico e a estabilidade do reator. Em particular,
os autores verificaram que a forma do fenomeno de histerese dependia da posigao
do detector. O ramo inferior de estados estaciondrios nao apresentou dependéncia
espacial; contudo, a forma do ramo superior de estados estacionarios em termos
da vazao de alimentacao foi alterada, conforme mudou a posi¢ao do detector. Na
regiao em que a agitacao era elevada, o potencial medido foi superior e permane-
ceu constante, quando a vazao de alimentacao foi aumentada. Por outro lado, na
regiao de pobre mistura, observaram-se valores inferiores para o potencial medido e
diminuicao gradativa, quando a vazao de alimentacao foi aumentada. Estes resul-
tados sugeriram, portanto, a existéncia de um acoplamento entre os fenomenos de
macro e micromistura e o comportamento dinamico do reator. (OCHIAI e MENZIN-
GER (1990) confirmaram os resultados de MENZINGER e DUT'T (1990) quanto a
existéncia de gradientes espaciais em tanques continuos agitados, usando a técnica
de espectroscopia por absor¢ao na faixa de comprimento de onda do UV /vis.

ALI e MENZINGER] (1991) reportaram evidéncias experimentais do apareci-
mento de isolas e ramos de solugoes estaciondrias do tipo cogumelo em condigoes de
baixas vazoes de alimentacao em reacoes envolvendo fons cloreto e iodeto. Particu-
larmente, os autores observaram que a isola é formada a baixas taxas de agitagao,
devido a desestabilizacao do ramo superior de estados estacionarios.

O efeito da taxa de agitagdo no comportamento dinamico de reatores do tipo
tanque de mistura também foi reportado por HAUSER et al.|(1992). Em particular,
os autores mostram evidéncias experimentais de que a taxa de agitacao influencia
a janela de condigoes experimentais de vazao de alimentacao em que oscilagoes
dinamicas sao observadas para reacoes de oxidagao de Br~ por BrQOj; catalisada

por Ce™ em solucdo acida.
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2.5 Resultados Tedricos e Experimentais sobre
Mistura Imperfeita em Reatores de Polime-
rizacao

No ambito da engenharia de reagoes poliméricas, o comportamento dinamico de
reatores continuos de polimerizacao tem sido investigado exaustivamente nas tltimas
duas décadas. A utilizacao de forma sistematica das técnicas numéricas de conti-
nuacao paramétrica e analise de bifurcagoes em sistemas de polimerizagao € atribuida
ao trabalho pioneiro de JAISINGHANI e RAY| (1977), em que multiplos estados es-
tacionarios e bifurcacoes do tipo Hopf foram detectadas para as polimerizacoes em
massa do metacrilato de metila (MMA) e do estireno em condigoes isotérmicas. Nos
trabalhos seguintes do grupo da Universidade de Wisconsin, a existéncia de diversas
bifurcagoes estaciondrias (tais como multiplicidades do tipo S, cogumelo e isolas)
e oscilagoes periddicas sustentadas foram apresentadas em fungao do tempo de re-
sidéncia médio para homopolimerizagoes em solucao e copolimerizacoes em massa
nao isotérmicas (HAMER e RAY| 1981; SCHMIDT e RAY], |1981). A validagao ex-
perimental do fenomeno de multiplicidade de estados estacionarios, em concordancia
com as predicoes do modelo matematico, foi apresentada pela primeira vez por SCH-
MIDT e RAY| (1981)).

TEYMOUR e RAY]| (1989) forneceram a primeira evidéncia experimental de os-
cilagoes periddicas em sistemas de polimerizacao em solugao conduzidos em reatores
do tipo tanque agitado. No trabalho posterior, os dados experimentais obtidos
para a polimerizacao em solugao do acetato de vinila em um reator de escala de
bancada mostraram boa adequacao com as simulacoes dinamicas e com a anélise
de bifurcagdo (TEYMOUR e RAY| 1992a)). Fenomenos dinamicos complexos, tais
como multiplicidade de érbitas periddicas, isolas de solucoes periddicas e cascatas
de duplicacao de periodo levando ao caos foram preditas como funcao do tempo de
residéncia médio para polimerizagoes em reatores industriais (TEYMOUR e RAY),
1992b), [1991)).

PINTO e RAY] (1995)) estenderam a andlise de bifurcagdes para sistemas de co-
polimerizagao em solucao do acetato de vinila e metacrilato de metila, em que se
mostrou que os diagramas de bifurcacao sao extremamente sensiveis as variacoes na
composicao de alimentacao. Além disso, apresentou-se pela primeira vez evidéncia
experimental de oscilagoes periddicas nestes sistemas, em concordancia com os re-
sultados tedricos fornecidos pelas simulacoes dinamicas e analise de bifurcagoes. No-
vamente, comportamento dinamico complexo foi observado na anélise de reatores
industriais de copolimerizagao. No entanto, mostrou-se que tais comportamentos

estao confinados em regioes muito pequenas do espaco paramétrico, justificando
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porque comportamento complexo oscilatorio ainda nao foi observado experimental-
mente em sistemas reais de polimerizacao.

PINTO e RAY]| (1996) deram continuidade aos trabalhos anteriores ao estender
o modelo matematico para permitir a analise dinamica de efeitos de inibicao em
sistemas de copolimerizagao em solucao. Os resultados tedricos e experimentais
mostraram que estes sistemas exibem operagao instavel (multiplos estados esta-
ciondrios e oscilagoes periédicas) na presenga de pequenas quantidades de inibidores
na corrente de alimentacao.

FREITAS et al.|(1994) propuseram um modelo matemético genérico para o re-
ator de homopolimerizagao em massa, sem definir, portanto, um sistema reacional
especifico, em que se buscou identificar a generalidade do fenémeno de multiplicidade
de cinco estados estacionarios. Neste trabalho, mostrou-se que este fenomeno ocorre
provavelmente em qualquer reator de polimerizacao via radicais-livres em massa. No
entanto, mostrou-se ser extremamente pequena a faixa paramétrica em que cinco es-
tados estacionarios sao possiveis, quando forte efeito-gel esta presente. Logo, o efeito
gel nao é condigao necessaria para a existéncia de multiplos estados estacionarios,
de forma que o aumento deste efeito, inclusive, pode inibir o aparecimento destes
fenomenos.

MELO et al.| (2001a) estenderam o trabalho de FREITAS et al. (1994) para a
homopolimerizacao em solugao, em que mostraram que solugoes oscilatorias auto-
sustentadas também podem ser consideradas como uma caracteristica dinamica
genérica desta classe de reatores de polimerizacao, independentemente do sistema
quimico particular analisado. Além disso, mostrou-se que solucoes oscilatorias ocor-
rem em faixas de tempos de residéncia e temperatura que sao de interesse comercial,
e que os diagramas de bifurcacao de orbitas peridédicas sao muito sensiveis as va-
riacoes na concentracao de iniciador na alimentacao. Novamente, o aumento do
efeito gel inibiu o aparecimento de solugoes oscilatérias auto-sustentadas. Todos os
trabalhos anteriormente citados consideraram a hipdtese de micromistura perfeita,
de forma que a influéncia da micromistura no comportamento dinamico dos reatores
de polimerizagao em solugao do tipo tanque agitado permanece como uma lacuna na
literatura. Alguns trabalhos buscaram ilustrar a influéncia da mistura imperfeita so-
bre a analise dinamica de reatores de polimerizacao. Contudo, salienta-se novamente
que nenhum deles levou em consideracao a descrigao da mistura polimérica por um
modelo de micromistura apropriado, em que se permita a variacao sistematica de
um parametro entre os extremos da segregacao total e maxima micromistura

PINTO|(1990a) realizou uma investigacao sobre o efeito de segregagao na analise
dinamica de reatores continuos de polimerizagao de PVC em suspensao. A anélise
matematica do modelo de segregacao total proposto mostrou que os valores carac-

teristicos da matriz Jacobiana sao sempre reais, em virtude das equacoes do modelo
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serem completamente desacopladas. Portanto, o sistema completamente segregado
nao é capaz de gerar pontos de bifurcacao de Hopf em oscilacoes auto-sustentadas,
ao contrario dos resultados obtidos previamente pelo autor quando a hipétese de mi-
cromistura perfeita foi admitida (PINTO) [1990b). Uma analise de bifurcagao mais
detalhada mostrou que em um sistema parcialmente segregado, em que ha somente
transferéncia de energia entre as gotas suspensas, pode ser observado o apareci-
mento de mutiplos estados estacionarios e isolas estacionarias, de modo similar aos
resultados obtidos sob a condi¢cao de micromisturacao perfeita.

Um dos trabalhos pioneiros acerca dos efeitos de mistura em reatores de po-
limerizacao pode ser atribuido a TADMOR e BIESENBERGER/ (1966)). Neste
trabalho, os efeitos de mistura nas distribui¢oes de massas molares em reatores
continuos do tipo tanque agitado foram avaliados. A andlise dos casos extremos de
micromistura pode fornecer a base para a compreensao do desempenho real de po-
limerizagoes em reatores do tipo tanque agitado. Um exemplo industrial de reagao
em tanque continuo agitado completamente segregado (SCSTR) é a polimerizacao
em suspensao em operagao continua com coalescéncia, que induz a micromistura.
Polimerizacoes em massa ou solugao em tanques continuos agitados homogéneos
(HCSTR), por sua vez, apresentam um estado de mistura que estd situado entre
os dois casos extremos de mistura, em virtude da segregacao parcial resultante da
pobre mistura em condigoes de elevada viscosidade.

Em particular, as predicoes para as distribuicoes de massas molares usando o
modelo de segregacao completa foram comparadas com as predi¢oes obtidas com
os modelos do reator batelada e do reator HCSTR. Trés mecanismos de polime-
rizacao foram avaliados: adi¢ao por etapas sem terminacao, condensacao e adigao
com terminacao por combinacao. Entre os principais resultados, observou-se que
para tempos de vida das cadeias suficientemente longos, quando comparados com
o tempo de residéncia médio, a distribuicao no reator SCSTR é mais larga que no
reator batelada, porém mais estreita que no reator HCSTR. Para tempos de vida
das cadeias curtos, as distribui¢coes de massas molares sao mais largas que aquelas
obtidas para os reatores batelada e HCSTR.

DRISCOLL e KNORR]/ (1969) avaliaram os efeitos da nao-idealidade da mis-
tura em sistemas de copolimerizacao por radicais livres. As conversoes, composicao
média do copolimero formado, bem como as distribui¢coes de composi¢ao do co-
polimero (DCC), foram descritas para trés sistemas particulares: reator batelada
e reatores continuos completamente segregados (SCSTR) e homogéneos (HCSTR).
Os resultados indicaram que a conversao e composi¢ao média do copolimero nao sao
fortemente dependentes do grau de mistura no reator. Em contrapartida, a distri-
buicao de composicao do copolimero é fortemente afetada pela mistura em todos

os sistemas em que a composicao varia com a conversao. A magnitude do efeito
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de mistura na DCC aumenta com a conversao. No limite do reator completamente
segregado em condicoes de elevada conversao, a DCC foi similar aquela observada
para um reator batelada. Por outro lado, a DCC de um reator de micromistura
perfeita foi monodispersa.

SZABO e NAUMAN (1969) também avaliaram os efeitos de micromistura na
DCC. Em particular, os autores observaram que um copolimero completamente uni-
forme é formado na condigao de micromistura perfeita, enquanto que na condigao de
micromistura completamente segregada, a DCC torna-se mais larga e substancial-
mente mais ampla que aquela encontrada em um reator de escoamento empistonado.

Diversos outros trabalhos utilizaram modelos compartimentados para ilustrar
a influéncia da mistura imperfeita sobre a estabilidade do reator de polimerizagao
e as propriedades dos polimeros. MARINI e GEORGAKIS| (1984a) usaram um
modelo composto por trés compartimentos em série com reciclo para representar
a mistura imperfeita na corrente de alimentacao em reatores de PEBD do tipo
autoclave. A regiao de alimentacao foi descrita por dois tanques perfeitamente
misturados conectados em série a um compartimento maior bem misturado. O
principal parametro do modelo foi a taxa de reciclo de material do compartimento
principal ao compartimentos situados na alimentacao. Os autores observaram que o
modelo de mistura perfeita ajustava bem os dados experimentais obtidos em reagoes
de polimerizacao em baixas temperaturas, mas falhava ao quantificar o aumento do
consumo de iniciador observado em elevadas temperaturas. O modelo de mistura
imperfeita, por sua vez, mostrou excelente ajuste aos dados experimentais.

Os efeitos de mistura no comportamento de estabilidade do sistema também foi
avaliado. Em especial, os autores observaram que o modelo de mistura perfeita
prediz que o estado estacionario é instavel na faixa de temperatura de interesse. Por
outro lado, o modelo de mistura imperfeita apresenta um efeito de estabilizacao no
comportamento dinamico do reator. Em particular, observou-se que a introducgao de
elementos de segregacao reduz o valor do maior valor caracteristico, que é alterado
de um valor positivo para um valor negativo, dentro da regiao de temperatura de
interesse.

MARINI e GEORGAKIS| (1984b)) avaliaram os efeitos de mistura imperfeita nas
propriedades do PEBD em reatores do tipo tanque agitado. O modelo matematico
proposto preliminarmente, que levava em consideracao as limitagoes de mistura no
ponto de alimentagao do iniciador, foi utilizado para descrever as distribuicoes de
massas molares. Os autores constataram que, em baixas temperaturas, o indice
de polidispersao previsto pelo modelo de mistura imperfeita era aproximadamente
igual ao do modelo de mistura perfeita (CSTR). Todavia, quando a temperatura
de reacao aumentava, as distribuicoes de massas molares previstas pelo modelo de

mistura imperfeita tornavam-se mais amplas.
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TOSUN (1992) propos um modelo matematico com o objetivo de descrever efei-
tos de macro e micromistura em reatores de homopolimerizagao por radicais livres
do tipo semibatelada. O modelo proposto diferia do modelo de MARINI e GEOR-
GAKIS (1984a) nos seguintes aspectos:

< os volumes dos compartimentos situados na alimentacao podiam se expandir

ou contrair exponencialmente, de maneira similar aos modelos de IDD;

¢ cada compartimento transferia massa com o seio da fase bulk, bem como com
os demais compartimentos. Portanto, este modelo reunia caracteristicas dos

modelos de interacao por difusao como o modelo I'TM;

Os principais resultados mostraram que a massa molar numérica nao dependia
muito das condi¢oes de mistura. Por outro lado, a massa molar ponderal era for-
temente dependente das condigoes de mistura. Em comparacao com os resultados
de mistura ideal, o indice de polidispersao podia aumentar fortemente quando a
mistura se tornava pobre, dependendo das condicoes de vazao e taxa especifica de
decomposicao do iniciador.

CHAN et al.| (1993) desenvolveram um modelo matemético para a copolime-
rizacao por radicais livres em reatores autoclave a elevada pressao. O modelo des-
crevia a mistura imperfeita para representar o efeito de agitacao dentro do reator.
O modelo consistiu em dividir o reator em um nimero de compartimentos perfei-
tamente misturados, seguido de uma secao de escoamento do tipo empistonado.
O modelo matemaético foi acoplado as equagoes de um controlados do tipo PID,
para manter a operacao num estado estacionario intermediario instavel. Um es-
tudo de sensibilidade foi realizado a partir dos parametros de mistura e alguns dos
parametros cinéticos.

Outros trabalhos envolvendo o uso de modelos compartimentados que merecem
destaque incluem ZHANG e RAY] (1997), que sugeriram um modelo compartimen-
tado para descrever a mistura imperfeita na corrente de alimentacao em reatores
de polimerizacao, devido a decomposicao rapida do iniciador e aos baixos tempos
de residéncia, de modo que a concentracao de iniciador nao era uniforme em todo
o reator. Neste trabalho, trés sistemas de polimerizagao foram considerados: ho-
mopolimerizagao do estireno, homopolimerizacao a alta pressao do etileno e copo-
limerizagao em solugao do acetato de vinila e metacrilato de metila, observando-se
em todos os casos a multiplicidade de estados estacionarios. Além disso, a operagao
sob condicao de mistura imperfeita mostrou menor conversao de monomero a uma
dada concentracao de iniciador e distribuicdo de massas molares mais ampla, em
comparagao com a condi¢ao de mistura perfeita

KIM e LAURENCE] (1998) propuseram um modelo compartimentado para des-

crever efeitos de mistura em reatores de polimerizacao de MMA. Para descrever
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a mistura imperfeita no reator de polimerizacao, uma configuragao usando dois
compartimentos em série foi adotada. Os diagramas de bifurcacao foram desen-
volvidos por técnicas de continuacao paramétrica, utilizando como parametros de
continuacao as razoes de transferéncia e de volumes dos compartimentos. Entre os
principais resultados, multiplos estados estacionérios foram detectados em condigoes
de macromistura imperfeita na forma de bifurcagoes do tipo S e isolas. Bifurcagoes
do tipo Hopf deram origem a ramos de solucoes periddicas instaveis, que também
foram encontrados em condi¢oes de macromistura imperfeita.

VILLA et al|(1998) também empregaram modelos compartimentados para re-
alizar uma analise de estabilidade completa em reatores do tipo autoclave para
producgao de PEBD. Os autores observaram que o reator perfeitamente misturado
possui uma faixa pequena de condigoes estaveis de operacao. Contudo, quando um
modelo constituido por trés compartimentos foi usado, os diagramas de bifurcagao
mostraram uma ampliacao da faixa de condicoes estaveis de operacao, quando existe
mistura imperfeita. Em particular, os autores mostraram que a existéncia de mis-
tura imperfeita estabiliza as condi¢oes de operacao do processo. A explicacao fisica
pode ser atribuida a existéncia de pequenas regides na alimentacao do reator, que di-
minuem significativamente as concentracoes de radicais e iniciador que alcancam as
regioes maiores do reator. Isto causa uma reducao na eficiéncia do iniciador, quando
comparada a situacao de mistura perfeita, e consequentemente reduz a geragao de
calor e efeitos de autoaceleracao. Esta situagao é similar ao efeito estabilizante de
um controlador que reduz a concentracao de iniciador na alimentacao, quando a
temperatura de operagao do reator aumenta demasiadamente.

Também merecem destaque os trabalhos reportados na literatura e que utiliza-
ram a abordagem de mistura lamelar. ATIQULAHH e NAUMAN]| (1990) apresenta-
ram um modelo para reatores CSTR baseado no alongamento das camadas (estrias),
distribuicoes de tempos de residéncia e difusao transiente entre as camadas e o fluido
intersticial com uma composicao média. Os autores utilizaram medicoes da DCC
por cromatografia para estimar a espessura das laminas, que é uma medida do grau
de micromistura do sistema. CHELLA e OTTINO| (1983)) e [FIELDS e OTTINO
(1987alb), por sua vez, propuseram modelos que descrevem os mecanismos de difusao
e reacao dentro de estruturas lamelares. Estes modelos foram utilizados para des-
crever efeitos de micromistura em reacoes de polimerizacao. Os autores admitiram
somente a existéncia de deformagao da estrutura lamelar e auséncia de convecgao
em seus trabalhos. Estes modelos expressam as conversoes e massas molares médias
como fungoes do tempo, espessura das camadas e do espaco lamelar.

Entre os trabalhos que utilizaram técnicas de CFD para a avaliacao de efeitos
de mistura em reatores de polimerizacao, [TOSUN e BAKKER| (1997) aplicaram

um modelo tridimensional no campo de escoamento turbulento para descrever efei-
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tos de macromistura em reatores de polimerizacao de PEBD do tipo autoclave em
escala comercial, com alimentacao de iniciador e monomero bem misturada. O mo-
delo de CFD foi constituido pela solucao sequencial das equagoes que descrevem o
escoamento, seguido pela solucao dos balancos de massa e energia para a homopo-
limerizacao por radicais livres num campo de escoamento estabelecido. Admitiu-se
que efeitos térmicos e reativos nao afetam o campo de escoamento. As respostas do
modelo CFD foram comparadas com as predigoes do modelo de mistura perfeita e
se mostraram significativamente diferentes das respostas obtidas com o segundo mo-
delo. Os resultados foram expressos em termos dos efeitos das nao homogeneidades
da concentracao e temperatura em escalas macro e micro. Em particular, o modelo
de CFD prediz a existéncia de uma concentragao minima de iniciador quando se au-
menta a temperatura do sistema. Além disso, os efeitos de micromistura puderam
ser considerados neglicenciaveis, em comparagao com os efeitos de macromistura.

VIVALDO-LIMA et al|(1998a) apresentaram uma estratégia para o célculo da
distribuicao de tamanhos de particula em reatores de polimerizacao em suspensao
em condigoes de mistura nao-homogénea. A estratégia consiste no uso da técnica
do balango populacional e modelos de mistura compartimentados para quantificar a
mistura nao-homogénea. A estratégia consistiu em dividir o reator em duas ou mais
regioes homogéneas, porém distintas entre si no senso da intensidade de mistura
(regides com diferentes valores de dissipacao de energia). Os valores da taxa de
dissipagao de energia de cada compartimento foram estimadas a partir de simulagoes
de CFD, que levaram em consideracao a geometria do reator e do agitador. As
predicoes do modelo mostraram-se concordantes com os dados experimentais obtidos
para as distribuicoes de tamanho de particula em reatores de copolimerizacao em
suspensao do estireno com divinilbenzeno.

Outro trabalho importante a respeito de efeitos de mistura em reatores de po-
limerizagdo em suspensao pode ser atribuido a MAGGIORIS et al.| (1998, [2000).
Os autores desenvolveram um modelo com dois compartimentos para representar
a nao-homogeneidade do campo de escoamento turbulento em reatores batelada
para o processo de polimerizacao em suspensao do PVC. Nesta abordagem, um dos
comportamentos corresponde a regiao do impelidor e o outro referente ao volume
remanescente do reator. Além disso, o modelo levou em consideracao a variacao das
propriedades fisicas, tais como a densidade da fase dispersa, a viscoelasticidade e a
tensao interfacial durante a polimerizagao. A técnica de balango populacional foi
aplicada para descrever as taxas de quebra e coalescéncia da fase dispersa em termos
das propriedades hidrodinamicas e fisicas envolvidas. Alguns parametros do modelo,
como o volume dos compartimentos, as taxas de dissipagao de energia e os fluxos
de transferéncia de material entre os compartimentos, foram estimadas a partir de

simulagoes CFD. O modelo tedrico foi capaz de predizer razoavelmente bem as nao-
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homogeneidades observadas experimentalmente para a distribui¢ao de tamanhos de
gota, assim como a evolugao da distribuicao de tamanhos das particulas.

Em particular, os autores avaliaram o efeito da taxa de agitacao na distribuicao
de tamanhos de particulas, sendo possivel observar que o tamanho médio da gota
alcancava um valor minimo quando se aumentava a taxa de agitacao do sistema.
Os dados tedricos e experimentais mostraram uma redugao dos tamanhos das gotas,
caracteristico de um regime controlado pela quebra das gotas, e tendéncias gerais de
mistura imperfeita em condigoes de taxa de agitacao reduzida. Por outro lado, um
ligeiro aumento do diametro médio de gota com o tempo de agitagao foi observado
em condigoes de taxa de agitacao mais elevadas, o que indica a transicao para um
regime dominado por coalescéncia.

Na temadtica de reatores de polimerizagdo heterogéneos, NETO et al.| (2005)
desenvolveram um modelo para a copolimerizagao do etileno/1-buteno em um reator
industrial de polimerizacao para sintese do PEBD. O modelo proposto foi capaz
de descrever a evolucao dinamica das massas molares médias, da composicao do
comonomero, dos tamanhos médios de particulas, do indice de fluidez e da densidade
da resina polimérica final. A abordagem do balanco populacional foi aplicada para
descrever a evolucao dinamica das distribuicoes de tamanhos de particula. O modelo
foi capaz de descrever de forma adequada os dados da evolugao das propriedades do
polimero ao longo do tempo de campanha da operacao industrial. Neste trabalho,
o uso de modelos compartimentados mostrou que a existéncia de regioes segregadas
no vaso reacional (cerca de 2 % do volume total do reator) pode provocar sérios
problemas de operacao, como a aglomeragao de particulas e o alargamento das
distribuicoes de massas molares.

WELLS e RAY| (2005a) propuseram um método de selegao de modelos comparti-
mentados simplificados a partir das simulagoes de CFD para o fluido reacional, que
exibem as zonas do reator em que a composi¢ao, temperatura e taxas de reagao sao
aproximadamente uniformes. Apods a selecao destas zonas aproximadamente uni-
formes, elas podem ser representadas como tanques perfeitamente misturados em
um modelo compartimentado. Em particular, esta abordagem foi aplicada para a
investigagao da polimerizacao de PEBD em reatores do tipo autoclave para ilustrar
que os campos detalhados de composicao e temperatura no reator influenciam subs-
tancialmente as taxas de reacao. Em virtude das baixas conversoes observadas para

essas reagoes, duas hipdteses foram admitidas neste trabalho:
& os efeitos viscosos e de contracao do meio reacional puderam ser negligenciados;

{ todas as taxas de reacao sao limitadas pela reacao quimica; ou seja, os efeitos

de difusao molecular e micromistura puderam ser negligenciados.

Em outras palavras, isto significa que o movimento do fluido influencia as taxas de
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reacao somente por mecanismo convectivo. Essas hipdteses, em geral, sao validas em
sistemas com alimentacao perfeitamente misturada e e campos de fluxo turbulentos.
Isto significa que a macromistura imperfeita em comprimento de escala maior que
os vortices turbulentos pode ser representada por modelos compartimentados. Os
resultados a partir dos modelos compartimentados selecionados mostraram que estes
modelos sao capazes de capturar com acuracia o detalhamento das simulacoes de
CFD sobre uma ampla faixa da operacao do reator.

WELLS e RAY| (2005b)) avaliaram efeitos de mistura induzidos pela alimentagao
do iniciador sobre a estabilidade de reatores adiabaticos usados para a producao de
PEBD. Os autores utilizaram novamente a metodologia que sugere o uso combinado
de modelos simplificados de simulagao de processos, como os modelos comparti-
mentados, com os detalhes de mistura obtidos por intermédio da fluidodinamica
computacional. Os resultados indicam que o volume efetivo para a propagacao de
cadeia nestes reatores pode se expandir e contrair em modo continuo, conforme ocor-
rem as mudancas nas condigoes de operacao. Quando a mistura se torna pobre, o
volume efetivo de reacao diminui, causando uma reducao na eficiéncia do iniciador,
mas uma expansao na regiao de operagao estavel do reator.

Além disso, em condicoes adiabaticas, para temperaturas e fragoes de inicia-
dor reduzidas na corrente de alimentacao, a condi¢cao de mistura imperfeita fornece
um ramo de operacao estavel para a temperatura de saida que nao foi observado
na condicao de mistura perfeita. Isto ocorre porque, em condicoes de alimentacao
mais extremas, observa-se um significativo aumento da temperatura na zona de
alimentacao, parcialmente isolada devido a retromistura de material quente, decom-
pondo o iniciador e causando a ignicao da reagao. Condi¢oes mais brandas para a
temperatura de reacao e a fragao de iniciador na corrente de alimentacao forneceram
maior grau de uniformidade na concentracao de iniciador e de radicais no reator, re-
sultando no uso mais eficiente do volume disponivel para a reacao e maior eficiéncia
do iniciador na producao de polimero.

WELLS e RAY| (2005¢]) examinaram o efeito da mistura do reator nas proprieda-
des do polimero formado. Em particular, os autores avaliaram o efeito de mistura no
surgimento de distribuigoes de massas molares multimodais em reatores de PEBD
do tipo autoclave. Entre os principais resultados, os autores observaram que os efei-
tos cinéticos governam a existéncia de distribuig¢oes de massas molares multimodais,
mesmo em condic¢oes de operagao distantes da macromistura perfeita. Novamente, a
metodologia para descricao de mistura imperfeita se baseou na utilizacao combinada
de modelos compartimentados e simulacoes de CFD. O surgimento de distribuigoes
multimodais ocorrem quando o meio reacional apresenta uma elevada concentragao
média de radicais e elevado teor médio de polimero. Todavia, os autores mostra-

ram que, em reatores adiabaticos, a mistura imperfeita aumenta a possibilidade de
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surgimento de distribui¢oes multimodais.

2.6 Comentarios Finais

O fendémeno de micromistura em reatores continuos depende do histérico de
cada elemento de fluido durante sua permanéncia no sistema; ou seja, das colisoes
entre os elementos com valores distintos de avanco de reacao. Portanto, é quase
impossivel descrever o comportamento detalhado de cada elemento de fluido. Assim,
o desenvolvimento de um modelo de micromistura satisfatorio constitui um problema
bastante dificil. Neste senso, qualquer modelo de micromistura proposto apresenta
limitacoes.

Conforme bem discutido na literatura consultada, observa-se que varias aborda-
gens sao propostas para descrever o grau de micromistura em sistemas continuos.
Grande parte dos trabalhos descreve a mistura nao-ideal por intermédio de com-
binagoes de compartimentos, admitidos em estado de completa segregacao ou
méaxima micromistura. Entende-se que este tipo de abordagem permite a descri¢ao
somente da mistura nao-ideal ao nivel de macromistura, de maneira que a descricao
do grau de segregacao nao é contemplada. Esta afirmacao pode ser justificada, uma
vez que o reator pode ser bem misturado sob o ponto de vista da mistura a nivel
macroscopico e parcialmente segregado ou completamente segregado a nivel molecu-
lar (micromistura). Além disso, ¢é relevante perceber que a utilizagao destes tipos de
modelo é questionavel, devido a existéncia de diversos trabalhos que apontam incon-
sisténcias nestes modelos. Conforme reportado em alguns trabalhos, outra limitagao
fundamental deste tipo de abordagem é a dificuldade de caracterizar os fluxos de
transferéncia de calor e massa entre zonas adjacentes. Uma estimativa a prior: des-
tes parametros poderia ser obtida por meio calculos preliminares de CFD, baseados
em propriedades fisicas representativas, como a massa especifica e a densidade do
fluido.

Os modelos do tipo interagao por difusao, por sua vez, apresentam maior poten-
cial para descrever o fenomeno de micromistura por admitirem em primeiro lugar
que a distribuicao de tempos de residéncia no vaso reacional pode ser arbitraria. Em
segundo lugar, a descricao da micromistura por meio de eventos de colisao no interior
do vaso reacional parece ser mais realistica que as abordagens utilizadas por mode-
los do tipo ambiente. Conforme visto, os modelos do tipo coalescéncia-redispersao
resultam em sistemas de equacoes integro-diferenciais que sao resolvidos predomi-
nantemente por simulagoes estocasticas. No caso dos propdésitos desse trabalho (que
incluem a anélise dinamica e de estabilidade, além da estimagao de parametros),
a aplicacao de simulagoes estocéasticas para resolugao do modelo pode ser bastante

custosa sob o ponto de vista computacional.
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Por outro lado, os modelos do tipo interacao por transferéncia com a média
apresentam aspectos bastante favoraveis aos propésitos desse trabalho, que envolve a
analise dinamica e de estabilidade de reatores continuos do tipo tanque em condigoes
de mistura imperfeita. A relativa simplicidade destes modelos permite o natural
acoplamento com técnicas de continuacao paramétrica e de simulacao dinamica.
Embora a grande maioria dos trabalhos tenha descrito o reator em condicoes de
macromistura perfeita, o modelo pode ser estendido para sistemas que apresentam
DTR que nao seja o decaimento exponencial.

Outras abordagens, como os modelos de difusao, introduzem um termo de di-
fusao mesmo quando o sistema apresenta segregacao completa. Com base na lite-
ratura consultada, foi possivel observar a proposicao de diversas abordagens para
a descricao dos efeitos de mistura imperfeita em reatores quimicos até a década de
1990. Com o advento das técnicas de fluidodinamica computacional, os trabalhos
envolvendo modelos de CFD e PDF tornaram-se predominantes na literatura. Estes
modelos, apesar de possibilitarem a obtencao da descricao detalhada dos padroes de
macro e micromistura, respectivamente, apresentam limitacoes no que concerne aos
estudos de andlise dinamica de processos e de estimagao de parametros, em virtude
dos tempos computacionais demasiadamente longos. Em geral, tais abordagens sao
bastante uteis por fornecerem um diagndstico dos niveis de mistura do sistema. A
partir de técnicas de CFD, um modelo compartimentado mais realistico acerca dos
padroes de mistura a nivel macroscopico pode ser selecionado, por exemplo, visando

aplicacoes em andlise dinamica e de estabilidade de processos.
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Capitulo 3

Modelagem Matematica e Analise

Dinamica

“Although this may seem a paradox, all exact
science is dominated by the idea of approximation.”
Bertrand Russell

Resumo: Neste capitulo apresenta-se a modelagem matemética para
descrever efeitos de mistura (macro e micromistura) em reatores de po-
limerizacao em solucao. As equacoes do modelo e as principais hipdteses
simplificadoras sao apresentadas a partir da abordagem do balango po-
pulacional. Sao apresentados os modelos matematicos para a descricao
da polimerizacao do estireno em solugao, bem como as estratégias de pa-
rametrizagao e adimensionalizacao das equacoes. Por tltimo, sao apre-
sentadas as abordagens numéricas utilizadas para a discretizacao das
equacoes de balanco populacional, visando a obtencao de um sistema
de equacoes diferenciais ordinarias, requisito béasico para a realizacao
da analise dinamica e de bifurcacoes por técnicas de continuacao pa-

ramétrica e simulacao dinamica.

3.1 Introducao

O objetivo principal deste capitulo é mostrar que o comportamento dinamico
de reatores continuos de polimerizacao em solugao pode ser bastante complexo e
influenciado por efeitos de mistura, em particular devido ao aumento da viscosidade
do sistema com o avanco da reacao. Uma das motivacoes para a realizacao desta
andlise é que estes sistemas podem apresentar multiplos estados estacionarios (a
partir dos fenomenos de ignicao/extingdo) e comportamento dindmico oscilatério,

conforme os diversos resultados tedricos e experimentais reportados na literatura.
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Por outro lado, a aparente auséncia de resultados tedricos e experimentais publicados
na literatura aberta acerca da influéncia dos aspectos de mistura imperfeita sobre o
aparecimento destes fenomenos dinamicos surge como a principal motivacao para a
realizacao deste trabalho.

Em particular, o sistema escolhido neste trabalho envolve a polimerizagao do
estireno e a copolimeriza¢do com divinilbenzeno (DVB) em solucdo. As reagoes de
copolimerizagao/ligagao cruzada ocorrem quando um mondémero (com uma ligacao
dupla), neste caso o estireno, reage com outro monémero (com duas ligagoes duplas)
(MIKOS et all 1986). Neste caso, o segundo mondmero atua como comonomero e
como agente de reticulacao. Os polimeros reticulados apresentam aplicagoes tec-
nolégicas em areas como a medicina, biomedicina, agricultura, entre outros, cons-
tituindo materiais com elevada resisténcia mecanica e estabilidade térmica. O
polimero final, o poli(estireno-co-divinilbenzeno), é um polimero reticulado usado
em aplicagoes cromatograficas e como precursor para resinas de troca ionica, en-
tre outras aplicagoes. Além disso, estes polimeros sao utilizados como materiais de
construcao, tintas ou revestimentos, borrachas, resinas de troca ionica, absorven-
tes, embalagens de alimentos, sensores, entre outros (QUINTERO-ORTEGA et al.,
2005)).

Na Secao 3.2 apresenta-se o modelo matematico desenvolvido para descrever efei-
tos de mistura em reatores quimicos em geral. Na Se¢ao 3.3 desenvolve-se o modelo
para um reator de polimerizagao em solucao genérico. Na Secao 3.4 sao apresentadas
as abordagens numéricas utilizadas para resolver o modelo matematico obtido, e as
técnicas envolvidas nos estudos de dinamica e estabilidade. Em particular, o pacote
computacional AUTO foi a ferramenta utilizada na construgao dos diagramas de bi-
furcacao, a partir de técnicas de continuagao paramétrica. Por fim, na Secao 3.5 sao
apresentados alguns resultados obtidos por simulacao dinamica, a partir dos quais
é possivel observar que o comportamento dinamico de reatores nao-isotérmicos de

polimerizagao pode ser bastante influenciado por efeitos de micromistura.

3.2 Construcao do Modelo Matematico

O modelo dinamico ITM descreve efeitos de micromistura em um reator continuo
do tipo tanque agitado, em que a principal hipétese para o desenvolvimento deste
modelo é a condi¢cao de macromistura perfeita. O modelo admite que elementos
fluidos individuais, inicialmente segregados na entrada, sao submetidos a um me-
canismo de micromistura caracterizado pela transferéncia linear global de calor e
massa com todos os elementos fluidos presentes no reator (FOX et all 1990). A
Figura ilustra os casos limites da segregacao total e da maxima micromistura

previstos pelo modelo I'TM.
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O modelo ITM é proveniente da abordagem do balanco populacional, em que
o conteido de qualquer reator quimico pode ser visualizado como uma populagao
de entidades, cujas caracteristicas principais devem variar continuamente, devido
as reacoes quimicas, mecanismos de transferéncia de calor e massa, além dos pro-
cessos de quebra e coalescéncia. Dependendo do tipo de sistema que estd sendo
modelado, diferentes balangos populacionais podem ser desenvolvidos: particulas
poliméricas (no caso de sistemas heterogéneos), elementos de fluido (no caso reato-
res completamente ou parcialmente segregados) ou moléculas de polimero (no caso
de distribuigoes de propriedades do polimero) (ZACCA| 1995)). Os balangos desen-

volvidos neste capitulo sao aplicados para o caso de elementos fluidos em reatores

parcialmente ou completamente segregados; porém, os mesmos principios bésicos

podem ser aplicados de forma andloga para outros casos.

Figura 3.1: Efeitos de micromistura em reatores quimicos: (a) segregacao total. (b)
maxima micromistura

Conforme discutido por|ZACCA (1995)), a equagao geral do balango populacional

obtida a partir da integracao do balanco diferencial sobre o volume do reator é dada

pela seguinte expressao:

Entradas
0

o [VNVR(t € —Vzag Q)E“RNVR t £ Z QFNVF (t €)

Saidas

— Y Qo,NVOi(t,€) + VA (L, €)

(3.1)

em que NV(t, &) representa a distribuicio de tempos de residéncia para o niimero
de elementos de fluido por unidade de volume no espaco de coordenadas internas
(€) e um dado tempo t. Logo, NV"%(t,£) é uma distribuicdo de probabilidades do
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tipo densidade e representa uma distribuicao média no volume do reator, visto que a
Equacao é a equacao de balanco populacional para sistemas concentrados, em
que a distribuicao nao apresenta qualquer dependéncia com as coordenadas espaciais
do sistema.

Na Equagao , o primeiro termo do lado esquerdo da equagao representa a
variacao temporal do nimero de elementos de fluido. O segundo termo do lado
esquerdo, por sua vez, representa o fluxo de elementos de fluido no espaco das coor-
denas internas §. Neste caso, ve, g ¢ a velocidade com que estes elementos se movem
no espaco de coordenadas internas. No lado direito, os dois termos de somatério
representam o fluxo advectivo de elementos de fluido na entrada e saida do sistema.

O termo fonte, dado por hV"#

, representa a taxa de geragao ou consumo de elementos
de fluido. O sobrescrito ou subscrito V' indica que as distribuic¢oes sao médias sobre
o volume do reator. R indica que a distribuicao ¢ calculada dentro do reator, F' in-
dica a distribuig¢ao na entrada do reator e O indica a distribuigao na saida do reator.
Para os balancos populacionais desenvolvidos nesta tese, o espago de coordenadas
internas é composto pelo tempo de residéncia (7). E importante salientar que v, g
nao apresenta qualquer dependéncia espacial (para maiores detalhes, ver ZACCA

(1995)), e portanto ¢ vélida a seguinte equagao:

dr
= =1 3.2
yr (3.2)

Ur,R
A Equacao (3.2) simplesmente aponta que o tempo de residéncia e o tempo
cronoldgico variam a uma mesma taxa. Como ha somente uma unica entrada e
saida de material e o nascimento e morte de elementos de fluido sao despreziveis em
sistemas homogéneos (h""#(t,7) = 0), a Equacdo (3.1]) pode ser simplificada, dando
origem a seguinte equagao:
0 0

S VNV )] = =V NVt ) + QeNYT(t7) (33)

— QoNV’O(t, 7')

Conforme discutido por [ZACCA| (1995), a Equacao (3.3 representa uma ge-
neralizacao das distribuicoes de tempos de residéncia. Esta equacao se aplica ao
caso de reatores nao-estacionarios que nao sao necessariamente bem misturados
no senso da macromistura. Por outro lado, se o reator for bem misturado no
senso da macromistura, as distribuicoes internas e externas sao equivalentes, ou
seja (NV-E(t, 1) = NVO(t,1)).

Outra distribuicao importante descrita na literatura de reatores quimicos é a

fracio de elementos de fluido, designada neste trabalho como fY“f(t,7). Se o
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numero total de elementos de fluido pode ser calculado pela integral da distribuigao
NVE(t, 1) sobre o dominio 7, a fracdo de elementos de fluido, portanto, é definida

COIMOo:

NVE(t, )
fooo NV:-E(t T)dr

YRt T) = (3.4)

Se fYf(t,7)dr representa a probabilidade ou a fracio de encontrar elementos de
fluido no sistema com tempos de residéncia no intervalo (7,7 + d7), o somatério de
todas as probabilidades ou fragoes de elementos de fluido no sistema com tempos de
residéncia distintos deve ser igual & unidade (NAUMAN e BUFFHAM] |1983), ou

seja:
/ TR S =1 (3.5)
0

Conforme discutido por FOX e VILLERMAUX (1990a), todos os elementos de
fluido sao alimentados no reator com idade igual a zero e, a um tempo t, apresen-
tam tempo de residéncia 7, o que é equivalente a afirmar que o sistema apresenta
uma condicao de alimentacao singular. Isso significa que a distribuicao de tempos
de residéncia dos elementos de fluido na entrada do reator é descrita por uma per-
turbagao do tipo impulso. Portanto, é conveniente escrever a fungao de distribuigao
de tempos de residéncia na entrada do reator como uma distribuicao do tipo delta

de Dirac que apresenta as seguintes propriedades:

oo, T=0
NYE(t ) =dr =4 % 770 (3.6)
com, / d(r)dr =1

Formalmente, a distribuicao delta de Dirac constitui uma classe de equivaléncia
de sequéncias de fungoes ¢, (x) convergentes para a mesma relagao 0(x) (ANTOSIK
et al., 1973)), ou seja:

0(x) = {{¢n(2)} | {on(x)} = 0(2)} (3.7)

Logo, utilizando-se as propriedades da distribuicao delta de Dirac para tempos

de residéncia entre zero e infinito, a Equacao (3.3)) é rescrita como:

DIVNYE(t,7)] = V- NYR(, ) — QoNY(t,7) 3:5)
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Se a hipdtese de controle de nivel do reator for utilizada, o volume V' do reator
pode ser admitido constante. Além disso, se a hipétese de fluido imcompressivel for
utilizada, a densidade do fluido também pode ser admitida constante. A imposicao
dessas duas hipdteses implica, portanto, que as vazoes de entrada e saida sao iguais,
ou seja Qr = Qo. Logo, a Equacao pode ser simplificada como:

0

0 1
ENV’R(t, T) + ENV’R(ZZT) = —;N‘/’R(ta 7) (3.9)

Na Equacao (3.9)), 7 é o tempo de residéncia médio do reator. Conforme apre-
sentado por |[ZACCA| (1995)), a condigao de contorno na alimentagao pode ser obtida
a partir da forma estacionaria da Equagao (3.3]), dada por:

0

Vo NYE(t,7) = QN (t,7) = QoN"(t,7) (3.10)

A integragao da Equagao (3.10]) em relagao ao tempo de residéncia do reator (7)

no intervalo (—e¢, +¢€), incluindo a origem, fornece:

VINYE(t, 7 = +€) = NY(t, 7 = —e)] = Qr — Qo / UV nar (3

—€

Aplicando o limite e — 0 na Equacao (3.11)) e admitindo que as fungoes de distri-

buigdes de idades interna e externa sdo continuas no intervalo (—e¢, +¢€), a Equagao

(3.11) pode ser rescrita como:

NYE@t, 7 =01 - N (t,r=07) = (3.12)

S =

Uma vez que nao existem elementos fluidos com tempos de residéncia negativos,

a condicao de contorno na alimentacao é dada por:

NVE({t r=0) = (3.13)

S =

Como mostrado por [ZACCA| (1995)), a equagao geral da distribuicao de tem-
pos de residéncia, expressa pela Equagao , é uma equacao diferencial parcial
hiperbdlica que exibe frentes méveis nas duas variaveis independentes (o tempo cro-
noldgico e o tempo de residéncia). Esta situacao representa desafios significativos no

que concerne ao desenvolvimento de uma solugao numérica eficiente e precisa para
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o problema, visto que, em geral, nao existem solugoes analiticas disponiveis para
este problema. Se condi¢oes nao-estaciondrias também se aplicam a fase fluida, um
acoplamento nao linear entre as equacgoes usadas para a modelagem da fase fluida e
as distribuigoes de tempo de residéncia pode ocorrer. Em particular, o sistema for-
mado pelas Equagoes e constituem uma excegao. Aplicando-se o Método
das Caracteristicas (para maiores detalhes, favor consultar [ZACCA| (1995))), a dis-

tribuicao de tempos de residéncia para o reator CSTR ¢é dada por:

NVE(t, 1) = %exp (—;) (3.14)

E importante salientar que a distribuicao de tempos de residéncia dada pela
Equacao foi proposta por DANCKWERTS| (1953) e somente ¢ valida em
condicoes de macromistura perfeita e propriedades fisicas do meio constantes. Além
das distribuicoes de tempos de residéncia, é importante descrever o desempenho
de reatores quimicos em condigoes de segregacao parcial. Nestes casos, os balangos
para uma propriedade extensiva v, associada a cada elemento fluido, sd@o necessarios.
Portanto, se 1 representa a razao entre uma propriedade extensiva e o nimero
de elementos fluidos no espago de coordenadas internas &, o balanco populacional

genérico ¢ expresso de acordo com a seguinte equacao:

0 ~~ 0
VNI OV 6] = =V 3 5o lvenN" (L €u (. &)
Entradas Z;;‘das (3 15)

+ Y QrNYE(EE)dn — D QoNVO(t, €)vo, + VNV (L &R
i=1 =1

Aplicando a regra da cadeia em ambos os termos do lado direito da Equacao
(3.15)) e substituindo na Equagao (3.1)), a Equacao (3.15)) pode ser simplificada para

fornecer:

0 "0
VNWR(tv S) {a@b(ta E) + Z 8_6[U§i,Rw(t7 E)} } =
Entradas Saidas (3 16)

Z Qe N (t,€)[Wr — ¥(t,€)] Z Qo NV (t, &)l (t, &) — Vo]

+ VNV’R(t,E)

A Equacao (3.16) representa a generalizagdo nao-estacionaria de modelos que

71



Capitulo 3 - Modelagem Matematica e Analise Dinamica

permitem representar a macro e a micromistura. Para reatores bem misturados, no
senso da macromistura, os valores da propriedade na saida (1)p) coincidem com os
valores no interior do reator (¢)). Novamente, admite-se que o espaco de coordenadas
internas é composto pelo tempo de residéncia (7). Além disso, aplicando-se as
propriedades da distribui¢ao delta de Dirac (conforme descrito na Equacao (3.6))),
a Equacao (3.16)) pode ser simplificada para um sistema com entrada e saida tnica,

COmo segue:

9 9
S50 T) + 5wt 7) = Ry (3.17)

No caso do balanco de massa de uma espécie quimica, a propriedade extensiva
1 é a quantidade em massa ou mol desta espécie em uma populagao de elementos
de fluido com tempo de residéncia 7, a um certo tempo ¢t. Além disso, o termo
fonte (Ry) é composto pela taxa local de reagdo quimica (R) e pela taxa global
de micromistura. De acordo com o modelo ITM, a taxa global de micromistura,

associada a propriedade extensiva (1), pode ser definida como:
Ry = by[¢(t) — (L, )]V (3.18)

A taxa de micromistura, descrita pela Equacao , pode ser interpretada
como uma taxa global linear de transferéncia da propriedade v, devido a diferenca
da propriedade existente entre um elemento de fluido com tempo de residéncia 7
e os demais elementos da populacao com tempos de residéncia distintos presentes
no reator, representados pela média estatistica da distribuicao de tempos de re-
sidéncia. Por definicao, a propriedade média da distribuicao é obtida integrando-se

a propriedade sobre a distribuicao de tempos de residéncia no reator:
P(t) = / Y(t, T)NVE(L, 7)dr (3.19)
0

E importante salientar que, na definicao acima, a propriedade média representa
uma propriedade extensiva por unidade de volume. A propriedade média v pode
também ser obtida integrando-se a Equacao (3.15) de zero a infinito, de modo que:

Entradas Saidas

VIOl = Y Qnvn— Y. Qodo()+ VR, (3.20)

A Equacao (3.20) também pode ser interpretada como um balango global da

propriedade 1 no reator, em que 1, indica que a propriedade média foi obtida na
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saida do reator, enquanto que Ry, por sua vez, indica a taxa média de consumo ou

geracao da propriedade 1, sendo definidos pelas seguintes equacoes:

Yolt) = /OOO Yo(t, T)NVO(t,7)dr (3.21)
R, = /00 Ry(t, ) NVE(t,7)dr (3.22)

Portanto, mediante as hipoteses anteriores, a equacao de balanco populacional
para a distribuicao de concentragao de espécie quimica nos elementos de fluido, para
representar efeitos de micromistura em reatores quimicos continuos do tipo tanque
agitado, é apresentada, em notacao vetorial, conforme mostrado por [FOX et al.
(1994):

%C(t, T) + %C(t, ) =R(C,T) + b [C(t) — C(t,7)] (3.23)

sujeita a seguinte condigao de contorno:

C(t,7=0)=Cp (3.24)

O balango global de massa para espécies quimicas para o reator de macromistura

perfeita, por sua vez, é dado por:

Entradas Saidas

d . — — _
Z[VC®)] = Z_; Qr,Cr, — 2_; Qo,C(t) + VR (3.25)
em que a taxa média de reacao (R) é calculada por:

R = / RNVE(t, 7)dr (3.26)
0

Na Equacao , C ¢é um vetor de distribuigoes de concentracoes locais de
espécies quimicas presentes no meio reacional, enquanto C denota o vetor de con-
centracoes médias das mesmas espécies quimicas para uma dada distribuicao. No
caso do balango de energia, a propriedade extensiva 1) é a energia total associada

aos elementos fluidos no balango populacional. A energia total inclui as seguintes
2

formas de energia: a energia interna (U), a energia cinética (%) e a energia poten-
cial (V) devido a existéncia de campos externos, como o gravitacional, por exemplo.
Para o sistema considerado, as energias cinética e potencial podem ser negligencia-
das (BIRD et al., [2004; SMITH et al) 2005). Outra forma de energia que deve ser
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considerada no balango populacional é o trabalho (pV'), que também pode incluir
diversas formas. Os elementos fluidos podem eventualmente realizar trabalho de
expansao ou contracao no caso de sistemas gasosos. Além disso, existe o trabalho
de escoamento, realizado por forgas normais, que incluem as forgas de pressao. Por-
tanto, de acordo com a relacao fundamental da Termodinamica, o termo de trabalho
pode ser combinado com a energia interna para fornecer entalpia (BIRD et al., [2004;
SMITH et al., 2005). Logo, apos estas simplificagdes, a propriedade extensiva 1 é

entalpia extensiva (h), definida para um sistema multicomponente como:

Ncomp
h=nH=V Y CiH, (3.27)
i=1
em que H representa a entalpia intensiva.

Logo, o balanco populacional de energia é expresso pela seguinte equagao:

Ncomp

VY Cit,T)Hi(t,7)

Ncomp

0
. 4 = 3.28
g V ;:1 Ci(t, 7)H;(t, ) Ry, ( )

L0
or

Aplicando a regra da cadeia nos dois termos diferenciais do lado direito da
Equagao ([3.28)), obtém-se:

Ncomp 9 9
1% ; Ci(t,7) {aﬂi(t,T)—l—EHi(t,T)} +

(3.29)

Ncomp

0 0
Vv Z Hl(t,T) |:acl(t,7_) + Ecl(t,'r)} - Rh
=1

A substituicao da equacao do balanco populacional para a massa de uma espécie
quimica, Equacao (3.23)), na Equagao (3.29)), fornece:

Ncomp Ncomp

1% Z Ci(t, 1) {%Hi(tﬂ') + %Hi(tn')} =-V Z H;(t,)R; + Ry, (3.30)

i=1

Como o escoamento ocorre a pressao constante, a relacao fundamental para a

variacao de entalpia é dada por:

dH; = Cp;dT (3.31)
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A substituicao da Equacao (3.31) na Equacao (3.30) resulta em:

Ncomp

0 0
il _ S R 3.32
pCpV [8tT<t’T) + aTT(t, 7)} % ; H!R; + Ry, (3.32)
em que:
Ncomp Ncomp
pCp = Z CiCp; = Z vipiCp; (3.33)

i=1 =1

Na Equagao , H? denota a entalpia de formagao do componente na tem-
peratura de referéncia. No caso do balanco de energia, o termo fonte na Equacgao
(3.30) é constituido pela taxa de transferéncia de calor de um elemento fluido com
suas vizinhancas e pela taxa de transferéncia de calor entre um elemento fluido e os
demais elementos com tempos de residéncia distintos que constituem a populacao,
devido aos mecanismos de micromistura. Logo:

Ry, =UA[T(t,7) — T, + bu[T'(t) — T'(t,7)] (3.34)

Em relagao ao termo de transferéncia de calor com as vizinhangas (jaqueta e
o ar ambiente), é importante ressaltar que uma das hipdteses utilizadas é a de
que os elementos de fluido com certa idade no reator trocam calor constantemente
com as vizinhancas. Em outras palavras, admite-se que a probabilidade de contato
entre os elementos de fluido e a vizinhanca ¢é elevada o suficiente para permitir a
auseéncia de efeitos de segregacao entre eles. Portanto, a magnitude da transferéncia
de calor entre os elementos de fluido e as vizinhangas é designada somente pela
distribuicao de tempos de residéncia. Assim, a equacao de balanco populacional
integral para a distribuicao de temperaturas nos elementos de fluido, envolvendo

efeitos de micromistura, é apresentada como:

Ncomp

J 0 ;
pOPV | 5T T) + ET(t,T)} Y 2 MRUAIGT L gy
+0u[T () = T(t,7)]

sujeita a seguinte condi¢ao de contorno:

T(t,7=0)=Tp (3.36)

O balango de energia global para o reator de macromistura perfeita, por sua vez,
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¢ dado por:

Vv Z C Z Z QFczF]HzF]

Saidas Ncomp

—Z ZQo o (OH (8 + UAT(t) — T,

Ncomp ] Entradas Ncomp

(3.37)

Diferenciando-se o primeiro termo do lado direito da Equacao (3.37) e
substituindo-se as Equagcoes (3.25)) e (3.31)), obtém-se:

Entradas Ncomp

pCpV T Z ZQF iry [Hirj — Hzoy]
(3.38)

Saidas Ncomp Ncomp

- Z Z Qo,Ciy(t) [Hiy(t) — HY,] =V > H{R; + UA[T(t) - T.]

i=1

Se a dependéncia da capacidade calorifica com a temperatura for considerada, o

balanco global de energia é rescrito como:

Entradas Saidas

d
pCpV T Z Qr(pCp)p(Tr — T, Z Qo,(pCp) [T(t) — T]
Neomp (3.39)
—V Y HR;+UA[T(t) - T,
=1
em que:
Ncomp fTF Cp(@)dG
1, “Pj
(rCp)r = ; VF;Pj T T —T, (3.40)
Ncomp T(t C
p;(0)d6
(pCp) = Z vip; = )_jT (3.41)
Ncomp
pCp= Y 7;p;Cp,(T) (3.42)
j=1

Uma das vantagens da abordagem de micromistura por um mecanismo do tipo
interacao por transferéncia com a média é a sua relativa simplicidade, envolvendo so-
mente dois parametros para representar as taxas de micromistura massica e térmica

(be, by,), possibilitando a utilizagao destes parametros na andlise de estabilidade do
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sistema (FOX et al), 1994). Além disso, o modelo ITM apresenta um carater
genérico, sendo capaz de representar o grau de micromistura do sistema entre os
limites da segregacao completa e da maxima micromistura. Portanto, ao analisar as
Equagoes e , impondo valores nulos para os parametros de micromis-
tura, observa-se a condigao de segregacao completa, na qual os elementos de fluido
comportam-se como micro-reatores em batelada, mantendo sua identidade, em vir-
tude da auséncia dos mecanismos de transferéncia global de calor e massa entre
os mesmos. Neste caso, as diferencas entre os elementos de fluido a cada instante
devem-se somente ao “envelhecimento”dos mesmos e ao avango da reagao (PINTO,
1990a). Nota-se, portanto, neste caso, que as equagoes do modelo de micromistura
estao desacopladas das equagoes diferenciais que descrevem as médias das distri-
buicoes. Admitindo-se o estado pseudo-estacionario para os elementos de fluido, as
equacoes do modelo de balanco populacional para o reator bem misturado, no senso

da macromistura e segregacao completa, tornam-se:

V%NV’R(T) = —QoNVH(r) (3.43)
%C(T) =R(C,T) (3.44)
pCdeiTT(T) -V infp HOR; + UA[T(7) — T (3.45)

=1

Portanto, neste caso, as Equacoes a podem ser resolvidas direta-
mente, utilizando as condicoes de alimentagao como condicoes iniciais de integragao
para fornecer as taxas médias de reacao quimica, que sao necessarias nos balangos
globais, expressos pelas Equagoes e . E importante salientar que, no
caso de sistemas de polimerizacao, as propriedades do meio, como a massa especifica,
alteram-se de forma significativa com o avango da reagao. Como restrigao do apa-
rato experimental, o volume do reator deve permanecer constante. Portanto, a vazao
volumétrica de saida deve ser calculada a partir do balanco de massa global para
manter o volume constante. Conforme ja mencionado, estas equagoes estao fraca-
mente desacopladas, o que significa que a matriz Jacobiana do sistema é triangular.
Neste caso, somente valores caracteristicos reais podem ser computados e, portanto,
o sistema nao pode apresentar pontos de bifurcacao de Hopf, nem oscilagoes auto-
sustentadas na condigao de segregacao total (PINTO) 1990a)).

Por outro lado a imposicao de valores cada vez maiores para os parametros de
micromistura faz com que o sistema atinja a condicao de méaxima micromistura,

caracterizada pela rapida transferéncia de calor e massa entre os elementos fluidos
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na entrada do reator e a presenca de perfis uniformes para as distribuicoes das
variaveis de estado, que rapidamente tendem para os valores médios.

As Equagoes e permitem a avaliagao dinamica das variaveis médias
de estado em um reator continuo do tipo tanque agitado, a partir de condicoes iniciais
apropriadas. Nota-se que que o acoplamento entre estas equacgoes e as equagoes do
balanco populacional ocorre no termo de taxa de micromistura e na taxa de reagao
quimica, descrita por uma taxa média global, calculada como uma integral sobre
a distribuicao de taxas de reacao nos elementos fluidos com uma distribuicao de

tempos de residéncia distintos presentes no reator.

3.3 Modelo Matematico de Polimerizacao

Nesta secao, as equagoes do balanco populacional sao estendidas para descrever
efeitos de mistura em um sistema de polimerizacao em solugao em reatores continuos
do tipo tanque agitado. O modelo apresentado nesta secao pode ser utilizado para
descrever a polimerizagao do estireno em solugao ou de outro sistema de homopo-
limerizagao linear, mediante a escolha dos parametros termo-cinéticos adequados.
Conforme apresentado por FREITAS et al.| (1994), o mecanismo cléssico de polime-

rizacao via radicais livres incluem etapas de iniciacao, propagacao e terminacao de

cadeia:
RN (Iniciagao)
R+ M =% Py (Iniciagao)
P+ M LN Py (Propagacao)
P+ P; Kie, | (Terminagao por combinagao)
P+ P Kua, I+ T (Terminagao por desproporcionamento)

Na etapa de iniciagao, o iniciador de radicais livres (I) sofre decomposigdo mo-
nomolecular (com taxa especifica K,) para formar dois radicais primérios (R*), com
eficiéncia f. A iniciacao da cadeia ocorre quando o radical priméario acrescenta uma
molécula do monoémero M. A propagacao da cadeia continua por intermédio da
adicao sucessiva de unidades de monomero ao radical, de tamanho j, gerando um
radical de tamanho j+1, com taxa especifica K,. Neste mecanismo, considera-se que
a reatividade do macro-radical independe do tamanho j, dependendo somente da
ultima unidade adicionada a cadeia. Dessa forma, a taxa especifica de propagagao

é a mesma para qualquer tamanho de cadeia j (FREITAS et al., [1994).
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A etapa de terminacao pode ocorrer por acoplamento bimolecular de duas ca-
deias em crescimento, resultando na perda de dois radicais e na formacao de uma
cadeia de polimero morto a uma taxa especifica K. (terminagdo por combinagao)
ou de duas cadeias de polimero morto a uma taxa especifica Ky (terminagao por
desproporcionamento).

Conforme discutido por [PINTO (1990b), etapas mecanisticas adicionais que in-
fluenciam a taxa de polimerizacao, tais como iniciacao térmica e inibicao, ou que
influenciam a distribuicdo de massas molares do polimero, tais como formacao de
cadeias longas ou reacoes de transferéncia de cadeia, nao foram considerados neste
modelo cinético. Isto se deve ao fato de que tais reacoes sao quase sempre desa-
copladas ou fracamente acopladas com as equacgoes de balanco de massa e energia.
Portanto, tais reacoes usualmente nao alteram o comportamento dinamico global
do sistema e nao influenciam a analise de multiplicidade de estados estacionérios
nem o comportamento dinamico complexo. No entanto, como mostrado por PINTO
e RAY] (1996)), o comportamento dinamico de sistemas de copolimerizagao é forte-
mente influenciado por efeitos de inibicao, de forma que admitir que estes efeitos
sejam despreziveis para qualquer sistema de polimerizagao nem sempre é apropriado.

Neste caso, o balanco populacional é composto por quatro equagoes integro-
diferenciais parciais nao-lineares de primeira ordem acopladas para as distribuicoes
de tempos de residéncia, concentragoes de solvente, iniciador, monomero e tempe-

ratura. As equacgoes sao apresentadas abaixo:

Balango para a distribuicao de tempos de residéncia:

VQNV’R(t, ) + VQNV’R(t, 7) = —QoN""(t,7) (3.46)
ot or
Balango de massa para o solvente nos elementos de fluido:
0 0 —
- _- - — 3.47
8tC’5(t,T) + 8705(15,7) bs[Cs(t) — Cs(t, 7)) (3.47)
Balanco de massa para o iniciador nos elementos de fluido:
0 0 —
5 & 7) + 5[]t 7) = RalZ], T) + bil[1](8) = (1] (¢, 7)] (3.48)
em que a taxa de consumo de iniciador é dada por:
—AFE,;
([1],T) = —-K 1 A4
R(U1.7) = Koo | 1] 16,7 (3.49)

Balango de massa para o monomero nos elementos de fluido:
0 0 —

Balanco de massa para o polimero nos elementos de fluido:
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O Coa(t.7) + 2 Coalt,7) = Ron (1), (M), T) M+ byn [Copa(t) — Cpar(t, 7)]

ot or
(3.51)
em que a taxa de consumo de monomero é dada por:
—AE,
Ru([I],[M],T) = Kppexp | =——| [P](t, 7)[M](t,T) (3.52)
T(t,7)
Balango de energia nos elementos de fluido:
0 0
pCpV | =T(t,7)+ —T(t, 7)} = —VaAH,R,([I],[M],T)
ot or b (3.53)
+ UA[T(t,7) — T,) + bp[T(t) — T(t, 7)]
sujeitas as seguintes condigoes de contorno:
V,R 1
NV (t,1=0)= = (3.54)
T
Cs(t, 7 =0) = Cs, (3.55)
] (t,7=0)=Ir (3.56)
[M](t, 7 =0) = Mp (3.57)
Cp(t,7=0)=0 (3.58)
T(t,T=0)=TF (3.59)

Na Equacao , admitiu-se que o consumo de monomero na etapa de ini-
ciacao de cadeia é pouco representativa. Logo, a taxa de polimerizacao ou consumo
de monomero ¢é equivalente a taxa de propagacao de cadeia, sendo a taxa de geragao
de calor no sistema proporcional a taxa desta reacao exotérmica. Esta hipotese, co-
nhecida como “hipétese de cadeia longa”, é usualmente valida para qualquer sistema
em que um polimero de alta massa molar estd senso produzido (ASUA/ 2007)).

Na etapa de propagacao da cadeia polimérica, os radicais formados sao quase
instantaneamente consumidos. Logo, a taxa global de formacao de radicais livres é
dada pela soma das taxas de iniciagao e terminagao. Como a geragao e consumo de
radicais é continua e rapida, a dinamica da concentracao de radicais ¢ muito rapida
em comparacao com a dinamica global do processo, de maneira que a concentragao

destas espécies esta essencialmente numa situacao de equilibrio, mais conhecida como
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hipdtese do estado quase-estacionario, em que a taxa da etapa de iniciagao é igual
a taxa de terminacao. Portanto, a concentracao total de radicais livres presentes no

sistema ¢é calculada pela expressao classica de Flory:

[P](t,7) = (%jj(”)) | (3.60)

Na Equagao (3.60]), K; é a taxa especifica global de terminagao, expressa como
uma combinagao das taxas especificas de terminacao por combinagao e despropor-

cionamento, ou seja:

Kt - Ktc + th (361)

As equacoes de balanco global para as variaveis médias de estado no reator,
por sua vez, sao equagoes integro-diferenciais ordindrias de primeira ordem para
as concentracoes médias de iniciador, monomero e temperatura. As equacoes sao

descritas abaixo, em que os termos integrais sao representados pelos termos médios:

Balancgo global de massa para o solvente:

VEC(1) = QeCay ~ QoTa(1) (3.62)

Balango global de massa para o iniciador:

d — — _
V() = Qrlr = Qoll](t) = VR, (3.63)
Balango global de massa para o monomero:
d—— — _
V2 IM](t) = Qrlr — QolM](t) = VR (3.64)
Balango global de massa para o polimero:
d— _ —
V2 Cpai(t) = =QoClal(t) + VRmMpm (3.65)

Balango global de energia:

@V%T(t) = Qr(pCp)r [Tr — T(t)] — VaAH,R; — UA[T(t) - T.]  (3.66)

As condigoes iniciais do sistema de equacoes integro-diferenciais parciais sao

dadas pelas seguintes equagoes:

1
NVE(t =0,7) = = exp (—2) (3.67)
T T
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Cy(t = 0,7) = Cy, (3.68)
[[](t=0,7)=Ir (3.69)
[M] (t=0,7) = Mp (3.70)
Cp(t=0,7) =0 (3.71)
T(t=0,7)="Tr (3.72)
Cy(t=0)=C,, (3.73)
[t =0)=1Ip (3.74)
[M](t = 0) = My (3.75)
C,(t=0)=0 (3.76)
T(t=0)=Tr (3.77)

Na partida do sistema, é bastante razoavel admitir que o sistema apresenta
condicoes de mistura perfeita, em virtude da baixa viscosidade e variacao pouco
pronunciada da massa especifica do meio em baixas conversoes. Por esta razao,
a DTR na partida do sistema é dada pela DTR equivalente a de um reator de

micromistura perfeita.

3.3.1 Desenvolvimento da Equacao para a Vazao de Saida

Conforme discutido por [TEYMOUR/ (1989), duas hipdteses sao necessarias para
o desenvolvimento da equacao para a vazao volumétrica de saida. Em primeiro lu-
gar, admite-se que o volume do reator permanece constante durante a polimerizacao.
Essa é uma restricao imposta pelo aparato experimental, dado que a vazao de saida

dos reatores ocorre por transbordamento. No entanto, conforme ja discutido, visto
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que a massa especifica do meio reacional varia de forma significativa com o avango
da reacao, a vazao de saida é uma variavel a ser calculada, a fim de que o balanco
de massa global seja satisfeito. Outra hipotese que sera admitida é a aditividade em
volume; ou seja, o volume total do reator é dado pelo somatoério dos volumes par-
ciais médios dos componentes, calculados a partir dos valores locais nos elementos
fluidos, que seguem uma distribuicao de tempos de residéncia. Como as quantida-
des adicionadas de iniciador sao pequenas, o volume parcial médio de iniciador é
desprezivel no calculo do volume do sistema. Por defini¢ao, o volume parcial molar
médio de um componente i é dado por:
VC;M;

9 = (3.78)
Pi

Consequentemente, a fracao volumétrica do componente ¢ é dada por:

- C;M;

Vi
Pi

(3.79)
sujeito a seguinte restricao:

Ncomp

Y wm=1 (3.80)
j=1
A diferenciagao da Equagao (3.79)) em relacao ao tempo fornece:

. 7t e 81
Ci(t) + T, > (3.81)

d M; d— d |1
- 1(t> = — ;Ui
- d— ) . - )
Na Equacao (3.81)), o termo aCi(zﬁ) pode ser obtido a partir das equagoes globais
de balanco de massa, enquanto que o termo diferencial referente a massa especifica
quantifica os efeitos de expansao térmica resultante da dinamica térmica. Portanto,

se a massa especifica for uma funcao da temperatura, este termo é rescrito como:
d |1 d [1] d=
— === |=| =T(t 3.82
dt {Pz} dT [PJ dt ) ( )

No entanto, conforme discutido por TEYMOUR] (1989)), os efeitos térmicos po-
dem ser negligenciados, quando comparados aos termos de transporte convectivo

e reacao, tanto em condicoes de regime estacionario como em condigoes de regime
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oscilatério. Em seguida, a diferenciagao da Equacao (3.80]) fornece:

Ncomp

d
7j=1

Substituindo-se as equagoes globais de balanco de massa em termos das fracoes
volumétricas dos componentes na Equacao (3.81) e explicitando-se a vazao vo-

lumétrica de saida, obtém-se:

Pt = | L1
Qo =@ { +TM,, R, {— — —} } 3.84
© Lo (1) Pp Pm (3:84)
€m que:
Pf — Pmf | — Psf
— e = VUm—— + U 3.85
pf(T) Pm Ps ( )

A Equagao calcula o efeito de contragao do volume reacional diretamente
a partir do taxa de reagao em um dado instante . Portanto, esta equacao permite
calcular a vazao volumétrica de saida de modo a manter a restricao do volume cons-
tante ao longo da dinamica experimentada pelo sistema. Conforme mostrado por
TEYMOUR] (1989)), a Equagao pode ser rescrita na forma de uma correlacao

baseada na conversao do sistema em estado estacionario:

Qo = Qr (1 —eX) (3.86)
em que o fator de contragao volumétrica (¢) é definido como:
1 1
e =[M]pMp, [— - —] (3.87)
Pm  Pp

A conversao do monomero, por sua vez, ¢ dada por:

[h
C, + [M]M,,

X =

3.3.2 Desenvolvimento da Equacao para a Massa Especifica

Nesta secao, os balancos populacionais serao desenvolvidos para expressar as
relacoes para a massa especifica do sistema. Se o balanco populacional for escrito

para a massa total do elemento fluido, a Equagao (3.17)), admitindo que o volume
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do elemento de fluido é constante, deve ser rescrita como:

0 0
il —_ = 3.89
() + 5op(t,T) =0 (3.89)

A Equacao indica que a massa especifica de um elemento fluido nao de-
pende do tempo de residéncia deste no sistema. Esta é uma consequéncia natural
do principio de conservacao da massa, visto que a massa nao pode ser criada nem
destruida no interior de um elemento. Portanto, o termo fonte da Equacao é
nulo. No caso do sistema de polimerizagao, admitindo-se que os efeitos do iniciador
no volume do sistema sao despreziveis, a massa especifica da mistura é calculada

pela seguinte equacao:

p(t,7) = Cs(t, )My + [M](t, )M, + Cp(t, T) (3.90)

A substituicao da Equacao (3.90) na Equagao (3.89)) fornece:

M, {;C’(t T)+§C'(t T)}+Mm{%[M]<t,T>+a%
+ {%Cp(zﬁ, T)+ a%cp(t,r)} =0

[MWmﬁ
(3.91)

Substituindo as equagoes dos balangos populacionais (Equagoes (3.48), (3.51) e
(3.52), respectivamente) na Equagao (3.91)), admitindo-se um tnico parametro de

micromistura (b,,) para o solvente, monémero e polimero, obtém-se:

by, {C’ —|—[M](t,T)Mm+C’p(t,T)}
T (3.92)
—W{C(M4+[]@Mm+ﬂﬁﬁ=0
Portanto:
o(t,7) = B(1) (3.93)

De acordo com a Equagao , observa-se, portanto, que a massa especifica
de um elemento fluido nao depende da taxa de micromistura, nem da permanéncia
deste elemento no sistema. A massa especifica é um valor constante e igual a média
de todos os elementos fluidos presentes no reator num instante ¢. O balango global

para a massa total presente no reator, por sua vez, na condigao de macromistura
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perfeita, é dado por:

d

E[Vﬁ(t)] = Qrpr — Qop(t) (3.94)

Conforme discutido por MELO et al|(2001a), a dinamica induzida pela equagao
(3.94) pode ser negligenciada, de maneira que a seguinte correlagao para a massa
especifica do sistema pode ser obtida, apds a substituicao da Equacao (3.86)):

Qo _ pr

Or = % =1—-eX (3.95)

3.3.3 Adimensionalizacao do Modelo

A partir do desenvolvimento das relacées para a massa especifica e vazao vo-
lumétrica na saida em termos da vazao volumétrica na entrada e conversao do
sistema, o objetivo desta secao é apresentar o modelo matematico na sua forma
adimensional e parametrizada. Conforme discutido por TEYMOUR e RAY] (1989),
a motivacao em usar varidaveis adimensionais é simplificar as equagoes sempre que
possivel, assim como evitar o mau condicionamento da matriz Jacobiana. Neste tra-

balho, adotou-se a seguinte parametrizacao e mudanca de variaveis independentes:

Tempo adimensional

£ = i (3.96)
T
Tempo de residéncia adimensional
-
. .
= (3.97)
Tempo de residéncia médio
%
T=— 3.98
Qr (398)
Distribuicao de tempos de residéncia adimensional
NVE = 7NVR (3.99)
Concentracao local de iniciador adimensional
= m (3.100)
Ip
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Concentracao média de iniciador adimensional

m
"=l

Concentragao local de monémero adimensional

[M]
Mp

Concentragao média de mondémero adimensional

[M]
My

m =
Parametro massico de micromistura adimensional
kv, = Tbp,

Parametro térmico de micromistura adimensional

b Tby,
" prCpV

Coeficiente global de transferéncia de calor adimensional

. UA
prCpV

Os novos parametros de operagao sao dados por:

D= ln(Kdo?)
2f1F
A=In| K
( 7y KdOKt[])
s
B, —
T —GKyp

As propriedades fisicas, por sua vez, sao dadas por:

AH
G =
prCp

—AEl =

0,5AE, — 0,5AE, — AE,

R
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(3.102)

(3.103)

(3.104)

(3.105)

(3.106)

(3.107)

(3.108)

(3.109)

(3.110)

(3.111)
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—AFEy

_AEQ = R

(3.112)

E importante salientar que esta estratégia de modelagem da reagao, proposta por
FREITAS et al|(1994) e adaptada por MELO et al.| (2001a)), descreve os parametros

do modelo do reator genericamente, o que significa que os parametros operacionais e

cinéticos estao acoplados em grupos paramétricos, de modo a representar qualquer

sistema de polimerizacao via radicais-livres em solucao. Portanto, as equacoes para

o modelo de micromistura na forma parametrizada tornam-se:

Balanco para a distribuicao de tempos de residéncia:

0 0

_NV7R(€: 9) + _NMR<£a 9) == [1 - gm NV’R(& 6)

o0& 00
Balanco de massa para o iniciador nos elementos de fluido:
9
¢
em que a taxa de consumo de iniciador reparametrizada é dada por:
—AFE,
T(¢,9)

(€.6) + 559(€.6) = ~Rily. T) + hal5(€) (&, 0)]

&@Jvzmamwp[ +D}

Balango de massa para o monomero nos elementos de fluido:

S(E) + 5m(€6) = =Ry T) + i €)= m(€,6)]

em que a taxa de consumo de monomero reparametrizada é dada por:

o 05 -0, —AFE,
Rm%mTwwmaaw@m1gO%W[ﬂ§@+A+D]

Balango de energia nos elementos de fluido:

0 0
7L (6:0) + 55T7(6.6) = {aGRn(y,m. 1)} [1 - eX]

— {BiGexp(D) [T — T(€,0)] + ku[T(€) — T(6.0)]} [1 ~ £X]

sujeitas as seguintes condigoes de contorno:

(3.113)

(3.114)

(3.115)

(3.116)

(3.117)

(3.118)

(3.119)

(3.120)



Capitulo 3 - Modelagem Matematica e Analise Dinamica

e as seguintes condigoes iniciais:

NVE(E =0,0) = exp(—0) (3.121)
y(€&=0,0)=m({=0,0)=1 (3.122)
T(E=0,0)=Tp (3.123)

Com o objetivo de evitar a presenga de descontinuidades durante a integragao
do sistema dinamico, as condicoes de alimentagao do reator devem ser ponderadas
por funcoes de regularizacao, conforme pode ser observado na Equagao , em
que o parametro ¢ é a constante de tempo que designa quao rapida é a resposta
do sistema. Para maiores detalhes, favor consultar [VIEIRA| (1998)). Além disso, na
partida do sistema é razoavel admitir que as condi¢oes de macromistura do reator
sao ideais, uma vez que, na auseéncia de polimero, as viscosidades sao baixas. Logo,
as massas especificas das correntes de entrada e saida sao equivalentes, assim como,
por consequéncia, as vazoes volumétricas. Por esta razao, a funcao de DTR na
condicao inicial é descrita pelo decaimento exponencial. As equacgoes globais para

as variaveis de estado médias, por sua vez, tornam-se:

Balanco global de massa para o iniciador:

6 =1~ (1= X)) ~ T (3.124)

Balango global de massa para o monomero:
d — —
d_ﬁm(g) =1-(1-eX)m() — Rn (3.125)

Balango global de energia:

d—

d—gT(g) ={[Tr —T(¢)] — aGR,, — Biexp(D)[Tc—T(¢)]} [1 — eX] (3.126)

em que as taxas médias de consumo de iniciador e monémero sao dadas por:

R = /OO RNVE(E 0)db (3.127)
0

R, = / N R NVE(E 0)do (3.128)

0
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Nas equagoes (3.114) a (3.118]), D é uma medida do tempo de residéncia médio,

A expressa a concentracao de iniciador na alimentacao, By representa a capacidade
de troca térmica, G é uma medida da exotermicidade da reagao, AFE; representa a
energia de ativacao da cinética de polimerizagao, enquanto A Es representa a energia
de ativagao da cinética de decomposicao do iniciador.

O efeito gel é atribuido a diminuicdo da taxa especifica de terminacao (K;)
causada por uma diminuicao da mobilidade das cadeias poliméricas, associada ao
aumento da concentracao de polimero (TEYMOUR e RAY/ [1989). Assim, as taxas
de reacao tornam-se limitadas pela difusao, observando-se um aumento do consumo
de mondmero (por causa do aumento da concentragao de radicais livres) e da tempe-
ratura do sistema (devido a elevada exotermicidade da reacao). Expressoes usadas
para descrever o fenomeno da auto-aceleracao em polimerizacoes por radicais-livres
sao geralmente empiricas ou baseadas na Teoria do Volume do Livre (O’NEIL et al.|

1998)). Neste trabalho, o computo do efeito gel foi efetuado utilizando uma correlagao
proposta por FREITAS et al.| (1994):

K, =K,g (3.129)

em que:

g=(1-aX)" (3.130)

onde « ¢é a fracao de monomero na alimentacao e A é um parametro cinético que
caracteriza o sistema reacional.

Na Equacao , Kt/ ¢ a taxa especifica de terminacao na auséncia de efeito-
gel. O parametro A designa a magnitude do efeito-gel e pode depender da tem-
peratura e da composicao da mistura reacional, mas esta usualmente restrito entre
valores bem definidos. Portanto, a analise de estabilidade e a investigacao acerca
do comportamento dinamico complexo de reatores continuos de polimerizacao em
solucdo via radicais-livres dependem de quatro parametros de operagao (D, A, B
e «), quatro grupos termo-cinéticos (—G, —AFE;, —AFEs e A) e dois parametros de

micromistura (k,, e ky).

3.4 Metodologia e Abordagens Numéricas

A metodologia empregada neste trabalho consiste, inicialmente, na construgao do
modelo matematico e implementacao da solugao dinamica das equagoes do modelo
de micromistura em linguagem Fortran. Esta etapa envolveu a aplicacao do tra-
dicional método das linhas para reduzir o sistema de equagoes integro-diferenciais

parciais constituintes do modelo I'TM a um sistema de equacoes diferenciais or-
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dinarias, a partir da discretizacao da variavel tempo de residéncia adimensional. A
discretizacao da variavel tempo de residéncia adimensional foi efetuada utilizando
técnicas de Residuos Ponderados (FINLAYSON]| 1972). Mais especificamente, duas
técnicas numéricas para discretizacao de equacgoes diferenciais parciais foram empre-
gadas neste trabalho: o método dos momentos em elementos finitos e o método das
caracteristicas. Os detalhes da implementagao destas técnicas serao discutidos nas
proximas segoes.

Em seguida, o sistema de equacoes diferenciais ordinarias resultante foi resolvido,
utilizando métodos de integracao para problemas de valor inicial. Em particular,
o pacote computacional DASSL (PETZOLD) 1989)), para resolu¢do de problemas
algébrico-diferenciais, foi empregado para obtencao da solugao dinamica do pro-
blema, mediante condigoes iniciais apropriadas. A andlise de estabilidade e inves-
tigacao de fenomenos nao-lineares do conjunto de equagoes diferenciais ordinarias
resultante foi realizada no pacote computacional AUTO (DOEDEL e OLDEMAN|
2009). Maiores detalhes sobre a implementagao de um sistema dinamico no AUTO
serao discutidos na préxima secao.

A validacao numérica do modelo I'TM nos casos limites da segregagao total
(auséncia de micromistura) e da maxima micromistura foi efetuada por |(OECHS-
LER] (2012) por intermédio de técnicas de continuagado paramétrica e simulagoes
dinamicas. Muiltiplos estados estaciondrios e comportamento oscilatério, observa-
dos com o modelo classico do reator CSTR, foram confirmados ao realizar a andlise
de bifurcacao do modelo ITM no AUTO para o sistema de homopolimerizacao em
solucao. Além disso, multiplos estados estacionarios, comportamento oscilatério
periddico e aperiddico foram também observados na condicao de segregacao parcial.
Estes resultados tedricos preliminares servem como motivacao para realizacao de
um estudo de validacao experimental destes resultados em uma unidade continua
de polimerizagao em escala de bancada. O modelo preliminar, apresentado na segao
anterior, leva em consideracao os efeitos de contracao do meio reacional, que nao fo-
ram considerados no modelo preliminar apresentado por OECHSLER| (2012)). Este
modelo deverd ser estendido para descrever o sistema de copolimerizagao do estireno
e DVB.

No trabalho de OECHSLER]/ (2012), a técnica de colocagao ortogonal em elemen-
tos finitos foi utilizada para discretizar as equagoes do modelo. Nesta tese, a técnica
de residuos ponderados foi aprimorada a partir da aplicacao da técnica de momen-
tos, com o objetivo de aumentar a robustez da técnica numérica de discretizacao.
Conforme reportado por OECHSLER| (2012), a construgao de alguns diagramas de
bifurcacao apresentaram falhas durante o procedimento de continuagao paramétrica
devido a instabilidades numéricas decorrentes do esquema de discretizagao, quando

o parametro de micromistura foi utilizado como parametro de continuacao. Estas
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falhas foram observadas principalmente nas vizinhancas das condicoes de segregagao
completa, em que as distribui¢oes na variavel tempo de residéncia apresentam gra-
dientes pronunciados. Inicialmente, testes preliminares com esta técnica foram rea-
lizados com o intuito de validar resultados prévios obtidos por MELO et al. (2001a))
para o reator CSTR classico, por intermédio de simulacoes dinamicas realizadas
com o modelo ITM no limite da maxima micromistura. A préxima etapa envol-
veu a realizacao de testes preliminares, incluindo procedimentos de continuacao pa-
ramétrica, para verificar a eficacia do esquema numérico proposto para discretizagao
das equacgoes.

E importante salientar que os valores dos parametros termo-cinéticos utilizados
nas simulagoes estao situados dentro de uma faixa de valores vélidos para sistemas
reais, que foram obtidos de BRANDRUP et al.(1999| apud MELO et al., 2001a) e
sao apresentados na Tabela [3.1]

Tabela 3.1: Faixas dos parametros fisico-quimicos para sistemas reais de polime-
rizagao via radicais livres em solugao (MELO et al., [2001a))

Parametro Valor Unidade
AFE, 8.493,0 - 11.141,0 K
AFE, 14.120,0 - 17.727,0 K
-G 176,0 - 1.636,0 K
A 0,0 - 5,35 Adimensional

A investigacao da existéncia de fenomenos dinamicos complexos associados
ao grau de micromistura do sistema foi efetuada a partir da busca intensiva do
espaco de parametros do modelo, apds validagao dos modelos de macromistura, da
cinética da reacao e transferéncia de calor. O objetivo foi o de identificar solugoes
dinamicas caracterizadas ao menos pela ocorréncia de duplicagao de periodo. Em
seguida, a andlise de bifurcagoes foi realizada no AUTO, com o objetivo de validar
estas solucoes no ambito da continuacao paramétrica. Por ultimo, experimentos
foram conduzidos com o intuito de verificar se estes fenomenos dinamicos podem ser

obtidos experimentalmente.

3.4.1 Método dos Momentos em Elementos Finitos

Diversos problemas da Engenharia Quimica requerem o computo de funcoes de
densidade, também conhecidas como distribuigoes, definidas como funcoes que des-
crevem a frequéncia com que um certo evento ocorre quando certa varidvel é modi-

ficada dentro de um intervalo. Tais distribui¢oes podem ser discretas ou continuas
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sobre o intervalo no qual estao definidas. Conforme discutido por|PINTO e BISCAIA
(1996), distribuigoes surgem naturalmente na modelagem de processos estocdsticos
e em modelos envolvendo balangos populacionais.

Modelos constituidos por um conjunto de equacoes diferenciais parciais, como
o caso do modelo ITM, caracterizam-se como modelos que fornecem, como res-
posta, distribuigoes continuas. Modelos constituidos por equacoes diferenciais de di-
ferencas, como se observa na modelagem de uma coluna de destilagao por estégios de
equilibrio ou na modelagem das curvas de distribuicao de massas molares, por exem-
plo, conduzem a distribuicoes discretas. Diversas técnicas numéricas tém sido usadas
e desenvolvidas para resolucao destes modelos e, portanto, a selecao da técnica mais
adequada para o tipo de problema que se deseja solucionar é um aspecto de extrema
importancia. PINTO e BISCAIA|(1996)) citam algumas destas técnicas amplamente
difundidas na literatura, entre as quais se destacam as transformacoes de Fourier,
Laplace e Z, métodos de Monte Carlo, o popular método dos momentos, métodos
de residuos ponderados e aproximagoes polinomiais.

PINTO e BISCAIA (1996) fizeram uma analise critica de todos estes métodos,
apontando as limitagoes de cada um. Neste sentido, transformagoes integrais e dis-
cretas, por exemplo, nao podem ser aplicadas a modelos matematicos complexos,
devido a dificuldade inerente ao problema de inversao das solugoes do espago trans-
formado para o dominio da variavel real. A aplicacao dos métodos de Monte-Carlo,
por sua vez, requer o uso de computacao de alto desempenho para que os problemas
de natureza industrial possam ser resolvidos de forma adequada, ja que milhares de
eventos singulares devem ser analisados. Além disso, os métodos estocasticos nao
sao prontamente adaptados a aplicagao de técnicas de continuagao paramétrica. O
método dos momentos, apesar de ser bastante popular na resolucao de problemas
que envolvem distribuicoes de massas molares, apresenta limitacoes em problemas
envolvendo mecanismos cinéticos mais complexos. O trabalho recente de LEMOS
et al| (2014), contudo, aplicou a técnica de momentos com sucesso para o calculo
de distribui¢oes em dominio continuo, como os problemas transientes de difusao de
calor e massa em uma particula de catalisador e o reator tubular pseudo-homogéneo
com transporte advectivo-difusivo axial.

Por estas razoes, muitos dos esforcos para resolver problemas de funcgoes de
distribuicao numericamente tém sido concentrados no desenvolvimento de métodos
adequados de aproximagcao polinomial e residuos ponderados. A estabilidade dos
estados estacionarios é normalmente caracterizada por intermédio dos valores ca-
racteristicos calculados a partir da linearizacao das equacgoes diferenciais ordinérias
obtidas pelos métodos de aproximagao polinomial. |JENSEN e RAY| (1982), por
exemplo, observaram que, em comparacao com técnicas de aproximacao local por

diferencas finitas, as técnicas de colocagao ortogonal em elementos finitos mostraram
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melhor exatidao na solucao de equacoes diferenciais rigidas, constituintes do modelo
de dispersao axial pseudo-homogéneo para reatores tubulares, no qual foram observa-
dos multiplicidade de estados estacionarios e comportamento oscilatorio. Portanto,
esses aspectos parecem também recomendar o uso de aproximagoes polinomiais para
calcular numericamente fungoes de distribuigao.

A aplicacao do método dos residuos ponderados consiste, basicamente, na apro-
ximagcao das variaveis dependentes do problema por expansoes em série de funcoes
conhecidas, com coeficientes a serem determinados. Estas funcoes, que constituem
uma base no espago de Hilbert (em que se define a operagao do produto interno),
sao chamadas de fungoes tentativas. A substituicao da aproximacao no sistema de
equagoes diferenciais parciais resulta nas expressoes do residuo da aproximacgao. Tor-
nando nula a média ponderada das expressoes do residuo no dominio do problema,
pode-se, entao, determinar os coeficientes das funcoes tentativas. A distincao entre
os diferentes métodos surge a partir da escolha das fungoes peso usadas no calculo das
funcoes residuais médias ponderadas. Os principais métodos utilizados sao: método
da colocacao ortogonal, método dos momentos, método de Galerkin e método dos
minimos quadrados (FINLAYSON| [1972; VILLADSEN e MICHELSEN] [1978)).

Portanto, a escolha das funcgoes tentativa é de extrema importancia para a eficicia
do método. Na resolucao dos problemas de engenharia quimica, a utilizacao de po-
linomios ortogonais como funcoes tentativas é utilizada de forma frequente, pois
apresentam algumas vantagens, como a minimizacao dos residuos de maior ampli-
tude. Desde o trabalho pioneiro de STEWART e VILLADSEN]|(1969), a grande mai-
oria dos trabalhos encontrados na literatura faz uso da aproximacao polinomial de
Lagrange, adotando como pontos de colocagao as raizes do polinomio de Jacobi, com
os parametros da fungao peso (1— z)axﬁ selecionados de acordo com a caracteristica
do problema. No entanto, como discutido por LEMOS et al.|(2014), hé auséncia, na
maioria dos trabalhos da literatura, de um procedimento sisteméatico para a escolha
adequada destes parametros, o que compromete a eficiéncia do método.

Os métodos do tipo residuos ponderados, portanto, diferenciam-se entre si pela
caracteristica da funcgao utilizada na ponderacao das expressoes dos residuos. Assim,
o método da colocagao ortogonal utiliza o funcional delta de Dirac como fungao peso.
O método dos momentos, por sua vez, utiliza funcoes peso do tipo z°,i = 0, ..., N.
Dessa forma, este método consiste em fazer com que os sucessivos momentos do
residuo se anulem no dominio de interesse.

O método da colocacao ortogonal em elementos finitos foi originalmente desen-
volvido por |[CAREY e FINLAYSON| (1975). Conforme discutido por |JENSEN e
RAY/ (1982)), o método da colocagao ortogonal em elementos finitos tem sido apli-
cado com bastante éxito em problemas que exibem perfis com gradientes acentuados,

como o problema de difusao em particula de catalisador para valores elevados do
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moédulo de Thiele. O aumento da acuracia desta técnica, em comparacao com a
técnica de aproximacao global, deve-se a possibilidade de insercao de maior quanti-
dade de pontos de colocagao em regioes onde os gradientes sao pronunciados. Como
o numero de pontos de colocagao é reduzido nas regioes em que os gradientes sao
suaves, o numero total de pontos de colocagao deve ser menor que o necessario no
procedimento padrao. Como as aproximagoes polinomiais sao aplicadas no interior
dos intervalos dos elementos finitos, a utilizacao de aproximacoes polinomiais de
baixa ordem mostra-se eficaz, conduzindo a obtencao da solucao para os perfis in-
terpolados sem a observacao de oscilacées. A presenca de oscilagoes, por sua vez, é
uma caracteristica inerente das técnicas de aproximacao global. Como a solucao real
é aproximada por uma tunica fungao polinomial em todo o dominio, o surgimento de
oscilagoes é consequéncia das variacoes acentuadas apresentadas pela solucao real,
as quais a fungdo polinomial é submetida (PINTO e LAGE, 2001])

No trabalho de |[OECHSLER (2012), a técnica de colocagao ortogonal em ele-
mentos finitos foi utilizada para resolugao do modelo de micromistura estendido
para o sistema de polimerizacao, visto que a presenca dos fenomenos de efeito-gel
e a elevada exotermia das reacoes conduzem a perfis com elevados gradientes, nos
quais a técnica de colocagao ortogonal mostrou-se ineficiente, devido a presenga de
oscilagoes.

Neste trabalho, o sistema de equacoes diferenciais resultante da modelagem do
processo foi resolvido conforme a metodologia proposta por LEMOS et al.| (2014).
Este procedimento combina a aplicagao do método dos momentos e de Galerkin,
que produz resultados mais precisos (por assegurar, por exemplo, o fechamento do
balango de massa global), a facilidade de aplicacao do método da colocagao ortogo-
nal fundamentado, no entanto, em critérios mais rigorosos de selecao do polinémio
ortogonal adequado. Da mesma forma que o método classico da colocagao ortogo-
nal, o procedimento proposto se inicia com a aproximacao polinomial das variaveis
dependentes do problema. Em seguida, obtém-se as expressoes dos residuos a par-
tir da substituicao das aproximacoes polinomiais nas equacgoes diferenciais parciais.
Com o intuito de quantificar estes residuos globalmente, calculam-se os primeiros
N valores médios ponderados, utilizando o método de quadratura de Gauss-Radau,
capaz de calcular as integrais das fungoes polinomiais de grau maior que 2N + 1.
Portanto, com esta melhoria na férmula de quadratura, o método reproduz o método
dos momentos de forma exata, quando aplicado a problemas lineares.

A aplicacao do procedimento consiste em subdividir o dominio do problema em
elementos finitos, aproximando-se, em cada um dos Ne elementos, as varidveis de-
pendentes do problema por fungoes interpoladoras polinomiais de Lagrange de grau
N + 1 em relacao a varidvel espacial. Os N primeiros momentos das distribuigoes

dos residuos das aproximacoes polinomiais sao entao computados pelo método da
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quadratura de Gauss-Radau que fornece, em problemas lineares, o valor exato das
integrais, como foi discutido. Os N primeiros momentos dao origem a N restrigoes
diferenciais que, acopladas as restri¢oes algébricas, que asseguram a continuidade
das aproximacgoes polinomiais em cada um dos pontos extremos dos elementos con-
tidos no interior do dominio do problema, dao origem a um sistema diferencial de
dimensao N + 1 em cada elemento. Nos primeiros elementos do dominio, a res-
tricao algébrica traduz as condigoes de contorno do problema. O sistema diferencial
resultante apresenta indice zero. Nesse trabalho, o pacote computacional DASSL
(PETZOLD;, |1989) foi utilizado para integrar as equagoes no dominio do tempo.
As aproximagoes polinomiais de Lagrange de grau N para as distribuicoes de
tempos de residéncia, concentracoes de iniciador e monomero, e a temperatura do

sistema, no interior de cada elemento finito j, sao dadas por:

N+1

NVR(E D) = NV () = ST i AT () (3.131)

y(&nD) = g€ m) = T H () (3.132)

1%

m(&,nY) = mENT(E n) = " H(n)ml(©) (3.133)

2

T(&nY) = mON(E ) =Y RTE) (3.134)

k=0

em que li(n) ¢é o k-ésimo polinomio interpolador de Lagrange em n de grau N +1 e

no elemento finito j, tal que:

H (' = m) (3.135)

m= l Thm
m#£k
sendo valida a seguinte propriedade:
1, k=m
le(Mm) = ’ 3.136
() {Qk#m (3.1360

Nas equagoes acima, 1 é a variavel normalizada para o tempo de residéncia

adimensional no dominio de definicao do elemento j, ou seja:

_ -0

J 3.137
. (3137)

;i
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em que L; é o tamanho do elemento j. Logo, o operador diferencial é dado por:

o 10

Substituindo as Equagdes (3.131)), (3.132)), (3.133]) e (3.134)) nas Equagoes (3.113])
a (3.118)), obtém-se as expressoes dos residuos nos pontos de interpolagao no interior

de cada elemento j. As expressoes dos residuos nos N + 1 pontos de colocagao ()

sao apresentadas abaixo:

Resy NV (&, m]) = dgﬁfVwa)*‘ giifﬁwﬁﬁuR%gi (3.139)
+[1 - eXE©) NV (€)
. i «
Res ™0 (€, n)) = dgyk j{:44kzyz Ralwi 7o) (3.140)
— kn[Y(8) — 43, (S)]
N1 _—
ResPNtD(&,m) = Z A B i 1) (3.141)
—kmﬁﬁﬂf)—-ﬂﬂléﬂ
. , - L mi, T)
Resf™ ieoud) = THO + | S ALTO| —aCRaGll B

h—fYY+H%GwM Hﬂ—Tﬁﬂk—hﬁ@%—ﬁ@ﬂ}ﬂ—éﬂ

k=1,...,N+1

em que a matriz Ay ; expressa o operador diferencial de primeira ordem do polinomio

interpolador de Lagrange nos pontos de colocagao, ou seja:

d Nl 1 pas (e — ;)

A= —li(n = E : )
#£i G
J#l
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A substituicao das aproximagcoes polinomiais nas condi¢oes de contorno fornece:

—1

NP (€) = 4 () = mi(e) = 1— exp (7) (3.144)

Ty (&) =Tk {1 — exp (%)} (3.145)

As condic¢Oes necessarias para garantir a continuidade da solucao sao expressas

por:
NPT ) = N (©) (3.146)

1) = yhia () (3.147)

mp*(€) = mi(€) (3.148)

T3H(€) = T4 (6) (3.149)

O método dos momentos consiste em tornar a funcao que designa os residuos
da aproximagcao o mais préximo possivel da funcao zero. Além disso, é interessante
que esta funcao esteja homogeneamente distribuida em todo o intervalo do dominio
de interesse; ou seja, que a aproximagao proposta seja igualmente boa no dominio
estudado. Por ultimo, mesmo que o balanco local nao seja exatamente satisfeito pela
solugao aproximada, é interessante que o balango global (integrado) ainda assim o
fosse. Todas estas caracteristicas sao atendidas se todos os momentos das curvas
de distribuicao estatistica de residuos fossem iguais a zero. No senso da teoria de
aproximacao, nao sendo isto possivel, porque assim a solucao verdadeira seria obtida,
pode-se obrigar que pelo menos os primeiros momentos da curva de distribuicao de
residuos sejam iguais a zero (PINTO e LAGE, |2001). Os residuos medem a qualidade
das aproximacoes ponto a ponto do intervalo 178 <n< 175\, 41> €, para quantifica-los

globalmente, sao associadas as seguintes integrais:

n=1

Ry PN = / [77]" " Resy N4 (¢, )i = 0 (3.150)
n/=0
, =L A o
R = [ ) R e e =0 (@1s
7].7:
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4 =1 ' ' ‘
Rfrjl,(]:)-i-]) — / [nj]k 1 Res%,N-ﬁ-l)(é’nJ)dnJ =0 (3152)
79 =0
4 =1 . ' ‘
R(j{é\f)ﬂ) = / ) [ng]k 1 Resg,NnLl)(é’nJ)dnJ =0 (3.153)
77]:

k=1,...,N+1
j=1,...,Ne

No caso linear, quando o sistema apresenta auséncia de reagao quimica, trans-

feréncia externa de calor nula e segregagao completa, o residuo é uma funcao poli-

nomial em 7 de grau N. Desta forma, o integrando das Equagdes (3.150)) a (3.153))

¢, no maximo, um polinomio de grau 2N. Portanto, no caso linear, as integrais
do método dos momentos podem ser avaliadas de forma exata por um método de

quadratura do tipo Gauss-Radau (com inclus@o da extremidade superior). Assim,

aplicando-se o método de quadratura, as integrais das Equacoes (3.150) a (3.153)

podem ser expressas como:

N+1
. o k—1 . .
Ry VN 2y Wi []]" Resye W 0(€,m]) = 0 (3.154)

=1

N+1

S Wi [i]" Res, SN0 ) = 0 (3.155)
=1

Il

Ry(k)(j,NJrl)

N+1

STW; (7] Resn UM (€, ) = 0 (3.156)
=1

I

Rm(k)(j’N“)

N+1

UNHD 22 N W ] Resy N (€)= 0 (3.157)
=1

2

Ry

E=1,...,N+1
7=1,...,Ne

Desse modo, as abcissas da quadratura 0 <, <1y < -+ < ny <1 =mny11 sao

as raizes do polinémio ortogonal de Jacobi de grau N, Py’ (n) = PY°(n) com a e 8

iguais aos valores na forma funcional da funcao peso:

W(n) = (1L—n)"n’ (3.158)
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e W; sao os respectivos pesos da quadratura, sendo calculados como segue:

n=1
W, — / (1 — ) Lin)dn
n=0

(3.159)

A substituicao das Equacoes (3.139)) a (3.142)) nas Equacoes (3.154) a (3.157)

d4 origem, portanto, a um sistema de 3(N + 1) + 3 equacoes diferenciais ordinarias

nao-lineares, representadas abaixo:

d N+1
é-NVR] ZWk nk {_

N+1 _
S Al N <£>]

=1

N+1

Z Ak zyz

(yk, T])

N+l
i=1

d Nl B S
—M] (5) = sz [Uﬂ {_ - Rm(yi7mi’Tlg)

N+1

N+1
——Tﬂ E:W@7u {— > ALTI(E)
=1

—B@wﬂ)m—wwhmﬁw—ﬁ@uﬁ—ﬁwﬂ

+ {aGR,(yl,m}, T})

em que as novas variaveis de estado locais sao expressas por:

NVF () =S Wi [nf]™ N (¢)
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(3.163)

(3.164)

(3.165)

(3.166)

(3.167)
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Em notagao matricial, as equagoes acima podem ser rescritas como:

NP () =H N (3.168)
Y/()=H (¢ (3.169)
M/ () =H m'(¢) (3.170)
T/ =H T7(¢) (3.171)

Nas Equagoes (3.168) a (3.171)), é ficil compreender que as varidveis de estado

originais sao recuperadas ao longo da integracao dinamica das equagoes diferenciais a
partir da inversa da matriz H. As equagoes do balango populacional estao acopladas
as equagoes do balango global no reator por intermédio das taxas médias de reagao
e dos termos de micromistura. No esquema de elementos finitos, as taxas médias de

reacao sao expressas por:

Ne
R=3o0 [ RN i 3172
j=1 =

j,

ZLJ/ RINVE(E n)dn (3.173)

Se as integrais das Equacoes (3.72)) e (3.73) forem calculadas pela quadratura de
Gauss-Radau (com inclusao da extremidade superior), as equagoes das taxas médias

sao rescritas como:

Ne N+1
Ri=>» L Z Wi RI NS (€) (3.174)
7j=1
Ne N+1 ]
ZLJ Z Wi R, NV (€) (3.175)
7=1

Portanto, o procedimento baseia-se inicialmente no calculo das raizes do po-
linomio ortogonal e dos pesos da quadratura. Em seguida, sao calculadas as matri-
zes de discretizacdo do método (matrizes A e H) e a inversa da matriz H. Entao,
as Equacoes a , acopladas com as equacgoes para as variaveis médias,

sao integradas no dominio do tempo.
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3.4.2 Método das Caracteristicas

O método das Caracteristicas é uma técnica de solucao para resolver equacoes
diferenciais hiperbdlicas a partir da identificacao de certas direcoes denominadas
diregoes caracteristicas, ao longo das quais uma equagao diferencial parcial se trans-
forma em uma equacao diferencial ordinaria. A equacgao diferencial ordinaria é
entao integrada ao longo desta direcao para obter a solugao da equacao diferencial
parcial original. A acuracia das solugoes obtidas pela aplicacdo do método das ca-
racteristicas depende da densidade das linhas caracteristicas utilizada no esquema
numérico (MUNUSAMY et al., [2013)).

O principal beneficio do uso de modelos reduzidos a partir do Método das Carac-
teristicas é a diminuicao do esfor¢co computacional. Geralmente, o uso de esquemas
de diferencas finitas na solucao de equagoes diferenciais hiperbdlicas resulta em sis-
temas com elevada dimensao, aumentando o esfor¢co computacional. A aplicacao do
método das caracteristicas ¢ ilustrado a seguir para uma equacgao diferencial parcial

de primeira-ordem nao linear, conforme descrito por LAPIDUS) (1962)):

a(t,r)%u(tﬂ') + b(t, T)a%_u(t,r) = f[t, 7, u(t,7)] (3.176)

A diferencial total da varidvel dependente u(t,7), por sua vez, é dada por:

0 0
T 3.177
du tu(t,7)dt+ 5 u(t, 7)d ( )

Em seguida, as Equacoes (3.176)) e (3.177) podem ser rescritas na forma matricial,

de tal modo que:

ﬁu(t T)
[ a(t,7) b(t,7) ] gt _ [ it 7 ult 7] ] (3.178)

dt dr —u(t,7) du
or

A curva caracteristica da equacao diferencial parcial é obtida, impondo-se que o

determinante da matriz dos coeficientes seja nulo; ou seja:

dr  b(t,T)

i 3.179

dt  a(t,7) ( )
A substituicao da equacao caracteristica, dada pela Equacao (3.179)), na Equacao

(3.177]) fornece:

b(t,7) O

0
du = | —u(t,7) + ot ) P

ot

(t,7)|dt (3.180)

Por tltimo, a substituicao da equacao diferencial parcial original (Equagao
(3.176))) na Equacao (3.180) fornece a equacao diferencial ordindria que deve ser
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integrada ao longo das curvas caracteristicas:

d_u _ flt,mu(t, 7))
dt a(t, )

No caso dos modelos oriundos do balanco populacional para descrever as dis-

(3.181)

tribuicoes de tempos de residéncia, concentragoes e temperatura, os coeficientes da
equacao diferencial parcial sao constantes com valores iguais a 1. Portanto, as curvas

caracteristicas sao retas com inclinacao igual a 1, conforme mostrado na Figura [3.2]

Linhas Caracteristicas

1 \
/ ¢ / T =
g2 ‘*
LAY N
o A
V4 /
NI AT
02 // // // Pﬁgiﬁo
VAN AN

o 0.2 0.4 0é 0.8 1

0.8

ANANAN

0.6

AN

0.4

AR NN

N

N

Figura 3.2: Figura esquematica mostrando as linhas caracteristicas no plano 7-t.
Adaptado de (ZACCA] 1995)

Conforme descrito por |[ZACCA| (1995), dependendo das condigdes no inicio da
trajetéria dos elementos de fluido (79,tp), dois tipos de populacdo podem ser ob-
servados no reator. A populacao de elementos de fluido originalmente presente no
reator em to = 0 e a populacao de elementos de fluido frescos, que é continuamente
alimentada ao reator com 7y = 0. Portanto, as linhas caracteristicas correspondem
as trajetorias de elementos de fluido distintos escoando através do reator. Logo, as
linhas caracteristicas abaixo da reta 7 = t na Figura representam os elementos
de fluido da populagao que foi recentemente alimentada ao reator. Por outro lado, os
elementos de fluido da populagao original do reator apresentam tempos de residéncia

maiores que o tempo cronolégico decorrido e correspondem as linhas caracteristicas
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acima da reta 7 = t.

Um detalhe importante na implementacao numérica do método das carac-
teristicas é que a cada passo de integracdo em ¢, as varidveis dependentes (u(t, 7))
devem ser atualizadas para garantir a integracao do sistema ao longo das curvas
caracteristicas. Conforme pode ser visto na Figura a seguinte relacao para as

varigveis na forma discreta é valida:

welt) = w1 (t) (3.182)

O sistema de equagoes diferenciais ordinarias para o modelo de micromistura
de polimerizacao, obtido pela aplicacao do método das carateristicas, é apresentado

nas equacoes a seguir:

d_gNVR(@ = - [1-eX(©O]NM©) (3.183)
€)= R(uT2) — 7€) — e(9) (3.184)
d%m’“(f) = R (Y, 10, Tie) — ki [(€) — 1124 (€))] (3.185)

T(E) - {—aGRm@k, e, ) + ByG exp(D) [Ty — Th(€)]

(3.186)
- [1(©) = (&) }[1 - £X]

k=1,...,N

As Equagoes (3.183)) a (3.186|) devem ser resolvidas juntamente com as equagoes

para as médias das distribuigoes (calculadas pelas Equagoes (3.124)) a (3.126))).

No esquema numérico proposto, as taxas médias de consumo de monomero e

iniciador sao calculadas pela regra de trapézios, conforme descrito a seguir:

N-1

Z % NVR é TJ) + RZJ+1 NV (57 Tj—l—l)} (3187)
7=0
N-1
h;
- E] my* NVR(S T]) m]+1'NV7R(£a Tj—i—l)} (3188)

j=0

<.

em que NV é o nimero de linhas caracteristicas e h; = 741 — 7.
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3.4.3 Analise de Estabilidade e Dinamica Nao-Linear

As segoes anteriores tiveram como objetivo a apresentacao do modelo matematico
e da técnica numérica de discretizacao utilizada para obter a solucao dinamica do
conjunto de equagoes resultantes do modelo. A sequéncia deste trabalho envolve
a investigacao da influéncia do conjunto de parametros do modelo, em particular
o parametro de micromistura, no aparecimento de fenomenos nao-lineares, com o
suporte da Teoria de Bifurcagoes (HIRSCH e SMALE] |1974; PINTO) 1991; SEY-
DEL, |1994). O software de continuagao paramétrica utilizado como ferramenta
para andlise de bifurcagoes do modelo de micromistura é o AUTO®) (DOEDEL e
OLDEMAN] 2009)).

Em linhas gerais, o AUTO®) é um pacote computacional de cédigo aberto de-
senvolvido em linguagem Fortran@®), amplamente empregado pela comunidade que
estuda sistemas dinamicos nao-lineares para realizar a continuagao paramétrica na
analise de bifurcagoes de sistemas de equagoes diferenciais ou algébricas. O método
utilizado pelo software é o método classico de continuacao ao longo do pseudo-
comprimento de arco do ramo de solucoes, sendo possivel a realizacao de continuagao
paramétrica de todos os tipos de solugoes, incluindo pontos estaciondrios e érbitas

periédicas (SEYDEL, [1994)). Entre as habilidades do AUTO®), destacam-se:

¢ computo dos ramos de solucoes estaciondrias estaveis e instaveis;
& computo dos pontos limites e sua continuacao em dois parametros;

¢ computo de pontos de bifurcacao de Hopf e sua continuacdo em dois

parametros;

¢ computo de ramos de solugoes periddicas estaveis e instaveis, a partir da analise

dos multiplicadores de Floquet;

< computo de pontos singulares ao longo da continuacao de orbitas periddicas

tais como pontos de duplicacao de periodo (PD), bifurcagao do tipo toro (TR);

& continuagao de pontos de duplicacao de periodo em dois parametros.

A construcao de ramos de solugoes estacionarias no AUTO é efetuada a partir
de uma técnica classica de predigao-correcao de passo variavel, na qual um estado
estaciondario inicial é fornecido e um ou mais parametros do modelo matematico sao
selecionados e submetidos a técnica de continuagao paramétrica. Além do computo
de ramos estaciondrios e pontos especiais, tais como pontos limite (LPs) e pontos de
bifurcagao de Hopf (HBs), é importante salientar que o AUTO é capaz de realizar
a continuacgao de érbitas periodicas e tracar a localizacao de LPs e HBs, a partir de

uma técnica de continuacao em dois parametros.
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O AUTO emprega ainda o método da continuacao homotopica para facilitar a
solucao de sistemas de equagoes algébricas nao-lineares, cuja solucao é dificil de
obter pela aplicacao de métodos numéricos tradicionais, como o método de Newton-
Raphson, por exemplo (SEYDEL| 1994)). Em linhas gerais, este método consiste em
sugerir uma fungao aproximada obtida a partir da linearizacao da funcao original. A
homotopia entre a fungao original e sua versao linear envolve, portanto, a obtengao
de uma sequeéncia de fungoes. Assim, esta cadeia de funcoes é resolvida sistematica-
mente, de modo que a solucao obtida para a primeira equagao seja utilizada como
chute inicial da préxima equacao. Com isso, uma estimativa inicial apropriada para
a solugao do sistema de equagoes algébricas é obtida (SEYDEL) [1994).

A implementagao de um sistema dinamico no AUTO envolve a programacao
de dois arquivos importantes: o arquivo nome.f, em que o sistema de equagoes
diferenciais ordindrias deve ser adequadamente escrito em linguagem Fortran(®),
e 0 arquivo c.xxx, que contém os parametros da técnica de continuagao, como,
por exemplo, o tamanho do passo de continuagao. O procedimento de analise de
bifurcagdo no AUTO é composto por duas etapas. A primeira etapa, da obtengao
do diagrama de bifurcagao, consiste em tracar o ramo de solugoes estaciondrias,
mediante o fornecimento do estado estacionario inicial apropriado das variaveis de
estado no limite inferior do parametro de continuagao, conforme ilustrado na Figura
9.0l

350
(E) (a) km = 0!0
340 . (b) k,, =1,25
\(\ ) () k, =25
© mI (d) Kk, = 5,0
330 e () k,, = 50,0
f‘"\. = ™
~e
o
I~
320 ]
310 ]
300 I | | |
39.75 40.00 40.25 40.50 40.75 41 .00
D

Figura 3.3: Diagrama de bifurcacao tipico para o sistema de polimerizagao para
diferentes valores do parametro de micromistura: Ramos de solugoes estacionérias

(OECHSLER|, 2012)

Nesta primeira etapa, o parametro D foi utilizado como parametro principal de
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continuacao. A partir do valor do parametro para o qual o ponto de bifurcacao de
Hopf (representado por B) é detectado, solugoes oscilatérias passam a ser observa-
das. Portanto, a segunda etapa consiste em tragar o o ramo de orbitas periddicas que
surgem a partir do ponto de bifurcacao de Hopf. Os ramos superiores e inferiores,
por sua vez, representam as amplitudes maximas e minimas de oscilacao, conforme
mostrado na Figura em que os ciclos limites estdveis sao representados por (e),

enquanto que os ciclos limites instéveis sao representados por (o).

380
37| 4 .o (a) kK, =1,25
o Ceo, (b) k,,=2,5
o ° o,
360.] foo, e, (c) k,=5,0
g tSes, °. (d)k, = 50,0
350 . 3 Ce.. %
& oy .o L
¥ e | ... .. [
5, 340 . (d) Coee e®
- . L
I~ (c) % TR 'o. ..
330 . b e L o, oo
(b) .".u_k‘:‘n“‘x\ l.?:
320. ® Tiateg o® O
(a) pivipd . Tea 1..- Oe0O
R ]
310.] e .......'r.%k
M%%
300 | I I |
39.75 40.00 40.25 40.50 40.75 41.00
D

Figura 3.4: Diagrama de bifurcacao tipico para o sistema de polimerizacao para
diferentes valores do parametro de micromistura: Ramos de érbitas periédicas (OE-
CHSLER|, 2012)

Para calcular o estado estacionario inicial a ser fornecido as rotinas de conti-
nuagao do AUTO, uma estratégia consiste em integrar as equagoes do modelo no
dominio do tempo (por um tempo suficientemente longo) até que o estado esta-
ciondrio seja alcangado. Conforme discutido por [PINTO) (1991), uma das carac-
teristicas numéricas mais marcantes do sistemas de equacoes diferenciais que consti-
tuem modelos de sistemas de polimerizagao é a rigidez numérica, visto que as taxas
de variacao das variaveis de estado diferem em varias ordem de magnitude entre si.
Entre as razoes para a existéncia de rigidez numérica no sistema podem ser citadas
as diferencas nas ordens de grandeza entre as concentragoes de iniciador, monémero
e temperatura. Outro aspecto que merece ser mencionado sao as diferencas nas
magnitudes nas taxas de decomposicao de iniciador e polimerizacao. Além disso,
as diferencgas entre maximos e minimos durante o regime oscilatorio podem ser de
varias ordens de magnitude para cada uma das varidaveis de estado.

Por estas razoes, para abrandar a rigidez do sistema estudado, seja na solucao do
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sistema dinamico, ou nos procedimentos de continuagao paramétrica, um esquema
numérico baseado no cédlculo de funcgoes de referéncia, chamados fatores de norma-
lizacao, foi utilizado. No caso do modelo de homopolimerizacao, as equagoes que

descrevem o balanco de energia foram rescritas da seguinte maneira:

d 1
d—g@(f) = T—Ff([TFT(é)]) (3.189)

em que:

O(&) = TrT'(€) (3.190)

Nas Equacoes (3.189) e (3.190)), é facil constatar que a fungao de referéncia

utilizada para o balango de energia foi a temperatura de alimentacao do sistema. No
entanto, funcoes de referéncia mais complexas, envolvendo dependéncia temporal,
podem ser utilizadas, o que torna o sistema mais complexo e dificil de ser resolvido.

Para maiores detalhes, ver PINTO| (1991)).

3.4.4 Anadlise de Comportamento Dinamico Complexo

Nesta secao, apresenta-se a metodologia utilizada para a investigacao de compor-
tamento dinamico complexo em modelos de polimerizacao. Inicialmente, o modelo
matematico deve ser avaliado com o auxilio de uma malha multidimensional no
espaco de parametros, a fim de que todo o espaco paramétrico possa ser vasculhado
por intermédio de simulacoes dinamicas, com o intuito de identificar condig¢oes pa-
ramétricas em que o sistema apresente solucoes oscilatorias periddicas e aperiddicas.
A malha numérica é construida a partir de nimeros aleatérios gerados pela distri-
bui¢ao uniforme de probabilidades.

Esta estratégia foi inicialmente proposta por (OURIQUE et al.| (2002)), e foi adap-
tada por RODRIGUES| (2011), diferenciando-se da primeira em virtude de uma
fungao objetivo nao ter sido utilizada para tornar mais provavel a obtengao de
solugbes complexas. Portanto, o algoritmo usado nas simulagoes (ilustrado na Figura
3.5)) consiste, inicialmente, na geragao de um conjunto determinado de parametros
por intermédio de perturbacgoes provocadas por ntimeros aleatorios. Em seguida, a
simulagao dinamica do reator deve ser efetuada a partir dos valores dos parametros
gerados. Este procedimento deve ser efetuado milhares de vezes, a fim de garantir
que o espago paramétrico seja bem explorado. Ao final das simulac¢oes, somente os
conjuntos de parametros que conduzirem a comportamentos oscilatérios especiais
sao armazenados.

Além disso, é importante salientar que o procedimento utilizado baseou-se
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na comparacao entre os valores minimos das temperaturas, os quais exibem uma
forma abaulada, o que reduz os erros de amostragem, ao contrario dos valores
maximos das temperaturas, que possuem uma forma muito abrupta. Portanto, sao
armazenados, ao final da simulacao, somente os conjuntos de parametros em que
se observa comportamento oscilatorio com duplicacao de periodo, existindo uma
diferenca de, ao menos, 1°C, entre as temperaturas minimas de reacao, detectadas
pela simula¢ao dinamica, seguindo a estratégia proposta por RODRIGUES (2011)).
E importante ressaltar que a estratégia proposta por RODRIGUES (2011)) foi
aplicada ao modelo matematico de um sistema concentrado, mais especificamente
o modelo do reator CSTR. No entanto, esta metodologia foi estendida com sucesso
para modelos matematicos de sistemas distribuidos, conforme pode ser observado
no trabalho de OECHSLER| (2012), para o modelo de micromistura de um reator
de polimerizacao em solucdo, e o trabalho de ROSA| (2013), para o modelo de um
reator de dispersao axial para a polimerizacao do propeno do tipo loop, em que a

malha de discretizacao foi mantida fixa ao longo de todas as iteragoes realizadas.

Fagade 1 até 10*

Passo A: Geracdo de um conjunto de parametros dentro da faixa paramétrica
para simular o reator.

Passo B: Simulagdo dindmica do reator na condicdo do Passo A; apenas conjuntos
de parametros que levem a comportamento oscilatorio com pelo menos
periodo duplo sdo armazenados

Fim

Figura 3.5: Algoritmo utilizado na investigagdo de comportamento oscilatério (RO-
DRIGUES] 2011)

Neste trabalho, esta metodologia foi utilizada com o objetivo de mapear
condicoes experimentais em que dinamica oscilatéria pudesse ser observada. Por-
tanto, as primeiras etapas deste trabalho envolveram a construcao do modelo e a
implementacao da técnica de discretizacao. A etapa seguinte envolveu a validagao
experimental do modelo de micromistura. A validacao tedrica do modelo de micro-
mistura para sistemas de polimerizagao em solugao nos casos extremos da segregagao
completa e maxima micromistura foi efetuada com sucesso por OECHSLER] (2012)).
O modelo foi entao estendido para o sistema de copolimerizacao em solugao do es-
tireno com divinilbenzeno. No entanto, o comportamento praticamente isotérmico
do aparato experimental (conforme serd mostrado nos préximos capitulos) impossi-

bilitou qualquer validagao experimental de dinamica oscilatoria predita.
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3.5 Resultados e Discussoes

As Figuras e apresentam os perfis estaciondrios obtidos para as distri-
buicoes de concentracao de mondomero e temperatura na condicao de segregacao
total e auséncia de efeito-gel para valores crescentes do niimero de elementos finitos
e pontos de colocacao utilizados, por intermédio da simulacao dinamica do sistema
de equagoes diferenciais ordindarias apresentado na Secao 3.4.1. Obteve-se o perfil
tedrico a partir da integracao das equacoes de balanco populacional para as variaveis
de estado locais na condicao de segregacao total e estado estaciondrio, utilizando um
método numérico do tipo BDF (backward differentiation) para problemas de valor
inicial, como implementado no pacote computacional DASSL (PETZOLD) [1989)).

As Figuras[3.6)e[3.7)ilustram a anélise de convergéncia dos perfis estaciondrios das
distribuicoes de variaveis de estado locais na condicao de segregacao total, obtidos
por intermédio da técnica de momentos em elementos finitos. Observa-se auséncia de
oscilagoes nas aproximagoes polinomiais, utilizando-se uma malha de discretizagao
composta por elementos uniformemente distribuidos no dominio. Este aspecto torna
esta técnica superior aos métodos tradicionais de colocacao ortogonal e elementos
finitos. Conforme mostrado por (OECHSLER/ (2012), os perfis obtidos pela técnica
classica de colocagao ortogonal apresentam oscilagoes pronunciadas, enquanto que
resultados similares somente foram obtidos com a aplicacao da técnica de colocagao
em elementos finitos, concentrando-se elementos nas regioes de elevados gradientes.
Além disso, os perfis obtidos apresentaram pouca distor¢cdao, em comparacao com
o perfil tedrico, para uma malha de discretizagao bastante reduzida. Nota-se que
a solucao obtida com dois a trés pontos internos de colocacao dispostos em 40
elementos finitos apresentam resultados bastante satisfatorios.

E importante salientar que estes resultados sao importantes no que concerne a va-
lidacao numérica do modelo ITM nos limite da segregacao completa. De fato, o caso
completamente segregado é a situacao em que os perfis de distribuicao apresentam
elevados gradientes, por se tratar de uma situagao em que o sistema se aproxima
do comportamento de um reator adiabatico. Todavia, é importante reforcar que
geralmente os sistemas reais de polimerizagao sao parcialmente segregados, de ma-
neira que as distribuicoes apresentam gradientes menos acentuados e naturalmente
a técnica numeérica de discretizacao apresenta maior eficiéncia.

Conforme esperado, na auséncia de micromistura massica e térmica entre as po-
pulagoes de elementos fluidos, observa-se uma diminuicao da concentracao local de
monomero de acordo com o envelhecimento do elemento fluido no reator, até o total
esgotamento de reagente. No que diz respeito aos efeitos térmicos, a temperatura

local aumenta de acordo com o consumo de monomero até o seu total esgotamento,
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Figura 3.6: Anélise de convergéncia do método dos momentos em elementos finitos
(N=2) na condicao de segregagao total: Concentracao local de monomero;
m Temperatura Local. (D = 39,5, A = —9,5, By = 107, AE, = 9818K,
AFE; =16263K, G = —600K, A =0,0, e =0,0 e a =0, 20).

devido a liberacao de energia da reacao. Quando se esgota o monomero nos elemen-
tos fluidos mais envelhecidos, a liberacao de energia local devida a reacao cessa e a
temperatura local diminui, devido aos mecanismos de transferéncia de calor com a

camisa de resfriamento.

Na Figura observam-se os perfis de distribuicao das concentracoes de
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Figura 3.7: Anélise de convergéncia do método dos momentos em elementos finitos
(N=3) na condicao de segregagao total: Concentracao local de monomero;
m Temperatura Local. (D = 39,5, A = —9,5, By = 107, AE, = 9818K,
AFE; =16263K, G = —600K, A =0,0, e =0,0 e a =0, 20).

monomero e temperatura local para diversos niveis de micromistura do sistema,
entre a segregacao total e micromistura perfeita. Novamente, nota-se que os perfis
adquirem caracteristica uniforme quando o parametro de micromistura é aumentado
para valores maiores, de modo que as concentragoes e temperaturas dos elementos

fluidos, independentemente da idade interna, sao iguais a concentragao e tempera-

112



Capitulo 3 - Modelagem Matematica e Analise Dinamica

tura média do reator; ou seja, iguais a concentragao e temperatura valida para o
reator do tipo CSTR (usado como benchmark). As baixas conversoes e temperaturas
médias obtidas justificam-se, pois, nas condi¢oes simuladas, as solucoes convergiram

para o estado estacionério de baixa conversao (extingao), caracteristico de reagoes

de polimerizagao, conforme os resultados apresentados por MELO et al. (20014).
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Figura 3.8: Perfis estaciondrios para as distribui¢oes em diversos niveis de micromis-
tura: (N =3 e Ne = 60) Concentracao local de monomero; Temperatura
Local. (D = 39,5, A = —9,5, By = 107%°, AE; = 9818K, AE, = 16263K,
G =—600K,A=0,0,e=0,0e a=0,20).
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Na Figura[3.9|ilustram-se os perfis dinamicos para as variaveis de estado médias
em diversos niveis de micromistura do sistema. E importante salientar que os per-
fis dinamicos obtidos quando o parametro de micromistura se torna elevado sao

equivalentes aos perfis obtidos utilizando o modelo do reator CSTR.
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Figura 3.9: Simulacoes dinamicas para as médias em diversos nives de micromistura:
(N =3 e Ne = 60) Concentragio Média de monomero; [3.9b] Temperatura
Média. (D = 39,5, A = —9,5, B, = 107%°, AE, = 9818K, AE, = 16263K,
G = —600K,A=0,0,e=0,0e a=0,20).

Em seguida, buscou-se a verificacao da consisténcia da técnica de discretizacao
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do modelo de micromistura quanto ao aparecimento de comportamento oscilatorio

no limite da maxima micromistura, que ocorre para valores do parametro D situados

na faixa de 40,0 - 42,0, conforme reportado por MELO| (2000). As Figuras e

3.11| mostram a andlise de convergéencia das distribuicoes para segregacao completa.
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Figura 3.10: Anadlise de convergéncia do método dos momentos em elementos finitos
na condigao de segregagao total: (N = 2) Concentragao Média de monomero;
3.10b| Temperatura Média. (D = 40,1, A = —9,5, B; = 107%°, AE, = 9818K,
AFE; =16263K, G = —600K, A =0,0,e=0,0 e a = 0,20).

As Figuras e apresentam uma comparacao dos perfis estacionarios
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Figura 3.11: Analise de convergéncia do método dos momentos em elementos finitos
na condigao de segregagao total: (N = 3) Concentragao Média de monomero;
3.11b| Temperatura Média. (D = 40,1, A = —9,5, B; = 1072, AE; = 9818K,
AFE; =16263K, G = —600K, A =0,0, e =0,0 e a =0, 20).

obtidos, utilizando o método dos momentos em elementos finitos, com o perfil teérico
obtido a partir da integracao do modelo de segregacao na sua forma implicita. As
Figura e|3.13] por sua vez, ilustram as simulagoes dinamicas obtidas para este
sistema.

Observa-se que a utilizagao de uma malha de discretizacao composta por apro-
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Figura 3.12: Simulag¢oes dinamicas em diversos niveis de micromistura: (N = 3
e Ne = 60) Concentragao Média de monémero; Temperatura Média.
(D =40,1, A= —9,5 B, = 107%, AE, = 9818K, AE, = 16263K, G = —600K,
A=0,0,6=0,0e a=0,20).

ximagoes polinomiais de baixa ordem e 60 elementos finitos distribuidos unifor-
memente no dominio da varidvel discretizada, apresentou distribuicoes com boa
adequagao em relacao ao perfil tedrico. Novamente, a técnica dos momentos em
elementos finitos mostrou-se superior a técnica de colocacao ortogonal em elemen-

tos finitos, uma vez que resultados similares somente puderam ser obtidos a partir
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Figura 3.13: Continuacao: (N = 3 e Ne = 60) Concentracado Média de
mondmero; [3.13b| Temperatura Média. (D = 40,1, A = —9,5, B, = 107, AE, =
818K, AE, = 16263K, G = —600K, A = 0,0, ¢ = 0,0 e a = 0, 20).

da utilizacao de uma malha com elementos concentrados nas regioes de elevados
gradientes, conforme reportado por OECHSLER (2012)).
Nas Figuras e ¢é possivel observar claramente a mudanca da natureza

das solugoes ao deslocar o sistema da condicao segregada para a condi¢ao de maxima

micromistura. Para valores maiores do parametro de micromistura, o perfil dinamico

tende para o resultado obtido com o modelo CSTR. Realizaram-se ainda simulacoes
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incluindo o parametro de contragao do meio reacional (g), conforme mostrado na
Figura Novamente o comportamento dinamico do modelo de micromistura
apresentou boa adequacdo no limite da méxima micromistura (k,, = 100,0) em

comparagao com os resultados do modelo classico CSTR.
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Figura 3.14: Simulagoes dinamicas para o modelo de micromistura na presenca
de contragdo do meio reacional (N = 3 e Ne = 80) Concentracao Média
de monoémero; Temperatura Média. (D = 40,5, A = —9,5, B, = 107,
AE, =9818K, AEy; = 16263K, G = —600K, A = 0,0, e = 0,36 ¢ a = 0, 30).
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Na Figura [3.12, observa-se que o sistema de polimerizagao nas vizinhancas da
segregacao total nao apresenta comportamento dinamico oscilatorio. Este resultado
corrobora os resultados expostos por PINTO] (1990a)), que observou que sistemas de
polimerizagao em suspensao de PVC, quando descritos por modelos de segregacao
completa, nao apresentam comportamento dinamico oscilatério. OECHSLER et al.
(2016), por sua vez, mostraram formalmente pela aplicagao do Teorema de Poin-
caré-Bendixon para uma reacao de primeira ordem em condi¢oes nao-isotérmicas,
que ciclos limites nao sao possiveis em sistemas completamente segregados. Por-
tanto, estes resultados sugerem que a condicao para que o sistema apresente com-
portamento dinamico oscilatério estd associada a existéncia de um grau minimo de
micromistura. Em outras palavras, os mecanismos de retroalimentacao positiva,
mencionados anteriormente, que estao diretamente relacionados com a dinamica
complexa de sistemas reacionais, s6 existem se o sistema apresenta um grau minimo
de micromistura.

E importante salientar que nas simulacoes realizadas na Figura , a funcao
de distribuicao de tempos de residéncia nao é descrita pelo decaimento exponen-
cial classico, conforme descrito por DANCKWERTS| (1958), visto que a vazao vo-
lumétrica de saida difere da vazao volumétrica de entrada, para que a restricao de
volume constante seja satisfeita. Conforme discutido na modelagem proposta neste
trabalho, a funcao de DTR foi integrada juntamente com os demais balancos po-
pulacionais, sendo admitida apenas a priori a hipétese de macromistura perfeita.
A fungdo de DTR é descrita por um decaimento exponencial (descrito na Equagao
somente no caso ideal em que a auséncia de efeito de contragao do volume
reacional é observada e, portanto, as vazoes volumétricas de entrada e saida sao
equivalentes.

A Figura [3.15] ilustra as distribui¢oes para o nimero e fragao de elementos, res-
pectivamente, variando-se o parametro de micromistura na presenca de efeitos de
contragao do meio reacional. E f4cil entender que, se a micromistura afeta as dis-
tribuicoes e suas respectivas médias, as propriedades do meio também sao afetadas,
assim como o balango de massa global. Como consequéncia, a funcao de DTR ¢ afe-
tada pelos diversos niveis de micromistura entre os limites da segregacao completa e
maxima micromistura. Em particular, as distribuicoes de tempos de residéncia em
um reator de polimerizacao podem diferir bastante da distribuicao tedrica proposta
por DANCKWERTS) (1958)). Quanto maior a conversao média do sistema, os efeitos
de contracao volumétrica se tornam mais pronunciados, resultando em decaimentos
exponenciais deslocados da DTR tedrica. Por outro lado, a Figura [3.15/ mostra que
ao diminuir a conversao média, as distribui¢oes tendem para a DTR tedrica. Isso
ocorre porque a baixas conversoes os efeitos de contracao volumétrica sao menos

evidentes e, portanto, a hipétese de fluido incompressivel torna-se valida.
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Figura 3.15: Distribuicoes: Nimero de elementos fluidos; |3.15b| Fracoes de
elementos fluidos para o modelo ITM em diversos niveis de micromistura (N = 3,
Ne = 80, D = 40,5, A = —9,5, B; = 107, AE, = 9818K, AE, = 16263K,
G =—600K,A=0,0,=0,36 e o =0,30).

Por fim, realizaram-se simulagoes usando o método das caracteristicas com o
objetivo de ilustrar que os resultados obtidos com diferentes esquemas numéricos
sao extremamente similares, conforme mostrado na Figura [3.16, Particularmente,
embora o método das caracteristicas possibilite o obtencao de modelos reduzidos

quando comparado ao método do momentos, o carater adaptativo deste método
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parece ser nao compativel com o software AUTO que é utilizado para a construgao

de diagramas de bifurcacao.

—— Momentos
—&— Caracteristicas

Y S g £
eSS —

Concentragido Média de Mondmero

0 20 40 60 80 100

Tempo Adimensional

370

W [#5] W
> 14,1 =)
=1 = oS
1 1 1

3304

3204

310+

Temperatura Média (K)

300_‘ —&— Momentos

] —&— Caracteristicas
290 T T T T T T T T T
0 20 40 60 380 100

Tempo Adimensional

(b)

Figura 3.16: Simulagoes dinamicas para o modelo de micromistura: Método dos
momentos em elementos finitos (N = 3, Ne = 80) e método das caracteristicas

(N = 50). Concentracao média de monomero; [3.16b| Temperatura média
(D =40,1, A= —9,5, B, = 100%, AE, = 9818K, AE, = 16263K, G = —600K,
A=0,0,c=0,0,a=0,20 e ky =5,0).
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3.6 Comentarios Finais

Neste capitulo, o modelo matematico para um reator genérico de polimerizacao
em solucao sujeito a efeitos de micromistura foi apresentado a partir da abordagem
do balanco populacional. Em particular, o modelo proposto difere dos trabalhos an-
teriores apresentados na literatura para o modelo ITM por considerar uma funcgao
de distribuicao de tempos de residéncia genérica, embora a hipotese de macromis-
tura perfeita ainda tenha sido considerada; ou seja, que as distribuicoes, bem como
as respectivas médias internas e externas, sao equivalentes. E importante salientar,
portanto, que o modelo pode ser estendido discretizando-se o reator em sub-volumes,
permitindo-se, entao, o detalhamento de efeitos de macromistura. Todavia, experi-
mentos devem ser realizados para verificar se a hipétese de macromistura perfeita é
valida ou nao.

O conjunto de equacoes diferenciais parciais, por sua vez, foi discretizado por
dois esquemas numéricos: o método de momentos em elementos finitos e o método
das caracteristicas. Em particular, a técnica de momentos se mostrou superior
as técnicas classicas de colocacao ortogonal e elementos finitos, ja que resultados
satisfatérios puderam ser obtidos, utilizando-se uma malha de discretizagao uni-
formemente distribuida no dominio da variavel discretizada. Entre os principais
resultados, o comportamento dinamico e estacionario das distribuicoes e suas res-
pectivas médias puderam ser confirmados numericamente nos casos limites da se-
gregacao completa e maxima micromistura. Além disso, pode ser observado que a
funcao de DTR ¢ influenciada pelo nivel de micromistura do reator. Além disso,
foi mostrado que reatores em condigoes de segregacao parcial podem apresentar
comportamento oscilatério, sendo que esses resultados foram confirmados nos dois
esquemas numeéricos propostos.

Nas proximas secoes desta tese de doutorado, o modelo serd estendido para des-
crever a copolimerizacao do estireno com divinilbenzeno em solugao. Além disso, os
modelos cinéticos e de transferéncia de calor do reator serao validados experimen-
talmente. As distribuicoes de tempos de residéncia também serao avaliadas a partir
de experimentos efetuados em reatores continuos em diferentes condigoes de tempe-
ratura e agitacao. A partir do conjunto de dados experimentais obtidos, os efeitos
de macro e micromistura serao analisados com o objetivo de verificar a influéncia

destes no comportamento dinamico de um sistema real de polimerizacao.
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Capitulo 4

Unidade Experimental,
Procedimento e Resultados

Experimentais

“If, then, there is any error whatever in
observing the present state... an acceptable
prediction of an instantaneous state

in the distant future may well be impossible...”

Edward Norton Lorenz

Resumo: Neste capitulo apresenta-se uma descricao detalhada da uni-
dade experimental, da operacao do processo, dos materiais e do proce-
dimento que foi utilizado no estudo dos reatores de polimerizagao em
solucao. Apresentam-se algumas mudancas que foram feitas na unidade
experiemntal em relacdo ao trabalho de (OLIVEIRA| (2012), com o ob-
jetivo de viabilizar a investigacao da influéncia de efeitos de mistura no
comportamento dinamico destes reatores. Os resultados obtidos nos es-
tudos de cinética da reacao, dinamica térmica e distribuicoes de tempos

de residéncia sao apresentados.

4.1 Introducao

Neste capitulo, busca-se apresentar uma descricao minuciosa dos equipamentos,
das técnicas de operacao do processo e do procedimento experimental que foi uti-
lizado para a realizacao do estudo experimental acerca do grau de mistura e do
comportamento dinamico de reatores continuos de polimerizacao em solugao. E
importante salientar que os experimentos deste trabalho foram realizados na uni-

dade montada no Laboratéorio de Modelagem, Simulacao e Controle de Processos
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(LMSCP) do Programa de Engenharia Quimica da COPPE/UFRJ.

A unidade de reatores continuos do tipo tanque de mistura em escala de bancada
¢ uma unidade recente montada no LMSCP. O primeiro trabalho conduzido nesta
unidade foi o realizado por (OLIVEIRA| (2012)), cujo objetivo central era a inves-
tigacao da influéncia da utilizagao de iniciadores multifuncionais na reacao de poli-
merizacao em solucao do estireno em condigoes isotérmicas. A unidade foi utilizada
para aquisi¢ao de dados experimentais destas reacoes, que permitiram a validacao do
modelo matematico proposto para a cinética e operacao dos reatores continuos. Este
trabalho, portanto, é o segundo realizado nesta unidade, que possui como objetivo
a investigacao dos graus de mistura (macro e micromistura) e a possivel influéncia
destes parametros no comportamento dinamico dos reatores.

Na Secao 4.2 apresenta-se uma descricao da unidade experimental e equipamen-
tos constituintes, assim como o procedimento de partida da unidade. Na Secao 4.3
sao descritos os experimentos cinéticos de copolimerizagao em sistema batelada. Nas
Secoes 4.4 e 4.5 sao apresentadas as metodologias utilizadas nos experimentos de ca-
racterizacao da dinamica térmica e DTR. Na Secao 4.6 sao apresentados os reagentes
e procedimentos de purificacao utilizados, enquanto que na Secao 4.7 apresenta-se
uma descricao dos métodos de caracterizacao que foram utilizados. Por tltimo, na

Secao 4.8 sao apresentados os resultados obtidos.

4.2 Equipamentos e Operacao da Unidade

Um esquema geral da unidade de polimerizagao é apresentado na Figura {4.1}
Conforme pode ser observado, a unidade é constituida por dois reatores continuos
do tipo tanque de mistura conectados em série. A unidade experimental é constituida

pelos seguintes componentes:

1. Cilindro de nitrogénio;
2. Secao de alimentacao constituida por:

< Provetas de vidro de 3 e 1 L com valvula de bloqueio para alimentacao
dos reagentes ao reator;

¢ Valvula de trés vias para especificacao do recipiente de alimentacao;

¢ Balanga analitica de precisao (BEL Equipamentos Analiticos LTDA) com
capacidade de 3100 g para monitoramento da vazao de alimentagao do

sistema.

3. Bombas dosadoras a membrana (Gamma L GALa 1602);
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Figura 4.1: Esquema da unidade experimental

Computador (Intel Dual Core 2.9 GHz) e placa de aquisi¢ao de dados PCI E —
6321 DAQ 16 AI, 24 DIO e 2 AO da National Instruments, para monitoramento

em linha dos dados de temperatura;

. Espectrofotometro NIRS-6500 (NIR Systems Inc.);

. Banho de refrigeracao (Haake DC-3) para o condensador, utilizando dgua des-

tilada como fluido de circulacao;

Condensadores de refluxo;

. Reatores de vidro borossilicato encamisado (FGG Equipamentos Cientificos

LTDA). A tampa do reator é de ago inox e possui orificios para a introdugao
do agitador, termopares, condensador de refluxo e retirada das amostras. O
volume do meio reacional no primeiro reator é 470 mL, enquanto que no se-
gundo é 430 mL;

. Valvulas para esvaziamento dos reatores;

Banhos de aquecimento com temperatura programada (Haake Phoenix II P1-
C35P) utilizando éleo mineral térmico como fluido de circulacdo, utilizados
para controle da temperatura nos reatores e da temperatura de alimentacao

do fluido de circulacao;

Agitadores mecéanico de ago inox (IKA), com haste reta capaz de operar na
faixa de 50 a 2000 rpm;
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12. Treés impelidores do tipo pa com inclinacao de 45 ° para a agitagao do primeiro

reator;
13. Impelidor do tipo ancora para agitacao do segundo reator;

14. Termopares do tipo termorresisténcia (PT100) para medigoes e controle da
temperatura dos reatores ao longo das reagoes e do tipo J com cabos blindados
para monitoramento das temperaturas dos reatores e das jaquetas ao longo das

reacoes;
15. Recipiente para armazenamento do produto obtido.

Na secao de alimentacao, uma proveta de 3 L ¢ utilizada para armazenar a
solugao que contém os monomeros (estireno e divinilbenzeno), solvente (etilbenzeno)
e iniciador (TBEC). Outra proveta de 1 L ¢é utilizada para manter a alimentagao
continua ao sistema nos experimentos envolvendo perturbagoes nas concentragoes
dos reagentes ou injecao de tragador, como nos experimentos efetuados nesta tese.
As duas provetas e a bomba dosadora sdo conectadas por uma valvula de trés vias
que permite selecionar o recipiente de alimentacao. A solucao é alimentada ao
primeiro reator por uma bomba dosadora do tipo membrana (modelo Gamma L
Gala 1602). A proveta de 3L é posicionada em cima da balanga analitica que, por
sua vez, é conectada ao computador, permitindo o monitoramento da vazao massica
e volumétrica do sistema.

Na secao de reacao, dois reatores de vidro borossilicato com capacidades de 470
e 430 mL, respectivamente, sao suportados por um tripé no interior da capela. Os
reatores sao continuamente agitados por agitadores com haste reta e velocidade de
rotacao variavel. Os impelidores do primeiro reator sao do tipo pa, enquanto que
os impelidores do segundo reator sao do tipo ancora. Os reatores sao encamisados,
de maneira que o aquecimento ou resfriamento é realizado pela circulacao de um
6leo mineral (Lubrax Utile Ot). As temperaturas de alimentacao do fluido de cir-
culagdo nos reatores é controlada pelos banhos de aquecimento (Haake Phoenix 11
P1-C35P). Os reatores e as linhas do fluido de circulacao sao isoladas com fibra de
vidro e papel aluminio para evitar a perda de calor para o meio ambiente. Os rea-
tores sao equipados com dois condensadores de serpentina, conectados ao banho de
refrigeragao (mantido a 5 °C) para evitar a perda de material volatil, principalmente
monomero e solvente. As temperaturas dos reatores, por sua vez, sao monitoradas
por termopares do tipo J (conectados ao computador) e por termopares do tipo
de termorresisténcia (PT100, conectados ao banho). Portanto, as temperaturas
dos reatores também podem ser controladas pelos banhos de aquecimento. Foram
também instalados termopares do tipo J nas camisas dos reatores, para que estas

temperaturas também pudessem ser monitoradas.
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A saida de material dos reatores ocorre por transbordamento. A saida do pri-
meiro reator é conectada a uma segunda bomba dosadora, do tipo membrana, para
succao dos produtos e alimentacao no segundo reator. A vazao da segunda bomba é
manipulada manualmente para manter o nivel do primeiro reator constante ao longo
do experimento. Entre algumas modificacoes que foram realizadas, pode-se citar a
insercao da sonda do espectrofotometro de infravermelho na tampa de aco inox do
primeiro reator, permitindo o monitoramento da conversao em linha, embora este
nao constitua o foco deste trabalho. As temperaturas medidas pelos termopares sao
enviadas a uma placa de aquisicao de dados, onde os sinais sao tratados e enviados
ao computador, armazenados e exibidos na interface grafica do programa LabDAQ),
desenvolvido no préprio LMSCP, permitindo o monitoramento das temperaturas em
tempo real.

Os reatores sao mantidos sob atmosfera inerte de nitrogénio. As vazoes de gas
para os reatores sao monitoradas por rotametros instalados na linha de nitrogénio.
A vazao de nitrogénio para os reatores ¢ mantida no valor de 370 ml/min. A
temperatura ambiente do laboratério é mantida em torno de 25°C, com o uso do ar
condicionado.

Para dar partida no reator, a primeira etapa envolve a preparacao das solucoes
de monomero. A solucao a ser alimentada no sistema consiste de uma mistura vo-
lumétrica de 95% de estireno em etilbenzeno, de forma a preparar em torno de 7
L de mistura. Esta solucao era preparada no dia anterior ao experimento e era
mantida sob refrigeragdo para evitar a ocorréncia de polimerizagao espontanea. A
solugao que contém o iniciador e o comonomero é preparada minutos antes do expe-
rimento, a partir da pesagem em balanga de alta precisao dos componentes, seguida
da dissolugao com a solucao de estireno e etilbenzeno.

Antes da partida da unidade, os reatores sao preenchidos com a solucao que
contém 95% de estireno e 5% de etilbenzeno em base volumétrica. Os agitadores,
entao, sao ligados e mantidos a 200 e 100 rpm de agitagao, respectivamente. O
banho de resfriamento dos condensadores é também acionado e a temperatura ajus-
tada para 10°C, minutos antes da partida da unidade. Sao entao conectadas as
linhas do processo e inicia-se o bombeamento da solucao de alimentagao contida na
proveta, para retirar o ar presente nas linhas e ajustar a vazao as condi¢oes nominais
do processo. Apds dar partida no sistema de aquisicao de dados e no controlador
da temperatura do banho, inicia-se a cronometragem do tempo. Os set points das
temperaturas dos banhos sao ajustados para que as temperaturas de reacao de-
sejadas sejam atingidas nos reatores. Neste trabalho, as temperaturas de reagao
foram utilizadas na faixa de 110 — 130 °C. Conforme discutido na introdugao, essas
temperaturas foram escolhidas em funcao da operacao real de um processo indus-

trial. Amostras sao entao recolhidas para andlises de conversao e massas molares
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em intervalos de 15 min durante a primeira hora de experimento. Apds a primeira
hora, o intervalo de amostragem é aumentado para 30 min. Apds atingido o estado
estacionario, o intervalo de amostragem é, entao, aumentado para 60 min.

Apés o término do experimento, iniciam-se os procedimentos de parada da uni-
dade. Os set-points dos controladores das temperaturas dos banhos sao reduzidos
para valores da temperatura ambiente, a alimentacao de Ny é interrompida e o
sistema de aquisicao de dados é desligado. Adiciona-se, entao, tolueno a mistura re-
acional para diminuir a viscosidade do meio. Em seguida, os reatores sao esvaziados
pelas valvulas de retirada de material e o sistema de condensagao de volateis é des-
ligado. Apds o esvaziamento, os reatores sao preenchidos com tolueno por mais trés
vezes para efetuar a limpeza do reator. A circulagao de tolueno e acetona também é
efetuada nas linhas do processo, a fim de evitar polimerizagao espontanea nas linhas
e nas partes internas das bombas. Por tltimo, os rejeitos sao descartados de forma

apropriada e os equipamentos sao desligados.

4.3 Experimentos Cinéticos

Uma das etapas importantes deste trabalho envolve a validacao do modelo
cinético para a reacao de copolimeriza¢ao do estireno e divinilbenzeno (DVB) em
solucao. Para que este objetivo possa ser alcancado com sucesso, experimentos
cinéticos em tubos de ensaio foram realizados para obter dados acerca das con-
versoes destas reacoes. Os experimentos em sistema batelada sao importantes, uma
vez que estes resultados representam uma referéncia para o sistema continuo. Por-
tanto, um planejamento fatorial a dois niveis com duas réplicas no ponto central foi
definido para avaliar o efeito das variacoes de concentracao de iniciador monofun-
cional (TBEC) e comonémero (DVB) no comportamento destas reagoes. A Tabela

resume as condicoes experimentais utilizadas nas reagoes.

Tabela 4.1: Condicoes experimentais para as reagoes de copolimerizacao em sistema
batelada

Variavel Valor
Temperatura 120°C
DVB 0,05 - 0,3 % (m/m)

Concentragao de TBEC 1,2 - 2,5 (mmol/L)

Os experimentos em tubos de ensaio, inicialmente, consistiram na preparacao

de uma mistura de 95% de estireno e 5% de etilbenzeno em base volumétrica. Em
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seguida, a mistura contendo a solucao de estireno, o iniciador e o comonomero foi
preparada. A Tabela resume as condigoes experimentais utilizadas nas reagoes
em sistema batelada, definidas em conformidade com o planejamento experimental
proposto. E importante salientar que estas condi¢oes experimentais foram definidas
em conformidade com a operagao de um processo industrial, como discutido por
OLIVEIRA| (2012).

Tabela 4.2: Planejamento experimental para as reagoes em sistema batelada

Reagao Rl R2 R3 R4 R5 Rb(a) RbH(b)
Temperatura (°C) 120 120 120 120 120 120 120
DVB (% m/m) 0,05 005 03 03 0175 0,175 0,175

Concentracao de TBEC (mmol/L) 12 25 12 25 185 1,85 1,85

a e b sao réplicas.

Apo6s a preparacao, os tubos de vidro foram carregados com um volume de 5,0 mL
da mistura reacional, vedados e mergulhadas num pirex contendo silicone e mantido
sob agitacao constante e na temperatura de 120°C durante toda a reagao, com o
auxilio de uma placa de aquecimento. As amostras foram recolhidas regularmente
em 15, 30, 60, 90, 120, 180, 210 e 240 min de reacao. Ao final de cada intervalo
estipulado, as amostras foram retiradas do banho, inibidas com hidroquinona e
pesadas. Em seguida, os tubos foram colocados na estufa a vacuo a 30°C, até a
obtencao de massa constante.

O erro experimental foi calculado, admitindo-se que os dados seguem a distri-

buicao normal de probabilidades, parametrizada na forma:

T — g
Oz

P(u) = Normal(u;0,1);u = (4.1)

em que u representa a variavel x normalizada, p, representa a média dos dados e o,
representa o desvio padrao. Portanto, admitindo-se um nivel de confianca de 95%,

os limites de confianca dos dados experimentais sao dados por:

1 =y — 1,960, < v < p, + 1,960, = x5 (4.2)

E importante salientar que o erro experimental foi caracterizado a partir das
réplicas realizadas no ponto central. Este erro foi admitido para as demais condig¢oes
descritas na Tabela [£.2]
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4.4 Caracterizacao da Dinamica Térmica

Outro parametro importante que deve ser estimado neste sistema em particular
é o coeficiente global de transferéncia de calor entre o reator e a camisa. Nesta etapa,
experimentos foram realizados com o objetivo de efetuar a aquisicao dos dados da
dinamica térmica nos dois reatores. Os dados experimentais foram utilizados para a
estimacao dos coeficientes globais de transferéncia de calor nos dois reatores. Estes
experimentos consistiram na aplicagdo de perturbagoes do tipo degrau (positivo e
negativo) na temperatura da camisa e monitoramento das temperaturas dos reatores
e das camisas, conforme a estratégia apresentada por TEYMOUR e RAY]/ (1989).

A metodologia consistiu em carregar o reator com a solucao de estireno e dar
partida na unidade, fixando a temperatura do fluido de aquecimento em 130°C.
Neste cenario, o fluido de circulagdo na camisa atua no aquecimento dos reatores.
Quando a temperatura do reator atinge 120 °C, uma perturbacao do tipo degrau
negativo é efetuada na camisa do reator e as temperaturas sao novamente monito-
radas. A solucao que contém o iniciador e o comonomero é alimentada ao sistema e
aliquotas de material dos reatores sao retiradas ao longo do tempo para o cédlculo da
conversao. Nestes testes, as condicoes de alimentacao apresentadas na Tabela

foram efetuadas.

Tabela 4.3: Condicoes experimentais para as reagoes de copolimerizacao em sistema
continuo

Variavel Valor
Temperatura 120°C
DVB 0,05 % (m/m)

Concentragao de TBEC 1,2 (mmol/L)

Tempo de residéncia médio 1,0 h

Dois testes preliminares foram efetuados com o objetivo de avaliar a transferéncia
de calor dos reatores com a camisa e com o meio ambiente. O primeiro experimento
consistiu na aplicagao de sucessivos degraus na temperatura do fluido de aqueci-
mento e monitoramento das temperaturas do reator e do banho até atingirem seus
respectivos estados estacionarios. Aplicaram-se sucessivas perturbacoes do tipo de-
grau, gradativamente, até que a temperatura de reagao fosse alcancada. Em seguida,
perturbacoes do tipo degrau negativo foram aplicadas para avaliar a capacidade de
resfriamento do sistema. O segundo teste consistiu em verificar a capacidade de

perda de calor do sistema para o ambiente. Para este objetivo, a partida da unidade
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foi efetuada fixando-se a temperatura do banho em 130°C. Quando a temperatura
do sistema atingiu o estado estacionario, a circulacao do fluido na camisa foi inter-
rompida e as temperaturas e conversoes dos reatores foram monitoradas até o tempo
final de 4h. Nestes testes, as condi¢oes de alimentagao apresentadas na Tabela 4.3

foram efetuadas.

4.5 Caracterizacao das Distribuicoes de Tempos

de Residéncia

A determinacao das caracteristicas de macromistura dos dois reatores é um
aspecto fundamental para este trabalho, pois serve como teste de hipdtese para o
modelo matematico proposto, visto que uma das hipoteses do modelo desenvolvido
no Capitulo 3 desta tese é de que a macromistura é perfeita. Nesse cenario, ex-
perimentos foram efetuados com o intuito de avaliar as distribuicoes de tempos de
residéncia nos dois reatores através de um teste de tracador. Este teste consiste
na perturbacao do sistema a partir da adicao de uma substancia quimica inerte no
reator no tempo t = 0 e, entao, medir a concentracao do tracador no efluente do
reator em funcao do tempo.

Conforme discutido por FOGLER] (2012), os dois métodos de inje¢ao mais co-
muns sao o de entrada tipo pulso e entrada tipo degrau. Para uma entrada tipo
pulso, uma quantidade de tracador deve ser repentinamente injetada de uma sé
vez na corrente de alimentacao do reator, em um tempo tao curto quanto possivel.
A concentracao de saida é, entao, medida em funcao do tempo. No entanto, as
principais dificuldades com a técnica de pulso residem nos problemas relacionados
com a obtencao de um pulso razodvel na entrada do reator. A injecao deve ocorrer
num periodo de tempo muito curto em comparacao com os tempos de residéncia em
varios segmentos do reator, ou do sistema reacional. Por estas razoes, optou-se por
um experimento de perturbacgao do tipo degrau, uma vez que a partida do sistema
consiste naturalmente de uma perturbagao deste tipo.

Em um teste do tipo degrau para um sistema continuo, o tracador deve ser
injetado a uma taxa constante na alimentacao, que ¢ iniciada no tempo t = 0.
Antes deste tempo, o tracador nao foi adicionado a alimentacao. A concentracao do
tragador na alimentacao do reator é mantida neste nivel até que a concentragao do
efluente alcance o estado estacionario. Entao, o teste pode ser interrompido.

Conforme discutido por NAUMAN e BUFFHAM]| (1983)), os tragadores inertes
apropriados para os experimentos de distribuicao de tempos de residéncia devem
apresentar propriedades similares as do meio. No caso especifico do experimento

de polimerizacao do estireno, o tragador adequado deve ser solivel na mistura de

132



Capitulo 4 - Unidade Experimental, Procedimento e Resultados Experimentais

etilbenzeno e estireno e possuir ponto de ebulicao acima de 120 — 130 °C, que sao as
temperaturas tipicas de reacao. Este ultimo aspecto elimina praticamente a maioria
dos solventes na polimerizacao do estireno. Além disso, o tracador apropriado deve
ser suficientemente diferente em alguma caracteristica peculiar do meio, para per-
mitir a sua deteccao no meio reacional. Por ultimo, é desejavel que esta substancia
se mantenha inerte no meio de polimerizacao que contém o iniciador, o monémero
e os radicais livres. Nos experimentos de caracterizacao das distribuicoes de tem-
pos de residéncia realizados neste trabalho, o tracador escolhido para os testes foi
o 2-octanol. Em particular, este composto apresenta as vantagens de ser solivel no
meio de polimerizacao e possuir um elevado ponto de ebulicao. Além disso, este
composto pode ser detectado por técnicas de cromatografia gasosa.

Neste trabalho foi adotada a metodologia proposta por VIANNA JR. et al.
(2007), baseada no teste de injegdo de tragador em perturbacdo do tipo degrau
para medicao da distribuicao de tempos de residéncia. Foram realizados dois tipos
de teste:

1. Perturbacgao degrau com tracador em solvente: Apds o estabelecimento
da vazao de alimentacao do sistema, a solu¢ao contendo o solvente (etilben-
zeno) e o octanol (em torno de 5 % v/v) é alimentada no sistema e a partida no
cronometro é efetuada. Em intervalos de 15 minutos durante as duas primei-
ras horas, aliquotas de 2 ml sao retiradas dos dois reatores. Posteriormente
sao retiradas aliquotas em intervalos de 30 minutos, até que a unidade al-
cance o estado estacionario. A quantidade de octanol na saida foi obtida por

cromatografia gasosa, cujo procedimento sera discutido nas préoximas segoes.

2. Perturbacao degrau com tragador no meio polimérico: Para caracte-
rizar as distribuicoes de tempos de residéncia no meio polimérico, a reagao de
polimerizagao foi inicialmente conduzida até o estado estacionario, estimado
em torno de 6h a partir de experimentos preliminares. O procedimento de
partida da unidade foi descrito na Secao 4.2. Uma vez estabelecida a condicao
estacionaria, o sistema foi perturbado por meio de um degrau, adicionando-se
em torno de 5 % v/v de octanol na mistura de monémeros, solvente e inici-
ador que ¢ alimentada ao sistema. Novamente, com intervalos de 15 minutos
durante as duas primeiras horas, aliquotas de 2 ml sao retiradas dos dois reato-
res para medicao das concentragoes do octanol. Posteriormente, sao retiradas
aliquotas em intervalos de 30 minutos até que a unidade alcance o estado es-
tacionario, também estimado em torno de 6h. Novamente, um planejamento
fatorial a dois niveis foi definido para avaliar o efeito das seguintes variaveis
nas distribuicoes de tempos de residéncia: temperatura e taxa de agitacao.

A primeira variavel foi perturbada com o intuito de verificar o efeito da con-
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centracao de polimero nas distribuigoes de tempos de residéncia, visto que a
polimerizacao do estireno apresenta iniciacao essencialmente térmica. A taxa
de agitagao, por sua vez, foi perturbada exclusivamente com o objetivo de
analisar se efeitos de macro e micromistura podem estar correlacionados com
essa variavel. As condigoes experimentais para as concentracoes de iniciador
e comonomero foram as mesmas apresentadas na Tabela[d.3] A Tabela [4.4] re-
sume as condicoes experimentais utilizadas nas reacoes em sistema continuo,

definidas em conformidade com o planejamento experimental proposto.

Um fator relevante que deve ser observado antes das analises das distribuicoes de
tempos de residéncia é o tempo de atraso devido aos volumes das linhas entre a secao
de alimentacao e a entrada do primeiro reator; e entre a saida do primeiro reator
e a entrada do segundo reator. Se o tempo de atraso for comparavel ao tempo de
residéncia médio do reator, interpretagoes equivocadas podem ser realizadas acerca
dos resultados observados para os testes de tracador. Por isso, os volumes das
linhas foram medidos para estimar os tempos de atraso em cada um dos reatores. Os
volumes das linhas sao de 23 e 34 ml, respectivamente. Como a vazao de alimentacao
do sistema é de 470 ml/h (para que os reatores operem com um tempo de residéncia
médio na faixa de 1h), os tempos de atraso (cerca de 3 min) sdo pouco significativos,

quando comparados com os tempos de residéncia médio dos reatores (cerca de 1h).

Tabela 4.4: Planejamento experimental para as reagoes em sistema continuo

Reacao R1 R2 R3 R4 R5 R6
Temperatura ( °C) 110 110 130 130 120 120

Taxa de Agitagao (rpm)
Reator 1 300 100 300 100 300 200

Reator 2 200 50 200 50 200 100

4.6 Preparacao e Purificacao dos Reagentes

Os seguintes reagentes foram utilizados nos experimentos e nas técnicas de

caracterizagao:

1. Estireno, monémero fornecido por doacao pelas empresas Petrobras S/A e
Nitriflex com grau de pureza minimo de 99,5%, contendo inibidores para evitar

polimeirizagao espontanea;
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10.

11.

. Divinilbenzeno, monomero fornecido pela SIGMA-ALDRICH, e usado como

agente reticulante, com grau de pureza minimo de 80,0%, contendo a seguinte
mistura de isomeros: m-divinilbenzeno, p-divinilbezeno, etilvinilbenzeno, die-

tilbenzeno e naftaleno;

. Etilbenzeno, solvente fornecido por doacao pelo CENPES, Petrobras S/A, com

grau de pureza minimo de 99,5%;

. Etanol absoluto, fornecido pela VETEC Quimica Fina, com grau de pureza

minimo de 99,5%, adicionado as amostras retiradas ao longo da reagao para

interrupgao da reacao;

. Hidroquinona, fornecida pela VETEC Quimica Fina, com grau de pureza

minimo de 99%, utilizada como inibidor da reagado de polimerizagao (solucao

1% m/m) quando adicionada as amostras retiradas durante a reagao;

. Agua destilada, usada no preparo da solucao de hidroquinona e como fluido

de troca térmica;

Oleo mineral LUBRAX UTILE OT, fornecido pela Ingrax S/A e empregado

como fluido de troca térmica no banho de aquecimento;

. Iniciador monofuncional Luperox®) TBEC (t-butil-

2(etilhexil)monoperdxidocarbonato) fornecido pelo CENPES, Petrobras

S/A, com grau de pureza minimo de 95,0%;

. Tetrahidrofurano (THF) PA, fornecido pela VETEC Quimica Fina, solvente

usado como fase movel para as analises em cromatografia por permeacao a gel

(GPC);

Etilenoglicol com grau de pureza minimo de 99,5%, fornecido pela pela VE-
TEC Quimica Fina, usado como padrao interno nas analises de cromatografia

gasosa;

2-Octanol (2-etil-1-hexanol) com grau de pureza minimo de 97,0%, fornecido
pela SIGMA-ALDRICH, e usado como tragador.

Testes preliminares em sistema batelada apresentaram conversoes baixas ou nu-

las, sempre que o estireno foi utilizado diretamente. Como o estireno recebido

contém inibidores para evitar a polimerizacao espontanea, o monomero foi puri-

ficado antes da realizacao de qualquer experimento. A purificacao do etilbenzeno,

por sua vez, oneraria em demasia de experimentos, tanto do ponto de vista financeiro

quanto de tempo. Além disso, conforme relatado por PINTO) (1991)), a purificacao
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adicional do solvente nao costuma alterar o comportamento do processo. A puri-
ficacao do estireno foi realizada com destilagao a vacuo, em temperaturas da ordem
de 45°C, para evitar a polimerizacao espontanea do monomero. Numa batelada
tipica de destilacao de 5 L, descartaram-se sempre os 200 mL iniciais e os 200 mL

finais.

4.7 Procedimentos Analiticos

Nesta se¢ao, sao descritos os principais procedimentos analiticos que foram uti-
lizados neste trabalho para a caracterizagao de variaveis importantes para a analise

do comportamento do processo.

4.7.1 Analise Gravimétrica

A analise gravimétrica consiste em determinar a massa de polimero contida na
amostra para um posterior cdlculo da conversao. Para isso, a capsula de aluminio
utilizada para a coleta da amostra era inicialmente pesada, contendo apenas uma
quantidade de solugao de hidroquinona 1% (m/m) (mg), utilizada para inibir a
polimerizacdo. Apds a coleta da amostra, a capsula era novamente pesada (m;).
O conjunto era levado para estufa a vacuo a 30°C ou estufas de recirculacao a
50°C para a remocao dos volateis, até a obtencao de massa constante. Apds esse
procedimento de secagem, a capsula, agora contendo amostra sélida, era pesada
novamente (ms).

A Equacao apresenta o cdlculo da conversao (X) a partir dos dados obtidos

por gravimetria:

X = (w) 100 (4.3)

myp — My
sendo X a conversdo, expressa em porcentagem; (ms — mg) a massa de polimero

obtida e (m; — mg) a massa de amostra coletada.

4.7.2 Cromatografia de Permeagao em Gel (GPC)

A cromatografia de permeacao em gel também conhecida como cromatografia
por exclusao de tamanhos (SEC) é um dos métodos mais populares para separacao
e analise de materiais poliméricos. Existem diversos métodos experimentais para
analise das massas molares; porém, fornecem basicamente valores de massa molar
média. A técnica de cromatografia por exclusao de tamanhos permite a deter-

minacao simultanea das massas molares médias e da distribuicao de massas molares
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(LUCAS et al.l [2001).

Nesta técnica, a separacao ocorre exclusivamente por conta do tamanho molecu-

lar. O recheio das colunas, denominado fase estacionaria, é constituido de particulas
que contém poros de diversos tamanhos. Entre os recheios mais utilizados citam-se
os recheios constituidos por copolimero reticulado de estireno e divinilbenzeno. A
solucao que contém moléculas de polimero de diversos tamanhos e que ¢ injetada na
coluna é denominada fase mével. O volume da fase mével é constituido pelo volume
da solugao estagnada nos poros (volume de poros) e pelo volume da fase mével que

flui entre as particulas (volume intersticial), conforme mostrado na Figura
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Figura 4.2: Fases moével e estacionaria na cromatografia de permeacao em gel
(LENZI, [2004).

Portanto, moléculas cujo tamanho é maior que o tamanho dos poros do recheio
nao conseguem penetrar ou difundir nesses poros e sao totalmente excluidas. Logo,
sao as primeiras a serem eluidas. Por outro lado, moléculas muito pequenas sao
capazes de difundir completamente nos poros, sendo capazes de permear o recheio.
Moléculas de tamanho médio sao capazes de penetrar alguns poros, mas nao todos
(LUCAS et al.l [2001)), conforme mostrado na Figura

Para a determinacao das massas molares médias e das distribui¢oes de massas

molares do polimero presente em cada amostra retirada ao longo da reacao, foi uti-
lizado um cromatégrafo, modelo VE 2001 GPC Solvent /Sample Module, equipado
com quatro colunas Phenomenex, com géis de porosidade 500, 103, 105, 106 A, e um
detector refratométrico Viscotek modelo VE 3580. A calibragao do equipamento foi
feita com padrdes de poliestireno, com massas molares variando de 500 a 1,86 x 10°
Da. Amostras de 100 pL foram injetadas e as andlises foram conduzidas a 40°C,
utilizando tetrahidrofurano (THF) a uma vazao de 1 mL/min como fase mével. As

solugoes poliméricas foram preparadas numa concentracao de 2 mg/ml.
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Figura 4.3: Fracionamento por GPC (LENZI| [2004]).

4.7.3 Cromatografia Gasosa (GC)

Na cromatografia gasosa, os componentes a serem separados sao carreados
através da coluna por um gas inerte, chamado gas carreador. A fase estacionaria
consiste em um filme fino ou um liquido nao-volatil, aderido a um soélido inerte. A

mistura que compoe a amostra sofre uma particao entre o gas carreador e a fase

estaciondria, que estd suportada no sélido inerte (LUCAS et al.l [2001)).

A fase estacionaria retarda seletivamente a eluicao dos componentes da mistura,
de acordo com coeficiente de particao entre as fases estacionaria e vapor. Os com-
ponentes da mistura presentes na corrente gasosa sao entao carreados pela coluna e
detectados na saida em funcao do tempo por um detector apropriado. O processo de
separacao consiste, portanto, na capacidade de diferentes substancias distribuirem-
se entre as fases estacionaria e vapor. A separacao das substancias depende da
volatilidade relativa de cada componente da mistura. A volatilidade, por sua vez, é
funcao da pressao de vapor do componente, que depende das forgas de interacao en-
tre o componente e a fase estacionaria. Portanto, quando existe uma boa interagao

entre o componente e a coluna, a pressao de vapor é menor e o tempo de retengao

do componente na coluna é maior (LUCAS et al. [2001)).

Neste trabalho as andlises de cromatografia gasosa foram utilizadas para deter-
minag¢ao da curva de concentracao do octanol ao longo do tempo nos testes de ma-
cromistura, realizados com o objetivo de caracterizar as distribuicoes de tempos de
residéncia nos reatores. Em particular, as amostras retiradas nas saidas dos reatores

sao constituidas por polimero, monomeros residuais, solvente e o octanol. Conforme

discutido por VIANNA JR. et al.| (2007)), a presenga de polimero na corrente de saida

impede a injegao direta das amostras na maior parte dos equipamentos, devido aos

problemas operacionais associados com o entupimento das colunas cromatograficas.
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A solugao proposta por [VIANNA JR. et al. (2007)) consistiu na adi¢ao de etanol nas
amostras para precipitar o polimero, filtrar e analisar o liquido sobrenadante por
cromatografia.

No entanto, dois fatores importantes diferenciam as condigoes experimentais
praticadas neste trabalho, quando comparadas com as corridas efetuadas por [VI-
ANNA JR. et al.| (2007): a quantidade de solvente e a adi¢do de um comonoémero
para promover ligacoes cruzadas. As reacoes de polimerizacao efetuadas neste tra-
balho sao praticamente polimerizacoes em massa, ao contrario das reagoes efetuadas
por [VIANNA JR. et al.| (2007), conduzidas em reatores tubulares com quantidades
de solvente da ordem de 60% (m/m). A metodologia proposta por VIANNA JR.
et al| (2007) foi inicialmente testada, efetuando-se reagoes de polimerizacao nas
condicoes descritas conforme a reacao R1 da Tabela em tubos de ensaio na
presenca de octanol. Todavia, as analises cromatograficas nao detectaram a pre-
senca do octanol no liquido filtrado. Por outro lado, os resultados de conversao
nao apresentaram qualquer efeito de inibicao, que poderia indicar a existéncia de
interacgoes indesejadas entre o octanol e os radicais livres. Portanto, uma possivel
justificativa para essas observacoes é que a reticulacao no polimero promovida pelo
DVB e a elevada concentracao de polimero possam ter retido o octanol no polimero
precipitado.

Neste contexto, a metodologia de VIANNA JR. et al.| (2007) foi adaptada para
possibilitar a medi¢ao do octanol. Assim, inicialmente adicionou-se tolueno (5 ml)
ao volume das amostras (2 ml), retiradas dos reatores com o objetivo de solubilizar
todos os componentes presentes. Em seguida, o etanol foi adicionado para separar o
copolimero a base de poliestireno. O sistema composto pelas duas fases foi mantido
em repouso por periodos de quatro dias para garantir a extracao do octanol e de-
cantacao completa do polimero formado. O liquido sobrenadante das amostras foi
posteriormente filtrado e entao analisado por cromatografia.

Para quantificacao do octanol na amostra analisada por cromatografia adotou-se
o método de padronizacao interna. Este método consiste na adicao de quantida-
des conhecidas de um padrao interno em cada amostra a ser analisada e efetuar a
quantificacao da concentracao do analito a partir da razao entre as areas dos picos
obtidos no cromatograma. Neste caso, uma curva de calibracao precisa ser cons-
truida para correlacionar as razoes entre as areas com a concentracao do analito.
Em particular, a adocao da razao entre o analito e o padrao interno nos calculos
minimiza eventuais erros relacionados as variacoes no volume de amostra injetada,
visto que nesse caso as flutuacoes de ambos os picos no cromatograma ocorrem de
forma simultéanea e correlacionada, conforme discutido por GOMES) (2013)). Neste
trabalho, o padrao interno escolhido foi o etilenoglicol. Um cromatograma tipico

obtido nas analises de cromatografia é apresentado na Figura 4.4} em que é possivel
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observar os componentes presentes na amostra.
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Figura 4.4: Cromatograma representativo das analises de cromatografia gasosa.

Para os experimentos efetuados neste trabalho em sistema continuo, as concen-
tragoes de octanol na saida dos reatores foram normalizadas em relagao a concen-
tracao deste na alimentacao. Portanto, em cada experimento mediu-se a razao entre
as areas de octanol e etilenoglicol na alimentacdo, denominado (R;), e mediu-se a
mesma razao entre as areas dos componentes nas amostras retiradas ao longo do
tempo, sendo denominado (Rj). A concentragdo experimental de octanol na amos-
tra k, portanto, foi calculada como a razao entre (Ry) e (R1). Deste modo, os valores
experimentais apresentam valores entre 0 e 1, e flutuacoes no estado estacionario em
torno de 1. Portanto, nao foi necessario construir uma curva de calibragao.

Com o objetivo de verificar possiveis interacoes entre o octanol e o meio reacional
de polimerizacao, foram realizados testes em tubos de ensaio conforme a reagao R1
da Tabela[d.2] As reagoes foram realizadas em triplicata para célculo das flutuagoes
experimentais, conforme pode ser observado na Figura [4.5] Portanto, a partir dos
resultados obtidos pode-se afirmar que dentro das flutuagoes experimentais obser-
vadas, a quantidade de octanol nas amostras nao se modificou com o tempo de
reacao.

As andlises de cromatografia foram realizadas em um cromatégrafo fabricado pela
DANT Instruments, modelo Master GC, equipado com um detector de ionizacao de
chama e uma coluna capilar Dani DN-WAX, com comprimento de 30 m, diametro
interno de 0,32 mm e espessura do filme de 1,0 um. O cromatografo foi configurado
para iniciar a andlise a 70 °C, permanecendo 1 minuto em estado isotérmico e, em
seguida, elevar a temperatura do forno até 220 °C a uma taxa de 10°C/min e, nova-

mente permanecer em estado isotérmico por 1 minuto. A Tabela apresenta, de
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forma resumida, as condigoes de operacao empregadas nas analises de cromatografia

gasosa.
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Figura 4.5: Resultados de cromatografia gasosa para reacoes de polimerizagao em

sistema batelada na presenca de octanol: Réplicas; Médias.
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Tabela 4.5: Condigoes operacionais aplicadas na cromatografia gasosa (GOMES]
2013)

Parametro Especificacao
Temperatura do Injetor 210°C
Temperatura do Detector 220°C
Split 1:5
Gés auxiliar Nitrogénio
Fluxo da coluna 1 mL/min
Fluxo do auxiliar 29 mL/min
Gés de queima Hidrogénio
Gés comburente Ar sintético

Fluxo do gas de queima 40 mL/min
Fluxo do gas comburente 280 mL/min
Temperatura inicial 70°C

Temperatura final 220°C

4.8 Ensaios Experimentais

Nesta secao, apresentam-se os resultados obtidos nas reagoes em batelada, na
partida da unidade formada pelos reatores continuos, nos testes de dinamica térmica

nos reatores e de distribuicoes de tempos de residéncia.

4.8.1 Ensaios em Sistema Batelada

A Figura [4.6] apresenta os resultados obtidos nos experimentos em sistema bate-
lada para a copolimerizacao de estireno com DVB em solugao. O experimento em
branco consistiu na realizacao da reacao de polimerizacao do estireno na auséncia
de comonomero e iniciador e serve como uma referéncia para a avaliacao da con-
sisténcia dos resultados obtidos, pois permite a avaliagao das magnitudes das taxas
de polimerizacao, quando a etapa de iniciacao do sistema é exclusivamente térmica.

A polimerizacao térmica do estireno apresenta comportamento praticamente linear,
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e representa a menor conversao de todas as reacoes efetuadas, pois resulta na me-
nor concentracao de radicais livres. Como esperado, o aumento da concentracao de

iniciador resulta no aumento da conversao. A adigao de DVB parece afetar pouco a

CONversao.
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Figura 4.6: Resultados de conversao para os experimentos em sistema batelada

A Figura|4.7| apresenta os resultados obtidos para as massas molares médias nos
experimentos conduzidos em sistema batelada. Observa-se que a adicao de iniciador
e comonodmero causam diminuicio nas massas molares médias numéricas (M,). A
adicao de iniciador aumenta o nimero total de radicais livres, resultando necessa-
riamente na redugao do M,. No caso das massas molares médias ponderais (M,,),
observa-se que as amostras do ponto central apresentaram valores de massas molares
maiores que as da polimerizacdo térmica. O aumento no M, representa necessari-
amente um aumento da fracdo em massa do niimero de moléculas com tamanho de
cadeia elevado. Conforme sera discutido no Capitulo 5, o DVB atua como agente
de reticulagao, promovendo ligagoes cruzadas entre as cadeias, explicando o cres-
cimento do M,. A cinética de copolimerizacio de estireno com DVB é bastante
complexa e, portanto, a correlacao entre as variaveis nao é necessariamente linear,
como serd discutido.

Na Figura 4.8, é possivel observar que, para uma concentracao fixa do co-
monomero, as conversoes sao superiores para maior concentracao do iniciador nos

tempos finais da batelada, quando as conversoes sao maiores. No entanto, é impor-
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Figura 4.7: Resultados de massas molares médias para os experimentos em sistema
batelada: Média numérica; Média Ponderal.

tante observar que os erros experimentais nas condigoes analisadas se interceptam,
de maneira que ¢é possivel afirmar que o aumento da concentragao de iniciador apre-
senta somente uma tendéncia de aumento de conversao. As incertezas na andlise
gravimétrica se devem principalmente a secagem do material e as sucessivas pesa-
gens.

Na Figura 4.9 sao apresentados os resultados para as massas molares para a

concentracao de comonomero fixada em seu valor inferior. Conforme discutido an-
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Figura 4.8: Resultados de conversao para diferentes concentracoes de iniciador.

teriormente, as conversoes podem ser consideradas equivalentes nestas condicoes.
Por outro lado, as massas molares apresentaram um aumento, sobretudo nas mas-
sas molares ponderais para a condicao com maior concentragao de iniciador. Este
aumento nas massas molares pode ser explicado pelo aumento na frequéncia de reti-
culagao. Como o aumento da concentracao de iniciador resulta necessariamente em
aumento da quantidade de radicais livres, os efeitos de reticulacao sao favorecidos
nessa condicao.

Por outro lado, para concentracoes do comonomero fixadas no seu valor superior,
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Figura 4.9: Resultados de massas molares médias para diferentes concentracoes de
iniciador com 0,05% de DVB: Média numérica; Média Ponderal.

o aumento da adic¢ao de iniciador nao representou aumentos significativos nas massas
molares, conforme pode ser visto na Figura [4.10] Embora exista uma tendéncia de
aumento das massas molares com o aumento da concentracao de iniciador, os erros
experimentais se interceptam e, portanto, as massas molares podem ser consideradas
equivalentes.

No entanto, é importante salientar que as medidas podem estar comprometidas

por efeitos de solubilidade. Sabe-se que as medidas de GPC somente sao confidveis
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Figura 4.10: Resultados de massas molares médias para diferentes concentragoes de
iniciador com 0,30% de DVB: Média numérica; [4.10b| Média Ponderal.

quando se garante a total solubilizacao do polimero no solvente. Todavia, o aumento
na quantidade de ligagoes cruzadas entre as cadeias pode ser suficiente para impe-
dir a solubilizacao completa das cadeias. Trata-se de um problema de equilibrio
termodinamico bem conhecido na literatura (AGUIAR] [2013)). Se a quantidade
de reticulacao é relativamente baixa, as moléculas de solvente conseguem penetrar
a fase de polimero, permitindo um inchamento limitado. Por outro lado, com o

aumento da densidade de reticulacao, a capacidade de absorcao das moléculas de
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solvente pela fase polimérica diminui e a capacidade de inchamento diminui

(CAS et al.|(2001)). Neste contexto, as medidas das massas molares nas condigoes de

maior concentracao de DVB podem ser equivalentes, apenas porque o equilibrio ter-
modinamico de solubilidade entre o copolimero reticulado e o solvente THF (usado
nas anélises de GPC) foi atingido, mantendo-se a fragdo de maior massa molar fora
da solucao. Os resultados obtidos para as conversoes em concentragoes fixas de

iniciador e diferentes concentragoes de DVB sao apresentados na Figura [4.11
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Figura 4.11: Resultados de conversao para diferentes concentracoes de DVB.
A Figura [4.T1] mostra que, para uma concentracao fixa de iniciador, o aumento
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da quantidade de DVB nao exerce um efeito relevante nas conversoes obtidas. Por-
tanto, pode ser possivel afirmar que, na regiao experimental avaliada e dentro das
incertezas avaliadas, as concentracoes de DVB nao representam efeitos importantes
sobre a conversao do sistema. Os resultados das massas molares para concentragoes

fixas de iniciador e diferentes concentragoes de comonomero sao apresentados nas

Figuras eld.13
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Figura 4.12: Resultados de massas molares médias para diferentes concentragoes de
DVB com concentragao de TBEC de 1,2mM: Média numérica; Média
Ponderal.
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Figura 4.13: Resultados de massas molares médias para diferentes concentragoes de

DVB com concentracao de TBEC de 2,5mM: Média numérica; Média
Ponderal.

Na Figura ficam bem evidentes os efeitos de reticulacao causados pela
adicao do DVB. Embora os resultados de conversao sejam equivalentes para as
duas condigoes analisadas, as massas molares da condi¢ao de maior concentracao de
DVB sao superiores. Na Figura |4.13| o efeito da adigao do DVB nao é tao evidente
nas reacoes com concentragao superior de iniciador. Novamente, é possivel que as

massas molares sejam equivalentes por conta da solubilidade. Com o aumento da
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concentracao de iniciador, a disponibilidade de cadeias vivas aumenta, e isso pode
também permitir o aumento da densidade de ligacoes cruzadas.

Para analisar a consisténcia dos dados de massa molar obtidos, os resultados
foram comparados com os dados de MERMIER et al| (2015) para homopolime-
rizagao de estireno com iniciador TBEC em concentragoes similares as utilizadas

neste trabalho. Os dados sao apresentados nas Figuras e |d.15]
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Figura 4.14: Comparagao dos resultados das massas molares médias com dados de
homopolimeriza¢ao de estireno com concentracao de TBEC de 1,2mM: Média
numérica; [4.14b| Média Ponderal.
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Figura 4.15: Comparacao dos resultados das massas molares médias com dados de
homopolimerizacao de estireno com concentracao de TBEC de 2,5mM: Média
numeérica; Média Ponderal.

E possivel observar que as massas molares obtidas em condicoes de baixa con-
centracao de DVB sao similares as massas molares obtidas por MERMIER et al.
(2015), conforme esperado. Com o aumento das concentracoes de DVB, as massas
molares aumentam pelos motivos ja discutidos anteriormente.

O resultados do sistema batelada fornecem, portanto, indicios de que per-

turbagoes nas concentragoes de inciador e DVB podem nao afetar o aparecimento de
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oscilagoes periddicas, ja que influenciam pouco a evolucao dinamica da conversao.
Além disso, os experimentos conduzidos em sistema continuo devem ser realizados
com tempos de residéncia médio de 60 a 120 minutos, em virtude das restrigoes
operacionais na conducao de experimentos com conversoes superiores a 50% e tem-
pos de reacao demasiadamente longos. Por ultimo, sao apresentados os dados das
distribuicoes de massas molares obtidas nas Figuras [£.16] [£.17 e [£.1§] .
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Figura 4.16: Distribuicoes de Massas Molares: Branco; Condigao R5.

As Figuras [4.16] [4.17] e [£.18 mostram a evolucao temporal das distribuicoes, em

que se observa que a adicao do DVB torna as distribuigoes bimodais a partir de 1

153



Capitulo 4 - Unidade Experimental, Procedimento e Resultados Experimentais

h de reacgao. Conforme discutido por ODIAN| (2004)), distribui¢oes de massa molar
bimodais consistem numa mistura de distribuicoes que sao suficientemente diferentes
para serem detectadas na cromatografia de permeacao em gel. A presenca destas
distribuicoes indica que podem existir diferentes espécies propagantes, como os dois

tipos de meros e as cadeias dormentes, reincorporadas devido as duplas pendentes.
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Figura 4.17: Distribuicoes de Massas Molares: Condicao R1; 4.17b| Condicao
R2.

Sistemas de copolimerizacao que envolvem a formagao de ligagoes cruzadas sao

exemplos bem conhecidos na literatura que podem resultar em distribui¢oes de massa
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Figura 4.18: Distribuicoes de Massas Molares: Condicao R3; 4.18b| Condigao

RA4.

molar bimodais. No caso da copolimerizagao de estireno e divinilbenzeno, evidéncias

experimentais de distribui¢oes de massa molar bimodais foram reportadas por

BITA et al.|(2001) para reagoes produzidas em emulsdo. Nesse caso, a segunda moda

pode ser produzida pela formacao de cadeias ramificadas, oriundas de reticulagao,

ou da mistura de polimeros de baixa massa molar formados no inicio da reacao (por

conta de iniciagdo com TBEC) e de polimeros de alta massa molar formados ao

longo da reagao (por conta do consumo do TBEC e iniciagao térmica).
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4.8.2 Ensaios de Dinamica Térmica

A Figura |4.19|ilustra os resultados obtidos nos testes de avaliacao da dinamica
térmica dos reatores, apds as sucessivas perturbagoes degrau na camisa de aqueci-

mento.
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Figura 4.19: Testes de aquecimento e resfriamento com sucessivas perturbagoes do

tipo degrau: Reator 1; Reator 2.

Conforme descrito na Secao 4.4, este ensaio consistiu na aplicacao de sucessivas

perturbagoes do tipo degrau gradativamente na temperatura do fluido durante a
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etapa de aquecimento do reator. Quando a temperatura do reator atingiu a tem-
peratura de reacao (120°C), a temperatura de set-point do fluido na camisa foi
alterada para 110°C. Na Figura 4.20] sao mostrados os resultados do segundo teste

de aquecimento.
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Figura 4.20: Teste de aquecimento com tunica perturbacao do tipo degrau.
Conforme ja descrito, neste teste a temperatura de set-point do banho foi man-
tida em 130°C até que os perfis de temperatura atingissem o estado estacionario.

Em seguida, a circulacao de fluido na camisa foi interrompida, de modo que a camisa

passasse a operar em modo batelada. O objetivo consistiu em analisar se a perda
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de calor para o meio ambiente também seria acentuada, mesmo com o isolamento

térmico efetuado nos reatores. Os resultados sao mostrados na Figura [4.21].
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Figura 4.21: Perfis de temperatura e conversao no teste de perda de calor para o
ambiente.

Em relagao a Figura 4.19| os resultados mostram indicios de que o coeficiente de
transferéncia de calor nos dois reatores é bastante elevado, uma vez que ambos os
reatores apresentam resposta rapida a quaisquer perturbacgoes efetuadas na camisa,
observando-se que os gradientes de temperatura entre os reatores e as respectivas

camisa sao da ordem de 1°C, quando os reatores atingem o estado estacionédrio. Na
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Figura [4.20] os perfis de temperatura da camisa e do reator sdo bem semelhantes,
confirmando novamente as elevadas taxas de transferéncia de calor nos dois reatores.

Conforme pode ser observado na Figura [4.21] as taxas de transferéncia de calor
para o meio ambiente também foram elevadas, de maneira que a suposta operagao
adiabatica nao pode ser mantida, uma vez que os perfis de temperatura e conversao
nos dois reatores apresentaram gradativa diminuicao até exting¢ao da reagao no final
do experimento. Enfim, os resultados mostram que é necessario modificar o sistema
de aquecimento e isolamento do reator, para permitir o estudo do comportamento
dinamico complexo do sistema de forma apropriada.

Dessa forma, a capacidade para a transferéncia de calor parece ser muito maior
que a taxa de geracao de calor devida a reacao de polimerizagao. Por isso, no estagio
de desenvolvimento deste trabalho, nao foi possivel dar partida na unidade por meio
de uma etapa de aquecimento até a temperatura de reacao, seguida de uma etapa
em que a camisa é mantida numa temperatura mais baixa e extrai calor do rea-
tor, conforme os resultados apresentados por  TEYMOUR e RAY] (1989) e [PINTO
(1991). Nos casos em que isso foi feito, a rea¢do entrou em extin¢do, por conta
de elevada capacidade de troca térmica do meio. Em particular, as elevadas taxas
de transferéncia de calor constituem um aspecto limitante no que diz respeito a
possibilidade de validagao experimental de respostas oscilatorias por intermédio de
mecanismos de realimentacao térmica positiva, uma vez que a resposta do sistema
é sempre estavel nestas condicoes. E importante salientar que na unidade experi-
mental utilizada por  TEYMOUR e RAY| (1989) e [PINTO) (1991), o aquecimento
do reator era realizado com ar quente em uma camara completamente isolada, de
maneira que o coeficiente global de transferéncia de calor estimado era muito baixo,

possibilitando a observacao experimental de respostas oscilatorias.

4.8.3 Ensaios de Distribuicao de Tempos de Residéncia

Nesta se¢ao, os resultados obtidos no sistema continuo para as reagoes consi-
deradas na Tabela sao apresentados. As variancias experimentais para as con-
centracoes de octanol foram calculadas a partir das amostras obtidas em condig¢oes
estacionarias e consideradas constantes durante toda a corrida experimental. Sao
apresentados os dados para as conversoes, temperaturas, massas molares e concen-
tracao de octanol ao longo do tempo. E importante salientar que em todos os
experimentos, amostras foram retiradas 30 min antes das perturbacoes, em interva-
los de 15 min. As andlises de cromatografia gasosa também foram efetuadas para
estas amostras. Sao apresentados inicialmente os dados de concentracao normali-
zada de octanol para o experimento de perturbagao degrau para os reatores contendo

somente o solvente da reagao (etilbenzeno), conforme mostrado na Figura [4.22]
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Figura 4.22: Resultados de concentragao de octanol para o meio com solvente

Estes dados representam o branco dos experimentos de distribuicao de tempos
de residéncia. Nesta condigao, espera-se que os reatores apresentem comportamento
muito proximo de tanques ideais sem reacao. Em condigoes estaciondrias, a con-
centragao normalizada de octanol devera ser igual a um, com baixas flutuagoes em
torno deste valor. A partir dos resultados apresentados na Figura [1.22] observou-se
o comportamento ideal esperado para dois tanques de mistura: dinamica de pri-
meira ordem para o primeiro reator, e dinamica de segunda ordem para o segundo
reator. O estado estacionario foi observado para ambos os reatores. Estes dados
serao utilizados posteriormente para a estimagao dos tempos de residéncia médio
dos reatores.

Na Figura[4.23a]sao apresentados os resultados para as conversoes dos dois reato-
res na temperatura de 110 °C e diferentes taxas de agitacao. A caracterizacao formal
das variancias das conversoes e massas molares nas reagoes em sistema continuo oca-
sionaria uma demanda excessiva de experimentos e analises. Portanto, no caso das
conversoes, somente réplicas das amostras retiradas na primeira hora de reagao e do
estado estacionario em um dos experimentos efetuados foram analisadas, uma vez
que que a variancia das amostras a baixas conversoes ¢ menor. No caso das massas
molares, por sua vez, as variancias foram admitidas iguais as obtidas nos ensaios
em batelada. Na Figura apresentam-se os perfis tipicos de temperatura, ilus-

trando o comportamento isotérmico do sistema, em virtude das elevadas taxas de
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transferéncia de calor.
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Figura 4.23: Resultados para reacao em sistema continuo na temperatura de 110°C
para diferentes taxas de agitagao: Conversoes; Temperaturas.

A partir dos resultados da Figura[4.23a], observa-se que na condigao de 110°C, as
conversoes do primeiro reator sao praticamente equivalentes no estado estacionario.
Em relagao a dinamica inicial, observa-se algum grau de antecipacao na condigao
de baixa agitacao. Quanto ao segundo reator, observa-se que, quando se diminui
a agitacao, as conversoes nos tempos finais de reacao diminuem, quando compa-

radas com os valores obtidos na reacao efetuada com alta agitacao. O mesmo
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comportamento também ocorre no primeiro reator. Estes resultados sugerem al-
guma modificagao na fluidodinamica do sistema, como a formagao de zonas mortas,
por exemplo. Na Figura sao apresentados os dados de massas molares para o

primeiro reator na temperatura de 110 °C e diferentes taxas de agitagao.
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Figura 4.24: Resultados para as massas molares do primeiro reator na temperatura
de 110 °C para diferentes taxas de agitagao: |4.24a| M,; |4.24b| M,,.

Em relacao aos resultados da Figura [4.24a], é possivel afirmar que a taxa de
agitacao influencia principalmente os dados de massa molar numérica na tempera-

tura de 110°C. Apesar dos erros experimentais se interceptarem, a massa molar

162



Capitulo 4 - Unidade Experimental, Procedimento e Resultados Experimentais

numérica no inicio da reacao ¢ maior na condicao de baixa de agitacao e se torna
mais baixa nos tempos finais de reagao. Estes resultados corroboram os resultados
de conversao, em que o mesmo comportamento foi obtido. Em particular, os da-
dos de M,, tendem a ser mais sensiveis no inicio da reacdo, quando o crescimento
de moléculas com baixo tamanho de cadeia é predominante. Na Figura [4.25] sdo

apresentados os dados de massas molares para o segundo reator.
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Figura 4.25: Resultados para as massas molares do segundo reator na temperatura
de 110°C para diferentes taxas de agitacao: |4.25a| M,; |4.25b| M,,.

No segundo reator, as diferencas nas massas molares sao observadas somente nos
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tempos finais de reacdo, principalmente para o M,. Em particular, os dados de
M,, sdo mais sensiveis no final da reacdo, quando o crescimento de moléculas com
elevado tamanho de cadeia é predominante. Estes dados corroboram novamente
os dados de conversao, que apresentam trajetérias dinamicas iniciais sobrepostas.
Na Figura sao apresentados os resultados para a concentracao de octanol nas

reagoes conduzidas em temperatura de 110°C e com diferentes taxas de agitagao.
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Figura 4.26: Resultados para a concentragao de octanol em sistema continuo na
temperatura de 110°C para diferentes taxas de agitagao: Reator 1; [4.26b
Reator 2.
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Com base nos resultados da Figura [4.26] embora o erro experimental para as
concentracoes de octanol se interceptem, observa-se uma tendéncia de aumento da
concentracao do tragador com a diminuicao da taxa de agitacao. Na verdade, estes
resultados mostram que as distribuicoes de tempos de residéncia estao distantes do
comportamento esperado para reatores ideais. Os resultados de conversao foram
apresentados simultaneamente para facilitar a compreensao. Conforme ja discutido,
com a diminuigao da taxa de agitacao, a conversao da reagao é afetada, apresentando
uma tendéncia de diminuigao nos tempos finais. Tal diminui¢ao pode estar associ-
ada a efeitos de mistura, como a diminuicao do volume reacional efetivo, devido a
formacao de zonas mortas. Como o octanol nao interage com o meio, a diminuigao
do volume reacional ocasiona um aumento na concentragao aparente do octanol na
saida dos reatores.

Na Figura [£.27] sao apresentados os resultados obtidos para as reagoes efetuadas
na temperatura de 130 °C. Na Figura[4.27asdo mostrados os perfis de conversao ob-
tidos nas reacoes efetuadas a 130 °C e diferentes taxas de reacao. Nestes resultados,
fica evidente a influéncia deste parametro no comportamento dinamico desta classe
de reatores. Em condicoes de baixa agitacao, o segundo reator apresentou perda
de controle, com o aparecimento de um estado estacionario associado a niveis de
conversao muito altos, em que a operacao do sistema tornou-se impraticavel. Este
fenomeno ¢ bem conhecido na literatura de reatores continuos de polimerizacao e
estd associado a fenomenos de ignicao e extin¢ao da taxa de polimerizacao. Toda-
via, este fenomeno tem sido geralmente associado a efeitos difusivos na cinética de
polimerizagao, como o efeito gel, ou aos mecanismos de realimentagao térmica posi-
tiva, relacionados com a diminuicao da capacidade de resfriamento do sistema e as
incrustacoes de polimero na camisa de resfriamento, por exemplo. No entanto, con-
forme pode ser visto na Figura [£.27D] os perfis de temperatura de reagdo mostram
que o sistema apresentou comportamento isotérmico. Portanto, a instabilidade ob-
servada para essa corrida experimental estd associada ao grau de mistura do sistema

Ao contréario das reacoes efetuadas na temperatura de 110°C, em que a dimi-
nuicao da taxa de agitagao causou a diminuicao na conversao, as reacoes efetuadas a
130 °C nas mesmas condicoes de agitacao apresentaram maiores conversoes, quando
a taxa de agitacao foi diminuida. Novamente, essas observagoes parecem estar as-
sociadas ao comportamento fluidodinamico do sistema. Neste caso, é possivel que
em condigoes de baixa agitacao, os tempos caracteristicos de residéncia nos reato-
res (sobretudo o segundo reator) aumentem demasiadamente, deviso aos efeitos de
atraso na mistura.

Além disso, é possivel que nestas condi¢oes de maior temperatura e tempos de
residéncia longos, as reagoes de reticulacao associadas a presenca do DVB sejam

favorecidas. Como consequéncia, o aumento da densidade de ligagoes cruzadas pode
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acentuar os efeitos de contracao do volume efetivo do reator. Conforme ja discutido,
a contracao volumétrica também constitui um mecanismo de realimentacao positiva,
sendo também um fator responsavel pelo aparecimento de instabilidades dinamicas

em reatores continuos de polimerizacao.
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Figura 4.27: Resultados para reagdo em sistema continuo na temperatura de 130°C

para diferentes taxas de agitacao: Conversoes; Temperaturas.

Os dados de massas molares do primeiro reator na temperatura de 130°C e
diferentes taxas de agitacao sao apresentados na Figura 4.28. Em relacao a estes

resultados, é possivel afirmar que a taxa de agitacao pouco influencia os dados
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de massa molar do primeiro reator, com base no erro experimental considerado.
Estes resultados corroboram os dados de conversao do primeiro reator, em que é

possivel notar que os perfis dinamicos nao diferem muito quando a taxa de agitagao

é modificada.
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Figura 4.28: Resultados para as massas molares do primeiro reator na temperatura
de 130 °C para diferentes taxas de agitagao: |4.28a| M,; |4.28b| M,,.

Na Figura [4.29sao apresentados os dados de massa molar para o segundo reator
para diferentes taxas de agitagao. Sobre os dados de massa molar do segundo rea-

tor, é possivel afirmar que o M, na condicao de baixa agitacao aumenta bastante,

167



Capitulo 4 - Unidade Experimental, Procedimento e Resultados Experimentais

confirmando os dados de conversao. Os aumentos abruptos observados nas massas
molares (sobretudo no M,,) nas reagoes efetuadas a 130°C podem estar associados

as distribuigbes de tempos de residéncia ou a efeitos de reticulagdo (ou ambos).
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Figura 4.29: Resultados para as massas molares do segundo reator na temperatura
de 130 °C para diferentes taxas de agitagao: |4.29a| M,; |4.29b| M,,.

Como a reacao a 130 °C e com baixa agitagao resultou em perda de controle logo
apos a perturbacao com o tracador ter sido efetuada, nao foi possivel obter os dados
de concentracao de octanol para este experimento. Na Figura 4.30[sao apresentados

os resultados comparativos para a concentracao de octanol para as reacoes conduzi-
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das nas temperatura de 110°C e 130 °C com elevada agitacao. Em relagao aos dados
da Figura [4.30] é possivel afirmar que as distribuicoes de tempos de residéncia para
o primeiro reator nas duas temperaturas de polimerizacao e com elevada taxa de

agitacao sao equivalentes, levando-se em consideragao o erro experimental admitido.
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Figura 4.30: Resultados para a concentracao de octanol em sistema continuo nas

temperaturas de 130°C e 110°C e elevada taxa de agitagao: Reator 1; 4.30b
Reator 2.

No caso do segundo reator, as curvas de concentragao de octanol a 130 °C e com

elevada agitagao sugerem algum efeito de antecipacao da mistura, quando compa-
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radas com as curvas obtidas na reacao de polimerizacao conduzida a 110°C e com
igual condicao de agitacao. Na Figura [4.31] sao apresentados os perfis de conversao
e temperaturas para as reacoes realizadas na temperatura de 120 °C. Os resultados
da Figura sugerem a ocorréncia de comportamento oscilatério nos dados de

conversao dos dois reatores quando se diminuir a taxa de agitacao.
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Figura 4.31: Resultados para reagao em sistema continuo na temperatura de 120 °C
para diferentes taxas de agitacao: Conversoes; Temperaturas.

Todavia, tempos maiores de experimento seriam necessarios para ser possivel

afirmar se estas oscilagoes sao auto-sustentadas ou nao. E interessante notar que,
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assim como observado com os dados da reagao efetuada na temperatura de 110°C, a
conversao do sistema foi maior quando a taxa de agitacao foi aumentada. Os dados

de massa molar para o primeiro reator na temperatura de 120 °C sao mostrados na

Figura [4.32
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Figura 4.32: Resultados para as massas molares do primeiro reator na temperatura
de 120 °C para diferentes taxas de agitagao: |4.32a| M; |4.32b| M.

Nos dados de massa molar do primeiro reator fica bastante evidente a influéncia
da taxa de agitagao. Em particular, do mesmo modo que a conversao, as massas

molares na condicao de elevada agitacao sao maiores. Os dados de massas molares
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para o segundo reator, por sua vez, sao apresentados na Figura 4.33 Em relagao
aos dados do segundo reator, ha alguma evidéncia de aumento nos dados de M,, na
dinamica inicial, em que as diferencas entre os perfis de conversao para as distintas

taxas de agitacao sao mais significativos.
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Figura 4.33: Resultados para as massas molares do segundo reator na temperatura
de 120 °C para diferentes taxas de agitagao: |4.33a| M; |4.33b| M.

Novamente, como os perfis de temperatura indicam que as reagoes foram efe-
tuadas em condicoes praticamente isotérmicas, as diferencas observadas nos perfis

de conversao devem ser atribuidas a mistura do sistema. Na literatura, alguns
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trabalhos observaram experimentalmente o aparecimento de multiplos estados esta-
ciondrios em polimerizagdes de MMA em condigoes isotérmicas (HAMER e RAY),
1981; SCHMIDT e RAY] [1981)). Nestes trabalhos, o aparecimento destas instabi-
lidades foi associado ao efeito gel. Oscilagoes periddicas também foram reportadas
experimentalmente por  TEYMOUR e RAY]| (1992a) e PINTO e RAY| (1995) em
polimerizagoes do acetato de vinila; porém, em condi¢oes nao-isotérmicas. Nestes
trabalhos, o aparecimento de instabilidades dinamicas foi associado a limitagoes na
capacidade de resfriamento do reator. Levando-se em conta a literatura consultada,
é a primeira vez que evidéncias de oscilagoes sao reportadas experimentalmente para
reacoes de polimerizacao em condicoes isotérmicas e associadas aos efeitos de mis-
tura. Os intervalos de confianca dos dados experimentais de conversao permitem

afirmar que o estado estacionario nao foi alcancado nestes experimentos.

4.9 Comentarios Finais

Foram apresentados neste capitulo a unidade experimental, equipamentos, pro-
cedimentos e as técnicas de operacao do processo que foram utilizadas para obtencao
dos resultados experimentais apresentados no presente trabalho. Em particular, os
resultados do sistema conduzido em batelada sao necessarios para a validacao do
modelo cinético que serd proposto no proximo capitulo. Além dos dados de con-
versao, as informacgoes acerca das massas molares do polimero formado também
serao utilizadas para andlise da influéncia do DVB na copolimerizacao com o esti-
reno, principalmente em virtude deste comonomero atuar como promotor de ligagoes
cruzadas, aumentando as massas molares, conforme confirmam os resultados apre-
sentados.

Os testes preliminares de dinamica térmica sao importantes para a validacao do
modelo de transferéncia de calor no reator. Embora o coeficiente global de trans-
feréncia de calor nao tenha sido estimado, os resultados preliminares indicam que
as taxas de transferéncia de calor sao elevadas, em virtude da resposta rapida do
sistema as perturbacgoes efetuadas. E importante salientar que, para que respos-
tas instaveis possam ser observadas experimentalmente por mecanismos de reali-
mentacao térmica, ajustes deverao ser feitos na unidade para a diminuicao da troca
térmica. Como sugestoes, as modificagoes naturais da unidade apontam para a troca
do fluido de troca térmica ou a diminuicao da vazao de circulacao do fluido, uma
vez que o tempo de residéncia médio na camisa é da ordem de 17 segundos, muito
menor que o tempo de residéncia médio do reator, que é da ordem de 1 hora.

Por 1ltimo, os resultados obtidos para as distribuicoes de tempos de residéncia
em testes de injecao de tracador com perturbacao do tipo degrau mostram que a

macromistura esta distante do comportamento esperado para reatores ideais, sendo
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este um fator de suma importancia para a compreensao adequada do comportamento
dinamico destes reatores. Esses resultados indicam que a modelagem apresentada
para as distribuigoes de tempos de residéncia no Capitulo 3 deverao ser aprimoradas.
O caminho natural é a utilizacao de modelos empiricos, como os do tipo tanques em
série, para representar a macromistura, de maneira que os perfis dinamicos para a
concentracao de tracador possam ser preditos de forma adequada pelo modelo.

Os dados de concentracao de tracador, conversao e massas molares adquiridos de-
verao ser utilizados em conjunto com o modelo matematico a ser proposto, para que
se possam efetuar as estimativas dos parametros associados a mistura dos reatores

e auxiliar na interpretacao dos efeitos associados.
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Capitulo 5

Analise da Cinética de
Copolimerizacao de Estireno e

Divinilbenzeno em Solucao

“It 1s by logic we prove, it is by intuition that we invent.”

Jules Henri Poincaré

Resumo: Neste capitulo apresenta-se o modelo cinético proposto e que
foi utilizado para a estimativa de alguns parametros cinéticos necesséarios
para a descricao da reagao de copolimerizacao de estireno com divinil-
bezeno em solugao, a partir dos dados experimentais obtidos no sis-
tema conduzido em batelada. Em particular, observa-se que os dados
da cinética de copolimerizacao sao influenciados por dois efeitos: trans-
feréncia de cadeia para possiveis impurezas presentes no divinilbenzeno
e reincorporacao de cadeias dormentes, devido a presenca do divinilben-

Zeno.

5.1 Introducao

O objetivo deste capitulo é a validacao do modelo cinético para a copolimerizacao
de estireno e divinilbenzeno em solugao. O modelo cinético sera validado a partir
dos dados de conversao e massas molares médias obtidos em sistema batelada. Os
procedimentos de estimacao de parametros serao utilizadas para determinacao dos
limites de confianca e significancia estatistica dos parametros, conforme descrito por
SCHWAARB e PINTO)| (2007).

As reagoes de copolimerizagao/ligagdo cruzada ocorrem quando um monoémero
(com uma ligagao dupla), neste caso o estireno, reage com outro monoémero, como o

divinilbenzeno, que possui duas ligagdes duplas (MIKOS et al., |1986). Neste caso,
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o divinilbenzeno atua como comonomero e como agente de reticulagao. O ponto de
gel, que corresponde a formacao de um nimero suficientemente grande de ligacoes
cruzadas, depende das reatividades relativas dos grupos funcionais vinila presentes
no DVB e da razao inicial entre os dois monomeros. As reagoes de ligacao cruzada
ou crosslinking podem ser inter ou intramolecular, conforme mostrado na Figura
b.1l As reagoes de ligagao cruzada intermoleculares ocorrem quando o radical de
uma cadeia ativa se une a uma cadeia dormente, por meio do grupamento vinilico
nao reagido no polimero dormente. O segundo caso, por sua vez, ocorre quando o
radical da cadeia polimérica ativa se une na mesma cadeia por uma dupla ligacao
nao reagida (AGUIAR] 2013).

Crosslink intermolecular

Crosslink intramolecular

N -

Figura 5.1: Esquema de reacoes de ligacao cruzada inter e intramoleculares. Adap-
tado de AGUIAR| (2013)

Antes do ponto de gel, a viscosidade da solucao polimérica aumenta devido a
formagcao das cadeias poliméricas ramificadas, que podem magnificar a importancia
do efeito gel. Apds o ponto de gel, o mondomero residual causa o inchamento da
rede polimérica e a polimerizacao continua dentro do polimero reticulado. Este
material reticulado, conhecido como gel, é insoltivel em todos os solventes mesmo
em elevadas temperaturas. Na verdade, o gel corresponde a formacao de um rede
polimérica elevada, em que as cadeias estao unidas umas as outras, constituindo
moléculas macroscépicas. A porcao do polimero que permanece soltivel nos solventes
¢ denominada fracao sol. Com o avango da reagao apds o ponto gel, observa-se
uma mudanca fisica abrupta no meio reacional, com a formacao de polimero com
viscosidade infinita, como discutido por |AGUIAR/ (2013)).

Os primeiros trabalhos sobre a cinética de copolimerizacao e reticulacao para o
estireno e DVB incluem os trabalhos de MIKOS et al.| (1986,|1987)). Alguns trabalhos
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importantes sobre a investigacao da cinética de copolimerizagao de estireno/DVB
antes do ponto gel sdo atribuidos a HILD e OKASHA| (1985a/b). Em particular, no
inicio da copolimerizagao as macromoléculas formadas sao lineares ou com pouca
ramificacao, exibindo ligagoes duplas pendentes decorrentes da incorporacao do DVB
nas cadeias em crescimento. Com o avanco da reacgao, a probabilidade de ramificagao
aumenta. Na proximidade do ponto de gel, aglomerados de macromoléculas com
tamanho de cadeia muito elevado sao formados, resultando em aumento abrupto na
massa molar ponderal.

A investigacao da cinética de copolimerizacao no periodo apds a formacao de gel
é uma tarefa complexa e ainda nao é completamente compreendida na literatura
aberta. Conforme discutido por HILD et al. (1985), quando o ponto de gel ocorre,
uma proporc¢ao elevada das macromoléculas presentes no meio reacional ainda nao
estd conectada a rede formada. As duplas ligagoes associadas a estas macromoléculas
sao pontos potenciais de reticulagao. Isto explica por que a massa molar ponderal
da fracao sol do polimero diminui, quando a conversao aumenta.

Varios trabalhos publicados na literatura buscaram propor modelos para descre-
ver a cinética de copolimerizacao apos a formacao de gel em reacoes de radicais livres.
Em geral, os trabalhos publicados buscaram o melhor desenvolvimento de propri-
edades importantes, como as massas molares da fragao sol, o tempo de formagao
do gel e a fragdo de gel/sol. Algumas das abordagens propostas incluem modelos
estocasticos e simulagoes de Monte Carlo, como pode ser visto em [TOBITA e HA-
MIELEC (1989) e [TOBITA (1995, (1993)). Outras abordagens propoem a descri¢ao
das distribuicoes de densidade de ligacoes cruzadas a partir de modelos estocasticos
e métodos de constantes de taxa pseudo-cinéticos, conforme pode ser visto em |ZHU
e HAMIELEC (1992, |1993).

Outros trabalhos que merecem destaque incluem a abordagem proposta por
TEYMOUR e CAMPBELL (1994)), baseado no uso da técnica de fracionamento
numérico, que consiste em dividir a populagao de cadeias poliméricas em classes de
distribuicoes com similar estrutura e tamanho. A modelagem da copolimerizagao
de estireno/DVB nos periodos antes e depois da formagao do gel também tem sido
realizada com o uso de fungoes geratrizes, pela abordagem do balango populacional e
por fracionamento numérico, conforme pode ser observado nos trabalhos de COSTA
e DIAS) (2003), GONCALVES et al.| (2011) e AGUIAR et al.| (2014).

E importante salientar que nao constitui objetivo deste trabalho a descricao da
cinética de copolimerizacao do estireno/DVB em condicoes de elevada conversao e,
portanto, elevada densidade de ligacoes cruzadas. Como todas as reagoes conduzidas
no sistema continuo foram realizadas com concentracoes baixas de DVB e tempos
de residéncia da ordem 1h, os copolimeros de poliestireno produzidos no sistema

continuo possuem baixa densidade de ligacoes cruzadas. A operagao dos reatores
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continuos com polimeros de elevada reticulacao seria dificultada em decorréncia das
elevadas viscosidades que seriam alcangadas. Logo, o modelo cinético sera utilizado
para explicar os dados obtidos para a copolimerizacao em sistema batelada nas duas

primeiras horas de reacao.

5.2 Construcao do Modelo Cinético

O modelo cinético desenvolvido neste trabalho estd baseado no mecanismo
classico para copolimerizacao em solucao, via radicais livres, em que as etapas de
propagacao e terminagao sao estendidas para descrever as reacoes entre os diferentes
tipos de monomeros e macro-radicais ativos existentes no meio reacional.

Embora as reagoes mais complexas de ramificacao, reticulacao e transferéncia
de cadeia possam ser consideradas desacopladas ou acopladas muito fracamente as
variaveis globais do processo (conversao, temperatura, etc.), conforme descrito por
PINTO) (1991)), estas etapas influenciam as massas molares médias. Portanto, as

etapas envolvidas no mecanismo cinético proposto sao descritas a seguir:
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R+ M, 2% Py

1

(Iniciagao)

R* + My =2 Qo (Iniciagao
3M; — Kam 2P (Iniciagdo Térmica
P+ M, RN Pt (Propagagao
P + My ﬂ Qi j+1 (Propagagao
Qi + M — Lo, P (Propagacao
Qi+ My — Loz, Qi j+1 (Propagagao

Ktec11
-Pi,j + Pm,n ? Fi+m,j+n

Kte
P+ Qmn — Tivmjin (Terminagao por combinagao

Kie
Qz,] + Qm n t = Fi+m,j+n
Pi,j + Pm,n thll sz + Fn m
-Pi,j + Qm,n th12 Fz NI + Fn m

Qi,j + Qm,n th22 Fz] + Fn m

No mecanismo descrito, P; ; ¢ uma cadeia polimérica viva com 7 unidades do tipo

(Terminagao por combinagao
(Terminagao por desproporcionamento

)
)
)
)
)
)
(Terminacao por combinagao)
)
)
)
(Terminagao por desproporcionamento)

)

(Terminagao por desproporcionamento
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1 e 7 unidades do tipo 2, cujo centro ativo esta presente no grupo funcional vinila.
A espécie @); j, por sua vez, representa uma cadeia polimérica viva cujo centro ativo
estd presente no grupo divinila. As etapas de propagacao envolvendo as espécies P, ;
e Q;; sao ilustradas na Figura [5.2]

Radical Py Estireno

SACH—CH =0 ey el CH—CH, |

Radical P;;

Estireno

Radical Pi.j
vrCH—CH—CH—CH, + H,C=CH — C'll—('||l+,61|:—6|{
Radical P;j Unidade do
Tipo 1 '
(a)
i CH=CH,

Radical Q;;

CH=CH, Cli==C11,

Divinilbenzeno Radical Q;;

B

Ho— O — _'~/»_\‘,:m = Lo
v CHy—CH cH CH, H,C W\{("H_(.H;4T’('Hj CH %

Radical Q;; Unidade do
Tipo 2 i !

HC=( : 3
2C=CH c=tn

(b)

Figura 5.2: Etapa de propagacao para o mecanismo de copolimerizacao: Radi-
cais P ;; [0.2b| Radicais @; ;.
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Na etapa de terminacao ocorre a extingao do centro ativo, seja por combinacao,
caracterizada pela condensacao das cadeias ativas em crescimento, ou por despropor-
cionamento, caracterizada pela desativacao simultanea das cadeias em crescimento
por abstracao de hidrogénio e a consequente formacao de cadeias com insaturagao

terminal, conforme mostrado na Figura [5.3|

Radical P; Radical P;; Dupla Terminal

DaanCH,—CH H—CHynv

Cadeias Dormentes
Radical Qi__i Radical Q; Dupla Terminal

PvanCH—CH CH—CH,nn _> VARCH—CHy 1 HC=CHonnr |

SRR

HC=CH ! CH=CH, L HC=(} CH=—CH.

Cadeias Dormentes

Figura 5.3: Etapas de terminacao de cadeia por combinacao

Embora as espécies que representam as cadeias dormentes sejam bem distintas,
admitiu-se por simplicidade no mecanismo cinético a existéncia de uma tinica espécie
para representar as cadeias poliméricas formadas. Reagoes de transferéncia de cadeia
podem ocorrer para o préprio monomero ou devido a presenca de impurezas. Embora
o estireno tenha sido destilado, impurezas provenientes do solvente ou do préprio
DVB podem estar presentes no meio reacional. Por esta razao, foram também
incluidas etapas de transferéncia de cadeia no mecanismo cinético, conforme descrito

a seguir:

P+ M B P4 Ty (Transferéncia para o monomero)
P+ My == Kimi2 2 Qoa + Ty (Transferéncia para o monomero)
Qi; + My ——= Kima1 Pio+Ty; (Transferéncia para o mondmero)
Qij + My == Kimaz —2 Qo1 + i (Transferéncia para o mondmero)
P+ 7Z = Kent —5 Py + 1y (Transferéncia para impurezas)
Qij+72 —= Siez — Qo1+ 1 (Transferéncia para impurezas)

Conforme discutido na Se¢ao 5.1, a modelagem rigorosa da cinética das reagoes
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de ligacoes cruzadas, a formacgao da rede de cadeias e a predicao da fracao sol em
condicoes de elevada densidade de ligagoes cruzadas na copolimerizacao de estireno
com DVB é um tema bastante complexo. No entanto, dependendo da concentragao
do DVB, estas reacoes podem estar presentes mesmo nos tempos iniciais da batelada,
em virtude dos aumentos pronunciados observados experimentalmente nos dados das
massas molares médias, conforme mostrado no Capitulo 4. Portanto, com o intuito
de ilustrar estes efeitos, etapas de reincorporacao de cadeias vivas nas ligagoes duplas
terminais dos grupos vinilas das cadeias poliméricas dormentes foram incluidas no
mecanismo cinético. Estas reagoes formam cadeias poliméricas vivas que podem

novamente propagar.

dpl1l

K
P +Tp, — Pimjn Reacao da ligacao dupla terminal

dpl2

K
deQl
Qi,j + Fm,n ? P7j+m,j+n

Kapaz
Qi,j + Fm,n ? Qi+m,j+n

( )
Qitm, jtn (Reacao da ligagao dupla terminal)
(Reagéo da ligagao dupla terminal)
( )

Reagao da ligagao dupla terminal

As reagoes de reincorporacao das cadeias vivas nas insaturagoes terminais sao

ilustradas na Figura [5.4}

\

Radical Pij  pupla Terminal

U HC=CHANe ) ——m e CHy— CH— CH— CHuvie

Radical P

[ CH=CH, !
5 m(‘l{z—trh—cnu{‘u@
Radical Q-,.j

H,C=—CH

Figura 5.4: Incorporacao de radicais na insaturacao terminal das cadeias dormentes
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Fica evidente na segunda reacao representada na Figura que a adicao de um
monoémero com caracteristica bifuncional como o DVB cria uma estrutura multi-
funcional que proporciona a ocorréncia de ligagoes cruzadas, em virtude das duplas
ligacoes adicionais que sao incorporadas as cadeias poliméricas. Por questao de sim-
plicidade, embora os macro-radicais formados nas reagoes de reincorporacao sejam
bastante distintos daqueles formados nas etapas de propagacao, admitiu-se como
P, ; e (Q); ; os macro-radicais com centro ativo presente nos grupos funcionais vinila e
divinila, respectivamente. Para descrever as taxas especificas das reacoes de hetero-
propagacao, definem-se as razoes de reatividade, que relacionam as taxas especificas
desta reagao com as respectivas taxas especificas da reagao de homo-propagagao. As
razoes de reatividade podem ser definidas como (ODIAN] 2004):

Kpii

i =g (5.1)

Por outro lado, no caso da taxa especifica de hetero-terminagao, normalmente
define-se o fator de eficiéncia relativa da hetero-terminacao, que mede quao rapida
é a reacao de hetero-terminacao quando comparada a um valor de referéncia. Este
parametro ¢ definido como (WITTMER], [1979):

%’; = 5.2
T KKy, (52)

Conforme reportado por ZALDIVAR et al. (1997)), para descrever a evolugao das
distribuicoes de massas molares, a técnica de momentos pode ser usada. A técnica de
momentos se propoe a resolver um numero finito de equagoes de balanco, tendo em
vista que na reacao de copolimerizagao seria necessario resolver um nimero muito
grande de equacoes de balanco para representar cada uma das espécies presentes no
meio reacional. Neste modelo preliminar, apenas os momentos estatisticos de ordem
zero da distribuicao de massas molares sao calculados, que designam a quantidade
de polimero formado. Os momentos estatisticos da distribuicao de massas molares

para as cadeias poliméricas vivas e dormentes sao definidos como:

Vg = Z Zikjlpi,j (5.3)

i=0 j=0
=Y i*5'Qu, (5.4)
i=0 j=0
Meg =Y > i*j'Ty; (5.5)
i=0 j=0
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Na reacao de copolimerizagao do estireno com DVB, a incorporagao do segundo
monomero ocorre em dois grupos funcionais (duas duplas ligagoes). Neste caso,
as taxas de consumo do segundo monomero devem ser multiplicadas por dois. No
desenvolvimento dos balangos materiais para o sistema batelada, as hipdteses de
aditividade dos volumes parciais e de efeitos negligenciaveis do iniciador no volume
do sistema foram utilizadas, conforme proposto por TEYMOUR e RAY]| (1989).
Portanto, as equagoes de balanco material para o sistema batelada sao expressas a

seguir:

Balanco de massa para o iniciador:

d C; d

—O(H) = ~K.C. — 2+~ 5.6
dtCz( ) dCz % dtv ( )
Balango de massa para o monémero 1 (estireno):
p 1119 (1) = R V (5.7)
Balango de massa para o monémero 2 (DVB):
d
t
Balango de massa para impurezas:
d C,d
4 _ =2 5.9
S Ce() =RV — =V (5.9)

O volume da batelada (V') varia durante a polimerizacao, visto que a densidade
de polimero (p,) difere das densidades dos monomeros, p,1 € pm2, respectivamente.
A taxa de variacdo do volume, admitindo a hipdtese de aditividade dos volumes

parciais e negligenciando o volume do iniciador, é expressa na forma:

d 11 1 1
—Vit)=|{— == )R+ — — =) Ra| V 5.10
dt () Kpml pp) ' <pm2 pp) 2} (510

Nas equagoes acima, as taxas de consumo dos monomeros 1 e 2 e das impurezas

Sa0 expressas por:

R = — [RetrCm1 + (Kp11 + Kimi1) Cmavo,0 + (Kp21 + Kima1) Crnao,0)

\ (5.11)

Rz = =2 [Rerr Oz + (Kp12 + Kima2) Crnz2vo.0 + (Kp2a + Kimazz) CraTo o) (5.12)

183



Capitulo 5 - Analise da Cinética de Copolimerizacao de Estireno e Divinilbenzeno
em Solucao

R, = — K170 + Kizomoo] Cs (5.13)

em que R, é a taxa normalizada de iniciacao, ja que a hipdtese do estado pseudo-
estacionario foi admitida para o balanco das espécies ativas na etapa de iniciacao e
Kry =2Kr;. Logo:

2fK4C;
Ropr = _2fRaCi (5.14)
Cvml + 2Cm2
A partir dos balancgos para as espécies poliméricas ativas presentes no meio reacio-
nal, se as hipoteses do estado pseudo-estacionario e da cadeia longa forem utilizadas,

as concentracoes das espécies ativas sao expressas por:

Rer (Ct + 2C02) + 2K 4, C3,
Yoo = pr (Cm 2) dn—ml (5.15)
Ky + KoK 4 Koo K

0,0 = Ks’Yo,o (5-16)

em que:
2 (Kp2 + Kimi2) Crnz

K, =
(Kp21 + Kthl) Cle

(5.17)

As taxas especificas de propagacao e terminacao nas equacoes anteriores devem
ser ponderadas pelas expressoes do efeito gel e tém a forma geral:

Kpij = K;gjgpl] (518)

)

Ky = Ktoijgtij (5.19)

em que K7, e Kj;; representam as taxas especificas de propagagao e terminagao na

pij
ausencia de polimero, enquanto que gpi; € guj, pPor sua vez, sao as correlacoes que
corrigem as taxas especificas na presenca de polimero, devido aos efeitos vitreo e
gel, respectivamente. Por tltimo, a conversao total de monomero pode ser calculada

pela seguinte expressao:

0
_ PrUp (5.20)
psﬁs + pmlﬁml + pm219m2 + Ppﬁp
em que:
Up =V — (Vs + Um1 + Uim2) (5.21)
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E importante salientar que a taxa de terminacao é expressa pela soma das cons-

tantes individuais das constantes de combinacao e desproporcionamento. As massas

molares médias numérica (M,) e ponderal (M,,) sido calculadas pelas seguintes ex-
pressoes:
(v1,0 +m10+ Al,O)Ml + (70,1 + 0,1 + o) M,

M, = (5.22)
Y0,0 + To,0 + Ao,

-2

_2 —_——
. — (V2,0 + 20 + A20) M7+ 2 (y1ia0 + 711+ Aig) MiMo+ (o2 + To2 + Xo2) M,
“ (71,0 + 10 + A1o) M1+ (0,1 + o1 + Xo1) Mo

(5.23)
Para calcular as massas molares médias, sao necessarios ainda os balancos de
massa para as cadeias poliméricas vivas e dormentes. Os balancos de massa para as

espécies vivas P, j e (); ; e para as cadeias dormentes I'; ; sao apresentados a seguir:

Balanco de massa para as cadeias P, ;:

d
T VP, ;(t)] = [Rckrcml + 2K 4mC2 1 + Kin11CrmiY0.0 + Kima1Crni oo + Ktzlcz'YO,O} Vi1

- pllcml-Pi,jV - 2Kp120m2f)i,jv - Ktmllcmlpi,jv - 2Ktm120m2f)i,jv - Ktzlczf)i,jv
— Kip11 P jAo,0V — Kap12F; j MooV — K P jo0V — Kno P jmo oV + KpiiCoan Pi1 ;V

i J i J
+ Kp21Cm1Qi—1,jV + dell Z Z FT,qPi—r,j—qV + deZl Z Z Fr,qu—r,j—qv

r=0 ¢g=0 r=0 ¢g=0
(5.24)

Balanco de massa para as cadeias (); ;:

d
% [VQi,j (t)] = [Rcerm2 + 2Ktm12cm270,0 + 2Ktm220m2770,0 + KtzQCzﬂ'O,O] Vdi,jfl

- p2lcm1Qi,jV - 2Kp220m2Qi,jV - Ktm2lcm1Qi,jv - 2Ktm220m2Qi,jv - KtzZCzQi,jV
- deZlQi,j)\O,OV - de22Qi,j)\0,0v - KtlZQi,ijO,OV - Kt22Qi,j7TO,OV + 2Kp120m2pi,jflv

7 J ? J
+ 2K90C12Qi i1V + Kapia Z Z Ly gPierj—gV + Kapao Z Z I gQirj—qV

r=1 ¢g=1 r=1 g=1

(5.25)

Balanco de massa para as cadeias I ;:

d
T VTi;(t)] = Kim1Cr1 PijV + 2K1m12Cma P jV + K21 Crn Qi jV 4 2K 20 Cra Qi V
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i—1

Kc J K . i—1 J
+ Cz [Ktzlpi + KtzQng tell Z P z r,j—q + ;12 Z Z PT,qufr,iqu
r=1 ¢g=0 r=1 q=0
K 7 K i j—1
cl2 c22
: Z Z Qr ql i—rj— qV + t2 Z QT,qu—r,j—qV + than‘,j%,oV
r=0 g=1 r=0 g=1

+ Kiai2 [P 700 + Qi jY0,0] V + Kia2oQijm00V — Kap11Li j70,0V — Kapi2l'i j70,0V
— Kgpo1I's jm00V — Kapool's jmo oV

(5.26)
em que Oy, , ¢ o delta de Kronecker que possui as seguintes propriedades:
1 =
Sm=14 " (5.27)
0, m#n

As Equagoes ((5.24)), (5.25)) e ((5.26)) podem ser escritas em termos dos momentos

das distribuigoes de tal modo que:
Momentos da distribuicao P, ;:
d
VAyra(t)] = [Rckrcml + 2K 4mC2 1 + Kin11CrmiY0.0 + Kima1Crni oo + Ktz10z’70,0} V1ko!

dt
110171V — 2K512C 0076,V — Kim11Cmi1 Ve,V — 2Kim12C 2V, V — Ktz1Cz”Yk %

— Kap117k,20,0V — Kap12Vk120,0V — Ke17e,17,0V — KoV mo oV + KpiiCpt V Z ( )%l

k

koo
+Kp21Cm1VZ( >7T11+de11vzz< )( ) i Vk—il—j
= J=

0 =0
J

k
+de21vzz ( )( > 1,j T k—il—j
=0 7=0
(5.28)
Momentos da distribuicao @); ;:
d
V()] = [RekrCina + 2Kim15CinaY00 + 2Kim22Crmaoo + KizaCao o] VO 1!

dt [
22101V — 2K 00 Crnomi 1V — K21 O TtV — 2Km20Cna e iV — Ko Comi iV

- dezlﬂkl)\o oV — de227Tkl>\0 oV — Kyamy, 170, oV — Kt227Tkz7To oV + 2Kp12Cm2VZ ( )”Ykz

=0
k l
+2Kp22CmQVZ(>7Tk1+de12VZZ( )( ) i, Vk—il—j
=0 =0 j=
k l
+de22vz ( )() 1,j T k—i,l—j
i=0 j=
(5.29)
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Momentos da distribuicao I'; ;:

d
T V()] = Kim11Cm1Vk,V + 2K im12Cm2Vk,V 4 Kimo1 O TtV A4 2K im0 Crna e iV

K FLL RN (1
+ C, [Kia1vig + Kioomiy) V + %HV (z) <j) Vi Vk—i,l—j
i=0 j=0

¥ J

NNAYY Kz e~ [k (1
+Ktc12VZZ ; j%,ﬂk—i,l—j+ 9 ZZ ; jWi,ﬂk—z’,l—j

=0 j=0 i=0 j=0

+ Kiai1Ve1%,0V + Kiarz [Veim0.0 + Teivo,0l V + KiaaTrmo oV
— (Kap11 + Kapr2) Megv0.0V — (Kapar + Kapoa) MmooV

(5.30)
Em decorréncia da dinamica rapida das cadeias vivas em comparagao com as
demais espécies presentes no sistema de polimerizagao (isto é, mondmeros, cadeias
dormentes, etc), a hipétese do estado quase-estacionario foi utilizada nos balangos
para as cadeias P;; e @); ;. Especialmente no caso deste modelo, em que as cons-
tantes de reincorporacao foram admitidas ser independentes do tamanho de cadeia,
a técnica de momentos nao apresenta problemas de fechamento. A utilizacao de
constantes de reincorporacao dependentes do tamanho de cadeia requer o uso de
técnicas numéricas mais sofisticadas para a resolucao dos balancos das cadeias po-
liméricas, conforme discutido por NELE et al.| (2003)). Neste trabalho, as equagoes
algébricas provenientes dos balancos das cadeias vivas com a hipdtese do estado
quase-estacionario, sao lineares e apresentam solucao analitica. Portanto, estes ba-
langos podem ser escritos na forma de sistemas lineares de dimensao 2, representados

em notagao matricial de tal modo que:

llge)

m(¢) = b (5.31)

Assim, os momentos 7, o € T o sao as solucoes das seguintes equagoes:

12K,12Cm2 + Kim11Cm1 + 2K4m12Cm2 + Ki21C + Kapiahoo + K100 + Kiiamo0] Y10
— [Kp21C1 + Kapa1 Moo] m10 = Rekr Crna + 2KdmC§n1 + Kim11Cm170,0 + Kim21Cra o0

+ K21Cv0,0 + Kpi1Cmio,0 + Kp21Crimo,0 + Kapr1A1,070,0 + Kap21 A1,0m0,0
(5.32)

[2K12Cm2 + Kap12200] 71,0 — [Kp21Cimt + Kim21Cmi1 + 2K1m22Cma + K120C', + Kapa1 Ao o

+ K2%0,0 + Ki2omo,0]m1,0 = — [Kap12A1,07,0 + Kapa2A1,070,0]
(5.33)
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Os momentos 71 € 7,1 sao as solugoes das seguintes equacoes:

12K,12Cm2 + Kim11Crma + 2K4m12Cm2 + Ki21C + Kapiahoo + K100 + Kiamoo] Y01

— [Kp21Cm1 + Kapa1X00] m0.1 = Kap1120.170.0 + Kapo1Mo.170.0
(5.34)

[2K,12Cm2 + Kap1220.0) Y01 — [Kp21Cm1 + Kima1Cint + 2K4m22Chm2 + K20C, + Kapa1 Ao o
+ K2v0.0 + Ki2omo0]m0.1 = —[Rekr Cimz + 2Km12Cm270.0 + 2K tm22Cimamo0 + Ki22Cimo o

+ 2K12Cm27%0,0 + 2K p22Crmam0.0 + KapraAo170,0 + Kapa2A0,170,0]
(5.35)

Os momentos 7, € T2 sao as solugoes das seguintes equacoes:

12K,12Cm2 + Kim11Cm1 + 2K4m12Cm2 + Ki21C + Kapiahoo + K100 + Kiiamo0] Y20
— [Kp21Cm1 + Kapa1X0,0) 2,0 = RererCrt + 2KdmC§n1 + Kim11Cmi170,0 + Kim21Cra o0
+ K12:1C%0,0 + Kp11Cmi[Y0.0 + 271.0] + Kp21 Crnt [T0,0 + 2710] + Kap11[2A1,071,0 + A2,070,0]

+ Kap21[2A1,071,0 + A2,0m0,0]
(5.36)

12Kp12Cm2 + Kapr2A0,0] 12,0 — [Kp21Cm1 + Kim21Cnt + 2K1m22Cim2 + K200 + Kot Moo

+ K2%0,0 + Ki2omo,0]m2.0 = —Kap12[2M1.071.0 + A2.070,0] — Kap22[2A1,071,0 + A2,070,0]
(5.37)

Os momentos 7y 2 € 2 sao as solugoes de:

2K12Cm2 + Kim11Cmi + 2K1m12Ca + K21 Cs + Kapiahoo + K100 + Kin2mo0] 0,2

— [Kp21Cr1 + Kap21M00] To.2 = Kap11[220,17%,1 + Ao.270.0) + Kap21[2X0170,1 + Ao,270.0]
(5.38)

[2K12Cm2 + Kap12200] Y02 — [Kp21Cimt + Kim21Cm1 + 2Km22Cma + K120C, + Kapa1 Ao
+ K200 + Ki2omo0]m02 = —[RekrCimz + 2Km12CmaY0,0 + 2K m20Crmamo0 + Ki220C.mo 0
+ 2Kp12Cm2 (70,0 + 270,1) + 2K,22Cr2 (0,0 + 270.1) + Kapi2 (2X0,170,1 + Ao,270,0)

+ Kapaz (2201701 + Ao2T0,0)]
(5.39)
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Por ultimo, os momentos 7, ; e 71 sao as solucoes de:

12K,12Cm2 + Kim11Cma + 2K4m12Cm2 + K21 C + Kapiahoo + Kiiyoo + Keamoo] 711
- [KpQIle + dezl)\o,o] T1,1 = Kpnle’Yo,l + Kp210m17T0,1

+ Kap11[M.070.1 + 201710 + A17%0,0] + Kap21[A1,0m01 + Aoam1.0 + A1,170,0]
(5.40)

[2K,12Cma2 + Kapi2Xo0] 711 — [Kp21Cm1 + Kima1Cinit + 2Km22Chm2 + K20C, + Kapa1 Ao o
+ Knovo,0 + Ki2omoo]mi1 = —[2K12Cm2v1,0 + 2Kp22Crn2m1 0

+ Kap12(Mo171,0 + A,070,1 + A117%0,0) + Kapaz (o110 + Aomo1 + A1,170,0)]
(5.41)

5.2.1 Descrigcao dos Parametros Termo-Cinéticos

Neste trabalho, buscou-se utilizar, sempre que possivel, os parametros reporta-
dos em outros trabalhos na literatura. No entanto, alguns parametros, por estarem
profundamente relacionados ao aparato experimental utilizado ou por nao terem
sido obtidos em outras referéncias, deverao ser estimados a partir dos dados ex-
perimentais. Com o intuito de evitar elevada correlagao entre os parametros do
modelo, buscou-se estimar os parametros de forma independente, a partir de dados
experimentais que fossem distintos uns dos outros.

Portanto, a proposta deste capitulo consiste, inicialmente, na estimativa dos
parametros cinéticos referentes a copolimerizagao do estireno com DVB a partir dos
dados em sistema batelada, enquanto que os parametros térmicos, como o coeficiente
global de transferéncia de calor, por exemplo, deverao ser estimados a partir dos
dados dinamicos obtidos no sistema continuo. Os parametros associados a mistura
do sistema deverao também ser estimados a partir dos dados experimentais obtidos
no sistema continuo.

A Tabela apresenta os parametros cinéticos e propriedades fisico-quimicas
usados para descrever a homopolimerizacao do estireno com iniciador monofuncio-
nal (TBEC), extraidos de diversos trabalhos apresentados na literatura e utilizados
com sucesso por (OLIVEIRA| (2012)) para a modelagem matematica desta reagao
em sistema continuo. Em relagao aos parametros inerentes a homopolimerizagao
do DVB, sao rarissimos os trabalhos que apresentem dados ou parametros cinéticos
para este sistema especifico. Em parte, essa relativa auséncia se deve as dificulda-
des praticas de realizar polimerizacoes somente com DVB, uma vez que este atua
como agente reticulante, promovendo a ocorréncia de ligagoes cruzadas e aumento
significativo da viscosidade do meio. A maioria dos trabalhos apresenta parametros

estimados a partir dos dados da copolimerizacao com estireno.
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Tabela 5.1: Parametros para a Homopolimerizagao de Estireno em FEtilbenzeno
iniciada por TBEC

Parametro Referéncia

ps = 1.166 — 1,359T + 1,81 - 1027 CASTOR JR.| (2010)
—2,245-107%T° (g/L)

pm1 =924 — 0,918(T — 273,15) (g/L)  ISCORAH et al| (2006)

pp = 1.080 — 0,6058(T — 273,15) (9/L)  [SCORAH et al] (2006)

—27.44
Kgm = 7,884 - 10° exp % ASTEASUAIN et al.| (2004)
(L?/mol®/h)
—31.
Ky =12,033-10" exp %) (ATOFINA, fornecedor)
(1/h)
] » —7.067
Ky, = 3,816 - 107 exp T TSOUKAS et al.|(1982)
(L/mol/h)
. . —2.268
K7, =6,120- 10 exp T KALFAS et al.| (1993)
(L/mol/h)
—153.
K2y, = 2,052 - 10" exp % MELO et al| (2014)
(L/mol/h)
—12.
Komir = 8,316 - 10° exp R—ﬁm OLIVEIRA et al. (1998)
(L/mol/h)
—7.067
K1 = 4,096 - 10" exp AT MOORE| (1989)
(L/mol/h)
F=0,7 SCORAH et al] (2006)

Energias de ativagao em cal/mol.

Em particular, devido as semelhancas com o estireno (vale salientar que ambos
diferem apenas pela quantidade de grupos funcionais vinila presentes: um, no caso
do estireno, e dois, no caso do DVB), as propriedades fisico-quimicas, como a densi-
dade e calor especifico, foram admitidas iguais as do estireno. Conforme salientado,
por esta razao as taxas de consumo de DVB foram multiplicadas por dois e as cons-

tantes de propagacao e transferéncia para o monomero para a homopolimerizacao do
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DVB também foram admitidas iguais as do estireno, visto que os termos no balanco
ja estao multiplicados por dois, em decorréncia do carater bifuncional do DVB. As
constantes cruzadas para a propagacao e transferéncia para o monomero também fo-
ram consideradas iguais as do estireno, porém os termos envolvendo o DVB também
foram multiplicados por dois. A eficiéncia relativa da hetero-terminacao (¢12) foi
admitida igual a um. Os dados da copolimerizagao foram, portanto, utilizados para
estimar as taxas especificas de reincorporacao e a quantidade inicial de impurezas

presentes no meio.

5.2.2 Efeitos Gel e Vitreo

A descricao do efeito gel utilizado no modelo de copolimerizagao estd baseado
na Teoria do Volume Livre, conforme sugerido por VIVALDO-LIMA et al.| (1998b)).
Os volumes livres para o monomero, solvente e polimero sao calculados de acordo

com a seguinte equacao:

g = 0,025 4 a; (T — Ty) (5.42)

em que «; ¢ o coeficiente de expansao térmica, Tj; ¢ a temperatura de transigao
vitrea e vy; sao os volumes livres dos componentes. A equacao de efeito-gel é descrita,

portanto, pela seguinte relagao:
1 1
vr Yro
em que vy e vy designam os volumes livres calculados no inicio da reagao e no

instante ¢, respectivamente, sendo expressos pelas seguintes relacoes:

Vf = Um1Ufm1 + Vm2Ufma + VsUss + UpUsyp (5.44)

Vo = Vim1VUfm1 + Vim2VUpma + VisUps + VipUpp (5.45)

De modo similar, as taxas especificas de propagacao também sao afetadas por
efeitos difusivos e apresentam diminuicao quando o volume livre é menor que o

volume critico do monomero, vy, ou seja:

1 7Uf Z vfcr

Gpij = { ( 1 1 >:| (546)
exp|—\{ — — y UV < Uger
Uy Vfer

Na Equacao (5.43)), A é um parametro que depende do monomero e do iniciador.

Além disso, o volume livre calculado no inicio da reacao é sempre um valor maior
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que o volume livre calculado no decorrer da reacao, em virtude do efeito de con-
tracao do volume do meio reacional. Portanto, o termo entre parénteses na Equacao
¢ sempre positivo, mantendo o valor dentro da exponencial sempre negativo.
Dessa forma, a Equacao (5.43|) representa um mecanismo de reducao da taxa de
terminacgao.

E importante salientar que as taxas de terminacao de cadeia, tanto da homo-
terminacao como da hetero-terminacao, foram ponderadas pelo mesmo valor de
efeito gel. Naturalmente, como as cadeias poliméricas sao semelhantes, é bastante
razoavel admitir que os efeitos de difusao para a taxa de terminacao da cadeia
polimérica de meros do tipo 2 seja equivalente ao efeito gel para a taxa de terminagao
da cadeia polimérica de meros do tipo 1. Além disso, varios trabalhos na literatura,
que apresentam a modelagem da reacao de copolimerizagao do estireno com DVB
tem descrito a etapa de terminacao de cadeia com a inclusao de uma tunica taxa
de terminagao. Para maiores detalhes, ver MIKOS et al.| (1986)), VIVALDO-LIMA
et al| (1998b) e QUINTERO-ORTEGA et al| (2005). Os valores dos parametros

utilizados para a descri¢ao do efeito gel estao apresentados na Tabela [5.2

Tabela 5.2: Parametros utilizados para descrigao do efeito gel

Parametro Referéncia

am1 =0,001K~"  \VILLALOBOS et al. (1993)

s = 0,0008K ! [VIVALDO-LIMA et al (1998b)

o, =0,00079K " CASTOR JR.| (2010)

ap = 0,00048K " VILLALOBOS et al/ (1993)

Tym1 = 185,0K  [VILLALOBOS et al/ (1993)

Tymz = 183,15K  [VIVALDO-LIMA et al. (1998b)

Tys = 123,0K (CASTOR JR.| (2010)

Typ = 370,0K 'VILLALOBOS et al. (1993)

Vper = 0,036 [VIVALDO-LIMA et al|(1998b)
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5.3 Estimacao de Parametros

Conforme discutido por SCHWAAB e PINTO, (2007), o procedimento de es-
timacao de parametros, ou problema inverso, consiste na utilizagao de um modelo
de referéncia e variar os parametros até que as predi¢oes do modelo de referéncia se
tornem o mais préximo possivel dos dados experimentais, respeitando as incertezas
caracteristicas da medicao.

Portanto, o problema de estimacao de parametros é constituido por trés etapas
fundamentais. A primeira etapa consiste na definigdo de uma métrica (também
denominada fungao objetivo) adequada para o problema. Do ponto de vista ma-
tematico, a definicao da funcao objetivo deve satisfazer certos axiomas que carac-
terizam os Espagos Métricos. Conforme apresentado por [KREYZSIG| (1989)), um
Espago Métrico é um par (X, d) no qual X é um conjunto de elementos z e d é uma

métrica em X, que deve satisfazer os seguintes axiomas:

& d é um numero real, finito e ndo negativo;
O dlz,y)=0sz=uy;
¢ d(z,y) = d(y,z);

& d(x,y) < d(z,z)+d(y, 2).

em que r,y ez e X.

A segunda etapa consiste em identificar o ponto de minimo da métrica formulada.
Neste caso, como os modelos envolvidos sao nao-lineares nos parametros a serem
estimados, a definicao do ponto de étimo s6 é possivel a partir do emprego de
técnicas numéricas apropriadas. Por ltimo, a terceira etapa consiste na formulagao
da adequada interpretagao estatistica dos parametros estimados e da qualidade da

predicao efetuada com o auxilio do modelo.

5.3.1 Formulacao da Funcao Objetivo

Conforme discutido por SCHWAAB et al.| (2008]), como os dados experimentais
apresentam incertezas devido a existéncia de erros experimentais, os resultados apos
a estimativa de parametros também apresentam incertezas em alguma extensao.
Portanto, a caracterizacao destas incertezas é de importancia fundamental para
avaliacao adequada dos resultados obtidos. A defini¢ao da fun¢ao de maxima veros-
similhanca é uma metodologia conveniente para a interpretagao do procedimento de

estimagao de parametros.
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Neste trabalho, a funcao objetivo utilizada no procedimento de estimacao de

parametros foi a funcao de minimos quadrados ponderados, descrita por:

NE NY (y? _ym(wm 0))2
Fuj=Y_ Y ~2 22] & (5.47)

i=1 j=1

E importante salientar que, na Equagao (5.27), as seguintes hipéteses estao

implicitas:

¢ As distribuicoes dos erros experimentais na regiao de experimentagao sao co-

nhecidas e seguem a distribuicao normal de probabilidades, ou seja:

1 1 Ty -1
7) ze; z; ‘/z = — X - = ze -z z ze -z 548
( ) 2ndet (V) P12 ( ) ( ) ( )

onde z corresponde ao vetor que contém as variaveis dependentes (y) e inde-

pendentes (x) e V, refere-se a matriz de covariancia dos desvios de z.

<& O modelo é admitido perfeito, de modo que as medidas experimentais flutuam
em torno dos valores preditos pelo modelo, uma vez que este é capaz de descre-
ver perfeitamente as relacoes entre as variaveis existentes. Logo, as variaveis

dependentes sao descritas pelo modelo; ou seja, y = y™ (™, 0).

¢ Considera-se que os experimentos sao bem executados. Portanto, os dados
experimentais sao medidos com a maxima probabilidade de ocorréncia, de
maneira que o problema de estimativa de parametros consiste na maximizagao
da funcao de distribuicao de probabilidades. Além disso, considera-se que as

variaveis independentes () sao conhecidas com grande precisao. Logo:

Faj = (y° —y™x™.0))" V7' (y° —y™(a™,0)) (5.49)

& Se as variaveis dependentes (y) ndo estiverem correlacionadas entre si, a matriz

de covariancia experimental (V,,) é diagonal, ou seja:

051 0 0
0 052 o 0
Ve=1. | . (5.50)
2
0 0 UyNE
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Logo, a Equagao ([5.49) pode ser simplificada na Equagao ((5.47). Dessa forma, o

problema de estimagao de parametros consiste na minimizacao da Equagao (5.47)),
em que os parametros (@) sao as varidveis de decisdo do problema de otimizagao,

ou seja:

0°°" = mingF,, (5.51)

Como os parametros a serem estimados apresentam ordens de grandeza diferen-
tes, conforme pode ser observado na Tabela ({5.1]), a seguinte mudanga de varidvel

foi proposta:

p = log (0) (5.52)

em que p expressa a ordem de grandeza dos parametros estimados 6.

5.3.2 A Minimizacao da Funcao Objetivo

Neste trabalho, o pacote computacional ESTIMA (SCHWAAB e PINTO) 2007)
foi utilizado para resolucao do problema de estimacao de parametros envolvendo
modelos nao-lineares nos parametros. O ESTIMA emprega métodos de oti-
mizagao hibridos, baseados na utilizagdo do método de Enxame de Particulas (néo-
deterministico) (KENNEDY e EBERHART) |1995) e o método de Gauss-Newton
(ANDERSON et all 1978) com acelerador de Law e Bailey (deterministico) (LAW
e BAILEY] [1963)). Para maiores detalhes acerca das abordagens numéricas utiliza-

das, favor consultar SCHWAARB, (2005) e SCHWAARB et al.| (2008).

5.3.3 Analise Estatistica dos Resultados

Conforme proposto por SCHWAAB e PINTO), (2007), o procedimento de es-
timacao de parametros nao deve ser finalizado quando o problema de otimizacao ¢é
resolvido. E importante que a andlise estatistica dos resultados seja efetuada com o
objetivo de inferir os limites de confianca dos parametros estimados e das predigoes
efetuadas pelo modelo, para que este possa ser julgado como satisfatorio ou nao.

Uma vez que a funcao objetivo tenha sido formulada de acordo com as hipdteses
mostradas na secao anterior, a prépria funcao objetivo pode ser interpretada como
uma variavel que segue uma certa distribuicao de probabilidades. Portanto, no
caso de funcoes de maxima verossimilhanca desenvolvidas a partir da hipétese de
que os desvios entre os valores experimentais e preditos seguem a distribuicao nor-
mal, a funcao objetivo consiste em uma soma ponderada do quadrado dos desvios

ponderada pelas variancias. Essa é justamente a definicao da varidavel normalizada
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chi-quadrado (Xz). Portanto, os limites de confianca da funcao objetivo, no ponto
de 6timo, podem ser calculados a partir dos valores da varidvel x?, que segue a
distribuigao (P(x?)), em termos dos valores miximo e minimo da probabilidade
acumulada, dado o nivel de confianga («) e o niumero de graus de liberdade (GL),

ou seja:

l -« os 1+«
i (F50) < a0 < () (5.53)

sendo que os graus de liberdade (GL) sao calculados por:

GL=NE-NY — NP (5.54)

Portanto, quando o valor minimo da funcao objetivo encontra-se dentro dos
limites definidos na Equacao , o modelo em questao pode ser considerado
adequado e descreve os valores experimentais dentro de sua precisao. Se o valor
minimo estd acima do limite superior da distribuicdo x?, o modelo nio descreve os
valores experimentais na precisao dos dados experimentais e pode ser considerado
inadequado. Por outro lado, quando o valor minimo da func¢ao objetivo é menor
que o limite inferior da distribuicdo x?, o modelo descreve os valores experimentais
com uma precisao muito superior a dos erros experimentais, indicando uma possivel

superparametrizacao do modelo.

A Incerteza Paramétrica

A incerteza paramétrica é caracterizada pela matriz de covariancia das incertezas
paramétricas Vjy, que pode ser obtida com o auxilio da aproximacao quadréatica do
gradiente da funcao objetivo em relacao aos parametros, resultando na seguinte
relagdo (SCHWAAB e PINTO, 2007):

Vo= [B"V,'B]" (5.55)
em que B é a matriz de sensibilidade que é calculada por:

B = {W} (5.56)

Portanto, os elementos da diagonal da matriz de covariancias das estimativas
dos parametros correspondem as variancias de cada estimativa dos parametros.
Admitindo-se que os erros paramétricos sao descritos pela distribuicao t-Student,

os intervalos de confianga dos parametros sao expressos pela seguinte relagao
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SCHWAAB e PINTO| (2007):

1-— 1
9]' + tar, (Ta) g5 < Gj < 0j + tar, ( —f2-04> 09,j (557)

em que a varidvel normalizada ¢ segue a distribuigao t-Student (P(t)), com nivel de
confianga a e GL graus de liberdade, e 0y ; ¢ o desvio padrao associado a estimativa

do parametro.

A Incerteza de Predigao

De modo andlogo, para que a qualidade das previsoes efetuadas pelo modelo
possa ser avaliada, é necessario calcular como os erros paramétricos se propagam
através do modelo e se tornam erros de predicao. Assim como no caso das in-
certezas paramétricas, as incertezas de predicao sao caracterizadas pela matriz de

covariancias da predicao, V, que é expressa pela seguinte relagao (SCHWAAB e
PINTO) 2007):

V, = B"V,B (5.58)

Portanto, os elementos da diagonal da matriz de covariancias de predicao cor-
respondem as variancias de predi¢ao e permitem também definir os intervalos de
confianca de predicao do modelo, de forma similar a apresentada anteriormente

para definicao dos limites de confianca dos parametros, ou seja:

a\ . I+a) .
y}”%—tGL (T) Jyj<y;”<y;71+t(;,;( 5 >O'yj (5.59)

5.3.4 Regiao de Confianca dos Parametros Estimados

Neste trabalho, as regides de confianga dos parametros estimados foram obtidas

a partir da seguinte relagao:

~ NP
Fobj (0> S Fobj <0> (1 + mFﬁP,N—NP) (560)

em que Fyp; (0) é o valor da fungdo objetivo calculada a partir dos parametros
estimados 6 e F NpN_np € 0 limite superior da distribui¢ao F de Fisher com graus
de liberdade N — NP e admitindo-se grau de confianca a.

Conforme discutido por SCHWAAB e PINTO)| (2007)), embora a Equagao (5.60))
tenha sido obtida a partir da hipdtese de aproximacgao quadratica da fungao ob-
jetivo, a forma da regiao de confianga nao estd restrita a forma eliptica. Regioes

de confianca elipticas sé ocorrem quando os dados experimentais seguem uma dis-
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tribuicao normal e o modelo ¢é linear. Portanto, no caso de modelos nao-lineares,
regioes de confianga mais proximas da regiao de confianca real podem ser obtidas a
partir da Equacao . Em decorréncia do método de enxame de particulas usado
na minimizacao da funcao objetivo gerar um ntmero grande de pontos, a construcao

das regioes de confianca torna-se uma tarefa bastante simples.

5.3.5 Estimativa dos Parametros Cinéticos

Nesta secao, sao apresentados os resultados obtidos para estimativa dos
parametros do modelo de copolimerizagao do estireno com DVB. Na Tabela
sao apresentados os valores da funcao objetivo apds o procedimento de estimagao.
Inicialmente, os dados da polimerizagao térmica do estireno foram utilizados para
validar os parametros cinéticos para a homopolimerizacao do estireno e o modelo
de copolimerizagao. Foram estimados fatores de correcao para as constantes pré-

exponenciais de referéncia do estireno, que foram mostradas na Tabela [5.1

Tabela 5.3: Resultados da estimacao de parametros para diferentes condigoes expe-
rimentais

Reagao Iniciador (mM) DVB (% m/m)  Fu;  Xis  Xow

Térmica 0,0 0,0 12,31 823 31,52
R1 1,2 0,05 8,33 526 26,12
R2 2,5 0,05 29.37 8,23 31,52
R3 1,2 0,30 31,18 8,23 31,52
R4 2,5 0,30 16,93 526 26,12

No caso dos dados da polimerizacao térmica, foram estimados valores de correcao
para os parametros inerentes a iniciagao térmica (Ky,) e transferéncia de cadeia pra
o estireno (Kyy,11). Os valores estimados e os limites de confianga dos parametros

para a polimerizacao térmica sao ilustrados na Tabela [5.4]

Tabela 5.4: Valores e limites de confianca para os parametros estimados com os
dados da polimerizacao térmica

Parametro Valor Estimado Limite Inferior Limite Superior Desvio Padrao

Kdm 100,057 100,046 100,068 07087

Ktmll 100,097 100,087 100710 0’052
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Na Figura [5.5| sao apresentados os resultados inerentes as predigoes do modelo

matematico com os parametros estimados, comparando-se os erros experimentais

nas condigoes avaliadas e os respectivos erros de predicgao.

dados de conversao e massas molares médias.

Massas Molares (Da)

Sao apresentados os
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Figura 5.5: Dados experimentais e predi¢oes do modelo mateméatico para a polime-
rizacao térmica do estireno: Conversao; Massas molares médias.

Os resultados da estimacao para o indice de polidispersao e a regiao de confianca

dos parametros estimados sao apresentados na Figura [5.6]
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Figura 5.6: Resultados do procedimento de estimacao para a polimerizacao térmica
do estireno: Indice de Polidispersao; Regiao de confianca dos parametros.

Em relacao aos resultados do procedimento de estimacao para os dados da poli-

merizacao térmica do estireno, pode-se afirmar que os fatores de correcao estimados

para os parametros de referéncia da literatura apresentaram desvios pouco significa-

tivos dos valores de referéncia. Isso mostra a consisténcia dos dados experimentais

obtidos e do modelo proposto para a reacao. E importante salientar que na auséncia

do comonomero, os parametros de reincorporacao e transferéncia de cadeia para im-
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purezas foram fixados em zero. Em particular, observa-se que o modelo foi capaz
de descrever os dados experimentais na precisao dos erros experimentais para a
condicao avaliada, uma vez que os erros de predicao se interceptam com o0s erros
experimentais. O valor da funcao objetivo ao final do procedimento de estimacgao
apresentou valor dentro do intervalo da distribuicao x?, indicando novamente que o
modelo foi capaz de descrever os dados experimentais na precisao dos erros. A Ta-
bela [5.5| apresenta a matriz de correlacao dos parametros. Conforme SCHWAAB e
PINTO|(2007), a presencga de fatores de correlagao superiores em médulo ao valor de
0,9 indica que nao é possivel identificar com clareza os diferentes efeitos provocados
por estes parametros no comportamento do modelo. Em particular, os parametros

estimados nao apresentaram correlacao elevada para esta condigao.

Tabela 5.5: Matriz de correlagao para os parametros estimados a partir dos dados
da polimerizacao térmica

Parametro Ky, Ko

Kam 1,00 -0,68

Kimia -0,68 1,00

A Tabela apresenta os valores estimados e os limites de confianca dos
parametros para os dados da reacao R1. Nestas simulagoes, os parametros de rein-
corporagao foram novamente fixados em zero. Neste caso, foram estimados os se-
guintes parametros: fator de corre¢ao para a constante de iniciagdo térmica (Kgp,)
e a concentragao inicial de impurezas (C,g). O pressuposto é que a carga de DVB
pode afetar a etapa de iniciacao em decorréncia de impurezas por conta da forma

com que é fornecido comercialmente.

Tabela 5.6: Valores e limites de confianca para os parametros estimados com os
dados da reacao R1

Parametro Valor Estimado Limite Inferior Limite Superior Desvio Padrao

Kdm 10—0,30 100,025 10—0,64 0’50

C.o 107280 107296 107356 0,12

Na Figura sao apresentados os resultados inerentes as predicoes do modelo
matematico com os parametros estimados, comparando-se os erros experimentais
na condicao R1 e os respectivos erros de predicao. Sao apresentados os dados de

conversao, massas molares médias e indice de polidispersao. A regiao de confianca
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dos parametros estimados é apresentada na Figura [5.8
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Figura 5.7: Resultados do procedimento de estimacao para a reacao Rl: Con-

Versao; M, M, e Indice de Polidispersao.

* Valores Estimados
) Valores Otimos

Figura 5.8: Regiao de confianga dos parametros estimados para a reagao R1.
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Os resultados obtidos fornecem indicios de que a adicao do DVB favorece reacoes
de transferéncia de cadeia, em decorréncia de possiveis impurezas presentes no co-
monomero, em fungao da mistura comercial. As reacoes de transferéncia de cadeia
devido as impurezas sao responsaveis pela diminuicao das massas molares, quando
comparadas com os dados na mesma concentracao de iniciador e auséncia de DVB.
Isso pode ser observado de forma mais evidente na Figura [5.9] principalmente nos

valores iniciais de M.

2,1x10° ® Ri-1,2mM TBEC (0,05% DVB) 3,3x10
- = -R1 - Predigio do Modelo N
1,8%10°- # 1,3mM TBEC - Mermier et al (2015) 3,0x10 e
L - - ~1,3mM TBEC - Predigio do Modelo | 2.5x10°1 ; i 4= 0
= - - s] & ¢ -7 :
21,2x10 . | §20x10™ JPTI = L
= - [ ~T T
=9,0x10'y & _|-=77 T e 15100 10
6,0x10"- I ot b | 1,0x10° - | -9 ‘®R1-12mM TBEC (0,05% DVE)
= [ ] = == R1 - Predigdo do Modelo
3,0x10"- | 5,0x10" ®  13mM TBEC - Mermier et al (2015)
= = = 1,3mM TBEC - Predigdo do Modelo
0,0 '. . . . . . 0,0 . . . i . T
0 20 40 60 80 100 120 0 20 40 60 80 100 120
Tempo (min) Tempo (min)
(a) (b)

Figura 5.9: Resultados das massas molares para reagoes com e sem DVB: M,

e .91 77,

As predigoes do modelo para os dados obtidos por (MERMIER et al., [2015)

foram obtidas anulando-se as constantes de reincorporacao e transferéncia de cadeia

para impurezas. Conforme esperado, as massas molares simuladas foram maiores
quando comparadas com os dados simulados obtidos para a reagao R1. A Tabela
apresenta a matriz de correlagao dos parametros, sendo possivel observar baixa
correlacao para os parametros estimados nas simulagoes da reacao R1. O ajuste

pode ser considerado muito bom.

Tabela 5.7: Matriz de correlacao para os parametros estimados a partir dos dados
da reacao R1

Parametro Ky, Co

Kam 1,00 0,15

Co 0,15 1,00

Na sequéncia sao apresentados os resultados obtidos para os dados da reacao R2.

A Tabela 5.8/ apresenta os valores estimados e os limites de confianga dos parametros
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para os dados da reacao R2. Para a condicao avaliada, foram estimados os seguin-
tes parametros: fator de correcao para a constante de reincorporacao (den) e a
concentragao inicial de impurezas (C,o). As constantes de reincorporacao foram
admitidas iguais as constantes de propagacao. Nestas simulagoes, foram utilizados
os valores corrigidos das constantes de iniciagao térmica e transferéncia de cadeia
obtidos nas estimagcoes executadas com os dados da polimerizacao térmica. A regiao
de confianca dos parametros estimados, por sua vez, é apresentada na Figura [5.10]
A premissa utilizada é que a transferéncia para impurezas é relevante na presenca

de DVB e que o DVB afeta pouco a etapa de iniciagao como visto antes.

Tabela 5.8: Valores e limites de confianga para os parametros estimados com os
dados da reacao R2

Parametro Valor Estimado Limite Inferior Limite Superior Desvio Padrao

Kapni 10703 10792 10793 0,095
C.o 107314 107212 107418 0,15
0,0025 _
o Valores Estimados -
I Valores Otimos
0,0020
= 0,0015+
(=]
E 0,0010-
[=]
N
“ 0,0005
0,0000 -

00 02 04 06 08 10
Kdp11

Figura 5.10: Regiao de confianca dos parametros estimados para a reacao R2.

Na Figura sao apresentados os resultados inerentes as predigoes do modelo
matematico com os parametros estimados, comparando-se os erros experimentais
na condigao R2 e os respectivos erros de predigao. Sao apresentados os dados de
conversao, massas molares médias e indice de polidispersao. Em relagao aos dados
de conversao, é possivel observar que os erros de predicao sao praticamente nulos,
visto que os parametros estimados nao influenciam a taxa de polimerizagao. Desse

modo, fica claro que a conversao desse sistema ¢é influenciada principalmente pela
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constante de iniciagao térmica, em virtude da qualidade dos valores preditos, quando
confrontados aos dados experimentais. Em comparagao com os dados da reacao R1,
os valores de conversao aumentaram com o aumento da concentracao de iniciador,

em virtude do aumento da concentracao de radicais livres no sistema.
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o ) ! L T
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Figura 5.11: Resultados do ﬁrocediment/o de estimacao para a reacao R2:
Conversao; |5.11b| M,; |5.11(:| M, e |5.11d| Indice de Polidispersao.

Em relacao as massas molares, foi possivel observar o aumento destas quando a
reacao foi efetuada com concentragao mais alta de iniciador. Neste caso, o aumento
da massa molar pode ser explicado em decorréncia das reagoes de reincorporagao
de radicais nas cadeias dormentes. O aumento da concentracao de iniciador implica
necessariamente no aumento da concentracao de radicais-livre no meio reacional.
Na presenca do monomero bifuncional, as duplas ligagoes incorporadas as cadeias
dormentes podem reagir com os radicais, formando novas cadeias ativas que podem
propagar e efetuar ligagoes cruzadas. Com o aumento da concentracao de radicais,
estas reacoes sao favorecidas. Os resultados obtidos para o conjunto de dados das

reacoes R1 e R2 sao comparados na Figura sendo possivel observar as massas
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molares mais elevadas atingidas na reacdo R2, sobretudo nos valores de M,, cuja
medida é mais suscetivel a presenca de cadeias com elevado tamanho.
O efeito da adigao do DVB fica evidente na Figura [5.12] em que os resultados

das massas molares obtidas na reacao R2 sao comparados com os dados obtidos

por MERMIER et al| (2015) na mesma concentracao de iniciador e auséncia do
comonomero. Novamente, as predi¢coes do modelo para os dados obtidos por

MIER et al| (2015) foram obtidas anulando-se as constantes de reincorporagao e

transferéncia de cadeia para impurezas. A matriz de correlacao dos parametros
¢ mostrada na Tabela [5.9] onde novamente se observou baixa correlagao para os
parametros estimados nas simulacoes da reacao R2. E importante observar nas Fi-
guras e que as faixas de concentracao de impurezas sao similares, o que
confere consisténcia a andlise proposta. Além disso, Kg4,11 € um pouco menor que

K11, mas de mesma ordem de grandeza, o que também confere consisténcia a anélise

proposta.
2,5x10°1 ® R2-25mM TBEC (0,05% DVE) gx10°{ = Ri- 2,5mM TBEC (0,05% DVB)
= = =R2 - Predicdo do Modelo 5 T =~ R1-Predigdo do Modelo
& & 2,5mM TBEC - Mermier et al (2015) 7x1077 o 2,5mM TBEC - Mermier et al (2015)
2,0x10" 1 - - -2,5mM TBEC - Predigio do Modelo B 6x10° 4~ ~ 2.5mM TBEC - Predigio do Modelo
= = T-==7 7 = 5] - LE
8.1,5x10" ™ ‘,~". | eSX1D_ ) T s .
g L el i 2 4x107
5 . | e
1,0x10" 4 L = oS s e POREEEE * E3X105_ | e
¢ 5 Lt .
50x10'{ ® 210 fazdo - - AR -
| 1x10°1{ =
0,0 : . T . 0 : . . . T
0 30 60 90 120 0 30 60 90 120

Tempo (min) Tempo (min)

(a) (b)

Figura 5.12: Resultados das massas molares para reacoes com e sem DVB:

M, 120 7,

Tabela 5.9: Matriz de correlagao para os parametros estimados a partir dos dados
da reacao R2

Parametro Kg11  Cho

Kapi1 1,00 0,57

Co 0,57 1,00

Em seguida sao apresentados os resultados obtidos para os dados da reacao R3.

Na Tabela [5.10] sao mostrados os valores estimados e os limites de confianga dos
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parametros para os dados da reacao R3. Para a condicao avaliada, foram estimados
novamente o fator de correcéo para a constante de reincorporagao (K gp11) € a concen-
tracao inicial de impurezas (Co). Do mesmo modo que na reagao R2, as constantes
de reincorporagao foram admitidas iguais as constantes de propagacao, e foram uti-
lizados os valores corrigidos das constantes de iniciacao térmica e transferéncia de
cadeia, obtidos nas estimacoes envolvendo os dados da polimerizagao térmica. A

regiao de confianga dos parametros estimados, por sua vez, é apresentada na Figura

B.13l

Tabela 5.10: Valores e limites de confianca para os parametros estimados com os
dados da reagao R3

Parametro Valor Estimado Limite Inferior Limite Superior Desvio Padrao

Kapii 107073 107915 107%13 0,37
C.o 107359 107222 107494 0,17
0,0010

o Valores Estimados
0 Valores Otimos e o

00 01 02 03 04 05

Kdp11

Figura 5.13: Regiao de confianga dos parametros estimados para a reacao R3.

Na Figura sao apresentados os resultados inerentes as predigoes do modelo
matematico com os parametros estimados, comparando-se os erros experimentais na
condicao R3 e os respectivos erros de predicao. Em relacao aos dados de conversao,
novamente é possivel observar que os erros de predicao sao praticamente nulos,
visto que os parametros estimados nao influenciam a taxa de polimerizagao. Em
comparacao com os dados da reacao R1, o aumento da concentragao do DVB nao
aumentou de forma significativa os valores de conversao. H&a uma tendéncia de

aumento; porém, os erros experimentais se interceptam.
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Em relacao as massas molares médias, é possivel afirmar que o aumento do DVB
proporciona um aumento nas massas molares. Isso ocorre em decorréncia do carater
bifuncional deste monomero. O aumento da concentragao de DVB proporciona
um aumento da quantidade de ligacoes duplas disponiveis nas cadeias que podem
novamente reagir com radicais a partir das reacoes de reincorporacgao. Os radicais
formados podem novamente propagar ou efetuar ligacoes cruzadas, ocasionando o

aumento da massa molar.
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Figura 5.14: Resultados do Eocediment/o de estimacao para a reacao R3:
Conversao; |5.14b| M,; |5.14c| M, e |5.14d| Indice de Polidispersao.

Em relacao aos dados da Figura |5.14) o modelo foi capaz de descrever os dados
experimentais na precisao dos erros experimentais para a condicao avaliada, uma
vez que os erros de predicao se interceptam com os erros experimentais. A matriz
de correlacao dos parametros estimados com os dados da reacao R3 é mostrada
na Tabela [5.11] observando-se novamente baixa correlagao entre os parametros. A
baixa correlagao obtida pode ser explicada porque é possivel observar com bastante

clareza os efeitos das constantes de transferéncia de cadeia e reincorporacao no
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modelo matematico. O aumento da primeira constante diminui as massas molares
médias do polimero, enquanto o aumento da segunda constante aumenta as massas
molares médias. Portanto, ambos os efeitos sao relacionados ao aumento de massa

molar induzido pela presenca do DVB.

Tabela 5.11: Matriz de correlacao para os parametros estimados a partir dos dados
da reacao R3

Parametro Ky,  Cho

Kapi1 1,00 0,15

Co 0,15 1,00

Por tdltimo sao apresentados os resultados obtidos a partir do procedimento de
estimacao de parametros para os dados da reacao R4. Novamente foram estimadas
as constantes de reincorporagao e concentracao inicial de impurezas, cujos valores
e intervalos de confianga estimados sao apresentados na Tabela . E possivel
observar que os valores estimados para a constante de reincorporagao foram os mais
elevados de todos os dados analisados até o momento. Isso é uma consequéncia
das elevadas massas molares observadas nessa condi¢ao. A regiao de confianca dos

parametros estimados, por sua vez, ¢ apresentada na Figura [5.15]

Tabela 5.12: Valores e limites de confianca para os parametros estimados com os
dados da reacao R4

Parametro Valor Estimado Limite Inferior Limite Superior Desvio Padrao

Kapni 10708 107002 10747 0,45

Clo 107327 10~163 10759 0,26

Na Figura [5.16| sao apresentados os resultados das predi¢oes do modelo ma-
tematico com os parametros estimados, comparando-se os erros experimentais na
condicao R4 e os respectivos erros de predicao. Em relacao aos dados de conversao,
novamente é possivel observar que os erros de predicao sao praticamente nulos, visto
que os parametros estimados nao influenciam a taxa de polimerizacao. Em relagao
aos dados da reagao R2, o aumento da concentracao do DVB nao aumentou de forma
significativa os valores de conversao. Ha uma tendéncia de aumento; no entanto, os
erros experimentais se interceptam, de maneira que nao é possivel associar qualquer

efeito na conversao a adicao do DVB.
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Figura 5.15: Regiao de confianca dos parametros estimados para a reagao R4.

70 2,5x10°
60 i e
= Dados Experimentais 2,0x10" T
— 50+ o Predigio do Modelo i it @
é | Intervalo de Predigio pa B _1,5x10° T om . .
=] e ] . o
i3 i =] 3 o T
£ 30 A p=r 5 S
o s E 1,0x10" e .
£ 20- = -
o B 5’0‘.,‘104 4 m Dados Experimentais
10+ g 2 ¢ Predicio do Modelo
0 ' | 0.0 - - -Intervalo de Predicao
0 30 60 90 120 0 30 60 90 120
Tempo (min
Tempo (min) empo ( )
(a) (b)
6x10°
m Dados Experimentais 4,04
5x10°1 ¢ Predigdo do MUd"TIO_ . a% 3,54
- - -Intervalo de Predigago .~ 5
i P = 3,0 4
5 | - i =
?4)(]0 - "," : 32,5‘ I qTr—
g P £ 2.0 = i el .
5 S e 2,04 e G
$3x10° __.--- . ) £ ¢ !
= M A0 1 T oo e e TR
; . @ I S ————— .g ! m Dado Experimental
2x107 1 .- = 1,01 ¢ Predigdo do Modelo
B = il o - - -Intervalo de Predigao
1x1 0“ - — - - — - - — - — o - — - - —
0 30 60 90 120 0 30 60 90 120

Tempo (min) Tempo (min)

(c) (d)

Figura 5.16: Resultados do procedimento de estimagao para a reagao R4:
Conversao; |5.16b| M,; |5.16c:| M, e |5.16d| Indice de Polidispersao.
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Em relacao as massas molares médias, novamente é possivel afirmar que o au-
mento da concentragao do DVB proporciona um aumento nas massas molares. Con-
forme ja discutido, o aumento das massas molares se deve ao aumento da quantidade
de ligacoes duplas provenientes do DVB que sao incorporadas as cadeias. Estas ca-
deias apresentam carater multifuncional, apresentando possibilidades de reagir no-
vamente com os radicais presentes no meio reacional, formando cadeias vivas que
podem propagar, efetuar ligagoes cruzadas, etc. Uma vez mais, as Figuras [5.13] e

[b.15] sdo bastante similares, o que confere consisténcia ao modelo proposto.

5.4 Comentarios Finais

Neste capitulo, a cinética de copolimerizacao do estireno com DVB foi anali-
sada para as duas primeiras horas de batelada, em que supostamente as reacoes de
ligacao cruzada, proporcionadas pela presenca do DVB, nao sao muito pronuncia-
das. Para a compreensao dos efeitos observados nos dados obtidos no planejamento
experimental para esta reacao em sistema batelada, inicialmente foi proposto um
modelo cinético, capaz de descrever as taxas de polimerizacao e as massas molares
médias do polimero formado. Este modelo foi validado com os dados resultantes do
planejamento experimental, por intermédio de técnicas de estimacao de parametros.

Em particular, foi possivel observar que a conversao desse sistema é bastante
sensivel a constante de iniciacao térmica. Embora tenham sido observadas elevagoes
na conversao com o aumento da concentracao do DVB, é possivel afirmar que o DVB
nao exerce efeito significativo nos dados de conversao para o planejamento experi-
mental e erros experimentais considerados. Em relacao as massas molares médias,
fica bastante evidente o efeito da adigao de um monomero de caracteristica bifuncio-
nal como o DVB. Mesmo nos tempos iniciais da batelada, a adicao deste monomero
proporciona aumentos significativos nas massas molares médias, quando comparados
aos dados obtidos na mesma concentracao de iniciador. No entanto, certos conjun-
tos de dados experimentais sugerem que a adicao do DVB traz também consigo
impurezas, que atuam na cinética de polimerizacao como agentes de transferéncia
de cadeia, em virtude de valores baixos das massas molares médias observados no
inicio da reacao.

Desse modo, é possivel afirmar que dois efeitos sao importantes para explicar os
dados obtidos em sistema batelada para a copolimerizacao do estireno com DVB:
transferéncia de cadeia em decorréncia da presenga de impurezas nos tempos iniciais
e reacoes de reincorporacao com o avanco da reacao, o que explica alguns perfis com
aumentos abruptos nas massas molares médias, sobretudo a média ponderal. Em
relacdo aos procedimentos de estimacao, é possivel ainda afirmar que o modelo

proposto foi capaz de descrever os dados experimentais de forma satisfatoria dentro
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de suas incertezas. Este modelo sera estendido para descrever estas mesmas reagoes

em reatores continuos nos ultimos capitulos deste trabalho.
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Capitulo 6

Caracterizacao das Distribuicoes
de Tempos de Residéncia em

Reatores Tanque Continuos

“The important thing in science is not so much to
obtain new facts as to discover new ways

of thinking about them.”

Sir William Bragg

Resumo: Neste capitulo a distribuicao de tempos de residéncia para os
reatores continuos em série é analisada com auxilio dos dados dinamicos
de ensaios de tragador, conduzidos apods introdugao de perturbacao do
tipo degrau na alimentacao do sistema, usando modelos matematicos.
Foram propostos os seguintes modelos: tanque de mistura perfeita, tan-
que com volume morto, tanque com transferéncia com zona estagnada e
tanques em série com refluxo. Os dados experimentais foram utilizados
para estimar os parametros de mistura e analisar os efeitos de macro-
mistura para esse sistema. FEm particular, é possivel afirmar tedrica e
experimentalmente que as distribuicoes de tempos de residéncia para
este sistema estao associadas ao grau de agitacao estabelecido e apre-

senta comportamento nao-ideal.

6.1 Introducao

A andlise das distribuicoes de tempos de residéncia é de grande importancia
para a compreensao adequada do desempenho de reatores de polimerizacao, pois
esta associada a fluidodinamica do processo e possiveis efeitos de mistura. No caso

de reatores do tipo tanque agitado, ¢ natural que as distribuicoes de tempos de
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residéncia apresentem um desvio do comportamento ideal, em decorréncia das ele-
vadas viscosidades exibidas nestes reatores e de outros efeitos, como a deposicao de
polimero nas superficies de troca térmica, a cinética reacional complexa, os efeitos
de autoaceleracao nas taxas de reacao, entre outros.

Em relagao a literatura consultada, sao praticamente inexistentes os trabalhos
que apresentem dados experimentais acerca das distribuicoes de tempos de re-
sidéncia em reatores tanque agitados de polimerizacao via radicais-livres em massa
ou solucao. A maioria dos estudos apresentados na literatura para estes sistemas
de polimerizacao concentram-se na andlise das DTRs em reatores tubulares. En-
tre alguns trabalhos reportados na literatura, CHEN e NAUMAN ([1989)) realiza-
ram medig¢oes de DTRs em reatores tubulares de poliestireno usando tolueno como
tragador inerte. Neste trabalho, as medicoes de DTRs foram utilizadas para vali-
dar os perfis de velocidade axial e radial no reator tubular. YOON e CHOI (1996)
estimaram os coeficientes de dispersao axial em reatores tubulares com dados de
DTR obtidos a partir da injecao de azul de metileno em experimentos conduzidos
com solugoes de carboxi-metil-celulose, para validar um modelo de polimerizacao de
estireno em reator tubular. |[MELO et al.| (2001b), por sua vez, avaliaram a DTR
em reator tubular do tipo loop a partir da injecao de perturbacao do tipo impulso
de solugao aquosa de cloreto de potassio, cuja concentracao na saida foi medida
por condutividade elétrica. Os dados experimentais foram utilizados para estimar o
ntumero de Peclet presente no modelo de dispersao axial. VIANNA JR. et al.|(2007)
avaliaram as distribuicoes de tempos de residéncia em reatores tubulares de polime-
rizacao de estireno a partir da injecao de ciclohexano e benzeno como tracadores.
As medigoes do tracador foram realizadas por cromatografia gasosa. As respostas
obtidas para as concentracoes de tracador apresentaram flutuacoes aleatérias que
foram explicadas a partir de um modelo estocéastico para os perfis de velocidade
axial. Em especial, o modelo estocastico proposto admitiu que uma camada viscosa
¢ formada nas proximidades das paredes do reator e que aglomerados de material
polimérico sao liberados aleatoriamente durante a operacao.

Além disso, foram publicados varios trabalhos sobre a analise de distribuigoes
de tempos de residéncia em reatores heterogéneos para a polimerizacao de olefi-
nas. Alguns dos trabalhos mais importantes incluem ZACCA et al| (1996), que
apresentaram uma proposta de modelagem baseada no balanco populacional para
o processo de polimerizacao de olefinas em multiestdgios, usando o tempo de re-
sidéncia do catalisador como coordenada principal. Neste trabalho, uma variedade
de sistemas reacionais foi equacionada com uma funcao de distribuicao de tempos de
residéncia previamente definida. Além disso, a modelagem permitiu a inclusao do
efeito de tamanho de particula de catalisador no processo. O balanco populacional

foi ilustrado com exemplos da polimerizagao de propileno nos principais processos
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comerciais, incluindo tecnologias loop, tanques agitados continuos e leitos fluidiza-
dos. Entre os principais resultados, observou-se que o desempenho dos processos
pode ser bastante sensivel a distribuicao de tempos de residéncia do catalisador.
Nos trabalhos seguintes, ZACCA et al.| (1997)) estenderam a estratégia de mo-
delagem baseada no balanco populacional para descrever o efeito das distribuicoes
de tempos de residéncia na distribuicao das propriedades do polimero, que exercem
efeito significativo sobre a qualidade da resina polimérica. Neste trabalho, o balanco
populacional foi aplicado para a predicao da distribuicao de massas molares e distri-
buicao da composicao dos copolimeros. A estratégia foi ilustrada novamente para a
polimerizagao de propileno em dois reatores tanque agitados heterogéneos em série e
para o polietileno de baixa densidade linear produzido em reatores de leito fluidizado
e em reatores tanque agitados heterogéneos. Também estudando reatores de poli-
merizagao de olefinas, SOARES e HAMIELEC (1995)) analisaram a influéncia das
distribuicoes de tempos de residéncia sobre as distribuicoes de tamanho de particula
de polimero em reatores tanque agitado em fase gasosa, usando catalisadores de
Ziegler-Natta. Para este proposito, modelos de DTR nao-ideais foram utilizados.
Portanto, o objetivo deste capitulo é analisar tedrica e experimentalmente as
distribuicoes de tempos de residéncia para os reatores tanque continuos em série
de copolimerizacao de estireno e divinilbenzeno em solucao. Para avaliar as dis-
tribuicoes de tempos de residéncia, foram propostos os seguintes modelos: tanque
de mistura perfeita, tanque com volume morto, tanque com transferéncia com zona
estagnada e tanques em série com refluxo. Os dados experimentais obtidos para os
experimentos de perturbagao degrau de tragador foram utilizados para estimar os
parametros de mistura e analisar os efeitos de distribuicao de tempos de residéncia.
Os dados de conversao e massa molar obtidos ao longo das reacoes também foram

analisados com os modelos propostos.

6.2 Construcao dos Modelos Matematicos

Nesta se¢ao sao propostos os modelos matematicos que foram utilizados para ava-
liar as distribuicoes de tempos de residéncia observadas experimentalmente. Com o
intuito de avaliar possiveis desvios das distribuicoes de tempos de residéncia do com-
portamento ideal, foram propostos modelos com um ou mais parametros ajustaveis.
Conforme discutido por NAUMAN e BUFFHAM (1983), estes modelos sdo denomi-
nados modelos empiricos e sao formulados a partir de arranjos de compartimentos,
em que a micromistura é admitida perfeita. Foram propostos dois modelos para des-
crever as distribui¢oes de tempos de residéncia observadas: (i) modelo de mistura

perfeita e (ii) modelo de volumes interconectados com refluxo.
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6.2.1 Modelo de Mistura Perfeita

O modelo de mistura perfeita ¢ um dos mais utilizado na literatura para descrever
reatores CSTR. Este modelo é baseado nas seguintes hipéteses: (i) a distribuigao
de tempos de residéncia ¢é ideal; ou seja, correspondente a um tanque de mistura,
admitindo-se que as distribui¢oes interna e externa sao equivalentes (o mesmo vale
para as propriedades como concentragao e temperatura); (ii) a micromistura, ou
seja, a mistura em nivel microscopico, ¢ a maxima possivel. Por estas razoes, este
modelo também é conhecido como modelo de maxima micromistura. Os balangos

de massa e energia para o primeiro reator sao descritos a seguir:
Primeiro Reator

Balanco de massa para o tracador:

d QsRl
TRlactlﬂ(t) = th - ( QO CtRl (61)
Balanco de massa para o iniciador:
d Qs
TRlaciRl(t) = Cl'f — (Q—Rl> ClRl — TRlRZRI (62)
Balanco de massa para o solvente:
d g PsfVsf Qsr1\ g1 rmom 4 11 d g
— t) = — — | —| =T 6.3
TR1 dtys ( ) péﬂ Qo Vg™ + TR1Ps Vs dT Ds dt ( )
Balanco de massa para o mondémero 1 (Estireno):
d mlfVm s Rrﬁl Mm
TRI_VE%(t) _P 1le 1f Qsr1 ﬂ — 1Rl 1
dt Pmi QO ml (6 4)
d 1]d '
Rl Rl Rl
— | — | =T
+ TR1Pm1Vm1 dT |: m1:| dt
Balanco de massa para o mondémero 2 (Divinilbenzeno):
d m2fVm Qs RS My,
TR1EV£@) =£ 2f31 2L ( QR1> r% —7'1?%1%2
Pm2 o m2 (65)

d 1 d
+TR1P§112V£§W [p—] ETRI

m2

Balango de massa para o polimero:

d s T
0=~ (B2) o+ 28 (Rt + 3]
R1. R1 d 1 d R1
+ TRl/)p Vp ﬁ — ET

Pp
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Balanco de massa para impurezas:

d CQsRl
—CH(t)=C.y — CH — 7 R 6.7
TRldtZ<) f <Qo> Tr11t; (6.7)
Balanco de massa para os momentos das cadeias dormentes:
d QsRl

Balanco de energia no meio reacional:

d R (pC’p)f R R R
TR —TH () = —L [T, — TH” + AH R + R !
Rldt ( ) pCi 1 |: f :| pCpRl ( m1 m2) (69)

m [UARl (TRl TCRI) + OéUARl ( Rl — Ta)}

Balango de energia na camisa:

Lormy = [T, T +

1 p
( —|—6R1)T dt

[UAp (T = TF) + aUAp, (TF
(6.10)

é a razao entre as vazoes volumétricas de retirada de produto e de

pCpch
QsRl

em que

o
alimentacao, definida como:

Qo Pf‘l 107}21 Pm2

1 1 d 1 d
RELM [ — — R1, Rl Rl RI
+ Tr1 |: m2 2 <p}]7%1 pm2)j| + Tri |:ps Vs dT + Pm1Vmi dT D1
d 1 d 1 d
Rl Rl O Rl R 2\ [ Lpriy
+ meVdeT (me) + pp P dT ( ):| dt ( )
(6.11)

Os balangos de energia no meio reacional e na camisa foram utilizados para simu-

Qsr1 PsfVsf  PmlfVmlf  Pm2fVm2f 1 1
- T Tt w | T | R Mo (g —
pp Pmi

1

lar a dinamica térmica presente na partida do sistema. A dinamica da temperatura
de entrada do fluido de aquecimento na camisa, por sua vez, foi simulada por in-
termédio de um controlador do tipo PI. Nas equacgoes acima, Tr; e €z representam
o tempo de residéncia médio e a razao entre a capacitancia térmica das partes ex-
ternas (paredes, acessérios, etc), (pCp)e, € a capacitancia térmica do fluido de troca

térmica, (pCp)., respectivamente. Esses parametros sao definidos como:

Vri

TR =5 (6.12)
€r1 = (pCp)e (6.13)
pCpe

Por sua vez, os balangos de massa e energia para o segundo reator sao descritos

a seguir:
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Segundo Reator

Balanco de massa para o tragador:

d Qs Qs
TRy Cl(1) = ( ijl) CRL ( QI:Q) Ch2 (6.14)
Balanco de massa para o iniciador:
d S S
TR%C;%@) = (QQT) CR— (—QQT) CR2 — 75y RI? (6.15)

Balanco de massa para o solvente:

d < R1.,R1 s d 1 d
TRQ_VRQ(t) _ <Q R1> Ps Vs (Q R2) 1/52 +TR2pR2VR2_ [_} & pR2

dt ° Q, ph2 Q. S5 dT | ps | dt
(6.16)
Balanco de massa para o mondémero 1 (Estireno):
d QsRl anql Vﬁl QSRQ REQ Mml
TRZE”ﬁ?(t) = ( 0 132 - - 0 Vet — TR2—1R2
4 i dpml o ml (617)
R2  R2 R2
— | — | =T
+ TR2Pm1Vm1 dT |: m1:| dt
Balanco de massa para o mondémero 2 (Divinilbenzeno):
d QsRl anzl Vﬁl QSRQ RﬁQ Mm2
Tma’/ﬁ%(t) = ( 0 e 0 oy — TR
p i dﬂm? o m2 (618)
R2 . R2 R2
— | — | =T
+ TR2Pm2Vma2 dT |:pm2:| dt

Balango de massa para o polimero:

d s RlVRl .
Tra ==V (1) = (Q Rl) o o _ (Q RQ) v, = i (R Myy + Ry Mo

at'” Q ) o \a 2
d [1]|d
R2. R2 R2
— |—| =T
(6.19)
Balanco de massa para impurezas:
d QsRl Q5R2
—CR () = | 2= ) of — [ Z222) 0F2 — rpy R 6.20
Tdet z () ( Qo ) z Qo z TR211, ( )
Balanco de massa para os momentos das cadeias dormentes:
d CgsRl QsR2
g 0 = (B - (DR )AE - mr, (62)

Balango de energia no meio reacional:
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d Qsr1 '\ PCPR1 TR2
Tro— T (1) = < ) T —T™] + AH, (R} + R}
det ( ) Qo pCpra [ f ] PCPRo p( ! 2> (6.22)

— ﬁ [UARQ (TR2 — TC) + OéUARQ (TR2 — Ta)}

Balango de energia na camisa:

Tc

d R2 R2
(1 + ERQ) TC—TC (Zf) = [ch — Tc } + W

yy [UAps (T™ = T?) + aUAp,y (T - T,)]

(6.23)

é a razao entre as vazoes volumétricas de retirada de produto no

Q8R2

o
segundo reator e a vazao de alimentacao do primeiro reator, definida como:

em que

R1, R1 R1, R1 R1, R1 R1, R1

QsRQ o QsRl Ps Vs Pm1Ymi Pm2Vm2 pp VP

Q, \ Q mo T m T m T m
o o Ps Pmi P2 pp

1 1 d (1 d 1
R2M [ — — — r2 r2 @ [ L r2 mr2 @ [ 1
+ Tr2 [ m2m2 (pRQ p,ﬁ%)} + Tro {Ps Vs a7 \ . + Pm1Vm1 a7 \ oot

2
d 1 d (1 d
rR2 Rr2 @ [ L r2 R2 @ (2| @ Ry
oty () o (i) o
(6.24)

No caso do balanco de energia do segundo reator, admitiu-se que a perda de

1 1
i ()

phz pha

calor entre o primeiro e o segundo reator pode ser negligenciada, de modo que a
temperatura de alimentacao do segundo reator ¢ igual a temperatura do primeiro
reator. De modo analogo, os parametros das equacoes de balango para o segundo

reator sao definidos abaixo:

Vi

TR2 — 52 (625)
pPCDR2

e pCpri ( )

6.2.2 Modelo de CSTR com Volume Morto

Neste caso, admite-se que a distribuicao de tempos de residéncia é diferente
daquela observada em um reator do tipo tanque de mistura ideal, em decorréncia
da formacao de zona morta. A zona morta pode ser formada em decorréncia da
mistura imperfeita no tanque, além da deposicao de material polimérico nas paredes
do reator. Neste caso, admite-se que os volumes tteis dos reatores (Vygr1 € Viugi)

diminuem com o aumento da conversao, de acordo com as seguintes expressoes:

VuRl = VRl €xXp (—OéXRl) (627)
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Vurz = Vr2exp (—OéXRQ) (6-28)

No caso das simulagoes do modelo de CSTR com volume morto, as Equagoes
(6.27) e (6.28) sao integradas juntamente com as equagoes apresentadas na segao

anterior no dominio do tempo.

6.2.3 Modelo de Tanques com Escoamento Cruzado e Zona

Estagnada

Conforme discutido por NAUMAN e BUFFHAM (1983), a adi¢ao de regides que
podem ser estagnadas ou nao permite que modelos simples possam descrever a mis-
tura na direcao radial. Em referéncia aos modelos de tanque agitado, a transferéncia
de material entre uma regiao bem misturada e uma regiao estagnada ¢ denominada
escoamento cruzado. Novamente, a micromistura em cada um dos volumes foi admi-
tida a maxima possivel, de maneira que as concentracoes nas saidas de cada volume
sao iguais a concentracao no interior destes. Além disso, admitiu-se que o reator
possui temperatura uniforme, de modo que os dois volumes possuem a mesma tem-
peratura. A hipdtese de volume total constante é novamente utilizada, de modo que
este volume é dado pela adicao dos volumes dos dois compartimentos. Portanto,
as vazoes de saida dos compartimentos mudam ao longo do tempo para satisfazer a
restricao descrita acima, em decorréncia dos efeitos de variacao da massa especifica

e da viscosidade do sistema. Um esquema deste modelo € ilustrado na Figura [6.1

Reator 2

Reator 1

Figura 6.1: Esquema de um reator tanque com troca de material com zona estagnada

As equagoes de balanco de massa para os volumes que constituem o primeiro

reator sao apresentadas a seguir:
Primeiro Reator: Primeiro volume

Balango de massa para o tragador:
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d QzaRl Qg,Rl Qs
et = ()i - (T e - ()
(6.29)

Balanco de massa para o iniciador:

d Q>R Q2 O.r
et = oy (o) o - (G e - (G2 ) e -t
(6.30)

Balango de massa para o solvente:

d Vs 2,R1 2,R1 )
M — v (1) = p lef + (Qs ) y2R1 (Qe ) LRl (Q Rl) 1,R1
dt Ps Qo Qo Qo

d [1]|d
+ Thy pi%l ;m - {_} %Tm

(6.31)

Balango de massa para o monémero 1 (Estireno):

d 1R Pm1fVm1 Q2 R Q2R1 ,R sk R
TRV (8) = mp];ﬂm L4 Vil — e el R e

dt ml Qo Qo Qo
REFUAL w Lm d { 1 } d
g e Vo | =it
1,R1 ﬁll 1,R1Pm1Vm1 dT o | di

(6.32)

Balango de massa para o monémero 2 (Divinilbenzeno):

d 1 m £ — Pm2fVm2f Q?’Rl 2,R1 Qg’Rl 1,R1 Qsr1\ 1R
71 Rl%ymg ()_ pRl + Q Vina — Q Vo — Q V2

m2
Rl RlM Rl 11 d L d g
- TLRIT + T1,R1Pm2Vm2 aT [@] ET
(6.33)
Balango de massa para o polimero:
- d JLERL (t) = Qg’Rl J2RL Q?Rl LR _ Qsm 1 JR1
T Q )" Q )7 Q,
(6.34)

T1,R1 d 1] d
_ Dk [R#flM L+ Rl RIM 2] 7 Rll)fl 1L,R1 @ {_] %Tm
pp pp

Balango de massa para impurezas:

2,R1 2,R1
T1 R1%CZ1 Rl( ) _ sz + (QQ ) 02 R1 (QQ ) 01 R1 <@> Cl,Rl — 7 RlRl’Rl

Balango de massa para os momentos das cadeias dormentes:
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d 1r (Q2’R1) 2,R1 <Q2’R1> 1,R1 (Qsm) 1.R1
T ri—A (t) = 5 N0 — = AN, — v
wgg e (0 =7, ) A Q )" @ )" (6.36)

Rl ~ - I . .
é a razao entre as vazoes volumétricas de retirada de produto e a vazao

em que

o
de alimentagao do volume 1 do primeiro reator, definida como:

QsRl _ (Qi’m) o (Qi’m) X [psfysf 4 Pm1fVmif i mefVme:|
Qo Qo Qo pi PRy s

11 . 11
+ T1,R1 {R;Rlen (— - —)} + T1,rR1 [RW’L Mo (— — —)}
' pit - phL ? pEL kL
d [ 1 d 1 d 1
Rl 1Rl @ (1 Rl 1Rl O R1,1,R1_ @
+7-1,R1 |:ps Vs dT (,03) +pmlym1 dT <pm1) +pm2ym2 dT (me)
d 1 d
R1, 1,R1 R1
AU — ) | =T" (¢
T dr (pp>}dt )

Nas equagdes acima, os sobrescritos (1,R1) e (2,R1) designam os volumes 1 e

(6.37)

2 do primeiro reator, respectivamente. As equacoes de balanco de massa para o

segundo volume do primeiro reator, por sua vez, sao apresentadas a seguir:
Primeiro Reator: Segundo volume

Balango de massa para o tragador:

dcle 1 — LR Qg,m 2R 6.38
TQ,Rl% t ( ) — Yt - 2,R1 t ( . )
Balanco de massa para o iniciador:
d O (1) — bR Qg’m o211 2,R1
Balango de massa para o solvente:
d 3R 1,R1 QN om Y I
7'2731%1/5’ (t) = Vs’ — 271{1 VS’ +72,R1P5 7/8’ d_T Z %T (640)
Balango de massa para o monémero 1 (Estireno):
d 2,R1 1,R1 Q?Rl 2,R1 Rr%{]flel
T2.R1 7 Vim ) =vm — | 5 | V1 —T2mi— @ —
1114 ¢ ml (6.41)
R1, 2,R1 R1
= |—| =T
+ T2,R1Pm1Vim1 dT |:pm1:| dt

Balango de massa para o monémero 2 (Divinilbenzeno):
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2,R1 2,R1
i Z,th 1Rl Qs 2,R1 Rm2 Mm2
T2,R1 dth2 ( ) — Ym2 2.R1 Ve — T2,R1 R1

e

ST 11d m2 (6.42)
e rRi2RL @ 1 O
2,R1Pm2Vm2 dT Pmo dt
Balango de massa para o polimero:
d Q?’Rl T2,R1 | p2,R1 2,R1
7'27R1£V5’R1(t) = V;’Rl — ( 2RI I/;’R1 — pRl [Rnyzl Mml + Rnﬁ Mmg
4711 d c b (6.43)
Rl 2,R1 R1
T vt — | —| =T
+ Z,Rlpp P dT |:pp:| dt
Balango de massa para impurezas:
d 2,R1 1,R1 Qg’Rl 2,R1 2,R1
T2,R1 EOZ (t) = Cz — 2 R1 Oz — 7—27R1R2 (644)
Balango de massa para os momentos das cadeias dormentes:
d AZRL ) — LR Qg’Rl \2R1 R2E1
T A (0 = AT = Do | A — By (6.45)
2,R1
em que ﬁ é a razao entre as vazoes volumétricas de retirada de produto e a

e
vazao de alimentacao do volume 2 do primeiro reator, definida como:

Q%Rl 2. R1 1 1 2. R1 1
om = LT er | By M pRl— pEL + Tor1 | Ry Mo | 7
€ P ml

d 1 d 1
+ To.R1 {Pflez’Rld_T (p_> + Pﬁll’/i{?ld_T (;)

R1 . 2,R1 R1, 2,R1 R1
+ ’ - - + ) - - _Z t
Pm2Vm2 T ( m2) Fp Vp T ( p):| It ( )

Pl pﬁlz)]

(6.46)

Nas equacoes acima Ty 1 € T2 g1 representam os tempos de residéncia médio dos

2,R1
e

volumes 1 e 2, respectivamente. O parametro
o

entre as vazoes de entrada dos volumes 1 e 2, respectivamente; e o parametro

, Por sua vez, representa a razao

2,R1
S

o
representa a razao entre a vazao de saida do volume 2 e a vazao de entrada do

volume 1. Esses parametros sao definidos como:

. Vi r1
LRl =
Qo
~ Vam
T2,R1 — 2.R1
e
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2,R1
Qe _ TR1 — T1,R1

Qo T2,R1

2,R1 2,R1 2,R1
() (&) 650

As equagoes de balanco de massa para os volumes que constituem o segundo

(6.49)

reator, por sua vez, sao apresentadas a seguir.
Segundo Reator: Primeiro volume

Balanco de massa para o tragador:

d Q, Q%RQ Qg,Rz 0.
g G ) = ( Qfl) CtLRl+( A S L o
(6.51)

Balango de massa para o iniciador:

d 1,R2 QSRI 1 Rl Q2 h2 2,R2 Q2 Rz 1,R2 QSRQ 1,R2
mome gy G ) = (QO)C (QO)C (QO)C (@)C

(6.52)

Balanco de massa para o solvente:

TlRQd VIR2 (1) — (Qsm) pilv n (QQ’RQ) 2,R2 (QQ’RQ) L.R2 (Qsm) LR
di Q ) P Qo Qo O,

+ 7L R2p vy d(; F] %Tm

(6.53)

Balango de massa para o monémero 1 (Estireno):

. d 1R2(t): Qsri /)7]7?1 1R1+ Qg’m SR QE’RQ JLR2 Qsr2 JLR2
1R2dt ml Qo pml Qo ml Qo ml Qo ml

RS2 M, R L2 d { 1 ] d
— T g T peplRul — | TR
1,R2 anl 1,R2Pm1Vm1 dT o | dl

(6.54)

Balango de massa para o mondémero 2 (Divinilbenzeno):

- R2iV1 RQ(t) _ (QsRl) pfil2 1 Rl N (Qg,M) LR (Qg,Rz) LR (Qst) LR
dt Qo me Qo m2 Qo m2 Qo m2

RO M, R 1R2cl[1]d
—TIR2— 55— —|— T molVm — | =T
1,R2 % 1,R2Pm2aVmae AT | pma | dt

(6.55)
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Balango de massa para o polimero:

TR d VLR2(p) = Qsr1 51 vy 4 @ J2R2 Q™ JLR2 Qsr2 1 R
dt P Q. Pp Q, P O, p Qo

_ TL,R2 1,R2 1,R2 R2 1R2d 1] d R2
RLE20 4+ RLE2 } B P
P2 [ m1 + m2| t TLR2Pp "V, qT [pp} i

(6.56)

Balango de massa para impurezas:

it (4) e () () ()

Balango de massa para os momentos das cadeias dormentes:

d Qsr Q¥ Q" Qs
gt = (G ) () - (T ) - (2 ) e

1,R2
- 7'1,RQR,\“

(6.58)

2 ~ - Yo :
é a razao entre as vazoes volumétricas de retirada de produto do

em que

o
segundo reator e a vazao de alimentagao do primeiro reator, definida como:

QSRQ _ Q?,RQ B Q?,RQ N QSRI fl isl N pﬁllyilfol N prjzlz ;51 N pgl lRl
Qo Qo Qo Qo

P P pns pk?
[0 (Y] e [ (- )
oo () g () e (1)
g (i

(6.59)

Nas equagoes acima, os sobrescritos (1,R2) e (2,R2) designam os volumes 1 e 2 do
segundo reator, respectivamente. As equacoes de balanco de massa para o segundo

volume do segundo reator sao apresentadas a seguir:
Segundo Reator: Segundo volume

Balanco de massa para o tragador:
2 2.R2

d _oRo 1,R2 Qg’RZ 2,R2
T2,R2%Ct7 (t) =Cp™ — Cy (6.60)
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Balango de massa para o iniciador:

d o Ro 1,R2 Qi’RQ 2,R2 2,R2
T2,R2EO/ (t)=C" — C;" — T pe Ry (6.61)

i 2,.R2 i
€

Balanco de massa para o solvente:

d 5 po 1,R2 QP
b —_— b —_ 8
TQ’RQEVS (t) = v, < 2’R2> v
e

2,R2 R2.2,R2 R2
4T P | — | =T 6.62
s 2,R2Ps Vs IT [ S:| it ( )

Balango de massa para o monémero 1 (Estireno):

d 9 Ro P 2 Qg,m 2,R2 REQ?ZMM
TQ,R2£Vm1 ) =vm — | = 2Rr2 | Ym1 — T2,R2° R2
p LT g ¢ ml (6.63)
X R2 2.R2 & pR2
T2,R2Pm1Vm1 dT Ol dt

Balanco de massa para o mondémero 2 (Divinilbenzeno):

d 2,R2 1,R2 Qg’m 2,R2 erﬁ§2Mm2
TR Vmy () = Vn2 — | om ) Vm2 2Rz RR
1114 ¢ m2 (6.64)
i rR2 2R2 @ | 1 | O R
2,R2Pm2aVm2 dT D dt
Balango de massa para o polimero:
d o R Qy" R T2,R2 [ p2,R2 2,R2
TQ’RQEVI?’ 2(t) = V;’ 2_ ( ;,RZ I/g’ 2 _ W [Rnél Mml + Rn;Q Mm2
J 11 d c b (6.65)
g r2 2R2 @ | 2| @ pRe
2,R2pp D dT pp dt
Balanco de massa para impurezas:
d R 1,R2 Q?’m 2,R2 2,R2
7-27R2%CZ7 (t) = CZ’ — 2.R2 CZ’ — 7_2,R2Rz7 (666)
Balanco de massa para os momentos das cadeias dormentes:
d 2,R2 1,R2 Qg’m 2,R2 2,R2
TQJ{Q%)\RJ (t) = )\k,l - m Ak,l —7'27RQR)\M (667)
2,R2
em que W é a razao entre as vazoes volumétricas de retirada de produto e a

e
vazao de alimentagao do volume 2 do segundo reator, definida como:

. 2,R2 1 1 2,R2 1 1
2,R2 L+ 7o pe | Ry M Iﬁ - pﬁ + To.re | 10" Mo “R2 ~ R2
e D ml pp Pma

d 1 d 1
+ To.R2 {PEQV&RQCZ—T (;) + PnRﬁ’/g{?Qd—T (:)

d 1 d 1 d
R2 . 2,R2 R2, 2,R2 TR
? - - ’ - - -
Pm2Vm2 d1 (pmg) Pp Vp d1 (pp)] dt (*)
(6.68)
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De modo andlogo ao primeiro reator, sao definidos os seguintes parametros nos

balancos de massa desenvolvidos para o segundo reator:

T1,R2 = Q’O (6.69)
Vs
Tom = —5ps (6.70)
2,R2 -
QC} _ TRzT2 RZl,Rz (6.71)
Qi _(Quy (i
0 = N 0 (6.72)

Por tltimo, sao apresentados os balangos de energia para os dois reatores, em

que se admitiram temperaturas equivalentes para os dois volumes:

Balanco de energia no meio reacional (Reator 1):
d (pCp) ¢ T1,R1 1,R1 1,R1
L4+ 6p1) TR =T (t) = L [Ty — TR + ———AH, (Rn; + R, >
( 1) T dt ) pCp1r1 [ d } pCp1r1 '

TR1 — T1,R1 2,R1 2,R1 TR1 R1 R1 R1
+ —AH R+ RS ——|UA T =T +aUA ™% —-T,
Pcpl R1 ( ) Pcpl r1VR1 [ " ( ) ) a (R1 ( ) )}
6.73

Balanco de energia no meio reacional (Reator 2):

d o Qsr1\ PCP1R1 R2 T1,R2 1,R2 1,R2
< +5R2)TR2d_T ) = ( Qo ) pPCP1,R2 [Tf -1 } " pCp, RzAH <R  fim )
TrR2 — T1,R2 2,R2 2,R2 TR2
+ mAH (le + R ) m [UARQ (T TC> + OCUARQ (TR2 — Ta):|
(6.74)

Nas Equagoes (6.73) e (6.74]), os parametros dr; € dgre expressam a razao entre

as capacitancias térmicas para o fluido presente nos volume 1 e 2 nos reatores 1 e 2,

respectivamente. Esses parametros sao definidos a seguir:

pCp2. R
= — 6.75
i PCpl,m ( )
pCp2, ro
Opy = ——= 6.76
f2 pCpl,RQ ( )

6.2.4 Modelo de Tanques em Série com Refluxo

O modelo de tanques em série com refluxo permite a descricao da mistura na
diregao axial. Conforme discutido por NAUMAN e BUFFHAM]| (1983), o modelo de

227



Capitulo 6 - Caracterizacao das Distribuigoes de Tempos de Residéncia em
Reatores Tanque Continuos

tanques em série sem refluxo possui limitagoes para representar a mistura na direcao
axial. Em particular, nesta abordagem cada compartimento é um tanque agitado,
cujos elementos de fluido nao interagem com os elementos de fluido presentes nos
demais compartimentos até se moverem para aquele compartimento. Portanto, se
o nimero de compartimentos utilizados for grande suficiente, a resposta obtida por
este modelo é similar ao escoamento empistonado, observado em modelos do tipo
PFR. Esta limitagao pode ser contornada, incorporando correntes de refluxo. Neste
caso, se o numero de compartimentos utilizados for grande suficiente, o modelo de
dispersao axial torna-se uma excelente aproximacao para o modelo de tanques com
refluxo. Para o desenvolvimento do modelo matematico foram admitidas as mesmas
hipdteses da secao anterior, ou seja: maxima micromistura nos compartimentos e

temperatura homogénea nos compartimentos. Um esquema deste modelo ¢ ilustrado

na Figura [6.2]

Reator 1 Reator 2

Figura 6.2: Esquema de um tanques em série com refluxo

As equacoes de balanco de massa para os volumes que constituem o primeiro

reator sao apresentadas a seguir:
Primeiro Reator: Primeiro volume

Balango de massa para o tragador:

mmLormey — o+ QN pom _ (0 cam (6.77)
T dt Q, Q,
Balanco de massa para o iniciador:
d 2,R1 2,R1
Tl,RlaC,}’Rlﬂ) =Ciy + (QQ—) CHR (QQ—> CP™ — R (6.78)

Balan¢o de massa para o solvente:

d Vs 2,R1 2,R1
Tl Rl_VSLRl (t) = PsfVsf 4 Q5 VSQ,RI _ Q: Vsl,Rl
Tt pht Qo Qo

+ TRlpflysl,Rli L)i] iTRl

(6.79)
dT | p, | dt
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Balango de massa para o monémero 1 (Estireno):

d 1 m Pm1fVmif QQ’Rl 2,R1 Q2’R1 1,R1
Tp—v. () =" | Z— " — | ==— |
1,R1 dt ml ( ) pflll Qo ml Qo ml

Ryt M R 1r1 d [ 1 ] d
—T e ULy Ayt | =T
1,R1 ﬁll l,Rlp 1 1 dT ,Oml dt

(6.80)

Balango de massa para o monémero 2 (Divinilbenzeno):

d 1p Pm2fVm2 Q2’R1 2.R Q2’R1 R1
TLRI T Vg (1) = =t lem Ly —52 Vs — —é Vi
m2 o o

Ry Mins R1 1R1i[ 1 ]iTm

S s L b .
1,R1 pf;% 1,R1Pm2Vm2 dT Dm2 dt

(6.81)

Balango de massa para o polimero:
d 1 QM om QMY im
T Ri—V, " " () = 2 vttt — < v
vt 0=\ ) Q )

T1,R1 1,R1 1,R1 R1,1,R1 d 1] d R1
- e [le M1+ R, Mm2i| + TLrp, Y, ar {p_p} ET

(6.82)

Balanco de massa para impurezas:

T RliOLRl(t> =C 4 ﬁ CZ,RI - @ OLRI -7 RIRI,RI (683)
M SR ) Q, ) T
Balango de massa para os momentos das cadeias dormentes:

d Qe @
g = () - (T )

(6.84)
- T1,RlR,1\}fll

2.R1
¢ a razao entre as vazoes volumétricas de refluxo e a vazao de ali-

em que

o
mentacao do volume 1 do primeiro reator, definida como:

QE’RI _ (Qg’]ﬂ) . { |:psfysf + PmifVm1f + mefVme:|
Qo Qo pl P P>
1 1 1,R1 1 1_
+ T1R1 {R;{RIMWA (— - —)} + TR [Rn% Mo (_ a )}
1 pi phL 2 P! Py

(6.85)

d 1 d 1 d 1
R1 1,R1 * [ R1 l,Rl_ - R1 I,RI_ -
+T13R1 |:ps Vg dT (ps> +pmlym1 dT <pm1> +pm2ym2 dT (pm2)

d (1 d
ri Rt @ 2\ YRy
et )|t

Nas equagdes acima, os sobrescritos (1,R1) e (2,R1) designam os volumes 1 e
2 do primeiro reator, respectivamente. As equacoes de balanco de massa para o

segundo volume do primeiro reator, por sua vez, sao apresentadas a seguir:
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Primeiro Reator: Segundo volume

Balango de massa para o tragador:

d 2,R1 .
7_27R1_Ct27R1 (t) — Ctl,Rl _ (Qs ) CtQ,Rl _ (Q Rl) CtQ,Rl (686)

2.R1 2.R1
dt ‘ ‘

Balanco de massa para o iniciador:

d o m 1,R1 Qg,m 2,R1 Qsr1 2,R1 2,R1
T2,R1 ECZ ’ (t> = Cz ’ - C’z ’ - Cz ’ — TQ,RlR' ’ (687)

2,R1 2.R1 i
e e

Balango de massa para o solvente:

2,R1
i 2,R1 (t) _ ., LRl Qs 2,R1 QsRl 2,R1
72,R1 dt Vs = Vs 2.R1 | Vs 2.R1 | Vs
e

J 11 d ¢ (6.88)
R1 2Rl R1
vyt — | —| =T
TPV T [pj dt
Balanco de massa para o monémero 1 (Estireno):
d 2.R1 0y — LRI Q?’Rl 2.R1 Qsr1 2,R1 Ryzr{]flel
TQ,RlEVmI ( ) = V1 — 2.R1 ml 2.R1 ml TQ,RIT
p . p e e ml (689)
Rl 2,R1 R1
vl == | — | =T
+ T2,R1Pm1Vm1 a7 {pm} i
Balango de massa para o mondémero 2 (Divinilbenzeno):
R
2.R1 0y _ o LR Q?’Rl 2,R1 Qsr1 2,R1 Rilem
TQ,RlEVmQ ()_ m2 2.R1 m2 2.R1 m2 _7—27R1PT
e e m2 (690)

d 1 d
+ TQ,Rlan@IQVigld_T {E} ETRI

Balango de massa para o polimero:

d op 1,R1 Q?’Rl 2.R1 Qsr1 2Rl T2,R1 2,R1 2,R1
To,R1 V) (t):I/7 — Vot — 7 __pRl R My + RS Mo

dt P p z,Rl D 5,31 p z ml m2
d |1]d
+ T R 2R1 % | 2| Rl
2R Yo T ), | dt

(6.91)

Balanco de massa para impurezas:

d o pr1 1,R1 Qg,m 2,R1 Qsr1 2,R1 2,R1
T2:Rl£027 (1) =" = ol A omt ) O — am B (6.92)

Balango de massa para os momentos das cadeias dormentes:
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d 4 \2R1 \LAL Q?’Rl A2 R Qsr1 A2 A1 R2,R1 6.93
2R 3 Ak (t)= kil 2.R1 ) "kl T\ AZRT ) kg T T2RUTy (6.93)
e e

sR1 , ~ ~ s . .
em que — o ¢ a razao entre as vazoes volumétricas de retirada de produto e a
e

vazao de alimentacao do volume 2 do primeiro reator, definida como:

Qsr1 { [ 1 1 2,R1 1 1
S =l g RO M | — — 7 || + 72r [ RES Mo R
o pRL - ply pEL pHL
d [1 d 1
R1. 2,R1 1 R1, 2Rl O
+ T2 R1 {PS Vg aT <Ps> + Pm1Vm aT (_Pm1)

d 1 d 1 d Q“”
R1, 2,R1 R1, 2Rl TR
O ’ —_— —_— + 0 l/’ —_— JR— JR—
2m2 d1 (me) PP dl (pp>}dt (t)} ( > 1)

(6.94)
Nas equacoes acima, 71 g1 € T2 g1 Tepresentam os tempos de residéncia médio dos
2 ,R1
volumes 1 e 2, respectivamente. O parametro Q , por sua vez, representa a razao
o

2,R1
entre as vazoes de entrada dos volumes 1 e 2, respectivamente. O parametro — 4

e
representa a razao entre a vazao volumétrica de refluxo e a vazao de entrada do

volume 2. Esses parametros sao definidos como:

Tl,Rl = Q70 (695)
V-
Tom = —5 (6.96)
2,R1 _
Qe _ TR1 — T1,R1 (6.97)
Qo T2,R1

QY Q>™/Q,
2,R1 2,R1
e Qe /Qo

As equagoes de balanco de massa para os volumes que constituem o segundo

(6.98)

reator, por sua vez, sao apresentadas a seguir:
Segundo Reator: Primeiro volume

Balanco de massa para o tragador:

. (QQsm)Cm <Q; )Cm (Q;R)Clm (6.99)

Balanco de massa para o iniciador:
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2,R2 2,R2
TLRgiC-I’RQ(t) _ (QsRl) ng,m n (Qs ) C’f’Rz - (Qe ) C,Z;,RQ

dt " Qo Qo Qo (6.100)
— T1,R2 Ril 2
Balanco de massa para o solvente:
- Rgiul’RQ(t) _ Qsr1 Pflez’Rl i Qg’m J2R2 QZ’RQ JLR2
, dt * QO pL]jQ QO ° QO 3 (6 101)
d [1]d '
R2. 1,R2 R2
| — | =T
LRSS LJ i
Balanco de massa para o mondémero 1 (Estireno):
d LR2 1y Qsr1 Pﬁll’/frfl Q?’m 2,R2 Qi’m 1,R2
717R2£Vm1 ( ) - Q R2 + Q Vi — Q Vi1
o/ Pmi ° ° (6.102)
R%?ZMml i R LR2 4 1 dTRQ |
—T — + T Vel == | — | =
1,R2 7}7?1 1,R2Pm1Vm1 dT | po | dt
Balango de massa para o monémero 2 (Divinilbenzeno):
d LR2 4y Qsr1 /J%Vi’gl Q?RQ 2,R2 Qi’m 1,R2
Tl,R?%”mQ ( ) - Q R2 + Q Vo — Q Vo
°© /P2 ° ° (6.103)
R7172§2Mm2 i rR2 1,r2 4 { 1 ] d TR2 |
— T pe—5—— + T Vs — | — | =
1,R2 532 1,R2Pm2aVm2 AT | oz | dt
Balango de massa para o polimero:
R1,2,R
- iyl,RQ(t) N Qsr1 Ppr;g ! n Q?’RZ J2R2 _ Qg’m JLR2
LR2 1 %p “\ 0 pR2 Q P Q P
’ P ? 411 4 ’ (6.104)
T1,R2 1,R2 1,R2 R2. 1,R2 R2
- pﬁg [le Mml + Rm2 Mm2i| +7_1,R2pp Vp ﬁ |:p_p:| ET
Balanco de massa para impurezas:
d 1o (Qsm) 2,R1 (Qz,m) 2,R2 h 2,R2
TLRQ—OZ’ t) = CZ’ + =5 Oz’ — = Cz’
dt ) Qo Qo Qo (6.105)

1,R2
- TI,RQRZ

Balango de massa para os momentos das cadeias dormentes:

d 1 Ro (QsRl) 2,R1 (QQ’RQ) 2,R2 (QQ’RQ) 1,R2
TLro—N; (t) = AL 5 Ao — = A
1,R2 dt k,l ( ) Qo k,l Qo kil Qo k,l (6106)
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2,R2
é a razao entre as vazoes volumétricas de refluxo e a vazao de ali-

em que

o
mentacao do volume 1 do primeiro reator, definida como:

+
Qo Qo Qo pl? Jis s ph?

1 1 LR 1 1
+ T1,Rr2 |iR71r;R2Mm1 (— - —)} + T1,Rr2 [RT,; Mo (— - —)}
! ] 2 pE2 plh2

d 1 d 1 d 1
r2 1r2 ¢ (L re 1r2 @ (1 re tr2 @ (1
+ T1,R2 {PS Vs"ar (m) + PmiVm IT (pm) + PmaVm2 IT (me)

d 1 d
rR2 LR2 @ [ 2\ | @ pRagy
e () e
(6.107)

As equagoes de balango de massa para o segundo volume do segundo reator sao

2,R2 2,R2 R1,,1,R1 R1,,1,R1 R1,,1,R1 R1,,1,R1
QS = <Q€ ) . {(QSR1> [ps Vs + Pm1Vm1 + Pm2aVm2 pp Vp ]

apresentadas a seguir:
Segundo Reator: Segundo volume

Balango de massa para o tragador:

d 2,R2 1,R2 Qg’m 2,R2 Qsr2 2,R2
TQ,R2£C§5 (t):Ct —\| 2R Ct —\ om Ot (6108)

Balango de massa para o iniciador:

d 2,R2/,\ _ ~1,R2 Qg’m 2,R2 Qsro 2,R2 2,R2
TQ,RQ_OZ' (t) = Cz - 2.R2 Cz - 2.R2 Cz - TnggRi (6109)
Balanco de massa para o solvente:

2,R2
- iyzm(t) — JLR2 _ Q5 J2R2 _ Qsr2 J2R2
2,R2 dt ® — s 2.R2 s 2.R2 s
e e

d 1] d
i T27R2p§2V3,R2d_T [IO_} ETRQ

(6.110)

Balango de massa para o monémero 1 (Estireno):

2,R2
d Q?Rg(t) _ LR2 (Q%RQ) 2,R2 (Qsm) 2R2 _ o o Ry ™ M

T2,R2EVm 'm1 2.R2 ml 2.R2 ml R2
e e ml

d 1 d
+TQ,R2P£21V3{?2d_T {E} aTRZ

(6.111)

Balanco de massa para o mondémero 2 (Divinilbenzeno):
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d 282\ _ LR
TQ,R?%”mQ ( ) =Vno — 2.R2
€

d 1 d
+T2,R2PnR¢22Vrzﬁ§2ﬁ l;} ETI%

2,R2 2,R2
Qs 2,R2 QsR2 2,R2 RmZ Mo
m2 — \ 2Rz | Ym2 T T2R2 R2
e m2

(6.112)

Balango de massa para o polimero:

d 2R2(4) = A2 (Qg,m) J2R2 (Qst) J2R2 _ T2R2 [Rz,Rszl 4 R2E2)

T2R2 G Vp p 2Rr2 | Yp 2Rr2 | Vp Rz |1lm1 m2
e e Pp

d [1]d
+TQ,R2P§2V§’R2CZ—T [,O_J ETM

(6.113)

Balango de massa para impurezas:

- icz,]&(t)_Cl,RQ_ Q> C2R2 _ Qspr2 2R _ RER (6.114)
Q’det # Tz 2,R2 z 2.R2 2 To,R211; )

Balanco de massa para os momentos das cadeias dormentes:

d 2,R2 1,R2 Qg’m 2,R2 Qsr2 2,R2 2,R2
e e

Q8R2

em que — - ¢ a razao entre as vazoes volumétricas de retirada de produto e a

e
vazao de alimentagao do volume 2 do segundo reator, definida como:

QSRQ R 1 1 R 1 1
2,R2 L+ 7 ko Riﬁ * My T TRz )| T 2R Rﬁ;mez R2  _R2
e pp IOml pp me

d 1 d 1

Rr2 2r2 ¢ (1 re 2r2 d (1

+TQ,R2[PS V"ot (ps>+0m1Vm1 IT (Pm)
d /1 d /1\]d Q2R

R2 2,R2 R2. 2.R2 R2 5
2 0 (0 TRy | 0 ) I s
il (o) o ()| a0 ) - (G
(6.116)

Em relagao aos balancgos de energia, sao validas as mesmas equacoes apresentadas
na secao anterior. De modo andlogo ao primeiro reator, sao definidos os seguintes

parametros nos balancos de massa desenvolvidos para o segundo reator:

\%
T1,R2 = 5}:2 (6.117)
V
To,R2 = % (6.118)
2,R2 _
@™ _ Tre = Tumo (6.119)
Qo T2,R2
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@w @/,

2,R2 — 2,R2 (6.120)
e e /Qo
2,R1
No caso da auséncia de refluxo, as razoes entre as vazoes volumétricas —5—,
e
2,R2  H)2,R1 2,R2 2,R1 2,R2
@ rm gre — N
WL e sao iguais a zero. As razoes entre as vazoes e —,
e7 QO QO Qo Qo
por sua vez, passam a ser calculadas pelas seguintes equagoes:
QQ,RI v
e o PsfVsf Pml1fVmif +pm2f7/m2f
- R1 R1 R1
QO Ps Pm1 Pm2
1,R1 1 1 1,R1 1 1
+ 7'1731 |:Rm1 Mml (ﬁ — W):| + Tl,Rl |:Rm2 Mmg (ﬁ - Tml
pp Pm1 pp Pm2 (6 121)

d 1 d 1 d 1
R11,R1 =™ [ — R1 I,Rl_ - R1 1,R1_ -
+ TLRl {ps Vg dT (ps> + Pm1Vm1 dT <,0m1) + Pm2aVm2 dT (pm2>

d 1 d
R 1LR1 4 [ L )] @ R
ety ()] i)

2,R2 R1,,1,R1 R1,,1,R1 R1,,1,R1 R1,,1,R1
Qe o QSRI Ps Vs Pmi1Vmi Pm2aVm2 pP VP
Q o Q R2 + R2 + R2 + R2

o o Ps Pmi Pm2 pp

1 1 1 1
+ T1,R2 |:err211%2Mm1 <ﬁ - ﬁ)} + T1,R2 [er,;?sz (@ - ﬁ)]
Pp Pmi Pp Prm2 (6.122)
d (1 d 1 d 1
RrR2 1R2 @ [ L RrR2 1,R2 @ Rr2 1,R2 &
+ T1,R2 |:ps Vg dT (,03) + Pm1Vm1 dT <pm1) +pm2ym2 dT (pm2>

d (1 d
r2 1r2 @ [ 2 )| @ R
oo (1) o)

6.2.5 Descricao dos Parametros do Modelo de Transferéncia
de Calor

Na Tabela sao descritos os parametros de transferéncia de calor que foram
usados nas simulagoes dos balancos de energia para os dois reatores em série. Os
parametros de transferéncia de calor foram determinados a partir de simulagoes
para ajustar os dados preliminares dos perfis de temperatura dos reatores e camisas
de aquecimento. Sao descritos também os dados de capacidade calorifica para os

componentes presentes no meio reacional e propriedades do fluido de troca térmica.
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Tabela 6.1: Propriedades Termodinamicas e Parametros para o Modelo de Trans-
feréncia de Calor

Parametro Referéncia
AH, =170,0 (kJ/gmol) BRANDRUP et al.| (1999)
Cps = 154,040 — 142,297 + 0, 805397 POLING et al.| (2008))
(J/kmol/K)
Cpm1 = 113,349 + 290, 2T — 0, 60517 POLING et al. (2008))

—0, 001356772 (J/kmol/K)

Cp, = 0,2595 + 1,024 - 10~3(T — 273,15) |GAUR e WUDERLICH] (1982)

(cal/g/K)

UAgr) = UAgy =22.356 (J/K/h) Estimado
aUAR) = aUApy =948 (J/K/h) Estimado
€r1 = €pa = 0,55 Estimado
pe = 873,0 (g/ml) Fornecedor
Cp. = 2,478 (J/g/K) Fornecedor

T, = 18 (s) Medido

VEL =490 (ml) Medido

VE2 =590 (ml) Medido

6.3 Estimacao de Parametros

Nesta secao, sao apresentados os resultados obtidos para estimacao dos
parametros dos modelos propostos para a descricao das distribuicoes de tempos
de residéncia nos experimentos conduzidos nos reatores continuos. Foram emprega-
das novamente as técnicas de estimacao de parametros, implementadas no pacote
ESTIMA, conforme discutido no Capitulo 5. A Tabela ilustra as condicoes ex-
perimentais de temperatura e taxa de agitacao aplicadas nas reagoes. Na Tabela
sao sintetizados os principais resultados obtidos no procedimento de estimagao
de parametros. Sao apresentados os valores da funcao objetivo apds o procedimento
de estimagcao e os limites da funcao de distribuicao Chi-Quadrado. Inicialmente, os
dados de DTR para o experimento realizado com solvente sao utilizados para veri-

ficar se o reator apresenta comportamento ideal e estimar os tempos de residéncia
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médio dos reatores.

Tabela 6.2: Planejamento experimental para as reagoes em sistema continuo

Experimento Solvente R1 R2 R3 R4 R5 R6
Temperatura (°C) 25 110 110 130 130 120 120

Taxa de Agitagao (rpm)
Reator 1 200 300 100 300 100 300 200

Reator 2 100 200 50 200 50 200 100

Tabela 6.3: Resultados da estimacao de parametros para diferentes condigoes expe-
rimentais no sistema continuo:

Experimento Modelo*  F; o, ; Xgup
Solvente M1 37,33 16,79 46,97
R1 M4 168,05 112,67 179,11
R2 M2 116,88 107,37 172,41
R3 M4 649,10 111,78 178,00
R4 M4 39991 71,64 126,14

*M1: Modelo de mistura perfeita; M2: Modelo de tanque com volume morto; Ma3:
Modelo de tanque com troca de material com zona estagnada e M4: Modelo de
tanques em série com refluxo.

Na Tabela [6.4] sao apresentados os valores estimados e os limites de confianca
para os tempos de residéncia médios dos reatores continuos no experimento con-
duzido com etilbenzeno e temperatura ambiente. Conforme esperado, os reatores
apresentam comportamento proximo de tanques de mistura perfeita em série nes-
sas condicoes. O valor da funcao objetivo ficou dentro do intervalo da funcao de
distribuicao Chi-Quadrado, refor¢cando que o modelo é capaz de predizer os dados
experimentais de DTR obtidos para injecao de tracador em perturbacao do tipo
degrau. Os valores estimados dos tempos de residéncia ficaram em torno de 1h e,
portanto, de acordo os tempos de residéncia nominais estabelecidos para os experi-
mentos.

Na Figura sao apresentados os dados experimentais e preditos para as distri-

buicoes de tempos de residéncia nos reatores continuos em série para o experimento
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Tabela 6.4: Valores e limites de confianca para os parametros estimados com os
dados do experimento com solvente

Parametro Valor Estimado Limite Inferior Limite Superior Desvio Padrao

TR 107907 107906 107008 0,05

TRo 107099 107004 107006 0,09

com etilbenzeno. E possivel observar que nessas condicoes os reatores apresentam
comportamento proximo do ideal, conforme ja esperado, visto que nao ha variagoes
das propriedades do meio, como no caso da massa especifica e da viscosidade. Além
disso, as viscosidades sao bastante reduzidas, em comparacao com a viscosidade de

uma solucao polimérica.

16 Lo
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Figura 6.3: Dados experimentais e predigoes do modelo matematico para as DTRs
em experimento com solvente: Reator 1; Reator 2.

A Tabela apresenta os resultados da matriz de correlacao dos parametros
obtida apds o procedimento de estimacao. Conforme esperado, observa-se baixa
correlacao entre os tempos de residéncia estimados dos dois reatores. Na Figura
[6.4) por sua vez, é apresentada a regidao de confianga dos parametros estimados que
apresenta forma semelhante a uma elipse.

Em seguida sao apresentados os resultados para a reacao R1. Na Tabela
sao apresentados os resultados obtidos para a funcao objetivo usando o modelo de
tanque de mistura perfeita (Modelo M1) e o modelo de tanques em série com refluxo
(Modelo M4). No caso do modelo M1, foram estimados os seguintes parametros: a
concentracao de impurezas na alimentagao (C,y) e a concentragao inicial de impu-

rezas (Cl) nos tanques. Neste caso, os tempos de residéncia médios dos reatores
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Tabela 6.5: Matriz de correlagao para os parametros estimados a partir dos dados
do experimento com solvente

Parametro 7p; TR2

TRI 1,00 -0,52
TR2 -0,52 1,00
1,6- o Valores Estimados
2 Valores otimos
1,4 -
1,2 -
N 110_
12
0,8+
0,6
0,4-
05 06 07 08 09 10 11 12

R1

Figura 6.4: Regiao de confianca dos parametros estimados para o experimento com
solvente.

foram mantidos fixos nos valores estimados apresentados na Tabela [6.4. No caso
do modelo M4, todavia, foram estimados os seguintes parametros: a concentragao
de impurezas na alimentagao (C.,f); a concentracao inicial de impurezas (C,g) nos

tanques; e os tempos de residéncia dos tanques individuais (74 g1, T2,r1, T1,rR2 € T2,R2)-

Tabela 6.6: Resultados da estimacao de parametros para os dados experimentais da
reacao R1

Modelo  Fy,; X?n 7 qup
M1 554,15 116,12 183,57

M4 168,05 112,67 179,11

A partir dos resultados apresentados na Tabela [6.0] é possivel afirmar que o mo-
delo de mistura perfeita nao foi capaz de descrever os dados experimentais, dentro
do erro considerado. Os valores dos parametros estimados para as simulagoes rea-

lizadas com os modelos M1 e M4 sao apresentados, por sua vez, na Tabela As
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matrizes de correlagao dos parametros estimados sao apresentados nas Tabelas
eG.9

Tabela 6.7: Valores e limites de confianca para os parametros estimados com os
dados experimentais da reacao R1

Modelo M1 Modelo M4
Parametro Valor Desvio Padrao Valor Desvio Padrao
C.y 10739 0,038 10734 0,043
Clo 107362 0,15 10735 0,091
LRI - - 107099 0,50
o R1 - - 10024 0,065
T1.R2 - - 10701 0,20
T2,R2 - - 107995 0,24

Tabela 6.8: Matriz de correlagao para os parametros estimados a partir dos dados
experimentais da reacao R1 e modelo M1

Parametro C,; Cy

C.s 1,00 -0,42

C.o -0,42 1,00

Na Figura [6.5] sao apresentados os perfis experimentais tipicos e simulados com
o modelo M1 para as temperaturas dos reatores e das camisas de aquecimento para
a reacao Rl1. E possivel observar que, apds a dinamica inicial de aquecimento dos
reatores, o sistema apresenta comportamento praticamente isotérmico. O compor-
tamento isotérmico dos reatores ocorre em decorréncia das elevadas taxas de trans-
feréncia de calor entre o reator e a camisa. Portanto, é possivel afirmar que o modelo
de transferéncia de calor proposto conseguiu descrever de forma adequada os perfis
de temperatura, observados experimentalmente.

Na Figura sao apresentados os dados experimentais para a conversao dos
reatores na reacao R1 e simulados com o modelo M1. Em particular, é possivel
afirmar que nessas condigoes o primeiro reator apresenta comportamento proximo de
um tanque de mistura perfeita, uma vez que os dados experimentais foram descritos
de forma satisfatoria por este modelo. Todavia, em relacao aos dados do segundo
reator, observa-se que as conversoes alcancadas experimentalmente sao superiores
aos valores preditos pelo modelo de tanque de mistura perfeita (M1) para os tempos

de residéncia estimados na Tabela [6.4]
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Tabela 6.9: Matriz de correlagao para os parametros estimados a partir dos dados
experimentais da reacao R1 e modelo M4

Parametro C.y Co TIL,R1  T2,R1 T1L,R2 T2.R2
C.s 100 -026 -018 016 -020 0,19
C.o -0,26 1,00 -0,087 -0,093 -0,18 0,18
T1,R1 -0,18 -0,087 1,00 -0,98 0,98 -0,94

TR 0,16 0,093 -0,98 1,00 -095 0,95
e -020 -018 098 -095 1,00 -0,92

T2,R2 0,19 0,18 -093 0,95 -0,92 1,00

1204 e 1204 S —
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q ¥ ot s
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== i - e 3 et ]
B B0 4% Camisa (Experimental) ] 80--i<v Camisa (Experimental)
z Reator 1 (Experimental) = i Reator 2 (Experimental)
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g « Reator 1 (Predito) g 1 # Reator 2 (Predito)
ﬁ 404 ﬁ 404
204 20 T
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Figura 6.5: Perfis de temperatura experimentais e preditos para a reacao R1:

Reator 1; Reator 2.

Os dados experimentais das massas molares dos reatores para a reacao R1 e
simulados a partir do modelo M1 sao apresentados nas Figuras e 6.8 Em
particular, é possivel observar que os dados foram bem descritos pelo modelo de
mistura perfeita nos dois reatores. No caso das massas molares, observa-se que a
estimacao adequada das concentracoes de impurezas nos reatores e na alimentacao é
suficiente para descrever de forma adequada estes dados. Estes resultados fornecem
indicios de que a fluidodinamica do reator nao exerce papel importante sobre as
massas molares médias obtidas, para o erro experimental considerado.

Por tltimo sao apresentados os dados experimentais das distribuicoes de tempos

de residéncia para a reagao R1 e os dados simulados com o modelo M1, conforme
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Figura 6.6: Perfis experimentais e simulados com o modelo M1 para a conversao dos
reatores na reacao R1.
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Figura 6.7: Perfis experimentais e simulados com o modelo M1 para as massas
molares médias para a reacao Rl: Reator 1; Reator 2.

pode ser visto na Figura Os dados de concentracao de tracador no primeiro
reator foram descritos de forma satisfatoria pelo modelo M1, confirmando que o
comportamento do primeiro reator se aproxima bastante de um tanque de mistura
perfeita nessas condi¢oes. Em relacao ao segundo reator, apesar dos valores preditos
para a concentracao de tracador com o modelo de mistura perfeita estarem dentro
do erro experimental, os dados experimentais sugerem uma resposta dinamica com
maior atraso do que o predito pelo modelo M1.

Em seguida, sao apresentados os dados experimentais para a conversao dos rea-
tores na reacao R1 e os dados simulados com o modelo M4, conforme apresentado
na Figura[6.10] Assim como o modelo de mistura perfeita, o modelo de tanques em

série com refluxo conseguiu descrever os dados de conversao do primeiro reator de
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Figura 6.8: Perfis experimentais e simulados com o modelo M1 para o indice de

polidispersao para a reacao Rl: Reator 1; Reator 2.
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Figura 6.9: Dados experimentais e predi¢oes do modelo matematico M1 para as

DTRs da reagao R1: Reator 1; Reator 2.

forma satisfatéria. Em relacao ao segundo reator, o modelo M4 conseguiu descrever
com sucesso a dinamica, assim como o estado estacionario para os dados de con-
versao, ao contrario do modelo de mistura perfeita. Os tempos de residéncia médios
dos reatores foram novamente mantidos fixos nas simulagoes de acordo com os va-
lores estimados na Tabela 6.4 Estes resultados confirmam que o comportamento
dinamico do segundo reator esta distante de um tanque de mistura perfeita nessas
condicgoes de reagao. Os dados experimentais das massas molares dos reatores para
a reacao R1 e simulados a partir do modelo M4 sao apresentados na Figura [6.11
Em relagao aos dados das massas molares médias, novamente é possivel obser-
var que os dados foram bem descritos pelo modelo proposto nos dois reatores. No
caso das massas molares, observou-se novamente que a estimagao adequada das con-

centragoes de impurezas nos reatores e na alimentacao é suficiente para descrever

243



Capitulo 6 - Caracterizacao das Distribuigoes de Tempos de Residéncia em
Reatores Tanque Continuos

60 o Experimental (Reator 1)
1= Predicio (Reator 1)
50 4- - -Erro de Predigiio
Experimental (Reator 2)
a’é" 40 |— Predicio {Re_ator 2)
— - = -Erro de Predigdo -
P |
% 30
@
=
e 20
L%
10
04

0 100 200 300 400 500 600 700 800
Tempo (min)

Figura 6.10: Perfis experimentais e simulados com o modelo M4 para a conversao
dos reatores na reacao R1.
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Figura 6.11: Perfis experimentais e simulados com o modelo M4 para as massas

molares médias para a reacao R1: Reator 1; Reator 2.

de forma adequada estes dados. Estes resultados sugerem novamente que a fluido-
dinamica do reator nao exerce papel importante sobre as massas molares médias
obtidas, para o erro experimental considerado. Os resultados para o indice de poli-
dispersao sao apresentados na Figura [6.12

Por tltimo sao apresentados os dados experimentais das distribuicoes de tempos
de residéncia para a reagao R1 e os dados simulados com o modelo M4, conforme
pode ser visto na Figura [6.13] Em particular, os resultados para os parametros
estimados pelo modelo M4 indicam que na condi¢ao R1, os tempos de residéncia dos
volumes dos compartimentos para o segundo reator contabilizam um valor maior que
o nominal (experimento com solvente). Isto explica o atraso e maiores conversoes

observadas para o segundo reator. No caso do primeiro reator, os modelos M1
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Figura 6.12: Perfis experimentais e simulados com o modelo M4 para o indice de

polidispersao para a reacao R1: Reator 1; Reator 2.

e M4 apresentam tempos de residéncia similares, o que explica a adequacao de
ambos os modelos em relagao aos dados experimentais. A adequacao dos dados
experimentais do segundo reator com o modelo M4 sugere que a fluidodinamica do
segundo reator apresenta mddulos lentos de mistura, em decorréncia das elevadas
viscosidades alcancadas. Estes resultados indicam ainda possiveis gradientes na
direcao axial. Por outro lado, as faixas de concentracao de impurezas estimadas
pelos modelos M1 e M4 foram similares, confirmando que as massas molares sao

controladas por efeitos de transferéncia de cadeia para impurezas.
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Figura 6.13: Dados experimentais e predicoes do modelo matematico M4 para as

DTRs da reacao R1: Reator 1; Reator 2.

Os dados de concentragao de tragador nos dois reatores foram descritos de forma
satisfatéria pelo modelo M4. Em especial, o modelo M4 conseguiu descrever com su-

cesso o atraso observado experimentalmente na resposta da concentragao de tracador
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no segundo reator. As regices de confiancga para os parametros estimados do modelo
M4 sao apresentados nas Figuras e .
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Figura 6.14: Regiao de confianca dos parametros estimados do modelo M4 com

os dados da reacao R1: Concentracao de impurezas inicial nos reatores e na ali-
mentacao.
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Figura 6.15: Regiao de confianga dos parametros estimados do modelo M4 com os
dados da reagao R1: Tempos de residéncia dos compartimentos no primeiro reator

(6.15a)) e no segundo reator (6.15b)).

Na sequéncia sao apresentados os resultados para a reacao R2. Na Tabela [6.10
sao apresentados os resultados obtidos para a funcao objetivo usando o modelo de
tanque de mistura perfeita (Modelo M1) e o modelo de tanque com volume morto
(Modelo M2). No caso do modelo M1, foram estimados novamente a concentragao
de impurezas na alimentagao (C,s) e a concentracdo inicial de impurezas (Cg) nos
reatores. Neste caso, os tempos de residéncia médios dos reatores foram novamente

mantidos fixos nos valores estimados apresentados na Tabela[6.4] No caso do modelo
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M2, todavia, foram estimados os seguintes parametros: a concentracao de impurezas
na alimentagdo (C,f); a concentragao inicial de impurezas (Cy) nos tanques; e os

parametros de decaimento dos volumes tteis dos reatores (ag; e ags), conforme

descrito pelas Equagoes (6.27) e (6.28)).

Tabela 6.10: Resultados da estimacao de parametros para os dados experimentais
da reacao R2

Modelo  F; an 7 qup
M1 209,98 110,90 176,88

M2 116,88 107,37 172,41

A partir dos resultados apresentados na Tabela [6.10 é possivel afirmar que o
modelo de mistura perfeita nao foi capaz de descrever os dados experimentais, den-
tro do erro considerado. Os valores dos parametros estimados para as simulacoes
realizadas com os modelos M1 e M2 sdo apresentados na Tabela [6.11} As matrizes
de correlagao dos parametros estimados sao apresentados nas Tabelas el6.13

Tabela 6.11: Valores e limites de confianca para os parametros estimados com os
dados experimentais da reagao R2

Modelo M1 Modelo M2
Parametro Valor Desvio Padrao Valor Desvio Padrao
C.y 10325 0,043 10-338 0,042
C.o 10737 0,17 10386 0,065
QR - - 10%18 0,17
QRo - - 10927 0,10

Tabela 6.12: Matriz de correlacao para os parametros estimados a partir dos dados
experimentais da reacao R2 e modelo M1

Parametro C.;y Cy

C.; 1,00 -0,41

C.o -0,41 1,00

Na Figura sao apresentados os dados experimentais para a conversao dos
reatores na reacao R2 e simulados com o modelo M1. Em particular, é possivel

afirmar que nessas condigoes o modelo de mistura perfeita consegue descrever de
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Tabela 6.13: Matriz de correlacao para os parametros estimados a partir dos dados
experimentais da reacao R2 e modelo M2

Parametro  Cy Co QR1 QR2
Csr 1,00 0,20 -0,005 -0,008
Co 0,20 1,00 -0,010 -0,011
QR1 -0,005 -0,010 1,00 -0,30
QR2 -0,008 -0,011 -0,30 1,00

forma razoavel os dados de conversao até aproximadamente 8 h de reagao, quando as
conversoes observadas experimentalmente nos dois reatores apresentam diminuigao
até o tempo final de reagao. Nestas simulagoes os tempos de residéncia dos reatores
foram mantidos fixos em 0,9 e 1,5 h; respectivamente, valores contidos na regiao de
confianga ilustrada na Figura [6.4]
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Figura 6.16: Perfis experimentais e simulados com o modelo M1 para a conversao
dos reatores na reacao R2.

Os dados das massas molares médias, por sua vez, foram bem descritos pelo
modelo de mistura perfeita. Neste caso, observou-se novamente que a estimagao
adequada das concentragoes de impurezas nos reatores e na alimentacao foi suficiente
para descrever de forma adequada estes dados, conforme pode ser visto na Figura
Os resultados para o indice de polidispersao sao apresentados na Figura [6.18|

Por ultimo sao apresentados os dados experimentais das distribuicoes de tempos

de residéncia para a reagao R2 e os dados simulados com o modelo M1, conforme
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Figura 6.17: Perfis experimentais e simulados com o modelo M1 para as massas

molares médias para a reacao R2: Reator 1; Reator 2.
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Figura 6.18: Perfis experimentais e simulados com o modelo M1 para o indice de
polidispersao para a reacao R2: Reator 1; Reator 2.

pode ser visto na Figura [6.191 Os resultados mostram que o modelo de mistura
perfeita nao é capaz de descrever os dados de concentracao de tragador nos dois
reatores. Em particular as concentragoes previstas pelo modelo M1 foram inferiores
aos valores observados experimentalmente. Estes resultados fornecem indicios de
que os reatores apresentam comportamento diferente do comportamento ideal em
condicoes de baixa taxa de agitacao.

Em seguida, sao apresentados os dados experimentais para a conversao dos reato-
res na reacao R2, e os dados simulados com o modelo M2, conforme apresentado na
Figural6.20, Neste caso, admitiu-se que a partir de 8 h de reacao, ocorre formacao de
uma zona morta no reator, em decorréncia de deposicao de polimero nas paredes do
vaso reacional, por exemplo. A deposicao de polimero pode ocorrer devido a baixa

taxa de agitacao e a formacgao do copolimero reticulado de estireno e divinilbenzeno.
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Figura 6.19: Dados experimentais e predi¢oes do modelo matematico M1 para as

DTRs da reacao R2: Reator 1; Reator 2.
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Figura 6.20: Perfis experimentais e simulados com o modelo M2 para a conversao
dos reatores na reacao R2.

Conforme os dados apresentados na Figura , € possivel observar que um
dos motivos para a diminuicao da conversao nos tempos finais de reagao pode ser
a formacao de zona morta, uma vez que os tempos de residéncia nos dois reatores
diminuem; com isso, as taxas de polimerizacao também diminuem. Estes resultados
mostram que as distribuicoes de tempos de residéncia em sistemas de polimerizagao
podem ser bastante complexas. No caso da reacao R2, pode-se afirmar que o sistema
apresenta comportamento ideal na partida da reagao (o que é de se esperar, em
virtude das baixas viscosidades), e nos tempos finais de rea¢ao comporta-se como
um tanque com volume morto. Os dados experimentais das massas molares e dos
indices de polidispersao para os reatores para a reacao R2 e simulados a partir do
modelo M2 sdo apresentados nas Figuras e :
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Figura 6.21: Perfis experimentais e simulados com o modelo M2 para as massas

molares médias para a reacao R2: Reator 1; Reator 2.
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Figura 6.22: Perfis experimentais e simulados com o modelo M2 para o indice de
polidispersao para a reacao R2: Reator 1; Reator 2.

Por tltimo sao apresentados os dados experimentais das distribuicoes de tempos
de residéncia para a reagao R2 e os dados simulados com o modelo M2, conforme
pode ser visto na Figura [6.23] Os dados de concentracao de tragador nos dois
reatores foram descritos de forma satisfatoria pelo modelo M2. O aumento na con-
centracao de tracador observado nos dados da reacao R2, quando comparado com os
dados da reacao R1, pode ser explicado pela diminuicao do volume 1til do reator em
decorréncia da formacao de zona morta. No caso da reacao R2, a formagao de zonas
mortas nos dois reatores pode estar associada a diminui¢ao da taxa de agitagao.
Como consequéncia da limitagao da homogeneizacao do meio, o polimero reticulado
tende a aderir nas paredes dos vasos reacionais com longos tempos de reagao, ocasi-
onando a diminui¢ao do volume efetivo dos reatores. Os valores estimados para as

concentracoes de impurezas com os modelos M1 e M2 foram novamente similares,
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confirmando que as massas molares sao controladas por efeitos de transferéncia de
cadeia nesta condicdo experimental. As regides de confianca para os parametros

estimados do modelo M2 sao apresentados na Figura [6.24]
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Figura 6.23: Dados experimentais e predigoes do modelo matematico M2 para as

DTRs da reacao R2: Reator 1; Reator 2.
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Figura 6.24: Regiao de confianga dos parametros estimados do modelo M2 com os
dados da reagao R2: Concentragoes de impurezas (6.24a)) e parametros de decai-

mento dos volumes dos reatores (|6.24b)).

Na sequencia sao apresentados os resultados para a reacao R3. Na Tabela [6.14
sao apresentados os resultados obtidos para a funcao objetivo usando o modelo de
tanque de mistura perfeita (Modelo M1) e o modelo de tanque com transferéncia de
material com zona estagnada (Modelo M3). No caso do modelo M1, foi estimada
somente a constante de reincorporagao (Kgp11). Neste caso, os tempos de residéncia
médios dos reatores foram mantidos fixos em 0,9 e 1,5 h; respectivamente, valores

contidos na regiao de confianca ilustrada na Figura No caso do modelo M3,
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todavia, foram estimados os seguintes parametros: os tempos de residéncia dos
tanques individuais (71 g1, T2.r1, T1.R2 € T2.r2), além da constante de reincorporagao

(Kap11)-

Tabela 6.14: Resultados da estimacgao de parametros para os dados experimentais
da reacao R3

Modelo  F; X?nf qup
M1 1472 115,32 182,45

M3 1036 110,90 176,88

A partir dos resultados apresentados na Tabela[6.14] é possivel afirmar que os dois
modelos considerados no procedimento de estimacao nao foram capazes de descrever
os dados experimentais, dentro do erro considerado. Os valores dos parametros
estimados para as simulagoes realizadas com os modelos M1 e M3 sao apresentados
na Tabela [6.15] A matriz de correlagdo dos parametros estimados para o modelo
M3 é apresentada na Tabela [6.16]

Tabela 6.15: Valores e limites de confianca para os parametros estimados com os
dados experimentais da reacao R3

Modelo M1 Modelo M3

Parametro Valor Desvio Padrao Valor Desvio Padrao
Kapii 107957 0,023 0% 0,01
TR - - 107001 0,03
To.R1 - - 1001 0,04
1 R2 - - 10700 0,04
T2.R2 - - 10_0’58 0,02

Na Figura [6.25]| sao apresentados os perfis experimentais tipicos e simulados com
o modelo M1 para as temperaturas dos reatores e das camisas de aquecimento para
a reacao R3. Novamente, observa-se que, apds a dinamica inicial de aquecimento
dos reatores, o sistema apresenta comportamento praticamente isotérmico, em de-
corréncia das elevadas taxas de transferéncia de calor. Na Figura[6.26]sao apresenta-
dos os dados experimentais para a conversao dos reatores na reacao R3 e simulados
com o modelo M1.

Em particular, é possivel afirmar que nessas condi¢oes o modelo de mistura
perfeita consegue descrever de forma razodvel os dados de conversao somente do
primeiro reator. Em relacao ao segundo reator, os valores preditos pelo modelo

de mistura perfeita para o estado estacionario sao bastante razoaveis. Todavia, a
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Tabela 6.16: Matriz de correlacao para os parametros estimados a partir dos dados
experimentais da reacao R3 e modelo M3

Parametro 7ip1 Tim T, TR Kapn

T1,R1 1,00 046 0,12 -0,12 -0,10
T1,R1 0,46 1,00 -0,65 0,08 0,06
T1,R1 0,12 -0,06 1,00 -0,99 -0,72
T1,R1 -0,12 0,08 -0,99 1,00 0,70

Kapn1 -0,10 0,06 -0,72 0,71 1,00
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Figura 6.25: Perfis de temperatura experimentais e preditos para a reacao R3:

Reator 1; Reator 2.

dinamica inicial dos dados de conversao sugerem algum efeito de auto-aceleracgao,
como efeito-gel ou algum mecanismo de antecipagao da mistura. Novamente, fica
evidente que o segundo reator nao apresenta comportamento de um tanque de mis-
tura ideal. Os dados das massas molares médias sao apresentados na Figura [6.2

Conforme mostrado na Figura [6.27], os dados das massas molares médias foram
bem descritos pelo modelo de mistura perfeita para o erro experimental considerado.
Observou-se que nestas condigoes os dados das massas molares médias dependem
exclusivamente da constante de reincorporagao. A estimagao adequada desta cons-
tante permitiu a descricao das elevadas massas molares observadas nestas condicoes.
Os resultados para o indice de polidispersao sao apresentados na Figura [6.28]

Por tltimo sao apresentados os dados experimentais das distribuicoes de tempos

de residéncia para a reagao R3 e os dados simulados com o modelo M1, conforme
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Figura 6.26: Perfis experimentais e simulados com o modelo M1 para a conversao
dos reatores na reacao R3.
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Figura 6.27: Perfis experimentais e simulados com o modelo M1 para as massas

molares médias para a rea¢ao R3: Reator 1; Reator 2.

pode ser visto na Figura

Os resultados mostram que o modelo de mistura perfeita nao é capaz de descre-
ver os dados de concentracao de tracador segundo reator, ao contrario do primeiro
reator, que apresenta comportamento bastante proximo de um tanque de mistura
perfeita. Em particular, as concentracoes previstas pelo modelo M1 foram inferio-
res aos valores observados experimentalmente. Estes resultados fornecem novamente
indicios de que o segundo reator apresenta comportamento bastante distante do com-
portamento ideal. Na Figura [6.30] sao apresentados os dados experimentais para a
conversao dos reatores na reacao R3 e simulados com o modelo M3.

E possivel observar que nessas condi¢oes o modelo de mistura de tanque com

troca com zona estagnada consegue descrever de forma razoavel os dados de con-
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Figura 6.28: Perfis experimentais e simulados com o modelo M1 para o indice de

polidispersao para a reacao R3: Reator 1; Reator 2.

14 1,6
S 12 B 144
3 | ¥
E 1,01 it 5
5 2034 E 219 T
=z 58 Z 5844]
e © s 50
§S 06- g
E= f | = Dados Experimentais E= 0.6 &
§ 0,4 ! —— Predicaio do Modelo E 0.4 > Dados Experimentais
g 02 - -~ Intervalo de Predi¢io g —— Predi¢ao do Modelo
< ' _ S 029 - - - Intervalo de Predicido
i 0,0 ey ey
400 450 500 550 600 650 700 750 350 400 450 500 550 600 650 700 750
Tempo (min) Tempo (min)
(a) (b)

Figura 6.29: Dados experimentais e predicoes do modelo matematico M1 para as

DTRs da reacao R3: Reator 1; Reator 2.

versao do primeiro reator, e o estado estacionario do segundo reator. Embora o
modelo M3 consiga predizer alguma antecipacao da mistura, este modelo nao foi
capaz de prever a dinamica de partida do segundo reator, que parece sujeita a efei-
tos de auto-aceleracao, como efeito gel, por exemplo. Os dados das massas molares
médias e do indice de polidispersao, por sua vez, sao apresentados nas Figuras
e

Conforme mostrado na Figura [6.31], os dados das massas molares médias foram
bem descritos pelo modelo M3 para o erro experimental considerado. Novamente, os
efeitos de reincorporagao sao fundamentais para explicar os dados das massas mola-
res. A estimacao adequada desta constante permitiu a descri¢ao das elevadas massas
molares observadas nestas condi¢oes. Os resultados para o indice de polidispersao

sao apresentados na Figura [6.32
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Figura 6.30: Perfis experimentais e simulados com o modelo M3 para a conversao
dos reatores na reacao R3.
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Figura 6.31: Perfis experimentais e simulados com o modelo M3 para as massas
molares médias para a reacao R3: Reator 1; Reator 2.

Por tltimo sao apresentados os dados experimentais das distribuicoes de tempos
de residéncia para a reacao R3 e os dados simulados com o modelo M3, conforme
pode ser visto na Figura [6.33

A partir dos resultados apresentados para a reacao R3, é possivel afirmar que os
dois reatores estao sujeitos a efeitos de antecipacao da mistura, em decorréncia da
dinamica mais rapida que a observada nas reagoes R1 e R2. A melhor adequacao dos
resultados experimentais ao modelo M3 confirma essa afirmacao. No caso da reacao
R3, a antecipagao na mistura pode ocorrer em decorréncia da temperatura mais
elevada que acentua os efeitos de reticulacao e, por consequéncia, a viscosidade do
meio reacional. O aumento da viscosidade pode acentuar o efeito gel nesta condigao
e, ocasionar, portanto, a aceleragao das taxas de reagao. Por outro lado, as taxas

de agitacao mais elevadas podem também acelerar os modulos de mistura.
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Figura 6.32: Perfis experimentais e simulados com o modelo M3 para o indice de

polidispersao para a reacao R3: Reator 1; Reator 2.
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Figura 6.33: Dados experimentais e predicoes do modelo matematico M3 para as

DTRs da reacao R3: Reator 1; Reator 2.

Conforme pode ser observado, os dados de conversao do segundo reator na reagao
R3 sugerem algum tipo de auto-aceleracao das taxas, em decorréncia da sobre-
elevagao observada nos dados experimentais. Conforme ja discutido, essa sobre-
elevagao pode ocorrer devido ao efeito-gel. Neste contexto, é possivel que o efeito
gel esteja subestimado nas simulagoes efetuadas para a reacao R3. Por estas razoes,

foi testada nas simulacoes a correlagao para o efeito-gel proposta por MELO et al.
(2001a)), expressa pela equacao abaixo:

g = (1 = vy X)* (6.123)

Foram efetuadas novas simulagoes para os dados da reacao R3, utilizando o mo-

delo M4, anulando-se, porém, as vazoes de refluxo, de maneira a simular distribuicoes
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de tempos de residéncia para dois tanques em série em cada um dos reatores. A
anulacao da corrente de refluxo foi efetuada com objetivo de acelerar o mecanismo
de mistura. Nestas novas simulagoes foram estimados os seguintes parametros: os
tempos de residéncia dos tanques individuais (71 r1, T2.r1, T1,R2 € T2,r2), & constante
de reincorporagao (K4p11) € o parametro de efeito gel (A). Os valores estimados dos
parametros para os dados da reacao R3, usando o modelo M4, sao apresentados na
Tabela [6.17, Os resultados obtidos para a matriz de correlagao dos pardmetros a
partir do procedimento de estimagao sao apresentados na Tabela [6.18]

Tabela 6.17: Valores e limites de confianca para os parametros estimados com os
dados do experimento R3 e modelo M4

Parametro Valor Estimado Limite Inferior Limite Superior Desvio Padrao

1 R1 10705 1070 1079 0,01
To.R1 10704 10703 10704 0,02
1R 107" 107%% 1074 0,30
To.R2 10%0%9 10~ 1070 0,04
Kap11 10~ 10~ 1077 0,32

A 102 10%% 10%%° 0,11

Tabela 6.18: Matriz de correlacao para os parametros estimados a partir dos dados
experimentais da reacao R3 e modelo M4

Parametro Ti,R1  Ti1,R1  T1,R1 T1,R1 den A

TR 1,00 -0,15 -028 055 -0,13 -0,35
mim <015 1,00 045 028 051 -0,72
T 028 045 1,00 -042 0,77 -0,38
LRI 0,55 027 -0,42 1,00 -022 -0,62
Ky -0,14 051 077 -022 1,00 -0,51

A -0,35 -0,72 -0,39 -0,62 -0,51 1,00

259



Capitulo 6 - Caracterizacao das Distribuigoes de Tempos de Residéncia em
Reatores Tanque Continuos

Em relacao aos parametros estimados pelo modelo M4, é possivel observar que
os tempos de residéncia dos volumes para os dois reatores contabilizaram valores
préoximos dos valores nominais (experimento com solvente). Estes resultados indicam
novamente a existéncia de gradientes axiais nos segundo reator, principalmente.
Todavia, os efeitos combinados da temperatura e agitacao mais elevadas tornam o
escoamento nos reatores mais proximos de um PFR do que de um reator de dispersao
axial, conforme observado nas reacoes R1 e R2, bem descritas pelo modelo M4
com refluxo. Em relacao a constante de reincorporagao, os valores estimados pelos
modelos M4 e M1 foram similares, indicando que as massas molares sao controladas
por efeitos de reticulacao nesta condicao experimental.

Na Figura sao apresentados os dados experimentais para a conversao dos
reatores na reacao R3 e simulados com o modelo M4. E possivel afirmar que, embora
o valor da fungao objetivo tenha sido um pouco acima do limite superior do Chi-
Quadrado (conforme mostrado na Tabela , o modelo M4 consegue descrever
de forma satisfatéria o comportamento dos dados experimentais de conversao na
reacao R3 para os dois reatores, sobretudo a sobre-elevacao caracteristica nos dados
do segundo reator. Portanto, estes dados mostram que o comportamento do segundo
reator, principalmente, estd distante do comportamento ideal predito pelo modelo

de macromistura perfeita.
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Figura 6.34: Perfis experimentais e simulados com o modelo M4 para a conversao
dos reatores na reacao R3.

Os dados das massas molares médias, por sua vez, sao apresentados nas Figuras
6.350 Em relacao aos dados simulados para as massas molares médias, observa-se
que as predigoes do modelo M4 para as massas molares ponderais do primeiro rea-
tor ficaram bem abaixo dos valores experimentais, ao contrario das simulacoes com
o modelo de mistura perfeita. Estes resultados sugerem que o comportamento do
primeiro reator estd mais proximo de um tanque de mistura perfeita. Por outro

lado, o modelo M4 foi capaz de representar de forma satisfatoria os dados experi-
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mentais das massas molares da reacao R3 para o segundo reator, confirmando que,
ao contrario do primeiro reator, o comportamento do segundo reator nao segue um
tanque de mistura perfeita. Os dados simulados para o indice de polidispersao sao
apresentados na Figura [6.36l Em relacao aos dados do indice de polidispersao, é
possivel afirmar que o modelo M4 foi capaz de descrever os dados experimentais de

forma satisfatéria.
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Figura 6.35: Perfis experimentais e simulados com o modelo M4 para as massas

molares médias para a reacao R3: Reator 1; Reator 2.
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Figura 6.36: Perfis experimentais e simulados com o modelo M4 para o indice de
polidispersao para a reacao R3: Reator 1; Reator 2.

Os dados para a concentragao de tracador, por sua vez, sao apresentados na
Figura E possivel observar que o modelo M4 nao foi capaz de descrever os
dados do primeiro reator, visto que os dados simulados apresentaram antecipacao
na dinamica, que nao ocorre nos dados experimentais. Isso reforca, portanto, que o

primeiro reator possui comportamento proximo de um tanque de mistura perfeita.
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Em contrapartida, os dados do segundo reator foram descritos de forma adequada.
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Figura 6.37: Dados experimentais e predi¢oes do modelo matematico M4 para as

DTRs da reacao R3: Reator 1; Reator 2.

Na Tabela [6.19] sao apresentados os resultados dos parametros estimados para
a reacao R4, usando o modelo de tanques em série com refluxo. Embora o valor
da funcao objetivo tenha sido um pouco acima do limite superior do Chi-Quadrado
(conforme mostrado na Tabela [6.3)), o modelo M4 consegue descrever de forma

satisfatoria o comportamento dos dados experimentais na reagao R4.

Tabela 6.19: Valores e limites de confianca para os parametros estimados com os
dados do experimento R4

Parametro Valor Estimado Limite Inferior Limite Superior Desvio Padrao

1 R1 1077 1077 1077 0,01
2RI 10~0:268 10~0:261 10~9:275 0,01
T1.R2 100,098 1071,05 101,24 5’90
To.R2 100,099 10—1,11 101,38 6,46
Kapii 107981 10707 107958 0,04

Portanto, é possivel que o erro experimental possa estar subestimado nessas
condicoes. Nestas simulagoes, foram estimados os seguintes parametros: os tempos
de residéncia dos tanques individuais (71 g1, T2.r1, T1,r2 € To.r2) € a constante de
reincorporagao (Kgp1). Por intermédio de simulacoes preliminares, observou-se que

a concentracao de impurezas nos tanques e na alimentagao é baixa o suficiente, de
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modo que o efeito de transferéncia de cadeia devido a presenca de impurezas pode
ser negligenciado neste caso. A matriz de correlacdo dos parametros estimados é

apresentada, por sua vez, na Tabela [6.20]

Tabela 6.20: Matriz de correlacao para os parametros estimados a partir dos dados
experimentais da reacao R4 e modelo M4

Parametro 7ip1 Tim T TR Ko

T1,R1 1,00 046 0,12 -0,12 -0,10
T1,R1 0,46 1,00 -0,65 0,08 0,06
T1,R1 0,12 -0,06 1,00 -0,99 -0,72
T1,R1 -0,12 0,08 -0,99 1,00 0,70

Kapn1 -0,10 0,06 -0,72 0,71 1,00

Em seguida, sao apresentados os dados experimentais para a conversao dos rea-
tores na reacao R4 e os dados simulados com o modelo M4, conforme apresentado
na Figura m E possivel observar com bastante clareza que nestas condicoes os
dois reatores apresentam comportamento bastante distinto de um tanque de mistura

perfeita.
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Figura 6.38: Perfis experimentais e simulados com o modelo M4 para a conversao
dos reatores na reacao R4.

Em particular, o modelo de tanques em série com refluxo consegue explicar o

aumento abrupto de conversao que ocorre no segundo reator, ocasionando a inter-
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rupcao do experimento, em decorréncias das elevadas conversoes alcangadas. Nes-
tas condigoes, o segundo reator opera com tempos de residéncia muito elevados,
conforme pode ser visto pelos valores estimados mostrados na Tabela [6.19] Estes
elevados tempos de residéncia tornam a operacao do segundo reator muito seme-
lhante & de um reator batelada, ocasionando a perda de controle da operacao. As
possiveis causas para o aumento pronunciado dos tempos de residéncia pode estar
associados as baixas taxas de agitagao e a formagao do polimero com elevada reti-
culacao, dificultando a homogeneizagao do meio, e retirada de polimero do reator.
Os dados das massas molares médias experimentais e simulados para a reacao R4

sao apresentados na Figura [6.39,
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Figura 6.39: Perfis experimentais e simulados com o modelo M4 para as massas
molares médias para a reacao R4: Reator 1; Reator 2.

Conforme mostrado na Figura [6.39, os dados das massas molares médias foram
bem descritos pelo modelo de tanques em série com refluxo, para o erro experi-
mental considerado. Observou-se novamente que nestas condigdes os dados das
massas molares médias dependem exclusivamente da constante de reincorporagao.
A estimacao adequada desta constante proporcionou a descricao das elevadas mas-
sas molares observadas nestas condigoes. Em particular, a diminui¢ao da taxa de
agitacao proporcionou um aumento dos efeitos de reticulagao do polimero formado,
ocasionando a formagao de polimero com elevada massa molar. O aumento abrupto,
sobretudo, da massa molar ponderal é ocasionado por estes efeitos. Os resultados
para o indice de polidispersao sao apresentados na Figura [6.40]

Por 1ltimo, a Figura apresenta os perfis simulados para a conversao dos re-
atores no experimento R4, em que é possivel observar que o modelo de mistura ideal
nao ¢é capaz de predizer os dados de conversao dos reatores, sobretudo o segundo.
Nas simulacoes usando o modelo de mistura perfeita, os tempos de residéncia foram

mantidos fixos e iguais a 1,1 h.
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Figura 6.40: Perfis experimentais e simulados com o modelo M4 para o indice de

polidispersao para a reacao R4: Reator 1; Reator 2.
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Figura 6.41: Perfis experimentais e simulados com os modelos M1 e M4 para as

conversoes da reagao R4: Reator 1; Reator 2.

6.4 Comentarios Finais

Neste capitulo, as distribuicoes de tempos de residéncia em reatores continuos
do tipo tanque agitado foram analisados a partir dos dados experimentais para a
concentracao de tracador na saida dos reatores, a partir de uma perturbagao do tipo
degrau na alimentacao, e modelos de distribuicao de tempos de residéncia. Foram
propostos os seguintes modelos: modelo de mistura perfeita, modelo de tanque com
volume morto, modelo de tanque com troca com zona estagnada e modelo de tanques
em série com refluxo.

A partir dos dados experimentais analisados com o auxilio dos modelos de mis-
tura, é possivel afirmar que o primeiro reator apresenta comportamento bastante

proximo de um CSTR ideal em condigoes de elevada agitacao e baixa conversao.
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Em contrapartida, o segundo reator apresenta comportamento oposto, e bastante
distante da idealidade, tanto em relagao aos dados de conversao como em relagao
aos dados de concentracao de tragador. Além disso, os resultados sugerem que as
distribuicoes de tempos de residéncia estao fortemente correlacionadas com a taxa
de agitacao do sistema. Em particular, observou-se que a diminuicao da taxa de
agitacao pode estar associada a formacgao de zonas mortas e provocar atraso na
mistura destes reatores. O atraso na mistura associado a formacao do copolimero
reticulado de estireno e divinilbenzeno pode ocasionar instabilidades estaticas, como
perda de controle na reacao.

Além disso, as distribuicoes de tempos de residéncia para estes reatores nao
sao necessariamente estaticas. Para os experimentos com duracao de 12h efetuados
neste trabalho, foi possivel observar que o estado estacionario pode ser alterado nos
tempos finais de reagao, em decorréncia de alteragoes na fluidodinamica do sistema.
Novamente, a formagao do polimero reticulado tem papel decisivo, pois compromete
a homogeneizacao adequada do meio, devido as incrustagoes de polimero nas paredes
e pas de agitagao. Os resultados sugerem, portanto, que os efeitos de macromistura
sao extremamente importantes para a compreensao adequada do comportamento
destes sistemas e apresentam caracteristicas dinamicas, via de regra ignoradas para
as analises de distribuicao de tempos de residéncia. Esse constitui um aspecto ainda
pouco discutido na literatura. A proposicao de modelos mais detalhados para a flui-
dodinamica destes sistemas, apoiada em estudos de simulagao por fluidodinamica
computacional (CFD), constitui, portanto, um aspecto bastante relevante para es-

tudos futuros destes sistemas.
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Capitulo 7

Analise dos Efeitos de
Micromistura em Reatores
Continuos de Copolimerizacao

Isotérmicos

“What we know is a drop. What we don’t know is an ocean.”

Sir. Isaac Newton

Resumo: Os efeitos de mistura sobre o comportamento dinamico de re-
atores continuos de copolimerizagao em solucao foram analisados a partir
de um modelo de micromistura, considerando distribuicao de tempos de
residéncia ideal. Neste capitulo, os efeitos de micromistura sao analisa-
dos para o sistema constituido pelos dois reatores em série em condicoes
isotérmicas. FEm particular, os resultados mostram que os efeitos de
micromistura sao importantes na dinamica inicial dos dados para as
reacoes de polimerizacao com baixa quantidade de solvente, efetuadas

em condicoes isotérmicas .

7.1 Introducao

Neste Capitulo, o modelo de micromistura apresentado no Capitulo 3 foi esten-
dido para descrever o sistema experimental constituido pelos dois reatores continuos
em série. O objetivo deste Capitulo trata, portanto, da analise de possiveis efeitos
de micromistura nos reatores continuos de copolimerizacao de estireno e divinilben-
zeno em solucao. O conjunto de equacoes diferenciais parciais que constitui o modelo
matematico foi discretizado pelo método das caracteristicas, que foi abordado com

maiores detalhes no Capitulo 3. Foram efetuadas simulagoes variando o grau de
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micromistura dos dois reatores, considerando-se que as distribuicoes de tempos de
residéncia sao equivalentes a de reatores de macromistura perfeita. As simulagoes
foram realizadas para os dados obtidos experimentalmente na unidade de reatores

continuos, de acordo com o planejamento apresentado no Capitulo 4.

7.2 Construcao do Modelo Matematico

Nesta secao o modelo matematico de micromistura para os dois reatores
continuos em série de copolimerizagao é descrito. Para o desenvolvimento do modelo

de micromistura, foram utilizadas as seguintes hipdteses, descritas a seguir:

<> Embora os reatores apresentem distribuicao de tempos de residéncia distante
da ideal em algumas das condigoes experimentais, conforme mostrado no
Capitulo 6 (principalmente o segundo reator), a hipdtese de macromistura

perfeita foi utilizada por opc¢ao de simplicidade;

¢ O polimero formado foi descrito como componente nao-difusivo e, portanto, o

balanco de massa foi desenvolvido, admitindo estado de segregacao completa;

¢ O estado quase-estacionario foi novamente utilizado para os momentos das
cadeias poliméricas vivas. Os momentos das cadeias poliméricas dormentes
também foram admitidas como componentes nao-difusivos e, portanto, sao

considerados em estado de segregacao completa nos balancos desenvolvidos;

& Os balancos de energia para o meio reacional e camisa de aquecimento foram
descritos, admitindo a hipdtese de reator de mistura perfeita, em decorréncia
do carater isotérmico das reagoes e da nao-dependéncia das temperaturas com

as taxas de agitagao (e, portanto, com o grau de mistura dos reatores);

¢ Os balancos de massa para o solvente foram descritos, admitindo-se a hipétese
de reator de mistura perfeita. No caso do solvente, essa hipotese é adequada,

pois trata-se de um componente nao-reativo, nao afetado pela micromistura.

Portanto, os balancos populacionais para a descri¢ao dos efeitos de micromistura
foram desenvolvidos para os seguintes componentes: iniciador, monomeros, impure-
zas, polimero e momentos das cadeias dormentes nos dois reatores. As temperaturas
dos reatores foram admitidas independente da taxa de micromistura, de modo que
os balancos de energia foram descritos globalmente, conforme a abordagem apre-
sentada no Capitulo 6. Além dos balancos populacionais, foram desenvolvidos os
balancos de massa globais para a descricao das concentracoes médias dos compo-
nentes nos dois reatores. As equagdes do modelo de micromistura para o primeiro

reator sao apresentadas abaixo:
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Primeiro Reator

Balango para a distribuicao de tempos de residéncia:

2 V,R1 2 V,R1 _ Qsr1 V,R1
TR1 8tN (t’9)+89N (t,0)| = —Qo NY™(t,0) (7.1)

A Equacao (|7.1]) representa o balanco para o nimero de elementos fluidos e estd

sujeita as seguintes condigoes iniciais e de fechamento:

< (=2
NVEL( = 0,0) = P (Tm) (7.2)
TR1
/0 TR Ve = 1 (7.3)

em que (¢, 0) representa a fracio de elementos fluidos que estd relacionada com
o ntimero de elementos fluidos NV (¢, 0) pela seguinte expressao:
NV-EL(t )

V,R1 —

As equagoes do balanco populacional para os demais componentes presentes no

meio reacional sao apresentadas a seguir:

Balanco de massa local para iniciador:

9 m 9 m1 R1 e R1
—C —_— = —R! 4 —C 7.5
tCZ (t,0) + 902 (t,0) 4k [C’Z (t) — C;V (¢, 9)} (7.5)

Balango de massa local para o monémero 1 (estireno):

0 RELM,, =
O (e,0) + umt,) = M ) e )
t PR Pm1 (7.6)
Rl R gy O | 2| S pm
+ IOleml( ) )dT pml dt

Balanco de massa local para o monémero 2 (divinilbenzeno):

0 ) RELM,, 3

VI 0) 4 S 0) = ~ T g (D) — ot )
R1_ Rl B L e

+ pm2ym2<t7 9) dT |:pm2:| dt

Balango de massa local para o polimero:

1
gum(t, 0) + ﬁle(t, 0) = pr (R My + RESM,yo]

ot 0" ; "
J 17 d (7.8)
Ri,Rlp gy 4 | 2| CpRr1
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Balango de massa local para impurezas:

0 0B1,0) 4 O 0) = —RE 4k, [CF 1) - CR 0] (19)

Balanco de massa local para os momentos das cadeias dormentes:

%) %)
a/\ﬁ}(t, 0) + %/\fj(t, 0) = Ry, (7.10)

As equacoes diferenciais parciais acima estao sujeitas as seguintes condigoes de

contorno:

CHY(t,0 =0) = Cyy (7.11)
V1 (t,0 = 0) = vy (7.12)
VEL(#,0 = 0) = Vo (7.13)
v (t,0=0)=0 (7.14)
CHY(t,0=0)=C; (7.15)
A0 =0)=0 (7.16)

Os balangos de massa globais, que descrevem as varidveis médias de estado, e o

balanco global de energia sao apresentados abaixo:

Balanco de massa global para o iniciador:

TR %éfﬂ (t) = Cip — ( %31) o - B (7.17)

Balanco de massa global para o solvente:

d sfVs s d 1] d
TRl%”fl(t) _ pprlf . (QQRl) Vfd +TR1p§1VR1_ |:_1 _TRl (718)

Balango de massa global para o monémero 1 (Estireno):

—R1
d m1fVm s — Rm Mm
- 5717{111(?5) _ P 1fR1 f <Q Rl) Vill — Ta 1Rl 1
dt Pl Qo i (7.19)
d 1 d
R1-R1 R1
— | —| =T
TR m Vi g [pml] di
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Balango de massa global para o monémero 2 (Divinilbenzeno):

—Rl1
d m2fVm s — Rm Mm
TRl_vfle(t) - 4 2f31 A (Q Rl) Vi% - 7131%2
dt Pm2 QO m2 (720)
d 1 | d
R1—=R1 R1
— = =T
+ TR1Pm2Vm2 dT |:pm2:| dt

Balanco de massa global para o polimero:

d . — _
TR (1) = — (Q Rl) i 4 T [RﬁMm + Ry My

dt p o " R1
S © ) Pr (7.21)
o pRipE L {_} 4 R
PP AT | py | dt
Balanco de massa global para impurezas:
d— s — _
TR%CT (t) = C.y — <QQR1> C — B (7.22)
Balango de massa global para os momentos das cadeias dormentes:
d—m Qsr1 | ~R1 —RI1
TRIE)‘I@',Z (t) =— (Q—Ol) Akt — Trilty (7.23)
Balango de energia global no meio reacional:
d C — —
T T (1) = (pCp)y [T, — T7] + —AH, (Rffjl n Rf;)
dt PCPR1 PCPR1 (7.24)
TR1 R1 R1 R1
_— = UARl T —TC —|—04UAR1 T —Ta
8 [V ) (1 )]
As taxas médias de reacao para o primeiro reator sao expressas pelas seguintes
integrais:
Bl X LRI ATVRL
R, = / RN (t,0)do (7.25)
0
RE = / RELNVEL(¢ 0)do (7.26)
0
R = / RELNVRL(t,6)do (7.27)
0
Hil = LRI AVRL
R, = / RN"™(t,0)do (7.28)
0
Ry = / REL NVFY(¢,0)dg (7.29)
: 0 ,

As equacoes do modelo de micromistura para o segundo reator sao apresentadas

abaixo:
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Segundo Reator

Balango para a distribuicao de tempos de residéncia:

Th2 %NV’RQ(t,O) + %Nv’m(t,@)} = (QQM) NV, 0) — (QQ’”) NVE2(¢,0)
(7.30)

A Equagao ([7.30)) representa o balang¢o para o nimero de elementos fluidos e esté

sujeita as seguintes condicoes iniciais e de fechamento:

NVE2(t =0,0) = m [exp (T_—R(j) — exp <T_—RZ)} (7.31)

/ b fY12(t,0)do = 1 (7.32)

0

As Equagoes (7.2) e (7.31) sao obtidas a partir da resolu¢do analitica das
Equagoes (7.1)) e ([7.30)), admitindo-se que os reatores apresentam estado estacionario
na condicao inicial. As equacoes do balanco populacional para os demais compo-

nentes presentes no meio reacional sao apresentadas a seguir:

Balancgo de massa local para iniciador:

TroNVT2(t,6) P ;Oﬁ% ﬂ)} (ngl) NV 0) [CF(,0) — C(t,0)]

o
— TNV (L 0) RE2 4 ki NV2(1,0) O (1) = CF2(1,0)|

Ci2(t.0) +

(7.33)

Balango de massa local para o monémero 1 (estireno):
9 B2

8m1
RRMl

TRQNWR?@,@)[ 0)+ 2 om 9)} (QSRl)NVRl(t 0) lgml vEL(t,0) — vE2 (¢, 0)

89 ml Qo R2 ml

ml
— Tra NV 2(t,0) + knTra NV (2, 0) [T (1) — vaii (,0)]

ml

d 11 d
R2 _ R2 t 9 _TRl
+ TR2pm1Vm1< >dT Ol dt
(7.34)

Balanco de massa local para o monémero 2 (divinilbenzeno):

N (0,0) [ 2(e0)+ ti.0)] = (BE) N 0) [ 20 - 50

m2
Ny gy M VR ) (52 — o2, 0)]

m2

d 1 d
+ Tropis Vs (2, Q)dT [@} @TRI
(7.35)
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Balango de massa local para o polimero:

0 0 s P
TroNVE2 (¢, 6) [ o vI2(t,0) + 25" R 9)} (QQRI) NVEL(E 9) [pﬁg v (t,0) — vI(t,0)
o p
NVE2(t 0) [—m —R1 d [17d
+ TRQT(I) [leMml + RmQMm2:| -+ TRgp;fQ R2(t 9) dT |: } dtTRl

(7.36)

Balango de massa local para impurezas:

0 500 = (B2 ) M) [ (1) - O2(e.0)

TRQNMRZ(t? 9) {_052(157 8) o0 z Q

ot
— TNV () R + ko NV2(8,0) [CF(1) — CR(2,0)|
(7.37)

Balango de massa local para os momentos das cadeias dormentes:

El 9
ot 26

— Tra NV T2(t, 0) R,

TRQNV’RQ(t,G){ M2(1,0) + A2t 9)} <QSR1>NVR1(16 0) [\EL(t,0) — NB(t,0)]

Qo

(7.38)
Em relacao ao segundo reator, a condicao de alimentacao foi admitida como
sendo equivalente as médias do primeiro reator. Neste caso, as equacoes diferenciais

parciais acima estao sujeitas as seguintes condicoes de contorno:

—R1

CR(t,0=0)=C; (1) (7.39)

Vi (8,0 = 0) = 7,55 (1) (7.40)
Vma(t,0 = 0) = Ty (1) (7.41)
v (t,0 =0) = v (t) (7.42)
CR2(t.0=0)=Cr (1) (7.43)
MR (1,0 = 0) = A, (1) (7.44)

Os balangos de massa globais, que descrevem as variaveis médias de estado no

segundo reator, e o balanco de energia sao apresentados abaixo:
Balango de massa global para o iniciador:
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d -~ S - S - o)
mCl0 = (S2) el - (S2) ol -k (1)

Balanco de massa global para o solvente:

d s R1, R1 5 d 1 d
(0 = (B2 ) 2 2 - (B ) o g rpe ] S

dt Q, ) p Qo dT | p,] dt
(7.46)
Balango de massa global para o monémero 1 (Estireno):
R1+R1 B2
d _po N Qsr1\ PmiVimi Qsr2\ —_ro R, My,
Tm@’/m(t) =0 o\, JUm T TR
; i dpml 0 ml (7.47)
R2-R2 R2
— | — | =T
+ TR2Pm1Vm1 dT |: m1:| dt
Balango de massa global para o monémero 2 (Divinilbenzeno):
R17R1 Hh2
d_pgoo [ @sr1 Pm2Pme (Qsr2 '\ _Ro Ropo Mo
TRQ—VmQ(t) - R2 - Vo — TR2 R2
dt Qo Pm2 Qo Pm2 (7.48)
d | 1]d
R2—R2 R2
— | — | =T
+ TR2Pm2Vm2 dT |: m2:| dt

Balango de massa global para o polimero:

d s Rlle . - .
7m—#Ww:(Qm)% P—(QRﬂvM+ﬁ”FﬁMm+R$Mm

" A NI
d [ 1]d
rR2—R2 @ | L | @ o
+ Tr2p, U, 0T L}mJ dtT
(7.49)
Balango de massa global para impurezas:
d —r2 Qsr1 \ =R1 Qsr2 \ =R2 —R2
—C, (t) = c, — C, — TR 7.50
TRth z () (Qo) z (Qo z Tr2iv, ( )
Balango de massa global para os momentos das cadeias dormentes:
d —Rr2 Qsr1 | ~R1 Qsro \ ~R2 —R2
TR2£)‘I§,Z (t) = (E) Ned — <E Akg — Tr2 Ry (7.51)
Balango de energia global no meio reacional:
d s — —
TR TR2(t) = <_Q Rl) PCPmi e ey TRz A g (Rfj + Rﬁé)
dt Qo pCpRg pCpRQ (752)
TR2 R2 R2
_ = UAR2 T —TC —|—O{UAR2 T _Ta
T [V (17 = T}) + o A (1™ = )

As relagoes entre as vazoes volumétricas nos dois reatores sao calculadas a partir

dos balangos de massa globais a partir da restrigao de que os volumes dos reatores sao
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iguais ao somatério dos volumes parciais dos componentes, conforme apresentado

nas equagoes abaixo:

S SVS m Vm m m 1 1
Qm:{ﬂf f Plf i P 2f 2f]+R1{R M < __)}

QO ps pm pm? p;;%l p’rlr%zll

+
1
d (1 d 1
+ 7 m - + 7 fl_sm <—> + ﬁlﬁﬁl— <—)
[ <p1 )] R[ﬂ i (5:) + ot (i
1

1
R
p
1 d
Rl—Rl Rl—Rl - _TRl t

(7.53)
Qsr2 <QsR1> fl fl Pfff ﬁll +Pﬁ1275112 +Pfaﬂ v, o {R 2, 1( 1
_ "2
Qo Qo s pml pm2 pﬁz ' '01}7%2

—R2 1 1 d 1 d 1
R Mm - R2—R2 R2 —R2
“+ Tro |: m2 (pR2 me ):| + Tr2 |:Ios Vg dT + PmiVmi1 5+ dT P

p
d 1 d (1 d
R2—-R2 = [ -~ R2-R2 & [ — _TR2 t
+pm2ym2dT (pm2) +pp Vp dT <pp):| dt ( )
(7.54)

De modo analogo ao primeiro reator, as taxas médias de reacao no segundo reator

sao expressas pelas seguintes integrais:

:/<Wwwmww (7.55)
0
B2 = LR2 \PViR2
I / RE2NV-E2(1 0)d0 (7.56)
0
—Hh2 > R2 A7V,R2
RmQ:/ RSNV (t,0)do (7.57)
0
—h2 > R2 A7V,R2
R, :/ R“N"™(t,0)do (7.58)
0
Hh2 % Ro V,R2
RA“:/ R,\MN (t,0)do (7.59)
’ 0
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7.3 Abordagens Numéricas

O sistema de equacgoes integro-diferenciais parciais que constitui o modelo de
micromistura para os dois reatores em série foi discretizado na variavel independente
(0), usando o método das caracteristicas, cujos detalhes de implementagao foram
apresentados no Capitulo 3. As integrais presentes nos termos das taxas médias
de reacao foram calculados pelo método dos trapézios. Um aspecto importante
que deve ser ressaltado é que as equagoes do balanco populacional para o segundo
reator foram resolvidas na forma implicita para os termos diferenciais (conforme
apresentado nas Equacoes a ) A resolucao das equagoes do balanco
populacional na forma explicita ocasiona problemas de singularidade no processo de
integracao, em decorréncia do limite das distribuicoes de tempos de residéncia no
segundo reator tender a zero, quando a variavel independente () tende a zero.

O cédigo DASSL para integracao de sistema de equagoes algébrico-diferenciais
permite a resolucao de problemas na forma implicita e, por esta razao, foi utilizado
para resolver o sistema de equacgoes diferenciais ordinarias no dominio do tempo.
As simulagdes do modelo de micromistura foram realizadas usando uma malha de
discretizacao composta por 50 curvas caracteristicas, uma vez que foi observada
convergencia adequada dos resultados. As equagoes discretizadas pelo método das

caracteristicas sao apresentadas a seguir:

Primeiro Reator

d Qs
Tra = N () = - < QZ“) N () (7.60)
d —R
ZCRE) = =R + ko [CF (1) — O (1) (7.61)
d Rﬁl 'Mml —
S (1) = ==L e [P (1) — v (1)
P (7.62)
+PR1 I/Rl (t)i L iTRl
ML AT | pa | dt
d Rﬁl ‘MmZ -
T Vmag (1) = — R b [Ta(8) — v (0)]
Pm2 (7.63)
+pR1 il (t)i L iTRl
m2°m2,j dT Do dt

d 1 d [1]d
—vi(t) = P [REL My + RES Mo | + pl vl () — [—} —TR (7.64)

dt P F ml,j m2.j dl' | p, | dt
d R R —R1 R
ZCR(E) = — R + ko [CF (1) = O (1) (7.65)
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d
@Aﬁ}j (t) = Rﬁilj (7.66)
Segundo Reator
d V,R2 QSRI V,R1 QSRQ V,R2
TRQENJ. (t) = ( 0. Ny () — 0. Ny (1) (7.67)
NV-A2 (4 dORQt - Qsr1 NVEL () [ORL (¢ CR2(¢
TraN; (1) 5 G (8) = Q. ) Vi (1) [Ci5 (8) = Cig'(1)] (768
= TN PO R + kN (@) [CF (1) - CR ()|
d s m
¥y 0) 2 0) = (B ) e | Dbt o) - 2 0]
o pml
V,R2 RELQl,ijl V,R2 —R2 R2 7.69
- TR2Nj (t)T + kaRQNj (t) [le(t) - le,j(tﬂ (7.69)
ml
d 1 |d
+ TRzp%Vﬁ?,j(ﬂd—T {;} ETRl
d s il
eV} 0) ) = (B ) ) | 2R o) - v,
o pm2
V,R2 R%,jMM V,R2 —R2 R2 7.70
- TR2Nj (t)T + kaR?Nj (t) [Vm2(t) - sz,j(tﬂ (7.70)
m2
d 1 | d
A P P
d Qs Py
¥y 20 ) = (B ) N0 | e - w20
o p
(7.71)
N2 () [ Mo LB M R mon A [17] d g
+ Tr2 p}])ﬂ leyj m1+Rm2,j m2 +TPL2pp Vp,j@)ﬁ p_p ET
NVA2 (4 dCR2 ) — Qsr1 NVEL ) [ORL (4 CR2(¢
TR2 i ()% z,j()_ E j ()[ z,j()_ z,j()] (772)

— TRQN]V7R2 (t)Rfj + kaRQN]V’R2(t) [Ufz(t) — Cf? (t):|

d QSR
] P0G 0 = (G ) A0 [ 0~ 3 0]
B TRQN;/,R2(t)R>}\%:lj j=1...,N
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7.4 Resultados e Discussoes

Nesta secao sao apresentados os resultados de simulacao para o modelo de mi-
cromistura proposto para os reatores continuos de copolimerizagao de estireno com
divinilbenzeno em solucao. Estes resultados sao comparados com os dados experi-
mentais obtidos na unidade experimental em condicoes distintas de temperatura e
agitacao. Na Figura sao mostrados os resultados de conversao nos dois reatores
para o experimento R1, conduzido na temperatura de 110 °C e taxa de agitagao

nos reatores 1 e 2 de 300 e 200 rpm, respectivamente.

14
40 4
124 7
e = 351
Hlo_ J:g:l.le o S B e | H3U‘ . ..___ .
g sl Ao £ 5] -+t
E 64 . v . ::aing[;:xpcrimcnrais “E 20 o Dados Experimentais
T ¥ = i T o
g Yo g ek =00
z 4l m k=50 2 15 +—k =50
] I * =100 S by
& e a2 S 104 - k =100
4 k, =200 ] A k =200
o]l @ = CSTR >1 4" = CSTR
b L Qe g s A T —T T 1t U"*!' T T T v T T T T ™
0 100 200 300 400 500 600 700 800 0 100 200 300 400 500 600 700 800
Tempo (min) Tempo (min)
(a) (b)

Figura 7.1: Dados experimentais e predicoes do modelo de micromistura para as
conversoes no experimento R1: [7.1a] Reator 1;[7.1b|Reator 2. Parametros: 751 = 0, 9;
Tre = 1,5; C,p = Cyp = 0,001 mol/l.

Em relagao aos dados da Figura [7.1}, é possivel observar que o modelo de mi-
cromistura descreve de forma adequada os dados do primeiro reator. Conforme foi
apresentado no Capitulo 6, as distribui¢oes de tempos de residéncia do primeiro
reator para a condicao experimental R1, segue um tanque de mistura ideal, e possi-
velmente por esta razao, o modelo de micromistura conseguiu representar os dados
experimentais. Todavia, é importante salientar que os efeitos de micromistura nao
sao significativos, quando o erro experimental é levado em consideragao. Em relagao
aos dados do segundo reator, pode-se afirmar que o modelo de micromistura nao
consegue explicar os dados experimentais, e isto se deve principalmente ao fato de
que o segundo reator nao segue uma distribuicao de tempos de residéncia de um tan-
que de mistura perfeita. Além disso, embora existam efeitos quando o parametro
de micromistura é variado entre a segregacao completa e maxima micromistura, tais
efeitos sao pouco significativos. Na Figura sao apresentados os resultados de
conversao para a reacao R2, efetuada na temperatura de 110 °C e taxa de agitacao
nos reatores de 100 e 50 rpm, respectivamente.

Em relagao aos resultados da Figura [7.2] novamente os efeitos de micromistura
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Figura 7.2: Dados experimentais e predicoes do modelo de micromistura para as

conversoes no experimento R2: [7.1a] Reator 1;[7.1b|Reator 2. Parametros: 751 = 0, 9;
Tre = 1,5; C,y = Cy = 0,001 mol/l.

sao pouco significativos quando o erro experimental é levando em consideracao. Em
particular, o modelo de micromistura consegue representar bem os dados dos dois
reatores até aproximadamente 8 h de reacao. Todavia, o modelo nao consegue
predizer a diminuicao observada nas conversoes dos dois reatores nos tempos finais
de reagao. Estes resultados confirmam o que foi apresentado no Capitulo 6, em
que possivelmente este efeito de diminuicao ocorre em decorréncia de mudancas
nas distribuicoes de tempos de residéncia, como a formacao de zonas mortas, por
exemplo.

Os resultados das massas molares para a reacao R1 sao apresentados nas Fi-
gura . Em relacdo aos dados de M, pode-se também afirmar que os efeitos
de micromistura sao pouco significativas, quando comparados com o erro experi-
mental. Em contrapartida, os dados de M, apresentaram um aumento stbito na
condicao de segregacao completa. Este aumento esta possivelmente associado ao
maior consumo local de monomero nos elementos de fluido, ocasionando um au-
mento da concentracao de cadeias vivas. O aumento da concentragao de cadeias
vivas, por sua vez, aumenta as reagoes de reincorporacao, justificando dessa forma,
o efeito de segregacio completa ser mais evidente na massa molar ponderal M,,.

Os dados experimentais e simulados das massas molares da reacao R2 sao apre-
sentados na Figura [7.4l No caso dos dados da reacdo R2, as predigoes do modelo
de micromistura para o M, dos dois reatores ficaram bastante distantes dos dados
experimentais. Esses resultados reforcam novamente que os efeitos de micromistura
nao sao capazes de explicar os dados de massas molares. Portanto, a partir des-
tes resultados, em conjunto com os resultados apresentados no Capitulo 6, pode-se

afirmar que os dados das massas molares para o planejamento experimental efetu-
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ado sao influenciados pelos seguintes efeitos: distribuicoes de tempos de residéncia,

transferéncia de cadeia e reagoes de reincorporacao.
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Figura 7.3: Dados experimentais e predicoes do modelo de micromistura para as
massas molares no experimento R1: @ M, no primeiro reator; Mn no segundo
reator; M,, no primeiro reator e @ M,, no segundo reator. Parametros:
TR1 — 0,9; TR2 — 1,5; sz = Czo = 0,001 mol/l

Na Figura [7.5| sao mostrados os resultados de conversao nos dois reatores para
o experimento R1, conduzido na temperatura de 130 °C e taxa de agitacao nos
reatores de 300 e 200 rpm, respectivamente. Em relacao aos dados de conversao
do primeiro reator, o modelo de micromistura consegue descrever de forma ade-
quada os dados experimentais. No caso do primeiro reator, foi mostrado que no
Capitulo 6 que as distribui¢oes de tempos de residéncia estao bastante préximas de
um tanque de mistura ideal. Neste caso, a diminui¢ao observada nos tempos finais
de reacao para os dados de conversao pode ser atribuida a efeitos de segregacao. E
facil entender que, com o aumento da viscosidade do meio, os efeitos de segregacao
tendem a aumentar. Como mostrado na Figura a diminuicao do parametro

de micromistura ocasiona diminui¢ao na conversao. Assim, pode-se afirmar que o
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Figura 7.4: Dados experimentais e predigoes do modelo de micromistura para as
massas molares no experimento R2: % M, no primeiro reator; Mn no segundo
reator; M, no primeiro reator e w M,, no segundo reator. Parametros:
Tr1 = 0,9; Tpe = 1,5; C,y = C,p = 0,001 mol/L

primeiro reator apresenta maxima micromistura no inicio da reagao e efeitos de se-
gregacao nos tempos finais. Em relacao aos dados do segundo reator, o modelo de
micromistura nao foi capaz de descrever a sobre-elevacao presente nos dados, o que
reforca que este comportamento ocorre em decorréncia das distribuicoes de tempos
de residéncia e efeito gel, conforme mostrado no Capitulo 6.

Os resultados de conversao nos dois reatores para o experimento R4, condu-
zido na temperatura de 130 °C e taxa de agitacao nos reatores de 100 e 50 rpm,
respectivamente, sao mostrados na Figura . Neste caso, os resultados mostram
que o modelo de micromistura nao foi capaz de descrever os dados de conversao dos
dois reatores, uma vez que os dados experimentais apresentaram maiores conversoes.
Estes resultados mostram que em condigoes isotérmicas, o modelo de micromistura
nao é capaz de predizer conversoes elevadas como as que foram observadas para o

segundo reator, principalmente. Portanto, estes resultados confirmam os resultados
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100 200 300 400 500 600 700 800

Tempo (min)

(a)

Tre = 1,5; C.y = C,p = 0,001 mol/l.

apresentados no Capitulo 6, de que os dados da reagao R4
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Figura 7.6: Dados experimentais e predicoes do modelo de micromistura para as

conversoes no experimento R4: [7.6a] Reator 1;[7.6b|Reator 2. Parametros: 751 = 0, 9;
Tre = 1,5; C,y = C;p = 0,001 mol/l.

Na Figura [7.7] sdo apresentados os resultados preditos e experimentais para as
massas molares da reacao R3. Observa-se que o modelo de micromistura foi capaz
de descrever de forma adequada os dados de M,, nos dois reatores. Em relacdo
aos dados de M, novamente, observa-se que os efeitos de micromistura sdo pouco
significativas, quando comparados com o erro experimental. Em contrapartida, o
modelo de micromistura nao foi capaz de descrever os dados de M,, nos dois re-
atores. E possivel observar que os dados de M, sdo pouco sensiveis aos efeitos

de micromistura, embora novamente os dados simulados tenham apresentado um
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aumento sibito na condicao de segregacao completa. Conforme ja discutido, este
aumento estd associado ao maior consumo local de monomero nos elementos de
fluido, ocasionando um aumento da concentragao de cadeias vivas. O aumento da
concentracao de cadeias vivas, por sua vez, aumenta as reacoes de reincorporacao,
justificando dessa forma, o efeito de segregacao completa ser mais evidente na massa
molar ponderal M,,. Estes resultados confirmam novamente que os efeitos associa-
dos as distribuicoes de tempos de residéncia, transferéncia de cadeia para impurezas
e reincorporacao de cadeias sao mais importantes para descrever os dados de massas

molares do que os efeitos de micromistura.
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Figura 7.7: Dados experimentais e predi¢oes do modelo de micromistura para as
massas molares no experimento R3: @ M, no primeiro reator; Mn no segundo
reator; M, no primeiro reator e El M,, no segundo reator. Parametros:
T = 0,9; Tpe = 1,5; C,p = C,o = 0,0 mol/L.

Por ultimo, sao apresentados os resultados preditos e experimentais para as mas-
sas molares da reagao R4, conforme pode ser visto na Figura Novamente, os
resultados mostram que os efeitos de micromistura sao pouco significativos e nao

sao capazes de descrever os dados de massas molares. Embora, o modelo de micro-
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mistura consiga predizer de forma adequada os dados do primeiro reator, ja que o
mesmo apresenta comportamento proximo da distribuicao de tempos de residéncia
ideal, as predigoes para o segundo reator estao bastante distantes dos dados expe-

rimentais. Novamente, isto ocorre possivelmente em decorréncia da distribuicao de

tempos de residéncia nao-ideal apresentada no segundo reator.
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Figura 7.8: Dados experimentais e predicoes do modelo de micromistura para as
massas molares no experimento R4: E M, no primeiro reator; “ M, no segundo
reator; “ 7.8¢| M, no primeiro reator e @l M, no segundo reator.
T = 0,9; Tpe = 1,5; C,p = C,o = 0,0 mol/L.

Parametros:

7.5 Comentarios Finais

Neste capitulo os efeitos de micromistura foram analisados em reatores continuos
de copolimerizacao de estireno e divinilbenzeno em solucao. Os resultados simulados
para diversos graus de micromistura foram comparados com os dados experimentais
disponiveis para condicoes distintas de temperatura e taxa de agitacao. Em relagao

aos dados de conversao, é possivel afirmar que nas reagoes conduzidas a 110 °C, os
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efeitos de micromistura sao pouco significativos. Conforme pode ser observado, os
perfis de conversao pouco se alteraram com a variacao do parametro de micromis-
tura. Isto pode ser associado a dois fatores: (i) baixas conversoes apresentadas para
estas reagoes e (ii) o fato dos reatores apresentarem comportamento isotérmico.

Por outro lado, nas reacoes efetuadas na temperatura de 130 °C, os efeitos de
micromistura nos dados de conversao mostraram-se mais significativos, embora tais
efeitos nao sejam suficientes para explicar os dados experimentais, com excecao dos
dados de conversao do primeiro reator da condicao R3. Nesta condicao, os resulta-
dos sugerem evidéncias de aparecimento de efeitos de segregacao nos tempos finais
de reagao, em decorréncia da diminuicao da conversao. Para as demais condigoes
experimentais, fica bastante claro que os efeitos da fluidodinamica do sistema, ou
seja, das distribuicoes de tempos de residéncia, sao mais importantes do que os
efeitos de micromistura em si. Conforme ja discutido, as elevadas viscosidades al-
cancadas nestes reatores ocasionam desvios significativos da idealidade em relagao
as distribuigoes de tempos de residéncia.

Em relacao aos dados de massas molares, por sua vez, os efeitos de segregacao
sdo significativos somente nos dados de M, para o caso completamente segregado,
em que se observou um aumento abrupto nos dados de M,,. Todavia, assim como
nos dados de conversao, os efeitos de segregacao nao foram capazes de explicar
os dados experimentais para as massas molares em condicoes nas quais as distri-
buicoes de tempos de residéncia sao bastante distintas do comportamento ideal. No
caso particular das massas molares, fica bastante evidente que estes resultados sao
influenciados sobretudo pelas distribui¢oes de tempos de residéncia e pelos efeitos
cinéticos associados as reacoes de transferéncia de cadeia para as impurezas e reagoes

de reincorporacao.
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Capitulo 8
Consideracoes Finais

“The important thing is not to stop questioning.”
Albert Einstein

Resumo: Neste capitulo, sao apresentados os comentarios finais sobre
a tese de doutorado desenvolvida, bem como as sugestoes para trabalhos

posteriores a serem realizados dentro desta tematica.

8.1 Conclusoes

Neste trabalho foram analisados aspectos tedricos e experimentais sobre a
operacao de mistura em reatores de polimerizacao via radicais-livres em solucao.
Em especial, foram propostos modelos matematicos para reatores de polimerizagao
do tipo tanque agitado, que levaram em consideracao a nao-idealidade dos aspectos
de mistura, tanto da macromistura a partir dos efeitos de distribuicao de tempos de
residéncia, bem como os efeitos de micromistura. Conforme mostrado no Capitulo
3, os efeitos de micromistura podem ser bastante importantes em reatores continuos
de polimerizagao do tipo tanque em condigbes nao-isotérmicas. Em particular, foi
mostrado que nestas condicoes o aumento do grau de segregacao no reator pode
levar ao aparecimento de multiplos estados estacionérios e dinamica oscilatoria.

Além disso, foram realizadas reacoes de copolimerizacao de estireno e divinil-
benzeno em sistema batelada e continuo com o intuito de compreender a cinética
de polimerizacao e o comportamento dinamico dos reatores continuos em condi¢oes
distintas de agitacao. Em especial, o divinilbenzeno foi escolhido como comonoémero,
por atuar como um agente promotor de ligagoes cruzadas e dificultar, portanto, a
operacao de mistura nos reatores. Os ensaios em sistema batelada foram utilizados
para validar o modelo cinético proposto. Embora tenham sido analisadas somente
as duas primeiras horas da batelada, observou-se que as massas molares do sistema

de copolimerizacao de estireno e divinilbenzeno sao influenciadas principalmente
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pelos efeitos de reticulagao e transferéncia de cadeia para impurezas. Portanto, em-
bora as quantidades de divinilbenzeno utilizadas nao afetem significativamente as
conversoes, os efeitos nas massas molares sao bastante importantes.

Para avaliacao dos efeitos de mistura, experimentos foram realizados na unidade
de reatores continuos do tipo tanque agitado construida no LMSCP. Conforme dis-
cutido, a unidade em escala de bancada foi construida seguindo as caracteristicas do
processo industrial, em que reatores continuos em série sao utilizados na producao
de poliestireno comercial. Além disso, as condigoes experimentais também foram
escolhidas de acordo com o processo industrial. Portanto, os resultados apresenta-
dos neste trabalho apresentam relevancia tecnologica e industrial. Em especial, os
resultados experimentais mostram que o comportamento dinamico destes reatores
de polimerizacao em baixas concentragoes de solvente sao bastante suscetiveis as
condicoes de mistura do meio reacional. Portanto, a operagao de mistura constitui
um aspecto relevante para o processo industrial, visto que instabilidades dinamicas,
como perda de controle da reacao, foram observadas nos experimentos em que pro-
positalmente a taxa de agitacao foi diminuida, visando a acentuar os problemas de
mistura. E importante novamente salientar que a temperatura dos reatores foi bem
controlada, e que todos os experimentos foram conduzidos em condig¢oes pratica-
mente isotérmicas, de modo que todas as observagoes experimentais reportadas nao
podem ser atribuidas, portanto, aos efeitos térmicos.

Além dos dados experimentais de conversao e massas molares, foram também
analisados os resultados para as distribuigoes de tempos de residéncia nos dois re-
atores. Em especial, modelos simplificados foram propostos para descrever as dis-
tribuicoes de tempos de residéncia. Observou-se que o comportamento dinamico
destes reatores pode ser atribuido a formagao de zonas mortas, formacao de volu-
mes com transferéncia de material entre si, ilustrando que as distribuicoes de tempos
de residéncia nestes reatores podem ser bastante complexas e certamente estao dis-
tantes de tanques de mistura ideal, sobretudo no segundo reator. Em geral, os
modelos propostos para as distribuigoes de tempos de residéncia mostraram que a
diminuicao da taxa de agitacao ocasiona atraso nos modulos de mistura, de maneira
que os reatores apresentam comportamento semelhantes aos descritos por modelos
de dispersao axial, sobretudo o segundo reator. Estes modelos apontam que estes
sistemas nao sao homogeéneos, ocorrendo formagao de camaras, cujos volumes nao
sao necessariamente estaticos ao longo da reacao. A compreensao adequada de como
estes volumes interagem entre si, ou apresentam efeitos de contracao de acordo com
as condigoes de agitacao e as propriedades do meio reacional é fundamental para
o bom entendimento destes reatores. Os efeitos de reticulagao proporcionados pela
adicao de DVB contribuem bastante para o comportamento nao-homogeéneo destes

reatores, em decorréncia da dificuldade de solubilizagao do copolimero.
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Capitulo 8 - Consideracoes Finais

Em relacao aos efeitos de micromistura, é possivel afirmar que nas condigoes
experimentais analisadas estes efeitos sao pouco significativos. Isto ocorre princi-
palmente devido as elevadas viscosidades alcancadas nos reatores que tornam os
efeitos de macromistura; ou seja, as distribuicoes de tempos de residéncia nao-ideais
sao o aspecto mais significativo para a compreensao adequada do comportamento
dinamico destes reatores. Além disso, mesmo em condic¢oes de distribuicao de tem-
pos de residéncia ideal, é possivel afirmar que a caracteristica isotérmica dos reatores
diminui significativamente os efeitos associados a micromistura, conforme pode ser

observado nos resultados de simulagao apresentados.

8.2 Sugestoes para Trabalhos Futuros

Para trabalhos posteriores dentro da tematica de mistura, sugere-se a execucao
de experimentos adicionais de injecao de corantes como tracadores, com o objetivo
de confirmar qualitativamente a formacao de zonas mortas e de transferéncia de
material no interior dos reatores. Com o intuito de validar alguns resultados de
dinamica oscilatéria apresentados no Capitulo 3, experimentos adicionais podem
ser efetuados em condigoes de maior concentracao de solvente com o intuito de
aproximar as distribuicoes de tempos de residéncia do comportamento ideal, embora
este cendrio esteja bastante distante do processo industrial real. Além disso, sao
necessarias adaptagoes na unidade para diminuir as taxas de transferéncia de calor,
a fim de possibilitar a execucao de experimentos em condicoes nao-isotérmicas. Uma
alternativa ¢é a troca do fluido de transferéncia de calor, utilizando ar quente para o
aquecimento dos reatores, por exemplo.

Em relagao aos estudos de modelagem matematica, a continuacao natural deste
trabalho envolve a realizacao de estudos de fluidodinamica computacional, a fim de
que um melhor entendimento possa ser adquirido no que diz respeito aos gradientes
de concentragao de polimero, que certamente existem nestes reatores, em decorréncia
da formacao das ligacoes cruzadas entre as cadeias, que dificulta a homogeneizagao
do sistema. Além disso, os estudos sobre a cinética de copolimerizagao do estireno
com divinilbenzeno podem ser aprofundados, sobretudo acerca do comportamento
destas reagoes em condigoes apds a formacao de gel, que constitui um tema bastante
relevante e amplamente discutido na literatura.

Por tltimo, sugere a continuacao dos estudos de dinamica e construcao dos
diagramas de bifurcacao, utilizando os modelos de distribuicao de tempos de re-
sidéncia nao-ideais propostos neste trabalho, com o intuito de explorar as estruturas
dinamicas que podem surgir como multiplicidade de estados estacionarios, dinamica

oscilatéria e a validagao experimental destes comportamentos.
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Apeéendice A

Analise do Sistema de Agitacao

A.1 Introducao

Neste apéndice é apresentado o detalhamento do sistema de agitacao presente
nos dois reatores de mistura utilizados nas corridas experimentais efetuadas nesta
tese de doutorado. Além disso, o processo de mistura é analisado a partir do calculo

do nimero de Reynolds e estimativas para o trabalho de eixo.

A.2 Detalhamento do Sistema de Agitacao

As Figuras e apresentam as dimensoes caracteristicas para os agitado-
res utilizados na unidade experimental constituida pelos dois reatores tanque de
mistura conectados em série. Conforme pode ser visto na Figura [A.1D] o sistema
de agitacao do primeiro reator é constituido por trés impelidores do tipo pa com
inclinacao de 45°. Além disso, é possivel observar que os dois primeiros impelido-
res sao constituidos por 4 pés, enquanto que o ultimo impelidor, posicionado ao
fundo do reator, é constituido por 6 pas. As dimensoes caracteristicas das pés sao
apresentadas na Figura [A.1h]

O sistema de agitacao do segundo reator, por sua vez, é constituido por um
impelidor do tipo ancora, cujas dimensoes caracteristicas podem ser visualizadas
na Figura Conforme discutido por BIRD et al.| (2004), os fatores de escala
comprimento (1), velocidade (v,), massa especifica (p) e viscosidade (p) estao corre-
lacionados entre si no grupo adimensional conhecido como nimero de Reynolds. A
magnitude desse grupo adimensional indica a importancia relativa das forcas iner-
ciais e viscosas no sistema. No caso de um sistema de agitacao, o comprimento
caracteristico é o diametro do impelidor (D) e a velocidade é o produto da veloci-
dade de rotagao (V) e o diametro do impelidor. Portanto, o nimero de Reynolds é

calculado por:
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Figura A.1: Detalhamento do sistema de agitacao do primeiro reator: Di-
mensoes caracteristicas do impelidor do tipo pa; Arranjo dos impelidores.

_ D2Np
m

A viscosidade do meio reacional (em cP) foi estimada a partir das correlagoes

Re (A1)
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&

Figura A.2: Dimensoes caracteristicas do impelidor do tipo ancora.

propostas por [KIM e CHOI| (1992)), que sao apresentadas a seguir:

E, (1 1
M= s + 200 €XP [f (f - m)} (A.2)

em que us ¢ a viscosidade da solugdo de estireno e etilbenzeno (em cP), que é

calculada pela seguinte expressao:

2300 /1 1
s =0, - = - —— A.
ps = 0,667 exp [ I (T 303,())] (A.3)

A energia de ativagdo para o escoamento viscoso (F, em cal/mol) é uma funcao
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da fracdo de polimero (X,), sendo obtida pela seguinte expressao:

E, =2300exp (2,4X,) (A.4)

Por tltimo, psgg ¢ a viscosidade da solugao polimérica a 200 ° (em cP), calculada
pela seguinte equacao:

fiz00 = 3,31.107 2 X0 AL3A (A.5)

em que M, é a massa molar média ponderal do polimero em g/mol.
A Tabela apresenta os valores calculados para o nimero de Reynolds para
os diversos experimentos apresentados no Capitulo 4 desta tese de doutorado, con-

siderando o escoamento em regime permanente.

Tabela A.1: Numero de Reynolds para as reagoes em sistema continuo

Reagao R1 R2 R3 R4 R5 R6
Temperatura (°C) 110 110 130 130 120 120

Taxa de Agitagao (rpm)
Reator 1 300 100 300 100 300 200
Reator 2 200 50 200 50 200 100
Nimero de Reynolds (Re)
Reator 1 3144 1065 2,76 0,01 34,52 627,61

Reator 2 2,31 61,79 5,3.107* 1,3.107% 0,01 0,02

A partir dos resultados obtidos, é possivel afirmar que os efeitos viscosos sao
de extrema importancia nas condicoes experimentais praticadas em decorréncia dos
baixos valores obtidos para o nimero de Reynolds, sobretudo no segundo reator (que
opera a conversoes mais altas). Portanto, o escoamento é praticamente laminar na
maioria das condigoes experimentais analisadas, com excecao do primeiro reator
nas condigoes de baixa temperatura, em que os valores obtidos para o ntmero de
Reynolds foram intermediarios. Os efeitos de turbuléncia podem ser considerados
pouco significativos em todas as condi¢oes experimentais analisadas.

Por dltimo, estimativas da ordem de grandeza para o trabalho de eixo foram
efetuadas com o objetivo de analisar a importancia dessa parcela de energia que foi

desconsiderada nos balangos de conservacao desenvolvidos nessa tese de doutorado.
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O trabalho de eixo pode ser obtido a partir da equacao da conservacao de quanti-
dade de movimento na direcao angular. Essa equacgao possui solucao analitica em
condicoes especiais que incluem as hipdteses de escoamento em regime permanente
e fluido Newtoniano. A partir da aplicagao de condicoes de contorno adequadas
que incluem o conhecimento da velocidade de rotacao do impelidor e a condicao de
nao-deslizamento do fluido na parede do reator, esta equagao permite obter a dis-
tribuicao de velocidades na direcao angular e o fluxo de quantidade de movimento.
Com o fluxo de quantidade de movimento, o torque e o trabalho do agitador podem
ser calculados. Para maiores detalhes, favor consultar [BIRD et al.| (2004). Por-
tanto, a taxa de trabalho do agitador (1) sob tais circunstancias pode ser obtida

pela seguinte equacao:

W 4uN?7kR?L
(k* =1)

em que k é a razao entre o raio do impelidor e o raio do reator (R) e L é a largura

(A.6)

do impelidor.
A Tabela apresenta os valores calculados para as taxas de energia fornecidas
pelo agitador nos os diversos experimentos apresentados no Capitulo 4 desta tese de

doutorado, considerando o escoamento em regime permanente.

Tabela A.2: Estimativas para o trabalho de eixo para as reagoes em sistema continuo

Reacao R1 R2 R3 R4 R5 R6
Temperatura ( °C) 110 110 130 130 120 120

Taxa de Agitagao (rpm)

Reator 1 300 100 300 100 300 200
Reator 2 200 50 200 50 200 100
W (J/h)

Reator 1 0,912 0,01 546,83 1538 84,58 1,356
Reator 2 24320 1395 1,1.10° 7,1.10% 4,9.10° 3,3.10°

A partir dos resultados obtidos, é possivel afirmar que a quantidade de energia
associada ao trabalho de eixo pode ser da mesma ordem de grandeza da quantidade
de energia gerada pela reacao de polimerizagao sobretudo para o segundo reator,
nas condicoes de elevada temperatura. O trabalho de eixo se torna importante em

decorréncia das elevadas viscosidades alcangadas no sistema reacional. Entretanto,
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em relacao ao primeiro reator, as quantidades de energia associadas ao trabalho de
eixo podem ser consideradas pouco importantes em comparagao com a quantidade

de calor gerada pela reacao de polimerizagao.
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