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Qúımica.
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Engenharia Qúımica, 2016.

Referências Bibliográficas: p. 289 – 311.
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Resumo da Tese apresentada à COPPE/UFRJ como parte dos requisitos necessários

para a obtenção do grau de Doutor em Ciências (D.Sc.)

ANÁLISE DINÂMICA DE MODELOS DE MISTURA IMPERFEITA EM

REATORES DE POLIMERIZAÇÃO VIA RADICAIS-LIVRES EM SOLUÇÃO

Bruno Francisco Oechsler

Maio/2016

Orientadores: José Carlos Costa da Silva Pinto

Pŕıamo Albuquerque Melo Jr.

Programa: Engenharia Qúımica

O grau de mistura em reatores de polimerização em solução é influenciado por

vários fatores que afetam o desempenho do reator. Nenhum estudo prévio para este

sistema espećıfico abordou os efeitos da mistura não ideal sobre a dinâmica do reator,

descrevendo a mistura da solução polimérica por um modelo de micromistura deta-

lhado e rigoroso. Neste trabalho, aspectos teóricos e experimentais sobre a operação

de mistura em reatores tanque cont́ınuos agitados (CSTRs) de polimerização dispos-

tos em série foram analisados. Modelos de mistura não-ideal foram desenvolvidos

para permitir a análise das DTRs (distribuições de tempos de residência) e efeitos de

micromistura em reatores cont́ınuos de copolimerização em solução de estireno/DVB

(divinilbenzeno). Em especial, os resultados teóricos e experimentais mostram que

as distribuições de tempos residência para os reatores podem ser bastantes diferentes

do comportamento ideal. Além disso, os dados experimentais, obtidos em reatores

cont́ınuos em escala de bancada em condições semelhantes às do processo industrial,

mostram que instabilidades dinâmicas estão associadas ao grau de agitação estabe-

lecido para os reatores. Os resultados de simulação mostram que múltiplos estados

estacionários e oscilações podem ocorrer em decorrência de efeitos de segregação em

reatores de polimerização não-isotérmicos com DTR ideal. Todavia, estes efeitos são

pouco significativos em comparação com os efeitos de macromistura nas condições do

processo industrial. Portanto, a operação de mistura constitui um aspecto essencial

para o processo industrial.
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Abstract of Thesis presented to COPPE/UFRJ as a partial fulfillment of the
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DYNAMIC ANALYSIS OF IMPERFECT MIXING MODELS IN SOLUTION

FREE-RADICAL POLYMERIZATION REACTORS
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Advisors: José Carlos Costa da Silva Pinto
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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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5.3.5 Estimativa dos Parâmetros Cinéticos . . . . . . . . . . . . . . 198
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6.2 Construção dos Modelos Matemáticos . . . . . . . . . . . . . . . . . . 215

6.2.1 Modelo de Mistura Perfeita . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 216

6.2.2 Modelo de CSTR com Volume Morto . . . . . . . . . . . . . . 219

6.2.3 Modelo de Tanques com Escoamento Cruzado e Zona Estagnada220

6.2.4 Modelo de Tanques em Série com Refluxo . . . . . . . . . . . 227
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3.9b Temperatura Média. (D = 39, 5, A = −9, 5, B1 = 10−20,

∆E1 = 9818K, ∆E2 = 16263K, G = −600K, Λ = 0, 0, ε = 0, 0

e α = 0, 20). . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 114

3.10 Análise de convergência do método dos momentos em elementos fi-

nitos na condição de segregação total: (N = 2) 3.10a Concen-
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de homopolimerização de estireno com concentração de TBEC de
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de homopolimerização de estireno com concentração de TBEC de
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6.14 Região de confiança dos parâmetros estimados do modelo M4 com os

dados da reação R1: Concentração de impurezas inicial nos reatores

e na alimentação. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 246
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dados do experimento R4 . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 262

6.20 Matriz de correlação para os parâmetros estimados a partir dos dados
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kh Parâmetro térmico de micromistura adimensional, p. 87
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CF Concentração de espécies qúımicas na alimentação do reator,

p. 73

C Concentração média de espécies qúımicas no reator, p. 73

Vy Matriz de covariância experimental, p. 194
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Caṕıtulo 1

Introdução

“Yet who would have thought the old man

to have had so much blood in him?”

William Shakespeare

Resumo: Neste caṕıtulo apresenta-se uma breve introdução desta tese

de doutorado, assim como os fatores que motivam a realização do pre-

sente estudo. Apresentam-se, também, os principais objetivos que nor-

teiam este trabalho.

1.1 Comentários Preliminares

Plásticos (ou mais formalmente poĺımeros) são materiais de alta massa molar

usados em muitas aplicações distintas, como na construção civil, confecção de em-

balagens, no transporte, fabricação de eletrônicos e eletrodomésticos, etc. Plásticos

são geralmente classificados como termoplásticos, resinas termofixas e plásticos de

engenharia. Os termoplásticos compreendem materiais que fundem reversivelmente

quando aquecidos e resfriados, permitindo a moldagem e apresentando fluidez (KI-

PARISSIDES, 1996). Estes materiais são produzidos comercialmente em grandes

volumes e incluem poĺımeros 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 reações qúımicas de reticulação e, por conseguinte, não podem ser novamente

fundidas. Termofixos abrangem resinas fenólicas, resinas amı́nicas, epóxidos, resi-

nas alqúıdicas, poliésteres insaturados, poliuretanos, etc. Finalmente, os plásticos de

engenharia são termoplásticos que, em geral, apresentam propriedades mecânicas di-

ferenciadas (muito maiores) em comparação com as demais resinas plásticas. Como

exemplos de plásticos 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 à variedade e

complexidade da microestrutura das cadeias poliméricas. Por sua vez, essa microes-

trutura é determinada pelas caracteŕısticas moleculares e morfológicas do poĺımero,

o modo pelo qual o poĺımero é processado e os aditivos usados para composição

do produto final. As principais caracteŕısticas do poĺımero incluem a composição

qúımica, a distribuição das sequências de monômero, as distribuições de massas

molares, a arquitetura molecular do poĺımero, a configuração da cadeia e a mor-

fologia do material (ASUA, 2007). As caracteŕısticas moleculares e morfológicas

do poĺımero dependem da formulação (monômeros, catalisadores, iniciadores, etc),

do processo de polimerização (reator, técnica de polimerização) e das condições de

processo (concentrações, temperatura, tempo de residência, etc).

A produção anual de poĺımeros sintéticos, estimada em 100 milhões de toneladas

em 1990 e 170 milhões de toneladas no ano de 2000, excede atualmente 200 milhões

de toneladas, em virtude da elevada demanda atual. Além disso, a produção de

plásticos continua a crescer, apesar da cŕıtica dos ambientalistas (HAMIELEC e

TOBITA, 2005).

É importante salientar que todo material plástico, mesmo quando oriundo do

pós-consumo, pode ser tratado como matéria-prima, visto que esses materiais são

potencialmente recicláveis e reutilizáveis. No campo particular das embalagens e

do reuso, os plásticos são imbat́ıveis, pois apresentam boa resistência mecânica e

deformação elástica, quando comparados com a maior parte dos papéis, vidros e

cerâmicas. Além disso, plásticos não se decompõem na prateleira, quando acondici-

onados em ambientes pouco agressivos, ao contrário das latas e dos papéis. Outro

aspecto importante é que os processos que produzem plásticos, em geral, requerem

relativamente pouca energia, em virtude das reações serem fortemente exotérmicas e

gerarem parte da energia necessária para a planta industrial. Adicionalmente, esses

processos são pouco poluentes, ao contrário da indústria de latas, vidros e cerâmicas

(grandes consumidoras de energia) e da indústria de papel (grande geradora de

reśıduos poluentes). Em outras palavras, a produção e o uso de plásticos é ambien-

talmente benéfica (MAGRINI et al., 2012; PINTO, 2007). O destino apropriado aos

reśıduos de materiais poliméricos tornou-se, portanto, um aspecto urgente para a

indústria, proporcionando áreas novas e desafiadoras de pesquisa e desenvolvimento

de técnicas de reciclagem, reutilização e degradação. Os prinćıpios técnicos da en-

genharia de reações poliméricas, sem dúvida, desempenham um papel significativo

na solução de alguns destes problemas (HAMIELEC e TOBITA, 2005).
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Entre as forças motrizes que impulsionam o enorme crescimento destes materiais

está o fato de que os plásticos são materiais leves, ao contrário de vidros, cerâmicas

e metais, possibilitando o deslocamento de produtos com aumento irrelevante dos

custos de transporte e consumo de combust́ıveis. Além disso, os plásticos podem ser

usados como excelentes isolantes para eletricidade e calor, abrangendo uma extensa

faixa de propriedades mecânicas, permitindo a fabricação de embalagens maleáveis

e até fibras mais resistentes que o aço (MEYER e KEURENTJES, 2005). Isso

pode ser creditado à existência de numerosos aspectos moleculares que influenciam

as propriedades de aplicação final dos poĺımeros. Em outras palavras, poĺımeros

devem ser classificados como materiais de desempenho, uma vez que o valor e a

demanda do produto dependem usualmente do balanço de um amplo conjunto de

variáveis que estão associadas às propriedades finais, tais como as temperaturas de

transição, as caracteŕısticas reológicas, as propriedades mecânicas, etc (LEIZA e

PINTO, 2007).

Como discutido por ODIAN (2004), a śıntese de poĺımeros pode ser feita por

meio de dois mecanismos cinéticos básicos: (i) polimerização por adição, em que

moléculas de monômero são individualmente adicionadas a uma cadeia de poĺımero,

que cresce com a repetição da reação (por exemplo, polimerização por radicais-livres,

iônica, transferência de grupo e Ziegler-Natta); e (ii) polimerização por condensação,

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 monômero produz um determinado poĺımero, vários são

os processos e reatores posśıveis para conduzir a reação. De acordo com o processo

e o reator empregados, um mesmo monômero pode produzir poĺımeros com dife-

rentes caracteŕısticas finais. Os processos heterogêneos (polimerizações em emulsão

ou suspensão) são usualmente conduzidos em reatores batelada ou semi-batelada,

enquanto que os processos em massa e solução são conduzidos predominantemente

em reatores cont́ınuos (OLIVEIRA, 2012).

Os principais poĺımeros comerciais, como poli(etileno), poli(estireno) e

poli(metacrilato de metila), por exemplo, são normalmente produzidos por poli-

merização de adição via radicais livres. Como essas reações apresentam natureza

altamente exotérmica, elevadas energias de ativação e apreciável efeito gel, uma das

dificuldades inerentes a esses processos é a dissipação de calor, sendo necessário cui-

dadoso controle de temperatura do reator (LEIZA e PINTO, 2007). Como estratégia

industrial para lidar com a alta exotermicidade das reações, a polimerização pode

ser conduzida em solução na presença de algum solvente. A utilização do solvente

como diluente provoca uma diminuição das taxas de reação e, portanto, menores

quantidades de calor são geradas no meio reacional. O uso do solvente também

auxilia a agitação, pois a viscosidade da mistura reacional torna-se menor. Desse

3
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modo, o controle térmico é facilitado, em comparação com o processo de polime-

rização em massa, em virtude da menor resistência encontrada nos mecanismos de

transferência de calor. No entanto, reações de transferência de cadeia para o solvente

podem ocorrer, resultando em materiais de baixa massa molar, caso o solvente seja

escolhido sem as considerações apropriadas (ODIAN, 2004).

Portanto, a operação de reatores de polimerização pode ser bastante complexa

devido a um amplo conjunto de razões. Em particular, as condições de operação

devem assegurar que muitas propriedades distintas atinjam, simultaneamente, um

conjunto de valores desejados após a polimerização, visto que a arquitetura de ma-

cromoléculas (por exemplo, a massa molar média, as distribuições de massas mo-

lares, de composição de copoĺımero, de comprimento de sequências de cadeias, de

ramificação, estereorregularidade, etc.) depende não apenas da natureza qúımica

dos monômeros, do tipo de mecanismo de polimerização e o estado f́ısico do sistema

reação, mas também do tipo de configuração 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 morfológicas de um material polimérico

influenciam fortemente as propriedades f́ısicas, qúımicas, térmicas, reológicas e

mecânicas, bem como as aplicações de uso final do material, como já discutido. O va-

lor de mercado do poĺımero é depreciado se alguma das propriedades finais desejadas

não é satisfatória. Melhorias de algumas das propriedades finais são geralmente ob-

tidas com a depreciação simultânea de outras propriedades. Por exemplo, part́ıculas

de borracha são usualmente introduzidas nas matrizes poliméricas com o objetivo de

aumentar a resistência ao impacto de resinas poliméricas. No entanto, isto normal-

mente causa a diminuição do módulo de flexão da mistura polimérica, que é frequen-

temente indesejável. Portanto, as condições ótimas de operação podem somente ser

definidas em termos de uma relação de compromisso entre as inúmeras propriedades

finais que são necessárias para uma aplicação espećıfica (LEIZA e PINTO, 2007).

Em contrapartida, a operação de reatores cont́ınuos de polimerização está sujeita

à ocorrência de diferentes tipos de instabilidades que podem ser causadas por efeitos

térmicos, viscosos, cinéticos ou associados às condições de mistura do meio, dentre

outras razões. Por exemplo, o aumento da viscosidade do sistema com a conversão

de monômero (ou deposição de poĺımero nas superf́ıcies de troca térmica) pode

causar uma redução significativa dos coeficientes de transferência de calor e, con-

sequentemente, aumentar a temperatura do reator, conduzindo a operação a sérios

riscos de segurança. Portanto, a compreensão adequada dos fenômenos dinâmicos

não-lineares associados a estes sistemas é de fundamental importância, uma vez que

os esquemas de controle devem também incluir procedimentos de segurança muito

ŕıgidos, com o objetivo de garantir que a operação do processo não seja deslocada
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para regiões de operação instável.

Neste contexto, reações de polimerização via radicais-livres conduzidas em re-

atores do tipo tanque agitado desempenham um importante papel no conjunto de

processos industriais de polimerização, visto que a maioria dos processos de polime-

rização 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 dinâmica

não-linear em sistemas de engenharia qúımica, apresentam uma metáfora em re-

ferência à personagem Lady Macbeth da obra de Shakespeare (conforme a citação

que inicia este caṕıtulo), em que chamam a atenção para a riqueza de fenômenos

que os sistemas de reação, mesmo os relativamente simples, com cinética de primeira

ordem irreverśıvel podem apresentar, em particular em relação ao fenômeno de mul-

tiplicidade de estados estacionários. Quase 30 anos passados após a publicação

deste artigo, pode-se afirmar que o “homem velho ainda possui muito sangue”, em

referência particular aos reatores de polimerização do tipo tanque agitado.

Conforme já salientado, estes processos são conhecidos pelas elevadas exotermi-

cidade (calores de reação da ordem de 100-200 kJ/gmol) e energias de ativação (na

faixa de 10-30 kJ/gmol). Por esta razão, estes sistemas estão 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 reação (em virtude das

elevadas energias de ativação) e, consequentemente, a um aumento elevado da taxa

de liberação de calor (devido ao elevado calor de reação). Este mecanismo de rea-

limentação térmica (conforme Figura 1.1) positiva pode causar o desenvolvimento

de respostas oscilatórias complexas (tais como comportamento oscilatório autossus-

tentado) em reatores cont́ınuos de polimerização e condições de autoaceleração da

taxa em reatores de polimerização em batelada (LEIZA e PINTO, 2007).

Figura 1.1: Mecanismo de realimentação térmica positiva: efeito gel e diminuição
da troca térmica.

De acordo com HUTCHINSON e PENDILIS (2007), além de reduzir os meca-

nismos de transferência de calor, massa e quantidade de movimento no reator de

polimerização, a viscosidade acentuada afeta a cinética de polimerização (diminuição
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das taxas espećıficas de terminação e propagação, mais conhecidos como efeito gel

e v́ıtreo), o que resulta em novo mecanismo de retroalimentação térmica positiva.

Isto ocorre porque o efeito gel provoca um aumento da taxa de polimerização, já

que as taxas de terminação de cadeia são controladas por efeitos difusivos. A alta

concentração de poĺımero pode restringir a mobilidade das cadeias vivas, reduzindo

a frequência com que estas se encontram e aumentando, portanto, a concentração

de espécies vivas no sistema. Com isso, observa-se um novo aumento da taxa de po-

limerização, acentuando o efeito gel e repetindo-se o ciclo de realimentação positiva

(PINTO, 1994).

Poĺımeros apresentam tendência para aderir na superf́ıcie do reator e, frequente-

mente, formam uma camada dura e crescente de material de elevada massa molar.

Isto aumenta a diferença de temperaturas entre a parede do reator e o meio de

polimerização. A deposição de poĺımero na parede do reator também resulta em

mecanismo de realimentação térmica positiva. A auto aceleração da taxa de poli-

merização com a conversão torna a taxa de geração de calor bastante senśıvel a pe-

quenas perturbações na temperatura do reator. No entanto, a deposição de poĺımero

na camisa e a elevada viscosidade do meio reacional prejudicam os mecanismos de

remoção de calor, resultando em novo aumento da geração de calor.

Outro mecanismo semelhante de realimentação ocorre devido à contração do

volume reacional com o aumento da massa de poĺımero no meio (conforme Figura

1.2), que é usualmente mais denso que o monômero. Essa diminuição de volume,

por sua vez, causa um aumento relativo das concentrações de radicais, de modo que

um novo aumento nas taxas de reação é observado. Com o aumento da taxa de

polimerização, a massa de poĺımero no sistema reacional aumenta, resultando em

contração volumétrica e causando novo mecanismo de realimentação positiva. Esse

efeito pode ser reduzido, quando a quantidade de monômero presente no sistema

se esgota, ou se repetir indefinidamente, se houver aumento da disponibilidade de

monômero por causa da alimentação (PINTO, 1994).

Figura 1.2: Mecanismo de realimentação positiva: contração volumétrica.
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Portanto, os sistemas poliméricos estão sujeitos a efeitos não-lineares que resul-

tam no aparecimento de instabilidades estáticas e dinâmicas no comportamento do

reator. Conforme ressaltado, as instabilidades dinâmicas dão origem a oscilações de

natureza periódica ou aperiódica das variáveis de estado do sistema, de modo que

tais oscilações estão associadas aos mecanismos de realimentação térmica positiva,

discutidos anteriormente. Instabilidades estáticas, por sua vez, estão relacionadas

a saltos repentinos da temperatura e conversão, de baixos para altos valores ou

vice-versa (ignição ou extinção do reator de polimerização), à medida que se va-

ria um parâmetro operacional em um sistema cont́ınuo. Isto ocorre em virtude do

acoplamento termo-cinético nas taxas espećıficas expressas pela Lei de Arrhenius e

das limitações difusionais, como o efeito-gel. Assim, a taxa de polimerização fre-

quentemente exibe o comportamento de auto aceleração, de modo que a equação de

balanço de massa para o monômero apresenta, para certos valores do tempo de re-

sidência médio, múltiplos pontos de operação (estáveis e instáveis), frequentemente

denominados como múltiplos estados estacionários (HUTCHINSON e PENDILIS,

2007).

Usualmente, a análise do comportamento estacionário de sistemas de polime-

rização apresenta múltiplos estados estacionários, que surgem devido aos fenômenos

de ignição e extinção da taxa de polimerização. Os pontos de equiĺıbrio estáveis

estão usualmente associados a elevadas e baixas conversões ou temperaturas, res-

pectivamente. Na prática, o projeto do controlador, contudo, tem o objetivo de

manter a operação do processo de polimerização em uma conversão ou temperatura

intermediária, que está situada nas vizinhanças de um ponto de equiĺıbrio instável.

A operação ao redor de um ponto de equiĺıbrio instável é porventura atraente, visto

que a operação estável a baixa conversão e temperatura é desvantajosa do ponto de

vista econômico, enquanto que a operação a alta conversão e temperatura representa

riscos à segurança do processo, em virtude da capacidade de resfriamento limitada

e da alta viscosidade do sistema (REICHERT e MORITZ, 1989).

Logo, quando a remoção de calor ocorre apenas através das paredes do rea-

tor, aumenta-se o risco à segurança do processo, quando se efetuam polimerizações

em condições em que a sensibilidade da taxa de geração de calor aos parâmetros

de operação 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 operação, considerando que existe um limite para a taxa de res-

posta do sistema de resfriamento. Portanto, a análise do comportamento dinâmico

de sistemas de polimerização pode ser plenamente justificada, no sentido de que o

mapeamento das regiões em que tais instabilidades ocorrem deve ser realizado para

evitar a operação ao redor de soluções estacionárias estáveis (associadas a elevada

ou baixa conversão) ou porventura de soluções oscilatórias estáveis, fazendo com que
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o processo seja operado de forma estável (RODRIGUES, 2011).

A mistura constitui uma operação unitária elementar na engenharia qúımica e

seu efeito é especialmente importante no escalonamento de equipamentos que en-

volvem reações qúımicas. Para muitas reações conduzidas em escala de bancada,

agitação adequada é facilmente dispońıvel para garantir boa mistura. Em contra-

partida, para unidades em escala comercial, os problemas de mistura são frequente-

mente encontrados e diversas vezes podem constituir graves problemas. Isto ocorre

em virtude dos aspectos hidrodinâmicos encontrados nos vasos industriais, que são

muito diferentes daqueles encontrados em unidades menores (como os de escala de

bancada). O tempo de mistura é tipicamente maior, de modo que as especificações

técnico-econômicas obtidas nos sistemas de bancada se tornam mais dif́ıceis de al-

cançar na escala industrial para muitas reações. Portanto, a mistura se torna um

aspecto crucial, em particular a mistura em micro-escala. Estudos intensivos acerca

da micromistura são de grande importância para o projeto, otimização e ampliação

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-

cessário para alcançar um grau desejado de homogeneidade aumenta e os graus de

macromistura e micromistura são reduzidos em sistemas de polimerização. Como

consequência, a massa reacional torna-se segregada e a distribuição de tempos de

residência no processo cont́ınuo é afetada, em virtude da formação de zonas mortas

e de curtos-circuitos em reatores cont́ınuos do tipo tanque agitado. Portanto, a con-

versão de monômero, o desempenho do reator, a distribuição de massas molares e a

qualidade do produto final podem ser diretamente influenciadas por essas variações

(REICHERT e MORITZ, 1989).

A mistura adequada dos reagentes constitui um importante aspecto para poli-

merizações, tanto em sistemas homogêneos como heterogêneos. Particularmente, a

segregação é um importante fenômeno para descrever o comportamento de polime-

rizações via radicais-livres, pois indica se a mistura ocorre em ńıvel microscópico

ou macroscópico. Embora a hipótese de mistura perfeita pareça adequada em um

reator de polimerização em solução, essa hipótese torna-se refutável se pequenas

quantidades de um meio de suspensão (para formar gotas e evitar a coalescência

das gotas suspensas em um meio apropriado) forem adicionados ao meio reacional.

Portanto, quanto maior a quantidade de água (meio de dispersão) ou menor a quan-

tidade de solvente presente, menos eficientes são os mecanismos de transferência 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 razoável

admitir a existência de elementos de fluido suspensos que interagem (no senso de

transferência de massa) parcialmente entre si.

Na prática, os sistemas de polimerização são parcialmente segregados e o grau de
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segregação varia com o avanço da polimerização, devido ao aumento da viscosidade

(no caso dos sistemas homogêneos) ou à redução da taxa de coalescência entre as

part́ıculas (em sistemas heterogêneos). Portanto, para uma distribuição de tempos

de residência conhecida, o comportamento real esperado por um reator do tipo

tanque cont́ınuo agitado e as propriedades do poĺımero formado devem estar entre

os extremos do reator de máxima 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 máxima micromistura e de fluido completamente segregado fornecem os limites

superior e inferior do comportamento dinâmico do reator.

A classificação efetiva do estado de mistura do fluido depende de alguns fatores,

tais como os coeficientes de difusão das espécies, a magnitude das taxas espećıficas

de polimerização e o tempo de residência médio. Quando a viscosidade é elevada,

o tempo de difusão é longo, quando comparado ao tempo de residência, em vir-

tude dos baixos coeficientes de difusão e elevadas taxas de polimerização (etapas de

propagação e terminação controladas por efeitos difusionais). Nestes casos, então,

o fluido pode ser admitido como segregado (HUTCHINSON e PENDILIS, 2007).

Nesse contexto, é importante salientar que as caracteŕısticas de mistura do pro-

cesso, tais como a distribuição de tempos de residência e o grau de micromistura,

têm sido reportadas como principais aspectos que influenciam o desempenho dos

reatores de polimerização e as propriedades do poĺımero formado (HAMIELEC e

TOBITA, 2005).

Com o aumento da produção em volume das principais mercadorias poliméricas

(PEBD, PEAD, PVC, PP e copoĺımeros de PS), tecnologias envolvendo reatores

batelada em escala industrial (por exemplo, na produção do PVC em suspensão)

e processos cont́ınuos (como, por exemplo, a produção de PEBD em reatores de

leito-fluidizado) estão sendo continuamente desenvolvidas (HAMIELEC e TOBITA,

2005; SCHNEIDERBAUER et al., 2015). Diante deste cenário, esforços significa-

tivos têm sido feitos para o desenvolvimento de processos cont́ınuos eficientes em

tanques agitados (MELO et al., 2001a; TOBITA, 2014). Nesse contexto, a fim

de projetar e operar os reatores com sucesso, torna-se necessário desenvolver mo-

delos matemáticos úteis, capazes de representar de forma adequada os complexos

fenômenos f́ısicos e qúımicos envolvidos no processo. No âmbito da engenharia de

reações poliméricas, um modelo matemático eficiente deve levar em consideração

a cinética de reação qúımica, os efeitos de mistura, as variações nas propriedades

f́ısicas e as prováveis variações de temperatura (BROOKS, 1997). Além disso, o

desenvolvimento de modelos matemáticos abrangentes, capazes de predizer a quali-

dade do poĺımero em termos das condições de operação do processo em um reator

de polimerização, é fundamental para garantir eficiência e qualidade da produção,
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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 polimerização e as propriedades do poĺımero

não podem ser controladas em tempo real sem a realimentação de dados a partir

de sensores em linha. A variabilidade nos ńıveis de impureza nas correntes de ali-

mentação afetam as taxas de polimerização, de modo que os parâmetros cinéticos de

um modelo de processo devem ser ajustados periodicamente, permitindo a estimação

adequada das variáveis de estado e o controle do processo.

1.2 Processos Cont́ınuos de Polimerização de Es-

tireno

O poliestireno é uma das resinas termoplásticas mais produzidas no mundo, sendo

comercializado atualmente em três principais tipos: poliestireno cristal, poliestireno

expandido (EPS) e poliestireno de alto impacto (HIPS). O poliestireno cristal e

de alto impacto são frequentemente chamados de poliestireno sólido, denominação

utilizada para diferenciar estes materiais do poliestireno expandido (CHEN, 2000).

Embora o termo cristal seja usado para descrever a clareza óptica do produto,

o poliestireno cristal não é cristalino, mas completamente amorfo. Uma grande va-

riedade de produtos é formada por moldagem à injeção, incluindo copos, utenśılios

de jantar, utilidades domésticas, brinquedos, embalagens de cosméticos, entre ou-

tros. As aplicações médicas incluem vários itens esterilizados por radiação ionizante

(pipetas, placas de Petri, instrumentos). O poliestireno expandido, por sua vez, é

utilizado para produzir vários produtos. Entre os produtos estão copos descartáveis,

embalagens almofadadas e isolamento térmico usado na indústria de construção. Fo-

lhas de espuma extrusadas são convertidos por termoformagem em embalagens para

ovos, carne e aves, bandejas e embalagens para fast-food (ODIAN, 2004).

No processo de poliestireno EPS, os grânulos de poĺımero são produzidos por

polimerização em suspensão em reatores do tipo batelada, sendo em seguida, im-

pregnados com um agente de expansão, como o pentano. O poliestireno sólido, por

sua vez, é geralmente produzido por polimerização em massa ou solução em reato-

res cont́ınuos. Neste caso, o processo cont́ınuo é mais conveniente, em virtude das

vantagens relacionadas à flexibilidade de produção, capacidade produtiva, custos de

operação e investimento (CHEN, 2000). Conforme discutido por MOORE (1989),

todos os processos em massa de poliestireno sólido devem ser considerados processos

em solução. Como a polimerização em massa do estireno apresenta uma pequena

quantidade de etilbenzeno residual, oriundo do processo de obtenção do próprio esti-
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reno, todo processo cont́ınuo de polimerização em massa é efetivamente um processo

em solução.

O processo cont́ınuo de polimerização em solução 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 t́ıpico exemplo de um reator

de mistura completa, enquanto que os reatores tubulares com reciclo são reatores

de mistura parcial. Por definição, os reatores tubulares com reciclo apresentam boa

mistura na direção radial, porém a mistura é prejudicada na direção axial. Conforme

discutido por CHEN (2000), os processos cont́ınuos incluem uma etapa de pré-

polimerização, conduzida em reatores do tipo tanque ou tubular com reciclo. Este

aspecto confere flexibilidade nas transições de grade 1, permitindo a estabilização de

propriedades cruciais do poliestireno sólido. Por exemplo, no processo de poliestireno

HIPS, a grafitização de estireno à borracha, inversão de fase e dimensionamento da

part́ıcula de borracha são usualmente realizadas no reator de pré-polimerização. O

projeto dos reatores da etapa de pós-polimerização é o que diferencia as tecnologias

existentes para os processos cont́ınuos. Um revisão completa destas tecnologias para

polimerização em solução de estireno pode ser encontrada em CHEN (2000).

A Figura 1.3 ilustra um fluxograma de processo cont́ınuo para polimerização

de estireno da Union Carbide. Os processos de poliestireno HIPS e cristal são

essencialmente os mesmos, diferindo somente em relação à linha de alimentação.

A seção de polimerização é constitúıda por um reator CSTR no ponto de bolha

do monômero, alinhado em série com quatro reatores de mistura idênticos. Cada

reator da etapa de pós-polimerização é constitúıdo por três módulos e dois feixes

de tubo em cada módulo. Esta configuração permite boa transferência de calor e

mistura para a solução polimérica com alta viscosidade. O fluido térmico remove

calor do meio reacional com aux́ılio dos tubos, enquanto que a mistura é realizada

pelo movimento da solução polimérica na superf́ıcie externa dos tubos. Este tipo de

reator permite distribuição de tempos de residência uniforme e excelente controle

de temperatura.

A iniciação da polimerização do estireno é essencialmente térmica, de modo que

a conversão do estireno a poliestireno é controlada apenas pela temperatura de

reação e o tempo de residência. Portanto, as condições reacionais do processo são

fixadas de acordo com a massa molar desejada, enquanto o tempo de residência dos

reatores é fixado de acordo com a taxa de produção desejada. O intervalo t́ıpico

de temperaturas de reação é de 120 ◦C a 180 ◦C para reação exclusivamente térmica

(MOORE, 1989). Quando um iniciador qúımico é adicionado, este intervalo pode

diminuir até cerca de 90 ◦C. Iniciadores do tipo peróxido são geralmente utilizados

para elevar a produção e melhorar as propriedades do poĺımero.

1Grade é o termo industrial usado para descrever um tipo comercial do produto polimérico
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Figura 1.3: Fluxograma do processo cont́ınuo de polimerização em solução para
Poliestireno HIPS. Adaptado de CHEN (2000)
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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 balanços de massa, para a taxa de produção e a massa molar média desejada, e

o balanço de energia, para a capacidade de remoção de calor dos reatores. A função

secundária do solvente é controlar as massas molares médias pela transferência de

cadeia, embora agentes de transferência de cadeia sejam também utilizados, por

serem mais efetivos no controle das massas molares (ODIAN, 2004).

Em virtude da iniciação térmica pronunciada do estireno, usualmente são adici-

onados inibidores durante a fabricação e estocagem do monômero. Portanto, antes

da seção de reação, a corrente de alimentação de estireno passa por uma coluna

de adsorção para a retirada dos inibidores que afetam a capacidade produtiva da

planta, assim como o comportamento dinâmico e a estabilidade do processo (CHEN,

2000; PINTO e RAY, 1996).

A etapa de desvolatização é necessária antes da peletização (granulação) do

poĺımero. Esta etapa consiste na remoção de voláteis da corrente proveniente da

seção de reação, proporcionando a obtenção do poĺımero na sua forma de uso. A

quantidade total de voláteis no grânulo é controlada pelo equiĺıbrio ĺıquido-vapor

e pela eficiência do equipamento. Evaporadores do tipo flash são os equipamentos

mais simples e amplamente utilizados na desvolatização. Este processo é baseado

na transferência de calor para aquecer a corrente proveniente da etapa de reação

das temperaturas de 150-180 ◦C até as temperaturas em que o poĺımero fundido

possa ser bombeado (220-260 ◦C). Os desvolatizadores operam a pressão reduzida,

geralmente abaixo de 4kPa, para favorecer a remoção dos voláteis (MOORE, 1989).

O critério utilizado para escolha do número de evaporadores é o conteúdo de sólidos

existente na corrente proveniente da etapa de reação. Um único evaporador é ade-

quado se o teor de sólidos é igual ou maior a 80% em massa. Dois evaporadores

em série são geralmente necessários se o teor de sólidos 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) são dois modelos clássicos 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 diâmetro do tubo, sendo que as concentrações de reagente e

produto variam ao longo do eixo axial do tubo. Este fluxo perfeitamente ordenado
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é o único mecanismo de transferência 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 há inexistência de mistura na direção

axial e a mistura na direção radial é perfeita. No modelo CSTR, por sua vez, as

concentrações são admitidas idênticas em qualquer ponto do vaso reacional. Em

outras palavras, os efeitos de macro e micromistura apresentam eficiências infinitas

(VIANNA e NICHELE, 2010).

Neste contexto, o objetivo principal deste trabalho consiste em avaliar os graus

de macro e micromistura em uma unidade cont́ınua de polimerização 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.

Figura 1.4: Fluxograma da metodologia proposta

Assim, inicialmente a modelagem matemática do sistema foi efetuada, levando

em consideração a não-idealidade da mistura reacional. Portanto, foram propostos

modelos matemáticos para descrever a influência de efeitos de macro (distribuição de

tempos de residência - DTR) e micromistura nas variáveis operacionais e nas propri-

edades do poĺımero formado. Esquemas numéricos adequados foram propostos para

possibilitar a resolução do modelo matemático no domı́nio do tempo, permitindo a

obtenção das DTRs simuladas.

Paralelamente, experimentos usando injeção de traçador em perturbação degrau

foram realizados para diagnosticar, caracterizar e permitir a aquisição de dados

experimentais das distribuições de tempos de residência na sáıda dos dois reatores.

O modelo e os dados experimentais constituem a base para implementação de uma

metodologia de estimação dos parâmetros de macro e micromistura do reator, a

partir dos experimentos de DTR realizados para o sistema, permitindo a validação

experimental do modelo matemático proposto.
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1.4 Organização do Texto

Este primeiro caṕıtulo mostra a importância e relevância dos plásticos como ma-

teriais de engenharia, assim como apresenta os aspectos que motivam a realização

deste trabalho, relacionado à investigação de efeitos de mistura sobre o comporta-

mento dinâmico de reatores de polimerização em solução. Em seguida, no Caṕıtulo 2

apresenta-se a revisão da literatura no campo da modelagem de sistemas de mistura

imperfeita, assim como os principais trabalhos a respeito da influência de efeitos de

mistura na análise dinâmica de reatores de polimerização. Neste caṕıtulo, também

são apresentados os principais trabalhos experimentais reportados na literatura a res-

peito da influência do grau de mistura do sistema sobre o comportamento dinâmico

e estacionário de reatores.

No Caṕıtulo 3, com base na literatura consultada, apresenta-se um modelo ma-

temático detalhado, oriundo da abordagem do balanço populacional, capaz de des-

crever efeitos de micromistura em um reator cont́ınuo do tipo tanque agitado, per-

feitamente misturado no senso da macromistura. Neste caṕıtulo, o modelo de micro-

mistura é estendido para descrever um reator cont́ınuo de polimerização via radicais-

livres em solução. Neste caṕıtulo, apresentam-se ainda as abordagens numéricas

apropriadas que foram empregadas neste trabalho para a resolução do modelo ma-

temático proposto.

O modelo de mistura proposto no Caṕıtulo 3 foi confrontado e validado por

técnicas de estimação de parâmetros a partir de dados experimentais obtidos em

uma unidade em escala de bancada. Para este propósito, a unidade experimental e

as principais técnicas de operação do processo, usadas na etapa de aquisição de da-

dos são apresentadas de forma detalhada no Caṕıtulo 4. No Caṕıtulo 5 desenvolve-

se o modelo matemático para a cinética de copolimerização e valida-se o modelo

experimentalmente a partir dos dados experimentais dispońıveis. No Caṕıtulo 6

apresenta-se uma análise das distribuições de tempos de residência com base nos

dados experimentais obtidos e os modelos matemáticos propostos. No Caṕıtulo 7

uma análise dos efeitos de macro e micromistura é efetuada, utilizando-se os da-

dos experimentais dispońıveis de conversão e massas molares médias e os modelos

matemáticos propostos. Por fim, o Caṕıtulo 8 apresenta as principais conclusões e

sugestões para trabalhos futuros.

É importante salientar que as atividades referentes ao desenvolvimento deste

trabalho foram realizadas no Laboratório de Modelagem, Simulação e Controle de

Processos (LMSCP) e no Laboratório de Engenharia de Polimerização (EngePol)

do Programa de Engenharia Qúımica do Instituto Alberto Lúıs Coimbra de Pós-

Graduação e Pesquisa de Engenharia (PEQ/COPPE), pertencente à Universidade

Federal do Rio de Janeiro (UFRJ), com orientação dos professores José Carlos Costa
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da Silva Pinto e Pŕıamo Albuquerque Melo Jr. Este trabalho foi financiado pelo Con-

selho Nacional de Desenvolvimento Cient́ıfico e Tecnológico (CNPq) e pela Fundação

de Amparo à Pesquisa do Estado do Rio de Janeiro (FAPERJ), beneficiando-se

também de recursos associados a um projeto da Petrobrás para implantação de

sistemas cont́ınuos de polimerização.
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Revisão Bibliográfica

“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 caṕıtulo apresenta o estado da arte no que se refere à mo-

delagem matemática da não idealidade da mistura em reatores qúımicos

cont́ınuos do tipo tanque agitado. Um enfoque especial é dado também

aos principais trabalhos reportados na literatura que ilustram a influência

da mistura imperfeita sobre o comportamento dinâmico destes reatores.

2.1 Introdução

Conforme já discutido, a maioria dos sistemas de interesse da engenharia de

reações qúımicas é descrita com base na modelagem clássica 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 cont́ınuos do tipo tanque agitado (CSTR);

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

mogêneos e heterogêneos (reatores de leito fixo).

No caso de reatores cont́ınuos de mistura perfeita, a principal hipótese simpli-

ficadora é admitir que todos os ńıveis de mistura são perfeitos, de maneira que as

concentrações no interior do reator são idênticas às concentrações na corrente de

sáıda. No caso dos reatores de escoamento empistonado, por sua vez, admite-se

a hipótese de fluxo completamente segregado, em que não há variações radiais das

propriedades. Estes dois exemplos constituem a base para a modelagem dos padrões
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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 descrição de reatores não-ideais requer a utilização de um ńıvel mais

sofisticado de aproximação, que envolve o uso da informação da macromistura (a

partir das distribuições de tempo de residência), no caso de sistemas cont́ınuos ou

semi-cont́ınuos, e da informação da mistura em microescala (ou seja, a micromis-

tura). Na Seção 2.2 é apresentado o estado da arte sobre a descrição de reatores

qúımicos de mistura imperfeita, com enfoque particular nos reatores do tipo tanque

agitado. Apresentam-se também os conceitos básicos da teoria desta classe de siste-

mas. Na Seção 2.3, por sua vez, apresentam-se os principais trabalhos que buscaram

associar a influência dos padrões de mistura ao comportamento dinâmico dos reato-

res. Na Seção 2.4 são apresentados os principais trabalhos com caráter experimental

e enfoque nos efeitos da não-idealidade da mistura no comportamento dinâmico de

reatores qúımicos. Por último, na Seção 2.5 são apresentados os principais trabalhos

teóricos e experimentais cujo enfoque tenha sido a análise de efeitos de mistura no

comportamento dinâmico de reatores de polimerização.

2.2 Estado da Arte da Análise de Reatores Não-

Ideais

Conforme apresentado por FOGLER (2012), a ideia de utilizar a distribuição de

tempos de residência para a análise do desempenho de reatores qúımicos foi apa-

rentemente proposta em um trabalho pioneiro de MacMullin e Weber, publicado na

década de 1930. Contudo, o conceito ganhou força com os trabalhos publicados pelo

Prof. P.V. Danckwerts no ińıcio 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-estacionário através de um tubo

ou um tanque é usualmente associado a condições de mistura perfeita ou apresenta

escoamento empistonado. No primeiro caso, a homogeneidade da mistura implica

que as propriedades são uniformes e idênticas às propriedades da corrente de sáıda

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 cataĺıtico, por

exemplo, o fluido reagente não escoa de maneira uniforme através do reator. Ao invés

disso, observam-se seções do leito que oferecem pouca resistência ao escoamento, de
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maneira que os elementos de fluido que seguem esses caminhos preferenciais não

permanecem tanto tempo no reator como aqueles elementos de fluido que escoam

através das regiões de elevada resistência ao escoamento. Portanto, ao contrário

de um reator ideal de escoamento empistonado ou um reator batelada, em que os

elementos de fluido estão sujeitos ao mesmo tempo de residência, as demais classes

de reatores apresentam uma distribuição de tempos de residência (DTR); ou seja,

apresentam uma distribuição de intervalos de tempo que os elementos de fluido

permanecem no reator (FOGLER, 2012).

DANCKWERTS (1953) apresentou de forma sistemática como obter as ex-

pressões anaĺıticas para as funções de distribuição de tempos de residência para

alguns sistemas em escoamento da engenharia de processos, como o tanque de mis-

tura perfeita, o leito empacotado, a tubulação com escoamento laminar e reatores do

tipo tanque e dispersão axial com cinética de primeira ordem. Neste trabalho, foram

apresentadas as relações entre as funções de distribuição de idades internas (asso-

ciadas ao material presente no interior do sistema) e as distribuições de tempo de

residência 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 predição do

desempenho de reatores qúımicos. Em outras palavras, em um sistema cont́ınuo a

taxa média de reação depende do grau de mistura do sistema em escala molecular.

Assim, o desempenho do processo não pode ser descrito exclusivamente a partir

das distribuições de tempo de residência. Os sistemas de 1ª ordem, no entanto,

constituem exceção a essa regra. Neste trabalho, DANCKWERTS (1958) mostrou

que, no caso de uma reação homogênea com cinética de 1ª ordem, a conversão é

influenciada somente pela DTR (distribuição de tempos de residência) do reator.

Isso é posśıvel, porque a chance de uma molécula reagir depende unicamente do

intervalo de tempo que esta permanece no reator (macromistura), quando a reação

é de primeira ordem. No caso de reações com cinética mais complexa, a chance

de uma molécula reagir depende dos efeitos de colisão com outras moléculas, de

maneira que a mistura com moléculas circundantes torna-se relevante. No entanto,

é importante salientar que as expressões integrais para as distribuições de tempos

de residência, sobretudo para sistemas com cinética de 1ª ordem, já haviam sido

apresentadas na literatura por GILLILAND e MASON (1952) em estudos sobre o

grau de mistura em reatores cont́ınuos de leito fluidizado.

Portanto, conforme discutido por FOGLER (2012), os modelos de reatores não

ideais para descrever as reações que não sejam de primeira ordem precisam conter

informação acerca da macromistura e da micromistura. O conceito de macromis-

tura está associado às distribuições de tempos de residência 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 interação existentes entre elementos

fluidos de diferentes idades no sistema. Neste contexto, DANCKWERTS (1958) in-

troduziu os conceitos de segregação total e máxima micromistura para descrever os

dois casos extremos de micromistura em reatores cont́ınuos do tipo tanque agitado.

No caso de segregação total, o fluxo de entrada é dividido em elementos fluidos inde-

pendentes e uniformemente dispersos, de modo que as moléculas que entram juntas

no reator permanecem juntas indefinidamente, como uma coleção de micro-reatores

do tipo batelada. Em contrapartida, observa-se a máxima micromistura quando o

material presente na entrada é disperso rapidamente e em escala molecular (em um

tempo muito menor que o tempo de residência médio), de modo que a mistura é

quimicamente uniforme em qualquer escala de volume e em qualquer ponto do rea-

tor. Portanto, embora a distribuição de tempos de residência possa ser equivalente

à de um reator com boa misturação na escala macro (macromistura) em ambos os

casos extremos considerados, a taxa média de reação no reator pode ser bastante

diferente, dependendo do ńıvel de mistura na escala molecular (micromistura).

DANCKWERTS (1958) definiu ainda os conceitos de concentração em um ponto

e idade de um elemento fluido para descrever o grau de mistura em um sistema (estas

definições consideram que a concentração ou a idade medida em uma pequena região,

quando comparada ao volume total do sistema ou à escala de segregação, é grande

o suficiente para conter muitas moléculas). Neste trabalho, DANCKWERTS (1958)

definiu um fator, denominado grau de segregação (limitado entre zero e um), em que

é posśıvel variar o estado do sistema desde a micromistura perfeita até a completa

segregação. O grau de segregação é definido como a razão entre a variância da

média das idades dos elementos fluidos no reator e a variância da idade de todos os

elementos fluidos no sistema. O autor mostrou que a taxa total de reação após o

processo de mistura pode ser menor que no estado segregado, se a reação apresentou

cinética irreverśıvel com ordem maior que um. Por outro lado, a taxa de reação no

estado de máxima micromistura pode ser maior que no estado segregado, se a reação

for descrita por uma cinética com ordem menor que um. A taxa permanece a mesma

nos dois casos, quando a reação é de ordem igual a um.

DANCKWERTS (1958) e ZWIETERING (1959) apresentaram os prinćıpios de

desempenho de reatores na presença de mistura completamente segregada. O mo-

delo de segregação completa pode ser usado para descrever o comportamento de

populações de elementos fluidos com diferentes idades que não 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

sáıda do reator, de modo que a expectativa de vida é sempre zero na sáıda do rea-
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tor. Na entrada do reator, a expectativa de vida gera uma distribuição equivalente

à DTR. Neste trabalho, ZWIETERING (1959) propôs a modelagem dos efeitos de

mistura em escala molecular para os casos extremos de segregação total e máxima

micromistura em termos das distribuições de expectativa de vida para uma DTR

arbitrária. A modelagem do caso de segregação total foi realizada idealizando-se

o sistema como um reator clássico do tipo tubular com escoamento empistonado

equipado com sáıdas laterais, através das quais porções do fluido deixam o rea-

tor, satisfazendo os requisitos de distribuição de tempos de residência. O modelo

classifica as moléculas de acordo com sua idade interna. Neste arranjo, elementos

fluidos permanecem segregados desde a corrente de alimentação, de forma que a

micromistura ocorre somente na corrente de sáıda.

Em contrapartida, no caso da máxima micromistura, a modelagem foi realizada

idealizando-se o sistema como um reator tubular com entradas laterais, satisfazendo

a distribuição de tempos de residência. 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 reação descrita por uma cinética irreverśıvel de

1ª ordem, considerando a distribuição de tempos de residência válida para um reator

de macromistura perfeita. Além disso, ZWIETERING (1959) generalizou o conceito

de grau de segregação, apresentado por DANCKWERTS (1958) para sistemas com

DTR arbitrária.

CHAUHAN et al. (1972) analisaram o efeito da micromistura sobre a conversão

de reatores cont́ınuos homogêneos, em condições isotérmicas, sem variação do vo-

lume devido à reação e em estado estacionáro. Utilizando os modelos de mistura

imperfeita propostos por DANCKWERTS (1958) e ZWIETERING (1959) para os

casos limites de completa segregação e máxima micromistura, mostrou-se que a mi-

cromistura ótima depende da propriedade de convexidade das expressões cinéticas

para a taxa de reação. Assim, por intermédio da análise matemática do modelo,

verificou-se que a conversão é máxima em duas circunstâncias: (i) na condição de

micromistura perfeita, quando a função que descreve a taxa de reação em termos

da concentração de reagente é côncava para baixo; (ii) na condição de segregação

completa, quando a função que descreve a taxa de reação em termos da concentração

de reagente é côncava para cima. CHAUHAN et al. (1972) apresentaram, portanto,

uma análise que generaliza os resultados preliminares obtidos por DANCKWERTS

(1958) e ZWIETERING (1959).

NAUMAN (1969), por sua vez, estendeu a teoria clássica de distribuição de

tempos de residência para descrever reatores cont́ınuos do tipo tanque de mistura

em condições instáveis. Com isso, o trabalho apresentou o tratamento de soluções

periódicas instáveis, utilizando os modelos teóricos para as distribuições de tempos
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de residência nas condições de máxima micromistura e completa segregação. A

condição formal para que uma solução seja periódica foi aplicada aos modelos de

máxima micromistura e completa segregação, de maneira a predizer as funções de

distribuição na sáıda do reator sob estas condições.

CHEN (1971) apresentou pela primeira vez uma abordagem genérica dos mode-

los de DANCKWERTS (1958) e ZWIETERING (1959) para reatores cont́ınuos em

condições não-estacionárias. A partir da equação do balanço populacional, os mo-

delos clássicos de segregação completa e máxima micromistura foram generalizados

para o caso em que o reator é admitido em condições não-estacionárias. Soluções

particulares foram obtidas para estes dois casos extremos a partir da aplicação do

método das caracteŕısticas. Foram também obtidas as distribuições de tempo de

residência em condições não-estacionárias para os reatores ideais (CSTR e PFR). O

balanço populacional de energia foi também mostrado para reatores completamente

segregados. Por último, foram obtidas as respostas dos modelos para os testes t́ıpicos

de perturbação (degrau e impulso) de traçador na alimentação do reator.

Como discutido por CALL e KADLEC (1989), todos os modelos desenvolvidos

para descrever a influência da micromistura em reatores qúımicos consideram uma

distribuição de concentrações na sáıda do reator. De acordo com as hipóteses utiliza-

das, os modelos usados para descrever a mistura imperfeita podem ser classificados

em três categorias: modelos do tipo ambiente (environment models), modelos de

interação por difusão e modelos compostos. Conforme CALL e KADLEC (1989), os

modelos do tipo ambiente são definidos como aqueles que dividem o reator em um

número especificado de ambientes (ou câmaras), dentro dos quais o estado pode ser

de completa segregação ou máxima mistura. Nestes modelos, os reagentes entram

em um dos ambientes, passam por um ou mais ambientes, e eventualmente deixam o

reator. Vários modelos podem ser constrúıdos, a depender do número e dos arranjos

de ambientes e da distribuição de material entre os ambientes.

WEINSTEIN e ADLER (1967) apontam que os modelos para fluxo segregado e

máxima micromistura, desenvolvidos por ZWIETERING (1959), podem ser combi-

nados para fornecer uma base para um modelo de mistura generalizado, que permite

representar estados intermediários de micromistura. Neste sentido, WEINSTEIN e

ADLER (1967) apresentaram duas abordagens para caracterização da micromistura

de forma aproximada. Na primeira abordagem, foi proposta uma idade intermediária

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 condição

de segregação completa, seguido de outro compartimento que contém elementos de

fluido com idade superior em condição de máxima micromistura. Esta simplificação

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 residência menor que uma

certa idade intermediária em condição de segregação completa e o segundo compar-

timento com tempo de residência maior que esta idade e em condição de máxima

micromistura. Esta aproximação resultou no desenvolvimento de modelos de re-

atores ideais combinados em paralelo. Entre os principais resultados, observou-se

que reações isotérmicas são afetadas fracamente pela micromistura, mas são subs-

tancialmente afetadas pela macromistura, enquanto que reações não-isotérmicas são

afetadas fortemente tanto pela macromistura como pela micromistura. Em contra-

partida, reações de primeira ordem em condições isotérmicas são afetadas somente

pela macromistura, conforme já apontado por DANCKWERTS (1958).

VILLERMAUX e ZOULALIAN (1969) apontaram uma inconsistência em um

dos termos do modelo apresentado por WEINSTEIN e ADLER (1967). Conforme

reportado por DANCKWERTS (1953), a integral da DTR no domı́nio de zero a

infinito é igual a 1, que pode ser interpretado que a fração 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 concentração de um componente na sáıda do primeiro ambiente, uma

vez que a DTR neste caso estava contida no domı́nio de zero até uma idade inter-

mediária. 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 reações de segunda ordem em condições

isotérmicas variam monotonicamente, conforme o grau de segregação é modificado,

ao contrário dos resultados publicados por WEINSTEIN e ADLER (1967).

Diversos outros trabalhos foram publicados seguindo essa temática. Conforme

discutido por FOGLER (2012), um número ilimitado de combinações de comparti-

mentos descritos como reatores ideais podem ser feitas para descrever os efeitos de

mistura em reatores não-ideais. Entre alguns exemplos, METHOT e ROY (1970) es-

tudaram efeitos de mistura não-ideal em reatores cont́ınuos homogêneos isotérmicos

com cinética irreverśıvel 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 máxima

micromistura e segregação total em configurações em série, para descrever o efeito de

segregação devido ao aumento da viscosidade na reação de polimerização do estireno

em um reator cont́ınuo do tipo tanque agitado. Os dados de simulação foram compa-

rados a dados experimentais obtidos para diferentes velocidades de agitação. RIT-

CHIE e TOBGY (1979) desenvolveram um modelo com três ambientes para analisar

a influência dos efeitos de mistura sobre o desempenho de reatores qúımicos, com

duas entradas de reagente e com vazão e DTR arbitrária. A formulação do modelo
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admite que os reagentes são alimentados separadamente em dois compartimentos de

entrada completamente segregados e que subsequentemente são transferidos para o

compartimento de sáıda bem misturado.

Merece também destaque o trabalho de NISHIMURA e MATSUBARA (1970),

que desenvolveram funções para descrever o grau de segregação em cada parte infi-

nitesimal de um sistema, descrito por dois ambientes, e onde ocorre uma reação de

segunda ordem irreverśıvel. A função de segregação foi definida como a fração de

elementos de fluido com certa idade e expectativa de vida, que reside no primeiro

ambiente. Em outras palavras, esta função expressa a distribuição de material entre

as câmaras de entrada e sáıda. Portanto, trata-se de um modelo de dois ambientes

generalizado, de maneira que todos os modelos desta categoria descritos anterior-

mente são caso particulares desta abordagem, uma vez escolhida a função de se-

gregação adequada. No entanto, NISHIMURA e MATSUBARA (1970) apontaram

que esta abordagem, embora permita a descrição quase completa da micromistura,

é carente de universalidade devido à hipótese inicial de existência de dois comparti-

mentos. Além disso, a identificação destas funções para sistemas com reações mais

complexas pode ser um fator limitante.

Em relação aos modelos do tipo ambiente, NAUMAN e BUFFHAM (1983) apon-

taram que o parâmetro de micromistura é expresso pela divisão de fluxo entre os dois

elementos de mistura e pode ser usado para variar os estados de micromistura entre

os extremos da segregação completa e a máxima micromistura, uma vez estabelecida

a DTR. No entanto, estes modelos, que são classificados pelos autores como modelos

emṕıricos ajustáveis, apresentam como limitação a dificuldade de gerar correlações

fundamentadas para os parâmetros. Conforme NAUMAN e BUFFHAM (1983), es-

tes modelos, descritos com poucos parâmetros, podem fornecer um excelente ajuste

para uma reação e ajuste ruim para outra reação que ocorrem em um mesmo vaso

reacional. Isto ocorre porque a micromistura é um fenômeno complexo que não pode

ser caracterizada por poucos parâmetros ajustáveis. Mesmo com a restrição de DTR

estabelecida, a descrição completa da micromistura parece exigir um número infinito

de parâmetros.

Além disso, NAUMAN e BUFFHAM (1983) apontaram que estes modelos são

essencialmente emṕıricos, uma vez que possuem uma faixa limitada sobre a qual a

micromistura pode ser variada. Portanto, não são modelos genéricos. Por exem-

plo, a abordagem baseada na construção de dois ambientes em série apresenta como

limitação o fato de que o maior grau de micromistura ocorre quando os dois ambi-

entes são bem misturados. Contudo, é importante salientar que este grau máximo

de micromistura (obtido quando dois tanques bem misturados são conectados em

série) é menor que a máxima micromistura descrita por DANCKWERTS (1958) e

ZWIETERING (1959), equivalente a um único tanque bem misturado. Assim, o
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limite teórico da máxima micromistura não é obtida neste tipo de abordagem.

Os modelos de interação por difusão diferem dos modelos do tipo ambiente, por-

que se admite a existência de um grau intermediário de micromistura ao longo do

reator. Portanto, esta abordagem parece mais adequada para modelar reatores não-

ideais, visto que não é necessário considerar a existência de concentrações uniformes

em um pequeno número de ambientes, admitindo-se uma única distribuição de con-

centrações dentro de todo o reator. CALL e KADLEC (1989) dividem os modelos de

interação por difusão em duas categorias, de acordo com os mecanismos de mistura

admitidos: modelos de coalescência-redispersão (CR) e modelos de interação por

transferência com a média (ITM) .

Os modelos de CR descrevem a micromistura em termos da frequência dos

fenômenos de coalescência e redispersão que ocorrem entre elementos de fluidos.

O fluido dentro do reator é constitúıdo por um número elevado de elementos de

fluido, que são muito pequenos, se comparados ao reator, e contêm um número ele-

vado de moléculas. Admite-se que o tamanho do elemento de fluido é uniforme, que

o número 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 coleção de

elementos de fluido que apresentam o mesmo tempo de residência. Tais elementos

entram no reator, reagem, misturam-se com outros elementos e, eventualmente,

deixam o reator. O processo de mistura é modelado como a junção (coalescência) de

dois elementos, seguida da completa mistura de seus conteúdos e a imediata quebra

(redispersão) 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 segregação completa (taxa de coalescência nula) à máxima

micromistura (taxa de coalescência suficientemente grande).

O trabalho pioneiro na descrição da micromistura por modelos do tipo coa-

lescência-redispersão pode ser atribúıdo a CURL (1963). Neste trabalho, um modelo

matemático foi apresentado para descrever os efeitos simultâneos de reação, trans-

ferência de massa e mistura na fase dispersa em reatores cont́ınuos do tipo tanque

de mistura. O modelo apresentado por CURL (1963) está baseado nas seguintes

hipóteses:

♦ A fase dispersa é constitúıda por um número bastante elevado de gotas, com

mesmo tamanho e quantidade em número no sistema reacional;

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

mente para formar duas gotas idênticas;

♦ A coalescência e redispersão 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 coalescência das gotas é constante; contudo, a probabilidade de

coalescência é a mesma para todas as gotas;

♦ Não há perfil de concentração dentro de cada gota e a reação ocorre somente

nas gotas;

♦ A fase cont́ınua é homogênea e quimicamente inerte.

Conforme discutido por CURL (1963), a solução do problema de micromistura

na fase dispersa acoplado à descrição da fase fluida com distribuição de tempo de

residência arbitrária deve fornecer uma generalização do problema de mistura (macro

e micromistura) apresentado por ZWIETERING (1959) para sistemas homogêneos.

No âmbito de sistemas de polimerização, é fácil entender o argumento de CURL

(1963), uma vez que é posśıvel imaginar um sistema de polimerização em solução

como um caso particular de um sistema de polimerização em suspensão com pequena

quantidade de solvente adicionada.

Contudo, conforme discutido por CALL e KADLEC (1989), os modelos do tipo

coalescência-redispersão são obtidos a partir da aplicação das técnicas de balanço

populacional e resultam em sistemas de equações ı́ntegro-diferenciais, que apresen-

tam solução anaĺıtica somente no caso de reação com cinética de primeira ordem,

como mostrado por CURL (1963). A solução particular pode ser obtida, uma vez

que o grau de micromistura não afeta a conversão média. No entanto, a extensão

do modelo para descrever reações múltiplas ou reações com cinética complexa dá

origem a integrais múltiplas no termo de mistura, tornando a solução numérica do

problema bastante complicada. Neste contexto, a solução do problema somente pode

ser obtida por métodos não-determińısticos, visto que não é posśıvel obter soluções

anaĺıticas e a aplicação dos métodos numéricos tradicionais de integração pode ser

bastante complexa.

SPIELMAN e LEVENSPIEL (1965) desenvolveram uma solução para modelos

de coalescência-redispersão baseada na aplicação do método de Monte Carlo, que

permite obter a simulação direta do escoamento e dos eventos de mistura para um

número representativo de gotas. Neste trabalho, as simulações estocásticas foram

usadas para estudar a influência da coalescência no avanço de reações que ocorrem

na fase dispersa em tanques de mistura. Dois diferentes tipos de reação qúımica

foram avaliadas na fase dispersa: (i) reações de ordem zero e (ii) reações de segunda

ordem, com alimentação de um único componente ou alimentação segregada de dois

componentes.

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

tar descrever a mistura não-ideal em sistemas cont́ınuos de forma genérica. Esta
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Caṕıtulo 2 - Revisão Bibliográfica

abordagem é baseada nos conceitos de distribuição de tempos de residência e nos

fenômenos de coalescência e redispersão em elementos de fluido. Em outras pala-

vras, KATTAN e ADLER (1972) propuseram a modelagem da micromistura por

mecanismos de coalescência-redispersão em reatores com distribuição de tempo de

residência arbitrária. Um modelo determińıstico foi desenvolvido, portanto, a partir

da técnica de balanço populacional. A partir da imposição de hipóteses simplifica-

doras adequadas, mostrou-se que alguns dos modelos clássicos de mistura não-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, são casos particulares deste modelo. Novamente, a resolução do modelo foi

obtida por técnicas de simulação de Monte-Carlo, em virtude da simplicidade de

implementação.

Nesta mesma temática, o trabalho de TRELEAVEN e TOBGY (1972) merece

atenção especial, por desenvolver um modelo estocástico do tipo coalescência e re-

dispersão para descrever reatores com múltiplas entradas e distribuições de tempos

de residência distintas. Na verdade, o modelo desenvolvido neste trabalho é uma

extensão do modelo desenvolvido por KATTAN e ADLER (1972). O parâmetro de

micromistura foi descrito como a média do número de colisões que cada elemento de

fluido experimenta durante sua permanência no vaso reacional, de maneira que uma

taxa de colisão infinita corresponde ao cenário de micromistura perfeita. Novamente,

as respostas do modelo foram obtidas por técnicas de simulação de Monte-Carlo.

RAO e EDWARDS (1971) efetuaram uma comparação entre os modelos de co-

alescência e redispersão e os modelos do tipo ambiente (com dois ambientes) para

três sistemas distintos (reação com cinética de segunda ordem, reações de segunda

ordem consecutivas e reação de polimerização por adição sem etapa de terminação)

em reatores do tipo CSTR. Os autores verificaram que os modelos apresentaram

concordância, uma vez estabelecido o mesmo grau de micromistura, quando a ali-

mentação dos reagentes era pré-misturada. Contudo, no caso de alimentação segre-

gada dos reagentes, observou-se que os modelos apresentam resultados divergentes,

uma vez estabelecido o mesmo grau de micromistura.

Os modelos de interação por transferência com a média (ITM) são conceitual-

mente similares aos modelos de coalescência-redispersão, visto que ambos admitem

a mistura a ńıvel molecular como resultado da transferência de material entre ele-

mentos de fluido distintos no reator. Neste modelo, no entanto, idealiza-se que cada

elemento sofre um grande número de colisões, cada uma dos quais resulta em apenas

uma pequena quantidade de material transferido entre os elementos. O efeito com-

binado dessas colisões é como se o elemento trocasse parte de seu conteúdo original

com um meio que contém a concentração média de todos os elementos contidos no

reator (CALL e KADLEC, 1989).
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Caṕıtulo 2 - Revisão Bibliográfica

Conforme CALL e KADLEC (1989), o desenvolvimento deste modelo pode ser

atribúıdo 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 reações de segunda ordem com efeitos autocataĺıticos e variação

de volume, para um reator cont́ınuo do tipo tanque agitado com macromistura per-

feita. O modelo ITM foi também utilizado por COSTA e TREVISSOI (1972b) para

verificar a influência da mistura imperfeita no desempenho de reações de primeira

ordem reverśıveis em condições isotérmicas e conduzidas em CSTR. No modelo ITM,

o grau de segregação parcial é avaliado por um fator que descreve a transferência

de espécies qúımicas por mecanismo de interação entre os elementos de fluido e a

fase fluida, que pode ser variado de zero (segregação completa) a infinito (máxima

micromistura).

DAVID e VILLERMAUX (1975) utilizaram o modelo ITM para analisar a in-

fluência da micromistura em reações de segunda ordem consecutivas-paralelas. Neste

trabalho, os autores mostraram que o modelo ITM apresentou resultados equivalen-

tes aos modelos de coalescência-redispersão, que demandam maior tempo computa-

cional em virtude da solução do modelo ser obtida por simulações de Monte Carlo.

FOX (1989) aplicaram o método da expansão de perturbações para obter a solução

numérica do modelo ITM estacionário no limite da micromistura perfeita, que ocorre

quando o parâmetro de micromistura se aproxima do infinito. Neste limite, o sis-

tema de equações diferenciais apresenta elevada rigidez numérica, de maneira que a

solução numérica torna-se dif́ıcil de ser obtida. A técnica foi aplicada para um sis-

tema espećıfico com duas reações consecutivas que exibem dois estados estacionários

estáveis e para reações de ordem fracionária. 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 versão não-

estacionária do modelo ITM, adequada para análise dos efeitos de micromistura

no comportamento dinâmico de sistemas reacionais. O método da expansão de

perturbações foi aplicado no limite da micromistura perfeita, devido ao ı́ndice de

rigidez numérica elevado apresentado por estas equações. Os resultados foram ob-

tidos para uma reação qúımica simples com alimentação misturada e segregada dos

reagentes. As simulações dinâmicas 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 comparação com as simulações estocásticas do modelo de CR. Além disso, as

predições do comportamento dinâmico foram similares aos resultados experimentais

encontrados em trabalhos publicados anteriormente. É importante salientar que
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nestes trabalhos os autores utilizaram a função de decaimento exponencial, obtida

por DANCKWERTS (1958), para descrever o reator de macromistura perfeita em

condições de escoamento estacionário.

O modelo de retromistura, proposto por ZWIETERING (1984), também consti-

tui um exemplo de modelo do tipo interação por difusão. O conceito deste modelo

se baseia na hipótese de que a corrente de alimentação é dividida em elementos de

fluido pela ação do agitador ou turbulência. Em seguida, os elementos de fluido for-

mados são misturados com suas vizinhanças. Nesta abordagem, cada elemento de

fluido pode se expandir, devido à diluição com o fluido que o circunda. O processo

de expansão do volume dos elementos de fluido é repetidamente interrompido pela

ação do agitador ou turbulência, ocasionando uma nova divisão dos elementos de

fluido.

O modelo de ZWIETERING (1984) apresenta estreita semelhança com o modelo

de CR. A distinção consiste no caráter descont́ınuo do modelo CR, que é especial-

mente notável para os elementos de fluido recentemente introduzidos no reator, que

após curto peŕıodo de tempo são dilúıdos 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 distribuição de concentração na entrada é descont́ınua, enquanto

que no modelo de retromistura existe uma distribuição cont́ınua, devido ao caráter

gradual do processo de diluição. Nos casos em que o processo de mistura na entrada

do reator é fundamental, a descrição cont́ınua pode ser mais reaĺıstica, como no caso

da mistura de dois gases que formam uma mistura explosiva.

Em comparação ao modelo ITM, a principal diferença é que a corrente de ali-

mentação não se expande durante a mistura. Todos os elementos de fluido mantêm

o volume até deixarem o reator. Portanto, de acordo com ZWIETERING (1984), a

negligência deste efeito pode levar à conclusão da existência de uma menor região

de mistura. O modelo foi utilizado para descrever efeitos de mistura em dois siste-

mas: (i) reações consecutivas e paralelas e (ii) reações de polimerização do etileno a

elevadas pressões.

Por último, CALL e KADLEC (1989) definiram modelos compostos como aqueles

que combinam aspectos dos modelos do tipo ambiente com aspectos dos modelos de

interação por difusão, para obter descrições mais complexas do processo de mistura.

Na verdade, estes modelos são generalizações dos modelos do tipo ambiente, em que

algum grau intermediário de micromistura ocorre dentro de cada ambiente.

Nesta temática, GOTO e MATSUBARA (1975) apontaram as limitações dos

modelos do tipo duplo-ambiente e do tipo coalescência-redispersão. De acordo com

os autores, nos modelos do tipo CR os elementos de fluido introduzidos no sistema

são usualmente compostos por moléculas com a mesma idade, enquanto que os

elementos de fluido na sáıda do reator são compostos por moléculas com a mesma

29
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expectativa de vida. Portanto, a distribuição de idades e de expectativas de vida das

moléculas dentro do elemento de fluido é gradualmente ampliada e estreitada, res-

pectivamente, durante a permanência no reator. No modelo do tipo duplo-ambiente

e coalescência-redispersão, no entanto, o estreitamento da distribuição de expecta-

tivas de vida ocorre durante uma certa fração do tempo de residência, iniciando-se

então o alargamento da distribuição de idades. Para o modelo de CR, o estreita-

mento da distribuição 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 alimentação distintas

com distribuições de concentração não-uniformes são introduzidas no sistema, os

modelos do tipo CR apresentam a vantagem de permitir a especificação de vários

ńıveis de concentração em cada elemento de fluido introduzido ao reator, uma vez

que a simulação é estocástica. Em contrapartida, os modelos do tipo duplo-ambiente

somente podem ser aplicados aos casos em que as correntes de fluido na entrada do

sistema são 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 limitações. De acordo com

essa abordagem, a mistura ocorre em cada ambiente por um mecanismo do tipo

coalescência-redispersão. Na câmara de entrada, a micromistura ocorre entre ele-

mentos de fluido de idade equivalente, enquanto que na câmara de sáıda o processo

de micromistura ocorre entre elementos de fluido com igual expectativa de vida. No

entanto, como apontado pelos próprios autores, este tipo de abordagem resulta em

modelos com uma estrutura bastante complexa, de maneira que as soluções somente

são dispońıveis a partir de técnicas estocásticas, como a simulação 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

câmara de entrada. Em seguida, pode ser transferido à câmara de sáıda 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 sáıda a mistura ocorre entre elementos de fluido com a

mesma expectativa de vida. A mistura pode pode ser descrita por um mecanismo

de coalescência-redispersão ou de transferência com a média. Dados experimentais

gerados por simulações estocásticas do modelo de um reator CSTR dinâmico, com

a mistura sendo descrita por um mecanismo de CR, foram utilizados para estimar

os parâmetros de micromistura de três modelos (Modelo de ITM, Modelo de CR e

os Modelos do tipo ambiente com dois, três e quatro ambientes, respectivamente).

ZHANG e RAY (1997) classificaram os modelos de mistura imperfeita reportados
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na literatura em três categorias: modelos do tipo fluido-fluxo, fluido-part́ıcula e

fluido-mecânicos. Conforme descrito pelos autores, os modelos do tipo fluido-fluxo

dividem o reator em diversas zonas com caracteŕısticas 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 reação, usualmente idealizadas como peque-

nos reatores cont́ınuos do tipo tanque agitado em condições de perfeita misturação.

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-part́ıcula admitem que o fluido reacional consista

de inúmeros elementos que interagem em pares por mecanismo de difusão ou

coalescência-redispersão. Os modelos resultantes são balanços populacionais so-

bre as propriedades dos elementos, sendo divididos nos modelos de coalescência-

redispersão, modelos de interação por transferência com a média e modelos compos-

tos, já discutidos anteriormente.

Por último, ZHANG e RAY (1997) definiram os modelos do tipo fluido-mecânico,

que buscam descrever o fenômeno de mistura a partir dos prinćıpios gerais de

fenômenos de transporte. Estes modelos possuem uma base teórica mais sólida,

mas as dificuldades no tratamento de geometrias e sistemas reacionais complexos

constituem algumas de suas limitações. Alguns destes modelos são baseados na

microturbulência e difusão molecular dos elementos de fluido.

NAUMAN (1975) propôs um modelo de difusão molecular em elementos de fluido

ŕıgidos para descrever efeitos de micromistura. Este modelo admite que a corrente

de alimentação (que pode ser bem misturada ou não) é imediatamente dispersa em

elementos de fluido que mantêm a identidade durante a permanência no sistema. O

processo de mistura entre os elementos ocorre por difusão. Os elementos de fluido

são descritos como esferas e, assim, apresentam somente um ponto de contato en-

tre si. A transferência de massa ocorre por difusão entre os elementos esféricos e

um fluido intersticial quimicamente homogêneo, que atua como véıculo para trans-

ferência de massa. Portanto, quando o elemento de fluido apresenta concentração

mais elevada que o fluido intersticial, há um fluxo de transporte do elemento de

fluido para o fluido, e reciprocamente em caso contrário. A equação dinâmica de

difusão-reação radial no elemento é integrada sobre o volume da gota para obter a

concentração média no elemento de fluido de idade arbitrária. A concentração média

para todos os elementos que deixam o sistema pode ser obtida, por sua vez, inte-
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Caṕıtulo 2 - Revisão Bibliográfica

grando a concentração média no elemento de fluido sobre a distribuição de tempos

de residência.

Para o caso de um sistema multicomponente com diferentes difusividades, a

equação de difusão pode ser escrita para cada componente e as equações são resol-

vidas simultaneamente. Se existirem diversas correntes de alimentação, equações

de difusão individuais devem ser escritas para os elementos a partir das diferen-

tes correntes de alimentação. O modelo de difusão-reação em elementos de fluido

esféricos foi utilizado para predizer a influência da segregação parcial na distribuição

de produtos em reações 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

fenômeno de mistura entre regiões de fluido pelo mecanismo de coalescência numa

frequência determinada pelo fenômeno de turbulência, (por exemplo, pela taxa de

dissipação de energia, mas não pela viscosidade, quando os turbilhonamentos coa-

lescem). Em relação aos modelos do tipo ITM, a transferência de massa nesta classe

de modelos é descrita somente pela resistência externa entre o elemento de fluido

e a fase bulk, de modo que a convecção se torna a etapa limitante de transferência

de massa. No entanto, os autores argumentaram que a resistência interna, descrita

pela difusão, é mais significante que a convecção, em virtude do tamanho reduzido

dos elementos de fluido.

NAUMAN e BUFFHAM (1983) argumentaram também que soluções exatas das

equações de movimento, energia e massa estão dispońıveis somente para sistemas

com geometria simples, tais como tubos. Soluções acuradas em geometrias com-

plexas apresentam elevado custo computacional. Assim, modelos simplificados são

fontes úteis para análise. Uma classe adequada de modelos aproximados são os deno-

minados modelos de mistura lamelar (ou seja dividido em lâminas). Estes modelos,

que admitem que o estado local de mistura em qualquer ponto do espaço e tempo

é representado por uma estrutura lamelar, foram investigados intensivamente por

OTTINO et al. (1979) e OTTINO (1980). Estes modelos foram originalmente res-

tritos à determinação da espessura de lâminas e áreas interfaciais entre componentes

inicialmente não misturados. Estas duas grandezas são definidas e relacionadas en-

tre si a partir de modelos fluido-mecânicos nas abordagens Lagrangiana e Euleriana

e permitem apontar o estado de segregação do sistema.

OTTINO et al. (1979) admitiram que a espessura das lâminas e a área inter-

facial são localmente definidas em qualquer estrutura lamelar e em circunstâncias

dinâmicas se comportam como uma função suave. Neste trabalho, os autores de-

finiram relações a partir da mecânica dos fluidos para o alongamento das linhas

materiais e áreas interfaciais. Adimitiu-se que os efeitos de difusão e reação ocor-

rem nas lâminas de fluido alongadas. As propriedades do fluido, como viscosidade
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e massa espećıfica, por sua vez, foram admitidas como uniformes no meio cont́ınuo.

Devido à hipótese de estrutura lamelar, os perfis de concentração apresentam

aparência de planos materiais superpostos em forma de onda. A deformação e

alongamento da estrutura lamelar é ocasionada pela ação do campo local de fluxo

durante a operação de mistura. O campo de fluxo pode ser caracterizado por uma

distribuição espaço-temporal expressa em termos da espessura da lâmina (OTTINO,

1980). Utilizando a abordagem Lagrangeana, o modelo resulta em um conjunto de

equações do tipo difusão-reação na estrutura lamelar. Nesta abordagem, a inten-

sidade de segregação é determinada pela difusão em escala molecular na estrutura

lamelar. CHELLA e OTTINO (1984), por sua vez, aplicaram esta abordagem para

descrever efeitos de mistura em reações bimoleculares, competitivas, consecutivas e

competitivas-consecutivas. Os parâmetros do modelo incluem as razões adimensio-

nais dos tempos caracteŕısticos para difusão, reação qúımica e movimento local do

fluido.

SHEIKH e VIGIL (1998) argumentaram que a abordagem lamelar apresenta

a vantagem de permitir a simulação de mecanismos importantes de transferência

de massa acoplados aos mecanismos de transferência de quantidade de movimento,

evitando os problemas associados à resolução direta das equações de Navier-Stokes.

Porém, a aplicação direta deste tipo de modelagem a um sistema f́ısico particular

requer a especificação da função de distribuição espaço-temporal para o alongamento

das lâminas, além da espessura inicial das lâminas, que não constitui uma tarefa

trivial.

Outra categoria de modelos de difusão molecular são os chamados modelos de

imersão-deformação-difusão (IDD - engulfment-deformation-diffusion model), que

buscam descrever o mecanismo completo de micromistura. O desenvolvimento destes

modelos pode ser atribúıdo aos trabalhos de POHORECKI e BAKLYGA (1983a,b)

e BALDYGA e BOURNE (1984a,b). POHORECKI e BAKLYGA (1983a) des-

creveram um novo modelo de micromistura baseado na interpretação espectral da

mistura em um campo turbulento isotrópico. O modelo admite que o reator é cons-

titúıdo de duas zonas: zona de segregação completa e zona de dissipação molecular.

Portanto, o modelo é constitúıdo por uma equação que descreve a influência 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 reação

qúımica na zona de dissipação molecular, um modelo adequado de micromistura

deve ser utilizado. Neste trabalho, os autores utilizaram a abordagem do modelo

ITM para descrever o mecanismo de transferência de massa na zona de dissipação

molecular.

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

imersão-difusão para descrever efeitos de mistura em reatores do tipo tanque agitado
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em modo batelada, semi-cont́ınuo e cont́ınuo. O modelo foi utilizado para predizer

a influência da mistura na conversão e seletividade destes reatores. Os resultados

experimentais obtidos para reações de hidrólise e neutralização confirmaram a va-

lidade do modelo. Em particular, os autores investigaram os efeitos das taxas de

alimentação de reagente e da taxa de agitação sobre a distribuição dos produtos da

reação.

BALDYGA e BOURNE (1984a,b) descreveram que a micromistura envolve três

mecanismos: imersão (engulfment), deformação e difusão. Imersão de um fluido

por outro é causada pela vorticidade. Deformação, que pode ser causada por cisa-

lhamento e alongamento do fluido, proporciona a dissipação irreverśıvel da energia

cinética na forma de calor e acelera os mecanismos de difusão. Por último, a difusão

é o mecanismo pelo qual as moléculas, inicialmente segregadas, podem interagir en-

tre si. Esta descrição de micromistura resulta em conjunto de equações diferenciais

parciais parabólicas que expressa a difusão e reação transiente em uma estrutura

lamelar, conforme descrito por OTTINO (1980), sujeita à deformação por imersão

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 distribuição de produtos em reações

competitivas-consecutivas.

BALDYGA e BOURNE (1989a,b) observaram sob o ponto de vista teórico e

experimental que a deformação e a difusão não constituem etapas limitantes da

taxa de micromistura em duas circunstâncias: (i) o número de Schmidt é suficien-

temente pequeno e (ii) quando a mistura perfeita é alcançada por mais que duas

imersões entre os fluidos. Neste cenário, a equação de difusão-reação é substitúıda

por um simples balanço de massa, que expressa o crescimento da zona de reação por

imersão. Este crescimento é governado pela taxa de imersão que, por sua vez, está

relacionada com a viscosidade cinemática e a taxa de dissipação de energia turbu-

lenta. Esta abordagem simplificada resulta em um modelo matemático constitúıdo

por um conjunto de equações diferenciais ordinárias, que é denominado modelo de

imersão (engulfment model). Entre os principais resultados, os autores mostraram

que esta abordagem apresenta boa capacidade preditiva das distribuições de produto

em reações competitivas-consecutivas em reatores do tipo tanque agitado em modo

de operação batelada, semi-batelada e cont́ınuo.

BALDYGA e BOURNE (1990) realizaram uma comparação entre o modelo de

imersão e o modelo ITM, mostrando que, para um sistema de reações consecutivas

e competitivas, os dois modelos podem apresentar resultados bem distintos. Em

particular, os autores mostraram que, para esta classe de reações, o modelo ITM

pode apresentar conversões bem menores que a prevista por Levenspiel. No entanto,

dois aspectos importantes precisam ser levados em consideração. É importante
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salientar que a formulação do modelo ITM usa a hipótese de que a macromistura do

sistema é perfeita, enquanto que o modelo de imersão é espacialmente distribúıdo

por definição. A combinação da equação da difusão-reação com o modelo ITM para a

micromistura introduz um termo de difusão, mesmo quando o coeficiente de difusão

é nulo, de maneira que resultados inconsistentes podem ser obtidos. BALDYGA e

BOURNE (1990) não deixaram claro qual função de DTR deveria ser utilizada para

o cômputo da concentração média de elementos de fluido.

Conforme descrito por VIANNA JR. (2003), o estudo da micromisturação pode

ser inserido no contexto da turbulência. Em particular, a revisão de OTTINO

(1994) mostrou que as abordagens posśıveis para esta temática podem ser divididas

em vários tópicos, incluindo a estabilidade hidrodinâmica, a visão estat́ıstica, o esca-

lonamento, a formação de estruturas, a transição de fluxo, a relação da misturação

com o caos e o 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 dinâmica dos fluidos computacional (CFD) para resolução das equações gerais

de fenômenos de transporte para a conservação da quantidade de movimento, calor

e massa, possibilitando a obtenção do campo completo do escoamento. De acordo

com WELLS e RAY (2005a), estes avanços permitem a modelagem detalhada da

de mistura imperfeita e da reação. No entanto, as técnicas de CFD podem ser

computacionalmente intensivas e abordagens mais simples, como modelos comparti-

mentados, podem ser usados para compreensão 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 simulação de processos ou

na seleção de modelos computacionalmente reduzidos. A integração dos modelos

de mistura obtidos diretamente por técnicas de CFD em simulação de processos

computacionalmente eficientes pode potencializar a investigação da influência de

efeitos de mistura em diversas aplicações. Conforme discutido por WELLS e RAY

(2005a), posśıveis aplicações incluem a análise de estabilidade e o comportamento

dinâmico do sistema por técnicas de continuação, ou a modelagem de distribuições

de produtos, como aquelas resultantes de processos de polimerização.

Diversos trabalhos têm sido publicados com o objetivo geral de combinar o ńıvel

de detalhamento obtido pelas simulações CFD com modelos tradicionais de proces-

sos qúımicos. 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 são baseados
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em algumas informações sobre a caracteŕıstica do campo de escoamento. Como re-

sultado deste esquema, milhares de volumes de controle são necessários para resolver

o campo de escoamento. Em comparação com os modelos homólogos que resolvem

integralmente as equações gerais de conservação, estes modelos são menos custosos

sob o ponto de vista computacional (pois são descritos por uma rede de equações

diferenciais ordinárias), embora ainda sejam computacionalmente intensivos. Isto

limita, portanto, a aplicação destes modelos em estudos de estabilidade e conti-

nuação paramétrica. Estes modelos podem ser compreendidos como uma extensão

dos modelos compartimentados, em que milhares de compartimentos perfeitamente

misturados são 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 múltiplas reações

em reatores semi-batelada. Os efeitos da posição de injeção do reagente e da ine-

rente segregação parcial nos campos de concentração foi avaliado para reações de

diazotação. 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 avaliação dos efeitos de macromistura

e segregação devido ao borbulhamento de oxigênio na fase ĺıquida requer uma análise

do escoamento das bolhas, além dos efeitos de transferência de massa do oxigênio

presente nas bolhas para a fase ĺıquida, em que ocorrem as reações de crescimento

celular, consumo de substrato e formação de produto. Assim, um modelo de rede foi

aplicado para formular estes aspectos, usando uma sub-divisão espacial na ordem

de 1000 compartimentos.

BEZZO et al. (2000) desenvolveram uma abordagem h́ıbrida que integra os re-

sultados obtidos por intermédio de modelos tridimensionais com técnicas de CFD,

usando modelos simplificados para simulação dinâmica dos processos. Esta aborda-

gem foi utilizada para descrever um reator bifásico, em que um conjunto de reações

exotérmicas complexas ocorrem na fase ĺıquida, em equiĺıbrio termodinâmico com

a fase vapor. Neste caso, o balanço detalhado para a quantidade de movimento

foi empregado para obter o campo completo de velocidades por técnicas de CFD.

Por outro lado, os fenômenos de transferência de calor e massa foram descritos por

modelos dinâmicos de mistura perfeita.

Uma das principais hipóteses deste trabalho foi admitir que os fenômenos descri-

tos pelo modelo de CFD apresentaram dinâmica muito rápida, quando comparada

com a dinâmica descrita pelos modelos de simulação de processos. Portanto, isso

equivale a admitir que o campo de velocidades apresenta resposta transiente às per-

turbações externas em tempo muito menor que o tempo das constantes de tempo

caracteŕısticas associadas com as dinâmicas de massa e energia. Os modelos são re-

solvidos de forma sequencial. Desta forma, os modelos de CFD são utilizados para
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computar os balanços de quantidade de movimento e os coeficientes de transferência

de calor, parâmetros necessários nos modelos concentrados.

Trabalhos adicionais a esse respeito foram apresentados por BEZZO et al. (2003,

2004), que apresentaram uma abordagem h́ıbrida, combinando modelos comparti-

mentados e modelos de CFD em bio-reatores. Em particular, os autores aponta-

ram que uma limitação fundamental dos modelos compartimentados é a dificuldade

em caracterizar os fluxos de transferência de calor e massa entre zonas adjacen-

tes. Assim, uma estimativa a priori destes parâmetros poderia ser obtida por

meio cálculos preliminares de CFD, baseados em propriedades f́ısicas representa-

tivas, como a massa espećıfica e a densidade do fluido.

No caso espećıfico da modelagem de bio-reatores aeróbios, um aspecto cŕıtico é

a estreita interação entre o fluido e as reações enzimáticas que ocorrem no interior

das células. Em particular, o aumento da taxa de fermentação exerce um grande

efeito sobre a viscosidade do meio que, por sua vez, afeta a taxa de transferência

de oxigênio da fase gás para a fase ĺıquida. Assim, os autores aplicaram modelos

compartimentados para descrever os fenômenos de mistura na fase fluida, enquanto

que as simulações de CFD foram utilizadas para fornecer estimativa dos fluxos entre

zonas adjacentes e de propriedades, como a tensão de cisalhamento, que exercem

efeitos importantes sobre o comportamento do processo dentro de cada zona.

Conforme discutido, os modelos de CFD são aplicados para descrever o campo

de escoamento em problemas de mistura. FOX (1992) apontou que, em escoamentos

turbulentos não-reativos, técnicas de CFD têm se mostrado extremamente eficazes

para a descrição dos padrões de macromistura em aplicações industriais. Todavia,

em casos de escoamentos com reações qúımicas rápidas, a técnica de CFD apresenta

limitações para a predição dos rendimentos de produtos e seletividades. Esta de-

ficiência pode ser atribúıda à maneira com que as expressões de taxas de natureza

não-linear são discretizadas no procedimento de solução: a discretização dos gradi-

entes de concentração não ocorre no comprimento de escala da micromistura. Assim,

as taxas de reação locais não-lineares foram substitúıdas 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 (Função de Densidade de Probabilidades),

reportados por POPE (1985). Combinados com a abordagem de CFD para descre-

ver o fenômeno de turbulência e predizer, portanto, a macromistura, os métodos

PDF fornecem uma abordagem computacionalmente tratável para computar efeitos

de micromistura em geometrias complexas. Os métodos PDF empregam modelos

padrões de turbulência para calcular a velocidade média, a energia cinética turbu-

lenta e os campos de dissipação de energia. Em particular, métodos estocásticos,

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

Diversos modelos de micromistura têm sido utilizados para o fechamento do

termo de micromistura em modelos do tipo PDF. Para uma revisão completa dos

principais métodos de fechamento de PDF, o trabalho de CHENG et al. (2012) faz

uma descrição bastante adequada. Alguns métodos em desenvolvimento são capa-

zes de predizer a forma limitante da PDF em campo de escoamento homogêneo

turbulento; porém, ainda apresentam como deficiências os requisitos de elevados

tempos computacionais, quando comparados com o modelo ITM. De acordo com

FOX (1992), outra deficiência da maioria dos métodos de fechamento, que resul-

tam na ausência de informação acerca do gradiente de uma grandeza escalar, é a

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

2.3 Análise Dinâmica de Reatores Não-Ideais

Um dos trabalhos pioneiros acerca da existência de multiplicidade de estados es-

tacionários e da análise de estabilidade em reatores qúımicos foi conduzido por UP-

PAL et al. (1974, 1976). Estes trabalhos descreveram diversos tipos distintos de com-

portamentos dinâmicos não-lineares com base na Teoria de Bifurcações (HIRSCH e

SMALE, 1974; PINTO, 1991; SEYDEL, 1994), quando uma reação de 1ª ordem ir-

reverśıvel 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 bifurcação do tipo Hopf, como função dos parâmetros

de operação do sistema, mostrando que, sob certas condições paramétricas, tais sis-

temas apresentam instabilidades estáticas, como múltiplos estados estacionários e

comportamento dinâmico oscilatório.

Desde então, diversos trabalhos foram reportados na literatura a respeito do com-

portamento dinâmico não-linear e da análise de estabilidade em reatores do tipo tan-

que agitado a partir de modelos de mistura perfeita. Contudo, nesta seção, será dado

enfoque somente aos trabalhos que tenham mostrado os efeitos da não-idealidade

da mistura sobre o comportamento dinâmico 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 vários graus de segregação foi avaliado

para uma reação enzimática inibida pela presença de substrato, descrita por uma

cinética expressa na forma do mecanismo de Langmuir-Hinshelwood, em condições

isotérmicas. Para este propósito, os modelos de fluxo segregado e máxima micromis-

tura em série e em paralelo, propostos por WEINSTEIN e ADLER (1967), foram

utilizados. A macromistura, por sua vez, foi admitida como equivalente à de um

reator bem misturado, com DTR descrita pelo decaimento exponencial. Multiplici-
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dade de estados estacionários foi reportada na condição de máxima mistura e dentro

de certa faixa do grau de segregação. Além disso, multiplicidade de estados esta-

cionários foi observada em um grau intermediário de micromistura, quando somente

um único estado estacionário é posśıvel na condição de máxima mistura, mostrando

que a resposta do modelo pode mudar, à medida que varia o grau de segregação.

MARCONI e VATISTAS (1980) analisaram a influência do fenômeno de que-

bra e coalescência de gotas no aparecimento de múltiplos estados estacionários em

um reator isotérmico no qual a reação ocorre na fase dispersa, com taxa de reação

descrita por um modelo cinético t́ıpico encontrado em sistemas heterogêneos e em

reações enzimáticas inibidas pela presença de substrato. Neste trabalho, o modelo

CR de CURL (1963) foi utilizado para descrever efeitos de micromistura em um

reator cuja fase cont́ınua foi admitida perfeitamente misturada. Técnicas de si-

mulação estocástica foram utilizadas para mostrar que este sistema particular apre-

senta múltiplos estados estacionários numa faixa de taxas de coalescência, enquanto

que na condição em que a taxa de coalescência é infinita, somente um estado esta-

cionário é posśıvel.

Os autores discutem que a condição f́ısica para existência de múltiplos estados

estacionários requer um mecanismo de realimentação entre os elementos com dife-

rentes tempos de residência no sistema. Estes fenômenos resultam da mistura de

calor e matéria. Na fase dispersa de um reator, este mecanismo de realimentação

pode estar presente em diversos ńıveis. Portanto, se cada gota presente no sistema

não transfere calor nem massa com a fase cont́ınua, não existe realimentação, pois o

sistema é completamente segregado. Contudo, se cada gota está em equiĺıbrio com

a fase cont́ınua, a temperatura e concentração são as mesmas em ambas as fases e,

portanto, a mistura é perfeita.

HORSTHEMKE e HANNON (1984) utilizaram um modelo estocástico para des-

crever efeitos de mistura turbulenta sobre o comportamento dinâmico de reatores do

tipo CSTR. Neste caso, o modelo para a função de densidade de probabilidade em

escoamento estacionário admitiu um mecanismo do tipo dispersão axial para des-

crever os efeitos de macromistura, a partir de uma abordagem teórica associada aos

efeitos de turbulência. Assim, a abordagem proposta contemplava efeitos de mistura

a longo alcance (devido ao movimento em grande escala de vórtices turbulentos) e

a curto alcance (como resultado da difusão molecular). A micromistura, por sua

vez, resultou de uma abordagem do tipo coalescência-redispersão. O método da ex-

pansão de perturbações foi aplicado para obter a solução do modelo nas condições de

mistura perfeita (ou agitação intensa). Entre os principais resultados, observou-se

que o aumento da taxa de agitação diminui a região dos diagramas de bifurcação

(variáveis de estado médias em função da taxa de reação) em que múltiplos estados

estacionários são observados. É importante salientar que estes resultados estão em
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concordância com os resultados experimentais obtidos por ROUX et al. (1983).

DEWEL et al. (1985) apresentaram uma discussão sobre a importância de ana-

lisar a influência dos efeitos de mistura no comportamento dinâmico de reatores

do tipo CSTR. Os autores apontaram que a maioria dos trabalhos na literatura

admite que a agitação é suficientemente elevada para garantir a homogeneidade de

concentrações no interior do sistema. Neste caso, os modelos propostos impõem

que o aparecimento de múltiplos estados estacionários são independentes da taxa

de agitação imposta ao sistema. Porém, os resultados de ROUX et al. (1983) mos-

tram que a diminuição da taxa de agitação diminui a região em que dois estados

estacionários são posśıveis para uma condição de operação estabelecida.

Neste senso, os autores propuseram descrever tais sistemas a partir de uma abor-

dagem baseada na teoria de mistura associada à turbulência. Assim, partindo de

um reator ideal, esta abordagem ilustra como a distribuição de concentrações pode

ser afetada pela diminuição da taxa de mistura (associada à turbulência) a partir

da diminuição da taxa de agitação. Contudo, BOISSONADE e KEPPER (1987)

apontaram que esta abordagem permite somente a descrição dos gradientes ma-

croscópicos entre a alimentação e a fase bulk. Além disso, a modelagem de sistemas

com diversas correntes de alimentação a partir desta abordagem não é imediata, de

maneira que os parâmetros do modelo parecem ser dif́ıceis de serem relacionados às

grandezas f́ısicas.

KUMPINSKY e EPSTEIN (1985) propuseram uma abordagem macroscópica

para descrever efeitos de mistura imperfeita em reatores do tipo CSTR. A micromis-

tura foi admitida homogênea, 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 influência da taxa de

agitação no aparecimento de múltiplos estados estacionários em reações envolvendo

ı́ons clorito e iodeto. As análises foram estendidas para reações envolvendo ı́ons

bromato, brometo e manganês, que também apresentaram a dependência do surgi-

mento de múltiplos estados estacionários com a taxa de agitação do sistema. Os

resultados previstos pelo modelo matemático apresentaram boa concordância com

os dados experimentais.

NICOLIS e FRISCH (1985) avaliaram o efeito da agitação sobre o surgimento de

múltiplos estados estacionários em reações exotérmicas com ignição térmica, bem

como em reações em condições isotérmicas. A abordagem proposta baseou-se na

proposição das equações de Navier-Stokes para a quantidade de movimento (em

condições estacionárias e ausência de campos externos), para a massa de uma espécie

qúımica e a energia. As equações de fluxo na fronteira do reator também foram pro-

postas; isto é, fluxo nulo de espécie qúımica e fluxo de calor descrito pela lei de
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resfriamento de Newton (devido à transferência de calor com a camisa de resfria-

mento). As equações de balanço de massa e energia foram integradas sobre o volume

médio do reator, obtendo-se as equações para a concentração e temperatura média

no volume, quando o processo era descrito por difusão turbulenta.

Neste caso, o fluxo de calor em regime turbulento foi descrito por um equação

do tipo Fourier, exibindo um coeficiente de condutividade térmica turbulento, cor-

relacionado com o grau de agitação do sistema. Entre os principais resultados, os

autores mostraram o aparecimento de bifurcações do tipo ponto limite, cogumelo

e isolas estacionárias para valores intermediários do coeficiente de transferência de

calor, que correspondem a sistemas com agitação imperfeita. Além disso, a análise

matemática do traço da matriz Jacobiana mostrou que estes sistemas estão sujeitos

ao aparecimento de bifurcações do tipo Hopf. É importante salientar que todas as

análises neste trabalho foram literais.

HANNON e HORSTHEMKE (1987) usaram um modelo do tipo coalescência-

redispersão para avaliar o efeito de segregação no fluxo de entrada sobre o apare-

cimento de múltiplos estados estacionários no reator CSTR. O sistema escolhido

envolvia a oxidação do iodeto a iodato e a redução de iodo por ácido arsênico. Entre

os principais resultados obtidos, constatou-se que a região de multiplicidade era me-

nor para reatores com fluxo de entrada segregado, em comparação aos reatores com

fluxo de entrada perfeitamente misturado. Além disso, os resultados teóricos foram

concordantes com as descobertas experimentais de MENZINGER et al. (1986) para

reações envolvendo ı́ons clorito e iodeto, pelo menos sob o ponto de vista qualitativo.

Os resultados sugerem que a não-homogeneidade da mistura introduzida no fluxo de

entrada pode exercer grande importância na análise do comportamento do reator.

PUHL e NICOLIS (1986) empregaram uma versão modificada do modelo de

ZWIETERING (1984) para descrever efeitos de mistura imperfeita em reações con-

secutivas realizadas em um reator CSTR. Entre os principais resultados, os autores

descobriram diferenças notáveis nos diagramas de bifurcação, inerentes ao apareci-

mento de múltiplos estados estacionários devido ao efeito de agitação, dependendo se

a alimentação dos reagentes era perfeitamente misturada ou segregada. Em particu-

lar, em contraste com a condição em que a alimentação dos reagentes era segregada, o

modelo com alimentação perfeitamente misturada não previa uma redução significa-

tiva da região do diagrama de bifurcação com múltiplos estados estacionários. Este

comportamento foi confirmado pelas observações experimentais de MENZINGER

et al. (1986). Por sua vez, os resultados para o sistema com alimentação segre-

gada mostraram-se de acordo com as descobertas experimentais de KUMPINSKY

e EPSTEIN (1985) para o sistema reacional bromato-brometo-manganês.

No entanto, FOX e VILLERMAUX (1990b) observaram que o modelo modificado

proposto por PUHL e NICOLIS (1986) não previa a condição de macromistura
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perfeita. Além disso, argumentaram que a modificação do tempo de residência

médio por um fator proporcional ao tempo de micromistura é inconsistente, pois a

vazão volumétrica e o volume são grandezas constantes. Portanto, as descobertas dos

autores acerca da mistura imperfeita eram inconsistentes, visto que este parâmetro

foi utilizado para a construção dos diagramas de bifurcação.

BOISSONADE e KEPPER (1987) utilizaram duas abordagens para descrever

efeitos de micromistura em reações envolvento ı́ons clorito e iodeto: o modelo de

CR e o modelo ITM. Os autores afirmaram que o modelo de CR era mais adequado

para descrever o processo de micromistura, uma vez que o modelo ITM apresentava

algumas discrepâncias em comparação com os dados experimentais. Os autores

apontaram que o modelo predizia a transição bastante pronunciada entre os estados

estacionários (numa condição de vazão volumétrica constante), induzida pela dimi-

nuição da taxa de agitação. Além disso, o deslocamento do ponto de transição (entre

os estados estacionários) saturava quando o parâmetro de micromistura diminúıa, em

contradição com as observações experimentais de KUMPINSKY e EPSTEIN (1985).

Por estas razões, os autores afirmaram que a utilização do modelo de ITM parecia

ser questionável. Por outro lado, o modelo de CR apresentou boa concordância

com os dados experimentais, apresentados por MENZINGER et al. (1986), tanto no

que concerne à multiplicidade de estados estacionários, quanto ao comportamento

dinâmico.

LIOU e CHIEN (1990) empregaram uma variação dos modelos do tipo comparti-

mentado, conhecida como Modelo de Cholette. Este modelo descreve a mistura não-

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 não ideal sobre a multiplicidade de estados estacionários em sis-

temas sujeitos a uma cinética qúımica do tipo Langmuir-Hinshelwood em condições

isotérmicas. A análise matemática formal das equações estacionárias mostrou a

possibilidade de existência de até nove estados estacionários para estes reatores em

condições de mistura não ideal.

FOX et al. (1990) argumentaram que as técnicas de continuação paramétrica

ou de análise de estabilidade não podem ser aplicadas ao modelo CR, ao contrário

do modelo ITM, que apresenta relativa simplicidade no que concerne à aplicação

da análise de estabilidade. Além disso, os autores afirmaram que os resultados

obtidos por BOISSONADE e KEPPER (1987) com o modelo ITM foram baseados

na formulação estacionária do modelo ITM, que é numericamente instável longe do

limite da micromistura perfeita. Por último, os autores afirmaram que ambos os

modelos na região distante da micromistura perfeita são aproximações (visto que

soluções anaĺıticas não estão dispońıveis), de maneira que posśıveis diferenças nas

soluções entre as duas abordagens são de pouca importância.
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FOX e VILLERMAUX (1990b) empregaram a versão não-estacionária do mo-

delo ITM para estudar os efeitos de micromistura na reação envolvendo ı́ons clorito

e iodeto, que exibem comportamento dinâmico não-linear quando a taxa de agitação

é diminúıda. Neste trabalho, os autores mostraram que o modelo é capaz de pre-

dizer o comportamento dinâmico observado experimentalmente por MENZINGER

et al. (1986). O método da expansão de perturbações foi aplicada para a obtenção

das soluções dinâmicas do modelo, em que foi posśıvel observar que estes sitemas

estão sujeitos ao aparecimento de múltiplos estados estacionários, confirmando as

evidências experimentais e teóricas 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 oscilações dinâmicas. A única discrepância foi que o modelo

apresentou um peŕıodo maior de oscilações, quando comparado aos dados experi-

mentais. Os resultados das simulações dinâmicas também foram comparados com os

resultados experimentais obtidos por MENZINGER e GIRAUDI (1987). Neste tra-

balho, os autores reportaram evidências experimentais de oscilações dinâmicas para

estes sistemas ao variar a taxa de agitação. Novamente, o modelo ITM foi capaz de

predizer qualitativamente as oscilações dinâmicas observadas experimentalmente.

Conforme disctutido GYÖRGY e FIELD (1988), evidências experimentais de

oscilações caóticas em tanques cont́ınuos agitados envolvendo a reação de Belousov-

Zhabotinskii são amplamente reportadas na literatura. Contudo, os modelos de

mistura perfeita não têm sido capazes de predizer de forma adequada tais compor-

tamentos. Em geral, embora as amplitudes de oscilação preditas por estes modelos

tenham sido similares às observadas experimentalmente, o mesmo não se pode di-

zer a respeito do comportamento aperiódico. Neste senso, os autores sugerem que

a fonte de comportamento aperiódico nestas reações se deve ao acoplamento de

regiões do reator com diferentes composições (ou seja, existem regiões que possuem

mecanismos de realimentação positiva independentes), resultante da formação de

turbilhões e zonas mortas decorrente da mistura do material introduzido no sistema

com o material presente no seio da mistura reacional.

Neste contexto, GYÖRGYI e FIELD (1989) propuseram um modelo compar-

timentado para descrever efeitos de macromistura nestes sistemas. A abordagem

admite a existência de um pequeno volume na entrada do tanque que apresenta

composição diferente daquela observada na corrente de alimentação ou no seio da

mistura reacional na zona de reação. 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 circulação de material ocorre entre os dois compartimentos, de

maneira a descrever efeitos de difusão. Neste trabalho, por razões de simplicidade,

os efeitos de segregação não foram considerados. O modelo proposto foi capaz de
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predizer as diferentes rotas de bifurcação para o caos reportadas nos experimentos

(por intermédio de perturbações na vazão volumétrica de entrada) envolvendo este

sistema particular.

FOX et al. (1990) desenvolveram uma técnica numérica para investigação da es-

tabilidade linear do modelo ITM e comparação com as simulações obtidas através das

equações dinâmicas do modelo. Contudo, o caráter ı́ntegro-diferencial das equações

do modelo torna a análise de estabilidade mais complicada, quando comparada ao

modelo clássico de mistura perfeita. A aplicação da análise de estabilidade resulta

numa equação integral de Volterra com uma integral de convolução. A aplicação da

transformação de Laplace resulta em uma matriz de transferência com dependência

temporal, cujos pólos são computados a partir de um procedimento numérico. Esta

abordagem foi empregada para análise de estabilidade do sistema de PUHL e NI-

COLIS (1986), envolvendo reações consecutivas. Em particular, a análise de esta-

bilidade permitiu a construção dos diagramas de bifurcação, a partir dos quais foi

posśıvel verificar as condições de micromistura em que ocorre o aparecimento de

bifurcações do tipo ponto limite e do tipo Hopf. O aparecimento de múltiplos es-

tados estacionários e de oscilações foi confirmado a partir das simulações dinâmicas

conduzidas com o modelo, nas condições de micromistura preditas pela análise de

estabilidade.

FOX (1991) novamente analisou o comportamento dinâmico das reações con-

secutivas estudadas por PUHL e NICOLIS (1986) em condições de micromistura

imperfeita e alimentação segregada dos reagentes, utilizando as técnicas numéricas

propostas anteriormente (FOX et al., 1990). Neste trabalho, o principal objetivo

foi a construção dos diagramas de bifurcação a dois parâmetros, em que se torna

posśıvel mostrar a dependência das bifurcações do tipo ponto limite e Hopf com os

seguintes parâmetros: taxa de micromistura e tempo de residência médio. Os dia-

gramas obtidos pelo autor mostraram que, para valores especificados dos parâmetros

cinéticos, as bifurcações do tipo ponto limite e Hopf são estendidas para condições

de segregação parcial. Em particular, bifurcações do tipo cusp foram observadas nos

diagramas a dois parâmetros. Estes resultados sugerem que a diminuição da taxa

de agitação pode levar o sistema a exibir comportamento dinâmico complexo.

No entanto, a análise matemática da matriz de transferência obtida para este

sistema sugere que o efeito individual da micromistura parece incapaz de aumentar

a dimensão dinâmica deste sistema, visto que o número de singularidades encontra-

das para a matriz permaneceu igual para diferentes taxas de agitação. Portanto,

este fator limita o aparecimento de comportamento dinâmico mais complexo, de ma-

neira que os reatores de macromistura perfeita e com pobre micromistura podem,

por exemplo, não apresentar comportamento caótico. No entanto, esta afirmação

vale apenas para este sistema reacional espećıfico. Sistemas com cinética mais com-
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plexa, que apresentam caos no limite da máxima micromistura, podem, portanto,

apresentar a dependência deste tipo de fenômeno dinâmico com o grau de agitação.

VATISTAS e MARCONI (1992) estenderam o modelo ITM para descrever o

efeito de micromistura em sistemas com macromistura perfeita sujeitos a reações de

segunda ordem em condições não-isotérmicas e alimentação segregada dos reagentes.

Os autores propuseram um modelo do tipo ITM estacionário e não-isotérmico, em

que se observou que o aumento da segregação mássica e térmica diminui o número

de estados estacionários detectados (três, no limite da máxima micromistura, para

um, no limite da segregação completa). Além disso, constatou-se que o aumento

da transferência de calor com o meio externo (condição diatérmica) diminui a faixa

do parâmetro de segregação em que o sistema apresenta multiplicidade de estados

estacionários.

ALI e MENZINGER (1991, 1992) descreveram efeitos de mistura em tanques

cont́ınuos agitados processando reações consecutivas por modelos do tipo compar-

timentado. ALI e MENZINGER (1991) compararam as abordagens propostas por

KUMPINSKY e EPSTEIN (1985) e GYÖRGYI e FIELD (1989) e mostraram que o

primeiro modelo falha na predição de formação de isolas de soluções estacionárias,

observadas experimentalmente para estas reações.

No trabalho posterior de ALI e MENZINGER (1992), a não-homogeneidade que

surge a partir da alimentação 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 residência médio e a razão entre o volume

dos compartimentos de entrada e o volume do tanque principal foram os parâmetros

utilizados para a construção dos diagramas de bifurcação. Em particular, observou-

se que a inserção da não homogeneidade deslocou os ramos de estados estacionários

no espaço paramétrico, quando comparados com os mesmos diagramas constrúıdos a

partir de um modelo de mistura perfeita. Além disso, variando o grau de segregação

do sistema, observou-se o desprendimento de isolas de soluções estacionárias nos

diagramas de bifurcação (utilizando-se o tempo de residência médio como parâmetro

de continuação). Os resultados obtidos pelo modelo mostraram-se concordantes com

as observações experimentais.

PINTO (1990a,b) analisou a estrutura dinâmica de reatores cont́ınuos de po-

limerização em suspensão do PVC, utilizando modelos de segregação completa e

micromistura perfeita. Em geral, os resultados mostraram que o comportamento

dinâmico para esta classe de reatores, obtidos com modelos de segregação completa,

é muito similar aos resultados obtidos com modelos de micromistura perfeita. Em

particular, reatores completamente segregados também podem apresentar multipli-

cidades e formação de isolas de soluções estacionárias. Além disso, o mecanismo

de formação de isola por pinçamento foi observado de modo similar, tando no caso
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de segregação completa quanto no caso de mistura perfeita. No entanto, é impor-

tante salientar que o balanço de energia do reator foi admitido em condição de

máxima micromistura. A maior diferença entre os dois modelos é que o modelo

de segregação completa nunca apresenta comportamento oscilatório. Além disso,

o limite máximo de conversão posśıvel para reatores completamente segregados foi

abaixo de 1, quando o reator foi operado de modo adiabático, enquanto que o limite

máximo foi sempre igual a 1 se o reator era perfeitamente misturado.

HAUSER et al. (1992) propuseram um modelo do tipo compartimentado cons-

titúıdo por três tanques bem misturados de volumes conhecidos para descrever os

efeitos de mistura devido à alimentação segregada dos reagentes em sistemas en-

volvendo reações de oxidação de Br− por BrO−3 catalisada por Ce+3 em solução

ácida. 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 transferência de material entre os volumes descrevem o processo

de mistura a ńıvel macroscópico. Neste trabalho, as taxas de transferência entre

os compartimentos foram expressas em termos de um único parâmetro de mistura,

que podia ser correlacionado com a taxa de agitação, o diâmetro do agitador e o

volume total do reator. Os autores apresentaram os diagramas de continuação a dois

parâmetros dos pontos de bifurcação do tipo Hopf para ilustrar a região no espaço

para a vazão de alimentação e o grau de mistura em que estes sistemas apresentam

oscilações dinâmicas.

FOX et al. (1994) realizaram uma análise de bifurcação completa para o modelo

ITM usando um modelo cinético detalhado para reações envolvendo ı́ons clorito e

iodeto. Técnicas de continuação paramétrica e de análise de estabilidade foram uti-

lizadas para construir os diagramas de bifurcação utilizando respetivamente um e

dois parâmetros de continuação. O tempo de residência médio e a taxa de micromis-

tura foram utilizados como parâmetros de continuação. Neste trabalho, a utilização

de aproximações polinomiais de Laguerre reduziu o sistema de equações ı́ntegro-

diferenciais parciais a um sistema n-dimensional de equações diferencias ordinárias,

para o qual foi posśıvel realizar a continuação paramétrica dos ramos de órbitas

periódicas. Soluções periódicas estáveis e instáveis foram analisadas em função do

parâmetro de micromistura. Soluções caóticas também foram detectadas para certos

valores dos parâmetros do modelo. Além disso, os resultados obtidos mostraram-se

concordantes com os dados experimentais e resultados teóricos prévios reportados

por MENZINGER e DUTT (1990), ALI e MENZINGER (1991) e ALI e MENZIN-

GER (1992).

Recentemente, OECHSLER et al. (2016) realizaram uma investigação dos efeitos

de micromistura no comportamento dinâmico de reatores qúımicos não-isotérmicos

com DTR ideal. O modelo ITM foi utilizado para descrever efeitos de micromistura
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associados às limitações de transferência de calor e massa entre os elementos fluidos,

num sistema com reação de primeira ordem irreverśıvel exotérmica. Os métodos tra-

dicionais de continuação paramétrica foram utilizados para mostrar que múltiplos

estados estacionários e oscilações periódicas puderam ser observados em condições

de segregação parcial, enquanto que os casos de máxima micromistura não apresen-

taram tais comportamentos. Deste modo, sistemas reacionais relativamente simples

sujeitos a efeitos de segregação térmicos podem apresentar comportamento bastante

distinto do previsto pelos modelos tradicionais de máxima micromistura.

2.4 Principais Resultados Experimentais

Nesta seção são apresentados os principais resultados experimentais sobre os

efeitos da não-idealidade da mistura no desempenho de processos qúımicos. GOTO

et al. (1975) efetuaram um trabalho de avaliação de modelos de micromistura para

a reação de saponificação do acetato de etila por hidróxido de sódio em condições

isotérmicas. Os experimentos foram conduzidos em um reator cont́ınuo do tipo

tanque de mistura com alimentação segregada dos reagentes. A resposta da con-

centração de hidróxido de sódio na sáıda, frente a uma perturbação do tipo degrau

na concentração de entrada, foi medida por condutividade elétrica e titulação. A

agitação do sistema foi moderada, para que fosse posśıvel observar uma condição ex-

perimental de segregação parcial. A partir dos dados experimentais, os parâmetros

dos modelos foram determinados por técnicas de estimação de parâmetros. Neste

trabalho, os autores avaliaram três modelos: (i) modelo do tipo duplo-ambiente;

(ii) modelo de coalescência-redispersão; (iii) modelo do tipo duplo-ambiente gene-

ralizado. Apesar do modelo do tipo duplo-ambiente generalizado apresentar uma

qualidade de ajuste superior à dos demais, sob o ponto de vista de discriminação de

modelos, todos os modelos puderam ser considerados adequados.

RITCHIE e TOBGY (1979) obtiveram dados de conversão a partir de experi-

mentos, conduzidos em um reator com entradas segregadas de reagentes. O sistema

analisado envolveu a reação do sal de sódio do ácido de Schaffer com reagentes

obtidos da diazotização do ácido sulfańılico ou 4-toluidina. A medição das concen-

trações na sáıda do sistema foi efetuada por fotometria. Os dados experimentais

para diferentes condições de vazão de entrada dos reagentes foram acoplados às si-

mulações do modelo do tipo três ambientes, permitindo a obtenção do parâmetro de

micromistura para cada condição, utilizando técnicas de estimação de parâmetros.

AUBRY e VILLERMAUX (1975) utilizaram dados experimentais para verificar

a capacidade do modelo ITM em descrever os processos de coalescência e redispersão

em uma suspensão ĺıquido-ĺıquido, que apresentava caracteŕısticas 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 emissão de jatos de ĺıquido

a partir de duas seringas com agulhas produziam agitação espontânea. Contudo,

as vazões de injeção foram definidas de modo a garantir que a micromistura parcial

ocorresse. As medidas de concentração foram monitoradas por uma microssonda

de condutividade conectada a um analisador. Assim, diversos experimentos foram

realizados para verificar a influência da mistura imperfeita sobre a conversão e a

seletividade de diversas reações qúımicas, a saber:

♦ reação instantânea do fenol e hidróxido de sódio, com alimentação segregada

dos reagentes;

♦ reação de segunda ordem (hidrólise alcalina do nitrometano) com alimentação

segregada e pré-misturada dos reagentes;

♦ reação de segunda ordem consecutiva-paralela (hidrólise alcalina do glicol di-

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

Os resultados experimentais foram analisados com o aux́ılio do modelo ITM, de

forma que, em cada condição experimental, a estimação do parâmetro de micromis-

tura foi efetuada. Os valores obtidos a partir de diferentes condições experimentais

mostraram uma consistência razoável do modelo, comprovando a validade do modelo

ITM e sua utilidade no projeto de reatores de mistura imperfeita.

Alguns sistemas clássicos da engenharia de reações qúımicas apresentam instabi-

lidades estáticas e dinâmicas, mesmo quando a reação é conduzida em condições

isotérmicas. O aparecimento de fenômenos dinâmicos complexos nessas reações

deve-se principalmente à caracteŕıstica de efeito autocataĺıtico inerente a estes sis-

temas. Neste contexto, são citados alguns trabalhos experimentais que reportaram

o aparecimento destes fenômenos. ROUX et al. (1983), por exemplo, realizaram

experimentos para reações envolvendo ı́ons clorito e iodeto, em que mostraram que

o aumento da agitação expande a região do diagrama de bifurcação em que se ob-

serva a existência do fenômeno de histerese, quando se aumenta a vazão volumétrica

de alimentação. KUMPINSKY e EPSTEIN (1985) apresentaram dados experimen-

tais para reações envolvendo ı́ons bromato, brometo e manganês (cujo mecanismo

é apresentado nas Equações (2.1) e (2.2)), em que também observaram o fenômeno

de histerese associado à taxa de agitação do sistema reacional.

BrO−3 +Br− + 2H+ 
 HBrO2 +HOBr

HBrO2 +Br− +H+ 
 2HOBr

HOBr +Br− +H+ 
 2BrO2 +H2O

Mn+2 +BrO2 +H+ 
Mn+3 +HBrO2

(2.1)
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Mn+3 +BrO2 +H2O 
Mn+2 +BrO−3 + 2H+

2HBrO2 
 BrO−3 +HOBr +H+
(2.2)

MENZINGER et al. (1986) também observaram evidências experimentais de

múltiplos estados estacionários em reações envolvendo iodeto e clorito e dependência

do aparecimento deste tipo de resposta com o grau de agitação do sistema. Os

autores constataram que, em condições em que a alimentação dos reagentes era

completamente segregada, o ramo de estados estacionários inferior era extremamente

dependente da velocidade de agitação, de maneira que a transição para a região

contendo somente um estado estacionário era deslocada para valores menores de

vazão volumétrica, quando a velocidade de agitação diminúıa. Assim, observaram

que um aumento de 20% na velocidade de agitação podia resultar numa expansão

da região de multiplicidade por uma fator de 4. Além disso, este ramo foi deslocado

para valores inferiores, quando a taxa de agitação diminuiu.

Por outro lado, os experimentos realizados com alimentação homogênea da mis-

tura de ı́ons clorito e iodeto mostraram que as respostas são pouco senśıveis ao

grau de agitação e que a transição para a região com um único estado estacionário

era deslocada para valores de vazão volumétrica acima da capacidade nominal das

bombas, exceto para as condições em que a taxa de agitação era bastante baixa.

LUO e EPSTEIN (1986) mostraram evidências experimentais do aparecimento

de comportamento oscilatório associado ao estado de mistura do sistema e em

condições com alimentação perfeitamente misturada ou segregada dos reagentes em

um reator do tipo CSTR. Estas obervações experimentais foram obtidas para o

sistema de reação envolvendo ı́ons clorito e iodeto (cujo mecanismo é descrito nas

Equações 2.3 e 2.4).

H+ + ClO−2 + I− 
 HOCl +OI−

HOCl + I− 
 Cl− +HOI

H+ +HOI + I− 
 I2 +H2O

H+ +HOI + ClO−2 
 HIO2 +HOCl

HIO2 + I− +H+ 
 2HOI

HOI +HOCl 
 HIO2 + Cl− +H+

I2 + ClO−2 
 IClO2 + I−

IClO2 +H2O 
 HIO2 +HOCl

IClO2 + I− +H2O 
 HOI +OI− +HOCl

HOCl +HIO2 
 Cl− + IO−3 + 2H+

2H+ + IO−3 + I− 
 I2O2 +H2O

(2.3)
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I2O2 +H2O 
 HOI +HIO2

I2O2 + I− +H2O 
 2HOI +OI−
(2.4)

Os resultados experimentais de LUO e EPSTEIN (1986) sugerem a existência

de diversos tipos de bifurcações, tais como bifurcações do tipo Hopf e sela-nó, que

mostraram o surgimento de múltiplos estados estacionários e ciclos limites estáveis e

instáveis associados ao estado de mistura do sistema. Em outras palavras, os autores

mostraram que existe uma taxa cŕıtica de agitação em que estes sistemas apresentam

o nascimento ou desaparecimento de comportamento dinâmico oscilatório, depen-

dendo das demais condições operacionais, tais como concentrações de reagentes na

alimentação, vazão volumétrica e alimentação dos reagentes em condições de mistura

perfeita ou segregação completa.

MENZINGER e JANKOWSKI (1986) e SEVCÍK e ADAMCÍKOVA (1988) re-

portaram evidências experimentais de instabilidades dinâmicas associadas à taxa de

agitação nas reações de Belousov-Zhabotinsky catalisada por ferróına em tanques

cont́ınuos agitados. Os resultados mostram que a taxa de agitação influencia a am-

plitude e o peŕıodo das oscilações dinâmicas observadas experimentalmente. Logo,

os resultados sugerem que a mistura imperfeita desempenha um papel fundamental

no comportamento dinâmico desta classe de reatores.

MENZINGER e GIRAUDI (1987) investigaram o efeito da taxa de agitação no

comportamento dinâmico oscilatório exibido por reações envolvendo ı́ons clorito e

iodeto. Neste trabalho, observou-se que, em condições de alimentação segregada dos

reagentes, as oscilações dinâmicas ocorrem somente numa faixa estreita da taxa de

agitação (entre 300 e 415 rpm). Dependendo da taxa de agitação, as amplitudes de

oscilação e periodicidade eram alteradas. Portanto, fenômenos dinâmicos complexos,

como multiplicidade de dinâmica oscilatória e duplicação de peŕıodo, são observados

quando se varia a taxa de agitação. Por outro lado, quando os experimentos foram

efetuados em condições de alimentação perfeitamente misturada dos reagentes, não

se observou comportamento dinâmico oscilatório na faixa experimental analisada

para as taxas de agitação.

Em suma, os autores descobriram a existência de uma taxa mı́nima de agitação,

de maneira que o sistema apresentava um único atrator em condições abaixo deste

valor. Para valores de taxa de agitação acima desta condição cŕıtica, o sistema

apresentava comportamento dinâmico oscilatório. Aumentando-se o valor da taxa de

agitação, as amplitudes e peŕıodo das oscilações aumentaram. Além disso, os autores

constataram a existência de um valor máximo de agitação em que as oscilações

cessavam e o sistema passava a apresentar novamente um único estado estacionário.

De acordo com GYÖRGY e FIELD (1988), apesar da forte evidência do efeito
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potencial da agitação, poucos trabalhos têm investigado o efeito da agitação sobre o

comportamento caótico de reações de Belousov-Zhabotinskii em tanques cont́ınuos

agitados. O mecanismo cinético destas reações, conhecido como Oregonator, é des-

crito na Equação 2.5:

A+ Y 
 X + P

X + Y 
 P + P

A+X 
 W +W

W + C 
 X + Z∗

X +X 
 A+ P

Z∗ 
 g∗Y + C

(2.5)

em que A representa o ı́on BrO−3 , C representa o catalisador Ce(III), P representa

HOBr, W representa o radical BrO∗2, X representa HBrO2, Y representa o ı́on

Br−, Z∗ é a forma oxidada do catalisador Ce(IV ) e g∗ é um fator estequiométrico.

Neste cenário, ARGOUL et al. (1987) realizaram experimentos em que a taxa

de agitação foi modificada, mantendo-se os demais parâmetros operacionais fixos.

Os resultados sugeriram que a diminuição da taxa de agitação pode ser responsável

pela transição do comportamento dinâmico, que inicialmente apresentava oscilações

aperiódicas, para um posterior estado em que oscilações periódicas foram observadas.

A relação entre o comportamento aperiódico e a taxa de agitação na reação

de Belousov-Zhabotinskii também foi investigada por FREUND et al.(1986 apud

GYÖRGY e FIELD, 1988). Estes autores constataram que o grau de aperiodici-

dade diminui em condições de alimentação homogênea dos reagentes. Além disso,

o cômputo dos expoentes de Lyapunov foram apresentados nos experimentos com

comportamento dinâmico caótico, realizados em diversas condições de agitação, com

vazão volumétrica e concentrações de alimentação estabelecidas. Estes autores des-

cobriram que o maior expoente de Lyapunov era sempre positivo em condições de

elevada agitação. Em contrapartida, em condições de agitação menos intensa, a

variância no cálculo do expoente de Lyapunov foi elevada. Portanto, estes resul-

tados sugeriram claramente que o comportamento caótico neste sistema reacional

espećıfico era dependente das condições de agitação. Evidências experimentais de

comportamento caótico associado ao grau de agitação do sistema para esta classe de

reações também foram reportadas por STRIZHAK (1995). Em particular, observou-

se a existência de uma taxa mı́nima de agitação, a partir da qual o sistema reacional

apresentava oscilações caóticas.

DUTT e MENZINGER (1990) mostraram evidências experimentais de histerese

na reação de Belousov-Zhabotinskii em tanques cont́ınuos agitados, como função
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da taxa de agitação. Entre os principais resultados, os autores verificaram que, em

condições de alimentação bem misturada dos reagentes e elevados valores de vazão de

alimentação, a diminuição da taxa de agitação estendia o ramo superior de estados

estacionários, enquanto o ramo inferior desaparecia. Por outro lado, os diagramas

experimentais de bifurcação, utilizando a vazão de alimentação como parâmetro de

bifurcação, mostraram que a diminuição da agitação aumentava a faixa experimental

para a vazão de alimentação em que dois estados estacionários eram observados.

Neste trabalho, os efeitos de mistura associados à alimentação bem misturada

ou segregada dos reagentes no comportamento dinâmico do sistema também foram

avaliados. Em particular, os diagramas experimentais de bifurcação (com a vazão

de alimentação como parâmetro de bifurcação) mostraram que a região em que

dois estados estacionários eram observados era maior quando a alimentação dos

reagentes era bem misturada. Além disso, os autores analisaram simultaneamente

os efeitos da configuração de mistura na corrente de alimentação e taxa de agitação.

Nos experimentos com alimentação segregada dos reagentes, o aumento da taxa de

agitação diminuiu a região de multiplicidade de estados estacionários nos diagramas

experimentais de bifurcação. Em contrapartida, nos experimentos com alimentação

bem misturada dos reagentes, o aumento da taxa de agitação aumentou a região

de multiplicidade do diagrama de bifurcação. Portanto, estes resultados sugerem

que, para esta classe de reações, os efeitos de agitação elevada e alimentação bem-

misturada não são equivalentes.

MENZINGER e JANKOWSKI (1990) mostraram para esta classe de reações

evidências experimentais de multiplicidade de oscilações dinâmicas com o grau de

agitação do sistema. Novamente, observou-se a dependência da amplitude e perio-

dicidade das oscilações dinâmicas com a taxa de agitação do sistema.

OCHIAI e MENZINGER (1990) argumentaram que os modelos de micromistura

que avaliam efeitos de agitação focam nos turbilhonamentos em microescala origi-

nados da dissipação de energia turbulenta, usualmente admitindo que os gradientes

macroscópicos estão ausentes. Os modelos de macromistura, por sua vez, apontam

na direção oposta; ou seja, admitem a existência de gradientes macroscópicos, mas

admitem que a mistura na escala molecular é perfeita. Porém, a descrição adequada

da situação f́ısica real requer a utilização 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 seção transversal de um tanque agitado cont́ınuo com eletrodos de Pt com o ob-

jetivo de analisar os efeitos dos gradientes macroscópicos de concentração no com-

portamento dinâmico do reator. Os resultados mostraram uma dependência do

potencial do eletrodo com a distância radial a partir do eixo do agitador, sugerindo
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uma similar dependência radial da concentração. Estes efeitos foram observados em

reações envolvendo ı́ons cloreto e iodeto. O efeito da configuração da alimentação

(bem-misturada ou não) e da taxa de agitação foram igualmente analisados. Em

todos os experimentos a leitura do potencial do eletrodo apresentou dependência

espacial.

Além disso, diagramas de bifurcação (usando a vazão de alimentação como

variável manipulada) foram apresentados a partir dos dados experimentais obti-

dos da leitura feita com detectores posicionados no centro e numa região afastada

do reator, respectivamente. Os resultados sugeriram que estes gradientes também

influenciam o comportamento dinâmico e a estabilidade do reator. Em particular,

os autores verificaram que a forma do fenômeno de histerese dependia da posição

do detector. O ramo inferior de estados estacionários não apresentou dependência

espacial; contudo, a forma do ramo superior de estados estacionários em termos

da vazão de alimentação foi alterada, conforme mudou a posição do detector. Na

região em que a agitação era elevada, o potencial medido foi superior e permane-

ceu constante, quando a vazão de alimentação foi aumentada. Por outro lado, na

região de pobre mistura, observaram-se valores inferiores para o potencial medido e

diminuição gradativa, quando a vazão de alimentação foi aumentada. Estes resul-

tados sugeriram, portanto, a existência de um acoplamento entre os fenômenos de

macro e micromistura e o comportamento dinâmico do reator. OCHIAI e MENZIN-

GER (1990) confirmaram os resultados de MENZINGER e DUTT (1990) quanto à

existência de gradientes espaciais em tanques cont́ınuos agitados, usando a técnica

de espectroscopia por absorção na faixa de comprimento de onda do UV/vis.

ALI e MENZINGER (1991) reportaram evidências experimentais do apareci-

mento de isolas e ramos de soluções estacionárias do tipo cogumelo em condições de

baixas vazões de alimentação em reações envolvendo ı́ons cloreto e iodeto. Particu-

larmente, os autores observaram que a isola é formada a baixas taxas de agitação,

devido à desestabilização do ramo superior de estados estacionários.

O efeito da taxa de agitação no comportamento dinâmico de reatores do tipo

tanque de mistura também foi reportado por HAUSER et al. (1992). Em particular,

os autores mostram evidências experimentais de que a taxa de agitação influencia

a janela de condições experimentais de vazão de alimentação em que oscilações

dinâmicas são observadas para reações de oxidação de Br− por BrO−3 catalisada

por Ce+3 em solução ácida.

53
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2.5 Resultados Teóricos e Experimentais sobre

Mistura Imperfeita em Reatores de Polime-

rização

No âmbito da engenharia de reações poliméricas, o comportamento dinâmico de

reatores cont́ınuos de polimerização tem sido investigado exaustivamente nas últimas

duas décadas. A utilização de forma sistemática das técnicas numéricas de conti-

nuação paramétrica e análise de bifurcações em sistemas de polimerização é atribúıda

ao trabalho pioneiro de JAISINGHANI e RAY (1977), em que múltiplos estados es-

tacionários e bifurcações do tipo Hopf foram detectadas para as polimerizações em

massa do metacrilato de metila (MMA) e do estireno em condições isotérmicas. Nos

trabalhos seguintes do grupo da Universidade de Wisconsin, a existência de diversas

bifurcações estacionárias (tais como multiplicidades do tipo S, cogumelo e isolas)

e oscilações periódicas sustentadas foram apresentadas em função do tempo de re-

sidência médio para homopolimerizações em solução e copolimerizações em massa

não isotérmicas (HAMER e RAY, 1981; SCHMIDT e RAY, 1981). A validação ex-

perimental do fenômeno de multiplicidade de estados estacionários, em concordância

com as predições do modelo matemático, foi apresentada pela primeira vez por SCH-

MIDT e RAY (1981).

TEYMOUR e RAY (1989) forneceram a primeira evidência experimental de os-

cilações periódicas em sistemas de polimerização em solução conduzidos em reatores

do tipo tanque agitado. No trabalho posterior, os dados experimentais obtidos

para a polimerização em solução do acetato de vinila em um reator de escala de

bancada mostraram boa adequação com as simulações dinâmicas e com a análise

de bifurcação (TEYMOUR e RAY, 1992a). Fenômenos dinâmicos complexos, tais

como multiplicidade de órbitas periódicas, isolas de soluções periódicas e cascatas

de duplicação de peŕıodo levando ao caos foram preditas como função do tempo de

residência médio para polimerizações em reatores industriais (TEYMOUR e RAY,

1992b, 1991).

PINTO e RAY (1995) estenderam a análise de bifurcações para sistemas de co-

polimerização em solução do acetato de vinila e metacrilato de metila, em que se

mostrou que os diagramas de bifurcação são extremamente senśıveis às variações na

composição de alimentação. Além disso, apresentou-se pela primeira vez evidência

experimental de oscilações periódicas nestes sistemas, em concordância com os re-

sultados teóricos fornecidos pelas simulações dinâmicas e análise de bifurcações. No-

vamente, comportamento dinâmico complexo foi observado na análise de reatores

industriais de copolimerização. No entanto, mostrou-se que tais comportamentos

estão confinados em regiões muito pequenas do espaço paramétrico, justificando
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porque comportamento complexo oscilatório ainda não foi observado experimental-

mente em sistemas reais de polimerização.

PINTO e RAY (1996) deram continuidade aos trabalhos anteriores ao estender

o modelo matemático para permitir a análise dinâmica de efeitos de inibição em

sistemas de copolimerização em solução. Os resultados teóricos e experimentais

mostraram que estes sistemas exibem operação instável (múltiplos estados esta-

cionários e oscilações periódicas) na presença de pequenas quantidades de inibidores

na corrente de alimentação.

FREITAS et al. (1994) propuseram um modelo matemático genérico para o re-

ator de homopolimerização em massa, sem definir, portanto, um sistema reacional

espećıfico, em que se buscou identificar a generalidade do fenômeno de multiplicidade

de cinco estados estacionários. Neste trabalho, mostrou-se que este fenômeno ocorre

provavelmente em qualquer reator de polimerização via radicais-livres em massa. No

entanto, mostrou-se ser extremamente pequena a faixa paramétrica em que cinco es-

tados estacionários são posśıveis, quando forte efeito-gel está presente. Logo, o efeito

gel não é condição necessária para a existência de múltiplos estados estacionários,

de forma que o aumento deste efeito, inclusive, pode inibir o aparecimento destes

fenômenos.

MELO et al. (2001a) estenderam o trabalho de FREITAS et al. (1994) para a

homopolimerização em solução, em que mostraram que soluções oscilatórias auto-

sustentadas também podem ser consideradas como uma caracteŕıstica dinâmica

genérica desta classe de reatores de polimerização, independentemente do sistema

qúımico particular analisado. Além disso, mostrou-se que soluções oscilatórias ocor-

rem em faixas de tempos de residência e temperatura que são de interesse comercial,

e que os diagramas de bifurcação de órbitas periódicas são muito senśıveis às va-

riações na concentração de iniciador na alimentação. Novamente, o aumento do

efeito gel inibiu o aparecimento de soluções oscilatórias auto-sustentadas. Todos os

trabalhos anteriormente citados consideraram a hipótese de micromistura perfeita,

de forma que a influência da micromistura no comportamento dinâmico dos reatores

de polimerização em solução do tipo tanque agitado permanece como uma lacuna na

literatura. Alguns trabalhos buscaram ilustrar a influência da mistura imperfeita so-

bre a análise dinâmica de reatores de polimerização. Contudo, salienta-se novamente

que nenhum deles levou em consideração a descrição da mistura polimérica por um

modelo de micromistura apropriado, em que se permita a variação sistemática de

um parâmetro entre os extremos da segregação total e máxima micromistura

PINTO (1990a) realizou uma investigação sobre o efeito de segregação na análise

dinâmica de reatores cont́ınuos de polimerização de PVC em suspensão. A análise

matemática do modelo de segregação total proposto mostrou que os valores carac-

teŕısticos da matriz Jacobiana são sempre reais, em virtude das equações do modelo
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serem completamente desacopladas. Portanto, o sistema completamente segregado

não é capaz de gerar pontos de bifurcação de Hopf em oscilações auto-sustentadas,

ao contrário dos resultados obtidos previamente pelo autor quando a hipótese de mi-

cromistura perfeita foi admitida (PINTO, 1990b). Uma análise de bifurcação mais

detalhada mostrou que em um sistema parcialmente segregado, em que há somente

transferência de energia entre as gotas suspensas, pode ser observado o apareci-

mento de mútiplos estados estacionários e isolas estacionárias, de modo similar aos

resultados obtidos sob a condição de micromisturação perfeita.

Um dos trabalhos pioneiros acerca dos efeitos de mistura em reatores de po-

limerização pode ser atribúıdo a TADMOR e BIESENBERGER (1966). Neste

trabalho, os efeitos de mistura nas distribuições de massas molares em reatores

cont́ınuos do tipo tanque agitado foram avaliados. A análise dos casos extremos de

micromistura pode fornecer a base para a compreensão do desempenho real de po-

limerizações em reatores do tipo tanque agitado. Um exemplo industrial de reação

em tanque cont́ınuo agitado completamente segregado (SCSTR) é a polimerização

em suspensão em operação cont́ınua com coalescência, que induz a micromistura.

Polimerizações em massa ou solução em tanques cont́ınuos agitados homogêneos

(HCSTR), por sua vez, apresentam um estado de mistura que está situado entre

os dois casos extremos de mistura, em virtude da segregação parcial resultante da

pobre mistura em condições de elevada viscosidade.

Em particular, as predições para as distribuições de massas molares usando o

modelo de segregação completa foram comparadas com as predições obtidas com

os modelos do reator batelada e do reator HCSTR. Três mecanismos de polime-

rização foram avaliados: adição por etapas sem terminação, condensação e adição

com terminação por combinação. Entre os principais resultados, observou-se que

para tempos de vida das cadeias suficientemente longos, quando comparados com

o tempo de residência médio, a distribuição 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 distribuições de massas molares são mais largas que aquelas

obtidas para os reatores batelada e HCSTR.

DRISCOLL e KNORR (1969) avaliaram os efeitos da não-idealidade da mis-

tura em sistemas de copolimerização por radicais livres. As conversões, composição

média do copoĺımero formado, bem como as distribuições de composição do co-

poĺımero (DCC), foram descritas para três sistemas particulares: reator batelada

e reatores cont́ınuos completamente segregados (SCSTR) e homogêneos (HCSTR).

Os resultados indicaram que a conversão e composição média do copoĺımero não são

fortemente dependentes do grau de mistura no reator. Em contrapartida, a distri-

buição de composição do copoĺımero é fortemente afetada pela mistura em todos

os sistemas em que a composição varia com a conversão. A magnitude do efeito
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de mistura na DCC aumenta com a conversão. No limite do reator completamente

segregado em condições de elevada conversão, a DCC foi similar àquela 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 copoĺımero completamente uni-

forme é formado na condição de micromistura perfeita, enquanto que na condição 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 influência da mistura imperfeita sobre a estabilidade do reator de polimerização

e as propriedades dos poĺımeros. MARINI e GEORGAKIS (1984a) usaram um

modelo composto por três compartimentos em série com reciclo para representar

a mistura imperfeita na corrente de alimentação em reatores de PEBD do tipo

autoclave. A região de alimentação foi descrita por dois tanques perfeitamente

misturados conectados em série a um compartimento maior bem misturado. O

principal parâmetro do modelo foi a taxa de reciclo de material do compartimento

principal ao compartimentos situados na alimentação. Os autores observaram que o

modelo de mistura perfeita ajustava bem os dados experimentais obtidos em reações

de polimerização 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 estacionário é instável na faixa de temperatura de interesse. Por

outro lado, o modelo de mistura imperfeita apresenta um efeito de estabilização no

comportamento dinâmico do reator. Em particular, observou-se que a introdução de

elementos de segregação reduz o valor do maior valor caracteŕıstico, que é alterado

de um valor positivo para um valor negativo, dentro da região 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 matemático

proposto preliminarmente, que levava em consideração as limitações de mistura no

ponto de alimentação do iniciador, foi utilizado para descrever as distribuições de

massas molares. Os autores constataram que, em baixas temperaturas, o ı́ndice

de polidispersão previsto pelo modelo de mistura imperfeita era aproximadamente

igual ao do modelo de mistura perfeita (CSTR). Todavia, quando a temperatura

de reação aumentava, as distribuições de massas molares previstas pelo modelo de

mistura imperfeita tornavam-se mais amplas.
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TOSUN (1992) propôs um modelo matemático com o objetivo de descrever efei-

tos de macro e micromistura em reatores de homopolimerização 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 alimentação 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 caracteŕısticas dos

modelos de interação por difusão como o modelo ITM;

Os principais resultados mostraram que a massa molar numérica não dependia

muito das condições de mistura. Por outro lado, a massa molar ponderal era for-

temente dependente das condições de mistura. Em comparação com os resultados

de mistura ideal, o ı́ndice de polidispersão podia aumentar fortemente quando a

mistura se tornava pobre, dependendo das condições de vazão e taxa espećıfica de

decomposição do iniciador.

CHAN et al. (1993) desenvolveram um modelo matemático para a copolime-

rização por radicais livres em reatores autoclave a elevada pressão. O modelo des-

crevia a mistura imperfeita para representar o efeito de agitação dentro do reator.

O modelo consistiu em dividir o reator em um número de compartimentos perfei-

tamente misturados, seguido de uma seção de escoamento do tipo empistonado.

O modelo matemático foi acoplado às equações de um controlados do tipo PID,

para manter a operação num estado estacionário intermediário instável. Um es-

tudo de sensibilidade foi realizado a partir dos parâmetros de mistura e alguns dos

parâmetros 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 alimentação em reatores

de polimerização, devido à decomposição rápida do iniciador e aos baixos tempos

de residência, de modo que a concentração de iniciador não era uniforme em todo

o reator. Neste trabalho, três sistemas de polimerização foram considerados: ho-

mopolimerização do estireno, homopolimerização a alta pressão do etileno e copo-

limerização em solução do acetato de vinila e metacrilato de metila, observando-se

em todos os casos a multiplicidade de estados estacionários. Além disso, a operação

sob condição de mistura imperfeita mostrou menor conversão de monômero a uma

dada concentração de iniciador e distribuição de massas molares mais ampla, em

comparação com a condição de mistura perfeita

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

crever efeitos de mistura em reatores de polimerização de MMA. Para descrever
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a mistura imperfeita no reator de polimerização, uma configuração usando dois

compartimentos em série foi adotada. Os diagramas de bifurcação foram desen-

volvidos por técnicas de continuação paramétrica, utilizando como parâmetros de

continuação as razões de transferência e de volumes dos compartimentos. Entre os

principais resultados, múltiplos estados estacionários foram detectados em condições

de macromistura imperfeita na forma de bifurcações do tipo S e isolas. Bifurcações

do tipo Hopf deram origem a ramos de soluções periódicas instáveis, que também

foram encontrados em condições de macromistura imperfeita.

VILLA et al. (1998) também empregaram modelos compartimentados para re-

alizar uma análise de estabilidade completa em reatores do tipo autoclave para

produção de PEBD. Os autores observaram que o reator perfeitamente misturado

possui uma faixa pequena de condições estáveis de operação. Contudo, quando um

modelo constitúıdo por três compartimentos foi usado, os diagramas de bifurcação

mostraram uma ampliação da faixa de condições estáveis de operação, quando existe

mistura imperfeita. Em particular, os autores mostraram que a existência de mis-

tura imperfeita estabiliza as condições de operação do processo. A explicação f́ısica

pode ser atribúıda à existência de pequenas regiões na alimentação do reator, que di-

minuem significativamente as concentrações de radicais e iniciador que alcançam as

regiões maiores do reator. Isto causa uma redução na eficiência do iniciador, quando

comparada à situação de mistura perfeita, e consequentemente reduz a geração de

calor e efeitos de autoaceleração. Esta situação é similar ao efeito estabilizante de

um controlador que reduz a concentração de iniciador na alimentação, quando a

temperatura de operação 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),

distribuições de tempos de residência e difusão transiente entre as camadas e o fluido

intersticial com uma composição média. Os autores utilizaram medições da DCC

por cromatografia para estimar a espessura das lâminas, que é uma medida do grau

de micromistura do sistema. CHELLA e OTTINO (1983) e FIELDS e OTTINO

(1987a,b), por sua vez, propuseram modelos que descrevem os mecanismos de difusão

e reação dentro de estruturas lamelares. Estes modelos foram utilizados para des-

crever efeitos de micromistura em reações de polimerização. Os autores admitiram

somente a existência de deformação da estrutura lamelar e ausência de convecção

em seus trabalhos. Estes modelos expressam as conversões e massas molares médias

como funções do tempo, espessura das camadas e do espaço lamelar.

Entre os trabalhos que utilizaram técnicas de CFD para a avaliação de efeitos

de mistura em reatores de polimerização, 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 polimerização de PEBD do tipo autoclave em

escala comercial, com alimentação de iniciador e monômero bem misturada. O mo-

delo de CFD foi constitúıdo pela solução sequencial das equações que descrevem o

escoamento, seguido pela solução dos balanços de massa e energia para a homopo-

limerização por radicais livres num campo de escoamento estabelecido. Admitiu-se

que efeitos térmicos e reativos não afetam o campo de escoamento. As respostas do

modelo CFD foram comparadas com as predições 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 não homogeneidades

da concentração e temperatura em escalas macro e micro. Em particular, o modelo

de CFD prediz a existência de uma concentração mı́nima de iniciador quando se au-

menta a temperatura do sistema. Além disso, os efeitos de micromistura puderam

ser considerados neglicenciáveis, em comparação com os efeitos de macromistura.

VIVALDO-LIMA et al. (1998a) apresentaram uma estratégia para o cálculo da

distribuição de tamanhos de part́ıcula em reatores de polimerização em suspensão

em condições de mistura não-homogênea. A estratégia consiste no uso da técnica

do balanço populacional e modelos de mistura compartimentados para quantificar a

mistura não-homogênea. A estratégia consistiu em dividir o reator em duas ou mais

regiões homogêneas, porém distintas entre si no senso da intensidade de mistura

(regiões com diferentes valores de dissipação de energia). Os valores da taxa de

dissipação de energia de cada compartimento foram estimadas a partir de simulações

de CFD, que levaram em consideração a geometria do reator e do agitador. As

predições do modelo mostraram-se concordantes com os dados experimentais obtidos

para as distribuições de tamanho de part́ıcula em reatores de copolimerização em

suspensão do estireno com divinilbenzeno.

Outro trabalho importante a respeito de efeitos de mistura em reatores de po-

limerização em suspensão pode ser atribúıdo a MAGGIORIS et al. (1998, 2000).

Os autores desenvolveram um modelo com dois compartimentos para representar

a não-homogeneidade do campo de escoamento turbulento em reatores batelada

para o processo de polimerização em suspensão do PVC. Nesta abordagem, um dos

comportamentos corresponde à região do impelidor e o outro referente ao volume

remanescente do reator. Além disso, o modelo levou em consideração a variação das

propriedades f́ısicas, tais como a densidade da fase dispersa, a viscoelasticidade e a

tensão interfacial durante a polimerização. A técnica de balanço populacional foi

aplicada para descrever as taxas de quebra e coalescência da fase dispersa em termos

das propriedades hidrodinâmicas e f́ısicas envolvidas. Alguns parâmetros do modelo,

como o volume dos compartimentos, as taxas de dissipação de energia e os fluxos

de transferência de material entre os compartimentos, foram estimadas a partir de

simulações CFD. O modelo teórico foi capaz de predizer razoavelmente bem as não-
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homogeneidades observadas experimentalmente para a distribuição de tamanhos de

gota, assim como a evolução da distribuição de tamanhos das part́ıculas.

Em particular, os autores avaliaram o efeito da taxa de agitação na distribuição

de tamanhos de part́ıculas, sendo posśıvel observar que o tamanho médio da gota

alcançava um valor mı́nimo quando se aumentava a taxa de agitação do sistema.

Os dados teóricos e experimentais mostraram uma redução dos tamanhos das gotas,

caracteŕıstico de um regime controlado pela quebra das gotas, e tendências gerais de

mistura imperfeita em condições de taxa de agitação reduzida. Por outro lado, um

ligeiro aumento do diâmetro médio de gota com o tempo de agitação foi observado

em condições de taxa de agitação mais elevadas, o que indica a transição para um

regime dominado por coalescência.

Na temática de reatores de polimerização heterogêneos, NETO et al. (2005)

desenvolveram um modelo para a copolimerização do etileno/1-buteno em um reator

industrial de polimerização para śıntese do PEBD. O modelo proposto foi capaz

de descrever a evolução dinâmica das massas molares médias, da composição do

comonômero, dos tamanhos médios de part́ıculas, do ı́ndice de fluidez e da densidade

da resina polimérica final. A abordagem do balanço populacional foi aplicada para

descrever a evolução dinâmica das distribuições de tamanhos de part́ıcula. O modelo

foi capaz de descrever de forma adequada os dados da evolução das propriedades do

poĺımero ao longo do tempo de campanha da operação industrial. Neste trabalho,

o uso de modelos compartimentados mostrou que a existência de regiões segregadas

no vaso reacional (cerca de 2 % do volume total do reator) pode provocar sérios

problemas de operação, como a aglomeração de part́ıculas e o alargamento das

distribuições de massas molares.

WELLS e RAY (2005a) propuseram um método de seleção de modelos comparti-

mentados simplificados a partir das simulações de CFD para o fluido reacional, que

exibem as zonas do reator em que a composição, temperatura e taxas de reação são

aproximadamente uniformes. Após a seleção 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

investigação da polimerização de PEBD em reatores do tipo autoclave para ilustrar

que os campos detalhados de composição e temperatura no reator influenciam subs-

tancialmente as taxas de reação. Em virtude das baixas conversões observadas para

essas reações, duas hipóteses foram admitidas neste trabalho:

♦ os efeitos viscosos e de contração do meio reacional puderam ser negligenciados;

♦ todas as taxas de reação são limitadas pela reação qúımica; ou seja, os efeitos

de difusão molecular e micromistura puderam ser negligenciados.

Em outras palavras, isto significa que o movimento do fluido influencia as taxas de
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reação somente por mecanismo convectivo. Essas hipóteses, em geral, são válidas em

sistemas com alimentação perfeitamente misturada e e campos de fluxo turbulentos.

Isto significa que a macromistura imperfeita em comprimento de escala maior que

os vórtices turbulentos pode ser representada por modelos compartimentados. Os

resultados a partir dos modelos compartimentados selecionados mostraram que estes

modelos são capazes de capturar com acurácia o detalhamento das simulações de

CFD sobre uma ampla faixa da operação do reator.

WELLS e RAY (2005b) avaliaram efeitos de mistura induzidos pela alimentação

do iniciador sobre a estabilidade de reatores adiabáticos usados para a produção de

PEBD. Os autores utilizaram novamente a metodologia que sugere o uso combinado

de modelos simplificados de simulação de processos, como os modelos comparti-

mentados, com os detalhes de mistura obtidos por intermédio da fluidodinâmica

computacional. Os resultados indicam que o volume efetivo para a propagação de

cadeia nestes reatores pode se expandir e contrair em modo cont́ınuo, conforme ocor-

rem as mudanças nas condições de operação. Quando a mistura se torna pobre, o

volume efetivo de reação diminui, causando uma redução na eficiência do iniciador,

mas uma expansão na região de operação estável do reator.

Além disso, em condições adiabáticas, para temperaturas e frações de inicia-

dor reduzidas na corrente de alimentação, a condição de mistura imperfeita fornece

um ramo de operação estável para a temperatura de sáıda que não foi observado

na condição de mistura perfeita. Isto ocorre porque, em condições de alimentação

mais extremas, observa-se um significativo aumento da temperatura na zona de

alimentação, parcialmente isolada devido à retromistura de material quente, decom-

pondo o iniciador e causando a ignição da reação. Condições mais brandas para a

temperatura de reação e a fração de iniciador na corrente de alimentação forneceram

maior grau de uniformidade na concentração de iniciador e de radicais no reator, re-

sultando no uso mais eficiente do volume dispońıvel para a reação e maior eficiência

do iniciador na produção de poĺımero.

WELLS e RAY (2005c) examinaram o efeito da mistura do reator nas proprieda-

des do poĺımero formado. Em particular, os autores avaliaram o efeito de mistura no

surgimento de distribuições 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 existência de distribuições de massas molares multimodais,

mesmo em condições de operação distantes da macromistura perfeita. Novamente, a

metodologia para descrição de mistura imperfeita se baseou na utilização combinada

de modelos compartimentados e simulações de CFD. O surgimento de distribuições

multimodais ocorrem quando o meio reacional apresenta uma elevada concentração

média de radicais e elevado teor médio de poĺımero. Todavia, os autores mostra-

ram que, em reatores adiabáticos, a mistura imperfeita aumenta a possibilidade de
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surgimento de distribuições multimodais.

2.6 Comentários Finais

O fenômeno de micromistura em reatores cont́ınuos depende do histórico de

cada elemento de fluido durante sua permanência no sistema; ou seja, das colisões

entre os elementos com valores distintos de avanço de reação. Portanto, é quase

imposśıvel descrever o comportamento detalhado de cada elemento de fluido. Assim,

o desenvolvimento de um modelo de micromistura satisfatório constitui um problema

bastante dif́ıcil. Neste senso, qualquer modelo de micromistura proposto apresenta

limitações.

Conforme bem discutido na literatura consultada, observa-se que várias aborda-

gens são propostas para descrever o grau de micromistura em sistemas cont́ınuos.

Grande parte dos trabalhos descreve a mistura não-ideal por intermédio de com-

binações de compartimentos, admitidos em estado de completa segregação ou

máxima micromistura. Entende-se que este tipo de abordagem permite a descrição

somente da mistura não-ideal ao ńıvel de macromistura, de maneira que a descrição

do grau de segregação não é contemplada. Esta afirmação pode ser justificada, uma

vez que o reator pode ser bem misturado sob o ponto de vista da mistura a ńıvel

macroscópico e parcialmente segregado ou completamente segregado a ńıvel molecu-

lar (micromistura). Além disso, é relevante perceber que a utilização destes tipos de

modelo é questionável, devido à existência de diversos trabalhos que apontam incon-

sistências nestes modelos. Conforme reportado em alguns trabalhos, outra limitação

fundamental deste tipo de abordagem é a dificuldade de caracterizar os fluxos de

transferência de calor e massa entre zonas adjacentes. Uma estimativa a priori des-

tes parâmetros poderia ser obtida por meio cálculos preliminares de CFD, baseados

em propriedades f́ısicas representativas, como a massa espećıfica e a densidade do

fluido.

Os modelos do tipo interação por difusão, por sua vez, apresentam maior poten-

cial para descrever o fenômeno de micromistura por admitirem em primeiro lugar

que a distribuição de tempos de residência no vaso reacional pode ser arbitrária. Em

segundo lugar, a descrição da micromistura por meio de eventos de colisão no interior

do vaso reacional parece ser mais reaĺıstica que as abordagens utilizadas por mode-

los do tipo ambiente. Conforme visto, os modelos do tipo coalescência-redispersão

resultam em sistemas de equações ı́ntegro-diferenciais que são resolvidos predomi-

nantemente por simulações estocásticas. No caso dos propósitos desse trabalho (que

incluem a análise dinâmica e de estabilidade, além da estimação de parâmetros),

a aplicação de simulações estocásticas para resolução do modelo pode ser bastante

custosa sob o ponto de vista computacional.
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Por outro lado, os modelos do tipo interação por transferência com a média

apresentam aspectos bastante favoráveis aos propósitos desse trabalho, que envolve a

análise dinâmica e de estabilidade de reatores cont́ınuos do tipo tanque em condições

de mistura imperfeita. A relativa simplicidade destes modelos permite o natural

acoplamento com técnicas de continuação paramétrica e de simulação dinâmica.

Embora a grande maioria dos trabalhos tenha descrito o reator em condições de

macromistura perfeita, o modelo pode ser estendido para sistemas que apresentam

DTR que não seja o decaimento exponencial.

Outras abordagens, como os modelos de difusão, introduzem um termo de di-

fusão mesmo quando o sistema apresenta segregação completa. Com base na lite-

ratura consultada, foi posśıvel observar a proposição de diversas abordagens para

a descrição dos efeitos de mistura imperfeita em reatores qúımicos até a década de

1990. Com o advento das técnicas de fluidodinâmica computacional, os trabalhos

envolvendo modelos de CFD e PDF tornaram-se predominantes na literatura. Estes

modelos, apesar de possibilitarem a obtenção da descrição detalhada dos padrões de

macro e micromistura, respectivamente, apresentam limitações no que concerne aos

estudos de análise dinâmica de processos e de estimação de parâmetros, em virtude

dos tempos computacionais demasiadamente longos. Em geral, tais abordagens são

bastante úteis por fornecerem um diagnóstico dos ńıveis de mistura do sistema. A

partir de técnicas de CFD, um modelo compartimentado mais reaĺıstico acerca dos

padrões de mistura a ńıvel macroscópico pode ser selecionado, por exemplo, visando

aplicações em análise dinâmica e de estabilidade de processos.
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Caṕıtulo 3

Modelagem Matemática e Análise

Dinâmica

“Although this may seem a paradox, all exact

science is dominated by the idea of approximation.”

Bertrand Russell

Resumo: Neste caṕıtulo apresenta-se a modelagem matemática para

descrever efeitos de mistura (macro e micromistura) em reatores de po-

limerização em solução. As equações do modelo e as principais hipóteses

simplificadoras são apresentadas a partir da abordagem do balanço po-

pulacional. São apresentados os modelos matemáticos para a descrição

da polimerização do estireno em solução, bem como as estratégias de pa-

rametrização e adimensionalização das equações. Por último, são apre-

sentadas as abordagens numéricas utilizadas para a discretização das

equações de balanço populacional, visando à obtenção de um sistema

de equações diferenciais ordinárias, requisito básico para a realização

da análise dinâmica e de bifurcações por técnicas de continuação pa-

ramétrica e simulação dinâmica.

3.1 Introdução

O objetivo principal deste caṕıtulo é mostrar que o comportamento dinâmico

de reatores cont́ınuos de polimerização em solução pode ser bastante complexo e

influenciado por efeitos de mistura, em particular devido ao aumento da viscosidade

do sistema com o avanço da reação. Uma das motivações para a realização desta

análise é que estes sistemas podem apresentar múltiplos estados estacionários (a

partir dos fenômenos de ignição/extinção) e comportamento dinâmico oscilatório,

conforme os diversos resultados teóricos e experimentais reportados na literatura.
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Por outro lado, a aparente ausência de resultados teóricos e experimentais publicados

na literatura aberta acerca da influência dos aspectos de mistura imperfeita sobre o

aparecimento destes fenômenos dinâmicos surge como a principal motivação para a

realização deste trabalho.

Em particular, o sistema escolhido neste trabalho envolve a polimerização do

estireno e a copolimerização com divinilbenzeno (DVB) em solução. As reações de

copolimerização/ligação cruzada ocorrem quando um monômero (com uma ligação

dupla), neste caso o estireno, reage com outro monômero (com duas ligações duplas)

(MIKOS et al., 1986). Neste caso, o segundo monômero atua como comonômero e

como agente de reticulação. Os poĺımeros reticulados apresentam aplicações tec-

nológicas em áreas como a medicina, biomedicina, agricultura, entre outros, cons-

tituindo materiais com elevada resistência mecânica e estabilidade térmica. O

poĺımero final, o poli(estireno-co-divinilbenzeno), é um poĺımero reticulado usado

em aplicações cromatográficas e como precursor para resinas de troca iônica, en-

tre outras aplicações. Além disso, estes poĺımeros são utilizados como materiais de

construção, tintas ou revestimentos, borrachas, resinas de troca iônica, absorven-

tes, embalagens de alimentos, sensores, entre outros (QUINTERO-ORTEGA et al.,

2005).

Na Seção 3.2 apresenta-se o modelo matemático desenvolvido para descrever efei-

tos de mistura em reatores qúımicos em geral. Na Seção 3.3 desenvolve-se o modelo

para um reator de polimerização em solução genérico. Na Seção 3.4 são apresentadas

as abordagens numéricas utilizadas para resolver o modelo matemático obtido, e as

técnicas envolvidas nos estudos de dinâmica e estabilidade. Em particular, o pacote

computacional AUTO foi a ferramenta utilizada na construção dos diagramas de bi-

furcação, a partir de técnicas de continuação paramétrica. Por fim, na Seção 3.5 são

apresentados alguns resultados obtidos por simulação dinâmica, a partir dos quais

é posśıvel observar que o comportamento dinâmico de reatores não-isotérmicos de

polimerização pode ser bastante influenciado por efeitos de micromistura.

3.2 Construção do Modelo Matemático

O modelo dinâmico ITM descreve efeitos de micromistura em um reator cont́ınuo

do tipo tanque agitado, em que a principal hipótese para o desenvolvimento deste

modelo é a condição de macromistura perfeita. O modelo admite que elementos

fluidos individuais, inicialmente segregados na entrada, são submetidos a um me-

canismo de micromistura caracterizado pela transferência linear global de calor e

massa com todos os elementos fluidos presentes no reator (FOX et al., 1990). A

Figura 3.1 ilustra os casos limites da segregação total e da máxima micromistura

previstos pelo modelo ITM.
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O modelo ITM é proveniente da abordagem do balanço populacional, em que

o conteúdo de qualquer reator qúımico pode ser visualizado como uma população

de entidades, cujas caracteŕısticas principais devem variar continuamente, devido

às reações qúımicas, mecanismos de transferência de calor e massa, além dos pro-

cessos de quebra e coalescência. Dependendo do tipo de sistema que está sendo

modelado, diferentes balanços populacionais podem ser desenvolvidos: part́ıculas

poliméricas (no caso de sistemas heterogêneos), elementos de fluido (no caso reato-

res completamente ou parcialmente segregados) ou moléculas de poĺımero (no caso

de distribuições de propriedades do poĺımero) (ZACCA, 1995). Os balanços desen-

volvidos neste caṕıtulo são aplicados para o caso de elementos fluidos em reatores

parcialmente ou completamente segregados; porém, os mesmos prinćıpios básicos

podem ser aplicados de forma análoga para outros casos.

Figura 3.1: Efeitos de micromistura em reatores qúımicos: (a) segregação total. (b)
máxima micromistura

Conforme discutido por ZACCA (1995), a equação geral do balanço populacional

obtida a partir da integração do balanço diferencial sobre o volume do reator é dada

pela seguinte expressão:

∂

∂t
[V NV,R(t, ξ)] = −V

n∑
i=1

∂

∂ξi
[vξi,RN

V,R(t, ξ)] +
Entradas∑

i=1

QFi
NV,Fi(t, ξ)

−
Saidas∑
i=1

QOi
NV,Oi(t, ξ) + V hV,R(t, ξ)

(3.1)

em que NV,R(t, ξ) representa a distribuição de tempos de residência para o número

de elementos de fluido por unidade de volume no espaço de coordenadas internas

(ξ) e um dado tempo t. Logo, NV,R(t, ξ) é uma distribuição de probabilidades do
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tipo densidade e representa uma distribuição média no volume do reator, visto que a

Equação (3.1) é a equação de balanço populacional para sistemas concentrados, em

que a distribuição não apresenta qualquer dependência com as coordenadas espaciais

do sistema.

Na Equação (3.1), o primeiro termo do lado esquerdo da equação representa a

variação temporal do número de elementos de fluido. O segundo termo do lado

esquerdo, por sua vez, representa o fluxo de elementos de fluido no espaço das coor-

denas internas ξ. Neste caso, vξi,R é a velocidade com que estes elementos se movem

no espaço de coordenadas internas. No lado direito, os dois termos de somatório

representam o fluxo advectivo de elementos de fluido na entrada e sáıda do sistema.

O termo fonte, dado por hV,R, representa a taxa de geração ou consumo de elementos

de fluido. O sobrescrito ou subscrito V indica que as distribuições são médias sobre

o volume do reator. R indica que a distribuição é calculada dentro do reator, F in-

dica a distribuição na entrada do reator e O indica a distribuição na sáıda do reator.

Para os balanços populacionais desenvolvidos nesta tese, o espaço de coordenadas

internas é composto pelo tempo de residência (τ). É importante salientar que vτ,R

não apresenta qualquer dependência espacial (para maiores detalhes, ver ZACCA

(1995)), e portanto é válida a seguinte equação:

vτ,R =
dτ

dt
= 1 (3.2)

A Equação (3.2) simplesmente aponta que o tempo de residência e o tempo

cronológico variam a uma mesma taxa. Como há somente uma única entrada e

sáıda de material e o nascimento e morte de elementos de fluido são despreźıveis em

sistemas homogêneos (hV,R(t, τ) = 0), a Equação (3.1) pode ser simplificada, dando

origem à seguinte equação:

∂

∂t
[V NV,R(t, τ)] = −V ∂

∂τ
NV,R(t, τ) +QFN

V,F (t, τ)

−QON
V,O(t, τ)

(3.3)

Conforme discutido por ZACCA (1995), a Equação (3.3) representa uma ge-

neralização das distribuições de tempos de residência. Esta equação se aplica ao

caso de reatores não-estacionários que não são necessariamente bem misturados

no senso da macromistura. Por outro lado, se o reator for bem misturado no

senso da macromistura, as distribuições internas e externas são equivalentes, ou

seja (NV,R(t, τ) = NV,O(t, τ)).

Outra distribuição importante descrita na literatura de reatores qúımicos é a

fração de elementos de fluido, designada neste trabalho como fV,R(t, τ). Se o
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número total de elementos de fluido pode ser calculado pela integral da distribuição

NV,R(t, τ) sobre o domı́nio τ , a fração de elementos de fluido, portanto, é definida

como:

fV,R(t, τ) =
NV,R(t, τ)∫∞

0
NV,R(t, τ)dτ

(3.4)

Se fV,R(t, τ)dτ representa a probabilidade ou a fração de encontrar elementos de

fluido no sistema com tempos de residência no intervalo (τ, τ + dτ), o somatório de

todas as probabilidades ou frações de elementos de fluido no sistema com tempos de

residência distintos deve ser igual à unidade (NAUMAN e BUFFHAM, 1983), ou

seja: ∫ ∞
0

fV,R(t, τ)dτ = 1 (3.5)

Conforme discutido por FOX e VILLERMAUX (1990a), todos os elementos de

fluido são alimentados no reator com idade igual a zero e, a um tempo t, apresen-

tam tempo de residência τ , o que é equivalente a afirmar que o sistema apresenta

uma condição de alimentação singular. Isso significa que a distribuição de tempos

de residência dos elementos de fluido na entrada do reator é descrita por uma per-

turbação do tipo impulso. Portanto, é conveniente escrever a função de distribuição

de tempos de residência na entrada do reator como uma distribuição do tipo delta

de Dirac que apresenta as seguintes propriedades:

NV,Fi(t, τ) = δ(τ) =


∞, τ = 0

0, τ 6= 0

com,

∫ +∞

−∞
δ(τ)dτ = 1

(3.6)

Formalmente, a distribuição delta de Dirac constitui uma classe de equivalência

de sequências de funções φn(x) convergentes para a mesma relação δ(x) (ANTOSIK

et al., 1973), ou seja:

δ(x) =
{
{φn(x)} | {φn(x)}⇒ δ(x)

}
(3.7)

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

de residência entre zero e infinito, a Equação (3.3) é rescrita como:

∂

∂t
[V NV,R(t, τ)] = −V ∂

∂τ
NV,R(t, τ)−QON

V,R(t, τ) (3.8)
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Se a hipótese de controle de ńıvel do reator for utilizada, o volume V do reator

pode ser admitido constante. Além disso, se a hipótese de fluido imcompresśıvel for

utilizada, a densidade do fluido também pode ser admitida constante. A imposição

dessas duas hipóteses implica, portanto, que as vazões de entrada e sáıda são iguais,

ou seja QF = QO. Logo, a Equação (3.8) pode ser simplificada como:

∂

∂t
NV,R(t, τ) +

∂

∂τ
NV,R(t, τ) = −1

τ
NV,R(t, τ) (3.9)

Na Equação (3.9), τ é o tempo de residência médio do reator. Conforme apre-

sentado por ZACCA (1995), a condição de contorno na alimentação pode ser obtida

a partir da forma estacionária da Equação (3.3), dada por:

V
∂

∂τ
NV,R(t, τ) = QFN

V,F (t, τ)−QON
V,O(t, τ) (3.10)

A integração da Equação (3.10) em relação ao tempo de residência do reator (τ)

no intervalo (−ε,+ε), incluindo a origem, fornece:

V [NV,R(t, τ = +ε)−NV,R(t, τ = −ε)] = QF −QO

∫ +ε

−ε
NV,O(t, τ)dτ (3.11)

Aplicando o limite ε→ 0 na Equação (3.11) e admitindo que as funções de distri-

buições de idades interna e externa são cont́ınuas no intervalo (−ε,+ε), a Equação

(3.11) pode ser rescrita como:

NV,R(t, τ = 0+)−NV,R(t, τ = 0−) =
1

τ
(3.12)

Uma vez que não existem elementos fluidos com tempos de residência negativos,

a condição de contorno na alimentação é dada por:

NV,R(t, τ = 0) =
1

τ
(3.13)

Como mostrado por ZACCA (1995), a equação geral da distribuição de tem-

pos de residência, expressa pela Equação (3.3), é uma equação diferencial parcial

hiperbólica que exibe frentes móveis nas duas variáveis independentes (o tempo cro-

nológico e o tempo de residência). Esta situação representa desafios significativos no

que concerne ao desenvolvimento de uma solução numérica eficiente e precisa para
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o problema, visto que, em geral, não existem soluções anaĺıticas dispońıveis para

este problema. Se condições não-estacionárias também se aplicam à fase fluida, um

acoplamento não linear entre as equações usadas para a modelagem da fase fluida e

as distribuições de tempo de residência pode ocorrer. Em particular, o sistema for-

mado pelas Equações (3.9) e (3.13) constituem uma exceção. Aplicando-se o Método

das Caracteŕısticas (para maiores detalhes, favor consultar ZACCA (1995)), a dis-

tribuição de tempos de residência para o reator CSTR é dada por:

NV,R(t, τ) =
1

τ
exp

(
−τ
τ

)
(3.14)

É importante salientar que a distribuição de tempos de residência dada pela

Equação (3.14) foi proposta por DANCKWERTS (1953) e somente é válida em

condições de macromistura perfeita e propriedades f́ısicas do meio constantes. Além

das distribuições de tempos de residência, é importante descrever o desempenho

de reatores qúımicos em condições de segregação parcial. Nestes casos, os balanços

para uma propriedade extensiva ψ, associada a cada elemento fluido, são necessários.

Portanto, se ψ representa a razão entre uma propriedade extensiva e o número

de elementos fluidos no espaço de coordenadas internas ξ, o balanço populacional

genérico é expresso de acordo com a seguinte equação:

∂

∂t
[V NV,R(t, ξ)ψ(t, ξ)] = −V

n∑
i=1

∂

∂ξi
[vξi,RN

V,R(t, ξ)ψ(t, ξ)]

+
Entradas∑

i=1

QFi
NV,Fi(t, ξ)ψFi

−
Saidas∑
i=1

QOi
NV,Oi(t, ξ)ψOi

+ V NV,R(t, ξ)Rψ

(3.15)

Aplicando a regra da cadeia em ambos os termos do lado direito da Equação

(3.15) e substituindo na Equação (3.1), a Equação (3.15) pode ser simplificada para

fornecer:

V NV,R(t, ξ)

{
∂

∂t
ψ(t, ξ) +

n∑
i=1

∂

∂ξi
[vξi,Rψ(t, ξ)]

}
=

Entradas∑
i=1

QFi
NV,Fi(t, ξ)[ψFi

− ψ(t, ξ)] +
Saidas∑
i=1

QOi
NV,Oi(t, ξ)[ψ(t, ξ)− ψOi

]

+ V NV,R(t, ξ)Rψ

(3.16)

A Equação (3.16) representa a generalização não-estacionária de modelos que
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permitem representar a macro e a micromistura. Para reatores bem misturados, no

senso da macromistura, os valores da propriedade na sáıda (ψO) coincidem com os

valores no interior do reator (ψ). Novamente, admite-se que o espaço de coordenadas

internas é composto pelo tempo de residência (τ). Além disso, aplicando-se as

propriedades da distribuição delta de Dirac (conforme descrito na Equação (3.6)),

a Equação (3.16) pode ser simplificada para um sistema com entrada e sáıda única,

como segue:

∂

∂t
ψ(t, τ) +

∂

∂τ
ψ(t, τ) = Rψ (3.17)

No caso do balanço de massa de uma espécie qúımica, a propriedade extensiva

ψ é a quantidade em massa ou mol desta espécie em uma população de elementos

de fluido com tempo de residência τ , a um certo tempo t. Além disso, o termo

fonte (Rψ) é composto pela taxa local de reação qúımica (R) e pela taxa global

de micromistura. De acordo com o modelo ITM, a taxa global de micromistura,

associada à propriedade extensiva (ψ), pode ser definida como:

Rψ = bψ[ψ(t)− ψ(t, τ)]V (3.18)

A taxa de micromistura, descrita pela Equação (3.18), pode ser interpretada

como uma taxa global linear de transferência da propriedade ψ, devido à diferença

da propriedade existente entre um elemento de fluido com tempo de residência τ

e os demais elementos da população com tempos de residência distintos presentes

no reator, representados pela média estat́ıstica da distribuição de tempos de re-

sidência. Por definição, a propriedade média da distribuição é obtida integrando-se

a propriedade sobre a distribuição de tempos de residência no reator:

ψ(t) =

∫ ∞
0

ψ(t, τ)NV,R(t, τ)dτ (3.19)

É importante salientar que, na definição acima, a propriedade média representa

uma propriedade extensiva por unidade de volume. A propriedade média ψ pode

também ser obtida integrando-se a Equação (3.15) de zero a infinito, de modo que:

d

dt
[V ψ(t)] =

Entradas∑
i=1

QFi
ψFi
−

Saidas∑
i=1

QOi
ψOi

(t) + V Rψ (3.20)

A Equação (3.20) também pode ser interpretada como um balanço global da

propriedade ψ no reator, em que ψO indica que a propriedade média foi obtida na
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sáıda do reator, enquanto que Rψ, por sua vez, indica a taxa média de consumo ou

geração da propriedade ψ, sendo definidos pelas seguintes equações:

ψO(t) =

∫ ∞
0

ψO(t, τ)NV,O(t, τ)dτ (3.21)

Rψ =

∫ ∞
0

Rψ(t, τ)NV,R(t, τ)dτ (3.22)

Portanto, mediante as hipóteses anteriores, a equação de balanço populacional

para a distribuição de concentração de espécie qúımica nos elementos de fluido, para

representar efeitos de micromistura em reatores qúımicos cont́ınuos do tipo tanque

agitado, é apresentada, em notação vetorial, conforme mostrado por FOX et al.

(1994):

∂

∂t
C(t, τ) +

∂

∂τ
C(t, τ) = R(C,T ) + bc[C(t)−C(t, τ)] (3.23)

sujeita à seguinte condição de contorno:

C(t, τ = 0) = CF (3.24)

O balanço global de massa para espécies qúımicas para o reator de macromistura

perfeita, por sua vez, é dado por:

d

dt
[VC(t)] =

Entradas∑
i=1

QFi
CFi
−

Saidas∑
i=1

QOi
C(t) + VR (3.25)

em que a taxa média de reação (R) é calculada por:

R =

∫ ∞
0

RNV,R(t, τ)dτ (3.26)

Na Equação (3.23), C é um vetor de distribuições de concentrações locais de

espécies qúımicas presentes no meio reacional, enquanto C denota o vetor de con-

centrações médias das mesmas espécies qúımicas para uma dada distribuição. No

caso do balanço de energia, a propriedade extensiva ψ é a energia total associada

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

formas de energia: a energia interna (U), a energia cinética (
v2

2
) e a energia poten-

cial (Ψ) devido à existência 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 balanço populacional é o trabalho (pV ), que também pode incluir

diversas formas. Os elementos fluidos podem eventualmente realizar trabalho de

expansão ou contração no caso de sistemas gasosos. Além disso, existe o trabalho

de escoamento, realizado por forças normais, que incluem as forças de pressão. Por-

tanto, de acordo com a relação fundamental da Termodinâmica, o termo de trabalho

pode ser combinado com a energia interna para fornecer entalpia (BIRD et al., 2004;

SMITH et al., 2005). Logo, após estas simplificações, a propriedade extensiva ψ é

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

h = nH = V

Ncomp∑
i=1

CiHi (3.27)

em que H representa a entalpia intensiva.

Logo, o balanço populacional de energia é expresso pela seguinte equação:

∂

∂t

[
V

Ncomp∑
i=1

Ci(t, τ)Hi(t, τ)

]
+

∂

∂τ

[
V

Ncomp∑
i=1

Ci(t, τ)Hi(t, τ)

]
= Rh (3.28)

Aplicando a regra da cadeia nos dois termos diferenciais do lado direito da

Equação (3.28), obtém-se:

V

Ncomp∑
i=1

Ci(t, τ)

[
∂

∂t
Hi(t, τ) +

∂

∂τ
Hi(t, τ)

]
+

V

Ncomp∑
i=1

Hi(t, τ)

[
∂

∂t
Ci(t, τ) +

∂

∂τ
Ci(t, τ)

]
= Rh

(3.29)

A substituição da equação do balanço populacional para a massa de uma espécie

qúımica, Equação (3.23), na Equação (3.29), fornece:

V

Ncomp∑
i=1

Ci(t, τ)

[
∂

∂t
Hi(t, τ) +

∂

∂τ
Hi(t, τ)

]
= −V

Ncomp∑
i=1

Hi(t, τ)Ri +Rh (3.30)

Como o escoamento ocorre a pressão constante, a relação fundamental para a

variação de entalpia é dada por:

dHi = CpidT (3.31)
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A substituição da Equação (3.31) na Equação (3.30) resulta em:

ρCpV

[
∂

∂t
T (t, τ) +

∂

∂τ
T (t, τ)

]
= −V

Ncomp∑
i=1

Ho
iRi +Rh (3.32)

em que:

ρCp =

Ncomp∑
i=1

CiCpi =

Ncomp∑
i=1

νiρiCpi (3.33)

Na Equação (3.32), Ho
i denota a entalpia de formação do componente na tem-

peratura de referência. No caso do balanço de energia, o termo fonte na Equação

(3.30) é constitúıdo pela taxa de transferência de calor de um elemento fluido com

suas vizinhanças e pela taxa de transferência de calor entre um elemento fluido e os

demais elementos com tempos de residência distintos que constituem a população,

devido aos mecanismos de micromistura. Logo:

Rh = UA[T (t, τ)− Ta] + bh[T (t)− T (t, τ)] (3.34)

Em relação ao termo de transferência de calor com as vizinhanças (jaqueta e

o ar ambiente), é importante ressaltar que uma das hipóteses utilizadas é a de

que os elementos de fluido com certa idade no reator trocam calor constantemente

com as vizinhanças. Em outras palavras, admite-se que a probabilidade de contato

entre os elementos de fluido e a vizinhança é elevada o suficiente para permitir a

ausência de efeitos de segregação entre eles. Portanto, a magnitude da transferência

de calor entre os elementos de fluido e as vizinhanças é designada somente pela

distribuição de tempos de residência. Assim, a equação de balanço populacional

integral para a distribuição de temperaturas nos elementos de fluido, envolvendo

efeitos de micromistura, é apresentada como:

ρCpV

[
∂

∂t
T (t, τ) +

∂

∂τ
T (t, τ)

]
= −V

Ncomp∑
i=1

Ho
iRi + UA[T (t, τ)− Ta]

+ bh[T (t)− T (t, τ)]

(3.35)

sujeita à seguinte condição de contorno:

T (t, τ = 0) = TF (3.36)

O balanço de energia global para o reator de macromistura perfeita, por sua vez,
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é dado por:

d

dt

[
V

Ncomp∑
i=1

Ci(t)H i(t)

]
=

Entradas∑
i=1

Ncomp∑
j=1

QFi
Ci,F jHi,F j

−
Saidas∑
i=1

Ncomp∑
j=1

QOi
Ci,j(t)H i,j(t) + UA[T (t)− Ta]

(3.37)

Diferenciando-se o primeiro termo do lado direito da Equação (3.37) e

substituindo-se as Equações (3.25) e (3.31), obtém-se:

ρCpV
d

dt
T (t) =

Entradas∑
i=1

Ncomp∑
j=1

QFi
Ci,F j

[
Hi,F j −Ho

i,j

]
−

Saidas∑
i=1

Ncomp∑
j=1

QOi
Ci,j(t)

[
H i,j(t)−Ho

i,j

]
− V

Ncomp∑
i=1

Ho
iRi + UA[T (t)− Ta]

(3.38)

Se a dependência da capacidade caloŕıfica com a temperatura for considerada, o

balanço global de energia é rescrito como:

ρCpV
d

dt
T (t) =

Entradas∑
i=1

QFi
(ρCp)F (TF − To)−

Saidas∑
i=1

QOi
(ρCp)

[
T (t)− To

]
− V

Ncomp∑
i=1

Ho
iRi + UA[T (t)− Ta]

(3.39)

em que:

(ρCp)F =

Ncomp∑
j=1

νFj
ρj

[∫ TF
To

Cpj(θ)dθ

TF − To

]
(3.40)

(ρCp) =

Ncomp∑
j=1

νjρj

∫ T (t)

To
Cpj(θ)dθ

T (t)− To

 (3.41)

ρCp =

Ncomp∑
j=1

νjρjCpj(T ) (3.42)

Uma das vantagens da abordagem de micromistura por um mecanismo do tipo

interação por transferência com a média é a sua relativa simplicidade, envolvendo so-

mente dois parâmetros para representar as taxas de micromistura mássica e térmica

(bc, bh), possibilitando a utilização destes parâmetros na análise de estabilidade do
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sistema (FOX et al., 1994). Além disso, o modelo ITM apresenta um caráter

genérico, sendo capaz de representar o grau de micromistura do sistema entre os

limites da segregação completa e da máxima micromistura. Portanto, ao analisar as

Equações (3.23) e (3.35), impondo valores nulos para os parâmetros de micromis-

tura, observa-se a condição de segregação completa, na qual os elementos de fluido

comportam-se como micro-reatores em batelada, mantendo sua identidade, em vir-

tude da ausência dos mecanismos de transferência global de calor e massa entre

os mesmos. Neste caso, as diferenças entre os elementos de fluido a cada instante

devem-se somente ao “envelhecimento”dos mesmos e ao avanço da reação (PINTO,

1990a). Nota-se, portanto, neste caso, que as equações do modelo de micromistura

estão desacopladas das equações diferenciais que descrevem as médias das distri-

buições. Admitindo-se o estado pseudo-estacionário para os elementos de fluido, as

equações do modelo de balanço populacional para o reator bem misturado, no senso

da macromistura e segregação completa, tornam-se:

V
d

dτ
NV,R(τ) = −QON

V,R(τ) (3.43)

d

dτ
C(τ) = R(C,T ) (3.44)

ρCpV
d

dτ
T (τ) = −V

Ncomp∑
i=1

Ho
iRi + UA[T (τ)− Ta] (3.45)

Portanto, neste caso, as Equações (3.43) a (3.45) podem ser resolvidas direta-

mente, utilizando as condições de alimentação como condições iniciais de integração

para fornecer as taxas médias de reação qúımica, que são necessárias nos balanços

globais, expressos pelas Equações (3.25) e (3.41). É importante salientar que, no

caso de sistemas de polimerização, as propriedades do meio, como a massa espećıfica,

alteram-se de forma significativa com o avanço da reação. Como restrição do apa-

rato experimental, o volume do reator deve permanecer constante. Portanto, a vazão

volumétrica de sáıda deve ser calculada a partir do balanço de massa global para

manter o volume constante. Conforme já mencionado, estas equações estão fraca-

mente desacopladas, o que significa que a matriz Jacobiana do sistema é triangular.

Neste caso, somente valores caracteŕısticos reais podem ser computados e, portanto,

o sistema não pode apresentar pontos de bifurcação de Hopf, nem oscilações auto-

sustentadas na condição de segregação total (PINTO, 1990a).

Por outro lado a imposição de valores cada vez maiores para os parâmetros de

micromistura faz com que o sistema atinja a condição de máxima micromistura,

caracterizada pela rápida transferência de calor e massa entre os elementos fluidos

77
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na entrada do reator e a presença de perfis uniformes para as distribuições das

variáveis de estado, que rapidamente tendem para os valores médios.

As Equações (3.25) e (3.41) permitem a avaliação dinâmica das variáveis médias

de estado em um reator cont́ınuo do tipo tanque agitado, a partir de condições iniciais

apropriadas. Nota-se que que o acoplamento entre estas equações e as equações do

balanço populacional ocorre no termo de taxa de micromistura e na taxa de reação

qúımica, descrita por uma taxa média global, calculada como uma integral sobre

a distribuição de taxas de reação nos elementos fluidos com uma distribuição de

tempos de residência distintos presentes no reator.

3.3 Modelo Matemático de Polimerização

Nesta seção, as equações do balanço populacional são estendidas para descrever

efeitos de mistura em um sistema de polimerização em solução em reatores cont́ınuos

do tipo tanque agitado. O modelo apresentado nesta seção pode ser utilizado para

descrever a polimerização do estireno em solução ou de outro sistema de homopo-

limerização linear, mediante a escolha dos parâmetros termo-cinéticos adequados.

Conforme apresentado por FREITAS et al. (1994), o mecanismo clássico de polime-

rização via radicais livres incluem etapas de iniciação, propagação e terminação de

cadeia:

I
Kd−→ 2R∗ (Iniciação)

R∗ +M
K1−→ P1 (Iniciação)

Pj +M
Kp−→ Pj+1 (Propagação)

Pi + Pj
Ktc−−→ Γi+j (Terminação por combinação)

Pi + Pj
Ktd−−→ Γi + Γj (Terminação por desproporcionamento)

Na etapa de iniciação, o iniciador de radicais livres (I) sofre decomposição mo-

nomolecular (com taxa espećıfica Kd) para formar dois radicais primários (R∗), com

eficiência f . A iniciação da cadeia ocorre quando o radical primário acrescenta uma

molécula do monômero M . A propagação da cadeia continua por intermédio da

adição sucessiva de unidades de monômero ao radical, de tamanho j, gerando um

radical de tamanho j+1, com taxa espećıfica Kp. Neste mecanismo, considera-se que

a reatividade do macro-radical independe do tamanho j, dependendo somente da

última unidade adicionada à cadeia. Dessa forma, a taxa espećıfica de propagação

é a mesma para qualquer tamanho de cadeia j (FREITAS et al., 1994).
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A etapa de terminação pode ocorrer por acoplamento bimolecular de duas ca-

deias em crescimento, resultando na perda de dois radicais e na formação de uma

cadeia de poĺımero morto a uma taxa espećıfica Ktc (terminação por combinação)

ou de duas cadeias de poĺımero morto a uma taxa espećıfica Ktd (terminação por

desproporcionamento).

Conforme discutido por PINTO (1990b), etapas mecańısticas adicionais que in-

fluenciam a taxa de polimerização, tais como iniciação térmica e inibição, ou que

influenciam a distribuição de massas molares do poĺımero, tais como formação de

cadeias longas ou reações de transferência de cadeia, não foram considerados neste

modelo cinético. Isto se deve ao fato de que tais reações são quase sempre desa-

copladas ou fracamente acopladas com as equações de balanço de massa e energia.

Portanto, tais reações usualmente não alteram o comportamento dinâmico global

do sistema e não influenciam a análise de multiplicidade de estados estacionários

nem o comportamento dinâmico complexo. No entanto, como mostrado por PINTO

e RAY (1996), o comportamento dinâmico de sistemas de copolimerização é forte-

mente influenciado por efeitos de inibição, de forma que admitir que estes efeitos

sejam despreźıveis para qualquer sistema de polimerização nem sempre é apropriado.

Neste caso, o balanço populacional é composto por quatro equações ı́ntegro-

diferenciais parciais não-lineares de primeira ordem acopladas para as distribuições

de tempos de residência, concentrações de solvente, iniciador, monômero e tempe-

ratura. As equações são apresentadas abaixo:

Balanço para a distribuição de tempos de residência:

V
∂

∂t
NV,R(t, τ) + V

∂

∂τ
NV,R(t, τ) = −QON

V,R(t, τ) (3.46)

Balanço de massa para o solvente nos elementos de fluido:

∂

∂t
Cs(t, τ) +

∂

∂τ
Cs(t, τ) = bs[Cs(t)− Cs(t, τ)] (3.47)

Balanço de massa para o iniciador nos elementos de fluido:

∂

∂t
[I](t, τ) +

∂

∂τ
[I](t, τ) = Ri([I], T ) + bi[[I](t)− [I](t, τ)] (3.48)

em que a taxa de consumo de iniciador é dada por:

Ri([I], T ) = −Kd0 exp

[
−∆Ed
T (t, τ)

]
[I](t, τ) (3.49)

Balanço de massa para o monômero nos elementos de fluido:

∂

∂t
[M ](t, τ) +

∂

∂τ
[M ](t, τ) = −Rm([I], [M ], T ) + bm[[M ](t)− [M ](t, τ)] (3.50)

Balanço de massa para o poĺımero nos elementos de fluido:
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∂

∂t
Cpol(t, τ) +

∂

∂τ
Cpol(t, τ) = Rm([I], [M ], T )Mm + bm[Cpol(t)− Cpol(t, τ)]

(3.51)

em que a taxa de consumo de monômero é dada por:

Rm([I], [M ], T ) = Kp0 exp

[
−∆Ep
T (t, τ)

]
[P ](t, τ)[M ](t, τ) (3.52)

Balanço de energia nos elementos de fluido:

ρCpV

[
∂

∂t
T (t, τ) +

∂

∂τ
T (t, τ)

]
= −V α∆HpRm([I], [M ], T )

+ UA[T (t, τ)− Ta] + bh[T (t)− T (t, τ)]

(3.53)

sujeitas às seguintes condições de contorno:

NV,R(t, τ = 0) =
1

τ
(3.54)

Cs(t, τ = 0) = CsF (3.55)

[I] (t, τ = 0) = IF (3.56)

[M ] (t, τ = 0) = MF (3.57)

Cp(t, τ = 0) = 0 (3.58)

T (t, τ = 0) = TF (3.59)

Na Equação (3.52), admitiu-se que o consumo de monômero na etapa de ini-

ciação de cadeia é pouco representativa. Logo, a taxa de polimerização ou consumo

de monômero é equivalente à taxa de propagação de cadeia, sendo a taxa de geração

de calor no sistema proporcional à taxa desta reação exotérmica. Esta hipótese, co-

nhecida como “hipótese de cadeia longa”, é usualmente válida para qualquer sistema

em que um poĺımero de alta massa molar está senso produzido (ASUA, 2007).

Na etapa de propagação da cadeia polimérica, os radicais formados são quase

instantaneamente consumidos. Logo, a taxa global de formação de radicais livres é

dada pela soma das taxas de iniciação e terminação. Como a geração e consumo de

radicais é cont́ınua e rápida, a dinâmica da concentração de radicais é muito rápida

em comparação com a dinâmica global do processo, de maneira que a concentração

destas espécies está essencialmente numa situação de equiĺıbrio, mais conhecida como
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hipótese do estado quase-estacionário, em que a taxa da etapa de iniciação é igual

à taxa de terminação. Portanto, a concentração total de radicais livres presentes no

sistema é calculada pela expressão clássica de Flory:

[P ] (t, τ) =

(
2fKd[I](t, τ)

Kt

)0.5

(3.60)

Na Equação (3.60), Kt é a taxa espećıfica global de terminação, expressa como

uma combinação das taxas espećıficas de terminação por combinação e despropor-

cionamento, ou seja:

Kt = Ktc +Ktd (3.61)

As equações de balanço global para as variáveis médias de estado no reator,

por sua vez, são equações ı́ntegro-diferenciais ordinárias de primeira ordem para

as concentrações médias de iniciador, monômero e temperatura. As equações são

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

Balanço global de massa para o solvente:

V
d

dt
Cs(t) = QFCsF −QOCs(t) (3.62)

Balanço global de massa para o iniciador:

V
d

dt
[I](t) = QF IF −QO[I](t)− VRi (3.63)

Balanço global de massa para o monômero:

V
d

dt
[M ](t) = QF IF −QO[M ](t)− VRm (3.64)

Balanço global de massa para o poĺımero:

V
d

dt
Cpol(t) = −QOCpol(t) + VRmMm (3.65)

Balanço global de energia:

ρCpV
d

dt
T (t) = QF (ρCp)F

[
TF − T (t)

]
− V α∆HpRi − UA[T (t)− Ta] (3.66)

As condições iniciais do sistema de equações ı́ntegro-diferenciais parciais são

dadas pelas seguintes equações:

NV,R(t = 0, τ) =
1

τ
exp

(
−τ
τ

)
(3.67)
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Cs(t = 0, τ) = CsF (3.68)

[I] (t = 0, τ) = IF (3.69)

[M ] (t = 0, τ) = MF (3.70)

Cp(t = 0, τ) = 0 (3.71)

T (t = 0, τ) = TF (3.72)

Cs(t = 0) = CsF (3.73)

[I](t = 0) = IF (3.74)

[M ](t = 0) = MF (3.75)

Cp(t = 0) = 0 (3.76)

T (t = 0) = TF (3.77)

Na partida do sistema, é bastante razoável admitir que o sistema apresenta

condições de mistura perfeita, em virtude da baixa viscosidade e variação pouco

pronunciada da massa espećıfica do meio em baixas conversões. Por esta razão,

a DTR na partida do sistema é dada pela DTR equivalente à de um reator de

micromistura perfeita.

3.3.1 Desenvolvimento da Equação para a Vazão de Sáıda

Conforme discutido por TEYMOUR (1989), duas hipóteses são necessárias para

o desenvolvimento da equação para a vazão volumétrica de sáıda. Em primeiro lu-

gar, admite-se que o volume do reator permanece constante durante a polimerização.

Essa é uma restrição imposta pelo aparato experimental, dado que a vazão de sáıda

dos reatores ocorre por transbordamento. No entanto, conforme já discutido, visto
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que a massa espećıfica do meio reacional varia de forma significativa com o avanço

da reação, a vazão de sáıda é uma variável a ser calculada, a fim de que o balanço

de massa global seja satisfeito. Outra hipótese que será admitida é a aditividade em

volume; ou seja, o volume total do reator é dado pelo somatório dos volumes par-

ciais médios dos componentes, calculados a partir dos valores locais nos elementos

fluidos, que seguem uma distribuição de tempos de residência. Como as quantida-

des adicionadas de iniciador são pequenas, o volume parcial médio de iniciador é

despreźıvel no cálculo do volume do sistema. Por definição, o volume parcial molar

médio de um componente i é dado por:

ϑi =
V CiMi

ρi
(3.78)

Consequentemente, a fração volumétrica do componente i é dada por:

νi =
CiMi

ρi
(3.79)

sujeito à seguinte restrição:

Ncomp∑
j=1

νi = 1 (3.80)

A diferenciação da Equação (3.79) em relação ao tempo fornece:

d

dt
νi(t) =

Mi

ρi

d

dt
Ci(t) + ρiνi

d

dt

[
1

ρi

]
(3.81)

Na Equação (3.81), o termo
d

dt
Ci(t) pode ser obtido a partir das equações globais

de balanço de massa, enquanto que o termo diferencial referente à massa espećıfica

quantifica os efeitos de expansão térmica resultante da dinâmica térmica. Portanto,

se a massa espećıfica for uma função da temperatura, este termo é rescrito como:

d

dt

[
1

ρi

]
=

d

dT

[
1

ρi

]
d

dt
T (t) (3.82)

No entanto, conforme discutido por TEYMOUR (1989), os efeitos térmicos po-

dem ser negligenciados, quando comparados aos termos de transporte convectivo

e reação, tanto em condições de regime estacionário como em condições de regime
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oscilatório. Em seguida, a diferenciação da Equação (3.80) fornece:

Ncomp∑
j=1

d

dt
νi = 0 (3.83)

Substituindo-se as equações globais de balanço de massa em termos das frações

volumétricas dos componentes na Equação (3.81) e explicitando-se a vazão vo-

lumétrica de sáıda, obtém-se:

QO = QF

{
ρf

ρf (T )
+ τMmRm

[
1

ρp
− 1

ρm

]}
(3.84)

em que:

ρf
ρf (T )

= νm
ρmf
ρm

+ νs
ρsf
ρs

(3.85)

A Equação (3.85) calcula o efeito de contração do volume reacional diretamente

a partir do taxa de reação em um dado instante t. Portanto, esta equação permite

calcular a vazão volumétrica de sáıda de modo a manter a restrição do volume cons-

tante ao longo da dinâmica experimentada pelo sistema. Conforme mostrado por

TEYMOUR (1989), a Equação (3.85) pode ser rescrita na forma de uma correlação

baseada na conversão do sistema em estado estacionário:

QO = QF

(
1− εX

)
(3.86)

em que o fator de contração volumétrica (ε) é definido como:

ε = [M ]FMm

[
1

ρm
− 1

ρp

]
(3.87)

A conversão do monômero, por sua vez, é dada por:

X =
Cp

Cp + [M ]Mm

(3.88)

3.3.2 Desenvolvimento da Equação para a Massa Espećıfica

Nesta seção, os balanços populacionais serão desenvolvidos para expressar as

relações para a massa espećıfica do sistema. Se o balanço populacional for escrito

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

∂

∂t
ρ(t, τ) +

∂

∂τ
ρ(t, τ) = 0 (3.89)

A Equação (3.89) indica que a massa espećıfica de um elemento fluido não de-

pende do tempo de residência deste no sistema. Esta é uma consequência natural

do prinćıpio de conservação da massa, visto que a massa não pode ser criada nem

destrúıda no interior de um elemento. Portanto, o termo fonte da Equação (3.17) é

nulo. No caso do sistema de polimerização, admitindo-se que os efeitos do iniciador

no volume do sistema são despreźıveis, a massa espećıfica da mistura é calculada

pela seguinte equação:

ρ(t, τ) = Cs(t, τ)M s + [M ](t, τ)Mm + Cp(t, τ) (3.90)

A substituição da Equação (3.90) na Equação (3.89) fornece:

M s

{
∂

∂t
Cs(t, τ) +

∂

∂τ
Cs(t, τ)

}
+Mm

{
∂

∂t
[M ](t, τ) +

∂

∂τ
[M ](t, τ)

}
+

{
∂

∂t
Cp(t, τ) +

∂

∂τ
Cp(t, τ)

}
= 0

(3.91)

Substituindo as equações dos balanços populacionais (Equações (3.48), (3.51) e

(3.52), respectivamente) na Equação (3.91), admitindo-se um único parâmetro de

micromistura (bm) para o solvente, monômero e poĺımero, obtêm-se:

bm
{
Cs(t, τ)M s + [M ](t, τ)Mm + Cp(t, τ)

}
− bm

{
Cs(t)M s + [M ](t)Mm + Cp(t)

}
= 0

(3.92)

Portanto:

ρ(t, τ) = ρ(t) (3.93)

De acordo com a Equação (3.93), observa-se, portanto, que a massa espećıfica

de um elemento fluido não depende da taxa de micromistura, nem da permanência

deste elemento no sistema. A massa espećıfica é um valor constante e igual à média

de todos os elementos fluidos presentes no reator num instante t. O balanço global

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

d

dt
[V ρ(t)] = QFρF −QOρ(t) (3.94)

Conforme discutido por MELO et al. (2001a), a dinâmica induzida pela equação

(3.94) pode ser negligenciada, de maneira que a seguinte correlação para a massa

espećıfica do sistema pode ser obtida, após a substituição da Equação (3.86):

QO

QF

=
ρF
ρ(t)

= 1− εX (3.95)

3.3.3 Adimensionalização do Modelo

A partir do desenvolvimento das relações para a massa espećıfica e vazão vo-

lumétrica na sáıda em termos da vazão volumétrica na entrada e conversão do

sistema, o objetivo desta seção é apresentar o modelo matemático na sua forma

adimensional e parametrizada. Conforme discutido por TEYMOUR e RAY (1989),

a motivação em usar variáveis adimensionais é simplificar as equações sempre que

posśıvel, assim como evitar o mau condicionamento da matriz Jacobiana. Neste tra-

balho, adotou-se a seguinte parametrização e mudança de variáveis independentes:

Tempo adimensional

ξ =
t

τ
(3.96)

Tempo de residência adimensional

θ =
τ

τ
(3.97)

Tempo de residência médio

τ =
V

QF
(3.98)

Distribuição de tempos de residência adimensional

N V,R = τNV,R (3.99)

Concentração local de iniciador adimensional

y =
[I]

IF
(3.100)
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Concentração média de iniciador adimensional

y =
[I]

IF
(3.101)

Concentração local de monômero adimensional

m =
[M ]

MF

(3.102)

Concentração média de monômero adimensional

m =
[M ]

MF

(3.103)

Parâmetro mássico de micromistura adimensional

km = τbm (3.104)

Parâmetro térmico de micromistura adimensional

kh =
τbh

ρFCpV
(3.105)

Coeficiente global de transferência de calor adimensional

β =
UA

ρFCpV
(3.106)

Os novos parâmetros de operação são dados por:

D = ln(Kd0τ) (3.107)

A = ln

(
Kp0

√
2fIF
Kd0Kt0

)
(3.108)

B1 =
β

−GKd0

(3.109)

As propriedades f́ısicas, por sua vez, são dadas por:

−G =
∆H

ρFCp
(3.110)

−∆E1 =
0, 5∆Et − 0, 5∆Ed −∆Ep

R
(3.111)
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−∆E2 =
−∆Ed
R

(3.112)

É importante salientar que esta estratégia de modelagem da reação, proposta por

FREITAS et al. (1994) e adaptada por MELO et al. (2001a), descreve os parâmetros

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

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

sistema de polimerização via radicais-livres em solução. Portanto, as equações para

o modelo de micromistura na forma parametrizada tornam-se:

Balanço para a distribuição de tempos de residência:

∂

∂ξ
N V,R(ξ, θ) +

∂

∂θ
N V,R(ξ, θ) = −

[
1− εX

]
N V,R(ξ, θ) (3.113)

Balanço de massa para o iniciador nos elementos de fluido:

∂

∂ξ
y(ξ, θ) +

∂

∂θ
y(ξ, θ) = −Ri(y, T ) + km[y(ξ)− y(ξ, θ)] (3.114)

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

Ri(y, T ) = y(ξ, θ) exp

[
−∆E2

T (ξ, θ)
+D

]
(3.115)

Balanço de massa para o monômero nos elementos de fluido:

∂

∂ξ
m(ξ, θ) +

∂

∂θ
m(ξ, θ) = −Rm(y,m, T ) + km[m(ξ)−m(ξ, θ)] (3.116)

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

Rm(y,m, T ) = m(ξ, θ) [y(ξ, θ)]0,5 g−0,5 exp

[
−∆E1

T (ξ, θ)
+ A+D

]
(3.117)

Balanço de energia nos elementos de fluido:

∂

∂ξ
T (ξ, θ) +

∂

∂θ
T (ξ, θ) = {αGRm(y,m, T )}

[
1− εX

]
−
{
B1G exp(D) [Tc − T (ξ, θ)] + kh[T (ξ)− T (ξ, θ)]

} [
1− εX

] (3.118)

sujeitas às seguintes condições de contorno:

N V,R(ξ, θ = 0) = y(ξ, θ = 0) = m(ξ, θ = 0) = 1− exp

(
−t
δ

)
(3.119)

T (ξ, θ = 0) = TF

[
1− exp

(
−t
δ

)]
(3.120)
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e às seguintes condições iniciais:

N V,R(ξ = 0, θ) = exp(−θ) (3.121)

y(ξ = 0, θ) = m(ξ = 0, θ) = 1 (3.122)

T (ξ = 0, θ) = TF (3.123)

Com o objetivo de evitar a presença de descontinuidades durante a integração

do sistema dinâmico, as condições de alimentação do reator devem ser ponderadas

por funções de regularização, conforme pode ser observado na Equação (3.119), em

que o parâmetro δ é a constante de tempo que designa quão rápida é a resposta

do sistema. Para maiores detalhes, favor consultar VIEIRA (1998). Além disso, na

partida do sistema é razoável admitir que as condições de macromistura do reator

são ideais, uma vez que, na ausência de poĺımero, as viscosidades são baixas. Logo,

as massas espećıficas das correntes de entrada e sáıda são equivalentes, assim como,

por consequência, as vazões volumétricas. Por esta razão, a função de DTR na

condição inicial é descrita pelo decaimento exponencial. As equações globais para

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

Balanço global de massa para o iniciador:

d

dξ
y(ξ) = 1− (1− εX)y(ξ)− Ri (3.124)

Balanço global de massa para o monômero:

d

dξ
m(ξ) = 1− (1− εX)m(ξ)− Rm (3.125)

Balanço global de energia:

d

dξ
T (ξ) =

{[
TF − T (ξ)

]
− αGRm −B1 exp(D)[Tc− T (ξ)]

} [
1− εX

]
(3.126)

em que as taxas médias de consumo de iniciador e monômero são dadas por:

Ri =

∫ ∞
0

RiN V,R(ξ, θ)dθ (3.127)

Rm =

∫ ∞
0

RmN V,R(ξ, θ)dθ (3.128)
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Nas equações (3.114) a (3.118), D é uma medida do tempo de residência médio,

A expressa a concentração de iniciador na alimentação, B1 representa a capacidade

de troca térmica, G é uma medida da exotermicidade da reação, ∆E1 representa a

energia de ativação da cinética de polimerização, enquanto ∆E2 representa a energia

de ativação da cinética de decomposição do iniciador.

O efeito gel é atribúıdo à diminuição da taxa espećıfica de terminação (Kt)

causada por uma diminuição da mobilidade das cadeias poliméricas, associada ao

aumento da concentração de poĺımero (TEYMOUR e RAY, 1989). Assim, as taxas

de reação tornam-se limitadas pela difusão, observando-se um aumento do consumo

de monômero (por causa do aumento da concentração de radicais livres) e da tempe-

ratura do sistema (devido à elevada exotermicidade da reação). Expressões usadas

para descrever o fenômeno da auto-aceleração em polimerizações por radicais-livres

são geralmente emṕıricas ou baseadas na Teoria do Volume do Livre (O’NEIL et al.,

1998). Neste trabalho, o cômputo do efeito gel foi efetuado utilizando uma correlação

proposta por FREITAS et al. (1994):

Kt = K
′

tg (3.129)

em que:

g = (1− αX)Λ (3.130)

onde α é a fração de monômero na alimentação e Λ é um parâmetro cinético que

caracteriza o sistema reacional.

Na Equação (3.129), K
′

t é a taxa espećıfica de terminação na ausência de efeito-

gel. O parâmetro Λ designa a magnitude do efeito-gel e pode depender da tem-

peratura e da composição da mistura reacional, mas está usualmente restrito entre

valores bem definidos. Portanto, a análise de estabilidade e a investigação acerca

do comportamento dinâmico complexo de reatores cont́ınuos de polimerização em

solução via radicais-livres dependem de quatro parâmetros de operação (D, A, B1

e α), quatro grupos termo-cinéticos (−G, −∆E1, −∆E2 e Λ) e dois parâmetros de

micromistura (km e kh).

3.4 Metodologia e Abordagens Numéricas

A metodologia empregada neste trabalho consiste, inicialmente, na construção do

modelo matemático e implementação da solução dinâmica das equações do modelo

de micromistura em linguagem Fortran. Esta etapa envolveu a aplicação do tra-

dicional método das linhas para reduzir o sistema de equações ı́ntegro-diferenciais

parciais constituintes do modelo ITM a um sistema de equações diferenciais or-
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dinárias, a partir da discretização da variável tempo de residência adimensional. A

discretização da variável tempo de residência adimensional foi efetuada utilizando

técnicas de Reśıduos Ponderados (FINLAYSON, 1972). Mais especificamente, duas

técnicas numéricas para discretização de equações diferenciais parciais foram empre-

gadas neste trabalho: o método dos momentos em elementos finitos e o método das

caracteŕısticas. Os detalhes da implementação destas técnicas serão discutidos nas

próximas seções.

Em seguida, o sistema de equações diferenciais ordinárias resultante foi resolvido,

utilizando métodos de integração para problemas de valor inicial. Em particular,

o pacote computacional DASSL (PETZOLD, 1989), para resolução de problemas

algébrico-diferenciais, foi empregado para obtenção da solução dinâmica do pro-

blema, mediante condições iniciais apropriadas. A análise de estabilidade e inves-

tigação de fenômenos não-lineares do conjunto de equações diferenciais ordinárias

resultante foi realizada no pacote computacional AUTO (DOEDEL e OLDEMAN,

2009). Maiores detalhes sobre a implementação de um sistema dinâmico no AUTO

serão discutidos na próxima seção.

A validação numérica do modelo ITM nos casos limites da segregação total

(ausência de micromistura) e da máxima micromistura foi efetuada por OECHS-

LER (2012) por intermédio de técnicas de continuação paramétrica e simulações

dinâmicas. Múltiplos estados estacionários e comportamento oscilatório, observa-

dos com o modelo clássico do reator CSTR, foram confirmados ao realizar a análise

de bifurcação do modelo ITM no AUTO para o sistema de homopolimerização em

solução. Além disso, múltiplos estados estacionários, comportamento oscilatório

periódico e aperiódico foram também observados na condição de segregação parcial.

Estes resultados teóricos preliminares servem como motivação para realização de

um estudo de validação experimental destes resultados em uma unidade cont́ınua

de polimerização em escala de bancada. O modelo preliminar, apresentado na seção

anterior, leva em consideração os efeitos de contração do meio reacional, que não fo-

ram considerados no modelo preliminar apresentado por OECHSLER (2012). Este

modelo deverá ser estendido para descrever o sistema de copolimerização do estireno

e DVB.

No trabalho de OECHSLER (2012), a técnica de colocação ortogonal em elemen-

tos finitos foi utilizada para discretizar as equações do modelo. Nesta tese, a técnica

de reśıduos ponderados foi aprimorada a partir da aplicação da técnica de momen-

tos, com o objetivo de aumentar a robustez da técnica numérica de discretização.

Conforme reportado por OECHSLER (2012), a construção de alguns diagramas de

bifurcação apresentaram falhas durante o procedimento de continuação paramétrica

devido a instabilidades numéricas decorrentes do esquema de discretização, quando

o parâmetro de micromistura foi utilizado como parâmetro de continuação. Estas
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falhas foram observadas principalmente nas vizinhanças das condições de segregação

completa, em que as distribuições na variável tempo de residência 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 clássico, por intermédio de simulações dinâmicas realizadas

com o modelo ITM no limite da máxima micromistura. A próxima etapa envol-

veu a realização de testes preliminares, incluindo procedimentos de continuação pa-

ramétrica, para verificar a eficácia do esquema numérico proposto para discretização

das equações.

É importante salientar que os valores dos parâmetros termo-cinéticos utilizados

nas simulações estão situados dentro de uma faixa de valores válidos para sistemas

reais, que foram obtidos de BRANDRUP et al.(1999 apud MELO et al., 2001a) e

são apresentados na Tabela 3.1.

Tabela 3.1: Faixas dos parâmetros f́ısico-qúımicos para sistemas reais de polime-
rização via radicais livres em solução (MELO et al., 2001a)

Parâmetro Valor Unidade
∆E1 8.493,0 - 11.141,0 K

∆E2 14.120,0 - 17.727,0 K

−G 176,0 - 1.636,0 K

Λ 0,0 - 5,35 Adimensional

A investigação da existência de fenômenos dinâmicos complexos associados

ao grau de micromistura do sistema foi efetuada a partir da busca intensiva do

espaço de parâmetros do modelo, após validação dos modelos de macromistura, da

cinética da reação e transferência de calor. O objetivo foi o de identificar soluções

dinâmicas caracterizadas ao menos pela ocorrência de duplicação de peŕıodo. Em

seguida, a análise de bifurcações foi realizada no AUTO, com o objetivo de validar

estas soluções no âmbito da continuação paramétrica. Por último, experimentos

foram conduzidos com o intuito de verificar se estes fenômenos dinâmicos podem ser

obtidos experimentalmente.

3.4.1 Método dos Momentos em Elementos Finitos

Diversos problemas da Engenharia Qúımica requerem o cômputo de funções de

densidade, também conhecidas como distribuições, definidas como funções que des-

crevem a frequência com que um certo evento ocorre quando certa variável é modi-

ficada dentro de um intervalo. Tais distribuições podem ser discretas ou cont́ınuas
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sobre o intervalo no qual estão definidas. Conforme discutido por PINTO e BISCAIA

(1996), distribuições surgem naturalmente na modelagem de processos estocásticos

e em modelos envolvendo balanços populacionais.

Modelos constitúıdos por um conjunto de equações diferenciais parciais, como

o caso do modelo ITM, caracterizam-se como modelos que fornecem, como res-

posta, distribuições cont́ınuas. Modelos constitúıdos por equações diferenciais de di-

ferenças, como se observa na modelagem de uma coluna de destilação por estágios de

equiĺıbrio ou na modelagem das curvas de distribuição de massas molares, por exem-

plo, conduzem a distribuições discretas. Diversas técnicas numéricas têm sido usadas

e desenvolvidas para resolução destes modelos e, portanto, a seleção da técnica mais

adequada para o tipo de problema que se deseja solucionar é um aspecto de extrema

importância. PINTO e BISCAIA (1996) citam algumas destas técnicas amplamente

difundidas na literatura, entre as quais se destacam as transformações de Fourier,

Laplace e Z, métodos de Monte Carlo, o popular método dos momentos, métodos

de reśıduos ponderados e aproximações polinomiais.

PINTO e BISCAIA (1996) fizeram uma análise cŕıtica de todos estes métodos,

apontando as limitações de cada um. Neste sentido, transformações integrais e dis-

cretas, por exemplo, não podem ser aplicadas a modelos matemáticos complexos,

devido à dificuldade inerente ao problema de inversão das soluções do espaço trans-

formado para o domı́nio da variável real. A aplicação dos métodos de Monte-Carlo,

por sua vez, requer o uso de computação de alto desempenho para que os problemas

de natureza industrial possam ser resolvidos de forma adequada, já que milhares de

eventos singulares devem ser analisados. Além disso, os métodos estocásticos não

são prontamente adaptados à aplicação de técnicas de continuação paramétrica. O

método dos momentos, apesar de ser bastante popular na resolução de problemas

que envolvem distribuições de massas molares, apresenta limitações 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 cálculo

de distribuições em domı́nio cont́ınuo, como os problemas transientes de difusão de

calor e massa em uma part́ıcula de catalisador e o reator tubular pseudo-homogêneo

com transporte advectivo-difusivo axial.

Por estas razões, muitos dos esforços para resolver problemas de funções de

distribuição numericamente têm sido concentrados no desenvolvimento de métodos

adequados de aproximação polinomial e reśıduos ponderados. A estabilidade dos

estados estacionários é normalmente caracterizada por intermédio dos valores ca-

racteŕısticos calculados a partir da linearização das equações diferenciais ordinárias

obtidas pelos métodos de aproximação polinomial. JENSEN e RAY (1982), por

exemplo, observaram que, em comparação com técnicas de aproximação local por

diferenças finitas, as técnicas de colocação ortogonal em elementos finitos mostraram
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melhor exatidão na solução de equações diferenciais ŕıgidas, constituintes do modelo

de dispersão axial pseudo-homogêneo para reatores tubulares, no qual foram observa-

dos multiplicidade de estados estacionários e comportamento oscilatório. Portanto,

esses aspectos parecem também recomendar o uso de aproximações polinomiais para

calcular numericamente funções de distribuição.

A aplicação do método dos reśıduos ponderados consiste, basicamente, na apro-

ximação das variáveis dependentes do problema por expansões em série de funções

conhecidas, com coeficientes a serem determinados. Estas funções, que constituem

uma base no espaço de Hilbert (em que se define a operação do produto interno),

são chamadas de funções tentativas. A substituição da aproximação no sistema de

equações diferenciais parciais resulta nas expressões do reśıduo da aproximação. Tor-

nando nula a média ponderada das expressões do reśıduo no domı́nio do problema,

pode-se, então, determinar os coeficientes das funções tentativas. A distinção entre

os diferentes métodos surge a partir da escolha das funções peso usadas no cálculo das

funções residuais médias ponderadas. Os principais métodos utilizados são: método

da colocação ortogonal, método dos momentos, método de Galerkin e método dos

mı́nimos quadrados (FINLAYSON, 1972; VILLADSEN e MICHELSEN, 1978).

Portanto, a escolha das funções tentativa é de extrema importância para a eficácia

do método. Na resolução dos problemas de engenharia qúımica, a utilização de po-

linômios ortogonais como funções tentativas é utilizada de forma frequente, pois

apresentam algumas vantagens, como a minimização dos reśıduos 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 aproximação polinomial de

Lagrange, adotando como pontos de colocação as ráızes do polinômio de Jacobi, com

os parâmetros da função peso (1−x)αxβ selecionados de acordo com a caracteŕıstica

do problema. No entanto, como discutido por LEMOS et al. (2014), há ausência, na

maioria dos trabalhos da literatura, de um procedimento sistemático para a escolha

adequada destes parâmetros, o que compromete a eficiência do método.

Os métodos do tipo reśıduos ponderados, portanto, diferenciam-se entre si pela

caracteŕıstica da função utilizada na ponderação das expressões dos reśıduos. Assim,

o método da colocação ortogonal utiliza o funcional delta de Dirac como função peso.

O método dos momentos, por sua vez, utiliza funções peso do tipo xi, i = 0, ..., N .

Dessa forma, este método consiste em fazer com que os sucessivos momentos do

reśıduo se anulem no domı́nio de interesse.

O método da colocação ortogonal em elementos finitos foi originalmente desen-

volvido por CAREY e FINLAYSON (1975). Conforme discutido por JENSEN e

RAY (1982), o método da colocação ortogonal em elementos finitos tem sido apli-

cado com bastante êxito em problemas que exibem perfis com gradientes acentuados,

como o problema de difusão em part́ıcula de catalisador para valores elevados do
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módulo de Thiele. O aumento da acurácia desta técnica, em comparação com a

técnica de aproximação global, deve-se à possibilidade de inserção de maior quanti-

dade de pontos de colocação em regiões onde os gradientes são pronunciados. Como

o número de pontos de colocação é reduzido nas regiões em que os gradientes são

suaves, o número total de pontos de colocação deve ser menor que o necessário no

procedimento padrão. Como as aproximações polinomiais são aplicadas no interior

dos intervalos dos elementos finitos, a utilização de aproximações polinomiais de

baixa ordem mostra-se eficaz, conduzindo à obtenção da solução para os perfis in-

terpolados sem a observação de oscilações. A presença de oscilações, por sua vez, é

uma caracteŕıstica inerente das técnicas de aproximação global. Como a solução real

é aproximada por uma única função polinomial em todo o domı́nio, o surgimento de

oscilações é consequência das variações acentuadas apresentadas pela solução real,

às quais a função polinomial é submetida (PINTO e LAGE, 2001)

No trabalho de OECHSLER (2012), a técnica de colocação ortogonal em ele-

mentos finitos foi utilizada para resolução do modelo de micromistura estendido

para o sistema de polimerização, visto que a presença dos fenômenos de efeito-gel

e a elevada exotermia das reações conduzem a perfis com elevados gradientes, nos

quais a técnica de colocação ortogonal mostrou-se ineficiente, devido à presença de

oscilações.

Neste trabalho, o sistema de equações diferenciais resultante da modelagem do

processo foi resolvido conforme a metodologia proposta por LEMOS et al. (2014).

Este procedimento combina a aplicação do método dos momentos e de Galerkin,

que produz resultados mais precisos (por assegurar, por exemplo, o fechamento do

balanço de massa global), à facilidade de aplicação do método da colocação ortogo-

nal fundamentado, no entanto, em critérios mais rigorosos de seleção do polinômio

ortogonal adequado. Da mesma forma que o método clássico da colocação ortogo-

nal, o procedimento proposto se inicia com a aproximação polinomial das variáveis

dependentes do problema. Em seguida, obtêm-se as expressões dos reśıduos a par-

tir da substituição das aproximações polinomiais nas equações diferenciais parciais.

Com o intuito de quantificar estes reśıduos globalmente, calculam-se os primeiros

N valores médios ponderados, utilizando o método de quadratura de Gauss-Radau,

capaz de calcular as integrais das funções polinomiais de grau maior que 2N + 1.

Portanto, com esta melhoria na fórmula de quadratura, o método reproduz o método

dos momentos de forma exata, quando aplicado a problemas lineares.

A aplicação do procedimento consiste em subdividir o domı́nio do problema em

elementos finitos, aproximando-se, em cada um dos Ne elementos, as variáveis de-

pendentes do problema por funções interpoladoras polinomiais de Lagrange de grau

N + 1 em relação à variável espacial. Os N primeiros momentos das distribuições

dos reśıduos das aproximações polinomiais são então 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 dão origem a N restrições

diferenciais que, acopladas às restrições algébricas, que asseguram a continuidade

das aproximações polinomiais em cada um dos pontos extremos dos elementos con-

tidos no interior do domı́nio do problema, dão origem a um sistema diferencial de

dimensão N + 1 em cada elemento. Nos primeiros elementos do domı́nio, a res-

trição algébrica traduz as condições de contorno do problema. O sistema diferencial

resultante apresenta ı́ndice zero. Nesse trabalho, o pacote computacional DASSL

(PETZOLD, 1989) foi utilizado para integrar as equações no domı́nio do tempo.

As aproximações polinomiais de Lagrange de grau N para as distribuições de

tempos de residência, concentrações de iniciador e monômero, e a temperatura do

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

N V,R(ξ, η(j)) ∼= N V,R(j,N+1)

(ξ, η) =
N+1∑
k=0

ljk(η)N V,Rj

k (ξ) (3.131)

y(ξ, η(j)) ∼= y(j,N+1)(ξ, η) =
N+1∑
k=0

ljk(η)yjk(ξ) (3.132)

m(ξ, η(j)) ∼= m(j,N+1)(ξ, η) =
N+1∑
k=0

ljk(η)mj
k(ξ) (3.133)

T (ξ, η(j)) ∼= m(j,N+1)(ξ, η) =
N+1∑
k=0

ljk(η)T jk (ξ) (3.134)

em que ljk(η) é o k-ésimo polinômio interpolador de Lagrange em η de grau N + 1 e

no elemento finito j, tal que:

ljk(η) =
N+1∏
m=1
m 6=k

(ηj − ηjk)
(ηjk − η

j
m) (3.135)

sendo válida a seguinte propriedade:

lk(ηm) =

{
1, k = m

0, k 6= m
(3.136)

Nas equações acima, η é a variável normalizada para o tempo de residência

adimensional no domı́nio de definição do elemento j, ou seja:

ηji =
θji − θ

j
0

Lj
(3.137)
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em que Lj é o tamanho do elemento j. Logo, o operador diferencial é dado por:

∂

∂θj
=

1

Lj

∂

∂ηj
(3.138)

Substituindo as Equações (3.131), (3.132), (3.133) e (3.134) nas Equações (3.113)

a (3.118), obtêm-se as expressões dos reśıduos nos pontos de interpolação no interior

de cada elemento j. As expressões dos reśıduos nos N + 1 pontos de colocação (ηk)

são apresentadas abaixo:

ResN
(j,N+1)(ξ, ηjk) =

d

dξ
N V,Rj

k (ξ) +

[
N+1∑
i=1

Ajk,iN
V,Rj

i (ξ)

]
+
[
1− εX(ξ)

]
N V,Rj

k (ξ)

(3.139)

Res (j,N+1)
y (ξ, ηjk) =

d

dξ
yjk(ξ) +

[
N+1∑
i=1

Ajk,iy
j
i (ξ)

]
+ Ri(y

j
k, T

j
k )

− km[y(ξ)− yjk(ξ)]

(3.140)

Res (j,N+1)
m (ξ, ηjk) =

d

dξ
mj
k(ξ) +

[
N+1∑
i=1

Ajk,im
j
i (ξ)

]
+ Rm(yjk,m

j
k, T

j
k )

− km[m(ξ)−mj
k(ξ)]

(3.141)

Res
(j,N+1)
T (ξ, ηjk) =

d

dξ
T jk (ξ) +

[
N+1∑
i=1

Ajk,iT
j
i (ξ)

]
− αGRm(yjk,m

j
k, T

j
k )[

1− εX
]

+
{
B1G exp(D)

[
Tc − T jk (ξ)

]
− kh[T (ξ)− T jk (ξ)]

} [
1− εX

] (3.142)

k = 1, . . . , N + 1

j = 1, . . . , Ne

em que a matriz Ak,i expressa o operador diferencial de primeira ordem do polinômio

interpolador de Lagrange nos pontos de colocação, ou seja:

Ak,i =
d

dη
li(η)

∣∣∣∣
ηk

=
N+1∑
l=0
l 6=i

1

(ηi − ηl)

N+1∏
j=0
j 6=i
j 6=l

(ηk − ηj)
(ηi − ηj) (3.143)
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A substituição das aproximações polinomiais nas condições de contorno fornece:

N V,R1

0 (ξ) = y1
0(ξ) = m1

0(ξ) = 1− exp

(
−t
δ

)
(3.144)

T 1
0 (ξ) = TF

[
1− exp

(
−t
δ

)]
(3.145)

As condições necessárias para garantir a continuidade da solução são expressas

por:

N V,Rj+1

0 (ξ) = N V,Rj

N+1 (ξ) (3.146)

yj+1
0 (ξ) = yjN+1(ξ) (3.147)

mj+1
0 (ξ) = mj

N+1(ξ) (3.148)

T j+1
0 (ξ) = T jN+1(ξ) (3.149)

O método dos momentos consiste em tornar a função que designa os reśıduos

da aproximação o mais próximo posśıvel da função zero. Além disso, é interessante

que esta função esteja homogeneamente distribúıda em todo o intervalo do domı́nio

de interesse; ou seja, que a aproximação proposta seja igualmente boa no domı́nio

estudado. Por último, mesmo que o balanço local não seja exatamente satisfeito pela

solução aproximada, é interessante que o balanço global (integrado) ainda assim o

fosse. Todas estas caracteŕısticas são atendidas se todos os momentos das curvas

de distribuição estat́ıstica de reśıduos fossem iguais a zero. No senso da teoria de

aproximação, não sendo isto posśıvel, porque assim a solução verdadeira seria obtida,

pode-se obrigar que pelo menos os primeiros momentos da curva de distribuição de

reśıduos sejam iguais à zero (PINTO e LAGE, 2001). Os reśıduos medem a qualidade

das aproximações ponto a ponto do intervalo ηj0 < η < ηjN+1, e, para quantificá-los

globalmente, são associadas às seguintes integrais:

RN (k)
(j,N+1) =

∫ ηj=1

ηj=0

[
ηj
]k−1

ResN
(j,N+1)(ξ, ηj)dηj = 0 (3.150)

R
(j ,N+1 )
y(k) =

∫ ηj=1

ηj=0

[
ηj
]k−1

Res(j,N+1)
y (ξ, ηj)dηj = 0 (3.151)
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R
(j ,N+1 )
m(k) =

∫ ηj=1

ηj=0

[
ηj
]k−1

Res(j,N+1)
m (ξ, ηj)dηj = 0 (3.152)

R
(j ,N+1 )
T (k) =

∫ ηj=1

ηj=0

[
ηj
]k−1

Res
(j,N+1)
T (ξ, ηj)dηj = 0 (3.153)

k = 1, . . . , N + 1

j = 1, . . . , Ne

No caso linear, quando o sistema apresenta ausência de reação qúımica, trans-

ferência externa de calor nula e segregação completa, o reśıduo é uma função poli-

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

é, no máximo, um polinômio 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 inclusão da extremidade superior). Assim,

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

podem ser expressas como:

RN (k)
(j,N+1) ∼=

N+1∑
i=1

Wi

[
ηji
]k−1

ResN
(j,N+1)(ξ, ηji ) = 0 (3.154)

Ry(k)
(j,N+1) ∼=

N+1∑
i=1

Wi

[
ηji
]k−1

Resy
(j,N+1)(ξ, ηji ) = 0 (3.155)

Rm(k)
(j,N+1) ∼=

N+1∑
i=1

Wi

[
ηji
]k−1

Resm
(j,N+1)(ξ, ηji ) = 0 (3.156)

RT (k)
(j,N+1) ∼=

N+1∑
i=1

Wi

[
ηji
]k−1

ResT
(j,N+1)(ξ, ηji ) = 0 (3.157)

k = 1, . . . , N + 1

j = 1, . . . , Ne

Desse modo, as abcissas da quadratura 0 < η1 < η2 < · · · < ηN < 1 = ηN+1 são

as ráızes do polinômio ortogonal de Jacobi de grau N , Pα,β
N (η) = P 1,0

N (η) com α e β

iguais aos valores na forma funcional da função peso:

W (η) = (1− η)αηβ (3.158)
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e Wi são os respectivos pesos da quadratura, sendo calculados como segue:

Wi =

∫ η=1

η=0

(1− η)αηβli(η)dη (3.159)

A substituição das Equações (3.139) a (3.142) nas Equações (3.154) a (3.157)

dá origem, portanto, a um sistema de 3(N + 1) + 3 equações diferenciais ordinárias

não-lineares, representadas abaixo:

d

dξ
NV,Rj

m (ξ) =
N+1∑
k=1

Wk

[
ηjk
]m−1

{
−

[
N+1∑
i=1

Ajk,iN
V,Rj

i (ξ)

]
−
[
1− εX(ξ)

]
N V,Rj

k (ξ)
} (3.160)

d

dξ
Yj
m(ξ) =

N+1∑
k=1

Wk

[
ηjk
]m−1

{
−

[
N+1∑
i=1

Ajk,iy
j
i (ξ)

]
− Ri(y

j
k, T

j
k )

+km[y(ξ)− yjk(ξ)]
} (3.161)

d

dξ
Mj

m(ξ) =
N+1∑
k=1

Wk

[
ηjk
]m−1

{
−

[
N+1∑
i=1

Ajk,im
j
i (ξ)

]
− Rm(yjk,m

j
k, T

j
k )

+km[m(ξ)−mj
k(ξ)]

} (3.162)

d

dξ
Tj
m(ξ) =

N+1∑
k=1

Wk

[
ηjk
]m−1

{
−

[
N+1∑
i=1

Ajk,iT
j
i (ξ)

]
+
{
αGRm(yjk,m

j
k, T

j
k )

−B1G exp(D)
[
Tc − T jk (ξ)

]
+ kh[T (ξ)− T jk (ξ)] }

[
1− εX(ξ)

]
}

(3.163)

em que as novas variáveis de estado locais são expressas por:

NV,Rj

m (ξ) =
N+1∑
k=1

Wk

[
ηjk
]m−1N V,Rj

k (ξ) (3.164)

Yj
m(ξ) =

N+1∑
k=1

Wk

[
ηjk
]m−1

yjk(ξ) (3.165)

Mj
m(ξ) =

N+1∑
k=1

Wk

[
ηjk
]m−1

mj
k(ξ) (3.166)

Tj
m(ξ) =

N+1∑
k=1

Wk

[
ηjk
]m−1

T jk (ξ) (3.167)
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Em notação matricial, as equações acima podem ser rescritas como:

NV,Rj

(ξ) = H N V,Rj

(ξ) (3.168)

Yj(ξ) = H yj(ξ) (3.169)

Mj(ξ) = H mj(ξ) (3.170)

Tj(ξ) = H T j(ξ) (3.171)

Nas Equações (3.168) a (3.171), é fácil compreender que as variáveis de estado

originais são recuperadas ao longo da integração dinâmica das equações diferenciais a

partir da inversa da matriz H. As equações do balanço populacional estão acopladas

às equações do balanço global no reator por intermédio das taxas médias de reação

e dos termos de micromistura. No esquema de elementos finitos, as taxas médias de

reação são expressas por:

Ri =
Ne∑
j=1

Lj
∫ ηj=1

ηj=0

Rj
iN V,R(ξ, ηj)dηj (3.172)

Rm =
Ne∑
j=1

Lj
∫ ηj=1

ηj=0

Rj
mN V,R(ξ, ηj)dηj (3.173)

Se as integrais das Equações (3.72) e (3.73) forem calculadas pela quadratura de

Gauss-Radau (com inclusão da extremidade superior), as equações das taxas médias

são rescritas como:

Ri =
Ne∑
j=1

Lj
N+1∑
k=1

WkRj
ik
N V,Rj

k (ξ) (3.174)

Rm =
Ne∑
j=1

Lj
N+1∑
k=1

WkRj
mk
N V,Rj

k (ξ) (3.175)

Portanto, o procedimento baseia-se inicialmente no cálculo das ráızes do po-

linômio ortogonal e dos pesos da quadratura. Em seguida, são calculadas as matri-

zes de discretização do método (matrizes A e H) e a inversa da matriz H. Então,

as Equações (3.60) a (3.63), acopladas com as equações para as variáveis médias,

são integradas no domı́nio do tempo.
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3.4.2 Método das Caracteŕısticas

O método das Caracteŕısticas é uma técnica de solução para resolver equações

diferenciais hiperbólicas a partir da identificação de certas direções denominadas

direções caracteŕısticas, ao longo das quais uma equação diferencial parcial se trans-

forma em uma equação diferencial ordinária. A equação diferencial ordinária é

então integrada ao longo desta direção para obter a solução da equação diferencial

parcial original. A acurácia das soluções obtidas pela aplicação do método das ca-

racteŕısticas depende da densidade das linhas caracteŕısticas utilizada no esquema

numérico (MUNUSAMY et al., 2013).

O principal benef́ıcio do uso de modelos reduzidos a partir do Método das Carac-

teŕısticas é a diminuição do esforço computacional. Geralmente, o uso de esquemas

de diferenças finitas na solução de equações diferenciais hiperbólicas resulta em sis-

temas com elevada dimensão, aumentando o esforço computacional. A aplicação do

método das caracteŕısticas é ilustrado a seguir para uma equação diferencial parcial

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

a(t, τ)
∂

∂t
u(t, τ) + b(t, τ)

∂

∂τ
u(t, τ) = f [t, τ, u(t, τ)] (3.176)

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

du =
∂

∂t
u(t, τ)dt+

∂

∂τ
u(t, τ)dτ (3.177)

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

de tal modo que:

[
a(t, τ) b(t, τ)

dt dτ

]
.

 ∂

∂t
u(t, τ)

∂

∂τ
u(t, τ)

 =

[
f [t, τ, u(t, τ)]

du

]
(3.178)

A curva caracteŕıstica da equação diferencial parcial é obtida, impondo-se que o

determinante da matriz dos coeficientes seja nulo; ou seja:

dτ

dt
=
b(t, τ)

a(t, τ)
(3.179)

A substituição da equação caracteŕıstica, dada pela Equação (3.179), na Equação

(3.177) fornece:

du =

[
∂

∂t
u(t, τ) +

b(t, τ)

a(t, τ)

∂

∂τ
u(t, τ)

]
dt (3.180)

Por último, a substituição da equação diferencial parcial original (Equação

(3.176)) na Equação (3.180) fornece a equação diferencial ordinária que deve ser
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integrada ao longo das curvas caracteŕısticas:

du

dt
=
f [t, τ, u(t, τ)]

a(t, τ)
(3.181)

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

tribuições de tempos de residência, concentrações e temperatura, os coeficientes da

equação diferencial parcial são constantes com valores iguais a 1. Portanto, as curvas

caracteŕısticas são retas com inclinação igual a 1, conforme mostrado na Figura 3.2.

Figura 3.2: Figura esquemática mostrando as linhas caracteŕısticas no plano τ -t.
Adaptado de (ZACCA, 1995)

Conforme descrito por ZACCA (1995), dependendo das condições no ińıcio da

trajetória dos elementos de fluido (τ0,t0), dois tipos de população podem ser ob-

servados no reator. A população de elementos de fluido originalmente presente no

reator em t0 = 0 e a população de elementos de fluido frescos, que é continuamente

alimentada ao reator com τ0 = 0. Portanto, as linhas caracteŕısticas correspondem

às trajetórias de elementos de fluido distintos escoando através do reator. Logo, as

linhas caracteŕısticas abaixo da reta τ = t na Figura 3.2 representam os elementos

de fluido da população que foi recentemente alimentada ao reator. Por outro lado, os

elementos de fluido da população original do reator apresentam tempos de residência

maiores que o tempo cronológico decorrido e correspondem às linhas caracteŕısticas

103
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acima da reta τ = t.

Um detalhe importante na implementação numérica do método das carac-

teŕısticas é que a cada passo de integração em t, as variáveis dependentes (u(t, τ))

devem ser atualizadas para garantir a integração do sistema ao longo das curvas

caracteŕısticas. Conforme pode ser visto na Figura 3.2, a seguinte relação para as

variáveis na forma discreta é válida:

uk(t) = uk−1(t) (3.182)

O sistema de equações diferenciais ordinárias para o modelo de micromistura

de polimerização, obtido pela aplicação do método das carateŕısticas, é apresentado

nas equações a seguir:

d

dξ
N V,R
k (ξ) = −

[
1− εX(ξ)

]
N V,R
k (ξ) (3.183)

d

dξ
yk(ξ) = Ri(yk, Tk)− km[y(ξ)− yk(ξ)] (3.184)

d

dξ
mk(ξ) = Rm(yk,mk, Tk)− km[m(ξ)−mk(ξ)] (3.185)

d

dξ
Tk(ξ) =

{
−αGRm(yk,mk, Tk) +B1G exp(D) [Tc − Tk(ξ)]

− kh
[
T (ξ)− Tk(ξ)

]}[
1− εX

] (3.186)

k = 1, . . . , N

As Equações (3.183) a (3.186) devem ser resolvidas juntamente com as equações

para as médias das distribuições (calculadas pelas Equações (3.124) a (3.126)).

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

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

Ri =
N−1∑
j=0

hj
2

[
Rij .N V,R(ξ, τj) + Rij+1

.N V,R(ξ, τj+1)
]

(3.187)

Rm =
N−1∑
j=0

hj
2

[
Rmj

.N V,R(ξ, τj) + Rmj+1
.N V,R(ξ, τj+1)

]
(3.188)

em que N é o número de linhas caracteŕısticas e hj = τj+1 − τj.
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3.4.3 Análise de Estabilidade e Dinâmica Não-Linear

As seções anteriores tiveram como objetivo a apresentação do modelo matemático

e da técnica numérica de discretização utilizada para obter a solução dinâmica do

conjunto de equações resultantes do modelo. A sequência deste trabalho envolve

a investigação da influência do conjunto de parâmetros do modelo, em particular

o parâmetro de micromistura, no aparecimento de fenômenos não-lineares, com o

suporte da Teoria de Bifurcações (HIRSCH e SMALE, 1974; PINTO, 1991; SEY-

DEL, 1994). O software de continuação paramétrica utilizado como ferramenta

para análise de bifurcações do modelo de micromistura é o AUTO® (DOEDEL e

OLDEMAN, 2009).

Em linhas gerais, o AUTO® é um pacote computacional de código aberto de-

senvolvido em linguagem Fortran®, amplamente empregado pela comunidade que

estuda sistemas dinâmicos não-lineares para realizar a continuação paramétrica na

análise de bifurcações de sistemas de equações diferenciais ou algébricas. O método

utilizado pelo software é o método clássico de continuação ao longo do pseudo-

comprimento de arco do ramo de soluções, sendo posśıvel a realização de continuação

paramétrica de todos os tipos de soluções, incluindo pontos estacionários e órbitas

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

♦ cômputo dos ramos de soluções estacionárias estáveis e instáveis;

♦ cômputo dos pontos limites e sua continuação em dois parâmetros;

♦ cômputo de pontos de bifurcação de Hopf e sua continuação em dois

parâmetros;

♦ cômputo de ramos de soluções periódicas estáveis e instáveis, a partir da análise

dos multiplicadores de Floquet;

♦ cômputo de pontos singulares ao longo da continuação de órbitas periódicas

tais como pontos de duplicação de peŕıodo (PD), bifurcação do tipo toro (TR);

♦ continuação de pontos de duplicação de peŕıodo em dois parâmetros.

A construção de ramos de soluções estacionárias no AUTO é efetuada a partir

de uma técnica clássica de predição-correção de passo variável, na qual um estado

estacionário inicial é fornecido e um ou mais parâmetros do modelo matemático são

selecionados e submetidos à técnica de continuação paramétrica. Além do cômputo

de ramos estacionários e pontos especiais, tais como pontos limite (LPs) e pontos de

bifurcação de Hopf (HBs), é importante salientar que o AUTO é capaz de realizar

a continuação de órbitas periódicas e traçar a localização de LPs e HBs, a partir de

uma técnica de continuação em dois parâmetros.

105
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O AUTO emprega ainda o método da continuação homotópica para facilitar a

solução de sistemas de equações algébricas não-lineares, cuja solução é dif́ıcil de

obter pela aplicação de métodos numéricos tradicionais, como o método de Newton-

Raphson, por exemplo (SEYDEL, 1994). Em linhas gerais, este método consiste em

sugerir uma função aproximada obtida a partir da linearização da função original. A

homotopia entre a função original e sua versão linear envolve, portanto, a obtenção

de uma sequência de funções. Assim, esta cadeia de funções é resolvida sistematica-

mente, de modo que a solução obtida para a primeira equação seja utilizada como

chute inicial da próxima equação. Com isso, uma estimativa inicial apropriada para

a solução do sistema de equações algébricas é obtida (SEYDEL, 1994).

A implementação de um sistema dinâmico no AUTO envolve a programação

de dois arquivos importantes: o arquivo nome.f, em que o sistema de equações

diferenciais ordinárias deve ser adequadamente escrito em linguagem Fortran®,

e o arquivo c.xxx, que contém os parâmetros da técnica de continuação, como,

por exemplo, o tamanho do passo de continuação. O procedimento de análise de

bifurcação no AUTO é composto por duas etapas. A primeira etapa, da obtenção

do diagrama de bifurcação, consiste em traçar o ramo de soluções estacionárias,

mediante o fornecimento do estado estacionário inicial apropriado das variáveis de

estado no limite inferior do parâmetro de continuação, conforme ilustrado na Figura

3.3.

Figura 3.3: Diagrama de bifurcação t́ıpico para o sistema de polimerização para
diferentes valores do parâmetro de micromistura: Ramos de soluções estacionárias
(OECHSLER, 2012)

Nesta primeira etapa, o parâmetro D foi utilizado como parâmetro principal de
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continuação. A partir do valor do parâmetro para o qual o ponto de bifurcação de

Hopf (representado por �) é detectado, soluções oscilatórias passam a ser observa-

das. Portanto, a segunda etapa consiste em traçar o o ramo de órbitas periódicas que

surgem a partir do ponto de bifurcação de Hopf. Os ramos superiores e inferiores,

por sua vez, representam as amplitudes máximas e mı́nimas de oscilação, conforme

mostrado na Figura 3.4, em que os ciclos limites estáveis são representados por (•),
enquanto que os ciclos limites instáveis são representados por (◦).

Figura 3.4: Diagrama de bifurcação t́ıpico para o sistema de polimerização para
diferentes valores do parâmetro de micromistura: Ramos de órbitas periódicas (OE-
CHSLER, 2012)

Para calcular o estado estacionário inicial a ser fornecido às rotinas de conti-

nuação do AUTO, uma estratégia consiste em integrar as equações do modelo no

domı́nio do tempo (por um tempo suficientemente longo) até que o estado esta-

cionário seja alcançado. Conforme discutido por PINTO (1991), uma das carac-

teŕısticas numéricas mais marcantes do sistemas de equações diferenciais que consti-

tuem modelos de sistemas de polimerização é a rigidez numérica, visto que as taxas

de variação das variáveis de estado diferem em várias ordem de magnitude entre si.

Entre as razões para a existência de rigidez numérica no sistema podem ser citadas

as diferenças nas ordens de grandeza entre as concentrações de iniciador, monômero

e temperatura. Outro aspecto que merece ser mencionado são as diferenças nas

magnitudes nas taxas de decomposição de iniciador e polimerização. Além disso,

as diferenças entre máximos e mı́nimos durante o regime oscilatório podem ser de

várias ordens de magnitude para cada uma das variáveis de estado.

Por estas razões, para abrandar a rigidez do sistema estudado, seja na solução do
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sistema dinâmico, ou nos procedimentos de continuação paramétrica, um esquema

numérico baseado no cálculo de funções de referência, chamados fatores de norma-

lização, foi utilizado. No caso do modelo de homopolimerização, as equações que

descrevem o balanço de energia foram rescritas da seguinte maneira:

d

dξ
Θ(ξ) =

1

TF
f([TFT (ξ)]) (3.189)

em que:

Θ(ξ) = TFT (ξ) (3.190)

Nas Equações (3.189) e (3.190), é fácil constatar que a função de referência

utilizada para o balanço de energia foi a temperatura de alimentação do sistema. No

entanto, funções de referência mais complexas, envolvendo dependência temporal,

podem ser utilizadas, o que torna o sistema mais complexo e dif́ıcil de ser resolvido.

Para maiores detalhes, ver PINTO (1991).

3.4.4 Análise de Comportamento Dinâmico Complexo

Nesta seção, apresenta-se a metodologia utilizada para a investigação de compor-

tamento dinâmico complexo em modelos de polimerização. Inicialmente, o modelo

matemático deve ser avaliado com o aux́ılio de uma malha multidimensional no

espaço de parâmetros, a fim de que todo o espaço paramétrico possa ser vasculhado

por intermédio de simulações dinâmicas, com o intuito de identificar condições pa-

ramétricas em que o sistema apresente soluções oscilatórias periódicas e aperiódicas.

A malha numérica é constrúıda a partir de números aleatórios gerados pela distri-

buição 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

função objetivo não ter sido utilizada para tornar mais provável a obtenção de

soluções complexas. Portanto, o algoritmo usado nas simulações (ilustrado na Figura

3.5) consiste, inicialmente, na geração de um conjunto determinado de parâmetros

por intermédio de perturbações provocadas por números aleatórios. Em seguida, a

simulação dinâmica do reator deve ser efetuada a partir dos valores dos parâmetros

gerados. Este procedimento deve ser efetuado milhares de vezes, a fim de garantir

que o espaço paramétrico seja bem explorado. Ao final das simulações, somente os

conjuntos de parâmetros que conduzirem a comportamentos oscilatórios especiais

são armazenados.

Além disso, é importante salientar que o procedimento utilizado baseou-se
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na comparação entre os valores mı́nimos das temperaturas, os quais exibem uma

forma abaulada, o que reduz os erros de amostragem, ao contrário dos valores

máximos das temperaturas, que possuem uma forma muito abrupta. Portanto, são

armazenados, ao final da simulação, somente os conjuntos de parâmetros em que

se observa comportamento oscilatório com duplicação de peŕıodo, existindo uma

diferença de, ao menos, 1 ◦C, entre as temperaturas mı́nimas de reação, detectadas

pela simulação dinâmica, seguindo a estratégia proposta por RODRIGUES (2011).

É importante ressaltar que a estratégia proposta por RODRIGUES (2011) foi

aplicada ao modelo matemático de um sistema concentrado, mais especificamente

o modelo do reator CSTR. No entanto, esta metodologia foi estendida com sucesso

para modelos matemáticos de sistemas distribúıdos, conforme pode ser observado

no trabalho de OECHSLER (2012), para o modelo de micromistura de um reator

de polimerização em solução, e o trabalho de ROSA (2013), para o modelo de um

reator de dispersão axial para a polimerização do propeno do tipo loop, em que a

malha de discretização foi mantida fixa ao longo de todas as iterações realizadas.

Figura 3.5: Algoritmo utilizado na investigação de comportamento oscilatório (RO-
DRIGUES, 2011)

Neste trabalho, esta metodologia foi utilizada com o objetivo de mapear

condições experimentais em que dinâmica oscilatória pudesse ser observada. Por-

tanto, as primeiras etapas deste trabalho envolveram a construção do modelo e a

implementação da técnica de discretização. A etapa seguinte envolveu a validação

experimental do modelo de micromistura. A validação teórica do modelo de micro-

mistura para sistemas de polimerização em solução nos casos extremos da segregação

completa e máxima micromistura foi efetuada com sucesso por OECHSLER (2012).

O modelo foi então estendido para o sistema de copolimerização em solução do es-

tireno com divinilbenzeno. No entanto, o comportamento praticamente isotérmico

do aparato experimental (conforme será mostrado nos próximos caṕıtulos) impossi-

bilitou qualquer validação experimental de dinâmica oscilatória predita.
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3.5 Resultados e Discussões

As Figuras 3.6 e 3.7 apresentam os perfis estacionários obtidos para as distri-

buições de concentração de monômero e temperatura na condição de segregação

total e ausência de efeito-gel para valores crescentes do número de elementos finitos

e pontos de colocação utilizados, por intermédio da simulação dinâmica do sistema

de equações diferenciais ordinárias apresentado na Seção 3.4.1. Obteve-se o perfil

teórico a partir da integração das equações de balanço populacional para as variáveis

de estado locais na condição de segregação total e estado estacionário, 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 análise de convergência dos perfis estacionários das

distribuições de variáveis de estado locais na condição de segregação total, obtidos

por intermédio da técnica de momentos em elementos finitos. Observa-se ausência de

oscilações nas aproximações polinomiais, utilizando-se uma malha de discretização

composta por elementos uniformemente distribúıdos no domı́nio. Este aspecto torna

esta técnica superior aos métodos tradicionais de colocação ortogonal e elementos

finitos. Conforme mostrado por OECHSLER (2012), os perfis obtidos pela técnica

clássica de colocação ortogonal apresentam oscilações pronunciadas, enquanto que

resultados similares somente foram obtidos com a aplicação da técnica de colocação

em elementos finitos, concentrando-se elementos nas regiões de elevados gradientes.

Além disso, os perfis obtidos apresentaram pouca distorção, em comparação com

o perfil teórico, para uma malha de discretização bastante reduzida. Nota-se que

a solução obtida com dois a três pontos internos de colocação dispostos em 40

elementos finitos apresentam resultados bastante satisfatórios.

É importante salientar que estes resultados são importantes no que concerne à va-

lidação numérica do modelo ITM nos limite da segregação completa. De fato, o caso

completamente segregado é a situação em que os perfis de distribuição apresentam

elevados gradientes, por se tratar de uma situação em que o sistema se aproxima

do comportamento de um reator adiabático. Todavia, é importante reforçar que

geralmente os sistemas reais de polimerização são parcialmente segregados, de ma-

neira que as distribuições apresentam gradientes menos acentuados e naturalmente

a técnica numérica de discretização apresenta maior eficiência.

Conforme esperado, na ausência de micromistura mássica e térmica entre as po-

pulações de elementos fluidos, observa-se uma diminuição da concentração local de

monômero 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 monômero até o seu total esgotamento,
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(a)

(b)

Figura 3.6: Análise de convergência do método dos momentos em elementos finitos
(N=2) na condição de segregação total: 3.6a Concentração local de monômero;
3.6b Temperatura Local. (D = 39, 5, A = −9, 5, B1 = 10−20, ∆E1 = 9818K,
∆E2 = 16263K, G = −600K, Λ = 0, 0, ε = 0, 0 e α = 0, 20).

devido à liberação de energia da reação. Quando se esgota o monômero nos elemen-

tos fluidos mais envelhecidos, a liberação de energia local devida à reação cessa e a

temperatura local diminui, devido aos mecanismos de transferência de calor com a

camisa de resfriamento.

Na Figura 3.8 observam-se os perfis de distribuição das concentrações de
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(a)

(b)

Figura 3.7: Análise de convergência do método dos momentos em elementos finitos
(N=3) na condição de segregação total: 3.7a Concentração local de monômero;
3.7b Temperatura Local. (D = 39, 5, A = −9, 5, B1 = 10−20, ∆E1 = 9818K,
∆E2 = 16263K, G = −600K, Λ = 0, 0, ε = 0, 0 e α = 0, 20).

monômero e temperatura local para diversos ńıveis de micromistura do sistema,

entre a segregação total e micromistura perfeita. Novamente, nota-se que os perfis

adquirem caracteŕıstica uniforme quando o parâmetro de micromistura é aumentado

para valores maiores, de modo que as concentrações e temperaturas dos elementos

fluidos, independentemente da idade interna, são iguais à concentração e tempera-
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tura média do reator; ou seja, iguais à concentração e temperatura válida para o

reator do tipo CSTR (usado como benchmark). As baixas conversões e temperaturas

médias obtidas justificam-se, pois, nas condições simuladas, as soluções convergiram

para o estado estacionário de baixa conversão (extinção), caracteŕıstico de reações

de polimerização, conforme os resultados apresentados por MELO et al. (2001a).

(a)

(b)

Figura 3.8: Perfis estacionários para as distribuições em diversos ńıveis de micromis-
tura: (N = 3 e Ne = 60) 3.8a Concentração local de monômero; 3.8b Temperatura
Local. (D = 39, 5, A = −9, 5, B1 = 10−20, ∆E1 = 9818K, ∆E2 = 16263K,
G = −600K, Λ = 0, 0, ε = 0, 0 e α = 0, 20).
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Na Figura 3.9 ilustram-se os perfis dinâmicos para as variáveis de estado médias

em diversos ńıveis de micromistura do sistema. É importante salientar que os per-

fis dinâmicos obtidos quando o parâmetro de micromistura se torna elevado são

equivalentes aos perfis obtidos utilizando o modelo do reator CSTR.

(a)

(b)

Figura 3.9: Simulações dinâmicas para as médias em diversos ńıves de micromistura:
(N = 3 e Ne = 60) 3.9a Concentração Média de monômero; 3.9b Temperatura
Média. (D = 39, 5, A = −9, 5, B1 = 10−20, ∆E1 = 9818K, ∆E2 = 16263K,
G = −600K, Λ = 0, 0, ε = 0, 0 e α = 0, 20).

Em seguida, buscou-se a verificação da consistência da técnica de discretização
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Caṕıtulo 3 - Modelagem Matemática e Análise Dinâmica

do modelo de micromistura quanto ao aparecimento de comportamento oscilatório

no limite da máxima micromistura, que ocorre para valores do parâmetro D situados

na faixa de 40,0 - 42,0, conforme reportado por MELO (2000). As Figuras 3.10 e

3.11 mostram a análise de convergência das distribuições para segregação completa.

(a)

(b)

Figura 3.10: Análise de convergência do método dos momentos em elementos finitos
na condição de segregação total: (N = 2) 3.10a Concentração Média de monômero;
3.10b Temperatura Média. (D = 40, 1, A = −9, 5, B1 = 10−20, ∆E1 = 9818K,
∆E2 = 16263K, G = −600K, Λ = 0, 0, ε = 0, 0 e α = 0, 20).

As Figuras 3.10 e 3.11 apresentam uma comparação dos perfis estacionários
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(a)

(b)

Figura 3.11: Análise de convergência do método dos momentos em elementos finitos
na condição de segregação total: (N = 3) 3.11a Concentração Média de monômero;
3.11b Temperatura Média. (D = 40, 1, A = −9, 5, B1 = 10−20, ∆E1 = 9818K,
∆E2 = 16263K, G = −600K, Λ = 0, 0, ε = 0, 0 e α = 0, 20).

obtidos, utilizando o método dos momentos em elementos finitos, com o perfil teórico

obtido a partir da integração do modelo de segregação na sua forma impĺıcita. As

Figura 3.12 e 3.13, por sua vez, ilustram as simulações dinâmicas obtidas para este

sistema.

Observa-se que a utilização de uma malha de discretização composta por apro-
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(a)

(b)

Figura 3.12: Simulações dinâmicas em diversos ńıveis de micromistura: (N = 3
e Ne = 60) 3.12a Concentração Média de monômero; 3.12b Temperatura Média.
(D = 40, 1, A = −9, 5, B1 = 10−20, ∆E1 = 9818K, ∆E2 = 16263K, G = −600K,
Λ = 0, 0, ε = 0, 0 e α = 0, 20).

ximações polinomiais de baixa ordem e 60 elementos finitos distribúıdos unifor-

memente no domı́nio da variável discretizada, apresentou distribuições com boa

adequação em relação ao perfil teórico. Novamente, a técnica dos momentos em

elementos finitos mostrou-se superior à técnica de colocação ortogonal em elemen-

tos finitos, uma vez que resultados similares somente puderam ser obtidos a partir
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(a)

(b)

Figura 3.13: Continuação: (N = 3 e Ne = 60) 3.13a Concentração Média de
monômero; 3.13b Temperatura Média. (D = 40, 1, A = −9, 5, B1 = 10−20, ∆E1 =
9818K, ∆E2 = 16263K, G = −600K, Λ = 0, 0, ε = 0, 0 e α = 0, 20).

da utilização de uma malha com elementos concentrados nas regiões de elevados

gradientes, conforme reportado por OECHSLER (2012).

Nas Figuras 3.12 e 3.13 é posśıvel observar claramente a mudança da natureza

das soluções ao deslocar o sistema da condição segregada para a condição de máxima

micromistura. Para valores maiores do parâmetro de micromistura, o perfil dinâmico

tende para o resultado obtido com o modelo CSTR. Realizaram-se ainda simulações
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incluindo o parâmetro de contração do meio reacional (ε), conforme mostrado na

Figura 3.14. Novamente o comportamento dinâmico do modelo de micromistura

apresentou boa adequação no limite da máxima micromistura (km = 100, 0) em

comparação com os resultados do modelo clássico CSTR.

(a)

(b)

Figura 3.14: Simulações dinâmicas para o modelo de micromistura na presença
de contração do meio reacional (N = 3 e Ne = 80) 3.14a Concentração Média
de monômero; 3.14b Temperatura Média. (D = 40, 5, A = −9, 5, B1 = 10−20,
∆E1 = 9818K, ∆E2 = 16263K, G = −600K, Λ = 0, 0, ε = 0, 36 e α = 0, 30).
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Na Figura 3.12, observa-se que o sistema de polimerização nas vizinhanças da

segregação total não apresenta comportamento dinâmico oscilatório. Este resultado

corrobora os resultados expostos por PINTO (1990a), que observou que sistemas de

polimerização em suspensão de PVC, quando descritos por modelos de segregação

completa, não apresentam comportamento dinâmico oscilatório. OECHSLER et al.

(2016), por sua vez, mostraram formalmente pela aplicação do Teorema de Poin-

caré-Bendixon para uma reação de primeira ordem em condições não-isotérmicas,

que ciclos limites não são posśıveis em sistemas completamente segregados. Por-

tanto, estes resultados sugerem que a condição para que o sistema apresente com-

portamento dinâmico oscilatório está associada à existência de um grau mı́nimo de

micromistura. Em outras palavras, os mecanismos de retroalimentação positiva,

mencionados anteriormente, que estão diretamente relacionados com a dinâmica

complexa de sistemas reacionais, só existem se o sistema apresenta um grau mı́nimo

de micromistura.

É importante salientar que nas simulações realizadas na Figura 3.14, a função

de distribuição de tempos de residência não é descrita pelo decaimento exponen-

cial clássico, conforme descrito por DANCKWERTS (1958), visto que a vazão vo-

lumétrica de sáıda difere da vazão volumétrica de entrada, para que a restrição de

volume constante seja satisfeita. Conforme discutido na modelagem proposta neste

trabalho, a função de DTR foi integrada juntamente com os demais balanços po-

pulacionais, sendo admitida apenas a priori a hipótese de macromistura perfeita.

A função de DTR é descrita por um decaimento exponencial (descrito na Equação

3.14) somente no caso ideal em que a ausência de efeito de contração do volume

reacional é observada e, portanto, as vazões volumétricas de entrada e sáıda são

equivalentes.

A Figura 3.15 ilustra as distribuições para o número e fração de elementos, res-

pectivamente, variando-se o parâmetro de micromistura na presença de efeitos de

contração do meio reacional. É fácil entender que, se a micromistura afeta as dis-

tribuições e suas respectivas médias, as propriedades do meio também são afetadas,

assim como o balanço de massa global. Como consequência, a função de DTR é afe-

tada pelos diversos ńıveis de micromistura entre os limites da segregação completa e

máxima micromistura. Em particular, as distribuições de tempos de residência em

um reator de polimerização podem diferir bastante da distribuição teórica proposta

por DANCKWERTS (1958). Quanto maior a conversão média do sistema, os efeitos

de contração volumétrica se tornam mais pronunciados, resultando em decaimentos

exponenciais deslocados da DTR teórica. Por outro lado, a Figura 3.15 mostra que

ao diminuir a conversão média, as distribuições tendem para a DTR teórica. Isso

ocorre porque a baixas conversões os efeitos de contração volumétrica são menos

evidentes e, portanto, a hipótese de fluido incompresśıvel torna-se válida.
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(a)

(b)

Figura 3.15: Distribuições: 3.15a Número de elementos fluidos; 3.15b Frações de
elementos fluidos para o modelo ITM em diversos ńıveis de micromistura (N = 3,
Ne = 80, D = 40, 5, A = −9, 5, B1 = 10−20, ∆E1 = 9818K, ∆E2 = 16263K,
G = −600K, Λ = 0, 0, ε = 0, 36 e α = 0, 30).

Por fim, realizaram-se simulações usando o método das caracteŕısticas com o

objetivo de ilustrar que os resultados obtidos com diferentes esquemas numéricos

são extremamente similares, conforme mostrado na Figura 3.16. Particularmente,

embora o método das caracteŕısticas possibilite o obtenção de modelos reduzidos

quando comparado ao método do momentos, o caráter adaptativo deste método
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parece ser não compat́ıvel com o software AUTO que é utilizado para a construção

de diagramas de bifurcação.

(a)

(b)

Figura 3.16: Simulações dinâmicas para o modelo de micromistura: Método dos
momentos em elementos finitos (N = 3, Ne = 80) e método das caracteŕısticas
(N = 50). 3.16a Concentração média de monômero; 3.16b Temperatura média
(D = 40, 1, A = −9, 5, B1 = 10−20, ∆E1 = 9818K, ∆E2 = 16263K, G = −600K,
Λ = 0, 0, ε = 0, 0, α = 0, 20 e km = 5, 0).
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Caṕıtulo 3 - Modelagem Matemática e Análise Dinâmica

3.6 Comentários Finais

Neste caṕıtulo, o modelo matemático para um reator genérico de polimerização

em solução sujeito a efeitos de micromistura foi apresentado a partir da abordagem

do balanço populacional. Em particular, o modelo proposto difere dos trabalhos an-

teriores apresentados na literatura para o modelo ITM por considerar uma função

de distribuição de tempos de residência genérica, embora a hipótese de macromis-

tura perfeita ainda tenha sido considerada; ou seja, que as distribuições, bem como

as respectivas médias internas e externas, são equivalentes. É importante salientar,

portanto, que o modelo pode ser estendido discretizando-se o reator em sub-volumes,

permitindo-se, então, o detalhamento de efeitos de macromistura. Todavia, experi-

mentos devem ser realizados para verificar se a hipótese de macromistura perfeita é

válida ou não.

O conjunto de equações diferenciais parciais, por sua vez, foi discretizado por

dois esquemas numéricos: o método de momentos em elementos finitos e o método

das caracteŕısticas. Em particular, a técnica de momentos se mostrou superior

às técnicas clássicas de colocação ortogonal e elementos finitos, já que resultados

satisfatórios puderam ser obtidos, utilizando-se uma malha de discretização uni-

formemente distribúıda no domı́nio da variável discretizada. Entre os principais

resultados, o comportamento dinâmico e estacionário das distribuições e suas res-

pectivas médias puderam ser confirmados numericamente nos casos limites da se-

gregação completa e máxima micromistura. Além disso, pôde ser observado que a

função de DTR é influenciada pelo ńıvel de micromistura do reator. Além disso,

foi mostrado que reatores em condições de segregação parcial podem apresentar

comportamento oscilatório, sendo que esses resultados foram confirmados nos dois

esquemas numéricos propostos.

Nas próximas seções desta tese de doutorado, o modelo será estendido para des-

crever a copolimerização do estireno com divinilbenzeno em solução. Além disso, os

modelos cinéticos e de transferência de calor do reator serão validados experimen-

talmente. As distribuições de tempos de residência também serão avaliadas a partir

de experimentos efetuados em reatores cont́ınuos em diferentes condições de tempe-

ratura e agitação. A partir do conjunto de dados experimentais obtidos, os efeitos

de macro e micromistura serão analisados com o objetivo de verificar a influência

destes no comportamento dinâmico de um sistema real de polimerização.

123



Caṕıtulo 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 caṕıtulo apresenta-se uma descrição detalhada da uni-

dade experimental, da operação do processo, dos materiais e do proce-

dimento que foi utilizado no estudo dos reatores de polimerização em

solução. Apresentam-se algumas mudanças que foram feitas na unidade

experiemntal em relação ao trabalho de OLIVEIRA (2012), com o ob-

jetivo de viabilizar a investigação da influência de efeitos de mistura no

comportamento dinâmico destes reatores. Os resultados obtidos nos es-

tudos de cinética da reação, dinâmica térmica e distribuições de tempos

de residência são apresentados.

4.1 Introdução

Neste caṕıtulo, busca-se apresentar uma descrição minuciosa dos equipamentos,

das técnicas de operação do processo e do procedimento experimental que foi uti-

lizado para a realização do estudo experimental acerca do grau de mistura e do

comportamento dinâmico de reatores cont́ınuos de polimerização em solução. É

importante salientar que os experimentos deste trabalho foram realizados na uni-

dade montada no Laboratório de Modelagem, Simulação e Controle de Processos
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(LMSCP) do Programa de Engenharia Qúımica da COPPE/UFRJ.

A unidade de reatores cont́ınuos do tipo tanque de mistura em escala de bancada

é uma unidade recente montada no LMSCP. O primeiro trabalho conduzido nesta

unidade foi o realizado por OLIVEIRA (2012), cujo objetivo central era a inves-

tigação da influência da utilização de iniciadores multifuncionais na reação de poli-

merização em solução do estireno em condições isotérmicas. A unidade foi utilizada

para aquisição de dados experimentais destas reações, que permitiram a validação do

modelo matemático proposto para a cinética e operação dos reatores cont́ınuos. Este

trabalho, portanto, é o segundo realizado nesta unidade, que possui como objetivo

a investigação dos graus de mistura (macro e micromistura) e a posśıvel influência

destes parâmetros no comportamento dinâmico dos reatores.

Na Seção 4.2 apresenta-se uma descrição da unidade experimental e equipamen-

tos constituintes, assim como o procedimento de partida da unidade. Na Seção 4.3

são descritos os experimentos cinéticos de copolimerização em sistema batelada. Nas

Seções 4.4 e 4.5 são apresentadas as metodologias utilizadas nos experimentos de ca-

racterização da dinâmica térmica e DTR. Na Seção 4.6 são apresentados os reagentes

e procedimentos de purificação utilizados, enquanto que na Seção 4.7 apresenta-se

uma descrição dos métodos de caracterização que foram utilizados. Por último, na

Seção 4.8 são apresentados os resultados obtidos.

4.2 Equipamentos e Operação da Unidade

Um esquema geral da unidade de polimerização é apresentado na Figura 4.1.

Conforme pode ser observado, a unidade é constitúıda por dois reatores cont́ınuos

do tipo tanque de mistura conectados em série. A unidade experimental é constitúıda

pelos seguintes componentes:

1. Cilindro de nitrogênio;

2. Seção de alimentação constitúıda por:

♦ Provetas de vidro de 3 e 1 L com válvula de bloqueio para alimentação

dos reagentes ao reator;

♦ Válvula de três vias para especificação do recipiente de alimentação;

♦ Balança anaĺıtica de precisão (BEL Equipamentos Anaĺıticos LTDA) com

capacidade de 3100 g para monitoramento da vazão de alimentação do

sistema.

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

4. Computador (Intel Dual Core 2.9 GHz) e placa de aquisição de dados PCI E –

6321 DAQ 16 AI, 24 DIO e 2 AO da National Instruments, para monitoramento

em linha dos dados de temperatura;

5. Espectrofotômetro NIRS-6500 (NIR Systems Inc.);

6. Banho de refrigeração (Haake DC-3) para o condensador, utilizando água des-

tilada como fluido de circulação;

7. Condensadores de refluxo;

8. Reatores de vidro borossilicato encamisado (FGG Equipamentos Cient́ıficos

LTDA). A tampa do reator é de aço inox e possui orif́ıcios para a introdução

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;

9. Válvulas para esvaziamento dos reatores;

10. Banhos de aquecimento com temperatura programada (Haake Phoenix II P1-

C35P) utilizando óleo mineral térmico como fluido de circulação, utilizados

para controle da temperatura nos reatores e da temperatura de alimentação

do fluido de circulação;

11. Agitadores mecânico de aço inox (IKA), com haste reta capaz de operar na

faixa de 50 a 2000 rpm;
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12. Três impelidores do tipo pá com inclinação de 45 ◦ para a agitação do primeiro

reator;

13. Impelidor do tipo âncora para agitação do segundo reator;

14. Termopares do tipo termorresistência (PT100) para medições e controle da

temperatura dos reatores ao longo das reações e do tipo J com cabos blindados

para monitoramento das temperaturas dos reatores e das jaquetas ao longo das

reações;

15. Recipiente para armazenamento do produto obtido.

Na seção de alimentação, uma proveta de 3 L é utilizada para armazenar a

solução que contém os monômeros (estireno e divinilbenzeno), solvente (etilbenzeno)

e iniciador (TBEC). Outra proveta de 1 L é utilizada para manter a alimentação

cont́ınua ao sistema nos experimentos envolvendo perturbações nas concentrações

dos reagentes ou injeção de traçador, como nos experimentos efetuados nesta tese.

As duas provetas e a bomba dosadora são conectadas por uma válvula de três vias

que permite selecionar o recipiente de alimentação. A solução 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 balança anaĺıtica que, por

sua vez, é conectada ao computador, permitindo o monitoramento da vazão mássica

e volumétrica do sistema.

Na seção de reação, dois reatores de vidro borossilicato com capacidades de 470

e 430 mL, respectivamente, são suportados por um tripé no interior da capela. Os

reatores são continuamente agitados por agitadores com haste reta e velocidade de

rotação variável. Os impelidores do primeiro reator são do tipo pá, enquanto que

os impelidores do segundo reator são do tipo âncora. Os reatores são encamisados,

de maneira que o aquecimento ou resfriamento é realizado pela circulação de um

óleo mineral (Lubrax Utile Ot). As temperaturas de alimentação do fluido de cir-

culação nos reatores é controlada pelos banhos de aquecimento (Haake Phoenix II

P1-C35P). Os reatores e as linhas do fluido de circulação são isoladas com fibra de

vidro e papel alumı́nio para evitar a perda de calor para o meio ambiente. Os rea-

tores são equipados com dois condensadores de serpentina, conectados ao banho de

refrigeração (mantido a 5 ◦C) para evitar a perda de material volátil, principalmente

monômero e solvente. As temperaturas dos reatores, por sua vez, são monitoradas

por termopares do tipo J (conectados ao computador) e por termopares do tipo

de termorresistência (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 sáıda de material dos reatores ocorre por transbordamento. A sáıda do pri-

meiro reator é conectada a uma segunda bomba dosadora, do tipo membrana, para

sucção dos produtos e alimentação no segundo reator. A vazão da segunda bomba é

manipulada manualmente para manter o ńıvel do primeiro reator constante ao longo

do experimento. Entre algumas modificações que foram realizadas, pode-se citar a

inserção da sonda do espectrofotômetro de infravermelho na tampa de aço inox do

primeiro reator, permitindo o monitoramento da conversão em linha, embora este

não constitua o foco deste trabalho. As temperaturas medidas pelos termopares são

enviadas a uma placa de aquisição de dados, onde os sinais são tratados e enviados

ao computador, armazenados e exibidos na interface gráfica do programa LabDAQ,

desenvolvido no próprio LMSCP, permitindo o monitoramento das temperaturas em

tempo real.

Os reatores são mantidos sob atmosfera inerte de nitrogênio. As vazões de gás

para os reatores são monitoradas por rotâmetros instalados na linha de nitrogênio.

A vazão de nitrogênio para os reatores é mantida no valor de 370 ml/min. A

temperatura ambiente do laboratório é mantida em torno de 25 ◦C, com o uso do ar

condicionado.

Para dar partida no reator, a primeira etapa envolve a preparação das soluções

de monômero. A solução 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 solução era preparada no dia anterior ao experimento e era

mantida sob refrigeração para evitar a ocorrência de polimerização espontânea. A

solução que contém o iniciador e o comonômero é preparada minutos antes do expe-

rimento, a partir da pesagem em balança de alta precisão dos componentes, seguida

da dissolução com a solução de estireno e etilbenzeno.

Antes da partida da unidade, os reatores são preenchidos com a solução que

contém 95% de estireno e 5% de etilbenzeno em base volumétrica. Os agitadores,

então, são ligados e mantidos a 200 e 100 rpm de agitação, respectivamente. O

banho de resfriamento dos condensadores é também acionado e a temperatura ajus-

tada para 10 ◦C, minutos antes da partida da unidade. São então conectadas as

linhas do processo e inicia-se o bombeamento da solução de alimentação contida na

proveta, para retirar o ar presente nas linhas e ajustar a vazão às condições nominais

do processo. Após dar partida no sistema de aquisição de dados e no controlador

da temperatura do banho, inicia-se a cronometragem do tempo. Os set points das

temperaturas dos banhos são ajustados para que as temperaturas de reação de-

sejadas sejam atingidas nos reatores. Neste trabalho, as temperaturas de reação

foram utilizadas na faixa de 110− 130 ◦C. Conforme discutido na introdução, essas

temperaturas foram escolhidas em função da operação real de um processo indus-

trial. Amostras são então recolhidas para análises de conversão e massas molares
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em intervalos de 15 min durante a primeira hora de experimento. Após a primeira

hora, o intervalo de amostragem é aumentado para 30 min. Após atingido o estado

estacionário, o intervalo de amostragem é, então, aumentado para 60 min.

Após o término do experimento, iniciam-se os procedimentos de parada da uni-

dade. Os set-points dos controladores das temperaturas dos banhos são reduzidos

para valores da temperatura ambiente, a alimentação de N2 é interrompida e o

sistema de aquisição de dados é desligado. Adiciona-se, então, tolueno à mistura re-

acional para diminuir a viscosidade do meio. Em seguida, os reatores são esvaziados

pelas válvulas de retirada de material e o sistema de condensação de voláteis é des-

ligado. Após o esvaziamento, os reatores são preenchidos com tolueno por mais três

vezes para efetuar a limpeza do reator. A circulação de tolueno e acetona também é

efetuada nas linhas do processo, a fim de evitar polimerização espontânea nas linhas

e nas partes internas das bombas. Por último, os rejeitos são descartados de forma

apropriada e os equipamentos são desligados.

4.3 Experimentos Cinéticos

Uma das etapas importantes deste trabalho envolve a validação do modelo

cinético para a reação de copolimerização do estireno e divinilbenzeno (DVB) em

solução. Para que este objetivo possa ser alcançado com sucesso, experimentos

cinéticos em tubos de ensaio foram realizados para obter dados acerca das con-

versões destas reações. Os experimentos em sistema batelada são importantes, uma

vez que estes resultados representam uma referência para o sistema cont́ınuo. Por-

tanto, um planejamento fatorial a dois ńıveis com duas réplicas no ponto central foi

definido para avaliar o efeito das variações de concentração de iniciador monofun-

cional (TBEC) e comonômero (DVB) no comportamento destas reações. A Tabela

4.1 resume as condições experimentais utilizadas nas reações.

Tabela 4.1: Condições experimentais para as reações de copolimerização em sistema
batelada

Variável Valor
Temperatura 120 ◦C

DVB 0,05 - 0,3 % (m/m)

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

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

de uma mistura de 95% de estireno e 5% de etilbenzeno em base volumétrica. Em
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seguida, a mistura contendo a solução de estireno, o iniciador e o comonômero foi

preparada. A Tabela 4.2 resume as condições experimentais utilizadas nas reações

em sistema batelada, definidas em conformidade com o planejamento experimental

proposto. É importante salientar que estas condições experimentais foram definidas

em conformidade com a operação de um processo industrial, como discutido por

OLIVEIRA (2012).

Tabela 4.2: Planejamento experimental para as reações em sistema batelada

Reação R1 R2 R3 R4 R5 R5(a) R5(b)
Temperatura ( ◦C) 120 120 120 120 120 120 120

DVB (% m/m) 0,05 0,05 0,3 0,3 0,175 0,175 0,175

Concentração de TBEC (mmol/L) 1,2 2,5 1,2 2,5 1,85 1,85 1,85

a e b são réplicas.

Após a preparação, 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 agitação constante e na temperatura de 120 ◦C durante toda a reação, com o

aux́ılio de uma placa de aquecimento. As amostras foram recolhidas regularmente

em 15, 30, 60, 90, 120, 180, 210 e 240 min de reação. 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 vácuo a 30 ◦C, até a

obtenção de massa constante.

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

buição normal de probabilidades, parametrizada na forma:

P(u) = Normal(u;0,1);u =
x− µx
σx

(4.1)

em que u representa a variável x normalizada, µx representa a média dos dados e σx

representa o desvio padrão. Portanto, admitindo-se um ńıvel de confiança de 95%,

os limites de confiança dos dados experimentais são dados por:

x1 = µx − 1, 96σx < x < µx + 1, 96σx = x2 (4.2)

É importante salientar que o erro experimental foi caracterizado a partir das

réplicas realizadas no ponto central. Este erro foi admitido para as demais condições

descritas na Tabela 4.2.
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4.4 Caracterização da Dinâmica Térmica

Outro parâmetro importante que deve ser estimado neste sistema em particular

é o coeficiente global de transferência de calor entre o reator e a camisa. Nesta etapa,

experimentos foram realizados com o objetivo de efetuar a aquisição dos dados da

dinâmica térmica nos dois reatores. Os dados experimentais foram utilizados para a

estimação dos coeficientes globais de transferência de calor nos dois reatores. Estes

experimentos consistiram na aplicação de perturbações 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 solução de estireno e dar

partida na unidade, fixando a temperatura do fluido de aquecimento em 130 ◦C.

Neste cenário, o fluido de circulação na camisa atua no aquecimento dos reatores.

Quando a temperatura do reator atinge 120 ◦C, uma perturbação do tipo degrau

negativo é efetuada na camisa do reator e as temperaturas são novamente monito-

radas. A solução que contém o iniciador e o comonômero é alimentada ao sistema e

aĺıquotas de material dos reatores são retiradas ao longo do tempo para o cálculo da

conversão. Nestes testes, as condições de alimentação apresentadas na Tabela 4.3

foram efetuadas.

Tabela 4.3: Condições experimentais para as reações de copolimerização em sistema
cont́ınuo

Variável Valor
Temperatura 120 ◦C

DVB 0,05 % (m/m)

Concentração de TBEC 1,2 (mmol/L)

Tempo de residência médio 1,0 h

Dois testes preliminares foram efetuados com o objetivo de avaliar a transferência

de calor dos reatores com a camisa e com o meio ambiente. O primeiro experimento

consistiu na aplicação de sucessivos degraus na temperatura do fluido de aqueci-

mento e monitoramento das temperaturas do reator e do banho até atingirem seus

respectivos estados estacionários. Aplicaram-se sucessivas perturbações do tipo de-

grau, gradativamente, até que a temperatura de reação fosse alcançada. Em seguida,

perturbações 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 estacionário, a circulação do fluido na camisa foi inter-

rompida e as temperaturas e conversões dos reatores foram monitoradas até o tempo

final de 4h. Nestes testes, as condições de alimentação apresentadas na Tabela 4.3

foram efetuadas.

4.5 Caracterização das Distribuições de Tempos

de Residência

A determinação das caracteŕısticas de macromistura dos dois reatores é um

aspecto fundamental para este trabalho, pois serve como teste de hipótese para o

modelo matemático proposto, visto que uma das hipóteses do modelo desenvolvido

no Caṕıtulo 3 desta tese é de que a macromistura é perfeita. Nesse cenário, ex-

perimentos foram efetuados com o intuito de avaliar as distribuições de tempos de

residência nos dois reatores através de um teste de traçador. Este teste consiste

na perturbação do sistema a partir da adição de uma substância qúımica inerte no

reator no tempo t = 0 e, então, medir a concentração do traçador no efluente do

reator em função do tempo.

Conforme discutido por FOGLER (2012), os dois métodos de injeção mais co-

muns são o de entrada tipo pulso e entrada tipo degrau. Para uma entrada tipo

pulso, uma quantidade de traçador deve ser repentinamente injetada de uma só

vez na corrente de alimentação do reator, em um tempo tão curto quanto posśıvel.

A concentração de sáıda é, então, medida em função do tempo. No entanto, as

principais dificuldades com a técnica de pulso residem nos problemas relacionados

com a obtenção de um pulso razoável na entrada do reator. A injeção deve ocorrer

num peŕıodo de tempo muito curto em comparação com os tempos de residência em

vários segmentos do reator, ou do sistema reacional. Por estas razões, optou-se por

um experimento de perturbação do tipo degrau, uma vez que a partida do sistema

consiste naturalmente de uma perturbação deste tipo.

Em um teste do tipo degrau para um sistema cont́ınuo, o traçador deve ser

injetado a uma taxa constante na alimentação, que é iniciada no tempo t = 0.

Antes deste tempo, o traçador não foi adicionado à alimentação. A concentração do

traçador na alimentação do reator é mantida neste ńıvel até que a concentração do

efluente alcance o estado estacionário. Então, o teste pode ser interrompido.

Conforme discutido por NAUMAN e BUFFHAM (1983), os traçadores inertes

apropriados para os experimentos de distribuição de tempos de residência devem

apresentar propriedades similares às do meio. No caso espećıfico do experimento

de polimerização do estireno, o traçador adequado deve ser solúvel na mistura de
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etilbenzeno e estireno e possuir ponto de ebulição acima de 120− 130 ◦C, que são as

temperaturas t́ıpicas de reação. Este último aspecto elimina praticamente a maioria

dos solventes na polimerização do estireno. Além disso, o traçador apropriado deve

ser suficientemente diferente em alguma caracteŕıstica peculiar do meio, para per-

mitir a sua detecção no meio reacional. Por último, é desejável que esta substância

se mantenha inerte no meio de polimerização que contém o iniciador, o monômero

e os radicais livres. Nos experimentos de caracterização das distribuições de tem-

pos de residência realizados neste trabalho, o traçador escolhido para os testes foi

o 2-octanol. Em particular, este composto apresenta as vantagens de ser solúvel no

meio de polimerização e possuir um elevado ponto de ebulição. 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 injeção de traçador em perturbação do tipo degrau

para medição da distribuição de tempos de residência. Foram realizados dois tipos

de teste:

1. Perturbação degrau com traçador em solvente: Após o estabelecimento

da vazão de alimentação do sistema, a solução contendo o solvente (etilben-

zeno) e o octanol (em torno de 5 % v/v) é alimentada no sistema e a partida no

cronômetro é efetuada. Em intervalos de 15 minutos durante as duas primei-

ras horas, aĺıquotas de 2 ml são retiradas dos dois reatores. Posteriormente

são retiradas aĺıquotas em intervalos de 30 minutos, até que a unidade al-

cance o estado estacionário. A quantidade de octanol na sáıda foi obtida por

cromatografia gasosa, cujo procedimento será discutido nas próximas seções.

2. Perturbação degrau com traçador no meio polimérico: Para caracte-

rizar as distribuições de tempos de residência no meio polimérico, a reação de

polimerização foi inicialmente conduzida até o estado estacionário, estimado

em torno de 6h a partir de experimentos preliminares. O procedimento de

partida da unidade foi descrito na Seção 4.2. Uma vez estabelecida a condição

estacionária, o sistema foi perturbado por meio de um degrau, adicionando-se

em torno de 5 % v/v de octanol na mistura de monômeros, solvente e inici-

ador que é alimentada ao sistema. Novamente, com intervalos de 15 minutos

durante as duas primeiras horas, aĺıquotas de 2 ml são retiradas dos dois reato-

res para medição das concentrações do octanol. Posteriormente, são retiradas

aĺıquotas em intervalos de 30 minutos até que a unidade alcance o estado es-

tacionário, também estimado em torno de 6h. Novamente, um planejamento

fatorial a dois ńıveis foi definido para avaliar o efeito das seguintes variáveis

nas distribuições de tempos de residência: temperatura e taxa de agitação.

A primeira variável foi perturbada com o intuito de verificar o efeito da con-
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centração de poĺımero nas distribuições de tempos de residência, visto que a

polimerização do estireno apresenta iniciação essencialmente térmica. A taxa

de agitação, por sua vez, foi perturbada exclusivamente com o objetivo de

analisar se efeitos de macro e micromistura podem estar correlacionados com

essa variável. As condições experimentais para as concentrações de iniciador

e comonômero foram as mesmas apresentadas na Tabela 4.3. A Tabela 4.4 re-

sume as condições experimentais utilizadas nas reações em sistema cont́ınuo,

definidas em conformidade com o planejamento experimental proposto.

Um fator relevante que deve ser observado antes das análises das distribuições de

tempos de residência é o tempo de atraso devido aos volumes das linhas entre a seção

de alimentação e a entrada do primeiro reator; e entre a sáıda do primeiro reator

e a entrada do segundo reator. Se o tempo de atraso for comparável ao tempo de

residência médio do reator, interpretações equivocadas podem ser realizadas acerca

dos resultados observados para os testes de traçador. Por isso, os volumes das

linhas foram medidos para estimar os tempos de atraso em cada um dos reatores. Os

volumes das linhas são de 23 e 34 ml, respectivamente. Como a vazão de alimentação

do sistema é de 470 ml/h (para que os reatores operem com um tempo de residência

médio na faixa de 1h), os tempos de atraso (cerca de 3 min) são pouco significativos,

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

Tabela 4.4: Planejamento experimental para as reações em sistema cont́ınuo

Reação R1 R2 R3 R4 R5 R6
Temperatura ( ◦C) 110 110 130 130 120 120

Taxa de Agitação (rpm)

Reator 1 300 100 300 100 300 200

Reator 2 200 50 200 50 200 100

4.6 Preparação e Purificação dos Reagentes

Os seguintes reagentes foram utilizados nos experimentos e nas técnicas de

caracterização:

1. Estireno, monômero fornecido por doação pelas empresas Petrobras S/A e

Nitriflex com grau de pureza mı́nimo de 99,5%, contendo inibidores para evitar

polimeirização espontânea;
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Caṕıtulo 4 - Unidade Experimental, Procedimento e Resultados Experimentais

2. Divinilbenzeno, monômero fornecido pela SIGMA-ALDRICH, e usado como

agente reticulante, com grau de pureza mı́nimo de 80,0%, contendo a seguinte

mistura de isômeros: m-divinilbenzeno, p-divinilbezeno, etilvinilbenzeno, die-

tilbenzeno e naftaleno;

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

grau de pureza mı́nimo de 99,5%;

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

mı́nimo de 99,5%, adicionado às amostras retiradas ao longo da reação para

interrupção da reação;

5. Hidroquinona, fornecida pela VETEC Qúımica Fina, com grau de pureza

mı́nimo de 99%, utilizada como inibidor da reação de polimerização (solução

1% m/m) quando adicionada às amostras retiradas durante a reação;

6. Água destilada, usada no preparo da solução de hidroquinona e como fluido

de troca térmica;

7. Óleo mineral LUBRAX UTILE OT, fornecido pela Ingrax S/A e empregado

como fluido de troca térmica no banho de aquecimento;

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

2(etilhexil)monoperóxidocarbonato) fornecido pelo CENPES, Petrobras

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

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

usado como fase móvel para as análises em cromatografia por permeação a gel

(GPC);

10. Etilenoglicol com grau de pureza minimo de 99,5%, fornecido pela pela VE-

TEC Qúımica Fina, usado como padrão interno nas análises de cromatografia

gasosa;

11. 2-Octanol (2-etil-1-hexanol) com grau de pureza minimo de 97,0%, fornecido

pela SIGMA-ALDRICH, e usado como traçador.

Testes preliminares em sistema batelada apresentaram conversões baixas ou nu-

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

contém inibidores para evitar a polimerização espontânea, o monômero foi puri-

ficado antes da realização de qualquer experimento. A purificação 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 purificação
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adicional do solvente não costuma alterar o comportamento do processo. A puri-

ficação do estireno foi realizada com destilação à vácuo, em temperaturas da ordem

de 45 ◦C, para evitar a polimerização espontânea do monômero. Numa batelada

t́ıpica de destilação de 5 L, descartaram-se sempre os 200 mL iniciais e os 200 mL

finais.

4.7 Procedimentos Anaĺıticos

Nesta seção, são descritos os principais procedimentos anaĺıticos que foram uti-

lizados neste trabalho para a caracterização de variáveis importantes para a análise

do comportamento do processo.

4.7.1 Análise Gravimétrica

A análise gravimétrica consiste em determinar a massa de poĺımero contida na

amostra para um posterior cálculo da conversão. Para isso, a cápsula de alumı́nio

utilizada para a coleta da amostra era inicialmente pesada, contendo apenas uma

quantidade de solução de hidroquinona 1% (m/m) (m0), utilizada para inibir a

polimerização. Após a coleta da amostra, a cápsula era novamente pesada (m1).

O conjunto era levado para estufa a vácuo a 30 ◦C ou estufas de recirculação a

50 ◦C para a remoção dos voláteis, até a obtenção de massa constante. Após esse

procedimento de secagem, a cápsula, agora contendo amostra sólida, era pesada

novamente (m2).

A Equação (4.3) apresenta o cálculo da conversão (X) a partir dos dados obtidos

por gravimetria:

X =

(
m2 −m0

m1 −m0

)
100 (4.3)

sendo X a conversão, expressa em porcentagem; (m2 −m0) a massa de poĺımero

obtida e (m1 −m0) a massa de amostra coletada.

4.7.2 Cromatografia de Permeação em Gel (GPC)

A cromatografia de permeação em gel também conhecida como cromatografia

por exclusão de tamanhos (SEC) é um dos métodos mais populares para separação

e análise de materiais poliméricos. Existem diversos métodos experimentais para

análise das massas molares; porém, fornecem basicamente valores de massa molar

média. A técnica de cromatografia por exclusão de tamanhos permite a deter-

minação simultânea das massas molares médias e da distribuição de massas molares
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(LUCAS et al., 2001).

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

lar. O recheio das colunas, denominado fase estacionária, é constitúıdo de part́ıculas

que contêm poros de diversos tamanhos. Entre os recheios mais utilizados citam-se

os recheios constitúıdos por copoĺımero reticulado de estireno e divinilbenzeno. A

solução que contém moléculas de poĺımero de diversos tamanhos e que é injetada na

coluna é denominada fase móvel. O volume da fase móvel é constitúıdo pelo volume

da solução estagnada nos poros (volume de poros) e pelo volume da fase móvel que

flui entre as part́ıculas (volume intersticial), conforme mostrado na Figura 4.2.

Figura 4.2: Fases móvel e estacionária na cromatografia de permeação em gel
(LENZI, 2004).

Portanto, moléculas cujo tamanho é maior que o tamanho dos poros do recheio

não conseguem penetrar ou difundir nesses poros e são totalmente exclúıdas. Logo,

são as primeiras a serem elúıdas. Por outro lado, moléculas muito pequenas são

capazes de difundir completamente nos poros, sendo capazes de permear o recheio.

Moléculas de tamanho médio são capazes de penetrar alguns poros, mas não todos

(LUCAS et al., 2001), conforme mostrado na Figura 4.3.

Para a determinação das massas molares médias e das distribuições de massas

molares do poĺımero presente em cada amostra retirada ao longo da reação, foi uti-

lizado um cromatógrafo, modelo VE 2001 GPC Solvent/Sample Module, equipado

com quatro colunas Phenomenex, com géis de porosidade 500, 103, 105, 106 Å, e um

detector refratométrico Viscotek modelo VE 3580. A calibração do equipamento foi

feita com padrões de poliestireno, com massas molares variando de 500 a 1, 86× 106

Da. Amostras de 100 µL foram injetadas e as análises foram conduzidas a 40 ◦C,

utilizando tetrahidrofurano (THF) a uma vazão de 1 mL/min como fase móvel. As

soluções poliméricas foram preparadas numa concentração 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 são carreados

através da coluna por um gás inerte, chamado gás carreador. A fase estacionária

consiste em um filme fino ou um ĺıquido não-volátil, aderido a um sólido inerte. A

mistura que compõe a amostra sofre uma partição entre o gás carreador e a fase

estacionária, que está suportada no sólido inerte (LUCAS et al., 2001).

A fase estacionária retarda seletivamente a eluição dos componentes da mistura,

de acordo com coeficiente de partição entre as fases estacionária e vapor. Os com-

ponentes da mistura presentes na corrente gasosa são então carreados pela coluna e

detectados na sáıda em função do tempo por um detector apropriado. O processo de

separação consiste, portanto, na capacidade de diferentes substâncias distribúırem-

se entre as fases estacionária e vapor. A separação das substâncias depende da

volatilidade relativa de cada componente da mistura. A volatilidade, por sua vez, é

função da pressão de vapor do componente, que depende das forças de interação en-

tre o componente e a fase estacionária. Portanto, quando existe uma boa interação

entre o componente e a coluna, a pressão de vapor é menor e o tempo de retenção

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

Neste trabalho as análises de cromatografia gasosa foram utilizadas para deter-

minação da curva de concentração do octanol ao longo do tempo nos testes de ma-

cromistura, realizados com o objetivo de caracterizar as distribuições de tempos de

residência nos reatores. Em particular, as amostras retiradas nas sáıdas dos reatores

são constitúıdas por poĺımero, monômeros residuais, solvente e o octanol. Conforme

discutido por VIANNA JR. et al. (2007), a presença de poĺımero na corrente de sáıda

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

problemas operacionais associados com o entupimento das colunas cromatográficas.
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A solução proposta por VIANNA JR. et al. (2007) consistiu na adição de etanol nas

amostras para precipitar o poĺımero, filtrar e analisar o ĺıquido sobrenadante por

cromatografia.

No entanto, dois fatores importantes diferenciam as condições experimentais

praticadas neste trabalho, quando comparadas com as corridas efetuadas por VI-

ANNA JR. et al. (2007): a quantidade de solvente e a adição de um comonômero

para promover ligações cruzadas. As reações de polimerização efetuadas neste tra-

balho são praticamente polimerizações em massa, ao contrário das reações 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 reações de polimerização nas

condições descritas conforme a reação R1 da Tabela 4.2 em tubos de ensaio na

presença de octanol. Todavia, as análises cromatográficas não detectaram a pre-

sença do octanol no ĺıquido filtrado. Por outro lado, os resultados de conversão

não apresentaram qualquer efeito de inibição, que poderia indicar a existência de

interações indesejadas entre o octanol e os radicais livres. Portanto, uma posśıvel

justificativa para essas observações é que a reticulação no poĺımero promovida pelo

DVB e a elevada concentração de poĺımero possam ter retido o octanol no poĺımero

precipitado.

Neste contexto, a metodologia de VIANNA JR. et al. (2007) foi adaptada para

possibilitar a medição 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

copoĺımero a base de poliestireno. O sistema composto pelas duas fases foi mantido

em repouso por peŕıodos de quatro dias para garantir a extração do octanol e de-

cantação completa do poĺımero formado. O ĺıquido sobrenadante das amostras foi

posteriormente filtrado e então analisado por cromatografia.

Para quantificação do octanol na amostra analisada por cromatografia adotou-se

o método de padronização interna. Este método consiste na adição de quantida-

des conhecidas de um padrão interno em cada amostra a ser analisada e efetuar a

quantificação da concentração do analito a partir da razão entre as áreas dos picos

obtidos no cromatograma. Neste caso, uma curva de calibração precisa ser cons-

trúıda para correlacionar as razões entre as áreas com a concentração do analito.

Em particular, a adoção da razão entre o analito e o padrão interno nos cálculos

minimiza eventuais erros relacionados às variações no volume de amostra injetada,

visto que nesse caso as flutuações de ambos os picos no cromatograma ocorrem de

forma simultânea e correlacionada, conforme discutido por GOMES (2013). Neste

trabalho, o padrão interno escolhido foi o etilenoglicol. Um cromatograma t́ıpico

obtido nas análises de cromatografia é apresentado na Figura 4.4, em que é posśıvel
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observar os componentes presentes na amostra.

Figura 4.4: Cromatograma representativo das análises de cromatografia gasosa.

Para os experimentos efetuados neste trabalho em sistema cont́ınuo, as concen-

trações de octanol na sáıda dos reatores foram normalizadas em relação à concen-

tração deste na alimentação. Portanto, em cada experimento mediu-se a razão entre

as áreas de octanol e etilenoglicol na alimentação, denominado (R1), e mediu-se a

mesma razão entre as áreas dos componentes nas amostras retiradas ao longo do

tempo, sendo denominado (Rk). A concentração experimental de octanol na amos-

tra k, portanto, foi calculada como a razão entre (Rk) e (R1). Deste modo, os valores

experimentais apresentam valores entre 0 e 1, e flutuações no estado estacionário em

torno de 1. Portanto, não foi necessário construir uma curva de calibração.

Com o objetivo de verificar posśıveis interações entre o octanol e o meio reacional

de polimerização, foram realizados testes em tubos de ensaio conforme a reação R1

da Tabela 4.2. As reações foram realizadas em triplicata para cálculo das flutuações

experimentais, conforme pode ser observado na Figura 4.5. Portanto, a partir dos

resultados obtidos pode-se afirmar que dentro das flutuações experimentais obser-

vadas, a quantidade de octanol nas amostras não se modificou com o tempo de

reação.

As análises de cromatografia foram realizadas em um cromatógrafo fabricado pela

DANI Instruments, modelo Master GC, equipado com um detector de ionização de

chama e uma coluna capilar Dani DN-WAX, com comprimento de 30 m, diâmetro

interno de 0,32 mm e espessura do filme de 1,0 µm. O cromatógrafo foi configurado

para iniciar a análise 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 4.5 apresenta, de
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forma resumida, as condições de operação empregadas nas análises de cromatografia

gasosa.

(a)

(b)

Figura 4.5: Resultados de cromatografia gasosa para reações de polimerização em
sistema batelada na presença de octanol: 4.5a Réplicas; 4.5b Médias.
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Tabela 4.5: Condições operacionais aplicadas na cromatografia gasosa (GOMES,
2013)

.

Parâmetro Especificação
Temperatura do Injetor 210 ◦C

Temperatura do Detector 220 ◦C

Split 1:5

Gás auxiliar Nitrogênio

Fluxo da coluna 1 mL/min

Fluxo do auxiliar 29 mL/min

Gás de queima Hidrogênio

Gás comburente Ar sintético

Fluxo do gás de queima 40 mL/min

Fluxo do gás comburente 280 mL/min

Temperatura inicial 70 ◦C

Temperatura final 220 ◦C

4.8 Ensaios Experimentais

Nesta seção, apresentam-se os resultados obtidos nas reações em batelada, na

partida da unidade formada pelos reatores cont́ınuos, nos testes de dinâmica térmica

nos reatores e de distribuições de tempos de residência.

4.8.1 Ensaios em Sistema Batelada

A Figura 4.6 apresenta os resultados obtidos nos experimentos em sistema bate-

lada para a copolimerização de estireno com DVB em solução. O experimento em

branco consistiu na realização da reação de polimerização do estireno na ausência

de comonômero e iniciador e serve como uma referência para a avaliação da con-

sistência dos resultados obtidos, pois permite a avaliação das magnitudes das taxas

de polimerização, quando a etapa de iniciação do sistema é exclusivamente térmica.

A polimerização térmica do estireno apresenta comportamento praticamente linear,
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e representa a menor conversão de todas as reações efetuadas, pois resulta na me-

nor concentração de radicais livres. Como esperado, o aumento da concentração de

iniciador resulta no aumento da conversão. A adição de DVB parece afetar pouco a

conversão.

Figura 4.6: Resultados de conversão 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 adição de iniciador

e comonômero causam diminuição nas massas molares médias numéricas (Mn). A

adição de iniciador aumenta o número total de radicais livres, resultando necessa-

riamente na redução do Mn. No caso das massas molares médias ponderais (Mw),

observa-se que as amostras do ponto central apresentaram valores de massas molares

maiores que as da polimerização térmica. O aumento no Mw representa necessari-

amente um aumento da fração em massa do número de moléculas com tamanho de

cadeia elevado. Conforme será discutido no Caṕıtulo 5, o DVB atua como agente

de reticulação, promovendo ligações cruzadas entre as cadeias, explicando o cres-

cimento do Mw. A cinética de copolimerização de estireno com DVB é bastante

complexa e, portanto, a correlação entre as variáveis não é necessariamente linear,

como será discutido.

Na Figura 4.8, é posśıvel observar que, para uma concentração fixa do co-

monômero, as conversões são superiores para maior concentração do iniciador nos

tempos finais da batelada, quando as conversões são maiores. No entanto, é impor-
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(a)

(b)

Figura 4.7: Resultados de massas molares médias para os experimentos em sistema
batelada: 4.7a Média numérica; 4.7b Média Ponderal.

tante observar que os erros experimentais nas condições analisadas se interceptam,

de maneira que é posśıvel afirmar que o aumento da concentração de iniciador apre-

senta somente uma tendência de aumento de conversão. As incertezas na análise

gravimétrica se devem principalmente à secagem do material e as sucessivas pesa-

gens.

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

concentração de comonômero fixada em seu valor inferior. Conforme discutido an-
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(a)

(b)

Figura 4.8: Resultados de conversão para diferentes concentrações de iniciador.

teriormente, as conversões podem ser consideradas equivalentes nestas condições.

Por outro lado, as massas molares apresentaram um aumento, sobretudo nas mas-

sas molares ponderais para a condição com maior concentração de iniciador. Este

aumento nas massas molares pode ser explicado pelo aumento na frequência de reti-

culação. Como o aumento da concentração de iniciador resulta necessariamente em

aumento da quantidade de radicais livres, os efeitos de reticulação são favorecidos

nessa condição.

Por outro lado, para concentrações do comonômero fixadas no seu valor superior,
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(a)

(b)

Figura 4.9: Resultados de massas molares médias para diferentes concentrações de
iniciador com 0,05% de DVB: 4.9a Média numérica; 4.9b Média Ponderal.

o aumento da adição de iniciador não representou aumentos significativos nas massas

molares, conforme pode ser visto na Figura 4.10. Embora exista uma tendência de

aumento das massas molares com o aumento da concentração 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 são confiáveis
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(a)

(b)

Figura 4.10: Resultados de massas molares médias para diferentes concentrações de
iniciador com 0,30% de DVB: 4.10a Média numérica; 4.10b Média Ponderal.

quando se garante a total solubilização do poĺımero no solvente. Todavia, o aumento

na quantidade de ligações cruzadas entre as cadeias pode ser suficiente para impe-

dir a solubilização completa das cadeias. Trata-se de um problema de equiĺıbrio

termodinâmico bem conhecido na literatura (AGUIAR, 2013). Se a quantidade

de reticulação é relativamente baixa, as moléculas de solvente conseguem penetrar

a fase de poĺımero, permitindo um inchamento limitado. Por outro lado, com o

aumento da densidade de reticulação, a capacidade de absorção das moléculas de
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solvente pela fase polimérica diminui e a capacidade de inchamento diminui LU-

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

maior concentração de DVB podem ser equivalentes, apenas porque o equiĺıbrio ter-

modinâmico de solubilidade entre o copoĺımero reticulado e o solvente THF (usado

nas análises de GPC) foi atingido, mantendo-se a fração de maior massa molar fora

da solução. Os resultados obtidos para as conversões em concentrações fixas de

iniciador e diferentes concentrações de DVB são apresentados na Figura 4.11.

(a)

(b)

Figura 4.11: Resultados de conversão para diferentes concentrações de DVB.

A Figura 4.11, mostra que, para uma concentração fixa de iniciador, o aumento
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da quantidade de DVB não exerce um efeito relevante nas conversões obtidas. Por-

tanto, pode ser posśıvel afirmar que, na região experimental avaliada e dentro das

incertezas avaliadas, as concentrações de DVB não representam efeitos importantes

sobre a conversão do sistema. Os resultados das massas molares para concentrações

fixas de iniciador e diferentes concentrações de comonômero são apresentados nas

Figuras 4.12 e 4.13.

(a)

(b)

Figura 4.12: Resultados de massas molares médias para diferentes concentrações de
DVB com concentração de TBEC de 1,2mM: 4.12a Média numérica; 4.12b Média
Ponderal.
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Caṕıtulo 4 - Unidade Experimental, Procedimento e Resultados Experimentais

(a)

(b)

Figura 4.13: Resultados de massas molares médias para diferentes concentrações de
DVB com concentração de TBEC de 2,5mM: 4.13a Média numérica; 4.13b Média
Ponderal.

Na Figura 4.12 ficam bem evidentes os efeitos de reticulação causados pela

adição do DVB. Embora os resultados de conversão sejam equivalentes para as

duas condições analisadas, as massas molares da condição de maior concentração de

DVB são superiores. Na Figura 4.13, o efeito da adição do DVB não é tão evidente

nas reações com concentração superior de iniciador. Novamente, é posśıvel que as

massas molares sejam equivalentes por conta da solubilidade. Com o aumento da
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concentração de iniciador, a disponibilidade de cadeias vivas aumenta, e isso pode

também permitir o aumento da densidade de ligações cruzadas.

Para analisar a consistência dos dados de massa molar obtidos, os resultados

foram comparados com os dados de MERMIER et al. (2015) para homopolime-

rização de estireno com iniciador TBEC em concentrações similares às utilizadas

neste trabalho. Os dados são apresentados nas Figuras 4.14 e 4.15.

(a)

(b)

Figura 4.14: Comparação dos resultados das massas molares médias com dados de
homopolimerização de estireno com concentração de TBEC de 1,2mM: 4.14a Média
numérica; 4.14b Média Ponderal.
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(a)

(b)

Figura 4.15: Comparação dos resultados das massas molares médias com dados de
homopolimerização de estireno com concentração de TBEC de 2,5mM: 4.15a Média
numérica; 4.15b Média Ponderal.

É posśıvel observar que as massas molares obtidas em condições de baixa con-

centração de DVB são similares às massas molares obtidas por MERMIER et al.

(2015), conforme esperado. Com o aumento das concentrações de DVB, as massas

molares aumentam pelos motivos já discutidos anteriormente.

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

turbações nas concentrações de inciador e DVB podem não afetar o aparecimento de
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oscilações periódicas, já que influenciam pouco a evolução dinâmica da conversão.

Além disso, os experimentos conduzidos em sistema cont́ınuo devem ser realizados

com tempos de residência médio de 60 a 120 minutos, em virtude das restrições

operacionais na condução de experimentos com conversões superiores a 50% e tem-

pos de reação demasiadamente longos. Por último, são apresentados os dados das

distribuições de massas molares obtidas nas Figuras 4.16, 4.17 e 4.18 .

(a)

(b)

Figura 4.16: Distribuições de Massas Molares: 4.16a Branco; 4.16b Condição R5.

As Figuras 4.16, 4.17 e 4.18 mostram a evolução temporal das distribuições, em

que se observa que a adição do DVB torna as distribuições bimodais a partir de 1
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h de reação. Conforme discutido por ODIAN (2004), distribuições de massa molar

bimodais consistem numa mistura de distribuições que são suficientemente diferentes

para serem detectadas na cromatografia de permeação em gel. A presença destas

distribuições indica que podem existir diferentes espécies propagantes, como os dois

tipos de meros e as cadeias dormentes, reincorporadas devido às duplas pendentes.

(a)

(b)

Figura 4.17: Distribuições de Massas Molares: 4.17a Condição R1; 4.17b Condição
R2.

Sistemas de copolimerização que envolvem a formação de ligações cruzadas são

exemplos bem conhecidos na literatura que podem resultar em distribuições de massa
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(a)

(b)

Figura 4.18: Distribuições de Massas Molares: 4.18a Condição R3; 4.18b Condição
R4.

molar bimodais. No caso da copolimerização de estireno e divinilbenzeno, evidências

experimentais de distribuições de massa molar bimodais foram reportadas por TO-

BITA et al. (2001) para reações produzidas em emulsão. Nesse caso, a segunda moda

pode ser produzida pela formação de cadeias ramificadas, oriundas de reticulação,

ou da mistura de poĺımeros de baixa massa molar formados no ińıcio da reação (por

conta de iniciação com TBEC) e de poĺımeros de alta massa molar formados ao

longo da reação (por conta do consumo do TBEC e iniciação térmica).
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4.8.2 Ensaios de Dinâmica Térmica

A Figura 4.19 ilustra os resultados obtidos nos testes de avaliação da dinâmica

térmica dos reatores, após as sucessivas perturbações degrau na camisa de aqueci-

mento.

(a)

(b)

Figura 4.19: Testes de aquecimento e resfriamento com sucessivas perturbações do
tipo degrau: 4.19a Reator 1; 4.19b Reator 2.

Conforme descrito na Seção 4.4, este ensaio consistiu na aplicação de sucessivas

perturbações 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 reação (120 ◦C), a temperatura de set-point do fluido na camisa foi

alterada para 110 ◦C. Na Figura 4.20, são mostrados os resultados do segundo teste

de aquecimento.

(a)

(b)

Figura 4.20: Teste de aquecimento com única perturbação do tipo degrau.

Conforme já 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 estacionário.

Em seguida, a circulação 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 são mostrados na Figura 4.21.

(a)

(b)

Figura 4.21: Perfis de temperatura e conversão no teste de perda de calor para o
ambiente.

Em relação à Figura 4.19, os resultados mostram ind́ıcios de que o coeficiente de

transferência de calor nos dois reatores é bastante elevado, uma vez que ambos os

reatores apresentam resposta rápida a quaisquer perturbações efetuadas na camisa,

observando-se que os gradientes de temperatura entre os reatores e as respectivas

camisa são da ordem de 1 ◦C, quando os reatores atingem o estado estacionário. Na
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Figura 4.20, os perfis de temperatura da camisa e do reator são bem semelhantes,

confirmando novamente as elevadas taxas de transferência de calor nos dois reatores.

Conforme pode ser observado na Figura 4.21, as taxas de transferência de calor

para o meio ambiente também foram elevadas, de maneira que a suposta operação

adiabática não pôde ser mantida, uma vez que os perfis de temperatura e conversão

nos dois reatores apresentaram gradativa diminuição até extinção da reação no final

do experimento. Enfim, os resultados mostram que é necessário modificar o sistema

de aquecimento e isolamento do reator, para permitir o estudo do comportamento

dinâmico complexo do sistema de forma apropriada.

Dessa forma, a capacidade para a transferência de calor parece ser muito maior

que a taxa de geração de calor devida à reação de polimerização. Por isso, no estágio

de desenvolvimento deste trabalho, não foi posśıvel dar partida na unidade por meio

de uma etapa de aquecimento até a temperatura de reação, 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 reação entrou em extinção, por conta

de elevada capacidade de troca térmica do meio. Em particular, as elevadas taxas

de transferência de calor constituem um aspecto limitante no que diz respeito à

possibilidade de validação experimental de respostas oscilatórias por intermédio de

mecanismos de realimentação térmica positiva, uma vez que a resposta do sistema

é sempre estável nestas condições. É 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 câmara completamente isolada, de

maneira que o coeficiente global de transferência de calor estimado era muito baixo,

possibilitando a observação experimental de respostas oscilatórias.

4.8.3 Ensaios de Distribuição de Tempos de Residência

Nesta seção, os resultados obtidos no sistema cont́ınuo para as reações consi-

deradas na Tabela 4.3 são apresentados. As variâncias experimentais para as con-

centrações de octanol foram calculadas a partir das amostras obtidas em condições

estacionárias e consideradas constantes durante toda a corrida experimental. São

apresentados os dados para as conversões, temperaturas, massas molares e concen-

tração de octanol ao longo do tempo. É importante salientar que em todos os

experimentos, amostras foram retiradas 30 min antes das perturbações, em interva-

los de 15 min. As análises de cromatografia gasosa também foram efetuadas para

estas amostras. São apresentados inicialmente os dados de concentração normali-

zada de octanol para o experimento de perturbação degrau para os reatores contendo

somente o solvente da reação (etilbenzeno), conforme mostrado na Figura 4.22.
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Figura 4.22: Resultados de concentração de octanol para o meio com solvente

Estes dados representam o branco dos experimentos de distribuição de tempos

de residência. Nesta condição, espera-se que os reatores apresentem comportamento

muito próximo de tanques ideais sem reação. Em condições estacionárias, a con-

centração normalizada de octanol deverá ser igual a um, com baixas flutuações em

torno deste valor. A partir dos resultados apresentados na Figura 4.22, observou-se

o comportamento ideal esperado para dois tanques de mistura: dinâmica de pri-

meira ordem para o primeiro reator, e dinâmica de segunda ordem para o segundo

reator. O estado estacionário foi observado para ambos os reatores. Estes dados

serão utilizados posteriormente para a estimação dos tempos de residência médio

dos reatores.

Na Figura 4.23a são apresentados os resultados para as conversões dos dois reato-

res na temperatura de 110 ◦C e diferentes taxas de agitação. A caracterização formal

das variâncias das conversões e massas molares nas reações em sistema cont́ınuo oca-

sionaria uma demanda excessiva de experimentos e análises. Portanto, no caso das

conversões, somente réplicas das amostras retiradas na primeira hora de reação e do

estado estacionário em um dos experimentos efetuados foram analisadas, uma vez

que que a variância das amostras a baixas conversões é menor. No caso das massas

molares, por sua vez, as variâncias foram admitidas iguais às obtidas nos ensaios

em batelada. Na Figura 4.23b apresentam-se os perfis t́ıpicos de temperatura, ilus-

trando o comportamento isotérmico do sistema, em virtude das elevadas taxas de
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transferência de calor.

(a)

(b)

Figura 4.23: Resultados para reação em sistema cont́ınuo na temperatura de 110 ◦C
para diferentes taxas de agitação: 4.23a Conversões; 4.23b Temperaturas.

A partir dos resultados da Figura 4.23a, observa-se que na condição de 110 ◦C, as

conversões do primeiro reator são praticamente equivalentes no estado estacionário.

Em relação à dinâmica inicial, observa-se algum grau de antecipação na condição

de baixa agitação. Quanto ao segundo reator, observa-se que, quando se diminui

a agitação, as conversões nos tempos finais de reação diminuem, quando compa-

radas com os valores obtidos na reação efetuada com alta agitação. O mesmo
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comportamento também ocorre no primeiro reator. Estes resultados sugerem al-

guma modificação na fluidodinâmica do sistema, como a formação de zonas mortas,

por exemplo. Na Figura 4.24 são apresentados os dados de massas molares para o

primeiro reator na temperatura de 110 ◦C e diferentes taxas de agitação.

(a)

(b)

Figura 4.24: Resultados para as massas molares do primeiro reator na temperatura
de 110 ◦C para diferentes taxas de agitação: 4.24a Mn; 4.24b Mw.

Em relação aos resultados da Figura 4.24a, é posśıvel afirmar que a taxa de

agitação influencia principalmente os dados de massa molar numérica na tempera-

tura de 110 ◦C. Apesar dos erros experimentais se interceptarem, a massa molar
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numérica no ińıcio da reação é maior na condição de baixa de agitação e se torna

mais baixa nos tempos finais de reação. Estes resultados corroboram os resultados

de conversão, em que o mesmo comportamento foi obtido. Em particular, os da-

dos de Mn tendem a ser mais senśıveis no ińıcio da reação, quando o crescimento

de moléculas com baixo tamanho de cadeia é predominante. Na Figura 4.25 são

apresentados os dados de massas molares para o segundo reator.

(a)

(b)

Figura 4.25: Resultados para as massas molares do segundo reator na temperatura
de 110 ◦C para diferentes taxas de agitação: 4.25a Mn; 4.25b Mw.

No segundo reator, as diferenças nas massas molares são observadas somente nos
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tempos finais de reação, principalmente para o Mw. Em particular, os dados de

Mw são mais senśıveis no final da reação, quando o crescimento de moléculas com

elevado tamanho de cadeia é predominante. Estes dados corroboram novamente

os dados de conversão, que apresentam trajetórias dinâmicas iniciais sobrepostas.

Na Figura 4.26 são apresentados os resultados para a concentração de octanol nas

reações conduzidas em temperatura de 110 ◦C e com diferentes taxas de agitação.

(a)

(b)

Figura 4.26: Resultados para a concentração de octanol em sistema cont́ınuo na
temperatura de 110 ◦C para diferentes taxas de agitação: 4.26a Reator 1; 4.26b
Reator 2.
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Com base nos resultados da Figura 4.26, embora o erro experimental para as

concentrações de octanol se interceptem, observa-se uma tendência de aumento da

concentração do traçador com a diminuição da taxa de agitação. Na verdade, estes

resultados mostram que as distribuições de tempos de residência estão distantes do

comportamento esperado para reatores ideais. Os resultados de conversão foram

apresentados simultaneamente para facilitar a compreensão. Conforme já discutido,

com a diminuição da taxa de agitação, a conversão da reação é afetada, apresentando

uma tendência de diminuição nos tempos finais. Tal diminuição pode estar associ-

ada a efeitos de mistura, como a diminuição do volume reacional efetivo, devido à

formação de zonas mortas. Como o octanol não interage com o meio, a diminuição

do volume reacional ocasiona um aumento na concentração aparente do octanol na

sáıda dos reatores.

Na Figura 4.27 são apresentados os resultados obtidos para as reações efetuadas

na temperatura de 130 ◦C. Na Figura 4.27a são mostrados os perfis de conversão ob-

tidos nas reações efetuadas a 130 ◦C e diferentes taxas de reação. Nestes resultados,

fica evidente a influência deste parâmetro no comportamento dinâmico desta classe

de reatores. Em condições de baixa agitação, o segundo reator apresentou perda

de controle, com o aparecimento de um estado estacionário associado a ńıveis de

conversão muito altos, em que a operação do sistema tornou-se impraticável. Este

fenômeno é bem conhecido na literatura de reatores cont́ınuos de polimerização e

está associado a fenômenos de ignição e extinção da taxa de polimerização. Toda-

via, este fenômeno tem sido geralmente associado a efeitos difusivos na cinética de

polimerização, como o efeito gel, ou aos mecanismos de realimentação térmica posi-

tiva, relacionados com a diminuição da capacidade de resfriamento do sistema e às

incrustações de poĺımero na camisa de resfriamento, por exemplo. No entanto, con-

forme pode ser visto na Figura 4.27b, os perfis de temperatura de reação mostram

que o sistema apresentou comportamento isotérmico. Portanto, a instabilidade ob-

servada para essa corrida experimental está associada ao grau de mistura do sistema

Ao contrário das reações efetuadas na temperatura de 110 ◦C, em que a dimi-

nuição da taxa de agitação causou a diminuição na conversão, as reações efetuadas a

130 ◦C nas mesmas condições de agitação apresentaram maiores conversões, quando

a taxa de agitação foi diminúıda. Novamente, essas observações parecem estar as-

sociadas ao comportamento fluidodinâmico do sistema. Neste caso, é posśıvel que

em condições de baixa agitação, os tempos caracteŕısticos de residência nos reato-

res (sobretudo o segundo reator) aumentem demasiadamente, deviso aos efeitos de

atraso na mistura.

Além disso, é posśıvel que nestas condições de maior temperatura e tempos de

residência longos, as reações de reticulação associadas à presença do DVB sejam

favorecidas. Como consequência, o aumento da densidade de ligações cruzadas pode
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acentuar os efeitos de contração do volume efetivo do reator. Conforme já discutido,

a contração volumétrica também constitui um mecanismo de realimentação positiva,

sendo também um fator responsável pelo aparecimento de instabilidades dinâmicas

em reatores cont́ınuos de polimerização.

(a)

(b)

Figura 4.27: Resultados para reação em sistema cont́ınuo na temperatura de 130 ◦C
para diferentes taxas de agitação: 4.27a Conversões; 4.27b Temperaturas.

Os dados de massas molares do primeiro reator na temperatura de 130 ◦C e

diferentes taxas de agitação são apresentados na Figura 4.28. Em relação a estes

resultados, é posśıvel afirmar que a taxa de agitação 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 conversão do primeiro reator, em que é

posśıvel notar que os perfis dinâmicos não diferem muito quando a taxa de agitação

é modificada.

(a)

(b)

Figura 4.28: Resultados para as massas molares do primeiro reator na temperatura
de 130 ◦C para diferentes taxas de agitação: 4.28a Mn; 4.28b Mw.

Na Figura 4.29 são apresentados os dados de massa molar para o segundo reator

para diferentes taxas de agitação. Sobre os dados de massa molar do segundo rea-

tor, é posśıvel afirmar que o Mw na condição de baixa agitação aumenta bastante,
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confirmando os dados de conversão. Os aumentos abruptos observados nas massas

molares (sobretudo no Mw) nas reações efetuadas a 130 ◦C podem estar associados

às distribuições de tempos de residência ou a efeitos de reticulação (ou ambos).

(a)

(b)

Figura 4.29: Resultados para as massas molares do segundo reator na temperatura
de 130 ◦C para diferentes taxas de agitação: 4.29a Mn; 4.29b Mw.

Como a reação a 130 ◦C e com baixa agitação resultou em perda de controle logo

após a perturbação com o traçador ter sido efetuada, não foi posśıvel obter os dados

de concentração de octanol para este experimento. Na Figura 4.30 são apresentados

os resultados comparativos para a concentração de octanol para as reações conduzi-
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das nas temperatura de 110 ◦C e 130 ◦C com elevada agitação. Em relação aos dados

da Figura 4.30, é posśıvel afirmar que as distribuições de tempos de residência para

o primeiro reator nas duas temperaturas de polimerização e com elevada taxa de

agitação são equivalentes, levando-se em consideração o erro experimental admitido.

(a)

(b)

Figura 4.30: Resultados para a concentração de octanol em sistema cont́ınuo nas
temperaturas de 130 ◦C e 110 ◦C e elevada taxa de agitação: 4.30a Reator 1; 4.30b
Reator 2.

No caso do segundo reator, as curvas de concentração de octanol a 130 ◦C e com

elevada agitação sugerem algum efeito de antecipação da mistura, quando compa-
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radas com as curvas obtidas na reação de polimerização conduzida a 110 ◦C e com

igual condição de agitação. Na Figura 4.31 são apresentados os perfis de conversão

e temperaturas para as reações realizadas na temperatura de 120 ◦C. Os resultados

da Figura 4.31 sugerem a ocorrência de comportamento oscilatório nos dados de

conversão dos dois reatores quando se diminuir a taxa de agitação.

(a)

(b)

Figura 4.31: Resultados para reação em sistema cont́ınuo na temperatura de 120 ◦C
para diferentes taxas de agitação: 4.31a Conversões; 4.31b Temperaturas.

Todavia, tempos maiores de experimento seriam necessários para ser posśıvel

afirmar se estas oscilações são auto-sustentadas ou não. É interessante notar que,
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assim como observado com os dados da reação efetuada na temperatura de 110 ◦C, a

conversão do sistema foi maior quando a taxa de agitação foi aumentada. Os dados

de massa molar para o primeiro reator na temperatura de 120 ◦C são mostrados na

Figura 4.32.

(a)

(b)

Figura 4.32: Resultados para as massas molares do primeiro reator na temperatura
de 120 ◦C para diferentes taxas de agitação: 4.32a Mn; 4.32b Mw.

Nos dados de massa molar do primeiro reator fica bastante evidente a influência

da taxa de agitação. Em particular, do mesmo modo que a conversão, as massas

molares na condição de elevada agitação são maiores. Os dados de massas molares
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Caṕıtulo 4 - Unidade Experimental, Procedimento e Resultados Experimentais

para o segundo reator, por sua vez, são apresentados na Figura 4.33. Em relação

aos dados do segundo reator, há alguma evidência de aumento nos dados de Mn na

dinâmica inicial, em que as diferenças entre os perfis de conversão para as distintas

taxas de agitação são mais significativos.

(a)

(b)

Figura 4.33: Resultados para as massas molares do segundo reator na temperatura
de 120 ◦C para diferentes taxas de agitação: 4.33a Mn; 4.33b Mw.

Novamente, como os perfis de temperatura indicam que as reações foram efe-

tuadas em condições praticamente isotérmicas, as diferenças observadas nos perfis

de conversão devem ser atribúıdas à mistura do sistema. Na literatura, alguns
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trabalhos observaram experimentalmente o aparecimento de múltiplos estados esta-

cionários em polimerizações de MMA em condições isotérmicas (HAMER e RAY,

1981; SCHMIDT e RAY, 1981). Nestes trabalhos, o aparecimento destas instabi-

lidades foi associado ao efeito gel. Oscilações periódicas também foram reportadas

experimentalmente por TEYMOUR e RAY (1992a) e PINTO e RAY (1995) em

polimerizações do acetato de vinila; porém, em condições não-isotérmicas. Nestes

trabalhos, o aparecimento de instabilidades dinâmicas foi associado à limitações na

capacidade de resfriamento do reator. Levando-se em conta a literatura consultada,

é a primeira vez que evidências de oscilações são reportadas experimentalmente para

reações de polimerização em condições isotérmicas e associadas aos efeitos de mis-

tura. Os intervalos de confiança dos dados experimentais de conversão permitem

afirmar que o estado estacionário não foi alcançado nestes experimentos.

4.9 Comentários Finais

Foram apresentados neste caṕıtulo a unidade experimental, equipamentos, pro-

cedimentos e as técnicas de operação do processo que foram utilizadas para obtenção

dos resultados experimentais apresentados no presente trabalho. Em particular, os

resultados do sistema conduzido em batelada são necessários para a validação do

modelo cinético que será proposto no próximo caṕıtulo. Além dos dados de con-

versão, as informações acerca das massas molares do poĺımero formado também

serão utilizadas para análise da influência do DVB na copolimerização com o esti-

reno, principalmente em virtude deste comonômero atuar como promotor de ligações

cruzadas, aumentando as massas molares, conforme confirmam os resultados apre-

sentados.

Os testes preliminares de dinâmica térmica são importantes para a validação do

modelo de transferência de calor no reator. Embora o coeficiente global de trans-

ferência de calor não tenha sido estimado, os resultados preliminares indicam que

as taxas de transferência de calor são elevadas, em virtude da resposta rápida do

sistema às perturbações efetuadas. É importante salientar que, para que respos-

tas instáveis possam ser observadas experimentalmente por mecanismos de reali-

mentação térmica, ajustes deverão ser feitos na unidade para a diminuição da troca

térmica. Como sugestões, as modificações naturais da unidade apontam para a troca

do fluido de troca térmica ou a diminuição da vazão de circulação do fluido, uma

vez que o tempo de residência médio na camisa é da ordem de 17 segundos, muito

menor que o tempo de residência médio do reator, que é da ordem de 1 hora.

Por último, os resultados obtidos para as distribuições de tempos de residência

em testes de injeção de traçador com perturbação do tipo degrau mostram que a

macromistura está distante do comportamento esperado para reatores ideais, sendo
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este um fator de suma importância para a compreensão adequada do comportamento

dinâmico destes reatores. Esses resultados indicam que a modelagem apresentada

para as distribuições de tempos de residência no Caṕıtulo 3 deverão ser aprimoradas.

O caminho natural é a utilização de modelos emṕıricos, como os do tipo tanques em

série, para representar a macromistura, de maneira que os perfis dinâmicos para a

concentração de traçador possam ser preditos de forma adequada pelo modelo.

Os dados de concentração de traçador, conversão e massas molares adquiridos de-

verão ser utilizados em conjunto com o modelo matemático a ser proposto, para que

se possam efetuar as estimativas dos parâmetros associados à mistura dos reatores

e auxiliar na interpretação dos efeitos associados.
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Análise da Cinética de

Copolimerização de Estireno e

Divinilbenzeno em Solução

“It is by logic we prove, it is by intuition that we invent.”

Jules Henri Poincaré

Resumo: Neste caṕıtulo apresenta-se o modelo cinético proposto e que

foi utilizado para a estimativa de alguns parâmetros cinéticos necessários

para a descrição da reação de copolimerização de estireno com divinil-

bezeno em solução, a partir dos dados experimentais obtidos no sis-

tema conduzido em batelada. Em particular, observa-se que os dados

da cinética de copolimerização são influenciados por dois efeitos: trans-

ferência de cadeia para posśıveis impurezas presentes no divinilbenzeno

e reincorporação de cadeias dormentes, devido à presença do divinilben-

zeno.

5.1 Introdução

O objetivo deste caṕıtulo é a validação do modelo cinético para a copolimerização

de estireno e divinilbenzeno em solução. O modelo cinético será validado a partir

dos dados de conversão e massas molares médias obtidos em sistema batelada. Os

procedimentos de estimação de parâmetros serão utilizadas para determinação dos

limites de confiança e significância estat́ıstica dos parâmetros, conforme descrito por

SCHWAAB e PINTO (2007).

As reações de copolimerização/ligação cruzada ocorrem quando um monômero

(com uma ligação dupla), neste caso o estireno, reage com outro monômero, como o

divinilbenzeno, que possui duas ligações duplas (MIKOS et al., 1986). Neste caso,
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o divinilbenzeno atua como comonômero e como agente de reticulação. O ponto de

gel, que corresponde à formação de um número suficientemente grande de ligações

cruzadas, depende das reatividades relativas dos grupos funcionais vinila presentes

no DVB e da razão inicial entre os dois monômeros. As reações de ligação cruzada

ou crosslinking podem ser inter ou intramolecular, conforme mostrado na Figura

5.1. As reações de ligação cruzada intermoleculares ocorrem quando o radical de

uma cadeia ativa se une a uma cadeia dormente, por meio do grupamento vińılico

não reagido no poĺımero dormente. O segundo caso, por sua vez, ocorre quando o

radical da cadeia polimérica ativa se une na mesma cadeia por uma dupla ligação

não reagida (AGUIAR, 2013).

Figura 5.1: Esquema de reações de ligação cruzada inter e intramoleculares. Adap-
tado de AGUIAR (2013)

Antes do ponto de gel, a viscosidade da solução polimérica aumenta devido à

formação das cadeias poliméricas ramificadas, que podem magnificar a importância

do efeito gel. Após o ponto de gel, o monômero residual causa o inchamento da

rede polimérica e a polimerização continua dentro do poĺımero reticulado. Este

material reticulado, conhecido como gel, é insolúvel em todos os solventes mesmo

em elevadas temperaturas. Na verdade, o gel corresponde à formação de um rede

polimérica elevada, em que as cadeias estão unidas umas às outras, constituindo

moléculas macroscópicas. A porção do poĺımero que permanece solúvel nos solventes

é denominada fração sol. Com o avanço da reação após o ponto gel, observa-se

uma mudança f́ısica abrupta no meio reacional, com a formação de poĺımero com

viscosidade infinita, como discutido por AGUIAR (2013).

Os primeiros trabalhos sobre a cinética de copolimerização e reticulação para o

estireno e DVB incluem os trabalhos de MIKOS et al. (1986, 1987). Alguns trabalhos
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importantes sobre a investigação da cinética de copolimerização de estireno/DVB

antes do ponto gel são atribúıdos a HILD e OKASHA (1985a,b). Em particular, no

ińıcio da copolimerização as macromoléculas formadas são lineares ou com pouca

ramificação, exibindo ligações duplas pendentes decorrentes da incorporação do DVB

nas cadeias em crescimento. Com o avanço da reação, a probabilidade de ramificação

aumenta. Na proximidade do ponto de gel, aglomerados de macromoléculas com

tamanho de cadeia muito elevado são formados, resultando em aumento abrupto na

massa molar ponderal.

A investigação da cinética de copolimerização no peŕıodo após a formação de gel

é uma tarefa complexa e ainda não é completamente compreendida na literatura

aberta. Conforme discutido por HILD et al. (1985), quando o ponto de gel ocorre,

uma proporção elevada das macromoléculas presentes no meio reacional ainda não

está conectada à rede formada. As duplas ligações associadas a estas macromoléculas

são pontos potenciais de reticulação. Isto explica por que a massa molar ponderal

da fração sol do poĺımero diminui, quando a conversão aumenta.

Vários trabalhos publicados na literatura buscaram propor modelos para descre-

ver a cinética de copolimerização após a formação de gel em reações de radicais livres.

Em geral, os trabalhos publicados buscaram o melhor desenvolvimento de propri-

edades importantes, como as massas molares da fração sol, o tempo de formação

do gel e a fração de gel/sol. Algumas das abordagens propostas incluem modelos

estocásticos e simulações de Monte Carlo, como pode ser visto em TOBITA e HA-

MIELEC (1989) e TOBITA (1995, 1993). Outras abordagens propõem a descrição

das distribuições de densidade de ligações cruzadas a partir de modelos estocásticos

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 população de cadeias poliméricas em classes de

distribuições com similar estrutura e tamanho. A modelagem da copolimerização

de estireno/DVB nos peŕıodos antes e depois da formação do gel também tem sido

realizada com o uso de funções geratrizes, pela abordagem do balanço populacional e

por fracionamento numérico, conforme pode ser observado nos trabalhos de COSTA

e DIAS (2003), GONÇALVES et al. (2011) e AGUIAR et al. (2014).

É importante salientar que não constitui objetivo deste trabalho a descrição da

cinética de copolimerização do estireno/DVB em condições de elevada conversão e,

portanto, elevada densidade de ligações cruzadas. Como todas as reações conduzidas

no sistema cont́ınuo foram realizadas com concentrações baixas de DVB e tempos

de residência da ordem 1h, os copoĺımeros de poliestireno produzidos no sistema

cont́ınuo possuem baixa densidade de ligações cruzadas. A operação dos reatores
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cont́ınuos com poĺımeros de elevada reticulação seria dificultada em decorrência das

elevadas viscosidades que seriam alcançadas. Logo, o modelo cinético será utilizado

para explicar os dados obtidos para a copolimerização em sistema batelada nas duas

primeiras horas de reação.

5.2 Construção do Modelo Cinético

O modelo cinético desenvolvido neste trabalho está baseado no mecanismo

clássico para copolimerização em solução, via radicais livres, em que as etapas de

propagação e terminação são estendidas para descrever as reações entre os diferentes

tipos de monômeros e macro-radicais ativos existentes no meio reacional.

Embora as reações mais complexas de ramificação, reticulação e transferência

de cadeia possam ser consideradas desacopladas ou acopladas muito fracamente às

variáveis globais do processo (conversão, temperatura, etc.), conforme descrito por

PINTO (1991), estas etapas influenciam as massas molares médias. Portanto, as

etapas envolvidas no mecanismo cinético proposto são descritas a seguir:

I
Kd−→ 2R∗ (Iniciação)

R∗ +M1
Kr1−−→ P1,0 (Iniciação)

R∗ +M2
Kr2−−→ Q0,1 (Iniciação)

3M1
Kdm−−→ 2P1,0 (Iniciação Térmica)

Pi,j +M1
Kp11−−→ Pi+1,j (Propagação)

Pi,j +M2
Kp12−−→ Qi,j+1 (Propagação)

Qi,j +M1
Kp21−−→ Pi+1,j (Propagação)

Qi,j +M2
Kp22−−→ Qi,j+1 (Propagação)

Pi,j + Pm,n
Ktc11−−−→ Γi+m,j+n (Terminação por combinação)

Pi,j +Qm,n
Ktc12−−−→ Γi+m,j+n (Terminação por combinação)

Qi,j +Qm,n
Ktc22−−−→ Γi+m,j+n (Terminação por combinação)

Pi,j + Pm,n
Ktd11−−−→ Γi,j + Γn,m (Terminação por desproporcionamento)

Pi,j +Qm,n
Ktd12−−−→ Γi,j + Γn,m (Terminação por desproporcionamento)

Qi,j +Qm,n
Ktd22−−−→ Γi,j + Γn,m (Terminação por desproporcionamento)

No mecanismo descrito, Pi,j é uma cadeia polimérica viva com i unidades do tipo
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1 e j unidades do tipo 2, cujo centro ativo está presente no grupo funcional vinila.

A espécie Qi,j, por sua vez, representa uma cadeia polimérica viva cujo centro ativo

está presente no grupo divinila. As etapas de propagação envolvendo as espécies Pi,j

e Qi,j são ilustradas na Figura 5.2.

(a)

(b)

Figura 5.2: Etapa de propagação para o mecanismo de copolimerização: 5.2a Radi-
cais Pi,j; 5.2b Radicais Qi,j.
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Na etapa de terminação ocorre a extinção do centro ativo, seja por combinação,

caracterizada pela condensação das cadeias ativas em crescimento, ou por despropor-

cionamento, caracterizada pela desativação simultânea das cadeias em crescimento

por abstração de hidrogênio e a consequente formação de cadeias com insaturação

terminal, conforme mostrado na Figura 5.3.

Figura 5.3: Etapas de terminação de cadeia por combinação

Embora as espécies que representam as cadeias dormentes sejam bem distintas,

admitiu-se por simplicidade no mecanismo cinético a existência de uma única espécie

para representar as cadeias poliméricas formadas. Reações de transferência de cadeia

podem ocorrer para o próprio monômero ou devido à presença de impurezas. Embora

o estireno tenha sido destilado, impurezas provenientes do solvente ou do próprio

DVB podem estar presentes no meio reacional. Por esta razão, foram também

inclúıdas etapas de transferência de cadeia no mecanismo cinético, conforme descrito

a seguir:

Pi,j +M1
Ktm11−−−→ P1,0 + Γi,j (Transferência para o monômero)

Pi,j +M2
Ktm12−−−→ Q0,1 + Γi,j (Transferência para o monômero)

Qi,j +M1
Ktm21−−−→ P1,0 + Γi,j (Transferência para o monômero)

Qi,j +M2
Ktm22−−−→ Q0,1 + Γi,j (Transferência para o monômero)

Pi,j + Z
Ktz1−−→ P0,1 + Γi,j (Transferência para impurezas)

Qi,j + Z
Ktz2−−→ Q0,1 + Γi,j (Transferência para impurezas)

Conforme discutido na Seção 5.1, a modelagem rigorosa da cinética das reações
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de ligações cruzadas, a formação da rede de cadeias e a predição da fração sol em

condições de elevada densidade de ligações cruzadas na copolimerização de estireno

com DVB é um tema bastante complexo. No entanto, dependendo da concentração

do DVB, estas reações 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 Caṕıtulo 4. Portanto, com o intuito

de ilustrar estes efeitos, etapas de reincorporação de cadeias vivas nas ligações duplas

terminais dos grupos vinilas das cadeias poliméricas dormentes foram inclúıdas no

mecanismo cinético. Estas reações formam cadeias poliméricas vivas que podem

novamente propagar.

Pi,j + Γm,n
Kdp11−−−→ Pi+m,j+n (Reação da ligação dupla terminal)

Pi,j + Γm,n
Kdp12−−−→ Qi+m,j+n (Reação da ligação dupla terminal)

Qi,j + Γm,n
Kdp21−−−→ Pi+m,j+n (Reação da ligação dupla terminal)

Qi,j + Γm,n
Kdp22−−−→ Qi+m,j+n (Reação da ligação dupla terminal)

As reações de reincorporação das cadeias vivas nas insaturações terminais são

ilustradas na Figura 5.4.

Figura 5.4: Incorporação de radicais na insaturação terminal das cadeias dormentes
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Fica evidente na segunda reação representada na Figura 5.4 que a adição de um

monômero com caracteŕıstica bifuncional como o DVB cria uma estrutura multi-

funcional que proporciona a ocorrência de ligações cruzadas, em virtude das duplas

ligações adicionais que são incorporadas às cadeias poliméricas. Por questão de sim-

plicidade, embora os macro-radicais formados nas reações de reincorporação sejam

bastante distintos daqueles formados nas etapas de propagação, admitiu-se como

Pi,j e Qi,j os macro-radicais com centro ativo presente nos grupos funcionais vinila e

divinila, respectivamente. Para descrever as taxas espećıficas das reações de hetero-

propagação, definem-se as razões de reatividade, que relacionam as taxas espećıficas

desta reação com as respectivas taxas espećıficas da reação de homo-propagação. As

razões de reatividade podem ser definidas como (ODIAN, 2004):

ri,j =
Kpii

Kpij
(5.1)

Por outro lado, no caso da taxa espećıfica de hetero-terminação, normalmente

define-se o fator de eficiência relativa da hetero-terminação, que mede quão rápida

é a reação de hetero-terminação quando comparada a um valor de referência. Este

parâmetro é definido como (WITTMER, 1979):

ψi,j =
Ktij√
KtiiKtjj

(5.2)

Conforme reportado por ZALDÍVAR et al. (1997), para descrever a evolução das

distribuições de massas molares, a técnica de momentos pode ser usada. A técnica de

momentos se propõe a resolver um número finito de equações de balanço, tendo em

vista que na reação de copolimerização seria necessário resolver um número muito

grande de equações de balanço para representar cada uma das espécies presentes no

meio reacional. Neste modelo preliminar, apenas os momentos estat́ısticos de ordem

zero da distribuição de massas molares são calculados, que designam a quantidade

de poĺımero formado. Os momentos estat́ısticos da distribuição de massas molares

para as cadeias poliméricas vivas e dormentes são definidos como:

γk,l =
∞∑
i=0

∞∑
j=0

ikjlPi,j (5.3)

πk,l =
∞∑
i=0

∞∑
j=0

ikjlQi,j (5.4)

λk,l =
∞∑
i=0

∞∑
j=0

ikjlΓi,j (5.5)
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Na reação de copolimerização do estireno com DVB, a incorporação do segundo

monômero ocorre em dois grupos funcionais (duas duplas ligações). Neste caso,

as taxas de consumo do segundo monômero devem ser multiplicadas por dois. No

desenvolvimento dos balanços materiais para o sistema batelada, as hipóteses de

aditividade dos volumes parciais e de efeitos negligenciáveis do iniciador no volume

do sistema foram utilizadas, conforme proposto por TEYMOUR e RAY (1989).

Portanto, as equações de balanço material para o sistema batelada são expressas a

seguir:

Balanço de massa para o iniciador:

d

dt
Ci(t) = −KdCi −

Ci
V

d

dt
V (5.6)

Balanço de massa para o monômero 1 (estireno):

ρm1
d

dt
ϑm1(t) = Rm1V (5.7)

Balanço de massa para o monômero 2 (DVB):

ρm2
d

dt
ϑm2(t) = Rm2V (5.8)

Balanço de massa para impurezas:

d

dt
Cz(t) = RzV −

Cz
V

d

dt
V (5.9)

O volume da batelada (V ) varia durante a polimerização, visto que a densidade

de poĺımero (ρp) difere das densidades dos monômeros, ρm1 e ρm2, respectivamente.

A taxa de variação do volume, admitindo a hipótese de aditividade dos volumes

parciais e negligenciando o volume do iniciador, é expressa na forma:

d

dt
V (t) =

[(
1

ρm1

− 1

ρp

)
Rm1 +

(
1

ρm2

− 1

ρp

)
Rm2

]
V (5.10)

Nas equações acima, as taxas de consumo dos monômeros 1 e 2 e das impurezas

são expressas por:

Rm1 = − [RckrCm1 + (Kp11 +Ktm11)Cm1γ0,0 + (Kp21 +Ktm21)Cm1π0,0]

− 2KdmC
3
m1

(5.11)

Rm2 = −2 [RckrCm2 + (Kp12 +Ktm12)Cm2γ0,0 + (Kp22 +Ktm22)Cm2π0,0] (5.12)
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Rz = − [Ktz1γ0,0 +Ktz2π0,0]Cz (5.13)

em que Rckr é a taxa normalizada de iniciação, já que a hipótese do estado pseudo-

estacionário foi admitida para o balanço das espécies ativas na etapa de iniciação e

Kr2 = 2Kr1. Logo:

Rckr =
2fKdCi

Cm1 + 2Cm2

(5.14)

A partir dos balanços para as espécies poliméricas ativas presentes no meio reacio-

nal, se as hipóteses do estado pseudo-estacionário e da cadeia longa forem utilizadas,

as concentrações das espécies ativas são expressas por:

γ0,0 =

√
Rckr (Cm1 + 2Cm2) + 2KdmC3

m1

Kt11 +Kt12Ks +Kt22K2
s

(5.15)

π0,0 = Ksγ0,0 (5.16)

em que:

Ks =
2 (Kp12 +Ktm12)Cm2

(Kp21 +Ktm21)Cm1
(5.17)

As taxas espećıficas de propagação e terminação nas equações anteriores devem

ser ponderadas pelas expressões do efeito gel e têm a forma geral:

Kpij = Ko
pijgpij (5.18)

Ktij = Ko
tijgtij (5.19)

em que Ko
pij e Ko

tij representam as taxas espećıficas de propagação e terminação na

ausência de poĺımero, enquanto que gpij e gtij, por sua vez, são as correlações que

corrigem as taxas espećıficas na presença de poĺımero, devido aos efeitos v́ıtreo e

gel, respectivamente. Por último, a conversão total de monômero pode ser calculada

pela seguinte expressão:

X =
ρpϑp

ρsϑs + ρm1ϑm1 + ρm2ϑm2 + ρpϑp
(5.20)

em que:

ϑp = V − (ϑs + ϑm1 + ϑm2) (5.21)
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É importante salientar que a taxa de terminação é expressa pela soma das cons-

tantes individuais das constantes de combinação e desproporcionamento. As massas

molares médias numérica (Mn) e ponderal (Mw) são calculadas pelas seguintes ex-

pressões:

Mn =
(γ1,0 + π1,0 + λ1,0)M1 + (γ0,1 + π0,1 + λ0,1)M2

γ0,0 + π0,0 + λ0,0

(5.22)

Mw =
(γ2,0 + π2,0 + λ2,0)M

2

1 + 2 (γ1,1 + π1,1 + λ1,1)M1M2 + (γ0,2 + π0,2 + λ0,2)M
2

2

(γ1,0 + π1,0 + λ1,0)M1 + (γ0,1 + π0,1 + λ0,1)M2

(5.23)

Para calcular as massas molares médias, são necessários ainda os balanços de

massa para as cadeias poliméricas vivas e dormentes. Os balanços de massa para as

espécies vivas Pi,j e Qi,j e para as cadeias dormentes Γi,j são apresentados a seguir:

Balanço de massa para as cadeias Pi,j:

d

dt
[V Pi,j(t)] =

[
RckrCm1 + 2KdmC

3
m1 +Ktm11Cm1γ0,0 +Ktm21Cm1π0,0 +Ktz1Czγ0,0

]
V δi−1,j

−Kp11Cm1Pi,jV − 2Kp12Cm2Pi,jV −Ktm11Cm1Pi,jV − 2Ktm12Cm2Pi,jV −Ktz1CzPi,jV

−Kdp11Pi,jλ0,0V −Kdp12Pi,jλ0,0V −Kt11Pi,jγ0,0V −Kt12Pi,jπ0,0V +Kp11Cm1Pi−1,jV

+Kp21Cm1Qi−1,jV +Kdp11

i∑
r=0

j∑
q=0

Γr,qPi−r,j−qV +Kdp21

i∑
r=0

j∑
q=0

Γr,qQi−r,j−qV

(5.24)

Balanço de massa para as cadeias Qi,j:

d

dt
[V Qi,j(t)] = [RckrCm2 + 2Ktm12Cm2γ0,0 + 2Ktm22Cm2π0,0 +Ktz2Czπ0,0]V δi,j−1

−Kp21Cm1Qi,jV − 2Kp22Cm2Qi,jV −Ktm21Cm1Qi,jV − 2Ktm22Cm2Qi,jV −Ktz2CzQi,jV

−Kdp21Qi,jλ0,0V −Kdp22Qi,jλ0,0V −Kt12Qi,jγ0,0V −Kt22Qi,jπ0,0V + 2Kp12Cm2Pi,j−1V

+ 2Kp22Cm2Qi,j−1V +Kdp12

i∑
r=1

j∑
q=1

Γr,qPi−r,j−qV +Kdp22

i∑
r=1

j∑
q=1

Γr,qQi−r,j−qV

(5.25)

Balanço de massa para as cadeias Γi,j:

d

dt
[V Γi,j(t)] = Ktm11Cm1Pi,jV + 2Ktm12Cm2Pi,jV +Ktm21Cm1Qi,jV + 2Ktm22Cm2Qi,jV
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+ Cz [Ktz1Pi,j +Ktz2Qi,j]V +
Ktc11

2

i−1∑
r=1

j∑
q=0

Pr,qPi−r,j−qV +
Ktc12

2

i−1∑
r=1

j∑
q=0

Pr,qQj−r,i−qV

+
Ktc12

2

i∑
r=0

j−1∑
q=1

Qr,qPi−r,j−qV +
Ktc22

2

i∑
r=0

j−1∑
q=1

Qr,qQi−r,j−qV +Ktd11Pi,jγ0,0V

+Ktd12 [Pi,jπ0,0 +Qi,jγ0,0]V +Ktd22Qi,jπ0,0V −Kdp11Γi,jγ0,0V −Kdp12Γi,jγ0,0V

−Kdp21Γi,jπ0,0V −Kdp22Γi,jπ0,0V

(5.26)

em que δm,n é o delta de Kronecker que possui as seguintes propriedades:

δm,n =

{
1, m = n

0, m 6= n
(5.27)

As Equações (5.24), (5.25) e (5.26) podem ser escritas em termos dos momentos

das distribuições de tal modo que:

Momentos da distribuição Pi,j:

d

dt
[V γk,l(t)] =

[
RckrCm1 + 2KdmC

3
m1 +Ktm11Cm1γ0,0 +Ktm21Cm1π0,0 +Ktz1Czγ0,0

]
V 1k0l

−Kp11Cm1γk,lV − 2Kp12Cm2γk,lV −Ktm11Cm1γk,lV − 2Ktm12Cm2γk,lV −Ktz1Czγk,lV

−Kdp11γk,lλ0,0V −Kdp12γk,lλ0,0V −Kt11γk,lγ0,0V −Kt12γk,lπ0,0V +Kp11Cm1V
k∑
i=0

(
k

i

)
γi,l

+Kp21Cm1V
k∑
i=0

(
k

i

)
πi,l +Kdp11V

k∑
i=0

l∑
j=0

(
k

i

)(
l

j

)
λi,jγk−i,l−j

+Kdp21V
k∑
i=0

j∑
j=0

(
k

i

)(
l

j

)
λi,jπk−i,l−j

(5.28)

Momentos da distribuição Qi,j:

d

dt
[V πk,l(t)] = [RckrCm2 + 2Ktm12Cm2γ0,0 + 2Ktm22Cm2π0,0 +Ktz2Czπ0,0]V 0k1l

−Kp21Cm1πk,lV − 2Kp22Cm2πk,lV −Ktm21Cm1πk,lV − 2Ktm22Cm2πk,lV −Ktz2Czπk,lV

−Kdp21πk,lλ0,0V −Kdp22πk,lλ0,0V −Kt12πk,lγ0,0V −Kt22πk,lπ0,0V + 2Kp12Cm2V
l∑

i=0

(
l

i

)
γk,i

+ 2Kp22Cm2V
l∑

i=0

(
l

i

)
πk,i +Kdp12V

k∑
i=0

l∑
j=0

(
k

i

)(
l

j

)
λi,jγk−i,l−j

+Kdp22V

k∑
i=0

l∑
j=0

(
k

i

)(
l

j

)
λi,jπk−i,l−j

(5.29)
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Momentos da distribuição Γi,j:

d

dt
[V λk,l(t)] = Ktm11Cm1γk,lV + 2Ktm12Cm2γk,lV +Ktm21Cm1πk,lV + 2Ktm22Cm2πk,lV

+ Cz [Ktz1γk,l +Ktz2πk,l]V +
Ktc11

2
V

k∑
i=0

l∑
j=0

(
k

i

)(
l

j

)
γi,jγk−i,l−j

+Ktc12V
k∑
i=0

l∑
j=0

(
k

i

)(
l

j

)
γi,jπk−i,l−j +

Ktc22

2

k∑
i=0

l∑
j=0

(
k

i

)(
l

j

)
πi,jπk−i,l−j

+Ktd11γk,lγ0,0V +Ktd12 [γk,lπ0,0 + πk,lγ0,0]V +Ktd22πk,lπ0,0V

− (Kdp11 +Kdp12)λk,lγ0,0V − (Kdp21 +Kdp22)λk,lπ0,0V

(5.30)

Em decorrência da dinâmica rápida das cadeias vivas em comparação com as

demais espécies presentes no sistema de polimerização (isto é, monômeros, cadeias

dormentes, etc), a hipótese do estado quase-estacionário foi utilizada nos balanços

para as cadeias Pi,j e Qi,j. Especialmente no caso deste modelo, em que as cons-

tantes de reincorporação foram admitidas ser independentes do tamanho de cadeia,

a técnica de momentos não apresenta problemas de fechamento. A utilização de

constantes de reincorporação dependentes do tamanho de cadeia requer o uso de

técnicas numéricas mais sofisticadas para a resolução dos balanços das cadeias po-

liméricas, conforme discutido por NELE et al. (2003). Neste trabalho, as equações

algébricas provenientes dos balanços das cadeias vivas com a hipótese do estado

quase-estacionário, são lineares e apresentam solução anaĺıtica. Portanto, estes ba-

lanços podem ser escritos na forma de sistemas lineares de dimensão 2, representados

em notação matricial de tal modo que:

P m(ξ) = b (5.31)

Assim, os momentos γ1,0 e π1,0 são as soluções das seguintes equações:

[2Kp12Cm2 +Ktm11Cm1 + 2Ktm12Cm2 +Ktz1Cz +Kdp12λ0,0 +Kt11γ0,0 +Kt12π0,0] γ1,0

− [Kp21Cm1 +Kdp21λ0,0] π1,0 = RckrCm1 + 2KdmC
3
m1 +Ktm11Cm1γ0,0 +Ktm21Cm1π0,0

+Ktz1Czγ0,0 +Kp11Cm1γ0,0 +Kp21Cm1π0,0 +Kdp11λ1,0γ0,0 +Kdp21λ1,0π0,0

(5.32)

[2Kp12Cm2 +Kdp12λ0,0] γ1,0 − [Kp21Cm1 +Ktm21Cm1 + 2Ktm22Cm2 +Ktz2Cz +Kdp21λ0,0

+Kt12γ0,0 +Kt22π0,0]π1,0 = − [Kdp12λ1,0γ0,0 +Kdp22λ1,0π0,0]

(5.33)
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Os momentos γ0,1 e π0,1 são as soluções das seguintes equações:

[2Kp12Cm2 +Ktm11Cm1 + 2Ktm12Cm2 +Ktz1Cz +Kdp12λ0,0 +Kt11γ0,0 +Kt12π0,0] γ0,1

− [Kp21Cm1 +Kdp21λ0,0] π0,1 = Kdp11λ0,1γ0,0 +Kdp21λ0,1π0,0

(5.34)

[2Kp12Cm2 +Kdp12λ0,0] γ0,1 − [Kp21Cm1 +Ktm21Cm1 + 2Ktm22Cm2 +Ktz2Cz +Kdp21λ0,0

+Kt12γ0,0 +Kt22π0,0]π0,1 = −[RckrCm2 + 2Ktm12Cm2γ0,0 + 2Ktm22Cm2π0,0 +Ktz2Czπ0,0

+ 2Kp12Cm2γ0,0 + 2Kp22Cm2π0,0 +Kdp12λ0,1γ0,0 +Kdp22λ0,1π0,0]

(5.35)

Os momentos γ2,0 e π2,0 são as soluções das seguintes equações:

[2Kp12Cm2 +Ktm11Cm1 + 2Ktm12Cm2 +Ktz1Cz +Kdp12λ0,0 +Kt11γ0,0 +Kt12π0,0] γ2,0

− [Kp21Cm1 +Kdp21λ0,0] π2,0 = RckrCm1 + 2KdmC
3
m1 +Ktm11Cm1γ0,0 +Ktm21Cm1π0,0

+Ktz1Czγ0,0 +Kp11Cm1[γ0,0 + 2γ1,0] +Kp21Cm1[π0,0 + 2π1,0] +Kdp11[2λ1,0γ1,0 + λ2,0γ0,0]

+Kdp21[2λ1,0π1,0 + λ2,0π0,0]

(5.36)

[2Kp12Cm2 +Kdp12λ0,0] γ2,0 − [Kp21Cm1 +Ktm21Cm1 + 2Ktm22Cm2 +Ktz2Cz +Kdp21λ0,0

+Kt12γ0,0 +Kt22π0,0]π2,0 = −Kdp12[2λ1,0γ1,0 + λ2,0γ0,0]−Kdp22[2λ1,0π1,0 + λ2,0π0,0]

(5.37)

Os momentos γ0,2 e π0,2 são as soluções de:

[2Kp12Cm2 +Ktm11Cm1 + 2Ktm12Cm2 +Ktz1Cz +Kdp12λ0,0 +Kt11γ0,0 +Kt12π0,0] γ0,2

− [Kp21Cm1 +Kdp21λ0,0] π0,2 = Kdp11[2λ0,1γ0,1 + λ0,2γ0,0] +Kdp21[2λ0,1π0,1 + λ0,2π0,0]

(5.38)

[2Kp12Cm2 +Kdp12λ0,0] γ0,2 − [Kp21Cm1 +Ktm21Cm1 + 2Ktm22Cm2 +Ktz2Cz +Kdp21λ0,0

+Kt12γ0,0 +Kt22π0,0]π0,2 = −[RckrCm2 + 2Ktm12Cm2γ0,0 + 2Ktm22Cm2π0,0 +Ktz2Czπ0,0

+ 2Kp12Cm2 (γ0,0 + 2γ0,1) + 2Kp22Cm2 (π0,0 + 2π0,1) +Kdp12 (2λ0,1γ0,1 + λ0,2γ0,0)

+Kdp22 (2λ0,1π0,1 + λ0,2π0,0)]

(5.39)
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Por último, os momentos γ1,1 e π1,1 são as soluções de:

[2Kp12Cm2 +Ktm11Cm1 + 2Ktm12Cm2 +Ktz1Cz +Kdp12λ0,0 +Kt11γ0,0 +Kt12π0,0] γ1,1

− [Kp21Cm1 +Kdp21λ0,0] π1,1 = Kp11Cm1γ0,1 +Kp21Cm1π0,1

+Kdp11[λ1,0γ0,1 + λ0,1γ1,0 + λ1,1γ0,0] +Kdp21[λ1,0π0,1 + λ0,1π1,0 + λ1,1π0,0]

(5.40)

[2Kp12Cm2 +Kdp12λ0,0] γ1,1 − [Kp21Cm1 +Ktm21Cm1 + 2Ktm22Cm2 +Ktz2Cz +Kdp21λ0,0

+Kt12γ0,0 +Kt22π0,0]π1,1 = −[2Kp12Cm2γ1,0 + 2Kp22Cm2π1,0

+Kdp12(λ0,1γ1,0 + λ1,0γ0,1 + λ1,1γ0,0) +Kdp22 (λ0,1π1,0 + λ1,0π0,1 + λ1,1π0,0)]

(5.41)

5.2.1 Descrição dos Parâmetros Termo-Cinéticos

Neste trabalho, buscou-se utilizar, sempre que posśıvel, os parâmetros reporta-

dos em outros trabalhos na literatura. No entanto, alguns parâmetros, por estarem

profundamente relacionados ao aparato experimental utilizado ou por não terem

sido obtidos em outras referências, deverão ser estimados a partir dos dados ex-

perimentais. Com o intuito de evitar elevada correlação entre os parâmetros do

modelo, buscou-se estimar os parâmetros de forma independente, a partir de dados

experimentais que fossem distintos uns dos outros.

Portanto, a proposta deste caṕıtulo consiste, inicialmente, na estimativa dos

parâmetros cinéticos referentes à copolimerização do estireno com DVB a partir dos

dados em sistema batelada, enquanto que os parâmetros térmicos, como o coeficiente

global de transferência de calor, por exemplo, deverão ser estimados a partir dos

dados dinâmicos obtidos no sistema cont́ınuo. Os parâmetros associados à mistura

do sistema deverão também ser estimados a partir dos dados experimentais obtidos

no sistema cont́ınuo.

A Tabela 5.1 apresenta os parâmetros cinéticos e propriedades f́ısico-qúımicas

usados para descrever a homopolimerização do estireno com iniciador monofuncio-

nal (TBEC), extráıdos de diversos trabalhos apresentados na literatura e utilizados

com sucesso por OLIVEIRA (2012) para a modelagem matemática desta reação

em sistema cont́ınuo. Em relação aos parâmetros inerentes à homopolimerização

do DVB, são raŕıssimos os trabalhos que apresentem dados ou parâmetros cinéticos

para este sistema espećıfico. Em parte, essa relativa ausência se deve às dificulda-

des práticas de realizar polimerizações somente com DVB, uma vez que este atua

como agente reticulante, promovendo a ocorrência de ligações cruzadas e aumento

significativo da viscosidade do meio. A maioria dos trabalhos apresenta parâmetros

estimados a partir dos dados da copolimerização com estireno.
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Tabela 5.1: Parâmetros para a Homopolimerização de Estireno em Etilbenzeno
iniciada por TBEC

Parâmetro Referência

ρs = 1.166− 1, 359T + 1, 81 · 10−2T 2 CASTOR JR. (2010)
−2, 245 · 10−3T 3 (g/L)

ρm1 = 924− 0, 918(T − 273, 15) (g/L) SCORAH et al. (2006)

ρp = 1.080− 0, 6058(T − 273, 15) (g/L) SCORAH et al. (2006)

Kdm = 7, 884 · 108 exp

(
−27.440

RT

)
ASTEASUAIN et al. (2004)

(L2/mol2/h)

Kd = 2, 033 · 107 exp

(
−31.500

RT

)
(ATOFINA, fornecedor)

(1/h)

Ko
p11 = 3, 816 · 1010 exp

(
−7.067

RT

)
TSOUKAS et al. (1982)

(L/mol/h)

Ko
tc11 = 6, 120 · 1012 exp

(
−2.268

RT

)
KALFAS et al. (1993)

(L/mol/h)

Ko
td11 = 2, 052 · 1018 exp

(
−153.000

RT

)
MELO et al. (2014)

(L/mol/h)

Ktm11 = 8, 316 · 109 exp

(
−12.670

RT

)
OLIVEIRA et al. (1998)

(L/mol/h)

Ktz1 = 4, 096 · 1011 exp

(
−7.067

RT

)
MOORE (1989)

(L/mol/h)

f = 0, 7 SCORAH et al. (2006)
Energias de ativação em cal/mol.

Em particular, devido às semelhanças 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 f́ısico-qúımicas, como a densi-

dade e calor espećıfico, foram admitidas iguais às do estireno. Conforme salientado,

por esta razão as taxas de consumo de DVB foram multiplicadas por dois e as cons-

tantes de propagação e transferência para o monômero para a homopolimerização do
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DVB também foram admitidas iguais as do estireno, visto que os termos no balanço

já estão multiplicados por dois, em decorrência do caráter bifuncional do DVB. As

constantes cruzadas para a propagação e transferência para o monômero também fo-

ram consideradas iguais as do estireno, porém os termos envolvendo o DVB também

foram multiplicados por dois. A eficiência relativa da hetero-terminação (ψ1,2) foi

admitida igual a um. Os dados da copolimerização foram, portanto, utilizados para

estimar as taxas espećıficas de reincorporação e a quantidade inicial de impurezas

presentes no meio.

5.2.2 Efeitos Gel e Vı́treo

A descrição do efeito gel utilizado no modelo de copolimerização está baseado

na Teoria do Volume Livre, conforme sugerido por VIVALDO-LIMA et al. (1998b).

Os volumes livres para o monômero, solvente e poĺımero são calculados de acordo

com a seguinte equação:

vfi = 0, 025 + αi (T − Tgi) (5.42)

em que αi é o coeficiente de expansão térmica, Tgi é a temperatura de transição

v́ıtrea e vfi são os volumes livres dos componentes. A equação de efeito-gel é descrita,

portanto, pela seguinte relação:

gtij = exp

[
−A

(
1

vf
− 1

vf0

)]
(5.43)

em que vf0 e vf designam os volumes livres calculados no ińıcio da reação e no

instante t, respectivamente, sendo expressos pelas seguintes relações:

vf = νm1vfm1 + νm2vfm2 + νsvfs + νpvfp (5.44)

vf0 = νfm1vfm1 + νfm2vfm2 + νfsvfs + νfpvfp (5.45)

De modo similar, as taxas espećıficas de propagação também são afetadas por

efeitos difusivos e apresentam diminuição quando o volume livre é menor que o

volume cŕıtico do monômero, vfcr, ou seja:

gpij =

 1 , vf ≥ vfcr

exp

[
−
(

1

vf
− 1

vfcr

)]
, vf < vfcr

(5.46)

Na Equação (5.43), A é um parâmetro que depende do monômero e do iniciador.

Além disso, o volume livre calculado no ińıcio da reação é sempre um valor maior
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que o volume livre calculado no decorrer da reação, em virtude do efeito de con-

tração do volume do meio reacional. Portanto, o termo entre parênteses na Equação

(5.43) é sempre positivo, mantendo o valor dentro da exponencial sempre negativo.

Dessa forma, a Equação (5.43) representa um mecanismo de redução da taxa de

terminação.

É importante salientar que as taxas de terminação de cadeia, tanto da homo-

terminação como da hetero-terminação, foram ponderadas pelo mesmo valor de

efeito gel. Naturalmente, como as cadeias poliméricas são semelhantes, é bastante

razoável admitir que os efeitos de difusão para a taxa de terminação da cadeia

polimérica de meros do tipo 2 seja equivalente ao efeito gel para a taxa de terminação

da cadeia polimérica de meros do tipo 1. Além disso, vários trabalhos na literatura,

que apresentam a modelagem da reação de copolimerização do estireno com DVB

têm descrito a etapa de terminação de cadeia com a inclusão de uma única taxa

de terminação. Para maiores detalhes, ver MIKOS et al. (1986), VIVALDO-LIMA

et al. (1998b) e QUINTERO-ORTEGA et al. (2005). Os valores dos parâmetros

utilizados para a descrição do efeito gel estão apresentados na Tabela 5.2.

Tabela 5.2: Parâmetros utilizados para descrição do efeito gel

Parâmetro Referência

αm1 = 0, 001K−1 VILLALOBOS et al. (1993)

αm2 = 0, 0008K−1 VIVALDO-LIMA et al. (1998b)

αs = 0, 00079K−1 CASTOR JR. (2010)

αp = 0, 00048K−1 VILLALOBOS et al. (1993)

Tgm1 = 185, 0K VILLALOBOS et al. (1993)

Tgm2 = 183, 15K VIVALDO-LIMA et al. (1998b)

Tgs = 123, 0K CASTOR JR. (2010)

Tgp = 370, 0K VILLALOBOS et al. (1993)

vfcr = 0, 036 VIVALDO-LIMA et al. (1998b)
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5.3 Estimação de Parâmetros

Conforme discutido por SCHWAAB e PINTO (2007), o procedimento de es-

timação de parâmetros, ou problema inverso, consiste na utilização de um modelo

de referência e variar os parâmetros até que as predições do modelo de referência se

tornem o mais próximo posśıvel dos dados experimentais, respeitando as incertezas

caracteŕısticas da medição.

Portanto, o problema de estimação de parâmetros é constitúıdo por três etapas

fundamentais. A primeira etapa consiste na definição de uma métrica (também

denominada função objetivo) adequada para o problema. Do ponto de vista ma-

temático, a definição da função objetivo deve satisfazer certos axiomas que carac-

terizam os Espaços Métricos. Conforme apresentado por KREYZSIG (1989), um

Espaço Métrico é um par (X, d) no qual X é um conjunto de elementos x e d é uma

métrica em X, que deve satisfazer os seguintes axiomas:

♦ d é um número real, finito e não negativo;

♦ d(x, y) = 0⇔ x = y;

♦ d(x, y) = d(y, x);

♦ d(x, y) ≤ d(x, z) + d(y, z).

em que x, y e z ε X.

A segunda etapa consiste em identificar o ponto de mı́nimo da métrica formulada.

Neste caso, como os modelos envolvidos são não-lineares nos parâmetros a serem

estimados, a definição do ponto de ótimo só é posśıvel a partir do emprego de

técnicas numéricas apropriadas. Por último, a terceira etapa consiste na formulação

da adequada interpretação estat́ıstica dos parâmetros estimados e da qualidade da

predição efetuada com o aux́ılio do modelo.

5.3.1 Formulação da Função Objetivo

Conforme discutido por SCHWAAB et al. (2008), como os dados experimentais

apresentam incertezas devido à existência de erros experimentais, os resultados após

a estimativa de parâmetros também apresentam incertezas em alguma extensão.

Portanto, a caracterização destas incertezas é de importância fundamental para

avaliação adequada dos resultados obtidos. A definição da função de máxima veros-

similhança é uma metodologia conveniente para a interpretação do procedimento de

estimação de parâmetros.
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Neste trabalho, a função objetivo utilizada no procedimento de estimação de

parâmetros foi a função de mı́nimos quadrados ponderados, descrita por:

Fobj =
NE∑
i=1

NY∑
j=1

(
yeij − ymij (xmi ,θ)

)2

σ2
ij

(5.47)

É importante salientar que, na Equação (5.27), as seguintes hipóteses estão

impĺıcitas:

♦ As distribuições dos erros experimentais na região de experimentação são co-

nhecidas e seguem a distribuição normal de probabilidades, ou seja:

P(ze; z;Vz) =
1√

2πdet(Vz)
exp

[
−1

2
(ze − z)T Vz

−1 (ze − z)

]
(5.48)

onde z corresponde ao vetor que contém as variáveis dependentes (y) e inde-

pendentes (x) e Vz refere-se à matriz de covariância 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 relações entre as variáveis existentes. Logo, as variáveis

dependentes são descritas pelo modelo; ou seja, y = ym(xm,θ).

♦ Considera-se que os experimentos são bem executados. Portanto, os dados

experimentais são medidos com a máxima probabilidade de ocorrência, de

maneira que o problema de estimativa de parâmetros consiste na maximização

da função de distribuição de probabilidades. Além disso, considera-se que as

variáveis independentes (x) são conhecidas com grande precisão. Logo:

Fobj = (ye − ym(xm,θ))T Vy
−1 (ye − ym(xm,θ)) (5.49)

♦ Se as variáveis dependentes (y) não estiverem correlacionadas entre si, a matriz

de covariância experimental (Vy) é diagonal, ou seja:

Vy =


σ2
y1

0 . . . 0

0 σ2
y2

. . . 0
...

...
. . .

...

0 0 . . . σ2
yNE

 (5.50)

194
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Logo, a Equação (5.49) pode ser simplificada na Equação (5.47). Dessa forma, o

problema de estimação de parâmetros consiste na minimização da Equação (5.47),

em que os parâmetros (θ) são as variáveis de decisão do problema de otimização,

ou seja:

θest = minθFobj (5.51)

Como os parâmetros a serem estimados apresentam ordens de grandeza diferen-

tes, conforme pode ser observado na Tabela (5.1), a seguinte mudança de variável

foi proposta:

p = log (θ) (5.52)

em que p expressa a ordem de grandeza dos parâmetros estimados θ.

5.3.2 A Minimização da Função Objetivo

Neste trabalho, o pacote computacional ESTIMA (SCHWAAB e PINTO, 2007)

foi utilizado para resolução do problema de estimação de parâmetros envolvendo

modelos não-lineares nos parâmetros. O ESTIMA emprega métodos de oti-

mização h́ıbridos, baseados na utilização do método de Enxame de Part́ıculas (não-

determińıstico) (KENNEDY e EBERHART, 1995) e o método de Gauss-Newton

(ANDERSON et al., 1978) com acelerador de Law e Bailey (determińıstico) (LAW

e BAILEY, 1963). Para maiores detalhes acerca das abordagens numéricas utiliza-

das, favor consultar SCHWAAB (2005) e SCHWAAB et al. (2008).

5.3.3 Análise Estat́ıstica dos Resultados

Conforme proposto por SCHWAAB e PINTO (2007), o procedimento de es-

timação de parâmetros não deve ser finalizado quando o problema de otimização é

resolvido. É importante que a análise estat́ıstica dos resultados seja efetuada com o

objetivo de inferir os limites de confiança dos parâmetros estimados e das predições

efetuadas pelo modelo, para que este possa ser julgado como satisfatório ou não.

Uma vez que a função objetivo tenha sido formulada de acordo com as hipóteses

mostradas na seção anterior, a própria função objetivo pode ser interpretada como

uma variável que segue uma certa distribuição de probabilidades. Portanto, no

caso de funções de máxima verossimilhança desenvolvidas a partir da hipótese de

que os desvios entre os valores experimentais e preditos seguem a distribuição nor-

mal, a função objetivo consiste em uma soma ponderada do quadrado dos desvios

ponderada pelas variâncias. Essa é justamente a definição da variável normalizada
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chi-quadrado (χ2). Portanto, os limites de confiança da função objetivo, no ponto

de ótimo, podem ser calculados a partir dos valores da variável χ2, que segue a

distribuição (P(χ2)), em termos dos valores máximo e mı́nimo da probabilidade

acumulada, dado o ńıvel de confiança (α) e o número de graus de liberdade (GL),

ou seja:

χ2
GL

(
1− α

2

)
< Fobj(θ

est) < χ2
GL

(
1 + α

2

)
(5.53)

sendo que os graus de liberdade (GL) são calculados por:

GL = NE ·NY −NP (5.54)

Portanto, quando o valor mı́nimo da função objetivo encontra-se dentro dos

limites definidos na Equação (5.53), o modelo em questão pode ser considerado

adequado e descreve os valores experimentais dentro de sua precisão. Se o valor

mı́nimo está acima do limite superior da distribuição χ2, o modelo não descreve os

valores experimentais na precisão dos dados experimentais e pode ser considerado

inadequado. Por outro lado, quando o valor mı́nimo da função objetivo é menor

que o limite inferior da distribuição χ2, o modelo descreve os valores experimentais

com uma precisão muito superior à dos erros experimentais, indicando uma posśıvel

superparametrização do modelo.

A Incerteza Paramétrica

A incerteza paramétrica é caracterizada pela matriz de covariância das incertezas

paramétricas Vθ, que pode ser obtida com o aux́ılio da aproximação quadrática do

gradiente da função objetivo em relação aos parâmetros, resultando na seguinte

relação (SCHWAAB e PINTO, 2007):

Vθ =
[
BTVy

−1B
]−1

(5.55)

em que B é a matriz de sensibilidade que é calculada por:

B =

[
∂ym(xm,θ)

∂θ

]
(5.56)

Portanto, os elementos da diagonal da matriz de covariâncias das estimativas

dos parâmetros correspondem às variâncias de cada estimativa dos parâmetros.

Admitindo-se que os erros paramétricos são descritos pela distribuição t-Student,

os intervalos de confiança dos parâmetros são expressos pela seguinte relação
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SCHWAAB e PINTO (2007):

θj + tGL

(
1− α

2

)
σθ,j < θj < θj + tGL

(
1 + α

2

)
σθ,j (5.57)

em que a variável normalizada t segue a distribuição t-Student (P(t)), com ńıvel de

confiança α e GL graus de liberdade, e σθ,j é o desvio padrão associado à estimativa

do parâmetro.

A Incerteza de Predição

De modo análogo, para que a qualidade das previsões efetuadas pelo modelo

possa ser avaliada, é necessário calcular como os erros paramétricos se propagam

através do modelo e se tornam erros de predição. Assim como no caso das in-

certezas paramétricas, as incertezas de predição são caracterizadas pela matriz de

covariâncias da predição, V̂y, que é expressa pela seguinte relação (SCHWAAB e

PINTO, 2007):

V̂y = BTVθB (5.58)

Portanto, os elementos da diagonal da matriz de covariâncias de predição cor-

respondem às variâncias de predição e permitem também definir os intervalos de

confiança de predição do modelo, de forma similar à apresentada anteriormente

para definição dos limites de confiança dos parâmetros, ou seja:

ymj + tGL

(
1− α

2

)
σ̂yj < ymj < ymj + tGL

(
1 + α

2

)
σ̂yj (5.59)

5.3.4 Região de Confiança dos Parâmetros Estimados

Neste trabalho, as regiões de confiança dos parâmetros estimados foram obtidas

a partir da seguinte relação:

Fobj (θ) ≤ Fobj

(
θ̂
)(

1 +
NP

N −NP
Fα
NP,N−NP

)
(5.60)

em que Fobj (θ) é o valor da função objetivo calculada a partir dos parâmetros

estimados θ̂ e Fα
NP,N−NP é o limite superior da distribuição F de Fisher com graus

de liberdade N −NP e admitindo-se grau de confiança α.

Conforme discutido por SCHWAAB e PINTO (2007), embora a Equação (5.60)

tenha sido obtida a partir da hipótese de aproximação quadrática da função ob-

jetivo, a forma da região de confiança não está restrita à forma eĺıptica. Regiões

de confiança eĺıpticas só ocorrem quando os dados experimentais seguem uma dis-
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tribuição normal e o modelo é linear. Portanto, no caso de modelos não-lineares,

regiões de confiança mais próximas da região de confiança real podem ser obtidas a

partir da Equação (5.60). Em decorrência do método de enxame de part́ıculas usado

na minimização da função objetivo gerar um número grande de pontos, a construção

das regiões de confiança torna-se uma tarefa bastante simples.

5.3.5 Estimativa dos Parâmetros Cinéticos

Nesta seção, são apresentados os resultados obtidos para estimativa dos

parâmetros do modelo de copolimerização do estireno com DVB. Na Tabela 5.3

são apresentados os valores da função objetivo após o procedimento de estimação.

Inicialmente, os dados da polimerização térmica do estireno foram utilizados para

validar os parâmetros cinéticos para a homopolimerização do estireno e o modelo

de copolimerização. Foram estimados fatores de correção para as constantes pré-

exponenciais de referência do estireno, que foram mostradas na Tabela 5.1.

Tabela 5.3: Resultados da estimação de parâmetros para diferentes condições expe-
rimentais

Reação Iniciador (mM) DVB (% m/m) Fobj χ2
inf χ2

sup

Térmica 0,0 0,0 12,31 8,23 31,52

R1 1,2 0,05 8,33 5,26 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 5,26 26,12

No caso dos dados da polimerização térmica, foram estimados valores de correção

para os parâmetros inerentes à iniciação térmica (Kdm) e transferência de cadeia pra

o estireno (Ktm11). Os valores estimados e os limites de confiança dos parâmetros

para a polimerização térmica são ilustrados na Tabela 5.4.

Tabela 5.4: Valores e limites de confiança para os parâmetros estimados com os
dados da polimerização térmica

Parâmetro Valor Estimado Limite Inferior Limite Superior Desvio Padrão

Kdm 100,057 100,046 100,068 0,087

Ktm11 100,097 100,087 100,10 0,052
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Na Figura 5.5 são apresentados os resultados inerentes às predições do modelo

matemático com os parâmetros estimados, comparando-se os erros experimentais

nas condições avaliadas e os respectivos erros de predição. São apresentados os

dados de conversão e massas molares médias.

(a)

(b)

Figura 5.5: Dados experimentais e predições do modelo matemático para a polime-
rização térmica do estireno: 5.5a Conversão; 5.5b Massas molares médias.

Os resultados da estimação para o ı́ndice de polidispersão e a região de confiança

dos parâmetros estimados são apresentados na Figura 5.6.
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(a)

(b)

Figura 5.6: Resultados do procedimento de estimação para a polimerização térmica
do estireno: 5.6a Índice de Polidispersão; 5.6b Região de confiança dos parâmetros.

Em relação aos resultados do procedimento de estimação para os dados da poli-

merização térmica do estireno, pode-se afirmar que os fatores de correção estimados

para os parâmetros de referência da literatura apresentaram desvios pouco significa-

tivos dos valores de referência. Isso mostra a consistência dos dados experimentais

obtidos e do modelo proposto para a reação. É importante salientar que na ausência

do comonômero, os parâmetros de reincorporação e transferência de cadeia para im-
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Caṕıtulo 5 - Análise da Cinética de Copolimerização de Estireno e Divinilbenzeno
em Solução

purezas foram fixados em zero. Em particular, observa-se que o modelo foi capaz

de descrever os dados experimentais na precisão dos erros experimentais para a

condição avaliada, uma vez que os erros de predição se interceptam com os erros

experimentais. O valor da função objetivo ao final do procedimento de estimação

apresentou valor dentro do intervalo da distribuição χ2, indicando novamente que o

modelo foi capaz de descrever os dados experimentais na precisão dos erros. A Ta-

bela 5.5 apresenta a matriz de correlação dos parâmetros. Conforme SCHWAAB e

PINTO (2007), a presença de fatores de correlação superiores em módulo ao valor de

0,9 indica que não é posśıvel identificar com clareza os diferentes efeitos provocados

por estes parâmetros no comportamento do modelo. Em particular, os parâmetros

estimados não apresentaram correlação elevada para esta condição.

Tabela 5.5: Matriz de correlação para os parâmetros estimados a partir dos dados
da polimerização térmica

Parâmetro Kdm Ktm11

Kdm 1,00 -0,68

Ktm11 -0,68 1,00

A Tabela 5.6 apresenta os valores estimados e os limites de confiança dos

parâmetros para os dados da reação R1. Nestas simulações, os parâmetros de rein-

corporação foram novamente fixados em zero. Neste caso, foram estimados os se-

guintes parâmetros: fator de correção para a constante de iniciação térmica (Kdm)

e a concentração inicial de impurezas (Cz0). O pressuposto é que a carga de DVB

pode afetar a etapa de iniciação em decorrência de impurezas por conta da forma

com que é fornecido comercialmente.

Tabela 5.6: Valores e limites de confiança para os parâmetros estimados com os
dados da reação R1

Parâmetro Valor Estimado Limite Inferior Limite Superior Desvio Padrão

Kdm 10−0,30 100,025 10−0,64 0,50

Cz0 10−2,80 10−2,06 10−3,56 0,12

Na Figura 5.7 são apresentados os resultados inerentes às predições do modelo

matemático com os parâmetros estimados, comparando-se os erros experimentais

na condição R1 e os respectivos erros de predição. São apresentados os dados de

conversão, massas molares médias e ı́ndice de polidispersão. A região de confiança
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dos parâmetros estimados é apresentada na Figura 5.8.

(a) (b)

(c) (d)

Figura 5.7: Resultados do procedimento de estimação para a reação R1: 5.7a Con-
versão; 5.7b Mn; 5.7c Mw e 5.7d Índice de Polidispersão.

Figura 5.8: Região de confiança dos parâmetros estimados para a reação R1.
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Os resultados obtidos fornecem ind́ıcios de que a adição do DVB favorece reações

de transferência de cadeia, em decorrência de posśıveis impurezas presentes no co-

monômero, em função da mistura comercial. As reações de transferência de cadeia

devido às impurezas são responsáveis pela diminuição das massas molares, quando

comparadas com os dados na mesma concentração de iniciador e ausência de DVB.

Isso pode ser observado de forma mais evidente na Figura 5.9, principalmente nos

valores iniciais de Mw.

(a) (b)

Figura 5.9: Resultados das massas molares para reações com e sem DVB: 5.9a Mn

e 5.9b Mw.

As predições do modelo para os dados obtidos por (MERMIER et al., 2015)

foram obtidas anulando-se as constantes de reincorporação e transferência de cadeia

para impurezas. Conforme esperado, as massas molares simuladas foram maiores

quando comparadas com os dados simulados obtidos para a reação R1. A Tabela

5.7 apresenta a matriz de correlação dos parâmetros, sendo posśıvel observar baixa

correlação para os parâmetros estimados nas simulações da reação R1. O ajuste

pode ser considerado muito bom.

Tabela 5.7: Matriz de correlação para os parâmetros estimados a partir dos dados
da reação R1

Parâmetro Kdm Cz0

Kdm 1,00 0,15

Cz0 0,15 1,00

Na sequência são apresentados os resultados obtidos para os dados da reação R2.

A Tabela 5.8 apresenta os valores estimados e os limites de confiança dos parâmetros
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para os dados da reação R2. Para a condição avaliada, foram estimados os seguin-

tes parâmetros: fator de correção para a constante de reincorporação (Kdp11) e a

concentração inicial de impurezas (Cz0). As constantes de reincorporação foram

admitidas iguais às constantes de propagação. Nestas simulações, foram utilizados

os valores corrigidos das constantes de iniciação térmica e transferência de cadeia

obtidos nas estimações executadas com os dados da polimerização térmica. A região

de confiança dos parâmetros estimados, por sua vez, é apresentada na Figura 5.10.

A premissa utilizada é que a transferência para impurezas é relevante na presença

de DVB e que o DVB afeta pouco a etapa de iniciação como visto antes.

Tabela 5.8: Valores e limites de confiança para os parâmetros estimados com os
dados da reação R2

Parâmetro Valor Estimado Limite Inferior Limite Superior Desvio Padrão

Kdp11 10−0,32 10−0,25 10−0,38 0,095

Cz0 10−3,14 10−2,12 10−4,15 0,15

Figura 5.10: Região de confiança dos parâmetros estimados para a reação R2.

Na Figura 5.11 são apresentados os resultados inerentes às predições do modelo

matemático com os parâmetros estimados, comparando-se os erros experimentais

na condição R2 e os respectivos erros de predição. São apresentados os dados de

conversão, massas molares médias e ı́ndice de polidispersão. Em relação aos dados

de conversão, é posśıvel observar que os erros de predição são praticamente nulos,

visto que os parâmetros estimados não influenciam a taxa de polimerização. Desse

modo, fica claro que a conversão desse sistema é influenciada principalmente pela
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constante de iniciação térmica, em virtude da qualidade dos valores preditos, quando

confrontados aos dados experimentais. Em comparação com os dados da reação R1,

os valores de conversão aumentaram com o aumento da concentração de iniciador,

em virtude do aumento da concentração de radicais livres no sistema.

(a) (b)

(c) (d)

Figura 5.11: Resultados do procedimento de estimação para a reação R2: 5.11a
Conversão; 5.11b Mn; 5.11c Mw e 5.11d Índice de Polidispersão.

Em relação às massas molares, foi posśıvel observar o aumento destas quando a

reação foi efetuada com concentração mais alta de iniciador. Neste caso, o aumento

da massa molar pôde ser explicado em decorrência das reações de reincorporação

de radicais nas cadeias dormentes. O aumento da concentração de iniciador implica

necessariamente no aumento da concentração de radicais-livre no meio reacional.

Na presença do monômero bifuncional, as duplas ligações incorporadas às cadeias

dormentes podem reagir com os radicais, formando novas cadeias ativas que podem

propagar e efetuar ligações cruzadas. Com o aumento da concentração de radicais,

estas reações são favorecidas. Os resultados obtidos para o conjunto de dados das

reações R1 e R2 são comparados na Figura 5.12, sendo posśıvel observar as massas
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molares mais elevadas atingidas na reação R2, sobretudo nos valores de Mw, cuja

medida é mais suscet́ıvel à presença de cadeias com elevado tamanho.

O efeito da adição do DVB fica evidente na Figura 5.12, em que os resultados

das massas molares obtidas na reação R2 são comparados com os dados obtidos

por MERMIER et al. (2015) na mesma concentração de iniciador e ausência do

comonômero. Novamente, as predições do modelo para os dados obtidos por MER-

MIER et al. (2015) foram obtidas anulando-se as constantes de reincorporação e

transferência de cadeia para impurezas. A matriz de correlação dos parâmetros

é mostrada na Tabela 5.9, onde novamente se observou baixa correlação para os

parâmetros estimados nas simulações da reação R2. É importante observar nas Fi-

guras 5.8 e 5.10 que as faixas de concentração de impurezas são similares, o que

confere consistência à análise proposta. Além disso, Kdp11 é um pouco menor que

Kp11, mas de mesma ordem de grandeza, o que também confere consistência à análise

proposta.

(a) (b)

Figura 5.12: Resultados das massas molares para reações com e sem DVB: 5.12a
Mn e 5.12b Mw.

Tabela 5.9: Matriz de correlação para os parâmetros estimados a partir dos dados
da reação R2

Parâmetro Kdp11 Cz0

Kdp11 1,00 0,57

Cz0 0,57 1,00

Em seguida são apresentados os resultados obtidos para os dados da reação R3.

Na Tabela 5.10 são mostrados os valores estimados e os limites de confiança dos
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parâmetros para os dados da reação R3. Para a condição avaliada, foram estimados

novamente o fator de correção para a constante de reincorporação (Kdp11) e a concen-

tração inicial de impurezas (Cz0). Do mesmo modo que na reação R2, as constantes

de reincorporação foram admitidas iguais às constantes de propagação, e foram uti-

lizados os valores corrigidos das constantes de iniciação térmica e transferência de

cadeia, obtidos nas estimações envolvendo os dados da polimerização térmica. A

região de confiança dos parâmetros estimados, por sua vez, é apresentada na Figura

5.13.

Tabela 5.10: Valores e limites de confiança para os parâmetros estimados com os
dados da reação R3

Parâmetro Valor Estimado Limite Inferior Limite Superior Desvio Padrão

Kdp11 10−0,73 10−0,15 10−0,13 0,37

Cz0 10−3,59 10−2,22 10−4,94 0,17

Figura 5.13: Região de confiança dos parâmetros estimados para a reação R3.

Na Figura 5.14 são apresentados os resultados inerentes às predições do modelo

matemático com os parâmetros estimados, comparando-se os erros experimentais na

condição R3 e os respectivos erros de predição. Em relação aos dados de conversão,

novamente é posśıvel observar que os erros de predição são praticamente nulos,

visto que os parâmetros estimados não influenciam a taxa de polimerização. Em

comparação com os dados da reação R1, o aumento da concentração do DVB não

aumentou de forma significativa os valores de conversão. Há uma tendência de

aumento; porém, os erros experimentais se interceptam.
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Em relação às massas molares médias, é posśıvel afirmar que o aumento do DVB

proporciona um aumento nas massas molares. Isso ocorre em decorrência do caráter

bifuncional deste monômero. O aumento da concentração de DVB proporciona

um aumento da quantidade de ligações duplas dispońıveis nas cadeias que podem

novamente reagir com radicais a partir das reações de reincorporação. Os radicais

formados podem novamente propagar ou efetuar ligações cruzadas, ocasionando o

aumento da massa molar.

(a) (b)

(c) (d)

Figura 5.14: Resultados do procedimento de estimação para a reação R3: 5.14a
Conversão; 5.14b Mn; 5.14c Mw e 5.14d Índice de Polidispersão.

Em relação aos dados da Figura 5.14, o modelo foi capaz de descrever os dados

experimentais na precisão dos erros experimentais para a condição avaliada, uma

vez que os erros de predição se interceptam com os erros experimentais. A matriz

de correlação dos parâmetros estimados com os dados da reação R3 é mostrada

na Tabela 5.11, observando-se novamente baixa correlação entre os parâmetros. A

baixa correlação obtida pode ser explicada porque é posśıvel observar com bastante

clareza os efeitos das constantes de transferência de cadeia e reincorporação no
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modelo matemático. O aumento da primeira constante diminui as massas molares

médias do poĺımero, enquanto o aumento da segunda constante aumenta as massas

molares médias. Portanto, ambos os efeitos são relacionados ao aumento de massa

molar induzido pela presença do DVB.

Tabela 5.11: Matriz de correlação para os parâmetros estimados a partir dos dados
da reação R3

Parâmetro Kdp11 Cz0

Kdp11 1,00 0,15

Cz0 0,15 1,00

Por último são apresentados os resultados obtidos a partir do procedimento de

estimação de parâmetros para os dados da reação R4. Novamente foram estimadas

as constantes de reincorporação e concentração inicial de impurezas, cujos valores

e intervalos de confiança estimados são apresentados na Tabela 5.12. É posśıvel

observar que os valores estimados para a constante de reincorporação foram os mais

elevados de todos os dados analisados até o momento. Isso é uma consequência

das elevadas massas molares observadas nessa condição. A região de confiança dos

parâmetros estimados, por sua vez, é apresentada na Figura 5.15.

Tabela 5.12: Valores e limites de confiança para os parâmetros estimados com os
dados da reação R4

Parâmetro Valor Estimado Limite Inferior Limite Superior Desvio Padrão

Kdp11 10−0,89 10−0,02 10−1,76 0,45

Cz0 10−3,57 10−1,63 10−5,55 0,26

Na Figura 5.16 são apresentados os resultados das predições do modelo ma-

temático com os parâmetros estimados, comparando-se os erros experimentais na

condição R4 e os respectivos erros de predição. Em relação aos dados de conversão,

novamente é posśıvel observar que os erros de predição são praticamente nulos, visto

que os parâmetros estimados não influenciam a taxa de polimerização. Em relação

aos dados da reação R2, o aumento da concentração do DVB não aumentou de forma

significativa os valores de conversão. Há uma tendência de aumento; no entanto, os

erros experimentais se interceptam, de maneira que não é posśıvel associar qualquer

efeito na conversão à adição do DVB.
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Figura 5.15: Região de confiança dos parâmetros estimados para a reação R4.

(a) (b)

(c) (d)

Figura 5.16: Resultados do procedimento de estimação para a reação R4: 5.16a
Conversão; 5.16b Mn; 5.16c Mw e 5.16d Índice de Polidispersão.
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Em relação às massas molares médias, novamente é posśıvel afirmar que o au-

mento da concentração do DVB proporciona um aumento nas massas molares. Con-

forme já discutido, o aumento das massas molares se deve ao aumento da quantidade

de ligações duplas provenientes do DVB que são incorporadas as cadeias. Estas ca-

deias apresentam caráter multifuncional, apresentando possibilidades de reagir no-

vamente com os radicais presentes no meio reacional, formando cadeias vivas que

podem propagar, efetuar ligações cruzadas, etc. Uma vez mais, as Figuras 5.13 e

5.15 são bastante similares, o que confere consistência ao modelo proposto.

5.4 Comentários Finais

Neste caṕıtulo, a cinética de copolimerização do estireno com DVB foi anali-

sada para as duas primeiras horas de batelada, em que supostamente as reações de

ligação cruzada, proporcionadas pela presença do DVB, não são muito pronuncia-

das. Para a compreensão dos efeitos observados nos dados obtidos no planejamento

experimental para esta reação em sistema batelada, inicialmente foi proposto um

modelo cinético, capaz de descrever as taxas de polimerização e as massas molares

médias do poĺımero formado. Este modelo foi validado com os dados resultantes do

planejamento experimental, por intermédio de técnicas de estimação de parâmetros.

Em particular, foi posśıvel observar que a conversão desse sistema é bastante

senśıvel à constante de iniciação térmica. Embora tenham sido observadas elevações

na conversão com o aumento da concentração do DVB, é posśıvel afirmar que o DVB

não exerce efeito significativo nos dados de conversão para o planejamento experi-

mental e erros experimentais considerados. Em relação às massas molares médias,

fica bastante evidente o efeito da adição de um monômero de caracteŕıstica bifuncio-

nal como o DVB. Mesmo nos tempos iniciais da batelada, a adição deste monômero

proporciona aumentos significativos nas massas molares médias, quando comparados

aos dados obtidos na mesma concentração de iniciador. No entanto, certos conjun-

tos de dados experimentais sugerem que a adição do DVB traz também consigo

impurezas, que atuam na cinética de polimerização como agentes de transferência

de cadeia, em virtude de valores baixos das massas molares médias observados no

ińıcio da reação.

Desse modo, é posśıvel afirmar que dois efeitos são importantes para explicar os

dados obtidos em sistema batelada para a copolimerização do estireno com DVB:

transferência de cadeia em decorrência da presença de impurezas nos tempos iniciais

e reações de reincorporação com o avanço da reação, o que explica alguns perfis com

aumentos abruptos nas massas molares médias, sobretudo a média ponderal. Em

relação aos procedimentos de estimação, é posśıvel ainda afirmar que o modelo

proposto foi capaz de descrever os dados experimentais de forma satisfatória dentro
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de suas incertezas. Este modelo será estendido para descrever estas mesmas reações

em reatores cont́ınuos nos últimos caṕıtulos deste trabalho.
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Caṕıtulo 6

Caracterização das Distribuições

de Tempos de Residência em

Reatores Tanque Cont́ınuos

“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 caṕıtulo a distribuição de tempos de residência para os

reatores cont́ınuos em série é analisada com aux́ılio dos dados dinâmicos

de ensaios de traçador, conduzidos após introdução de perturbação do

tipo degrau na alimentação do sistema, usando modelos matemáticos.

Foram propostos os seguintes modelos: tanque de mistura perfeita, tan-

que com volume morto, tanque com transferência com zona estagnada e

tanques em série com refluxo. Os dados experimentais foram utilizados

para estimar os parâmetros de mistura e analisar os efeitos de macro-

mistura para esse sistema. Em particular, é posśıvel afirmar teórica e

experimentalmente que as distribuições de tempos de residência para

este sistema estão associadas ao grau de agitação estabelecido e apre-

senta comportamento não-ideal.

6.1 Introdução

A análise das distribuições de tempos de residência é de grande importância

para a compreensão adequada do desempenho de reatores de polimerização, pois

está associada à fluidodinâmica do processo e posśıveis efeitos de mistura. No caso

de reatores do tipo tanque agitado, é natural que as distribuições de tempos de
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residência apresentem um desvio do comportamento ideal, em decorrência das ele-

vadas viscosidades exibidas nestes reatores e de outros efeitos, como a deposição de

poĺımero nas superf́ıcies de troca térmica, a cinética reacional complexa, os efeitos

de autoaceleração nas taxas de reação, entre outros.

Em relação à literatura consultada, são praticamente inexistentes os trabalhos

que apresentem dados experimentais acerca das distribuições de tempos de re-

sidência em reatores tanque agitados de polimerização via radicais-livres em massa

ou solução. A maioria dos estudos apresentados na literatura para estes sistemas

de polimerização concentram-se na análise das DTRs em reatores tubulares. En-

tre alguns trabalhos reportados na literatura, CHEN e NAUMAN (1989) realiza-

ram medições de DTRs em reatores tubulares de poliestireno usando tolueno como

traçador inerte. Neste trabalho, as medições 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 dispersão axial em reatores tubulares com dados de

DTR obtidos a partir da injeção de azul de metileno em experimentos conduzidos

com soluções de carboxi-metil-celulose, para validar um modelo de polimerização de

estireno em reator tubular. MELO et al. (2001b), por sua vez, avaliaram a DTR

em reator tubular do tipo loop a partir da injeção de perturbação do tipo impulso

de solução aquosa de cloreto de potássio, cuja concentração na sáıda foi medida

por condutividade elétrica. Os dados experimentais foram utilizados para estimar o

número de Peclet presente no modelo de dispersão axial. VIANNA JR. et al. (2007)

avaliaram as distribuições de tempos de residência em reatores tubulares de polime-

rização de estireno a partir da injeção de ciclohexano e benzeno como traçadores.

As medições do traçador foram realizadas por cromatografia gasosa. As respostas

obtidas para as concentrações de traçador apresentaram flutuações aleatórias que

foram explicadas a partir de um modelo estocástico para os perfis de velocidade

axial. Em especial, o modelo estocástico proposto admitiu que uma camada viscosa

é formada nas proximidades das paredes do reator e que aglomerados de material

polimérico são liberados aleatoriamente durante a operação.

Além disso, foram publicados vários trabalhos sobre a análise de distribuições

de tempos de residência em reatores heterogêneos para a polimerização de olefi-

nas. Alguns dos trabalhos mais importantes incluem ZACCA et al. (1996), que

apresentaram uma proposta de modelagem baseada no balanço populacional para

o processo de polimerização de olefinas em multiestágios, usando o tempo de re-

sidência do catalisador como coordenada principal. Neste trabalho, uma variedade

de sistemas reacionais foi equacionada com uma função de distribuição de tempos de

residência previamente definida. Além disso, a modelagem permitiu a inclusão do

efeito de tamanho de part́ıcula de catalisador no processo. O balanço populacional

foi ilustrado com exemplos da polimerização de propileno nos principais processos
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Caṕıtulo 6 - Caracterização das Distribuições de Tempos de Residência em
Reatores Tanque Cont́ınuos

comerciais, incluindo tecnologias loop, tanques agitados cont́ınuos e leitos fluidiza-

dos. Entre os principais resultados, observou-se que o desempenho dos processos

pode ser bastante senśıvel a distribuição de tempos de residência do catalisador.

Nos trabalhos seguintes, ZACCA et al. (1997) estenderam a estratégia de mo-

delagem baseada no balanço populacional para descrever o efeito das distribuições

de tempos de residência na distribuição das propriedades do poĺımero, que exercem

efeito significativo sobre a qualidade da resina polimérica. Neste trabalho, o balanço

populacional foi aplicado para a predição da distribuição de massas molares e distri-

buição da composição dos copoĺımeros. A estratégia foi ilustrada novamente para a

polimerização de propileno em dois reatores tanque agitados heterogêneos em série e

para o polietileno de baixa densidade linear produzido em reatores de leito fluidizado

e em reatores tanque agitados heterogêneos. Também estudando reatores de poli-

merização de olefinas, SOARES e HAMIELEC (1995) analisaram a influência das

distribuições de tempos de residência sobre as distribuições de tamanho de part́ıcula

de poĺımero em reatores tanque agitado em fase gasosa, usando catalisadores de

Ziegler-Natta. Para este propósito, modelos de DTR não-ideais foram utilizados.

Portanto, o objetivo deste caṕıtulo é analisar teórica e experimentalmente as

distribuições de tempos de residência para os reatores tanque cont́ınuos em série

de copolimerização de estireno e divinilbenzeno em solução. Para avaliar as dis-

tribuições de tempos de residência, foram propostos os seguintes modelos: tanque

de mistura perfeita, tanque com volume morto, tanque com transferência com zona

estagnada e tanques em série com refluxo. Os dados experimentais obtidos para os

experimentos de perturbação degrau de traçador foram utilizados para estimar os

parâmetros de mistura e analisar os efeitos de distribuição de tempos de residência.

Os dados de conversão e massa molar obtidos ao longo das reações também foram

analisados com os modelos propostos.

6.2 Construção dos Modelos Matemáticos

Nesta seção são propostos os modelos matemáticos que foram utilizados para ava-

liar as distribuições de tempos de residência observadas experimentalmente. Com o

intuito de avaliar posśıveis desvios das distribuições de tempos de residência do com-

portamento ideal, foram propostos modelos com um ou mais parâmetros ajustáveis.

Conforme discutido por NAUMAN e BUFFHAM (1983), estes modelos são denomi-

nados modelos emṕıricos e são formulados a partir de arranjos de compartimentos,

em que a micromistura é admitida perfeita. Foram propostos dois modelos para des-

crever as distribuições de tempos de residência 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 é um dos mais utilizado na literatura para descrever

reatores CSTR. Este modelo é baseado nas seguintes hipóteses: (i) a distribuição

de tempos de residência é ideal; ou seja, correspondente a um tanque de mistura,

admitindo-se que as distribuições interna e externa são equivalentes (o mesmo vale

para as propriedades como concentração e temperatura); (ii) a micromistura, ou

seja, a mistura em ńıvel microscópico, é a máxima posśıvel. Por estas razões, este

modelo também é conhecido como modelo de máxima micromistura. Os balanços

de massa e energia para o primeiro reator são descritos a seguir:

Primeiro Reator

Balanço de massa para o traçador:

τR1
d

dt
CR1
t (t) = Ctf −

(
QsR1

Qo

)
CR1
t (6.1)

Balanço de massa para o iniciador:

τR1
d

dt
CR1
i (t) = Cif −

(
QsR1

Qo

)
CR1
i − τR1RR1

i (6.2)

Balanço de massa para o solvente:

τR1
d

dt
νR1
s (t) =

ρsfνsf
ρR1
s

−
(
QsR1

Qo

)
νR1
s + τR1ρ

R1
s νR1

s

d

dT

[
1

ρs

]
d

dt
TR1 (6.3)

Balanço de massa para o monômero 1 (Estireno):

τR1
d

dt
νR1
m1(t) =

ρm1fνm1f

ρR1
m1

−
(
QsR1

Qo

)
νR1
m1 − τR1

RR1
m1Mm1

ρR1
m1

+ τR1ρ
R1
m1ν

R1
m1

d

dT

[
1

ρm1

]
d

dt
TR1

(6.4)

Balanço de massa para o monômero 2 (Divinilbenzeno):

τR1
d

dt
νR1
m2(t) =

ρm2fνm2f

ρR1
m2

−
(
QsR1

Qo

)
νR1
m2 − τR1

RR1
m2Mm2

ρR1
m2

+ τR1ρ
R1
m2ν

R1
m2

d

dT

[
1

ρm2

]
d

dt
TR1

(6.5)

Balanço de massa para o poĺımero:

τR1
d

dt
νR1
p (t) = −

(
QsR1

Qo

)
νR1
p +

τR1

ρR1
p

[
RR1
m1Mm1 + RR1

m2Mm2

]
+ τR1ρ

R1
p νR1

p

d

dT

[
1

ρp

]
d

dt
TR1

(6.6)
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Balanço de massa para impurezas:

τR1
d

dt
CR1
z (t) = Czf −

(
QsR1

Qo

)
CR1
z − τR1RR1

z (6.7)

Balanço de massa para os momentos das cadeias dormentes:

τR1
d

dt
λR1
k,l (t) = −

(
QsR1

Qo

)
λR1
k,l − τR1RR1

λk,l
(6.8)

Balanço de energia no meio reacional:

τR1
d

dt
TR1(t) =

(ρCp)f
ρCpR1

[
Tf − TR1

]
+

τR1

ρCpR1

∆Hp

(
RR1
m1 + RR1

m2

)
− τR1

ρCpR1VR1

[
UAR1

(
TR1 − TR1

c

)
+ αUAR1

(
TR1 − Ta

)] (6.9)

Balanço de energia na camisa:

(1 + εR1) τc
d

dt
TR1
c (t) =

[
Tcf − TR1

c

]
+

τc
ρCpcVc

[
UAR1

(
TR1 − TR1

c

)
+ αUAR1

(
TR1
c − Ta

)]
(6.10)

em que
QsR1

Qo

é a razão entre as vazões volumétricas de retirada de produto e de

alimentação, definida como:

QsR1

Qo

=

[
ρsfνsf
ρR1
s

+
ρm1fνm1f

ρR1
m1

+
ρm2fνm2f

ρR1
m2

]
+ τR1

[
RR1
m1Mm1

(
1

ρR1
p

− 1

ρR1
m1

)]
+ τR1

[
RR1
m2Mm2

(
1

ρR1
p

− 1

ρR1
m2

)]
+ τR1

[
ρR1
s νR1

s

d

dT

(
1

ρs

)
+ ρR1

m1ν
R1
m1

d

dT

(
1

ρm1

)
+ ρR1

m2ν
R1
m2

d

dT

(
1

ρm2

)
+ ρR1

p νR1
p

d

dT

(
1

ρp

)]
d

dt
TR1(t)

(6.11)

Os balanços de energia no meio reacional e na camisa foram utilizados para simu-

lar a dinâmica térmica presente na partida do sistema. A dinâmica 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 equações acima, τR1 e εR1 representam

o tempo de residência médio e a razão entre a capacitância térmica das partes ex-

ternas (paredes, acessórios, etc), (ρCp)e, e a capacitância térmica do fluido de troca

térmica, (ρCp)c, respectivamente. Esses parâmetros são definidos como:

τR1 =
VR1

Qo
(6.12)

εR1 =
(ρCp)e
ρCpc

(6.13)

Por sua vez, os balanços de massa e energia para o segundo reator são descritos

a seguir:
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Segundo Reator

Balanço de massa para o traçador:

τR2
d

dt
CR2
t (t) =

(
QsR1

Qo

)
CR1
t −

(
QsR2

Qo

)
CR2
t (6.14)

Balanço de massa para o iniciador:

τR2
d

dt
CR2
i (t) =

(
QsR1

Qo

)
CR1
i −

(
QsR2

Qo

)
CR2
i − τR2RR2

i (6.15)

Balanço de massa para o solvente:

τR2
d

dt
νR2
s (t) =

(
QsR1

Qo

)
ρR1
s νR1

s

ρR2
s

−
(
QsR2

Qo

)
νR2
s + τR2ρ

R2
s νR2

s

d

dT

[
1

ρs

]
d

dt
TR2

(6.16)

Balanço de massa para o monômero 1 (Estireno):

τR2
d

dt
νR2
m1(t) =

(
QsR1

Qo

)
ρR1
m1ν

R1
m1

ρR2
m1

−
(
QsR2

Qo

)
νR2
m1 − τR2

RR2
m1Mm1

ρR2
m1

+ τR2ρ
R2
m1ν

R2
m1

d

dT

[
1

ρm1

]
d

dt
TR2

(6.17)

Balanço de massa para o monômero 2 (Divinilbenzeno):

τR2
d

dt
νR2
m2(t) =

(
QsR1

Qo

)
ρR1
m2ν

R1
m2

ρR2
m2

−
(
QsR2

Qo

)
νR2
m2 − τR2

RR2
m2Mm2

ρR2
m2

+ τR2ρ
R2
m2ν

R2
m2

d

dT

[
1

ρm2

]
d

dt
TR2

(6.18)

Balanço de massa para o poĺımero:

τR2
d

dt
νR2
p (t) =

(
QsR1

Qo

)
ρR1
p νR1

p

ρR2
p

−
(
QsR2

Qo

)
νR2
p −

τR2

ρR2
p

[
RR1
m1Mm1 + RR1

m2Mm2

]
+ τR2ρ

R2
p νR2

p

d

dT

[
1

ρp

]
d

dt
TR2

(6.19)

Balanço de massa para impurezas:

τR2
d

dt
CR2
z (t) =

(
QsR1

Qo

)
CR1
z −

(
QsR2

Qo

)
CR2
z − τR2RR2

z (6.20)

Balanço de massa para os momentos das cadeias dormentes:

τR2
d

dt
λR2
k,l (t) =

(
QsR1

Qo

)
λR1
k,l −

(
QsR2

Qo

)
λR2
k,l − τR2RR2

λk,l
(6.21)

Balanço de energia no meio reacional:
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τR2
d

dt
TR2(t) =

(
QsR1

Qo

)
ρCpR1

ρCpR2

[
TR2
f − TR2

]
+

τR2

ρCpR2

∆Hp

(
RR2
m1 + RR2

m2

)
− τR2

ρCpR2VR2

[
UAR2

(
TR2 − Tc

)
+ αUAR2

(
TR2 − Ta

)] (6.22)

Balanço de energia na camisa:

(1 + εR2) τc
d

dt
TR2
c (t) =

[
Tcf − TR2

c

]
+

τc
ρCpcV R2

c

[
UAR2

(
TR2 − TR2

c

)
+ αUAR2

(
TR2
c − Ta

)]
(6.23)

em que
QsR2

Qo

é a razão entre as vazões volumétricas de retirada de produto no

segundo reator e a vazão de alimentação do primeiro reator, definida como:

QsR2

Qo

=

(
QsR1

Qo

)[
ρR1
s νR1

s

ρR2
s

+
ρR1
m1ν

R1
m1

ρR2
m1

+
ρR1
m2ν

R1
m2

ρR2
m2

+
ρR1
p νR1

p

ρR2
p

]
+ τR2

[
RR2
m1Mm1

(
1

ρR2
p

− 1

ρR2
m1

)]
+ τR2

[
RR2
m2Mm2

(
1

ρR2
p

− 1

ρR2
m2

)]
+ τR2

[
ρR2
s νR2

s

d

dT

(
1

ρs

)
+ ρR2

m1ν
R2
m1

d

dT

(
1

ρm1

)
+ ρR2

m2ν
R2
m2

d

dT

(
1

ρm2

)
+ ρR2

p νR2
p

d

dT

(
1

ρp

)]
d

dt
TR2(t)

(6.24)

No caso do balanço de energia do segundo reator, admitiu-se que a perda de

calor entre o primeiro e o segundo reator pode ser negligenciada, de modo que a

temperatura de alimentação do segundo reator é igual à temperatura do primeiro

reator. De modo análogo, os parâmetros das equações de balanço para o segundo

reator são definidos abaixo:

τR2 =
VR2

Qo
(6.25)

εR2 =
ρCpR2

ρCpR1
(6.26)

6.2.2 Modelo de CSTR com Volume Morto

Neste caso, admite-se que a distribuição de tempos de residência é diferente

daquela observada em um reator do tipo tanque de mistura ideal, em decorrência

da formação de zona morta. A zona morta pode ser formada em decorrência da

mistura imperfeita no tanque, além da deposição de material polimérico nas paredes

do reator. Neste caso, admite-se que os volumes úteis dos reatores (VuR1 e VuR1)

diminuem com o aumento da conversão, de acordo com as seguintes expressões:

VuR1 = VR1 exp (−αXR1) (6.27)
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VuR2 = VR2 exp (−αXR2) (6.28)

No caso das simulações do modelo de CSTR com volume morto, as Equações

(6.27) e (6.28) são integradas juntamente com as equações apresentadas na seção

anterior no domı́nio do tempo.

6.2.3 Modelo de Tanques com Escoamento Cruzado e Zona

Estagnada

Conforme discutido por NAUMAN e BUFFHAM (1983), a adição de regiões que

podem ser estagnadas ou não permite que modelos simples possam descrever a mis-

tura na direção radial. Em referência aos modelos de tanque agitado, a transferência

de material entre uma região bem misturada e uma região estagnada é denominada

escoamento cruzado. Novamente, a micromistura em cada um dos volumes foi admi-

tida a máxima posśıvel, de maneira que as concentrações nas sáıdas de cada volume

são iguais à concentração 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 hipótese de volume total constante é novamente utilizada, de modo que

este volume é dado pela adição dos volumes dos dois compartimentos. Portanto,

as vazões de sáıda dos compartimentos mudam ao longo do tempo para satisfazer a

restrição descrita acima, em decorrência dos efeitos de variação da massa espećıfica

e da viscosidade do sistema. Um esquema deste modelo é ilustrado na Figura 6.1.

Figura 6.1: Esquema de um reator tanque com troca de material com zona estagnada

As equações de balanço de massa para os volumes que constituem o primeiro

reator são apresentadas a seguir:

Primeiro Reator: Primeiro volume

Balanço de massa para o traçador:
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τ1,R1
d

dt
C1,R1
t (t) = Ctf +

(
Q2,R1
s

Qo

)
C2,R1
t −

(
Q2,R1
e

Qo

)
C1,R1
t −

(
QsR1

Qo

)
C1,R1
t

(6.29)

Balanço de massa para o iniciador:

τ1,R1
d

dt
C1,R1
i (t) = Cif +

(
Q2,R1
s

Qo

)
C2,R1
i −

(
Q2,R1
e

Qo

)
C2,R1
i −

(
QsR1

Qo

)
C1,R1
i − τ1,R1R1,R1

i

(6.30)

Balanço de massa para o solvente:

τ1,R1
d

dt
ν1,R1
s (t) =

ρsfνsf
ρR1
s

+

(
Q2,R1
s

Qo

)
ν2,R1
s −

(
Q2,R1
e

Qo

)
ν1,R1
s −

(
QsR1

Qo

)
ν1,R1
s

+ τR1ρ
R1
s ν1,R1

s

d

dT

[
1

ρs

]
d

dt
TR1

(6.31)

Balanço de massa para o monômero 1 (Estireno):

τ1,R1
d

dt
ν1,R1
m1 (t) =

ρm1fνm1f

ρR1
m1

+

(
Q2,R1
s

Qo

)
ν2,R1
m1 −

(
Q2,R1
e

Qo

)
ν1,R1
m1 −

(
QsR1

Qo

)
ν1,R1
m1

− τ1,R1
R1,R1
m1 Mm1

ρR1
m1

+ τ1,R1ρ
R1
m1ν

1,R1
m1

d

dT

[
1

ρm1

]
d

dt
TR1

(6.32)

Balanço de massa para o monômero 2 (Divinilbenzeno):

τ1,R1
d

dt
ν1,R1
m2 (t) =

ρm2fνm2f

ρR1
m2

+

(
Q2,R1
s

Qo

)
ν2,R1
m2 −

(
Q2,R1
e

Qo

)
ν1,R1
m2 −

(
QsR1

Qo

)
ν1,R1
m2

− τ1,R1
R1,R1
m2 Mm2

ρR1
m2

+ τ1,R1ρ
R1
m2ν

1,R1
m2

d

dT

[
1

ρm2

]
d

dt
TR1

(6.33)

Balanço de massa para o poĺımero:

τ1,R1
d

dt
ν1,R1
p (t) =

(
Q2,R1
s

Qo

)
ν2,R1
p −

(
Q2,R1
e

Qo

)
ν1,R1
p −

(
QsR1

Qo

)
ν1,R1
p

− τ1,R1

ρR1
p

[
R1,R1
m1 Mm1 + R1,R1

m2 Mm2

]
+ τ1,R1ρ

R1
p ν1,R1

p

d

dT

[
1

ρp

]
d

dt
TR1

(6.34)

Balanço de massa para impurezas:

τ1,R1
d

dt
C1,R1
z (t) = Czf +

(
Q2,R1
s

Qo

)
C2,R1
z −

(
Q2,R1
e

Qo

)
C1,R1
z −

(
QsR1

Qo

)
C1,R1
z − τ1,R1R1,R1

z

(6.35)

Balanço de massa para os momentos das cadeias dormentes:
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τ1,R1
d

dt
λ1,R1
k,l (t) =

(
Q2,R1
s

Qo

)
λ2,R1
k,l −

(
Q2,R1
e

Qo

)
λ1,R1
k,l −

(
QsR1

Qo

)
ν1,R1
p

− τ1,R1R1,R1
λk,l

(6.36)

em que
QsR1

Qo

é a razão entre as vazões volumétricas de retirada de produto e a vazão

de alimentação do volume 1 do primeiro reator, definida como:

QsR1

Qo

=

(
Q2,R1
s

Qo

)
−
(
Q2,R1
e

Qo

)
+

[
ρsfνsf
ρR1
s

+
ρm1fνm1f

ρR1
m1

+
ρm2fνm2f

ρR1
m2

]
+ τ1,R1

[
R1,R1
m1 Mm1

(
1

ρR1
p

− 1

ρR1
m1

)]
+ τ1,R1

[
R1,R1
m2 Mm2

(
1

ρR1
p

− 1

ρR1
m2

)]
+ τ1,R1

[
ρR1
s ν1,R1

s

d

dT

(
1

ρs

)
+ ρR1

m1ν
1,R1
m1

d

dT

(
1

ρm1

)
+ ρR1

m2ν
1,R1
m2

d

dT

(
1

ρm2

)
+ ρR1

p ν1,R1
p

d

dT

(
1

ρp

)]
d

dt
TR1(t)

(6.37)

Nas equações acima, os sobrescritos (1,R1) e (2,R1) designam os volumes 1 e

2 do primeiro reator, respectivamente. As equações de balanço de massa para o

segundo volume do primeiro reator, por sua vez, são apresentadas a seguir:

Primeiro Reator: Segundo volume

Balanço de massa para o traçador:

τ2,R1
d

dt
C2,R1
t (t) = C1,R1

t −
(
Q2,R1
s

Q2,R1
e

)
C2,R1
t (6.38)

Balanço de massa para o iniciador:

τ2,R1
d

dt
C2,R1
i (t) = C1,R1

i −
(
Q2,R1
s

Q2,R1
e

)
C2,R1
i − τ2,R1R2,R1

i (6.39)

Balanço de massa para o solvente:

τ2,R1
d

dt
ν2,R1
s (t) = ν1,R1

s −
(
Q2,R1
s

Q2,R1
e

)
ν2,R1
s + τ2,R1ρ

R1
s ν2,R1

s

d

dT

[
1

ρs

]
d

dt
TR1 (6.40)

Balanço de massa para o monômero 1 (Estireno):

τ2,R1
d

dt
ν2,R1
m1 (t) = ν1,R1

m1 −
(
Q2,R1
s

Q2,R1
e

)
ν2,R1
m1 − τ2,R1

R2,R1
m1 Mm1

ρR1
m1

+ τ2,R1ρ
R1
m1ν

2,R1
m1

d

dT

[
1

ρm1

]
d

dt
TR1

(6.41)

Balanço de massa para o monômero 2 (Divinilbenzeno):
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τ2,R1
d

dt
ν2,R1
m2 (t) = ν1,R1

m2 −
(
Q2,R1
s

Q2,R1
e

)
ν2,R1
m2 − τ2,R1

R2,R1
m2 Mm2

ρR1
m2

+ τ2,R1ρ
R1
m2ν

2,R1
m2

d

dT

[
1

ρm2

]
d

dt
TR1

(6.42)

Balanço de massa para o poĺımero:

τ2,R1
d

dt
ν2,R1
p (t) = ν1,R1

p −
(
Q2,R1
s

Q2,R1
e

)
ν2,R1
p − τ2,R1

ρR1
p

[
R2,R1
m1 Mm1 + R2,R1

m2 Mm2

]
+ τ2,R1ρ

R1
p ν2,R1

p

d

dT

[
1

ρp

]
d

dt
TR1

(6.43)

Balanço de massa para impurezas:

τ2,R1
d

dt
C2,R1
z (t) = C1,R1

z −
(
Q2,R1
s

Q2,R1
e

)
C2,R1
z − τ2,R1R2,R1

z (6.44)

Balanço de massa para os momentos das cadeias dormentes:

τ2,R1
d

dt
λ2,R1
k,l (t) = λ1,R1

k,l −
(
Q2,R1
s

Q2,R1
e

)
λ2,R1
k,l − τ2,R1R2,R1

λk,l
(6.45)

em que
Q2,R1
s

Q2,R1
e

é a razão entre as vazões volumétricas de retirada de produto e a

vazão de alimentação do volume 2 do primeiro reator, definida como:

Q2,R1
s

Q2,R1
e

= 1 + τ2,R1

[
R2,R1
m1 Mm1

(
1

ρR1
p

− 1

ρR1
m1

)]
+ τ2,R1

[
R2,R1
m2 Mm2

(
1

ρR1
p

− 1

ρR1
m2

)]
+ τ2,R1

[
ρR1
s ν2,R1

s

d

dT

(
1

ρs

)
+ ρR1

m1ν
2,R1
m1

d

dT

(
1

ρm1

)
+ ρR1

m2ν
2,R1
m2

d

dT

(
1

ρm2

)
+ ρR1

p ν2,R1
p

d

dT

(
1

ρp

)]
d

dt
TR1(t)

(6.46)

Nas equações acima τ1,R1 e τ2,R1 representam os tempos de residência médio dos

volumes 1 e 2, respectivamente. O parâmetro
Q2,R1
e

Qo

, por sua vez, representa a razão

entre as vazões de entrada dos volumes 1 e 2, respectivamente; e o parâmetro
Q2,R1
s

Qo
representa a razão entre a vazão de sáıda do volume 2 e a vazão de entrada do

volume 1. Esses parâmetros são definidos como:

τ1,R1 =
V1,R1

Qo
(6.47)

τ2,R1 =
V2,R1

Q2,R1
e

(6.48)

223
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Q2,R1
e

Qo

=
τR1 − τ1,R1

τ2,R1

(6.49)

Q2,R1
s

Qo

=

(
Q2,R1
s

Q2,R1
e

)(
Q2,R1
e

Qo

)
(6.50)

As equações de balanço de massa para os volumes que constituem o segundo

reator, por sua vez, são apresentadas a seguir.

Segundo Reator: Primeiro volume

Balanço de massa para o traçador:

τ1,R2
d

dt
C1,R2
t (t) =

(
QsR1

Qo

)
C1,R1
t +

(
Q2,R2
s

Qo

)
C2,R2
t −

(
Q2,R2
e

Qo

)
C1,R2
t −

(
QsR2

Qo

)
C1,R2
t

(6.51)

Balanço de massa para o iniciador:

τ1,R2
d

dt
C1,R2
i (t) =

(
QsR1

Qo

)
C1,R1
i +

(
Q2,R2
s

Qo

)
C2,R2
i −

(
Q2,R2
e

Qo

)
C1,R2
i −

(
QsR2

Qo

)
C1,R2
i

− τ1,R2R1,R2
i

(6.52)

Balanço de massa para o solvente:

τ1,R2
d

dt
ν1,R2
s (t) =

(
QsR1

Qo

)
ρR1
s ν1,R1

s

ρR2
s

+

(
Q2,R2
s

Qo

)
ν2,R2
s −

(
Q2,R2
e

Qo

)
ν1,R2
s −

(
QsR2

Qo

)
ν1,R2
s

+ τ1,R2ρ
R2
s ν1,R2

s

d

dT

[
1

ρs

]
d

dt
TR2

(6.53)

Balanço de massa para o monômero 1 (Estireno):

τ1,R2
d

dt
ν1,R2
m1 (t) =

(
QsR1

Qo

)
ρR1
m1ν

1,R1
m1

ρR2
m1

+

(
Q2,R2
s

Qo

)
ν2,R2
m1 −

(
Q2,R2
e

Qo

)
ν1,R2
m1 −

(
QsR2

Qo

)
ν1,R2
m1

− τ1,R2
R1,R2
m1 Mm1

ρR2
m1

+ τ1,R2ρ
R2
m1ν

1,R2
m1

d

dT

[
1

ρm1

]
d

dt
TR2

(6.54)

Balanço de massa para o monômero 2 (Divinilbenzeno):

τ1,R2
d

dt
ν1,R2
m2 (t) =

(
QsR1

Qo

)
ρR1
m2ν

1,R1
m2

ρR2
m2

+

(
Q2,R2
s

Qo

)
ν2,R2
m2 −

(
Q2,R2
e

Qo

)
ν1,R2
m2 −

(
QsR2

Qo

)
ν1,R2
m2

− τ1,R2
R1,R2
m2 Mm2

ρR2
m2

+ τ1,R2ρ
R2
m2ν

1,R2
m2

d

dT

[
1

ρm2

]
d

dt
TR2

(6.55)
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Balanço de massa para o poĺımero:

τ1,R2
d

dt
ν1,R2
p (t) =

(
QsR1

Qo

)
ρR1
p ν1,R1

p

ρR2
p

+

(
Q2,R2
s

Qo

)
ν2,R2
p −

(
Q2,R2
e

Qo

)
ν1,R2
p −

(
QsR2

Qo

)
ν1,R2
p

− τ1,R2

ρR2
p

[
R1,R2
m1 Mm1 + R1,R2

m2 Mm2

]
+ τ1,R2ρ

R2
p ν1,R2

p

d

dT

[
1

ρp

]
d

dt
TR2

(6.56)

Balanço de massa para impurezas:

τ1,R2
d

dt
C1,R2
z (t) =

(
QsR1

Qo

)
C1,R1
z +

(
Q2,R2
s

Qo

)
C2,R2
z −

(
Q2,R2
e

Qo

)
C2,R2
z −

(
QsR2

Qo

)
C1,R2
z

− τ1,R2R1,R2
z

(6.57)

Balanço de massa para os momentos das cadeias dormentes:

τ1,R2
d

dt
λ1,R2
k,l (t) =

(
QsR1

Qo

)
λ1,R1
k,l

(
Q2,R2
s

Qo

)
λ2,R2
k,l −

(
Q2,R2
e

Qo

)
λ1,R2
k,l −

(
QsR2

Qo

)
ν1,R2
p

− τ1,R2R1,R2
λk,l

(6.58)

em que
QsR2

Qo

é a razão entre as vazões volumétricas de retirada de produto do

segundo reator e a vazão de alimentação do primeiro reator, definida como:

QsR2

Qo

=

(
Q2,R2
s

Qo

)
−
(
Q2,R2
e

Qo

)
+

(
QsR1

Qo

)[
ρR1
s ν1,R1

s

ρR2
s

+
ρR1
m1ν

1,R1
m1

ρR2
m1

+
ρR1
m2ν

1,R1
m2

ρR2
m2

+
ρR1
p ν1,R1

p

ρR2
p

]

+ τ1,R2

[
R1,R2
m1 Mm1

(
1

ρR2
p

− 1

ρR2
m1

)]
+ τ1,R2

[
R1,R2
m2 Mm2

(
1

ρR2
p

− 1

ρR2
m2

)]
+ τ1,R2

[
ρR2
s ν1,R2

s

d

dT

(
1

ρs

)
+ ρR2

m1ν
1,R2
m1

d

dT

(
1

ρm1

)
+ ρR2

m2ν
1,R2
m2

d

dT

(
1

ρm2

)
+ ρR2

p ν1,R2
p

d

dT

(
1

ρp

)]
d

dt
TR2(t)

(6.59)

Nas equações acima, os sobrescritos (1,R2) e (2,R2) designam os volumes 1 e 2 do

segundo reator, respectivamente. As equações de balanço de massa para o segundo

volume do segundo reator são apresentadas a seguir:

Segundo Reator: Segundo volume

Balanço de massa para o traçador:

τ2,R2
d

dt
C2,R2
t (t) = C1,R2

t −
(
Q2,R2
s

Q2,R2
e

)
C2,R2
t (6.60)
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Balanço de massa para o iniciador:

τ2,R2
d

dt
C2,R2
i (t) = C1,R2

i −
(
Q2,R2
s

Q2,R2
e

)
C2,R2
i − τ2,R2R2,R2

i (6.61)

Balanço de massa para o solvente:

τ2,R2
d

dt
ν2,R2
s (t) = ν1,R2

s −
(
Q2,R2
s

Q2,R2
e

)
ν2,R2
s + τ2,R2ρ

R2
s ν2,R2

s

d

dT

[
1

ρs

]
d

dt
TR2 (6.62)

Balanço de massa para o monômero 1 (Estireno):

τ2,R2
d

dt
ν2,R2
m1 (t) = ν1,R2

m1 −
(
Q2,R2
s

Q2,R2
e

)
ν2,R2
m1 − τ2,R2

R2,R2
m1 Mm1

ρR2
m1

+ τ2,R2ρ
R2
m1ν

2,R2
m1

d

dT

[
1

ρm1

]
d

dt
TR2

(6.63)

Balanço de massa para o monômero 2 (Divinilbenzeno):

τ2,R2
d

dt
ν2,R2
m2 (t) = ν1,R2

m2 −
(
Q2,R2
s

Q2,R2
e

)
ν2,R2
m2 − τ2,R2

R2,R2
m2 Mm2

ρR2
m2

+ τ2,R2ρ
R2
m2ν

2,R2
m2

d

dT

[
1

ρm2

]
d

dt
TR2

(6.64)

Balanço de massa para o poĺımero:

τ2,R2
d

dt
ν2,R2
p (t) = ν1,R2

p −
(
Q2,R2
s

Q2,R2
e

)
ν2,R2
p − τ2,R2

ρR2
p

[
R2,R2
m1 Mm1 + R2,R2

m2 Mm2

]
+ τ2,R2ρ

R2
p ν2,R2

p

d

dT

[
1

ρp

]
d

dt
TR2

(6.65)

Balanço de massa para impurezas:

τ2,R2
d

dt
C2,R2
z (t) = C1,R2

z −
(
Q2,R2
s

Q2,R2
e

)
C2,R2
z − τ2,R2R2,R2

z (6.66)

Balanço de massa para os momentos das cadeias dormentes:

τ2,R2
d

dt
λ2,R2
k,l (t) = λ1,R2

k,l −
(
Q2,R2
s

Q2,R2
e

)
λ2,R2
k,l − τ2,R2R2,R2

λk,l
(6.67)

em que
Q2,R2
s

Q2,R2
e

é a razão entre as vazões volumétricas de retirada de produto e a

vazão de alimentação do volume 2 do segundo reator, definida como:

Q2,R2
s

Q2,R2
e

= 1 + τ2,R2

[
R2,R2
m1 Mm1

(
1

ρR2
p

− 1

ρR2
m1

)]
+ τ2,R2

[
R2,R2
m2 Mm2

(
1

ρR2
p

− 1

ρR2
m2

)]
+ τ2,R2

[
ρR2
s ν2,R2

s

d

dT

(
1

ρs

)
+ ρR2

m1ν
2,R2
m1

d

dT

(
1

ρm1

)
+ ρR2

m2ν
2,R2
m2

d

dT

(
1

ρm2

)
+ ρR2

p ν2,R2
p

d

dT

(
1

ρp

)]
d

dt
TR2(t)

(6.68)
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De modo análogo ao primeiro reator, são definidos os seguintes parâmetros nos

balanços de massa desenvolvidos para o segundo reator:

τ1,R2 =
V1,R2

Qo
(6.69)

τ2,R2 =
V2,R2

Q2,R2
e

(6.70)

Q2,R2
e

Qo

=
τR2 − τ1,R2

τ2,R2

(6.71)

Q2,R2
s

Qo

=

(
Q2,R2
s

Q2,R2
e

)(
Q2,R2
e

Qo

)
(6.72)

Por último, são apresentados os balanços de energia para os dois reatores, em

que se admitiram temperaturas equivalentes para os dois volumes:

Balanço de energia no meio reacional (Reator 1):

(1 + δR1) τR1
d

dt
TR1(t) =

(ρCp)f
ρCp1,R1

[
Tf − TR1

]
+

τ1,R1

ρCp1,R1

∆Hp

(
R1,R1
m1 + R1,R1

m2

)
+
τR1 − τ1,R1

ρCp1,R1

∆Hp

(
R2,R1
m1 + R2,R1

m2

)
− τR1

ρCp1,R1VR1

[
UAR1

(
TR1 − TR1

c

)
+ αUAR1

(
TR1 − Ta

)]
(6.73)

Balanço de energia no meio reacional (Reator 2):

(1 + δR2) τR2
d

dt
TR2(t) =

(
QsR1

Qo

)
ρCp1,R1

ρCp1,R2

[
TR2
f − TR2

]
+

τ1,R2

ρCp1,R2

∆Hp

(
R1,R2
m1 + R1,R2

m2

)
+
τR2 − τ1,R2

ρCp1,R2

∆Hp

(
R2,R2
m1 + R2,R2

m2

)
− τR2

ρCp1,R2VR2

[
UAR2

(
TR2 − Tc

)
+ αUAR2

(
TR2 − Ta

)]
(6.74)

Nas Equações (6.73) e (6.74), os parâmetros δR1 e δR2 expressam a razão entre

as capacitâncias térmicas para o fluido presente nos volume 1 e 2 nos reatores 1 e 2,

respectivamente. Esses parâmetros são definidos a seguir:

δR1 =
ρCp2,R1

ρCp1,R1
(6.75)

δR2 =
ρCp2,R2

ρCp1,R2
(6.76)

6.2.4 Modelo de Tanques em Série com Refluxo

O modelo de tanques em série com refluxo permite a descrição da mistura na

direção axial. Conforme discutido por NAUMAN e BUFFHAM (1983), o modelo de
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tanques em série sem refluxo possui limitações para representar a mistura na direção

axial. Em particular, nesta abordagem cada compartimento é um tanque agitado,

cujos elementos de fluido não interagem com os elementos de fluido presentes nos

demais compartimentos até se moverem para aquele compartimento. Portanto, se

o número de compartimentos utilizados for grande suficiente, a resposta obtida por

este modelo é similar ao escoamento empistonado, observado em modelos do tipo

PFR. Esta limitação pode ser contornada, incorporando correntes de refluxo. Neste

caso, se o número de compartimentos utilizados for grande suficiente, o modelo de

dispersão axial torna-se uma excelente aproximação para o modelo de tanques com

refluxo. Para o desenvolvimento do modelo matemático foram admitidas as mesmas

hipóteses da seção anterior, ou seja: máxima micromistura nos compartimentos e

temperatura homogênea nos compartimentos. Um esquema deste modelo é ilustrado

na Figura 6.2.

Figura 6.2: Esquema de um tanques em série com refluxo

As equações de balanço de massa para os volumes que constituem o primeiro

reator são apresentadas a seguir:

Primeiro Reator: Primeiro volume

Balanço de massa para o traçador:

τ1,R1
d

dt
C1,R1
t (t) = Ctf +

(
Q2,R1
s

Qo

)
C2,R1
t −

(
Q2,R1
e

Qo

)
C1,R1
t (6.77)

Balanço de massa para o iniciador:

τ1,R1
d

dt
C1,R1
i (t) = Cif +

(
Q2,R1
s

Qo

)
C2,R1
i −

(
Q2,R1
e

Qo

)
C2,R1
i − τ1,R1R1,R1

i (6.78)

Balanço de massa para o solvente:

τ1,R1
d

dt
ν1,R1
s (t) =

ρsfνsf
ρR1
s

+

(
Q2,R1
s

Qo

)
ν2,R1
s −

(
Q2,R1
e

Qo

)
ν1,R1
s

+ τR1ρ
R1
s ν1,R1

s

d

dT

[
1

ρs

]
d

dt
TR1

(6.79)
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Caṕıtulo 6 - Caracterização das Distribuições de Tempos de Residência em
Reatores Tanque Cont́ınuos

Balanço de massa para o monômero 1 (Estireno):

τ1,R1
d

dt
ν1,R1
m1 (t) =

ρm1fνm1f

ρR1
m1

+

(
Q2,R1
s

Qo

)
ν2,R1
m1 −

(
Q2,R1
e

Qo

)
ν1,R1
m1

− τ1,R1
R1,R1
m1 Mm1

ρR1
m1

+ τ1,R1ρ
R1
m1ν

1,R1
m1

d

dT

[
1

ρm1

]
d

dt
TR1

(6.80)

Balanço de massa para o monômero 2 (Divinilbenzeno):

τ1,R1
d

dt
ν1,R1
m2 (t) =

ρm2fνm2f

ρR1
m2

+

(
Q2,R1
s

Qo

)
ν2,R1
m2 −

(
Q2,R1
e

Qo

)
ν1,R1
m2

− τ1,R1
R1,R1
m2 Mm2

ρR1
m2

+ τ1,R1ρ
R1
m2ν

1,R1
m2

d

dT

[
1

ρm2

]
d

dt
TR1

(6.81)

Balanço de massa para o poĺımero:

τ1,R1
d

dt
ν1,R1
p (t) =

(
Q2,R1
s

Qo

)
ν2,R1
p −

(
Q2,R1
e

Qo

)
ν1,R1
p

− τ1,R1

ρR1
p

[
R1,R1
m1 Mm1 + R1,R1

m2 Mm2

]
+ τ1,R1ρ

R1
p ν1,R1

p

d

dT

[
1

ρp

]
d

dt
TR1

(6.82)

Balanço de massa para impurezas:

τ1,R1
d

dt
C1,R1
z (t) = Czf +

(
Q2,R1
s

Qo

)
C2,R1
z −

(
Q2,R1
e

Qo

)
C1,R1
z − τ1,R1R1,R1

z (6.83)

Balanço de massa para os momentos das cadeias dormentes:

τ1,R1
d

dt
λ1,R1
k,l (t) =

(
Q2,R1
s

Qo

)
λ2,R1
k,l −

(
Q2,R1
e

Qo

)
λ1,R1
k,l

− τ1,R1R1,R1
λk,l

(6.84)

em que
Q2,R1
s

Qo

é a razão entre as vazões volumétricas de refluxo e a vazão de ali-

mentação do volume 1 do primeiro reator, definida como:

Q2,R1
s

Qo

=

(
Q2,R1
e

Qo

)
−
{[

ρsfνsf
ρR1
s

+
ρm1fνm1f

ρR1
m1

+
ρm2fνm2f

ρR1
m2

]
+ τ1,R1

[
R1,R1
m1 Mm1

(
1

ρR1
p

− 1

ρR1
m1

)]
+ τ1,R1

[
R1,R1
m2 Mm2

(
1

ρR1
p

− 1

ρR1
m2

)]
+ τ1,R1

[
ρR1
s ν1,R1

s

d

dT

(
1

ρs

)
+ ρR1

m1ν
1,R1
m1

d

dT

(
1

ρm1

)
+ ρR1

m2ν
1,R1
m2

d

dT

(
1

ρm2

)
+ ρR1

p ν1,R1
p

d

dT

(
1

ρp

)]
d

dt
TR1(t)

}
(6.85)

Nas equações acima, os sobrescritos (1,R1) e (2,R1) designam os volumes 1 e

2 do primeiro reator, respectivamente. As equações de balanço de massa para o

segundo volume do primeiro reator, por sua vez, são apresentadas a seguir:
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Primeiro Reator: Segundo volume

Balanço de massa para o traçador:

τ2,R1
d

dt
C2,R1
t (t) = C1,R1

t −
(
Q2,R1
s

Q2,R1
e

)
C2,R1
t −

(
QsR1

Q2,R1
e

)
C2,R1
t (6.86)

Balanço de massa para o iniciador:

τ2,R1
d

dt
C2,R1
i (t) = C1,R1

i −
(
Q2,R1
s

Q2,R1
e

)
C2,R1
i −

(
QsR1

Q2,R1
e

)
C2,R1
i − τ2,R1R2,R1

i (6.87)

Balanço de massa para o solvente:

τ2,R1
d

dt
ν2,R1
s (t) = ν1,R1

s −
(
Q2,R1
s

Q2,R1
e

)
ν2,R1
s −

(
QsR1

Q2,R1
e

)
ν2,R1
s

+ τ2,R1ρ
R1
s ν2,R1

s

d

dT

[
1

ρs

]
d

dt
TR1

(6.88)

Balanço de massa para o monômero 1 (Estireno):

τ2,R1
d

dt
ν2,R1
m1 (t) = ν1,R1

m1 −
(
Q2,R1
s

Q2,R1
e

)
ν2,R1
m1 −

(
QsR1

Q2,R1
e

)
ν2,R1
m1 − τ2,R1

R2,R1
m1 Mm1

ρR1
m1

+ τ2,R1ρ
R1
m1ν

2,R1
m1

d

dT

[
1

ρm1

]
d

dt
TR1

(6.89)

Balanço de massa para o monômero 2 (Divinilbenzeno):

τ2,R1
d

dt
ν2,R1
m2 (t) = ν1,R1

m2 −
(
Q2,R1
s

Q2,R1
e

)
ν2,R1
m2 −

(
QsR1

Q2,R1
e

)
ν2,R1
m2 − τ2,R1

R2,R1
m2 Mm2

ρR1
m2

+ τ2,R1ρ
R1
m2ν

2,R1
m2

d

dT

[
1

ρm2

]
d

dt
TR1

(6.90)

Balanço de massa para o poĺımero:

τ2,R1
d

dt
ν2,R1
p (t) = ν1,R1

p −
(
Q2,R1
s

Q2,R1
e

)
ν2,R1
p −

(
QsR1

Q2,R1
e

)
ν2,R1
p − τ2,R1

ρR1
p

[
R2,R1
m1 Mm1 + R2,R1

m2 Mm2

]
+ τ2,R1ρ

R1
p ν2,R1

p

d

dT

[
1

ρp

]
d

dt
TR1

(6.91)

Balanço de massa para impurezas:

τ2,R1
d

dt
C2,R1
z (t) = C1,R1

z −
(
Q2,R1
s

Q2,R1
e

)
C2,R1
z −

(
QsR1

Q2,R1
e

)
C2,R1
z − τ2,R1R2,R1

z (6.92)

Balanço de massa para os momentos das cadeias dormentes:
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τ2,R1
d

dt
λ2,R1
k,l (t) = λ1,R1

k,l −
(
Q2,R1
s

Q2,R1
e

)
λ2,R1
k,l −

(
QsR1

Q2,R1
e

)
λ2,R1
k,l − τ2,R1R2,R1

λk,l
(6.93)

em que
QsR1

Q2,R1
e

é a razão entre as vazões volumétricas de retirada de produto e a

vazão de alimentação do volume 2 do primeiro reator, definida como:

QsR1

Q2,R1
e

=

{
1 + τ2,R1

[
R2,R1
m1 Mm1

(
1

ρR1
p

− 1

ρR1
m1

)]
+ τ2,R1

[
R2,R1
m2 Mm2

(
1

ρR1
p

− 1

ρR1
m2

)]
+ τ2,R1

[
ρR1
s ν2,R1

s

d

dT

(
1

ρs

)
+ ρR1

m1ν
2,R1
m1

d

dT

(
1

ρm1

)
+ ρR1

m2ν
2,R1
m2

d

dT

(
1

ρm2

)
+ ρR1

p ν2,R1
p

d

dT

(
1

ρp

)]
d

dt
TR1(t)

}
−
(
Q2,R1
s

Q2,R1
e

)
(6.94)

Nas equações acima, τ1,R1 e τ2,R1 representam os tempos de residência médio dos

volumes 1 e 2, respectivamente. O parâmetro
Q2,R1
e

Qo

, por sua vez, representa a razão

entre as vazões de entrada dos volumes 1 e 2, respectivamente. O parâmetro
Q2,R1
s

Q2,R1
e

representa a razão entre a vazão volumétrica de refluxo e a vazão de entrada do

volume 2. Esses parâmetros são definidos como:

τ1,R1 =
V1,R1

Qo
(6.95)

τ2,R1 =
V2,R1

Q2,R1
e

(6.96)

Q2,R1
e

Qo

=
τR1 − τ1,R1

τ2,R1

(6.97)

Q2,R1
s

Q2,R1
e

=
Q2,R1
s /Qo

Q2,R1
e /Qo

(6.98)

As equações de balanço de massa para os volumes que constituem o segundo

reator, por sua vez, são apresentadas a seguir:

Segundo Reator: Primeiro volume

Balanço de massa para o traçador:

τ1,R2
d

dt
C1,R2
t (t) =

(
QsR1

Qo

)
C2,R1
t +

(
Q2,R2
s

Qo

)
C2,R2
t −

(
Q2,R2
e

Qo

)
C1,R2
t (6.99)

Balanço de massa para o iniciador:
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τ1,R2
d

dt
C1,R2
i (t) =

(
QsR1

Qo

)
C2,R1
i +

(
Q2,R2
s

Qo

)
C2,R2
i −

(
Q2,R2
e

Qo

)
C1,R2
i

− τ1,R2R1,R2
i

(6.100)

Balanço de massa para o solvente:

τ1,R2
d

dt
ν1,R2
s (t) =

(
QsR1

Qo

)
ρR1
s ν2,R1

s

ρR2
s

+

(
Q2,R2
s

Qo

)
ν2,R2
s −

(
Q2,R2
e

Qo

)
ν1,R2
s

+ τ1,R2ρ
R2
s ν1,R2

s

d

dT

[
1

ρs

]
d

dt
TR2

(6.101)

Balanço de massa para o monômero 1 (Estireno):

τ1,R2
d

dt
ν1,R2
m1 (t) =

(
QsR1

Qo

)
ρR1
m1ν

2,R1
m1

ρR2
m1

+

(
Q2,R2
s

Qo

)
ν2,R2
m1 −

(
Q2,R2
e

Qo

)
ν1,R2
m1

− τ1,R2
R1,R2
m1 Mm1

ρR2
m1

+ τ1,R2ρ
R2
m1ν

1,R2
m1

d

dT

[
1

ρm1

]
d

dt
TR2

(6.102)

Balanço de massa para o monômero 2 (Divinilbenzeno):

τ1,R2
d

dt
ν1,R2
m2 (t) =

(
QsR1

Qo

)
ρR1
m2ν

2,R1
m2

ρR2
m2

+

(
Q2,R2
s

Qo

)
ν2,R2
m2 −

(
Q2,R2
e

Qo

)
ν1,R2
m2

− τ1,R2
R1,R2
m2 Mm2

ρR2
m2

+ τ1,R2ρ
R2
m2ν

1,R2
m2

d

dT

[
1

ρm2

]
d

dt
TR2

(6.103)

Balanço de massa para o poĺımero:

τ1,R2
d

dt
ν1,R2
p (t) =

(
QsR1

Qo

)
ρR1
p ν2,R1

p

ρR2
p

+

(
Q2,R2
s

Qo

)
ν2,R2
p −

(
Q2,R2
e

Qo

)
ν1,R2
p

− τ1,R2

ρR2
p

[
R1,R2
m1 Mm1 + R1,R2

m2 Mm2

]
+ τ1,R2ρ

R2
p ν1,R2

p

d

dT

[
1

ρp

]
d

dt
TR2

(6.104)

Balanço de massa para impurezas:

τ1,R2
d

dt
C1,R2
z (t) =

(
QsR1

Qo

)
C2,R1
z +

(
Q2,R2
s

Qo

)
C2,R2
z −

(
Q2,R2
e

Qo

)
C2,R2
z

− τ1,R2R1,R2
z

(6.105)

Balanço de massa para os momentos das cadeias dormentes:

τ1,R2
d

dt
λ1,R2
k,l (t) =

(
QsR1

Qo

)
λ2,R1
k,l

(
Q2,R2
s

Qo

)
λ2,R2
k,l −

(
Q2,R2
e

Qo

)
λ1,R2
k,l

− τ1,R2R1,R2
λk,l

(6.106)
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em que
Q2,R2
s

Qo

é a razão entre as vazões volumétricas de refluxo e a vazão de ali-

mentação do volume 1 do primeiro reator, definida como:

Q2,R2
s

Qo

=

(
Q2,R2
e

Qo

)
−
{(

QsR1

Qo

)[
ρR1
s ν1,R1

s

ρR2
s

+
ρR1
m1ν

1,R1
m1

ρR2
m1

+
ρR1
m2ν

1,R1
m2

ρR2
m2

+
ρR1
p ν1,R1

p

ρR2
p

]

+ τ1,R2

[
R1,R2
m1 Mm1

(
1

ρR2
p

− 1

ρR2
m1

)]
+ τ1,R2

[
R1,R2
m2 Mm2

(
1

ρR2
p

− 1

ρR2
m2

)]
+ τ1,R2

[
ρR2
s ν1,R2

s

d

dT

(
1

ρs

)
+ ρR2

m1ν
1,R2
m1

d

dT

(
1

ρm1

)
+ ρR2

m2ν
1,R2
m2

d

dT

(
1

ρm2

)
+ ρR2

p ν1,R2
p

d

dT

(
1

ρp

)]
d

dt
TR2(t)

}
(6.107)

As equações de balanço de massa para o segundo volume do segundo reator são

apresentadas a seguir:

Segundo Reator: Segundo volume

Balanço de massa para o traçador:

τ2,R2
d

dt
C2,R2
t (t) = C1,R2

t −
(
Q2,R2
s

Q2,R2
e

)
C2,R2
t −

(
QsR2

Q2,R2
e

)
C2,R2
t (6.108)

Balanço de massa para o iniciador:

τ2,R2
d

dt
C2,R2
i (t) = C1,R2

i −
(
Q2,R2
s

Q2,R2
e

)
C2,R2
i −

(
QsR2

Q2,R2
e

)
C2,R2
i − τ2,R2R2,R2

i (6.109)

Balanço de massa para o solvente:

τ2,R2
d

dt
ν2,R2
s (t) = ν1,R2

s −
(
Q2,R2
s

Q2,R2
e

)
ν2,R2
s −

(
QsR2

Q2,R2
e

)
ν2,R2
s

+ τ2,R2ρ
R2
s ν2,R2

s

d

dT

[
1

ρs

]
d

dt
TR2

(6.110)

Balanço de massa para o monômero 1 (Estireno):

τ2,R2
d

dt
ν2,R2
m1 (t) = ν1,R2

m1 −
(
Q2,R2
s

Q2,R2
e

)
ν2,R2
m1 −

(
QsR2

Q2,R2
e

)
ν2,R2
m1 − τ2,R2

R2,R2
m1 Mm1

ρR2
m1

+ τ2,R2ρ
R2
m1ν

2,R2
m1

d

dT

[
1

ρm1

]
d

dt
TR2

(6.111)

Balanço de massa para o monômero 2 (Divinilbenzeno):
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τ2,R2
d

dt
ν2,R2
m2 (t) = ν1,R2

m2 −
(
Q2,R2
s

Q2,R2
e

)
ν2,R2
m2 −

(
QsR2

Q2,R2
e

)
ν2,R2
m2 − τ2,R2

R2,R2
m2 Mm2

ρR2
m2

+ τ2,R2ρ
R2
m2ν

2,R2
m2

d

dT

[
1

ρm2

]
d

dt
TR2

(6.112)

Balanço de massa para o poĺımero:

τ2,R2
d

dt
ν2,R2
p (t) = ν1,R2

p −
(
Q2,R2
s

Q2,R2
e

)
ν2,R2
p −

(
QsR2

Q2,R2
e

)
ν2,R2
p − τ2,R2

ρR2
p

[
R2,R2
m1 Mm1 + R2,R2

m2 Mm2

]
+ τ2,R2ρ

R2
p ν2,R2

p

d

dT

[
1

ρp

]
d

dt
TR2

(6.113)

Balanço de massa para impurezas:

τ2,R2
d

dt
C2,R2
z (t) = C1,R2

z −
(
Q2,R2
s

Q2,R2
e

)
C2,R2
z −

(
QsR2

Q2,R2
e

)
C2,R2
z − τ2,R2R2,R2

z (6.114)

Balanço de massa para os momentos das cadeias dormentes:

τ2,R2
d

dt
λ2,R2
k,l (t) = λ1,R2

k,l −
(
Q2,R2
s

Q2,R2
e

)
λ2,R2
k,l −

(
QsR2

Q2,R2
e

)
λ2,R2
k,l − τ2,R2R2,R2

λk,l
(6.115)

em que
QsR2

Q2,R2
e

é a razão entre as vazões volumétricas de retirada de produto e a

vazão de alimentação do volume 2 do segundo reator, definida como:

QsR2

Q2,R2
e

=

{
1 + τ2,R2

[
R2,R2
m1 Mm1

(
1

ρR2
p

− 1

ρR2
m1

)]
+ τ2,R2

[
R2,R2
m2 Mm2

(
1

ρR2
p

− 1

ρR2
m2

)]
+ τ2,R2

[
ρR2
s ν2,R2

s

d

dT

(
1

ρs

)
+ ρR2

m1ν
2,R2
m1

d

dT

(
1

ρm1

)
+ ρR2

m2ν
2,R2
m2

d

dT

(
1

ρm2

)
+ ρR2

p ν2,R2
p

d

dT

(
1

ρp

)]
d

dt
TR2(t)

}
−
(
Q2,R2
s

Q2,R2
e

)
(6.116)

Em relação aos balanços de energia, são válidas as mesmas equações apresentadas

na seção anterior. De modo análogo ao primeiro reator, são definidos os seguintes

parâmetros nos balanços de massa desenvolvidos para o segundo reator:

τ1,R2 =
V1,R2

Qo
(6.117)

τ2,R2 =
V2,R2

Q2,R2
e

(6.118)

Q2,R2
e

Qo

=
τR2 − τ1,R2

τ2,R2

(6.119)
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Q2,R2
s

Q2,R2
e

=
Q2,R2
s /Qo

Q2,R2
e /Qo

(6.120)

No caso da ausência de refluxo, as razões entre as vazões volumétricas
Q2,R1
s

Q2,R1
e

,

Q2,R2
s

Q2,R2
e

,
Q2,R1
s

Qo

e
Q2,R2
s

Qo

são iguais a zero. As razões entre as vazões
Q2,R1
e

Qo

e
Q2,R2
e

Qo

,

por sua vez, passam a ser calculadas pelas seguintes equações:

Q2,R1
e

Qo

=

{[
ρsfνsf
ρR1
s

+
ρm1fνm1f

ρR1
m1

+
ρm2fνm2f

ρR1
m2

]
+ τ1,R1

[
R1,R1
m1 Mm1

(
1

ρR1
p

− 1

ρR1
m1

)]
+ τ1,R1

[
R1,R1
m2 Mm2

(
1

ρR1
p

− 1

ρR1
m2

)]
+ τ1,R1

[
ρR1
s ν1,R1

s

d

dT

(
1

ρs

)
+ ρR1

m1ν
1,R1
m1

d

dT

(
1

ρm1

)
+ ρR1

m2ν
1,R1
m2

d

dT

(
1

ρm2

)
+ ρR1

p ν1,R1
p

d

dT

(
1

ρp

)]
d

dt
TR1(t)

}
(6.121)

Q2,R2
e

Qo

=

{(
QsR1

Qo

)[
ρR1
s ν1,R1

s

ρR2
s

+
ρR1
m1ν

1,R1
m1

ρR2
m1

+
ρR1
m2ν

1,R1
m2

ρR2
m2

+
ρR1
p ν1,R1

p

ρR2
p

]

+ τ1,R2

[
R1,R2
m1 Mm1

(
1

ρR2
p

− 1

ρR2
m1

)]
+ τ1,R2

[
R1,R2
m2 Mm2

(
1

ρR2
p

− 1

ρR2
m2

)]
+ τ1,R2

[
ρR2
s ν1,R2

s

d

dT

(
1

ρs

)
+ ρR2

m1ν
1,R2
m1

d

dT

(
1

ρm1

)
+ ρR2

m2ν
1,R2
m2

d

dT

(
1

ρm2

)
+ ρR2

p ν1,R2
p

d

dT

(
1

ρp

)]
d

dt
TR2(t)

}
(6.122)

6.2.5 Descrição dos Parâmetros do Modelo de Transferência

de Calor

Na Tabela 6.1 são descritos os parâmetros de transferência de calor que foram

usados nas simulações dos balanços de energia para os dois reatores em série. Os

parâmetros de transferência de calor foram determinados a partir de simulações

para ajustar os dados preliminares dos perfis de temperatura dos reatores e camisas

de aquecimento. São descritos também os dados de capacidade caloŕıfica para os

componentes presentes no meio reacional e propriedades do fluido de troca térmica.
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Tabela 6.1: Propriedades Termodinâmicas e Parâmetros para o Modelo de Trans-
ferência de Calor

Parâmetro Referência

∆Hp = 70, 0 (kJ/gmol) BRANDRUP et al. (1999)

Cps = 154, 040− 142, 29T + 0, 80539T 2 POLING et al. (2008)
(J/kmol/K)

Cpm1 = 113, 349 + 290, 2T − 0, 6051T 2 POLING et al. (2008)
−0, 0013567T 3 (J/kmol/K)

Cpp = 0, 2595 + 1, 024 · 10−3(T − 273, 15) GAUR e WUDERLICH (1982)
(cal/g/K)

UAR1 = UAR2 = 22.356 (J/K/h) Estimado

αUAR1 = αUAR2 = 948 (J/K/h) Estimado

εR1 = εR2 = 0, 55 Estimado

ρc = 873, 0 (g/ml) Fornecedor

Cpc = 2, 478 (J/g/K) Fornecedor

τc = 18 (s) Medido

V R1
c = 490 (ml) Medido

V R2
c = 590 (ml) Medido

6.3 Estimação de Parâmetros

Nesta seção, são apresentados os resultados obtidos para estimação dos

parâmetros dos modelos propostos para a descrição das distribuições de tempos

de residência nos experimentos conduzidos nos reatores cont́ınuos. Foram emprega-

das novamente as técnicas de estimação de parâmetros, implementadas no pacote

ESTIMA, conforme discutido no Caṕıtulo 5. A Tabela 6.2 ilustra as condições ex-

perimentais de temperatura e taxa de agitação aplicadas nas reações. Na Tabela

6.3 são sintetizados os principais resultados obtidos no procedimento de estimação

de parâmetros. São apresentados os valores da função objetivo após o procedimento

de estimação e os limites da função de distribuição Chi-Quadrado. Inicialmente, os

dados de DTR para o experimento realizado com solvente são utilizados para veri-

ficar se o reator apresenta comportamento ideal e estimar os tempos de residência
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médio dos reatores.

Tabela 6.2: Planejamento experimental para as reações em sistema cont́ınuo

Experimento Solvente R1 R2 R3 R4 R5 R6
Temperatura ( ◦C) 25 110 110 130 130 120 120

Taxa de Agitação (rpm)

Reator 1 200 300 100 300 100 300 200

Reator 2 100 200 50 200 50 200 100

Tabela 6.3: Resultados da estimação de parâmetros para diferentes condições expe-
rimentais no sistema cont́ınuo:

Experimento Modelo* Fobj χ2
inf χ2

sup

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 399,91 71,64 126,14

*M1: Modelo de mistura perfeita; M2: Modelo de tanque com volume morto; M3:
Modelo de tanque com troca de material com zona estagnada e M4: Modelo de
tanques em série com refluxo.

Na Tabela 6.4 são apresentados os valores estimados e os limites de confiança

para os tempos de residência médios dos reatores cont́ınuos no experimento con-

duzido com etilbenzeno e temperatura ambiente. Conforme esperado, os reatores

apresentam comportamento próximo de tanques de mistura perfeita em série nes-

sas condições. O valor da função objetivo ficou dentro do intervalo da função de

distribuição Chi-Quadrado, reforçando que o modelo é capaz de predizer os dados

experimentais de DTR obtidos para injeção de traçador em perturbação do tipo

degrau. Os valores estimados dos tempos de residência ficaram em torno de 1h e,

portanto, de acordo os tempos de residência nominais estabelecidos para os experi-

mentos.

Na Figura 6.3 são apresentados os dados experimentais e preditos para as distri-

buições de tempos de residência nos reatores cont́ınuos em série para o experimento
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Caṕıtulo 6 - Caracterização das Distribuições de Tempos de Residência em
Reatores Tanque Cont́ınuos

Tabela 6.4: Valores e limites de confiança para os parâmetros estimados com os
dados do experimento com solvente

Parâmetro Valor Estimado Limite Inferior Limite Superior Desvio Padrão

τR1 10−0,07 10−0,06 10−0,08 0,05

τR2 10−0,05 10−0,04 10−0,06 0,09

com etilbenzeno. É posśıvel observar que nessas condições os reatores apresentam

comportamento próximo do ideal, conforme já esperado, visto que não há variações

das propriedades do meio, como no caso da massa espećıfica e da viscosidade. Além

disso, as viscosidades são bastante reduzidas, em comparação com a viscosidade de

uma solução polimérica.

(a) (b)

Figura 6.3: Dados experimentais e predições do modelo matemático para as DTRs
em experimento com solvente: 6.3a Reator 1; 6.3b Reator 2.

A Tabela 6.5 apresenta os resultados da matriz de correlação dos parâmetros

obtida após o procedimento de estimação. Conforme esperado, observa-se baixa

correlação entre os tempos de residência estimados dos dois reatores. Na Figura

6.4, por sua vez, é apresentada a região de confiança dos parâmetros estimados que

apresenta forma semelhante a uma elipse.

Em seguida são apresentados os resultados para a reação R1. Na Tabela 6.6

são apresentados os resultados obtidos para a função 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 parâmetros: a

concentração de impurezas na alimentação (Czf ) e a concentração inicial de impu-

rezas (Cz0) nos tanques. Neste caso, os tempos de residência médios dos reatores
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Tabela 6.5: Matriz de correlação para os parâmetros estimados a partir dos dados
do experimento com solvente

Parâmetro τR1 τR2

τR1 1,00 -0,52

τR2 -0,52 1,00

Figura 6.4: Região de confiança dos parâmetros 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 parâmetros: a concentração

de impurezas na alimentação (Czf ); a concentração inicial de impurezas (Cz0) nos

tanques; e os tempos de residência dos tanques individuais (τ1,R1, τ2,R1, τ1,R2 e τ2,R2).

Tabela 6.6: Resultados da estimação de parâmetros para os dados experimentais da
reação R1

Modelo Fobj χ2
inf χ2

sup

M1 554,15 116,12 183,57

M4 168,05 112,67 179,11

A partir dos resultados apresentados na Tabela 6.6, é posśıvel afirmar que o mo-

delo de mistura perfeita não foi capaz de descrever os dados experimentais, dentro

do erro considerado. Os valores dos parâmetros estimados para as simulações rea-

lizadas com os modelos M1 e M4 são apresentados, por sua vez, na Tabela 6.7. As
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matrizes de correlação dos parâmetros estimados são apresentados nas Tabelas 6.8

e 6.9.

Tabela 6.7: Valores e limites de confiança para os parâmetros estimados com os
dados experimentais da reação R1

Parâmetro

Czf
Cz0
τ1,R1

τ2,R1

τ1,R2

τ2,R2

Modelo M1
Valor Desvio Padrão

10−3,39 0,038
10−3,62 0,15

- -
- -
- -
- -

Modelo M4
Valor Desvio Padrão

10−3,43 0,043
10−3,54 0,091
10−0,99 0,50
10−0,24 0,065
10−0,15 0,20
10−0,05 0,24

Tabela 6.8: Matriz de correlação para os parâmetros estimados a partir dos dados
experimentais da reação R1 e modelo M1

Parâmetro Czf Cz0

Czf 1,00 -0,42

Cz0 -0,42 1,00

Na Figura 6.5 são apresentados os perfis experimentais t́ıpicos e simulados com

o modelo M1 para as temperaturas dos reatores e das camisas de aquecimento para

a reação R1. É posśıvel observar que, após a dinâmica inicial de aquecimento dos

reatores, o sistema apresenta comportamento praticamente isotérmico. O compor-

tamento isotérmico dos reatores ocorre em decorrência das elevadas taxas de trans-

ferência de calor entre o reator e a camisa. Portanto, é posśıvel afirmar que o modelo

de transferência de calor proposto conseguiu descrever de forma adequada os perfis

de temperatura, observados experimentalmente.

Na Figura 6.6 são apresentados os dados experimentais para a conversão dos

reatores na reação R1 e simulados com o modelo M1. Em particular, é posśıvel

afirmar que nessas condições o primeiro reator apresenta comportamento próximo de

um tanque de mistura perfeita, uma vez que os dados experimentais foram descritos

de forma satisfatória por este modelo. Todavia, em relação aos dados do segundo

reator, observa-se que as conversões alcançadas experimentalmente são superiores

aos valores preditos pelo modelo de tanque de mistura perfeita (M1) para os tempos

de residência estimados na Tabela 6.4.
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Tabela 6.9: Matriz de correlação para os parâmetros estimados a partir dos dados
experimentais da reação R1 e modelo M4

Parâmetro Czf Cz0 τ1,R1 τ2,R1 τ1,R2 τ2,R2

Czf 1,00 -0,26 -0,18 0,16 -0,20 0,19

Cz0 -0,26 1,00 -0,087 -0,093 -0,18 0,18

τ1,R1 -0,18 -0,087 1,00 -0,98 0,98 -0,94

τ2,R1 0,16 0,093 -0,98 1,00 -0,95 0,95

τ1,R2 -0,20 -0,18 0,98 -0,95 1,00 -0,92

τ2,R2 0,19 0,18 -0,93 0,95 -0,92 1,00

(a) (b)

Figura 6.5: Perfis de temperatura experimentais e preditos para a reação R1: 6.5a
Reator 1; 6.5b Reator 2.

Os dados experimentais das massas molares dos reatores para a reação R1 e

simulados a partir do modelo M1 são apresentados nas Figuras 6.7 e 6.8. Em

particular, é posśıvel observar que os dados foram bem descritos pelo modelo de

mistura perfeita nos dois reatores. No caso das massas molares, observa-se que a

estimação adequada das concentrações de impurezas nos reatores e na alimentação é

suficiente para descrever de forma adequada estes dados. Estes resultados fornecem

ind́ıcios de que a fluidodinâmica do reator não exerce papel importante sobre as

massas molares médias obtidas, para o erro experimental considerado.

Por último são apresentados os dados experimentais das distribuições de tempos

de residência para a reação 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 conversão dos
reatores na reação R1.

(a) (b)

Figura 6.7: Perfis experimentais e simulados com o modelo M1 para as massas
molares médias para a reação R1: 6.7a Reator 1; 6.7b Reator 2.

pode ser visto na Figura 6.9. Os dados de concentração de traçador no primeiro

reator foram descritos de forma satisfatória pelo modelo M1, confirmando que o

comportamento do primeiro reator se aproxima bastante de um tanque de mistura

perfeita nessas condições. Em relação ao segundo reator, apesar dos valores preditos

para a concentração de traçador com o modelo de mistura perfeita estarem dentro

do erro experimental, os dados experimentais sugerem uma resposta dinâmica com

maior atraso do que o predito pelo modelo M1.

Em seguida, são apresentados os dados experimentais para a conversão dos rea-

tores na reação 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 conversão do primeiro reator de
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(a) (b)

Figura 6.8: Perfis experimentais e simulados com o modelo M1 para o ı́ndice de
polidispersão para a reação R1: 6.8a Reator 1; 6.8b Reator 2.

(a) (b)

Figura 6.9: Dados experimentais e predições do modelo matemático M1 para as
DTRs da reação R1: 6.9a Reator 1; 6.9b Reator 2.

forma satisfatória. Em relação ao segundo reator, o modelo M4 conseguiu descrever

com sucesso a dinâmica, assim como o estado estacionário para os dados de con-

versão, ao contrário do modelo de mistura perfeita. Os tempos de residência médios

dos reatores foram novamente mantidos fixos nas simulações de acordo com os va-

lores estimados na Tabela 6.4. Estes resultados confirmam que o comportamento

dinâmico do segundo reator está distante de um tanque de mistura perfeita nessas

condições de reação. Os dados experimentais das massas molares dos reatores para

a reação R1 e simulados a partir do modelo M4 são apresentados na Figura 6.11.

Em relação aos dados das massas molares médias, novamente é posśıvel obser-

var que os dados foram bem descritos pelo modelo proposto nos dois reatores. No

caso das massas molares, observou-se novamente que a estimação adequada das con-

centrações de impurezas nos reatores e na alimentação é suficiente para descrever
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Figura 6.10: Perfis experimentais e simulados com o modelo M4 para a conversão
dos reatores na reação R1.

(a) (b)

Figura 6.11: Perfis experimentais e simulados com o modelo M4 para as massas
molares médias para a reação R1: 6.11a Reator 1; 6.11b Reator 2.

de forma adequada estes dados. Estes resultados sugerem novamente que a fluido-

dinâmica do reator não exerce papel importante sobre as massas molares médias

obtidas, para o erro experimental considerado. Os resultados para o ı́ndice de poli-

dispersão são apresentados na Figura 6.12.

Por último são apresentados os dados experimentais das distribuições de tempos

de residência para a reação R1 e os dados simulados com o modelo M4, conforme

pode ser visto na Figura 6.13. Em particular, os resultados para os parâmetros

estimados pelo modelo M4 indicam que na condição R1, os tempos de residência dos

volumes dos compartimentos para o segundo reator contabilizam um valor maior que

o nominal (experimento com solvente). Isto explica o atraso e maiores conversões

observadas para o segundo reator. No caso do primeiro reator, os modelos M1
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(a) (b)

Figura 6.12: Perfis experimentais e simulados com o modelo M4 para o ı́ndice de
polidispersão para a reação R1: 6.12a Reator 1; 6.12b Reator 2.

e M4 apresentam tempos de residência similares, o que explica a adequação de

ambos os modelos em relação aos dados experimentais. A adequação dos dados

experimentais do segundo reator com o modelo M4 sugere que a fluidodinâmica do

segundo reator apresenta módulos lentos de mistura, em decorrência das elevadas

viscosidades alcançadas. Estes resultados indicam ainda posśıveis gradientes na

direção axial. Por outro lado, as faixas de concentração de impurezas estimadas

pelos modelos M1 e M4 foram similares, confirmando que as massas molares são

controladas por efeitos de transferência de cadeia para impurezas.

(a) (b)

Figura 6.13: Dados experimentais e predições do modelo matemático M4 para as
DTRs da reação R1: 6.13a Reator 1; 6.13b Reator 2.

Os dados de concentração de traçador nos dois reatores foram descritos de forma

satisfatória pelo modelo M4. Em especial, o modelo M4 conseguiu descrever com su-

cesso o atraso observado experimentalmente na resposta da concentração de traçador
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no segundo reator. As regiões de confiança para os parâmetros estimados do modelo

M4 são apresentados nas Figuras 6.14 e 6.15 .

Figura 6.14: Região de confiança dos parâmetros estimados do modelo M4 com
os dados da reação R1: Concentração de impurezas inicial nos reatores e na ali-
mentação.

(a) (b)

Figura 6.15: Região de confiança dos parâmetros estimados do modelo M4 com os
dados da reação R1: Tempos de residência dos compartimentos no primeiro reator
(6.15a) e no segundo reator (6.15b).

Na sequência são apresentados os resultados para a reação R2. Na Tabela 6.10

são apresentados os resultados obtidos para a função 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 concentração

de impurezas na alimentação (Czf ) e a concentração inicial de impurezas (Cz0) nos

reatores. Neste caso, os tempos de residência 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 parâmetros: a concentração de impurezas

na alimentação (Czf ); a concentração inicial de impurezas (Cz0) nos tanques; e os

parâmetros de decaimento dos volumes úteis dos reatores (αR1 e αR2), conforme

descrito pelas Equações (6.27) e (6.28).

Tabela 6.10: Resultados da estimação de parâmetros para os dados experimentais
da reação R2

Modelo Fobj χ2
inf χ2

sup

M1 209,98 110,90 176,88

M2 116,88 107,37 172,41

A partir dos resultados apresentados na Tabela 6.10, é posśıvel afirmar que o

modelo de mistura perfeita não foi capaz de descrever os dados experimentais, den-

tro do erro considerado. Os valores dos parâmetros estimados para as simulações

realizadas com os modelos M1 e M2 são apresentados na Tabela 6.11. As matrizes

de correlação dos parâmetros estimados são apresentados nas Tabelas 6.12 e 6.13.

Tabela 6.11: Valores e limites de confiança para os parâmetros estimados com os
dados experimentais da reação R2

Parâmetro

Czf
Cz0
αR1

αR2

Modelo M1
Valor Desvio Padrão

10−3,25 0,043
10−3,75 0,17

- -
- -

Modelo M2
Valor Desvio Padrão

10−3,38 0,042
10−3,86 0,065
100,18 0,17
100,27 0,10

Tabela 6.12: Matriz de correlação para os parâmetros estimados a partir dos dados
experimentais da reação R2 e modelo M1

Parâmetro Czf Cz0

Czf 1,00 -0,41

Cz0 -0,41 1,00

Na Figura 6.16 são apresentados os dados experimentais para a conversão dos

reatores na reação R2 e simulados com o modelo M1. Em particular, é posśıvel

afirmar que nessas condições o modelo de mistura perfeita consegue descrever de
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Tabela 6.13: Matriz de correlação para os parâmetros estimados a partir dos dados
experimentais da reação R2 e modelo M2

Parâmetro Czf Cz0 αR1 αR2

Czf 1,00 0,20 -0,005 -0,008

Cz0 0,20 1,00 -0,010 -0,011

αR1 -0,005 -0,010 1,00 -0,30

αR2 -0,008 -0,011 -0,30 1,00

forma razoável os dados de conversão até aproximadamente 8 h de reação, quando as

conversões observadas experimentalmente nos dois reatores apresentam diminuição

até o tempo final de reação. Nestas simulações os tempos de residência dos reatores

foram mantidos fixos em 0,9 e 1,5 h; respectivamente, valores contidos na região de

confiança ilustrada na Figura 6.4.

Figura 6.16: Perfis experimentais e simulados com o modelo M1 para a conversão
dos reatores na reação 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 estimação

adequada das concentrações de impurezas nos reatores e na alimentação foi suficiente

para descrever de forma adequada estes dados, conforme pode ser visto na Figura

6.17. Os resultados para o ı́ndice de polidispersão são apresentados na Figura 6.18.

Por último são apresentados os dados experimentais das distribuições de tempos

de residência para a reação R2 e os dados simulados com o modelo M1, conforme
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(a) (b)

Figura 6.17: Perfis experimentais e simulados com o modelo M1 para as massas
molares médias para a reação R2: 6.17a Reator 1; 6.17b Reator 2.

(a) (b)

Figura 6.18: Perfis experimentais e simulados com o modelo M1 para o ı́ndice de
polidispersão para a reação R2: 6.18a Reator 1; 6.18b Reator 2.

pode ser visto na Figura 6.19. Os resultados mostram que o modelo de mistura

perfeita não é capaz de descrever os dados de concentração de traçador nos dois

reatores. Em particular as concentrações previstas pelo modelo M1 foram inferiores

aos valores observados experimentalmente. Estes resultados fornecem ind́ıcios de

que os reatores apresentam comportamento diferente do comportamento ideal em

condições de baixa taxa de agitação.

Em seguida, são apresentados os dados experimentais para a conversão dos reato-

res na reação R2, e os dados simulados com o modelo M2, conforme apresentado na

Figura 6.20. Neste caso, admitiu-se que a partir de 8 h de reação, ocorre formação de

uma zona morta no reator, em decorrência de deposição de poĺımero nas paredes do

vaso reacional, por exemplo. A deposição de poĺımero pode ocorrer devido à baixa

taxa de agitação e à formação do copoĺımero reticulado de estireno e divinilbenzeno.
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(a) (b)

Figura 6.19: Dados experimentais e predições do modelo matemático M1 para as
DTRs da reação R2: 6.19a Reator 1; 6.19b Reator 2.

Figura 6.20: Perfis experimentais e simulados com o modelo M2 para a conversão
dos reatores na reação R2.

Conforme os dados apresentados na Figura 6.20 , é posśıvel observar que um

dos motivos para a diminuição da conversão nos tempos finais de reação pode ser

a formação de zona morta, uma vez que os tempos de residência nos dois reatores

diminuem; com isso, as taxas de polimerização também diminuem. Estes resultados

mostram que as distribuições de tempos de residência em sistemas de polimerização

podem ser bastante complexas. No caso da reação R2, pode-se afirmar que o sistema

apresenta comportamento ideal na partida da reação (o que é de se esperar, em

virtude das baixas viscosidades), e nos tempos finais de reação comporta-se como

um tanque com volume morto. Os dados experimentais das massas molares e dos

ı́ndices de polidispersão para os reatores para a reação R2 e simulados a partir do

modelo M2 são apresentados nas Figuras 6.21 e 6.22 .
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(a) (b)

Figura 6.21: Perfis experimentais e simulados com o modelo M2 para as massas
molares médias para a reação R2: 6.21a Reator 1; 6.21b Reator 2.

(a) (b)

Figura 6.22: Perfis experimentais e simulados com o modelo M2 para o ı́ndice de
polidispersão para a reação R2: 6.22a Reator 1; 6.22b Reator 2.

Por último são apresentados os dados experimentais das distribuições de tempos

de residência para a reação R2 e os dados simulados com o modelo M2, conforme

pode ser visto na Figura 6.23. Os dados de concentração de traçador nos dois

reatores foram descritos de forma satisfatória pelo modelo M2. O aumento na con-

centração de traçador observado nos dados da reação R2, quando comparado com os

dados da reação R1, pode ser explicado pela diminuição do volume útil do reator em

decorrência da formação de zona morta. No caso da reação R2, a formação de zonas

mortas nos dois reatores pode estar associada à diminuição da taxa de agitação.

Como consequência da limitação da homogeneização do meio, o poĺımero reticulado

tende a aderir nas paredes dos vasos reacionais com longos tempos de reação, ocasi-

onando a diminuição do volume efetivo dos reatores. Os valores estimados para as

concentrações de impurezas com os modelos M1 e M2 foram novamente similares,
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confirmando que as massas molares são controladas por efeitos de transferência de

cadeia nesta condição experimental. As regiões de confiança para os parâmetros

estimados do modelo M2 são apresentados na Figura 6.24.

(a) (b)

Figura 6.23: Dados experimentais e predições do modelo matemático M2 para as
DTRs da reação R2: 6.23a Reator 1; 6.23b Reator 2.

(a) (b)

Figura 6.24: Região de confiança dos parâmetros estimados do modelo M2 com os
dados da reação R2: Concentrações de impurezas (6.24a) e parâmetros de decai-
mento dos volumes dos reatores (6.24b).

Na sequência são apresentados os resultados para a reação R3. Na Tabela 6.14

são apresentados os resultados obtidos para a função objetivo usando o modelo de

tanque de mistura perfeita (Modelo M1) e o modelo de tanque com transferência de

material com zona estagnada (Modelo M3). No caso do modelo M1, foi estimada

somente a constante de reincorporação (Kdp11). Neste caso, os tempos de residência

médios dos reatores foram mantidos fixos em 0,9 e 1,5 h; respectivamente, valores

contidos na região de confiança ilustrada na Figura 6.4. No caso do modelo M3,
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todavia, foram estimados os seguintes parâmetros: os tempos de residência dos

tanques individuais (τ1,R1, τ2,R1, τ1,R2 e τ2,R2), além da constante de reincorporação

(Kdp11).

Tabela 6.14: Resultados da estimação de parâmetros para os dados experimentais
da reação R3

Modelo Fobj χ2
inf χ2

sup

M1 1472 115,32 182,45

M3 1036 110,90 176,88

A partir dos resultados apresentados na Tabela 6.14, é posśıvel afirmar que os dois

modelos considerados no procedimento de estimação não foram capazes de descrever

os dados experimentais, dentro do erro considerado. Os valores dos parâmetros

estimados para as simulações realizadas com os modelos M1 e M3 são apresentados

na Tabela 6.15. A matriz de correlação dos parâmetros estimados para o modelo

M3 é apresentada na Tabela 6.16.

Tabela 6.15: Valores e limites de confiança para os parâmetros estimados com os
dados experimentais da reação R3

Parâmetro

Kdp11

τ1,R1

τ2,R1

τ1,R2

τ2,R2

Modelo M1
Valor Desvio Padrão

10−0,57 0,023
- -
- -
- -
- -

Modelo M3
Valor Desvio Padrão

100,01 0,01
10−0,01 0,03
100,01 0,04

10−0,01 0,04
10−0,58 0,02

Na Figura 6.25 são apresentados os perfis experimentais t́ıpicos e simulados com

o modelo M1 para as temperaturas dos reatores e das camisas de aquecimento para

a reação R3. Novamente, observa-se que, após a dinâmica inicial de aquecimento

dos reatores, o sistema apresenta comportamento praticamente isotérmico, em de-

corrência das elevadas taxas de transferência de calor. Na Figura 6.26 são apresenta-

dos os dados experimentais para a conversão dos reatores na reação R3 e simulados

com o modelo M1.

Em particular, é posśıvel afirmar que nessas condições o modelo de mistura

perfeita consegue descrever de forma razoável os dados de conversão somente do

primeiro reator. Em relação ao segundo reator, os valores preditos pelo modelo

de mistura perfeita para o estado estacionário são bastante razoáveis. Todavia, a
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Tabela 6.16: Matriz de correlação para os parâmetros estimados a partir dos dados
experimentais da reação R3 e modelo M3

Parâmetro τ1,R1 τ1,R1 τ1,R1 τ1,R1 Kdp11

τ1,R1 1,00 0,46 0,12 -0,12 -0,10

τ1,R1 0,46 1,00 -0,65 0,08 0,06

τ1,R1 0,12 -0,06 1,00 -0,99 -0,72

τ1,R1 -0,12 0,08 -0,99 1,00 0,70

Kdp11 -0,10 0,06 -0,72 0,71 1,00

(a) (b)

Figura 6.25: Perfis de temperatura experimentais e preditos para a reação R3: 6.25a
Reator 1; 6.25b Reator 2.

dinâmica inicial dos dados de conversão sugerem algum efeito de auto-aceleração,

como efeito-gel ou algum mecanismo de antecipação da mistura. Novamente, fica

evidente que o segundo reator não apresenta comportamento de um tanque de mis-

tura ideal. Os dados das massas molares médias são apresentados na Figura 6.27.

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 condições os dados das massas molares médias dependem

exclusivamente da constante de reincorporação. A estimação adequada desta cons-

tante permitiu a descrição das elevadas massas molares observadas nestas condições.

Os resultados para o ı́ndice de polidispersão são apresentados na Figura 6.28.

Por último são apresentados os dados experimentais das distribuições de tempos

de residência para a reação 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 conversão
dos reatores na reação R3.

(a) (b)

Figura 6.27: Perfis experimentais e simulados com o modelo M1 para as massas
molares médias para a reação R3: 6.27a Reator 1; 6.27b Reator 2.

pode ser visto na Figura 6.29.

Os resultados mostram que o modelo de mistura perfeita não é capaz de descre-

ver os dados de concentração de traçador segundo reator, ao contrário do primeiro

reator, que apresenta comportamento bastante próximo de um tanque de mistura

perfeita. Em particular, as concentrações previstas pelo modelo M1 foram inferio-

res aos valores observados experimentalmente. Estes resultados fornecem novamente

ind́ıcios de que o segundo reator apresenta comportamento bastante distante do com-

portamento ideal. Na Figura 6.30 são apresentados os dados experimentais para a

conversão dos reatores na reação R3 e simulados com o modelo M3.

É posśıvel observar que nessas condições o modelo de mistura de tanque com

troca com zona estagnada consegue descrever de forma razoável os dados de con-
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(a) (b)

Figura 6.28: Perfis experimentais e simulados com o modelo M1 para o ı́ndice de
polidispersão para a reação R3: 6.28a Reator 1; 6.28b Reator 2.

(a) (b)

Figura 6.29: Dados experimentais e predições do modelo matemático M1 para as
DTRs da reação R3: 6.29a Reator 1; 6.29b Reator 2.

versão do primeiro reator, e o estado estacionário do segundo reator. Embora o

modelo M3 consiga predizer alguma antecipação da mistura, este modelo não foi

capaz de prever a dinâmica de partida do segundo reator, que parece sujeita a efei-

tos de auto-aceleração, como efeito gel, por exemplo. Os dados das massas molares

médias e do ı́ndice de polidispersão, por sua vez, são apresentados nas Figuras 6.31

e 6.32.

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 reincorporação são fundamentais para explicar os dados das massas mola-

res. A estimação adequada desta constante permitiu a descrição das elevadas massas

molares observadas nestas condições. Os resultados para o ı́ndice de polidispersão

são apresentados na Figura 6.32.
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Figura 6.30: Perfis experimentais e simulados com o modelo M3 para a conversão
dos reatores na reação R3.

(a) (b)

Figura 6.31: Perfis experimentais e simulados com o modelo M3 para as massas
molares médias para a reação R3: 6.31a Reator 1; 6.31b Reator 2.

Por último são apresentados os dados experimentais das distribuições de tempos

de residência para a reação R3 e os dados simulados com o modelo M3, conforme

pode ser visto na Figura 6.33.

A partir dos resultados apresentados para a reação R3, é posśıvel afirmar que os

dois reatores estão sujeitos a efeitos de antecipação da mistura, em decorrência da

dinâmica mais rápida que a observada nas reações R1 e R2. A melhor adequação dos

resultados experimentais ao modelo M3 confirma essa afirmação. No caso da reação

R3, a antecipação na mistura pode ocorrer em decorrência da temperatura mais

elevada que acentua os efeitos de reticulação e, por consequência, a viscosidade do

meio reacional. O aumento da viscosidade pode acentuar o efeito gel nesta condição

e, ocasionar, portanto, a aceleração das taxas de reação. Por outro lado, as taxas

de agitação mais elevadas podem também acelerar os módulos de mistura.
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(a) (b)

Figura 6.32: Perfis experimentais e simulados com o modelo M3 para o ı́ndice de
polidispersão para a reação R3: 6.32a Reator 1; 6.32b Reator 2.

(a) (b)

Figura 6.33: Dados experimentais e predições do modelo matemático M3 para as
DTRs da reação R3: 6.33a Reator 1; 6.33b Reator 2.

Conforme pôde ser observado, os dados de conversão do segundo reator na reação

R3 sugerem algum tipo de auto-aceleração das taxas, em decorrência da sobre-

elevação observada nos dados experimentais. Conforme já discutido, essa sobre-

elevação pode ocorrer devido ao efeito-gel. Neste contexto, é posśıvel que o efeito

gel esteja subestimado nas simulações efetuadas para a reação R3. Por estas razões,

foi testada nas simulações a correlação para o efeito-gel proposta por MELO et al.

(2001a), expressa pela equação abaixo:

gt11 = (1− νm1fX)Λ (6.123)

Foram efetuadas novas simulações para os dados da reação R3, utilizando o mo-

delo M4, anulando-se, porém, as vazões de refluxo, de maneira a simular distribuições
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de tempos de residência para dois tanques em série em cada um dos reatores. A

anulação da corrente de refluxo foi efetuada com objetivo de acelerar o mecanismo

de mistura. Nestas novas simulações foram estimados os seguintes parâmetros: os

tempos de residência dos tanques individuais (τ1,R1, τ2,R1, τ1,R2 e τ2,R2), a constante

de reincorporação (Kdp11) e o parâmetro de efeito gel (Λ). Os valores estimados dos

parâmetros para os dados da reação R3, usando o modelo M4, são apresentados na

Tabela 6.17. Os resultados obtidos para a matriz de correlação dos parâmetros a

partir do procedimento de estimação são apresentados na Tabela 6.18.

Tabela 6.17: Valores e limites de confiança para os parâmetros estimados com os
dados do experimento R3 e modelo M4

Parâmetro Valor Estimado Limite Inferior Limite Superior Desvio Padrão

τ1,R1 10−0,59 10−0,58 10−0,60 0,01

τ2,R1 10−0,41 10−0,39 10−0,42 0,02

τ1,R2 10−0,82 10−0,33 10−1,32 0,30

τ2,R2 100,059 10−0,74 10−0,88 0,04

Kdp11 10−0,74 10−0,69 10−0,79 0,32

Λ 100,32 100,25 100,40 0,11

Tabela 6.18: Matriz de correlação para os parâmetros estimados a partir dos dados
experimentais da reação R3 e modelo M4

Parâmetro τ1,R1 τ1,R1 τ1,R1 τ1,R1 Kdp11 Λ

τ1,R1 1,00 -0,15 -0,28 0,55 -0,13 -0,35

τ1,R1 -0,15 1,00 0,45 0,28 0,51 -0,72

τ1,R1 -0,28 0,45 1,00 -0,42 0,77 -0,38

τ1,R1 0,55 0,27 -0,42 1,00 -0,22 -0,62

Kdp11 -0,14 0,51 0,77 -0,22 1,00 -0,51

Λ -0,35 -0,72 -0,39 -0,62 -0,51 1,00
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Em relação aos parâmetros estimados pelo modelo M4, é posśıvel observar que

os tempos de residência dos volumes para os dois reatores contabilizaram valores

próximos dos valores nominais (experimento com solvente). Estes resultados indicam

novamente a existência de gradientes axiais nos segundo reator, principalmente.

Todavia, os efeitos combinados da temperatura e agitação mais elevadas tornam o

escoamento nos reatores mais próximos de um PFR do que de um reator de dispersão

axial, conforme observado nas reações R1 e R2, bem descritas pelo modelo M4

com refluxo. Em relação à constante de reincorporação, os valores estimados pelos

modelos M4 e M1 foram similares, indicando que as massas molares são controladas

por efeitos de reticulação nesta condição experimental.

Na Figura 6.34 são apresentados os dados experimentais para a conversão dos

reatores na reação R3 e simulados com o modelo M4. É posśıvel afirmar que, embora

o valor da função 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 satisfatória o comportamento dos dados experimentais de conversão na

reação R3 para os dois reatores, sobretudo a sobre-elevação caracteŕıstica nos dados

do segundo reator. Portanto, estes dados mostram que o comportamento do segundo

reator, principalmente, está distante do comportamento ideal predito pelo modelo

de macromistura perfeita.

Figura 6.34: Perfis experimentais e simulados com o modelo M4 para a conversão
dos reatores na reação R3.

Os dados das massas molares médias, por sua vez, são apresentados nas Figuras

6.35. Em relação aos dados simulados para as massas molares médias, observa-se

que as predições do modelo M4 para as massas molares ponderais do primeiro rea-

tor ficaram bem abaixo dos valores experimentais, ao contrário das simulações com

o modelo de mistura perfeita. Estes resultados sugerem que o comportamento do

primeiro reator está mais próximo de um tanque de mistura perfeita. Por outro

lado, o modelo M4 foi capaz de representar de forma satisfatória os dados experi-
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mentais das massas molares da reação R3 para o segundo reator, confirmando que,

ao contrário do primeiro reator, o comportamento do segundo reator não segue um

tanque de mistura perfeita. Os dados simulados para o ı́ndice de polidispersão são

apresentados na Figura 6.36. Em relação aos dados do ı́ndice de polidispersão, é

posśıvel afirmar que o modelo M4 foi capaz de descrever os dados experimentais de

forma satisfatória.

(a) (b)

Figura 6.35: Perfis experimentais e simulados com o modelo M4 para as massas
molares médias para a reação R3: 6.35a Reator 1; 6.35b Reator 2.

(a) (b)

Figura 6.36: Perfis experimentais e simulados com o modelo M4 para o ı́ndice de
polidispersão para a reação R3: 6.36a Reator 1; 6.36b Reator 2.

Os dados para a concentração de traçador, por sua vez, são apresentados na

Figura 6.37. É posśıvel observar que o modelo M4 não foi capaz de descrever os

dados do primeiro reator, visto que os dados simulados apresentaram antecipação

na dinâmica, que não ocorre nos dados experimentais. Isso reforça, portanto, que o

primeiro reator possui comportamento próximo de um tanque de mistura perfeita.
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Em contrapartida, os dados do segundo reator foram descritos de forma adequada.

(a) (b)

Figura 6.37: Dados experimentais e predições do modelo matemático M4 para as
DTRs da reação R3: 6.37a Reator 1; 6.37b Reator 2.

Na Tabela 6.19 são apresentados os resultados dos parâmetros estimados para

a reação R4, usando o modelo de tanques em série com refluxo. Embora o valor

da função 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

satisfatória o comportamento dos dados experimentais na reação R4.

Tabela 6.19: Valores e limites de confiança para os parâmetros estimados com os
dados do experimento R4

Parâmetro Valor Estimado Limite Inferior Limite Superior Desvio Padrão

τ1,R1 10−0,77 10−0,76 10−0,79 0,01

τ2,R1 10−0,268 10−0,261 10−0,275 0,01

τ1,R2 100,098 10−1,05 101,24 5,90

τ2,R2 100,099 10−1,11 101,38 6,46

Kdp11 10−0,81 10−0,74 10−0,88 0,04

Portanto, é posśıvel que o erro experimental possa estar subestimado nessas

condições. Nestas simulações, foram estimados os seguintes parâmetros: os tempos

de residência dos tanques individuais (τ1,R1, τ2,R1, τ1,R2 e τ2,R2) e a constante de

reincorporação (Kdp11). Por intermédio de simulações preliminares, observou-se que

a concentração de impurezas nos tanques e na alimentação é baixa o suficiente, de
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modo que o efeito de transferência de cadeia devido à presença de impurezas pode

ser negligenciado neste caso. A matriz de correlação dos parâmetros estimados é

apresentada, por sua vez, na Tabela 6.20.

Tabela 6.20: Matriz de correlação para os parâmetros estimados a partir dos dados
experimentais da reação R4 e modelo M4

Parâmetro τ1,R1 τ1,R1 τ1,R1 τ1,R1 Kdp11

τ1,R1 1,00 0,46 0,12 -0,12 -0,10

τ1,R1 0,46 1,00 -0,65 0,08 0,06

τ1,R1 0,12 -0,06 1,00 -0,99 -0,72

τ1,R1 -0,12 0,08 -0,99 1,00 0,70

Kdp11 -0,10 0,06 -0,72 0,71 1,00

Em seguida, são apresentados os dados experimentais para a conversão dos rea-

tores na reação R4 e os dados simulados com o modelo M4, conforme apresentado

na Figura 6.38. É posśıvel observar com bastante clareza que nestas condições os

dois reatores apresentam comportamento bastante distinto de um tanque de mistura

perfeita.

Figura 6.38: Perfis experimentais e simulados com o modelo M4 para a conversão
dos reatores na reação R4.

Em particular, o modelo de tanques em série com refluxo consegue explicar o

aumento abrupto de conversão que ocorre no segundo reator, ocasionando a inter-
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rupção do experimento, em decorrências das elevadas conversões alcançadas. Nes-

tas condições, o segundo reator opera com tempos de residência muito elevados,

conforme pode ser visto pelos valores estimados mostrados na Tabela 6.19. Estes

elevados tempos de residência tornam a operação do segundo reator muito seme-

lhante à de um reator batelada, ocasionando a perda de controle da operação. As

posśıveis causas para o aumento pronunciado dos tempos de residência pode estar

associados às baixas taxas de agitação e à formação do poĺımero com elevada reti-

culação, dificultando a homogeneização do meio, e retirada de poĺımero do reator.

Os dados das massas molares médias experimentais e simulados para a reação R4

são apresentados na Figura 6.39.

(a) (b)

Figura 6.39: Perfis experimentais e simulados com o modelo M4 para as massas
molares médias para a reação R4: 6.39a Reator 1; 6.39b 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 condições os dados das

massas molares médias dependem exclusivamente da constante de reincorporação.

A estimação adequada desta constante proporcionou a descrição das elevadas mas-

sas molares observadas nestas condições. Em particular, a diminuição da taxa de

agitação proporcionou um aumento dos efeitos de reticulação do poĺımero formado,

ocasionando a formação de poĺımero com elevada massa molar. O aumento abrupto,

sobretudo, da massa molar ponderal é ocasionado por estes efeitos. Os resultados

para o ı́ndice de polidispersão são apresentados na Figura 6.40.

Por último, a Figura 6.41 apresenta os perfis simulados para a conversão dos re-

atores no experimento R4, em que é posśıvel observar que o modelo de mistura ideal

não é capaz de predizer os dados de conversão dos reatores, sobretudo o segundo.

Nas simulações usando o modelo de mistura perfeita, os tempos de residência foram

mantidos fixos e iguais a 1,1 h.
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(a) (b)

Figura 6.40: Perfis experimentais e simulados com o modelo M4 para o ı́ndice de
polidispersão para a reação R4: 6.40a Reator 1; 6.40b Reator 2.

(a) (b)

Figura 6.41: Perfis experimentais e simulados com os modelos M1 e M4 para as
conversões da reação R4: 6.41a Reator 1; 6.41b Reator 2.

6.4 Comentários Finais

Neste caṕıtulo, as distribuições de tempos de residência em reatores cont́ınuos

do tipo tanque agitado foram analisados a partir dos dados experimentais para a

concentração de traçador na sáıda dos reatores, a partir de uma perturbação do tipo

degrau na alimentação, e modelos de distribuição de tempos de residência. 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 aux́ılio dos modelos de mis-

tura, é posśıvel afirmar que o primeiro reator apresenta comportamento bastante

próximo de um CSTR ideal em condições de elevada agitação e baixa conversão.
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Em contrapartida, o segundo reator apresenta comportamento oposto, e bastante

distante da idealidade, tanto em relação aos dados de conversão como em relação

aos dados de concentração de traçador. Além disso, os resultados sugerem que as

distribuições de tempos de residência estão fortemente correlacionadas com a taxa

de agitação do sistema. Em particular, observou-se que a diminuição da taxa de

agitação pode estar associada à formação de zonas mortas e provocar atraso na

mistura destes reatores. O atraso na mistura associado à formação do copoĺımero

reticulado de estireno e divinilbenzeno pode ocasionar instabilidades estáticas, como

perda de controle na reação.

Além disso, as distribuições de tempos de residência para estes reatores não

são necessariamente estáticas. Para os experimentos com duração de 12h efetuados

neste trabalho, foi posśıvel observar que o estado estacionário pode ser alterado nos

tempos finais de reação, em decorrência de alterações na fluidodinâmica do sistema.

Novamente, a formação do poĺımero reticulado tem papel decisivo, pois compromete

a homogeneização adequada do meio, devido às incrustações de poĺımero nas paredes

e pás de agitação. Os resultados sugerem, portanto, que os efeitos de macromistura

são extremamente importantes para a compreensão adequada do comportamento

destes sistemas e apresentam caracteŕısticas dinâmicas, via de regra ignoradas para

as análises de distribuição de tempos de residência. Esse constitui um aspecto ainda

pouco discutido na literatura. A proposição de modelos mais detalhados para a flui-

dodinâmica destes sistemas, apoiada em estudos de simulação por fluidodinâmica

computacional (CFD), constitui, portanto, um aspecto bastante relevante para es-

tudos futuros destes sistemas.

266



Caṕıtulo 7

Análise dos Efeitos de

Micromistura em Reatores

Cont́ınuos de Copolimerização

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 dinâmico de re-

atores cont́ınuos de copolimerização em solução foram analisados a partir

de um modelo de micromistura, considerando distribuição de tempos de

residência ideal. Neste caṕıtulo, os efeitos de micromistura são analisa-

dos para o sistema constitúıdo pelos dois reatores em série em condições

isotérmicas. Em particular, os resultados mostram que os efeitos de

micromistura são importantes na dinâmica inicial dos dados para as

reações de polimerização com baixa quantidade de solvente, efetuadas

em condições isotérmicas .

7.1 Introdução

Neste Caṕıtulo, o modelo de micromistura apresentado no Caṕıtulo 3 foi esten-

dido para descrever o sistema experimental constitúıdo pelos dois reatores cont́ınuos

em série. O objetivo deste Caṕıtulo trata, portanto, da análise de posśıveis efeitos

de micromistura nos reatores cont́ınuos de copolimerização de estireno e divinilben-

zeno em solução. O conjunto de equações diferenciais parciais que constitui o modelo

matemático foi discretizado pelo método das caracteŕısticas, que foi abordado com

maiores detalhes no Caṕıtulo 3. Foram efetuadas simulações variando o grau de
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micromistura dos dois reatores, considerando-se que as distribuições de tempos de

residência são equivalentes à de reatores de macromistura perfeita. As simulações

foram realizadas para os dados obtidos experimentalmente na unidade de reatores

cont́ınuos, de acordo com o planejamento apresentado no Caṕıtulo 4.

7.2 Construção do Modelo Matemático

Nesta seção o modelo matemático de micromistura para os dois reatores

cont́ınuos em série de copolimerização é descrito. Para o desenvolvimento do modelo

de micromistura, foram utilizadas as seguintes hipóteses, descritas a seguir:

♦ Embora os reatores apresentem distribuição de tempos de residência distante

da ideal em algumas das condições experimentais, conforme mostrado no

Caṕıtulo 6 (principalmente o segundo reator), a hipótese de macromistura

perfeita foi utilizada por opção de simplicidade;

♦ O poĺımero formado foi descrito como componente não-difusivo e, portanto, o

balanço de massa foi desenvolvido, admitindo estado de segregação completa;

♦ O estado quase-estacionário foi novamente utilizado para os momentos das

cadeias poliméricas vivas. Os momentos das cadeias poliméricas dormentes

também foram admitidas como componentes não-difusivos e, portanto, são

considerados em estado de segregação completa nos balanços desenvolvidos;

♦ Os balanços de energia para o meio reacional e camisa de aquecimento foram

descritos, admitindo a hipótese de reator de mistura perfeita, em decorrência

do caráter isotérmico das reações e da não-dependência das temperaturas com

as taxas de agitação (e, portanto, com o grau de mistura dos reatores);

♦ Os balanços de massa para o solvente foram descritos, admitindo-se a hipótese

de reator de mistura perfeita. No caso do solvente, essa hipótese é adequada,

pois trata-se de um componente não-reativo, não afetado pela micromistura.

Portanto, os balanços populacionais para a descrição dos efeitos de micromistura

foram desenvolvidos para os seguintes componentes: iniciador, monômeros, impure-

zas, poĺımero e momentos das cadeias dormentes nos dois reatores. As temperaturas

dos reatores foram admitidas independente da taxa de micromistura, de modo que

os balanços de energia foram descritos globalmente, conforme a abordagem apre-

sentada no Caṕıtulo 6. Além dos balanços populacionais, foram desenvolvidos os

balanços de massa globais para a descrição das concentrações médias dos compo-

nentes nos dois reatores. As equações do modelo de micromistura para o primeiro

reator são apresentadas abaixo:
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Primeiro Reator

Balanço para a distribuição de tempos de residência:

τR1

[
∂

∂t
NV,R1(t, θ) +

∂

∂θ
NV,R1(t, θ)

]
= −

(
QsR1

Qo

)
NV,R1(t, θ) (7.1)

A Equação (7.1) representa o balanço para o número de elementos fluidos e está

sujeita as seguintes condições iniciais e de fechamento:

NV,R1(t = 0, θ) =
exp

(
−θ
τR1

)
τR1

(7.2)

∫ ∞
0

fV,R1(t, θ)dθ = 1 (7.3)

em que fV,R1(t, θ) representa a fração de elementos fluidos que está relacionada com

o número de elementos fluidos NV,R1(t, θ) pela seguinte expressão:

fV,R1(t, θ) =
NV,R1(t, θ)∫∞

0
NV,R1(t, θ)dθ

(7.4)

As equações do balanço populacional para os demais componentes presentes no

meio reacional são apresentadas a seguir:

Balanço de massa local para iniciador:

∂

∂t
CR1
i (t, θ) +

∂

∂θ
CR1
i (t, θ) = −RR1

i + km

[
C
R1

i (t)− CR1
i (t, θ)

]
(7.5)

Balanço de massa local para o monômero 1 (estireno):

∂

∂t
νR1
m1(t, θ) +

∂

∂θ
νR1
m1(t, θ) = −RR1

m1Mm1

ρR1
m1

+ km
[
νR1
m1(t)− νR1

m1(t, θ)
]

+ ρR1
m1ν

R1
m1(t, θ)

d

dT

[
1

ρm1

]
d

dt
TR1

(7.6)

Balanço de massa local para o monômero 2 (divinilbenzeno):

∂

∂t
νR1
m2(t, θ) +

∂

∂θ
νR1
m2(t, θ) = −RR1

m2Mm2

ρR1
m2

+ km
[
νR1
m2(t)− νR1

m2(t, θ)
]

+ ρR1
m2ν

R1
m2(t, θ)

d

dT

[
1

ρm2

]
d

dt
TR1

(7.7)

Balanço de massa local para o poĺımero:

∂

∂t
νR1
p (t, θ) +

∂

∂θ
νR1
p (t, θ) =

1

ρR1
p

[
RR1
m1Mm1 + RR1

m2Mm2

]
+ ρR1

p νR1
p (t, θ)

d

dT

[
1

ρp

]
d

dt
TR1

(7.8)
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Balanço de massa local para impurezas:

∂

∂t
CR1
z (t, θ) +

∂

∂θ
CR1
z (t, θ) = −RR1

z + km

[
C
R1

z (t)− CR1
z (t, θ)

]
(7.9)

Balanço de massa local para os momentos das cadeias dormentes:

∂

∂t
λR1
k,l (t, θ) +

∂

∂θ
λR1
k,l (t, θ) = RR1

λk,l
(7.10)

As equações diferenciais parciais acima estão sujeitas às seguintes condições de

contorno:

CR1
i (t, θ = 0) = Cif (7.11)

νR1
m1(t, θ = 0) = νm1f (7.12)

νR1
m2(t, θ = 0) = νm2f (7.13)

νR1
p (t, θ = 0) = 0 (7.14)

CR1
z (t, θ = 0) = Czf (7.15)

λR1
k,l (t, θ = 0) = 0 (7.16)

Os balanços de massa globais, que descrevem as variáveis médias de estado, e o

balanço global de energia são apresentados abaixo:

Balanço de massa global para o iniciador:

τR1
d

dt
C
R1

i (t) = Cif −
(
QsR1

Qo

)
C
R1

i − τR1R
R1

i (7.17)

Balanço de massa global para o solvente:

τR1
d

dt
νR1
s (t) =

ρsfνsf
ρR1
s

−
(
QsR1

Qo

)
νR1
s + τR1ρ

R1
s νR1

s

d

dT

[
1

ρs

]
d

dt
TR1 (7.18)

Balanço de massa global para o monômero 1 (Estireno):

τR1
d

dt
νR1
m1(t) =

ρm1fνm1f

ρR1
m1

−
(
QsR1

Qo

)
νR1
m1 − τR1

R
R1

m1Mm1

ρR1
m1

+ τR1ρ
R1
m1ν

R1
m1

d

dT

[
1

ρm1

]
d

dt
TR1

(7.19)
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Balanço de massa global para o monômero 2 (Divinilbenzeno):

τR1
d

dt
νR1
m2(t) =

ρm2fνm2f

ρR1
m2

−
(
QsR1

Qo

)
νR1
m2 − τR1

R
R1

m2Mm2

ρR1
m2

+ τR1ρ
R1
m2ν

R1
m2

d

dT

[
1

ρm2

]
d

dt
TR1

(7.20)

Balanço de massa global para o poĺımero:

τR1
d

dt
νR1
p (t) = −

(
QsR1

Qo

)
νR1
p +

τR1

ρR1
p

[
R
R1

m1Mm1 + R
R1

m2Mm2

]
+ τR1ρ

R1
p νR1

p

d

dT

[
1

ρp

]
d

dt
TR1

(7.21)

Balanço de massa global para impurezas:

τR1
d

dt
C
R1

z (t) = Czf −
(
QsR1

Qo

)
C
R1

z − τR1R
R1

z (7.22)

Balanço de massa global para os momentos das cadeias dormentes:

τR1
d

dt
λ
R1

k,l (t) = −
(
QsR1

Qo

)
λ
R1

k,l − τR1R
R1

λk,l
(7.23)

Balanço de energia global no meio reacional:

τR1
d

dt
TR1(t) =

(ρCp)f

ρCpR1

[
Tf − TR1

]
+

τR1

ρCpR1

∆Hp

(
R
R1

m1 + R
R1

m2

)
− τR1

ρCpR1VR1

[
UAR1

(
TR1 − TR1

c

)
+ αUAR1

(
TR1 − Ta

)] (7.24)

As taxas médias de reação para o primeiro reator são expressas pelas seguintes

integrais:

R
R1

i =

∫ ∞
0

RR1
i NV,R1(t, θ)dθ (7.25)

R
R1

m1 =

∫ ∞
0

RR1
m1N

V,R1(t, θ)dθ (7.26)

R
R1

m2 =

∫ ∞
0

RR1
m2N

V,R1(t, θ)dθ (7.27)

R
R1

z =

∫ ∞
0

RR1
z NV,R1(t, θ)dθ (7.28)

R
R1

λk,l
=

∫ ∞
0

RR1
λk,l
NV,R1(t, θ)dθ (7.29)

As equações do modelo de micromistura para o segundo reator são apresentadas

abaixo:

271
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Segundo Reator

Balanço para a distribuição de tempos de residência:

τR2

[
∂

∂t
NV,R2(t, θ) +

∂

∂θ
NV,R2(t, θ)

]
=

(
QsR1

Qo

)
NV,R1(t, θ)−

(
QsR2

Qo

)
NV,R2(t, θ)

(7.30)

A Equação (7.30) representa o balanço para o número de elementos fluidos e está

sujeita as seguintes condições iniciais e de fechamento:

NV,R2(t = 0, θ) =
1

(τR1 − τR2)

[
exp

(
−θ
τR1

)
− exp

(
−θ
τR2

)]
(7.31)

∫ ∞
0

fV,R2(t, θ)dθ = 1 (7.32)

As Equações (7.2) e (7.31) são obtidas a partir da resolução anaĺıtica das

Equações (7.1) e (7.30), admitindo-se que os reatores apresentam estado estacionário

na condição inicial. As equações do balanço populacional para os demais compo-

nentes presentes no meio reacional são apresentadas a seguir:

Balanço de massa local para iniciador:

τR2N
V,R2(t, θ)

[
∂

∂t
CR2
i (t, θ) +

∂

∂θ
CR2
i (t, θ)

]
=

(
QsR1

Qo

)
NV,R1(t, θ)

[
CR1
i (t, θ)− CR2

i (t, θ)
]

− τR2N
V,R2(t, θ)RR2

i + kmτR2N
V,R2(t, θ)

[
C
R2

i (t)− CR2
i (t, θ)

]
(7.33)

Balanço de massa local para o monômero 1 (estireno):

τR2N
V,R2(t, θ)

[
∂

∂t
νR2
m1(t, θ) +

∂

∂θ
νR1
m1(t, θ)

]
=

(
QsR1

Qo

)
NV,R1(t, θ)

[
ρR1
m1

ρR2
m1

νR1
m1(t, θ)− νR2

m1(t, θ)

]
− τR2N

V,R2(t, θ)
RR2
m1Mm1

ρR2
m1

+ kmτR2N
V,R2(t, θ)

[
νR2
m1(t)− νR2

m1(t, θ)
]

+ τR2ρ
R2
m1ν

R2
m1(t, θ)

d

dT

[
1

ρm1

]
d

dt
TR1

(7.34)

Balanço de massa local para o monômero 2 (divinilbenzeno):

τR2N
V,R2(t, θ)

[
∂

∂t
νR2
m2(t, θ) +

∂

∂θ
νR1
m2(t, θ)

]
=

(
QsR1

Qo

)
NV,R1(t, θ)

[
ρR1
m2

ρR2
m2

νR1
m2(t, θ)− νR2

m2(t, θ)

]
− τR2N

V,R2(t, θ)
RR2
m2Mm2

ρR2
m2

+ kmτR2N
V,R2(t, θ)

[
νR2
m2(t)− νR2

m2(t, θ)
]

+ τR2ρ
R2
m2ν

R2
m2(t, θ)

d

dT

[
1

ρm2

]
d

dt
TR1

(7.35)
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Balanço de massa local para o poĺımero:

τR2N
V,R2(t, θ)

[
∂

∂t
νR2
p (t, θ) +

∂

∂θ
νR1
p (t, θ)

]
=

(
QsR1

Qo

)
NV,R1(t, θ)

[
ρR1
p

ρR2
p

νR1
p (t, θ)− νR2

p (t, θ)

]

+ τR2
NV,R2(t, θ)

ρR1
p

[
R
R1

m1Mm1 + R
R1

m2Mm2

]
+ τR2ρ

R2
p νR2

p (t, θ)
d

dT

[
1

ρp

]
d

dt
TR1

(7.36)

Balanço de massa local para impurezas:

τR2N
V,R2(t, θ)

[
∂

∂t
CR2
z (t, θ) +

∂

∂θ
CR2
z (t, θ)

]
=

(
QsR1

Qo

)
NV,R1(t, θ)

[
CR1
z (t, θ)− CR2

z (t, θ)
]

− τR2N
V,R2(t, θ)RR2

z + kmτR2N
V,R2(t, θ)

[
C
R2

z (t)− CR2
z (t, θ)

]
(7.37)

Balanço de massa local para os momentos das cadeias dormentes:

τR2N
V,R2(t, θ)

[
∂

∂t
λR2
k,l (t, θ) +

∂

∂θ
λR2
k,l (t, θ)

]
=

(
QsR1

Qo

)
NV,R1(t, θ)

[
λR1
k,l (t, θ)− λR2

k,l (t, θ)
]

− τR2N
V,R2(t, θ)RR2

λk,l

(7.38)

Em relação ao segundo reator, a condição de alimentação foi admitida como

sendo equivalente às médias do primeiro reator. Neste caso, as equações diferenciais

parciais acima estão sujeitas as seguintes condições de contorno:

CR2
i (t, θ = 0) = C

R1

i (t) (7.39)

νR2
m1(t, θ = 0) = νR1

m1(t) (7.40)

νR2
m2(t, θ = 0) = νR1

m2(t) (7.41)

νR2
p (t, θ = 0) = νR1

p (t) (7.42)

CR2
z (t, θ = 0) = C

R2

z (t) (7.43)

λR2
k,l (t, θ = 0) = λ

R1

k,l (t) (7.44)

Os balanços de massa globais, que descrevem as variáveis médias de estado no

segundo reator, e o balanço de energia são apresentados abaixo:

Balanço de massa global para o iniciador:
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τR2
d

dt
C
R2

i (t) =

(
QsR1

Qo

)
C
R1

i −
(
QsR2

Qo

)
C
R2

i − τR2R
R2

i (7.45)

Balanço de massa global para o solvente:

τR2
d

dt
νR2
s (t) =

(
QsR1

Qo

)
ρR1
s νR1

s

ρR2
s

−
(
QsR2

Qo

)
νR2
s + τR2ρ

R2
s νR2

s

d

dT

[
1

ρs

]
d

dt
TR2

(7.46)

Balanço de massa global para o monômero 1 (Estireno):

τR2
d

dt
νR2
m1(t) =

(
QsR1

Qo

)
ρR1
m1ν

R1
m1

ρR2
m1

−
(
QsR2

Qo

)
νR2
m1 − τR2

R
R2

m1Mm1

ρR2
m1

+ τR2ρ
R2
m1ν

R2
m1

d

dT

[
1

ρm1

]
d

dt
TR2

(7.47)

Balanço de massa global para o monômero 2 (Divinilbenzeno):

τR2
d

dt
νR2
m2(t) =

(
QsR1

Qo

)
ρR1
m2ν

R1
m2

ρR2
m2

−
(
QsR2

Qo

)
νR2
m2 − τR2

R
R2

m2Mm2

ρR2
m2

+ τR2ρ
R2
m2ν

R2
m2

d

dT

[
1

ρm2

]
d

dt
TR2

(7.48)

Balanço de massa global para o poĺımero:

τR2
d

dt
νR2
p (t) =

(
QsR1

Qo

)
ρR1
p νR1

p

ρR2
p

−
(
QsR2

Qo

)
νR2
p +

τR2

ρR2
p

[
R
R2

m1Mm1 + R
R2

m2Mm2

]
+ τR2ρ

R2
p νR2

p

d

dT

[
1

ρm2

]
d

dt
TR2

(7.49)

Balanço de massa global para impurezas:

τR2
d

dt
C
R2

z (t) =

(
QsR1

Qo

)
C
R1

z −
(
QsR2

Qo

)
C
R2

z − τR2R
R2

z (7.50)

Balanço de massa global para os momentos das cadeias dormentes:

τR2
d

dt
λ
R2

k,l (t) =

(
QsR1

Qo

)
λ
R1

k,l −
(
QsR2

Qo

)
λ
R2

k,l − τR2R
R2

λk,l
(7.51)

Balanço de energia global no meio reacional:

τR2
d

dt
TR2(t) =

(
QsR1

Qo

)
ρCpR1

ρCpR2

[
TR2
f − TR2

]
+

τR2

ρCpR2

∆Hp

(
R
R2

m1 + R
R2

m2

)
− τR2

ρCpR2VR2

[
UAR2

(
TR2 − Tc

)
+ αUAR2

(
TR2 − Ta

)] (7.52)

As relações entre as vazões volumétricas nos dois reatores são calculadas a partir

dos balanços de massa globais a partir da restrição de que os volumes dos reatores são
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iguais ao somatório dos volumes parciais dos componentes, conforme apresentado

nas equações abaixo:

QsR1

Qo

=

[
ρsfνsf
ρR1
s

+
ρm1fνm1f

ρR1
m1

+
ρm2fνm2f

ρR1
m2

]
+ τR1

[
R
R1

m1Mm1

(
1

ρR1
p

− 1

ρR1
m1

)]
+ τR1

[
R
R1

m2Mm2

(
1

ρR1
p

− 1

ρR1
m2

)]
+ τR1

[
ρR1
s νR1

s

d

dT

(
1

ρs

)
+ ρR1

m1ν
R1
m1

d

dT

(
1

ρm1

)
+ ρR1

m2ν
R1
m2

d

dT

(
1

ρm2

)
+ ρR1

p νR1
p

d

dT

(
1

ρp

)]
d

dt
TR1(t)

(7.53)

QsR2

Qo

=

(
QsR1

Qo

)[
ρR1
s νR1

s

ρR2
s

+
ρR1
m1ν

R1
m1

ρR2
m1

+
ρR1
m2ν

R1
m2

ρR2
m2

+
ρR1
p νR1

p

ρR2
p

]
+ τR2

[
R
R2

m1Mm1

(
1

ρR2
p

− 1

ρR2
m1

)]
+ τR2

[
R
R2

m2Mm2

(
1

ρR2
p

− 1

ρR2
m2

)]
+ τR2

[
ρR2
s νR2

s

d

dT

(
1

ρs

)
+ ρR2

m1ν
R2
m1

d

dT

(
1

ρm1

)
+ ρR2

m2ν
R2
m2

d

dT

(
1

ρm2

)
+ ρR2

p νR2
p

d

dT

(
1

ρp

)]
d

dt
TR2(t)

(7.54)

De modo análogo ao primeiro reator, as taxas médias de reação no segundo reator

são expressas pelas seguintes integrais:

R
R2

i =

∫ ∞
0

RR2
i NV,R2(t, θ)dθ (7.55)

R
R2

m1 =

∫ ∞
0

RR2
m1N

V,R2(t, θ)dθ (7.56)

R
R2

m2 =

∫ ∞
0

RR2
m2N

V,R2(t, θ)dθ (7.57)

R
R2

z =

∫ ∞
0

RR2
z NV,R2(t, θ)dθ (7.58)

R
R2

λk,l
=

∫ ∞
0

RR2
λk,l
NV,R2(t, θ)dθ (7.59)
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7.3 Abordagens Numéricas

O sistema de equações ı́ntegro-diferenciais parciais que constitui o modelo de

micromistura para os dois reatores em série foi discretizado na variável independente

(θ), usando o método das caracteŕısticas, cujos detalhes de implementação foram

apresentados no Caṕıtulo 3. As integrais presentes nos termos das taxas médias

de reação foram calculados pelo método dos trapézios. Um aspecto importante

que deve ser ressaltado é que as equações do balanço populacional para o segundo

reator foram resolvidas na forma impĺıcita para os termos diferenciais (conforme

apresentado nas Equações (7.33) a (7.38)). A resolução das equações do balanço

populacional na forma expĺıcita ocasiona problemas de singularidade no processo de

integração, em decorrência do limite das distribuições de tempos de residência no

segundo reator tender a zero, quando a variável independente (θ) tende a zero.

O código DASSL para integração de sistema de equações algébrico-diferenciais

permite a resolução de problemas na forma impĺıcita e, por esta razão, foi utilizado

para resolver o sistema de equações diferenciais ordinárias no domı́nio do tempo.

As simulações do modelo de micromistura foram realizadas usando uma malha de

discretização composta por 50 curvas caracteŕısticas, uma vez que foi observada

convergência adequada dos resultados. As equações discretizadas pelo método das

caracteŕısticas são apresentadas a seguir:

Primeiro Reator

τR1
d

dt
NV,R1
j (t) = −

(
QsR1

Qo

)
NV,R1
j (t) (7.60)

d

dt
CR1
i,j (t) = −RR1

i,j + km

[
C
R1

i (t)− CR1
i,j (t)

]
(7.61)

d

dt
νR1
m1,j(t) = −

RR1
m1,jMm1

ρR1
m1

+ km
[
νR1
m1(t)− νR1

m1,j(t)
]

+ ρR1
m1ν

R1
m1,j(t)

d

dT

[
1

ρm1

]
d

dt
TR1

(7.62)

d

dt
νR1
m2,j(t) = −

RR1
m2,jMm2

ρR1
m2

+ km
[
νR1
m2(t)− νR1

m2,j(t)
]

+ ρR1
m2ν

R1
m2,j(t)

d

dT

[
1

ρm2

]
d

dt
TR1

(7.63)

d

dt
νR1
p,j (t) =

1

ρR1
p

[
RR1
m1,jMm1 + RR1

m2,jMm2

]
+ ρR1

p νR1
p,k(t)

d

dT

[
1

ρp

]
d

dt
TR1 (7.64)

d

dt
CR1
z,j (t) = −RR1

z,j + km

[
C
R1

z (t)− CR1
z,j (t)

]
(7.65)
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d

dt
λR1
k,lj

(t) = RR1
λk,lj

(7.66)

Segundo Reator

τR2
d

dt
NV,R2
j (t) =

(
QsR1

Qo

)
NV,R1
j (t)−

(
QsR2

Qo

)
NV,R2
j (t) (7.67)

τR2N
V,R2
j (t)

d

dt
CR2
i,j (t) =

(
QsR1

Qo

)
NV,R1
j (t)

[
CR1
i,j (t)− CR2

i,j (t)
]

− τR2N
V,R2
j (t)RR2

i,j + kmτR2N
V,R2
j (t)

[
C
R2

i (t)− CR2
i,j (t)

] (7.68)

τR2N
V,R2
j (t)

d

dt
νR2
m1,j(t) =

(
QsR1

Qo

)
NV,R1
j (t)

[
ρR1
m1

ρR2
m1

νR1
m1,j(t)− νR2

m1,j(t)

]
− τR2N

V,R2
j (t)

RR2
m1,jMm1

ρR2
m1

+ kmτR2N
V,R2
j (t)

[
νR2
m1(t)− νR2

m1,j(t)
]

+ τR2ρ
R2
m1ν

R2
m1,j(t)

d

dT

[
1

ρm1

]
d

dt
TR1

(7.69)

τR2N
V,R2
j (t)

d

dt
νR2
m2,j(t) =

(
QsR1

Qo

)
NV,R1
j (t)

[
ρR1
m2

ρR2
m2

νR1
m2,j(t)− νR2

m2,j(t)

]
− τR2N

V,R2
j (t)

RR2
m2,jMm2

ρR2
m2

+ kmτR2N
V,R2
j (t)

[
νR2
m2(t)− νR2

m2,j(t)
]

+ τR2ρ
R2
m2ν

R2
m2,j(t)

d

dT

[
1

ρm2

]
d

dt
TR1

(7.70)

τR2N
V,R2
j (t)

d

dt
νR2
p,j (t) =

(
QsR1

Qo

)
NV,R1
j (t)

[
ρR1
p

ρR2
p

νR1
p,j (t)− νR2

p,j (t)

]

+ τR2

NV,R2
j (t)

ρR1
p

[
R
R1

m1,jMm1 + R
R1

m2,jMm2

]
+ τR2ρ

R2
p νR2

p,j (t)
d

dT

[
1

ρp

]
d

dt
TR1

(7.71)

τR2N
V,R2
j (t)

d

dt
CR2
z,j (t) =

(
QsR1

Qo

)
NV,R1
j (t)

[
CR1
z,j (t)− CR2

z,j (t)
]

− τR2N
V,R2
j (t)RR2

z,j + kmτR2N
V,R2
j (t)

[
C
R2

z (t)− CR2
z,j (t)

] (7.72)

τR2N
V,R2
j (t)

d

dt
λR2
k,lj

(t) =

(
QsR1

Qo

)
NV,R1
j (t)

[
λR1
k,lj

(t)− λR2
k,lj

(t)
]

− τR2N
V,R2
j (t)RR2

λk,lj
j = 1, . . . , N
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7.4 Resultados e Discussões

Nesta seção são apresentados os resultados de simulação para o modelo de mi-

cromistura proposto para os reatores cont́ınuos de copolimerização de estireno com

divinilbenzeno em solução. Estes resultados são comparados com os dados experi-

mentais obtidos na unidade experimental em condições distintas de temperatura e

agitação. Na Figura 7.1 são mostrados os resultados de conversão nos dois reatores

para o experimento R1, conduzido na temperatura de 110 ◦C e taxa de agitação

nos reatores 1 e 2 de 300 e 200 rpm, respectivamente.

(a) (b)

Figura 7.1: Dados experimentais e predições do modelo de micromistura para as
conversões no experimento R1: 7.1a Reator 1; 7.1b Reator 2. Parâmetros: τR1 = 0, 9;
τR2 = 1, 5; Czf = Cz0 = 0, 001 mol/l.

Em relação aos dados da Figura 7.1, é posśıvel observar que o modelo de mi-

cromistura descreve de forma adequada os dados do primeiro reator. Conforme foi

apresentado no Caṕıtulo 6, as distribuições de tempos de residência do primeiro

reator para a condição experimental R1, segue um tanque de mistura ideal, e possi-

velmente por esta razão, o modelo de micromistura conseguiu representar os dados

experimentais. Todavia, é importante salientar que os efeitos de micromistura não

são significativos, quando o erro experimental é levado em consideração. Em relação

aos dados do segundo reator, pode-se afirmar que o modelo de micromistura não

consegue explicar os dados experimentais, e isto se deve principalmente ao fato de

que o segundo reator não segue uma distribuição de tempos de residência de um tan-

que de mistura perfeita. Além disso, embora existam efeitos quando o parâmetro

de micromistura é variado entre a segregação completa e máxima micromistura, tais

efeitos são pouco significativos. Na Figura 7.2 são apresentados os resultados de

conversão para a reação R2, efetuada na temperatura de 110 ◦C e taxa de agitação

nos reatores de 100 e 50 rpm, respectivamente.

Em relação aos resultados da Figura 7.2, novamente os efeitos de micromistura
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(a) (b)

Figura 7.2: Dados experimentais e predições do modelo de micromistura para as
conversões no experimento R2: 7.1a Reator 1; 7.1b Reator 2. Parâmetros: τR1 = 0, 9;
τR2 = 1, 5; Czf = Cz0 = 0, 001 mol/l.

são pouco significativos quando o erro experimental é levando em consideração. Em

particular, o modelo de micromistura consegue representar bem os dados dos dois

reatores até aproximadamente 8 h de reação. Todavia, o modelo não consegue

predizer a diminuição observada nas conversões dos dois reatores nos tempos finais

de reação. Estes resultados confirmam o que foi apresentado no Caṕıtulo 6, em

que possivelmente este efeito de diminuição ocorre em decorrência de mudanças

nas distribuições de tempos de residência, como a formação de zonas mortas, por

exemplo.

Os resultados das massas molares para a reação R1 são apresentados nas Fi-

gura 7.3. Em relação aos dados de Mn, pode-se também afirmar que os efeitos

de micromistura são pouco significativas, quando comparados com o erro experi-

mental. Em contrapartida, os dados de Mw apresentaram um aumento súbito na

condição de segregação completa. Este aumento está possivelmente associado ao

maior consumo local de monômero nos elementos de fluido, ocasionando um au-

mento da concentração de cadeias vivas. O aumento da concentração de cadeias

vivas, por sua vez, aumenta as reações de reincorporação, justificando dessa forma,

o efeito de segregação completa ser mais evidente na massa molar ponderal Mw.

Os dados experimentais e simulados das massas molares da reação R2 são apre-

sentados na Figura 7.4. No caso dos dados da reação R2, as predições do modelo

de micromistura para o Mw dos dois reatores ficaram bastante distantes dos dados

experimentais. Esses resultados reforçam novamente que os efeitos de micromistura

não são capazes de explicar os dados de massas molares. Portanto, a partir des-

tes resultados, em conjunto com os resultados apresentados no Caṕıtulo 6, pode-se

afirmar que os dados das massas molares para o planejamento experimental efetu-
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ado são influenciados pelos seguintes efeitos: distribuições de tempos de residência,

transferência de cadeia e reações de reincorporação.

(a) (b)

(c) (d)

Figura 7.3: Dados experimentais e predições do modelo de micromistura para as
massas molares no experimento R1: 7.3aMn no primeiro reator; 7.3bMn no segundo
reator; 7.3c Mw no primeiro reator e 7.3d Mw no segundo reator. Parâmetros:
τR1 = 0, 9; τR2 = 1, 5; Czf = Cz0 = 0, 001 mol/l.

Na Figura 7.5 são mostrados os resultados de conversão nos dois reatores para

o experimento R1, conduzido na temperatura de 130 ◦C e taxa de agitação nos

reatores de 300 e 200 rpm, respectivamente. Em relação aos dados de conversão

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

Caṕıtulo 6 que as distribuições de tempos de residência estão bastante próximas de

um tanque de mistura ideal. Neste caso, a diminuição observada nos tempos finais

de reação para os dados de conversão pode ser atribúıda a efeitos de segregação. É

fácil entender que, com o aumento da viscosidade do meio, os efeitos de segregação

tendem a aumentar. Como mostrado na Figura 7.5a, a diminuição do parâmetro

de micromistura ocasiona diminuição na conversão. Assim, pode-se afirmar que o
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(a) (b)

(c) (d)

Figura 7.4: Dados experimentais e predições do modelo de micromistura para as
massas molares no experimento R2: 7.4aMn no primeiro reator; 7.4bMn no segundo
reator; 7.4c Mw no primeiro reator e 7.4d Mw no segundo reator. Parâmetros:
τR1 = 0, 9; τR2 = 1, 5; Czf = Cz0 = 0, 001 mol/l.

primeiro reator apresenta máxima micromistura no ińıcio da reação e efeitos de se-

gregação nos tempos finais. Em relação aos dados do segundo reator, o modelo de

micromistura não foi capaz de descrever a sobre-elevação presente nos dados, o que

reforça que este comportamento ocorre em decorrência das distribuições de tempos

de residência e efeito gel, conforme mostrado no Caṕıtulo 6.

Os resultados de conversão nos dois reatores para o experimento R4, condu-

zido na temperatura de 130 ◦C e taxa de agitação nos reatores de 100 e 50 rpm,

respectivamente, são mostrados na Figura 7.6. Neste caso, os resultados mostram

que o modelo de micromistura não foi capaz de descrever os dados de conversão dos

dois reatores, uma vez que os dados experimentais apresentaram maiores conversões.

Estes resultados mostram que em condições isotérmicas, o modelo de micromistura

não é capaz de predizer conversões elevadas como as que foram observadas para o

segundo reator, principalmente. Portanto, estes resultados confirmam os resultados
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(a) (b)

Figura 7.5: Dados experimentais e predições do modelo de micromistura para as
conversões no experimento R3: 7.5a Reator 1; 7.5b Reator 2. Parâmetros: τR1 = 0, 9;
τR2 = 1, 5; Czf = Cz0 = 0, 001 mol/l.

apresentados no Caṕıtulo 6, de que os dados da reação R4 são explicados pelas

distribuições de tempos de residência não-ideais.

(a) (b)

Figura 7.6: Dados experimentais e predições do modelo de micromistura para as
conversões no experimento R4: 7.6a Reator 1; 7.6b Reator 2. Parâmetros: τR1 = 0, 9;
τR2 = 1, 5; Czf = Cz0 = 0, 001 mol/l.

Na Figura 7.7 são apresentados os resultados preditos e experimentais para as

massas molares da reação R3. Observa-se que o modelo de micromistura foi capaz

de descrever de forma adequada os dados de Mn nos dois reatores. Em relação

aos dados de Mn, novamente, observa-se que os efeitos de micromistura são pouco

significativas, quando comparados com o erro experimental. Em contrapartida, o

modelo de micromistura não foi capaz de descrever os dados de Mw nos dois re-

atores. É posśıvel observar que os dados de Mw são pouco senśıveis aos efeitos

de micromistura, embora novamente os dados simulados tenham apresentado um

282
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aumento súbito na condição de segregação completa. Conforme já discutido, este

aumento está associado ao maior consumo local de monômero nos elementos de

fluido, ocasionando um aumento da concentração de cadeias vivas. O aumento da

concentração de cadeias vivas, por sua vez, aumenta as reações de reincorporação,

justificando dessa forma, o efeito de segregação completa ser mais evidente na massa

molar ponderal Mw. Estes resultados confirmam novamente que os efeitos associa-

dos às distribuições de tempos de residência, transferência de cadeia para impurezas

e reincorporação de cadeias são mais importantes para descrever os dados de massas

molares do que os efeitos de micromistura.

(a) (b)

(c) (d)

Figura 7.7: Dados experimentais e predições do modelo de micromistura para as
massas molares no experimento R3: 7.7aMn no primeiro reator; 7.7bMn no segundo
reator; 7.7c Mw no primeiro reator e 7.7d Mw no segundo reator. Parâmetros:
τR1 = 0, 9; τR2 = 1, 5; Czf = Cz0 = 0, 0 mol/l.

Por último, são apresentados os resultados preditos e experimentais para as mas-

sas molares da reação R4, conforme pode ser visto na Figura 7.8. Novamente, os

resultados mostram que os efeitos de micromistura são pouco significativos e não

são 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, já que o

mesmo apresenta comportamento próximo da distribuição de tempos de residência

ideal, as predições para o segundo reator estão bastante distantes dos dados expe-

rimentais. Novamente, isto ocorre possivelmente em decorrência da distribuição de

tempos de residência não-ideal apresentada no segundo reator.

(a) (b)

(c) (d)

Figura 7.8: Dados experimentais e predições do modelo de micromistura para as
massas molares no experimento R4: 7.8aMn no primeiro reator; 7.8bMn no segundo
reator; 7.8c Mw no primeiro reator e 7.8d Mw no segundo reator. Parâmetros:
τR1 = 0, 9; τR2 = 1, 5; Czf = Cz0 = 0, 0 mol/l.

7.5 Comentários Finais

Neste caṕıtulo os efeitos de micromistura foram analisados em reatores cont́ınuos

de copolimerização de estireno e divinilbenzeno em solução. Os resultados simulados

para diversos graus de micromistura foram comparados com os dados experimentais

dispońıveis para condições distintas de temperatura e taxa de agitação. Em relação

aos dados de conversão, é posśıvel afirmar que nas reações conduzidas a 110 ◦C, os
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efeitos de micromistura são pouco significativos. Conforme pôde ser observado, os

perfis de conversão pouco se alteraram com a variação do parâmetro de micromis-

tura. Isto pode ser associado a dois fatores: (i) baixas conversões apresentadas para

estas reações e (ii) o fato dos reatores apresentarem comportamento isotérmico.

Por outro lado, nas reações efetuadas na temperatura de 130 ◦C, os efeitos de

micromistura nos dados de conversão mostraram-se mais significativos, embora tais

efeitos não sejam suficientes para explicar os dados experimentais, com exceção dos

dados de conversão do primeiro reator da condição R3. Nesta condição, os resulta-

dos sugerem evidências de aparecimento de efeitos de segregação nos tempos finais

de reação, em decorrência da diminuição da conversão. Para as demais condições

experimentais, fica bastante claro que os efeitos da fluidodinâmica do sistema, ou

seja, das distribuições de tempos de residência, são mais importantes do que os

efeitos de micromistura em si. Conforme já discutido, as elevadas viscosidades al-

cançadas nestes reatores ocasionam desvios significativos da idealidade em relação

às distribuições de tempos de residência.

Em relação aos dados de massas molares, por sua vez, os efeitos de segregação

são significativos somente nos dados de Mw para o caso completamente segregado,

em que se observou um aumento abrupto nos dados de Mw. Todavia, assim como

nos dados de conversão, os efeitos de segregação não foram capazes de explicar

os dados experimentais para as massas molares em condições nas quais as distri-

buições de tempos de residência são bastante distintas do comportamento ideal. No

caso particular das massas molares, fica bastante evidente que estes resultados são

influenciados sobretudo pelas distribuições de tempos de residência e pelos efeitos

cinéticos associados às reações de transferência de cadeia para as impurezas e reações

de reincorporação.
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Considerações Finais

“The important thing is not to stop questioning.”

Albert Einstein

Resumo: Neste caṕıtulo, são apresentados os comentários finais sobre

a tese de doutorado desenvolvida, bem como as sugestões para trabalhos

posteriores a serem realizados dentro desta temática.

8.1 Conclusões

Neste trabalho foram analisados aspectos teóricos e experimentais sobre a

operação de mistura em reatores de polimerização via radicais-livres em solução.

Em especial, foram propostos modelos matemáticos para reatores de polimerização

do tipo tanque agitado, que levaram em consideração a não-idealidade dos aspectos

de mistura, tanto da macromistura a partir dos efeitos de distribuição de tempos de

residência, bem como os efeitos de micromistura. Conforme mostrado no Caṕıtulo

3, os efeitos de micromistura podem ser bastante importantes em reatores cont́ınuos

de polimerização do tipo tanque em condições não-isotérmicas. Em particular, foi

mostrado que nestas condições o aumento do grau de segregação no reator pode

levar ao aparecimento de múltiplos estados estacionários e dinâmica oscilatória.

Além disso, foram realizadas reações de copolimerização de estireno e divinil-

benzeno em sistema batelada e cont́ınuo com o intuito de compreender a cinética

de polimerização e o comportamento dinâmico dos reatores cont́ınuos em condições

distintas de agitação. Em especial, o divinilbenzeno foi escolhido como comonômero,

por atuar como um agente promotor de ligações cruzadas e dificultar, portanto, a

operação 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 copolimerização de estireno e divinilbenzeno são influenciadas principalmente
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pelos efeitos de reticulação e transferência de cadeia para impurezas. Portanto, em-

bora as quantidades de divinilbenzeno utilizadas não afetem significativamente as

conversões, os efeitos nas massas molares são bastante importantes.

Para avaliação dos efeitos de mistura, experimentos foram realizados na unidade

de reatores cont́ınuos do tipo tanque agitado constrúıda no LMSCP. Conforme dis-

cutido, a unidade em escala de bancada foi constrúıda seguindo as caracteŕısticas do

processo industrial, em que reatores cont́ınuos em série são utilizados na produção

de poliestireno comercial. Além disso, as condições experimentais também foram

escolhidas de acordo com o processo industrial. Portanto, os resultados apresenta-

dos neste trabalho apresentam relevância tecnológica e industrial. Em especial, os

resultados experimentais mostram que o comportamento dinâmico destes reatores

de polimerização em baixas concentrações de solvente são bastante suscet́ıveis às

condições de mistura do meio reacional. Portanto, a operação de mistura constitui

um aspecto relevante para o processo industrial, visto que instabilidades dinâmicas,

como perda de controle da reação, foram observadas nos experimentos em que pro-

positalmente a taxa de agitação foi diminúıda, visando a acentuar os problemas de

mistura. É importante novamente salientar que a temperatura dos reatores foi bem

controlada, e que todos os experimentos foram conduzidos em condições pratica-

mente isotérmicas, de modo que todas as observações experimentais reportadas não

podem ser atribúıdas, portanto, aos efeitos térmicos.

Além dos dados experimentais de conversão e massas molares, foram também

analisados os resultados para as distribuições de tempos de residência nos dois re-

atores. Em especial, modelos simplificados foram propostos para descrever as dis-

tribuições de tempos de residência. Observou-se que o comportamento dinâmico

destes reatores pode ser atribúıdo à formação de zonas mortas, formação de volu-

mes com transferência de material entre si, ilustrando que as distribuições de tempos

de residência nestes reatores podem ser bastante complexas e certamente estão dis-

tantes de tanques de mistura ideal, sobretudo no segundo reator. Em geral, os

modelos propostos para as distribuições de tempos de residência mostraram que a

diminuição da taxa de agitação ocasiona atraso nos módulos de mistura, de maneira

que os reatores apresentam comportamento semelhantes aos descritos por modelos

de dispersão axial, sobretudo o segundo reator. Estes modelos apontam que estes

sistemas não são homogêneos, ocorrendo formação de câmaras, cujos volumes não

são necessariamente estáticos ao longo da reação. A compreensão adequada de como

estes volumes interagem entre si, ou apresentam efeitos de contração de acordo com

as condições de agitação e as propriedades do meio reacional é fundamental para

o bom entendimento destes reatores. Os efeitos de reticulação proporcionados pela

adição de DVB contribuem bastante para o comportamento não-homogêneo destes

reatores, em decorrência da dificuldade de solubilização do copoĺımero.
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Em relação aos efeitos de micromistura, é posśıvel afirmar que nas condições

experimentais analisadas estes efeitos são pouco significativos. Isto ocorre princi-

palmente devido às elevadas viscosidades alcançadas nos reatores que tornam os

efeitos de macromistura; ou seja, as distribuições de tempos de residência não-ideais

são o aspecto mais significativo para a compreensão adequada do comportamento

dinâmico destes reatores. Além disso, mesmo em condições de distribuição de tem-

pos de residência ideal, é posśıvel afirmar que a caracteŕıstica isotérmica dos reatores

diminui significativamente os efeitos associados à micromistura, conforme pode ser

observado nos resultados de simulação apresentados.

8.2 Sugestões para Trabalhos Futuros

Para trabalhos posteriores dentro da temática de mistura, sugere-se a execução

de experimentos adicionais de injeção de corantes como traçadores, com o objetivo

de confirmar qualitativamente a formação de zonas mortas e de transferência de

material no interior dos reatores. Com o intuito de validar alguns resultados de

dinâmica oscilatória apresentados no Caṕıtulo 3, experimentos adicionais podem

ser efetuados em condições de maior concentração de solvente com o intuito de

aproximar as distribuições de tempos de residência do comportamento ideal, embora

este cenário esteja bastante distante do processo industrial real. Além disso, são

necessárias adaptações na unidade para diminuir as taxas de transferência de calor,

a fim de possibilitar a execução de experimentos em condições não-isotérmicas. Uma

alternativa é a troca do fluido de transferência de calor, utilizando ar quente para o

aquecimento dos reatores, por exemplo.

Em relação aos estudos de modelagem matemática, a continuação natural deste

trabalho envolve a realização de estudos de fluidodinâmica computacional, a fim de

que um melhor entendimento possa ser adquirido no que diz respeito aos gradientes

de concentração de poĺımero, que certamente existem nestes reatores, em decorrência

da formação das ligações cruzadas entre as cadeias, que dificulta a homogeneização

do sistema. Além disso, os estudos sobre a cinética de copolimerização do estireno

com divinilbenzeno podem ser aprofundados, sobretudo acerca do comportamento

destas reações em condições após a formação de gel, que constitui um tema bastante

relevante e amplamente discutido na literatura.

Por último, sugere a continuação dos estudos de dinâmica e construção dos

diagramas de bifurcação, utilizando os modelos de distribuição de tempos de re-

sidência não-ideais propostos neste trabalho, com o intuito de explorar as estruturas

dinâmicas que podem surgir como multiplicidade de estados estacionários, dinâmica

oscilatória e a validação experimental destes comportamentos.
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1985.021860218. Dispońıvel em: <http://onlinelibrary.wiley.com/

doi/10.1002/macp.1985.021860218/abstract>.

HILD, G., OKASHA, R., REMPP, P., 1985, “Free radical crosslinking co-

polymerization in the post-gel state, 3. Swelling and mechanical

properties of polystyrene networks”, Die Makromolekulare Chemie,

v. 186, n. 2, pp. 407–422. doi: 10.1002/macp.1985.021860219. Dis-
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tics Research Division. Relatório técnico, Lawrence Livermore National

Laboratory, Livermore, CA, EUA.

PINTO, J. C., 1990a, “Dynamic behavior of continuous vinyl chloride suspension

polymerization reactors: Effects of segregation”, Polymer Engineering and

Science, v. 30, n. 15 (ago.), pp. 925–930. ISSN: 0032-3888. doi: 10.1002/
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Ciência Hoje, v. 18, n. 105, pp. 52–60.
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Apêndice A

Análise do Sistema de Agitação

A.1 Introdução

Neste apêndice é apresentado o detalhamento do sistema de agitação 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 cálculo

do número de Reynolds e estimativas para o trabalho de eixo.

A.2 Detalhamento do Sistema de Agitação

As Figuras A.1 e A.2 apresentam as dimensões caracteŕısticas para os agitado-

res utilizados na unidade experimental constitúıda pelos dois reatores tanque de

mistura conectados em série. Conforme pode ser visto na Figura A.1b, o sistema

de agitação do primeiro reator é constitúıdo por três impelidores do tipo pá com

inclinação de 45 ◦. Além disso, é posśıvel observar que os dois primeiros impelido-

res são constitúıdos por 4 pás, enquanto que o último impelidor, posicionado ao

fundo do reator, é constitúıdo por 6 pás. As dimensões caracteŕısticas das pás são

apresentadas na Figura A.1b.

O sistema de agitação do segundo reator, por sua vez, é constitúıdo por um

impelidor do tipo âncora, cujas dimensões caracteŕısticas podem ser visualizadas

na Figura A.2. Conforme discutido por BIRD et al. (2004), os fatores de escala

comprimento (l), velocidade (vo), massa espećıfica (ρ) e viscosidade (µ) estão corre-

lacionados entre si no grupo adimensional conhecido como número de Reynolds. A

magnitude desse grupo adimensional indica a importância relativa das forças iner-

ciais e viscosas no sistema. No caso de um sistema de agitação, o comprimento

caracteŕıstico é o diâmetro do impelidor (D) e a velocidade é o produto da veloci-

dade de rotação (N) e o diâmetro do impelidor. Portanto, o número de Reynolds é

calculado por:
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(a)

(b)

Figura A.1: Detalhamento do sistema de agitação do primeiro reator: A.1a Di-
mensões caracteŕısticas do impelidor do tipo pá; A.1b Arranjo dos impelidores.

Re =
D2Nρ

µ
(A.1)

A viscosidade do meio reacional (em cP) foi estimada a partir das correlações
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Figura A.2: Dimensões caracteŕısticas do impelidor do tipo âncora.

propostas por KIM e CHOI (1992), que são apresentadas a seguir:

µ = µs + µ200 exp

[
Ev
R

(
1

T
− 1

473, 0

)]
(A.2)

em que µs é a viscosidade da solução de estireno e etilbenzeno (em cP), que é

calculada pela seguinte expressão:

µs = 0, 667 exp

[
2300

R

(
1

T
− 1

303, 0

)]
(A.3)

A energia de ativação para o escoamento viscoso (Ev em cal/mol) é uma função
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da fração de poĺımero (Xp), sendo obtida pela seguinte expressão:

Ev = 2300 exp (2, 4Xp) (A.4)

Por último, µ200 é a viscosidade da solução polimérica a 200 ◦ (em cP), calculada

pela seguinte equação:

µ200 = 3, 31.10−12X10,7
p M3,4

w (A.5)

em que Mw é a massa molar média ponderal do poĺımero em g/mol.

A Tabela A.1 apresenta os valores calculados para o número de Reynolds para

os diversos experimentos apresentados no Caṕıtulo 4 desta tese de doutorado, con-

siderando o escoamento em regime permanente.

Tabela A.1: Número de Reynolds para as reações em sistema cont́ınuo

Reação R1 R2 R3 R4 R5 R6
Temperatura ( ◦C) 110 110 130 130 120 120

Taxa de Agitação (rpm)

Reator 1 300 100 300 100 300 200

Reator 2 200 50 200 50 200 100

Número de Reynolds (Re)

Reator 1 3144 1065 2,76 0,01 34,52 627,61

Reator 2 2,31 61,79 5, 3.10−4 1, 3.10−6 0,01 0,02

A partir dos resultados obtidos, é posśıvel afirmar que os efeitos viscosos são

de extrema importância nas condições experimentais praticadas em decorrência dos

baixos valores obtidos para o número de Reynolds, sobretudo no segundo reator (que

opera a conversões mais altas). Portanto, o escoamento é praticamente laminar na

maioria das condições experimentais analisadas, com exceção do primeiro reator

nas condições de baixa temperatura, em que os valores obtidos para o número de

Reynolds foram intermediários. Os efeitos de turbulência podem ser considerados

pouco significativos em todas as condições experimentais analisadas.

Por último, estimativas da ordem de grandeza para o trabalho de eixo foram

efetuadas com o objetivo de analisar a importância dessa parcela de energia que foi

desconsiderada nos balanços de conservação desenvolvidos nessa tese de doutorado.
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Apêndice A - Análise do Sistema de Agitação

O trabalho de eixo pode ser obtido a partir da equação da conservação de quanti-

dade de movimento na direção angular. Essa equação possui solução anaĺıtica em

condições especiais que incluem as hipóteses de escoamento em regime permanente

e fluido Newtoniano. A partir da aplicação de condições de contorno adequadas

que incluem o conhecimento da velocidade de rotação do impelidor e a condição de

não-deslizamento do fluido na parede do reator, esta equação permite obter a dis-

tribuição de velocidades na direção 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 (Ẇ ) sob tais circunstâncias pode ser obtida

pela seguinte equação:

Ẇ =
4µN2πkR2L

(k2 − 1)
(A.6)

em que k é a razão entre o raio do impelidor e o raio do reator (R) e L é a largura

do impelidor.

A Tabela A.2 apresenta os valores calculados para as taxas de energia fornecidas

pelo agitador nos os diversos experimentos apresentados no Caṕıtulo 4 desta tese de

doutorado, considerando o escoamento em regime permanente.

Tabela A.2: Estimativas para o trabalho de eixo para as reações em sistema cont́ınuo

Reação R1 R2 R3 R4 R5 R6
Temperatura ( ◦C) 110 110 130 130 120 120

Taxa de Agitação (rpm)

Reator 1 300 100 300 100 300 200

Reator 2 200 50 200 50 200 100

Ẇ (J/h)

Reator 1 0,912 0,01 546,83 1538 84,58 1,356

Reator 2 24320 13,95 1, 1.108 7, 1.108 4, 9.106 3, 3.105

A partir dos resultados obtidos, é posśıvel afirmar que a quantidade de energia

associada ao trabalho de eixo pode ser da mesma ordem de grandeza da quantidade

de energia gerada pela reação de polimerização sobretudo para o segundo reator,

nas condições de elevada temperatura. O trabalho de eixo se torna importante em

decorrência das elevadas viscosidades alcançadas no sistema reacional. Entretanto,
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em relação ao primeiro reator, as quantidades de energia associadas ao trabalho de

eixo podem ser consideradas pouco importantes em comparação com a quantidade

de calor gerada pela reação de polimerização.
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