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Resumo da Dissertagdo apresentada a COPPE/UFRJ como parte dos requisitos

necessarios para a obtengdo do grau de Mestre em Ciéncias (M.Sc.).

ANALISE DA FLUIDODINAMICA E DO EFEITO DE MISTURADORES
ESTATICOS EM UM REATOR TUBULAR DE POLIMERIZACAO USANDO
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Icaro Pianca Guidolini
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O comportamento fluidodindmico de um reator tubular de polimerizagdo em
solucgdo foi analisado, utilizando ferramentas de CFD (Computational Fluid Dynamics).
Foram avaliados ainda os efeitos que misturadores estaticos de configuracdes simples
exercem sobre esse tipo de reator. Dados experimentais de trabalhos anteriores foram
utilizados para a verificacdo do modelo, que mostrou a formacdo de uma espessa
camada de polimero estagnada na parede do reator. Essa camada pode gerar diversos
problemas a operacdo do reator, como a redugdo da eficiéncia de transferéncia de calor
e o entupimento. Assim, estudaram-se maneiras de amenizar este problema com o uso
de misturadores estaticos, para eliminag¢do ou diminuicdo dessa camada estagnada. As
configuragdes de misturadores apresentadas mostraram-se eficientes para remocdo da
camada estagnada, entretanto, o reaparecimento dessa camada é relativamente rapido,
concluindo-se que o mais importante ndo é a forma dos misturares, mas sim a
freqiiéncia com que eles estdo dispostos no reator. Surpreendentemente, observou-se
que a utilizagdo de misturadores estdticos no reator provoca a diminui¢do da perda de
carga, uma vez que os misturadores provocam o aumento efetivo da area transversal do
escoamento. A eficiéncia dos misturadores também foi satisfatéria para

homogeneizagao da qualidade do polimero formado.
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requirements for the degree of Master of Science (M.Sc.).

ANALYSIS OF THE FLUID DYNAMICS AND EFFECTS OF STATIC MIXER IN A
POLYMERIZATION TUBULAR REATOR USING CFD TOOLS
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April/2009
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Departament: Chemical Engineering

The fluid dynamic behavior of a tubular solution polymerization reactor was
analyzed with the help of CFD (Computational Fluid Dynamics) tools. The effects of
static mixers of simple configurations on the operation of these reactors were also
evaluated. Experimental data from previous works were used to check the model, which
showed the formation of a thick stagnant layer of polymer on the reactor wall. Stagnant
layers can generate several problems in real industrial applications, such as the
reduction of the heat transfer coefficients and reactor clogging. In order to minimize
these problems the use of static mixers is proposed. As shown here, static mixers are
efficient to remove the stagnant layers, although, the formation of the stagnant layer is
relatively fast after mixing. It is concluded that static mixers frequency is much more
important than static mixer design. Surprisingly, it is also shown that static mixing
causes reduction of pressure, as it leads to enlargement of the transversal area. Finally, it
is shown that of static mixing is also satisfactory to homogenize of the quality of the

produced polymer.
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Capitulo 1 - Introducao

Materiais poliméricos possuem uma ampla gama de propriedades, dependendo
de sua estrutura molecular. Assim, polimeros podem ser utilizados em diversas
aplicagdes, incluindo a substituicdo de materiais naturais (como a borracha, por
exemplo). Com o aumento do numero de aplicacdes desses materiais, aumenta
simultaneamente a necessidade de produzi-los em grande escala, o que torna os

processos continuos mais atrativos para a producdo industrial.

Os reatores tipo tanque agitado dominam os processos continuos industriais
devido a facilidade de concepc¢do e a possibilidade de producdo de diversos tipos de
polimeros (incluindo aqueles produzidos em meio heterogéneo). Entretanto, algumas
dificuldades podem ser apontadas nesses sistemas, as quais podem gerar custos elevados
e problemas operacionais na producdo. O aumento excessivo da viscosidade, por
exemplo, causa o aumento significativo de demanda por energia para manter o processo
em funcionamento. Reagdes de polimerizagdo sdo exotérmicas, logo, € preciso retirar
calor do meio. Como os materiais poliméricos possuem baixa condutividade térmica, a
deposicdo desses materiais na parede do reator prejudica a retirada de calor desses
sistemas e promove a producdo de um polimero de qualidade heterogénea. Além disso,
a formacgdo de grumos nas paredes do reator pode prejudicar a operacdo das etapas

posteriores de purificacdo e separacgao.

Uma alternativa 6bvia aos reatores tipo tanque agitado sdo os reatores tubulares.
Estes reatores sdo mais simples, por ndo possuirem partes moveis. Contudo, a sua
principal vantagem ¢é a grande drea de troca térmica. Apesar disso, esses reatores nao
tém sido muito utilizados em escala industrial devido ao grave problema de deposi¢do
de polimeros sobre a parede do reator ocasionado pelo aumento da viscosidade. Esse
fendmeno gera uma distribuicdo de tempos de residéncia e pode inclusive levar ao
entupimento do reator. A fim de viabilizar o uso de reatores tubulares de polimerizacao,
diversos trabalhos tém sido realizados. Alguns desses trabalhos propdem o uso de
misturadores estaticos para homogeneizar o fluxo, visando a eliminar ou minimizar o

problema de deposicdo de polimeros nas paredes internas do reator.



Visando ao desenvolvimento de processos continuos de polimerizacdo em
reatores tubulares, o Laboratério de Modelagem, Simulacdo e Controle de Processos
(LMSCP) do PEQ/COPPE/UFRI desenvolveu vérios trabalhos (Oliveira Jr, 1995, Vega,
1997, Vega et al., 2000, Cabral et al., 2003, Vianna Jr, 2003, Vianna Jr. et al., 2006,
2007). A unidade experimental utilizada para validacdo dos estudos de modelagem e
avaliagdo fluidodindmica de um reator tubular de polimerizacio no LMSCP ¢é
apresentada esquematicamente na Figura 1.1. Os trabalhos mostraram que os perfis
fluidodinamicos no interior do reator sdo muito distorcidos, com largas distribuicdes de

tempo de residéncia. Mostraram também que a simples introducdo de misturadores

estaticos no reator nao leva necessariamente a reducio dessas heterogeneidades.

Figura 1.1 — Unidade experimental. (1) Borbulhador de nitrogénio; (2) Reservatério de alimentagéo; (3)
Bomba de alimentacdo; (4) Reator tubular; (5) Invélucro isolante; (6) Sistema de aquecimento (triac,
resisténcia elétrica e soprador); (7) Densimetro digital; (8) Linha de amostragem; (9) Reservatério de

descarte; (T1,T2) Termopares; (V1) Vdlvula abre-fecha de trés vias.

O presente trabalho pretende, em particular, utilizar ferramentas de CFD
(Computational Fluid Dynamics) para avaliar o comportamento fluidodindmico de
reatores tubulares de polimerizagdo, com o objetivo de estudar a influéncia dos
misturadores estdticos sobre a operacao desses sistemas. Os resultados obtidos por meio
de simulagdes conduzidas com o software Phoenics®, fornecido pela empresa CHAM,
serdo comparados com resultados obtidos na unidade experimental em trabalhos

anteriores.

Uma revisdo dos trabalhos ja realizados e encontrados na literatura a respeito do
objeto deste estudo é apresentada no Capitulo 2. Sdo apresentados alguns trabalhos

experimentais e de modelagem de reatores tubulares do tipo tubo vazio, seguidos de



trabalhos que abordam o uso de misturadores estiticos nesse tipo de reator. Uma breve
discussdo a respeito da cinética da polimerizagdo de radicais livres em solu¢do também
serd incluida nesse capitulo, visto que este € o tipo de polimerizacido a ser empregado.
Em seguida, alguns trabalhos sobre reatores tubulares de polimerizacdo desenvolvidos
com ajuda de ferramentas CFD serdo apresentados. No Capitulo 3 é apresentada a
modelagem do sistema estudado, englobando os modelos utilizados e as respectivas
condicdes de contorno. A apresentagcdo € divida em tré€s partes: a fluidodindmica do
processo, a cinética da polimerizagdo e as variagdes de propriedades fisicas do meio. No
Capitulo 4 s@o apresentados os resultados das simulacdes. Primeiramente é feita a
verificacdo dos modelos empregados, e posteriormente sdo apresentados os resultados
originais desse estudo. A apresentagdo estd dividida em trés partes: a primeira se refere
ao tubo vazio, a segunda aborda o uso de misturadores estaticos nos reatores tubulares
de polimerizacdo e a terceira diz respeito ao estudo de sensibilidade do sistema. As
conclusdes obtidas e sugestdes para trabalhos futuros sdo apresentadas no Capitulo 5.

As referéncias estdo apresentadas no Capitulo 6.



Capitulo 2 — Revisao Bibliografica

Sdo apresentados neste capitulo os trabalhos encontrados na literatura que estio
relacionados a essa dissertacdo e/ou que serviram como parametro de orientacio para o
desenvolvimento do trabalho. Na primeira secio sdo discutidos alguns estudos tedricos
e experimentais realizados a respeito de reatores tubulares para polimerizacdo
homogénea (em solu¢do ou massa). Em seguida ¢ feita uma rdpida revisdo a respeito da
cinética de polimerizacdo via radicais livres, visto que esse tipo de polimerizagdo foi
escolhido como base para o trabalho desenvolvido. Outros trabalhos realizados sobre
reatores tubulares de polimerizagdo sdo apresentados na terceira se¢do deste capitulo,
com foco voltado principalmente para andlise dos efeitos de misturadores estaticos
sobre a operacdo desses reatores. A quarta secdo contém uma breve revisio a respeito
do uso de CFD na simulag@o de reatores de polimerizacio, abordando principalmente o
uso dessa ferramenta para andlise de reatores tubulares, com ou sem misturadores. O

capitulo € finalizado com uma breve sintese do que foi estudado até entio na literatura.

2.1 — Reatores Tubulares de Polimerizacao

Lynn e Huff (1971) desenvolveram um modelo matemadtico para predizer as
variagdes de temperatura, velocidade e composi¢do em uma polimerizacdo anidnica
viva. O modelo considerava a operacdo em estado estaciondrio, escoamento de um
fluido newtoniano em fluxo laminar e velocidade radial, difusio axial de calor e massa e
gradiente radial de pressdo despreziveis. Foi considerado ainda um perfil de velocidade
parabdlico na entrada do reator. Os autores propuseram pela primeira vez um modelo
para o célculo do perfil de velocidade axial dependente da cinética, considerando que a
velocidade axial variava ao longo da dire¢do radial de acordo com a viscosidade e
densidade, ambas descritas como fungdo do raio. A viscosidade em cada ponto era
determinada como funcdo da temperatura, concentragcdo e massa molar do polimero. Foi

utilizado o método de diferencas finitas para a resolucdo do sistema de equagdes



diferenciais parciais e foram encontrados gradientes radiais de velocidade, concentragio

e temperatura bastante expressivos.

Hui e Hamielec (1972) realizaram um estudo experimental sobre a
polimerizacdo térmica do estireno a conversdes elevadas e desenvolveram modelos
cinéticos para uso em projeto, simulac@o e otimizacdo de reatores de polimerizag¢do. Os
autores recomendaram o uso de modelos de iniciacdo de terceira ordem, mais
consistentes a altas temperaturas e capazes de reproduzir os dados experimentais de
conversdo e massas molares. O modelo proposto foi muito utilizado em trabalhos
posteriores, especialmente devido a correlagdo apresentada para o efeito gel, utilizada

também por Oliveira Jr. (1995), Vega (1997) e Vega et al. (2000).

Wallis et al. (1975a) estudaram experimentalmente a polimerizagdo em massa do
estireno em um reator tubular. O reator tinha 2,362 cm de didmetro € 6 m de
comprimento. Conseguiram produzir um polimero com qualidade industrial e
reprodutivel, porém, com baixa conversdo, em torno de 20%. Segundo os autores, as
baixas conversdes foram devidas as dimensdes do reator, sugerindo o uso de 1000 ou
mais tubos paralelos para a producdo industrial. Concluiram ainda que os gradientes

internos de temperatura nao constituem um problema para a operacdo desses reatores.

Wallis et al. (1975b) propuseram um modelo matematico para descrever os
resultados obtidos no trabalho anterior. O modelo considerava as seguintes hipéteses:
estado estaciondrio; capacidade calorifica, condutividade térmica, calor de reagdo e
coeficientes de difusdo constantes ao longo do reator; coeficientes de difusdo do
mondmero e iniciador iguais; coeficiente de difusdao do polimero igual a zero; perfil de
velocidade parabdlico; difusdo axial de massa e energia muito pequena; velocidade
radial desprezivel; temperatura constante na parede do reator; densidade varidvel, em
funcdo da temperatura e da fracdo de mondmero no reator. O modelo cinético
considerava as etapas de iniciacdo, propagagdo, terminacio e transferéncia de cadeia
para o mondmero. O efeito gel ndo foi incluido no modelo, pois o estudo se concentrou
em conversdes baixas, ao redor de 30 a 35%. O modelo cinético ndo continha a
contribuicdo da iniciagd@o térmica por ser considerada muito pequena quando comparada
a inicia¢do por decomposi¢do do iniciador. O modelo diferencial parcial foi resolvido
por diferencas finitas e as equacdes discretizadas ao longo da direcdo radial foram

integradas ao longo da dire¢do axial pelo método Runge-Kutta-Gill de quarta ordem. Os



resultados das simula¢des mostraram que a difusdo radial exerce pouca influéncia sobre
a conversdo e a massa molar. Mostraram ainda que a variacdo de alguns parametros
operacionais como temperatura da parede, concentracdo de iniciador e raio do tubo pode
causar alteragdes significativas sobre a distribuicio de massa molar do produto final.
Um modelo de escoamento empistonado também foi analisado. Embora os dois
modelos tenham se aproximado dos dados experimentais, o modelo da difusdo

apresentou melhor concordancia.

Castro et al. (1982) desenvolveram um modelo matematico para descrever o
escoamento laminar em um reator tubular de polimerizacdo em solu¢io no processo de
moldagem por injecdo reativa, considerando variagdes no tempo e nas direcdes radial e
axial. A densidade, capacidade calorifica, condutividade térmica e calor de reagdo foram
considerados constantes. A difusdo de calor e massa na dire¢do axial foi considerada
desprezivel, por causa da razio comprimento/didmetro elevada. Para a cinética de
polimerizacdo foi considerado um modelo genérico de ordem n, com dependéncia da
temperatura descrita pela Equacdo de Arrhenius. A hipdtese de estado quasi-
estaciondrio foi adotada para representacdo dos balangos dos radicais livres, sendo
desprezados os termos inerciais. A velocidade axial foi descrita em conformidade com o
modelo de Lynn e Huff (1971). O sistema de equagdes foi resolvido pelo método de
diferencas finitas. Os resultados apontaram a formacdo de uma camada estagnada, que
reduzia o diametro efetivo do tubo ao longo do reator. Foi observado que, para didmetro
pequenos, a difusdo madssica é desprezivel e os efeitos da temperatura sdo muito

pequenos. Os resultados tedricos e experimentais tiveram boa concordancia.

Baillagou e Soong (1985a) estudaram a polimerizacdo do metacrilato de metila
(MMA) via radicais livres em um reator tubular de 5 m de comprimento e 1 cm de
diametro, a baixas temperaturas. O reator continha misturadores Kenics na regido onde
o efeito gel ocorria, sendo esta considerada a partir de 3,5 m da entrada do reator. Os
experimentos foram realizados abaixo da temperatura de transicdo vitrea, com 18% em
massa de solvente. Verificou-se que o modelo de fluxo empistonado nio representava
bem o sistema, pois este admite que ndo ha variagdo radial e, conseqiientemente, que o
tempo de residéncia € uniforme (o que de fato nido ocorre, devido a deposi¢do de
material na parede interna do reator). Os autores propuseram entdo um outro modelo,

adotando as simplificacdes de estado estaciondrio, velocidade radial e azimutal



despreziveis e difusdo de calor e massa na dire¢do axial insignificante. Foi utilizado o
modelo de Lynn e Huff (1971) para o célculo do perfil radial de velocidade e de
pressdo. A viscosidade do meio foi descrita como funcio da temperatura, conversio e
fracdo de solvente. O efeito gel e a contragdo de volume também foram considerados,
sendo utilizada a técnica dos momentos para a determinagcdo das massas molares. O
modelo foi resolvido pelo método de linhas de Gear. Concluiu-se que o tubo vazio ndo é
apropriado para a polimerizacdo a baixas temperaturas, fornecendo baixas conversdes
por causa da pobre mistura. Uma possivel solucdo apontada para melhorar a
operabilidade do reator seria o aumento da quantidade de solvente, embora isso cause a
reducdo de produtividade do reator. O modelo de fluxo empistonado, entretanto, pode

ser usado para descrever a operagdo do sistema a altas temperaturas.

Baillagou e Soong (1985b) estudaram a polimerizagdio do MMA em um reator
tubular com temperaturas acima da temperatura de transi¢do vitrea. O reator tinha 1 m
de comprimento, devido ao aumento da taxa de polimerizacdo com a temperatura. O
modelo de fluxo empistonado descreveu satisfatoriamente os dados experimentais, ja
que a baixa conversdo ndo permitiu a forma¢do de uma camada viscosa na parede do
reator. A baixa conversio se deveu ao uso de iniciadores com altas taxas de
decomposicdo, causando o rdpido consumo do iniciador e a diminuicdo da massa molar
do polimero. O uso de iniciadores com menor energia de ativag¢do levou a formacao de
polimero com massas molares mais altas, porém, ocorreu também a formacdo da
camada estagnada, como no trabalho anterior a baixas temperaturas, gerando

dificuldades para o controle da operacdo do reator.

Muitos trabalhos desconsideram a existéncia de velocidade radial durante a
modelagem dos reatores tubulares de polimerizacdo que operam em regime laminar.
McLaughlin et al. (1986) realizaram estudos com alguns modelos utilizados em
trabalhos anteriores, e apontaram essa consideragdo como um erro fundamental na
representacdo de reatores reais, sugerindo que a velocidade radial fosse incluida na
modelagem desses reatores. Segundo os autores, essa abordagem ndo gera custos
computacionais elevados e pode levar a uma significativa melhora na acuricia dos
resultados, pois o efeito da componente radial de velocidade pode ser significativo em

algumas situagdes.



Hamer e Ray (1986a) utilizaram um modelo cinético generalizado para
representar a polimerizagcdo via radicais livres do acetato de vinila em metanol com
iniciador AIBN em reatores tubulares. A cinética utilizada compreendia as etapas de
iniciacdo, transferéncia de cadeia para o mondmero, iniciador e polimero, terminacdo
por combinagdo e desproporcionamento, considerando a hipétese de estado quasi-
estaciondrio e utilizando a técnica dos momentos para a determinagdo das massas
molares. Para as equagdes de transporte, foram adotadas as consideracdes de estado
estaciondrio e de difusdo axial de calor e massa desprezivel, porém, foi considerada a
convecgdo e difusdo radial, tornando o modelo mais completo. A densidade foi
considerada como uma funcio da composi¢do do meio e a viscosidade foi considerada
como uma fun¢do da temperatura, concentracdo e massa molar do polimero. O modelo
foi resolvido por colocacdo ortogonal na dire¢do radial. Simulagdes foram realizadas
para um reator com 1000 m de comprimento, 2,54 cm de didmetro, tempo de residéncia
de 5,6 h, fracdo madssica de solvente de 46,6% e temperatura de alimentacido de 70 °C.
Os resultados apontaram uma conversdo de 86%, massas molares ponderal média e
numérica média de 80400 e 27000 kg/kmol, respectivamente, e indice de polidispersao
igual a 3,0. Os autores mostraram também os efeitos das varidveis de projeto e
operacdo, das quais a temperatura e a concentracdo de iniciador foram as mais

significativas.

Hamer e Ray (1986b) conduziram experimentos para a polimerizagdo do acetato
de vinila em metanol, utilizando AIBN como iniciador em um reator tubular de 88 m de
comprimento e 5,3 mm de didmetro interno, mantendo a temperatura constante. Para
tempos de residéncia de 1000 s a 93 °C, 2000 s a 82 °C e 5000 s a 72 °C, e na presenga
de 30% de solvente, foram obtidas conversdes maiores que 80% e massas molares
maiores que 100.000 kg/kgmol. Os autores consideraram que os resultados
experimentais e tedricos (Hamer e Ray, 1986a) apresentaram boa concordancia,
considerando que todos os parametros cinéticos foram retirados diretamente da

literatura.

Soliman et al. (1994) utilizaram um modelo para a polimerizagdo térmica do
estireno para simular o efeito das mudangas de temperatura da parede e do raio para
reacdes conduzidas em um reator tubular. O modelo considerava: escoamento laminar,

estaciondrio e axi-simétrico; variacdo de velocidade, propriedades do meio,



concentracdo de reagentes, temperatura e massas molares ao longo da direcdo axial e
radial; viscosidade dependente da temperatura e da composi¢cdo do meio; inexisténcia de
difusdo do polimero; difusdo de massa e calor na direcdo axial desprezivel; e
temperatura na parede constante. O método de colocagdo ortogonal foi utilizado para
discretizar o modelo ao longo da diregdo radial e o método de Gear foi aplicado para a
integracdo das equagdes de balango ao longo da dire¢do axial. Foi mostrado que a
reducdo da temperatura da parede e do raio do tubo ao longo da dire¢do do escoamento
reduz a diferenga entre a conversdo no centro e na parede do reator. Os autores
propuseram o uso de um reator com duas regides, sendo que a segunda teria didmetro e

temperatura menores que aos da primeira.

Oliveira Jr. (1995) desenvolveu um modelo matematico bastante completo para
descrever a polimerizacdo de estireno em um reator tubular. O modelo considera o
estado estaciondrio, escoamento laminar, difusdo de massa desprezivel, densidade
varidvel como fungdo da temperatura e viscosidade varidvel como fun¢do da
temperatura, concentracdo e massa molar do polimero. O modelo admite ainda a
existéncia de gradientes radiais e axiais de temperatura, composicdo e velocidade. O
modelo cinético utilizado concorda com o de Hui e Hamielec (1972). Foi utilizada a
técnica dos momentos para a determinag¢do das massas molares médias e do indice de
polidispersdo. O sistema foi discretizado por colocagdo ortogonal ao longo da direcdo
radial, para um reator com 12 m de comprimento e 0,635 cm de diametro. Foram
encontrados perfis de velocidade e concentracdo bastante distorcidos; entretanto, os
gradientes de temperatura ndo foram significativos. A boa qualidade do modelo foi

confirmada com dados experimentais de conversdo e massa molar.

O modelo de Oliveira Jr. (1995) foi simplificado posteriormente por Vega
(1997), visando ao controle do processo. A solucdo do modelo completo exige elevado
esforco computacional, enquanto as simplificacdes efetuadas possibilitam a resolucéo
em tempo real. As seguintes hipoteses foram adotadas: modelo ndo-estaciondrio;
difus@o de massa axial e radial desprezivel; propriedades fisicas constantes; escoamento
laminar; existéncia de gradientes axiais para as variaveis de estado; perfil parabdlico de
velocidade; perfil isotérmico de temperatura; cinética de polimerizagdo classica; efeito
gel e utilizagdo do método dos momentos para a determinacdo das massas molares

médias. O modelo simplificado foi resolvido pelo método de diferengas finitas, com



discretiza¢do ao longo das dire¢des axial e radial e integracdo das equacdes com o
método de Runge-Kutta. Os resultados obtidos com o modelo simplificado foram
bastante similares aos obtidos com o modelo completo. A partir do modelo
desenvolvido, foi realizada uma simplificacio ainda maior, possibilitando o
desenvolvimento de um modelo hibrido neuronal para controle em tempo real (Vega et
al., 1997; Vega et al.,, 2000). Os resultados experimentais permitiram observar a
existéncia real de um perfil de velocidades bastante distorcido, sendo que o reator
apresentava modos oscilatorios frente a perturbagdes térmicas (indicando a existéncia de

modos de mistura).

Vianna Jr. (2003) e Vianna Jr. et al. (2006, 2007) caracterizaram o
comportamento fluidodindmico de um reator tubular para a polimerizagdo em solucdo
de estireno via radicais livres, utilizando as técnicas de perturbacdo com tragadores e
dilui¢do de iniciador para validar o modelo experimentalmente. O modelo da dispersdo
axial foi proposto para representar o sistema. O modelo cinético considerou o efeito gel
e 0 método dos momentos foi utilizado para determinar a qualidade do polimero. Foram
avaliados tedrica e experimentalmente trés tipos de reatores: um reator do tipo tubo
vazio, outro com recheio continuo e outro com recheio descontinuo. O reator estudado
tinha 12 m de comprimento e 4 mm de didmetro interno. Os resultados sugeriram um
comportamento fluidodindmico complexo e com modo estocdstico. O comportamento
estocdstico foi atribuido a pequenas quantidades de polimero que se desprendem da
camada estagnada formada na parede do reator, que pode ocupar de 13 a 55% do
volume do reator e apresentar uma velocidade de escoamento até 50 vezes menor que a
velocidade no centro do reator. Sendo assim, foi proposto também um modelo
estocdstico, que foi capaz de representar o comportamento do reator. Concluiu-se ainda
que os recheios influenciaram o comportamento fluidodindmico, mas ndo foram
eficientes, pois as conversdes e as massas molares ndo sofreram alteracdes

significativas, podendo inclusive causar o alargamento da camada estagnada.

Cabral et al. (2003) estudaram experimentalmente e por meio de simulagdes a
polimerizacdo em solucdo de estireno em um reator tubular do tipo loop. No estado
estaciondrio, as respostas para o reator [oop e o reator tubular tradicional foram muito
similares. Como mostrado experimentalmente e através de simulacdes, a qualidade do

polimero obtido € insensivel a modificagdes da razdo de reciclo. Entretanto, o reciclo
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pode ser importante durante transi¢des, permitindo alcancar o estado estacionéario final
no reator tubular mais rapidamente. O comportamento do reator foi representado pelo
modelo desenvolvido por Vega at al. (1997), obtendo boa concordancia com os

resultados experimentais.

Costa et al. (2003) usaram o modelo de Chen (1994) para descrever um reator
tubular de polimerizacdo, utilizando os métodos de volumes finitos e de colocacdo
ortogonal para resolver o modelo e conduzir a otimizacdo do processo. A otimizacdo
visava a obter maxima conversdo para um polimero com baixo indice de polidispersio,
manipulando-se o perfil de temperaturas. O reator foi entdo dividido em trés regides de
0,23 m de didmetro e 24,28 m de comprimento cada uma. O método de volumes finitos
foi considerado como mais adequado, mostrando maior robustez e precisdo. Ao
contrario do que foi reportado por Chen (1994), o efeito da temperatura da parede foi
significativo, tendo sido sugerido que a temperatura na parede em cada regido fosse
sempre crescente ao longo do reator, para que um polimero com menor polidispersdo

pudesse ser produzido.

Nogueira et al. (2004) e Nogueira et al. (2007) simularam um reator tubular de
polimerizacdo utilizando um modelo fenomenolégico bidimensional detalhado para a
visualizag@o dos perfis axiais e radiais. Em seguida simularam um reator tanque agitado
em série com um reator tubular. Nogueira et al. (2003) utilizaram ainda um modelo
hibrido, constituido de uma rede neural em paralelo com um modelo fenomenolégico
unidimensional, para avaliar sua capacidade de descrever o sistema. Os autores
observaram que com uma pré-polimerizacdo (reator tipo tanque agitado), os perfis
radiais no reator tubular eram minimizados, fornecendo um polimero com propriedades
mais homogéneas. O modelo hibrido também foi capaz de reproduzir satisfatoriamente
o comportamento do sistema mesmo quando havia falta de informagdes a respeito do

sistema.

2.2 - Cinética de Polimerizacao via Radicais Livres

Embora este trabalho esteja voltado a andlise da polimerizagdo via radicais livres

em solugdo, a cinética ndo constitui o foco principal desse estudo, sendo este o
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comportamento fluidodindmico do reator frente a mudancas do meio reacional causadas
pela polimerizacdo. Por isso, utiliza-se aqui um modelo cinético bastante simples da
reacdo. Nesta secdo serdo apresentadas de forma esquemadtica e sucinta as etapas mais

importantes presentes neste tipo de polimerizagao.

A polimerizacdo via radicais livres pode ser descrita em termos de um
mecanismo que apresenta vérias etapas, como a iniciacdo, a propagacao, a transferéncia

de cadeia e a terminagdo.

A inicia¢do pode ser induzida pela adicdo de agentes formadores de radicais
livres (iniciadores) ou por via espontinea, na qual o radical é gerado a partir do préprio
mondmero. Os iniciadores se decompdem facilmente, gerando radicais livres, capazes
de reagirem com o mondmero, dando inicio a polimeriza¢do, como apresentado nas

Equacgdes 2.1 e 2.2. A iniciag@o térmica do mondmero estd representada na Equacgdo 2.3.

[+ 32R" (2.1)
R +M——2p° (2.2)
3M —+—2p° (2.3)

Os iniciadores sdo usualmente constituidos por moléculas instaveis, que contém
o grupo perdxido (O-O) ou azo (N=N). Os radicais livres s@o altamente reativos e,
portanto, podem reagir entre si ou com outras substincias presentes no meio, como
impurezas, diminuindo a taxa de iniciacdo de novas cadeias. Devido a isto, uma

eficiéncia de iniciacdo ( f) deve ser considerada. Essa eficiéncia € definida como a

fracdo de radicais decompostos que efetivamente formam cadeias poliméricas (Odian

1981).

A reacdo descrita pela Equagdo 2.2 ocorre sucessivamente, adicionando
moléculas de mondmero ao radical e promovendo o crescimento da cadeia polimérica.
Nesta etapa, chamada de propagacio (Equacgéo 2.4), formam-se cadeias longas. Admite-
se quase sempre que a constante de propagacgdo independe do comprimento de cadeia.

P+M—tPp:

i+l

(2.4)
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Podem ocorrer ainda algumas reacdes paralelas, chamadas de transferéncia de
cadeia. O agente de transferéncia de cadeia, X , pode ser o iniciador, 0 mondmero, o
solvente, o polimero ou alguma outra substincia presente no meio (sendo menos
comum para o iniciador, polimero e solvente). Essas reacdes sdo particularmente
importantes, principalmente no meio industrial, por permitirem o controle da massa
molar do polimero pela adicio de um agente de transferéncia. Essa etapa estd

representada de forma geral nas Equacdes 2.5 e 2.6, onde A, representa uma cadeia de

polimero inativa (cadeia morta).
P+X s A +X° (2.5)
X' +M—tspt (2.6)

A etapa de terminagdo ocorre quando a cadeia para de crescer, ou seja, quando
dois radicais poliméricos reagem entre si. A terminagdo pode ocorrer por combinacdo
ou por desproporcionamento. Entretanto, para a polimerizacdo de estireno via radicais
livres, a terminacdo ocorre quase que exclusivamente por combinagdo, como descrito na

Equacgido 2.7.
P+P—5A,,; 2.7

O modelo cinético a ser utilizado neste trabalho serd simplificado, em
conformidade com o trabalho de Freitas Filho et al. (1994). Dessa forma admite-se que

a taxa de iniciacdo pode ser escrita como:
=21k, [1] 2.8)

A Equagio 2.8 pode ser obtida quando se considera a hipdtese de estado quasi-
estaciondrio, ou seja, que niao ha acimulo de radicais no sistema, devido as altas taxas
de formacgdo e terminacio de radicais livres serem idénticas (Odian, 1981). Assim,

também € possivel considerar a Equagdo 2.9.

[P]= —Zﬂz L] 2.9)

1
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Logo, a taxa de reacdo global pode ser expressa na forma da Equagao 2.10.

r,=k, —Zflj;’ ] [M] (2.10)

t

Com o andamento da reacdo, observa-se um aumento expressivo da viscosidade
do meio reacional. Isso ocasiona um efeito de auto-aceleragdo na taxa de polimerizacio,
pois a mobilidade das espécies fica comprometida, reduzindo as taxa de terminagdo de
cadeias. Esse efeito provoca o aumento da concentragdo de radicais (Equacdo 2.9) e,
conseqiientemente, o aumento do consumo de mondmero, levando também ao aumento

da concentragdo de polimero. Este fendmeno é chamado de efeito gel.

7z

Esse efeito € inserido na cinética de polimerizacdo através da alteracdo da
constante de terminagdo. Diversas correlagcdes foram propostas para representar o efeito
gel, como analisado por Freitas Filho et al. (1994). Os autores, no entanto, sugeriram
um modelo bastante simples para o efeito gel, abordado no Capitulo 3 durante a

apresentacido do modelo.

2.3 — Misturadores Estaticos

Alguns trabalhos usaram misturadores estdticos em apenas parte do reator
tubular de polimerizacdo, como feito por Baillagou e Soong (1985a) e Thiele (1994).
Vianna Jr. (2003) analisou a fluidodindmica de reatores tubulares de polimerizacdo
vazios, com recheio continuo e com recheio descontinuo. O recheio continuo consistia
em um fio de agco inox com 3 mm de espessura, disposto em forma espiralar de modo a
obter 5 espirais por cm. Para o recheio descontinuo foram utilizados 10 elementos de 10
cm preenchidos com palha de ago. Vianna Jr. observou que os recheios modificaram a
fluidodindmica do reator, mas ndo se mostraram eficientes para reduzir as variacdes de

conversdo e massa molar do polimero final.

Meyer et al. (1988) caracterizaram os efeitos da micromistura em reatores
tubulares vazios e com misturadores estdticos, por meio de reacdes paralelas e

consecutivas utilizando a precipitacio de sulfato de bario por EDTA em meio alcalino.
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Os experimentos foram realizados em regime laminar, com variagio da viscosidade pela
adi¢do de polietileno glicol. Como resultado, o tempo de mistura observado no tubo
vazio foi aproximadamente 10 vezes maior que no tubo com misturadores, indicando a

eficiéncia de mistura dos sistemas estudados.

Meyer e Renken (1990) realizaram posteriormente a caracterizacdo da
micromistura em um reator tubular de polimerizacio de estireno. Essa caracterizacao foi
realizada, observando-se as variacdes da massa molar do poliestireno no reator, na
presenca de agente de transferéncia de cadeia. Diversas configuracdes de misturadores
Sulzer foram analisadas sob diferentes temperaturas e condi¢des de operacdo. O reator
utilizado foi do tipo loop e os autores concluiram que o comportamento desses reatores
era similar ao de um reator tanque agitado, quando a razio de reciclo era maior que 20.
Por meio de uma correlacdo empirica usada para descrever o grau de segregacdo,
concluiu-se que a eficiéncia da miscromistura pode variar consideravelmente, de acordo

com a configuracdo dos misturadores.

Fleury et al. (1992) estudaram experimentalmente a polimerizagdo do MMA via
radicais livres em um reator loop, seguido de um reator tubular para finalizacdo da
reacdo. No entanto, apenas o reator com reciclo foi estudado no trabalho. O reator tinha
2 m de comprimento e 20 mm de didmetro interno e estava recheado com misturadores
Sulzer SMXL. O tempo de residéncia foi caracterizado por tracadores. A temperaturas
maiores que 130°C, a taxa de reacdo foi suficiente para promover conversdes superiores
a 90% em um tempo de residéncia de 10 min. Foi utilizado um modelo cinético
generalizado para descrever a polimerizacdo via radicais livres, considerando o efeito
gel e utilizado a técnica dos momentos para a determinacdo das massa molares e da
qualidade do polimero resultante. Dificuldades de operacdo foram relatadas para
conversdes acima de 60%, devido ao efeito gel. O modelo de fluxo empistonado foi
considerado para as condigdes dos experimentos e foi observada a existéncia de
multiplos estados estaciondrios. Os resultados da simulagdo apresentaram boa
concordancia com os dados experimentais, com maiores desvios para a massa molar e o
indice de polidispersdo. Esses desvios foram creditados ao uso de constantes cinéticas
da literatura, que foram determinadas para temperaturas entre 60 e 90°C, embora os

experimentos tivessem sidos realizados a altas temperaturas.
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Uma nova proposta para polimerizacao em reatores tubulares foi apresentada por
Thiele (1994). O reator proposto para a polimeriza¢do anidnica do estireno era
constituido por um arranjo de cinco reatores tubulares e de quatro trocadores de calor
intercalados e em série. Na entrada de cada reator era adicionado um trecho com
presenca de misturadores estdticos, para minimizar os gradientes de concentracio e
temperatura dentro do reator. Uma outra proposta feita por Thiele foi o uso de dois
feixes de reatores, interconectados por tubos contendo misturadores estaticos, como em
um reator loop, para aumentar a drea de troca de calor, evitar o aparecimento de pontos
quentes e aumentar o rendimento. Essas propostas, no entanto, ndo parecem ter sido

abordadas em processos industriais reais.

Fan et al. (2003) avaliaram tedrica e experimentalmente um reator tubular em
escala piloto, contendo misturadores Sulzer SMXL, para polimerizacio de MMA. A
unidade experimental consistia de um reator tubular com 32 mm de didmetro e 5,4 m de
comprimento, envolto por uma jaqueta térmica para o controle de temperatura. A
densidade da mistura foi calculada como fungdo da composi¢do e a viscosidade foi
considerada como uma funcdo da conversdo, da massa molar do polimero e da
temperatura. Um modelo de fluxo empistonado ndo isotérmico e nio adiabdtico com
dispersdo axial descreveu bem o sistema, que utilizava uma fragdo volumétrica de 72%
de mondmero na entrada e atingiu conversdes de 95%. Os experimentos mostraram que
o comportamento do reator na presenca de misturadores estaticos era similar ao de um
escoamento empistonado quase ideal. O coeficiente de transferéncia de calor sofreu um

grande aumento, devido & mistura radial provocada pelos misturadores.

Como visto, alguns dos trabalhos citados nesta revisdo fizeram uso de
misturadores estaticos fornecidos comercialmente, como no caso dos misturadores
Sulzer e Kinecs. O presente trabalho, contudo, estuda outras propostas de misturadores
estiticos, mais simples e de menor custo. Além disso, o presente trabalho pretende
compreender de que forma a presenca dos misturadores estaticos afeta a fluidodinamica
do sistema reacional. Outros trabalhos que utilizaram misturadores em reatores
tubulares ainda sdo citados na secdo seguinte, que aborda estudos realizados com o

auxilio de ferramentas CFD.
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2.4 — Reatores de Polimerizacao — Uso de CFD

A Fluidodindmica Computacional (CFD) ¢é definida por Fontes et al. (2005)
como o conjunto de técnicas de simulacdo computacional usadas na andlise de
fendmenos fisicos ou fisico-quimicos associados a escoamentos. O uso dessas técnicas
tem se difundido em diversas areas de estudo nos ultimos anos e permitem tais andlises
sem as desvantagens de custo e tempo de experimentos laboratoriais elevados, segundo
Santos e Medronho (2007). Na area de reatores de polimerizacdo pode-se encontrar
diversos trabalhos que usam essa abordagem numérica para compreender a interacio
existente entre a evolucdo da reagdo e as varidveis que descrevem as condi¢des de
escoamento e mistura. Apesar disso, os estudos relacionados aos reatores tubulares
estdo concentrados principalmente na produgdo de polimeros por processos turbulentos
e com condi¢des de alta pressdo e temperatura, como no caso do polietileno de baixa

densidade (LDPE — Low Density Polyethylene).

Read et al. (1997) simulou um reator autoclave para producdo de LPDE,
utilizando CFD para entender o acoplamento existente entre a mistura e a reaco nesses
reatores. Foi utilizado um modelo cinético simples, considerando apenas iniciagao,
propagacdo e terminagdo por combinacdo, visando a obter as linhas de fluxo e os perfis
de concentracdo e temperatura do reator, mas ndo as propriedades do polimero. O
modelo k- ¢ foi utilizado para descrever o escoamento, considerando fluido newtoniano
e a operacdo estaciondria. Os resultados mostraram que o reator ndo pode ser
considerado um CSTR, como comumente admitido na literatura. Particularmente, foi
mostrado que a temperatura e a conversdao aumentam ao longo do comprimento do

reator.

Kolhapure e Fox (1999) estudaram o efeito da mistura de pequena escala em um
reator tubular, para producdo de LDPE em diferentes condi¢des operacionais, utilizando
um modelo CFD multi-compartimento para micromistura. Foi utilizado um modelo
cinético completo para descrever a interagcdo existente entre os mecanismos de mistura e
de reacdo e os efeitos nas propriedades do polimero. Os resultados mostram que uma
mistura imperfeita reduz a conversdo de mondmero e conduz a indices de polidisperscdo
elevados, podendo causar também o aparecimento de pontos quentes (hot spots),

responsdveis pela decomposicdo do etileno e descontrole do reator. Os resultados
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obitidos com CFD concordam com o resultados obtidos com simulagdes estocdsticas,

sendo que o CFD apresenta maior eficiéncia computacional.

Kolhapure et at. (2004) simularam um reator tubular multi-jet industrial, usado
para conduzir uma polimeriza¢do por condensacio, utilizando cédigo CFD. Foi usada
uma formulacdo interna de taxas finitas e de dissipacdo viscosa, para descrever a
interacdo entre a turbuléncia e a cinética do problema. A formulacdo do modelo
considerou uma unica fase, escoamento turbulento, fluido incompressivel com
propriedades fisicas constantes, efeitos de viscosidade despreziveis e estado
estaciondrio. Os campos turbulentos foram obtidos com o modelo k- £ . Uma andlise de
sensibilidade foi utilizada para estudar as regides de mistura ineficiente. Ao contrario do
que acontece no reator sem reacdo, quando ocorre a polimerizagdo a eficiéncia de
mistura é extremamente pobre (por causa do aumento expressivo da viscosidade),

podendo gerar problemas na operagao.

Serra et al. (2007) modelaram a polimerizacdo de estireno via radicais livres em
micro-reatores. Foram investigados dois tipos de micro-reatores, ambos com
abordagens 2D e 3D. As simulacdes 2D apresentaram resultados muito préximos das
simulagdes 3D; logo, os autores optaram pela primeira configurag¢do, haja visto que o
tempo computacional foi muito menor nesse caso. Devido a reducdo de memoria
requerida nas simulacdes 2D, um refino de malha foi adicionado nas regides onde
ocorria maior gradiente de concentragcdo. A transferéncia térmica nesses equipamentos
foi suficiente para assegurar uma operacdo isotérmica. Como conclusio, os autores
afirmaram que em micro-reatores pode ser alcancado um melhor controle da

polimerizacdo de radicais livres, quando comparados aos reatores de larga escala.

Outros trabalhos utilizando CFD tém sido elaborados a respeito da operacao de
reatores tubulares com escoamento turbulento, com ou sem a presenga de misturadores
estaticos, porém nio especificamente na drea de polimerizagdo. Hjertager et al. (2002),
por exemplo, simularam uma neutralizacdo 4cida-base em um reator tubular com
escoamento turbulento. Ekambara et al. (2006) simularam um reator tubular nao
catalitico, operando em regime turbulento, com reacdes homogéneas. Os autores
analisaram os efeitos decorrentes da variacdo do didmetro e do comprimento do tubo, da
ordem da reacdo, das constantes de taxas de reacdo e dos nimeros de Reynolds e

Schmidt sobre as conversdes obtidas. A respeito do uso de misturadores estiticos, por
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exemplo, Hoobs et al. (1997) caracterizaram numericamente o escoamento de baixo
Reynolds em misturadores estaticos Kenics; Hoobs e Muzzio (1998) avaliaram o efeito
do nimero de Reynolds em escoamento laminar na presenca de misturadores Kenics na
operacdo; Renger et al. (2006) estudaram numericamente o efeito da geometria e das
velocidades de escoamento em processos de mistura com misturadores estiticos
comerciais, todos utilizando fluido viscoso. J4& Kumar et al. (2008) avaliaram o
comportamento de misturadores Kenics em uma larga faixa de ndmero Reynolds,

utilizando ar como fluido.

Hoefsloot et al. (2001) investigaram a influéncia da misturacdo sobre a
distribuicdo de massas molares (MWD) durante a degradacdo do polipropileno na
presenca de misturadores estiticos. Foram utilizados misturadores Sulzer SMX com
diametro de 20 mm, com escoamento laminar. Os experimentos mostraram que a
misturacdo desloca a distribui¢do de massas molares. O modelo foi considerado apto
para descrever a influéncia da misturacdo sobre a MWD; no entanto, este modelo
admitia uma unica fase e fluido newtoniano. Os autores esperam que melhoras possam
ser alcancadas quando o comportamento real de um fluido ndo newtoniano for

considerado.

Visser et al. (1999) usaram CFD para calcular os perfis de velocidade, perda de
carga, distribuicdo de tempo de residéncia e transferéncia de calor em misturadores
Sulzer SMX para dois fluidos, um newtoniano e outro que segue um modelo de
poténcia para viscosidade. Foi utilizado um duto de secdo transversal quadrada e as
simulagdes foram realizadas em estado estaciondrio. Os resultados numéricos foram

considerados concordantes com os resultados experimentais.

Como visto, poucos sdo os trabalhos que abordam o problema de modelagem de
reatores tubulares de polimerizac¢do utilizando ferramentas de CFD. Outros trabalhos
que utilizam CFD na érea de polimeriza¢do podem ser encontrados para reatores tanque
agitado, como por exemplo, Cherbanski et al. (2007), que abordam aspectos de
seguranga nesses reatores; Maggioris et al. (1998) e Alexopoulos et al. (2002), que
utilizaram um modelo de dois compartimentos para o cdlculo das distribui¢des de
tamanho de particulas em polimerizagdes em suspensao em um reator tanque agitado;

McKenna et al. (1998) e Eriksson e McKenna (2004), que estudaram os fendmenos de
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transferéncia de calor e massa em particulas de catalisador usadas para a polimerizacio

de olefinas em fase gis.

2.5 — Conclusao

Muito se estudou a respeito dos reatores tubulares para conduzir polimerizacdes
homogéneas, mas pode-se dizer ainda que a fluidodindmica desses sistemas € mal
compreendida. Embora diversos trabalhos de modelagem e simulagdo tenham sido
apresentados, aqueles que usaram ferramentas de CFD para modelagem do processo
estdo concentrados no estudo de reatores do tipo tanque agitado ou reatores tubulares
que operam em condicOes extremas de temperatura e pressdo, como no caso de reatores
autoclaves. O uso dessa ferramenta para reatores tubulares em regime de baixo
Reynolds ainda € pouco explorado. Dessa forma, pode-se dizer que muita coisa ainda

estd por ser feita nessa area.

Com base nas justificativas apresentadas acima, este trabalho propde a
investigacdo da fluidodindmica de um reator tubular de polimerizacdo de estireno via
radicais livres em solucdo, com uso de CFD. Propde-se também o estudo da influéncia
dos misturadores estaticos com configuragdes simples sobre a operacdo do sistema
proposto (diferentemente dos trabalhos apresentados, que utilizaram misturadores
comerciais). Pretende-se, dessa maneira, compreender como e em que condi¢cdes pode
ser ttil o uso de misturadores estdticos em sistemas de polimerizacdo conduzida em

tubos, em regime de escoamento essencialmente laminar.
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Capitulo 3 — Modelagem

O sistema a ser estudado consiste de um reator tubular de polimerizacdo de 12
metros de comprimento, 0,0063 e 0,004 metros de didmetro externo e interno
respectivamente. A unidade j4 foi estudada em trabalhos anteriores, conforme citado no
Capitulo 1 e estd apresentada na Figura 1.1. Esse reator € interessante por permitir a
obtencdo de conversdes elevadas e apresentar perfil isotérmico, podendo ser

interpretado como um tubo de um sistema industrial do tipo feixe multitubular.

Na etapa de implementacdo dos modelos, foi simulado apenas um trecho do
reator. Com o intuito de diminuir o tempo computacional nesta etapa inicial, foi usada
uma geometria de reator com apenas 10 cm de comprimento. Durante todo o trabalho,
as simulacdes desprezaram a curvatura apresentada pelo espiralamento (com didmetro
de 40 cm) da unidade experimental, pois o efeito de curvatura ndo ¢ significativo para
este sistema, segundo Vianna Jr. (2003). Foi admitido que a parede do reator apresenta
uma rugosidade de 10 m, sendo desprezada sua espessura, ji que esta ndo apresenta
influéncia significativa sobre o sistema, considerado isotérmico. Esta consideracdo foi
comprovada por Oliveira Jr. (1995), que concluiu que em reatores de polimerizacdo
com didmetros muito pequenos, os perfis de temperatura radiais e axiais ndo sdo
significativos quando a temperatura da parede ¢ mantida constante (a despeito da alta
exotermicidade da reacdo). As conclusdes de Oliveira Jr. (1995) foram baseadas na
simulagdo de um modelo de escoamento e reacdo detalhado, resolvido por colocagdo
ortogonal ao longo da direcdo radial. As diferencas mdximas de temperatura observadas
por Oliveira Jr. (1995) foram inferiores a 1 °C em todas as simulagdes efetuadas. Os
dados de simulacdo representaram muito bem os dados experimentais obtidos na
corrente de saida do reator tubular e foram depois corroborados por estudos
independentes realizados por Vega (1997) e Vianna Jr. (2003). Finalmente, cumpre
salientar que a constante de tempo caracteristica da difus@o térmica ao longo da dire¢do
radial (Equacdo 3.1) é da ordem de 1 s, o que também corrobora a qualidade da hipdtese

efetuada.
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=1,6s 3.1

O resultado da Equacdo 3.1 foi obtido por valores aproximados visando apenas
uma andlise de ordem de grandeza da constante caracteristica de tempo. A geometria e o

sistema de coordenadas utilizados podem ser vistos na Figura 3.1.

£

Figura 3.1 — Geometria e sistema de coordenadas

Sao apresentadas a seguir as etapas de modelagem, iniciando-se com a
apresentacio do modelo fluidodindmico, seguindo com a apresentagdio do modelo
cinético e, finalmente, com os modelos usados para descrever as variacdes das

propriedades fisicas do meio reacional.

3.1 — Fluidodinamica

O sistema foi modelado com as tradicionais equag¢des de balanco de massa
(Equagdo da Continuidade) e de movimento, conhecidas como Equacdes de Navier-
Stokes, apresentadas de forma generalizada e conservativa nas Equacdes 3.2 a 3.4
(admite-se que o fluido é newtoniano). Nao foi utilizada a equagdo de balanco de
energia, pois admite-se que o sistema tem temperatura constante, como mostrado tedrica
e experimentalmente por Oliveira Jr. (1995). Foram desprezados também os efeitos da

forga gravitacional, dado que as variacdes de cota s@o despreziveis.

Equacio da continuidade

Wy o)
o +V.(pv)=0 (3.2)
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Equagdo do movimento

D(pv)
Dt

= Vp+V-(uVY) (3.3)

Equacdo de Transporte de Escalar

D(pg)
Dt

=V.(T*Vg)+S’ (3.4)

Foi utilizado o sistema de coordenadas cilindricas, conforme Figura 3.1. As
condicdes iniciais € de contorno utilizadas para resolver o sistema de equacdes de
balanco foram: pressdo constante na saida do reator, reator cheio de mondmero e de
solvente no inicio das simulacdes, bem como na alimentacdo, velocidade média na
entrada de 0,0033 m/s com perfil uniforme e velocidade nula nas paredes do reator (no-
slip). Como o objetivo do trabalho €, entre outras coisas, verificar o comportamento do
escoamento durante a operagdo normal do reator, as simula¢des foram realizadas

considerando que o escoamento estd no estado estaciondrio.

Um modelo k-£ de baixo Reynolds foi utilizado para representar o escoamento
na presenca dos misturadores estiticos. Esse tipo de modelo foi escolhido por ter
reconhecida capacidade de representar o escoamento laminar (baixo Reynolds),
especialmente perto da parede, e a turbuléncia ocasionada no escoamento por causa dos
misturadores. O modelo k- £ padrio € o mais popular modelo de turbuléncia empregado
em todo o mundo, por sua capacidade de predicdo, robustez computacional e
simplicidade (Abrunhosa, 2003; Lam e Bremhorst, 1981). Muitos modelos também ja
foram desenvolvidos para baixo nimero de Reynolds a partir deste (Patel et al., 1985;

Roldi e Manour, 1993).

Foi utilizado o modelo de Lam-Bremhorst para baixo Reynolds, que jd se
encontra implementado no Phoenics® (POLIS, 2009). Esse modelo trata de uma
modificacdo no modelo k- & padrido de Launder e Spalding (Lam e Bremhorst, 1981),
com a adicdo de func¢des de amortecimento para modelar o comportamento do fluido
préoximo a parede, deficiéncia original do modelo k- & padrdo, que por isso requer a

definicdo de funcdes de parede para a representacio desta regido do escoamento.
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O modelo k-£ de baixo Reynolds, como todos os outros modelo de turbuléncia
de 2 equagdes, origina-se da modelagem estatistica cldssica da turbuléncia, de onde se
obtém as chamadas equacdes de Navier-Stokes com média de Reynolds (RANS), como
apresentado nas Equacgdes 3.5 a 3.7. Este tipo de modelo resolve os escoamentos para as

varidveis médias no tempo, modelando as flutuagdes turbulentas com auxilio do
chamado tensor de Reynolds, T, = -va’ (Abrunhosa, 2003; Malalasekera e Versteeg,

1995). Para este modelo, a Equacdo da Continuidade também recebe o tratamento da
média de Reynolds (Equacdo 3.5). O aparecimento desse tensor de Reynolds leva ao
chamado problema de fechamento, ou seja, hd mais incdgnitas que equacdes, sendo
necessaria a formulacdo de novas equagdes. Neste trabalho, o problema de fechamento
foi resolvido pela incorporacdo de duas equagdes, conforme o modelo de Lam-
Bremhorst: uma para a energia cinética turbulenta, k, e outra para a taxa de dissipacdo
dessa energia, € (Equacgdes 3.8 e 3.9, respectivamente), segundo Lam e Bremhorst
(1981). Este modelo requer ainda a defini¢cdo de uma varidvel chamada de viscosidade
turbulenta, definida pela Equagdo 3.10. As fungdes de amortecimento estdo
representadas pelas Equacdes 3.11 a 3.12, juntamente com as definicdes de duas outras
varidveis, ambas denominadas nimero de Reynolds turbulento. O modelo de Lam-
Bremhorst admite que a taxa de dissipacdo e a energia turbulenta sdo iguais a zero na

parede como condi¢do de contorno (Lam e Bremhorst, 1981; POLIS, 2009).

Equacio da Continuidade

Wy )
o +V.(pv)=0 (3.5)

Equagdo do movimento

d(pv)
ot

+V.(pvW)=-Vp+V.[uVv+T)] (3.6)

Equacdo de Transporte de Escalar

a(;;a) +V.(p¥4)=V.[TV-pV |+ 5 3.7)
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Modelo k-€ de baixo Reynolds (Lam-Bremhorst)

d(pk
(e )+V.(ka)=V. (mi]wc LT VY- pe (3.8)
ot | o, |
d(pe _ i ] £ _ £
(a—t)+V.(pgv):V. (,u+ing +C1f1;Tt:VV—C2f2p? (3.9)
Viscosidade turbulenta
k2
M :pcﬂfﬂ? (3.10)
Fungdes de amortecimento
2 20,5
=|1-exp(-0,0165Re +—1;
£, =[1-exp( )] ( Re,j
s (3.11)
fi= 1+ 205 ; f,=1-exp(-Re])
S
Y 2
Re, =5 : Re, =X (3.12)
: 1% VE

As constantes empiricas C,, C,, C,, 0, e 0, sdo, respectivamente, 1,44, 1,92,

0,09, 1,0 e 1,3. Uma limitagdo desse modelo € o fato do mesmo exigir malhas muito

finas, especialmente perto da parede. Essa limitacdo esta relacionada com a medida

adimensional y* (Equagéo 3.13), chamada também de coordenada de parede.

y+:u1’y : MT:\/Z (3.13)
v p

Essa é uma distancia adimensional, medida a partir da parede, muito usada em

modelos de turbuléncia e € definida como uma funcdo da velocidade de atrito u,_,

distancia da parede y e a viscosidade cinemdtica v . Para o modelo de Lam-
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Bremhorst, € desejado que o primeiro elemento da malha na dire¢do y esteja dentro da

faixa de y" =1 e que os cinco primeiros elementos da malha estejam dentro da faixa de

y"=11,5 (POLIS, 2009).

3.2 — Cinética

Embora a modelagem da cinética de polimerizacdio do estireno seja
relativamente complexa, optou-se pela utilizacdo de um modelo simples, tendo em vista
que o objetivo principal do presente trabalho € o estudo do comportamento
fluidodindmico do sistema. Portanto, o modelo cinético deve incorporar apenas as
informacdes consideradas cruciais para interpretacdo fenomenoldgica do problema. Para
obter tal simplificacdo, foi considerada uma reacdo de primeira ordem em que hé apenas
conversdo de mondmero em polimero na presenca de solvente (Equagdo 3.14). O
modelo adotado é uma adaptacdo do trabalho de Freitas Filho et al. (1994), capaz de
também representar o efeito gel. Segundo o modelo proposto, a taxa de polimerizacio

pode ser representada na forma da Equacdo 3.15.

T

M ——=5 p (3.14)

2fk,[1]
ok

t

r,=k

P

[M] (3.15)

Freitas Filho et al. (1994) propuseram que a constante cinética de terminagao,

k,, fosse representada na forma kg , onde g é responsdvel pela incorporagdo do efeito

gel, como descrito na Equacéo 3.16.
g=0-w,)" (3.16)

onde A é uma constante caracteristica da reacdo, considerada aqui igual a 3,5, como

recomendado por Freitas Filho et al. (1994) para reacdes de estireno em solugao.

Combinando as Equagdes 3.15 e 3.16, é possivel escrever a Equacdo 3.17, na

qual uma udnica constante, K, pode ser definida. Esta constante controla o tempo
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reacional e despreza variacdes de concentragdo de iniciador ao longo do reator. Essa
consideragdo € razodvel em boa parte dos sistemas reais, pois o tempo de meia vida do
iniciador € geralmente longo, o que permite admitir que a concentragdo de iniciador
varia pouco. A constante K foi considerada igual a 3,5x10* s, significando que a
reacdo tem um tempo caracteristico de aproximadamente 50 minutos, compativel com

os estudos experimentais desenvolvidos no LMSCP.
7 =K[M]g_0’5 (3.17)

Na forma proposta, a reacio ocorre espontaneamente, bastando apenas que haja
mondmero para que ela ocorra. Da mesma forma, a reac@o € finalizada apenas quando
ndo mais houver a presenca de mondmero no sistema reacional. Admite-se
implicitamente, portanto, que hd uma concentragdo de iniciador suficiente para que haja
continua geragdo de radicais livres no meio, fazendo com que a polimerizacdo ndo cesse

antes da exaustao do mondmero.

As concentracdes iniciais de reagente e solvente foram aquelas utilizadas por
Vianna Jr. (2003) como receita base, desprezando-se a concentracio de iniciador por ser
muito pequena em relagdo a dos demais componentes. Assim, as fracdes massicas
iniciais consideradas foram 0,4122 e 0,5878 para mondmero e solvente,
respectivamente. Todo o trabalho foi desenvolvido utilizando fragdes madssicas (ou,
conseqiientemente, concentragdes madssicas). Isso se deve a facilidade de
implementa¢cdo do modelo cinético no software de Phoenics®, evitando nimero

excessivo de conversoes de unidades.

3.3 — Propriedades

Nesta etapa sdo consideradas as variacdes das propriedades densidade e
viscosidade do meio, sendo a tdltima particularmente importante para um sistema de
polimerizacdo, podendo ser considerada como a origem de boa parte dos problemas

operacionais nesses sistemas.
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A variacdo de densidade do meio reacional foi modelada como funcdo das
fracOes mdssicas e densidades das espécies presentes, ou seja, mondmero, solvente e

polimero (Equagdo 3.18).

1 Wm M}s WP
PR, @18
m s P

A densidade de cada espécie, em g/cm3, pode ser descrita como fungdo da
temperatura (em Kelvin), na forma das Equacdes 3.19 a 3.21 (Oliveira Jr, 1995; Vianna

Jr, 2003).

1
P = 0.807541.10°T (3.19)
B : 3.20
& 1,047 +4,9.10°*T (3.20)
1
Pr (3.21)

T 0.75046.2.10°T

A mudanga da viscosidade ao longo do processo de polimerizacdo é muito mais
significativa que a mudanga de densidade, desencadeando o fendomeno do efeito gel e
provocando a deformacdo dos perfis de velocidade de escoamento dentro do reator.
Diversos modelos de viscosidade podem ser encontrados na literatura para misturas
poliméricas (Chen, 1994). O modelo de Spencer-Williams descrito no trabalho de Chen
(1994), foi utilizado por Oliveira Jr. (1995) e Vianna Jr. (2003) com sucesso. O modelo
fornece a viscosidade (em poise) como fun¢cdo da massa molar ponderal média, da
fracdo madssica de polimero e da temperatura (em Kelvin), sendo vélido para
polimerizacdes de baixa massa molar (M,<100.000 Kg/Kmol). Como esta é uma

caracteristica do sistema estudado, o modelo de Spencer-Williams pode ser utilizado

(Equacio 3.22).

4 =0,00552 + 3,63.10_12.exp{0, 0572M _ +Jw, (22,54—0, 045M +—T5(()(’)<())H

(3.22)
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Como o modelo cinético proposto ndao fornece a massa molar do polimero
formado, o valor assumido para a massa molar foi de 30.000 kg/kmol. Esse valor é
coerente com os valores encontrados experimentalmente por Oliveira Jr (1995) e
Vianna Jr (2003) na faixa de temperatura considerada. A temperatura foi fixada em 70°
C, visto que as temperaturas utilizadas nos trabalhos experimentais usados para

comparagdo flutuam em torno desse valor.

E importante salientar que o modelo de viscosidade empregado nesse trabalho,
permite utilizar o conceito de modelos newtonianos generalizados (Bird et al., 2004).
Para fluidos newtonianos, sabe-se que o tensor tensdo € linearmente dependente do
tensor taxa de deformagdo por meio da viscosidade. Nos modelos newtonianos
generalizados, essa linearidade é quebrada por meio da substituicdo da viscosidade
newtoniana pela viscosidade ndo-newtoniana, descrita por relacdes empiricas
geralmente apresentadas como fungdo da taxa de deformacfo. Esses modelos descrevem
os efeitos de viscosidade, mas ndo os efeitos eldsticos e dependentes do tempo (Bird et
al., 2004). O modelo utilizado nédo considera as taxas de deformacdo, pois esta é pouco
importante no sistema estudado por ser muito baixa durante o escoamento no tubo,
diferentemente do que ocorre em um processo de extrusdo. Isso pode ser confirmado na
Figura 3.2, que mostra a variacdo da viscosidade com o aumento da taxa de deformacao
para diferentes solugdes de estireno-poliestireno, obtidas experimentalmente por Melo

(2009). No sistema considerado no presente trabalho, a taxa de deformacdo é da ordem

de 10.

— 0.040 1 —&— Estireno
g —— Solugao 10%
a 00351 —&— Solugéo 20%
g 0030 - —>— Solugao 30%
% 0.025 A —6— Solucéo 40%
z 0.020 1
S 0,015 FHIOOOCOHIHR AR HRHH RN H NN HX—X
0.010 4
0.005
0.000 : : T T T
50 100 150 200 250 300 350 400
Taxa de Deformacao (s-1)

Figura 3.2 — Variag@o da viscosidade de uma solucio estireno-poliestireno em funcio da taxa de
deformacdo para diferentes porcentagens em massa de polimero (Melo, 2009).
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3.4 — Ferramenta Numérica

As simulagdes foram realizadas em um CPU Intel® Core 2 Extreme X9650
3.0GHz ¢ 8.0GB de RAM utilizando o software Phoenics®. Este software resolve com
precisdo simples as equacdes de conservacdo em sua forma conservativa através do
método dos volumes finitos, que consiste fundamentalmente na divisdo do dominio em
pequenos volumes de controle, conhecidos como células nos quais as equacdes sdo
integradas numericamente. Com a integracdo dessas equagdes surge a necessidade de
obtencdo dos fluxos difusivos e advectivos nas faces de cada volume de controle.
Entretanto, esses fluxos sdo conhecidos apenas nos pontos centrais (ou pontos nodais)
das células, sendo necessdria aplicagdao de fungdes de interpolacdo que utilizam os
pontos nodais para a determinacdo dos fluxos nas faces (Malalasekera e Versteeg,
1995). O esquema de interpolacdo utilizado foi o método hibrido, que mescla os
esquemas upwind e de diferencas centrais a depender do nimero de Reynolds da célula

(Equagéo 3.22), também conhecido como nimero de Peclet (Maliska, 2004).

_ Pulx

Re, =

(3.23)

Nesta Equacdo, u € a velocidade, Ax é o comprimento da célula e T’ é o
coeficiente de difusdo da varidvel analisada. Quando o niimero de Reynolds da célula
for menor ou igual a 2, o esquema empregado € o de diferengas centrais, que € de
segunda ordem. Quando o nimero de Reynolds da célula é maior que 2, emprega-se o

esquema de primeira ordem, upwind.

Como as moléculas de polimero sdo grandes e a viscosidade é bastante elevada
pode-se considerar que nao ha difusdo massica. Fontes et al. (2002), por exemplo,
concluiram que a polimerizagdo em massa de estireno ndo € significativamente afetada
por coeficientes de difusdo na faixa de 10 a 10" m2s. Sendo assim, os termos
difusivos para cada uma das espécies analisadas puderam ser desconsiderados nas
equacdes de transporte. Outra conseqii€ncia destes valores para difusdo foi que, para as
varidveis de concentracdo, o nimero de Reynolds da célula foi sempre muito grande, o
que fez com que o esquema upwind fosse usado em todo o dominio. Para o caso da
discretizacdo das equagdes de momento, sabe-se que as velocidades tendem a zero perto

da parede; portanto, préximo a parede o esquema utilizado é o de diferencas centrais.
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Embora diferengas centrais seja de alta ordem, o mesmo pode gerar instabilidades em
problemas nos quais os termos convectivos sdo dominantes (Maliska, 2004), pois o
nimero de Reynolds da célula pode ndo cumprir o critério de estabilidade, ou seja, ser
maior que 2. No caso a ser estudado, isto ocorre quando se resolvem as equagdes mais
afastadamente da parede do reator. Neste caso, o esquema de interpolacdo upwind é

mais recomendado.
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Capitulo 4 — Resultados

Neste capitulo sdo apresentados inicialmente os resultados referentes a
implementacdo dos modelos propostos no Capitulo 3. Em seguida sdo discutidos os
resultados das simulacdes. As malhas utilizadas sio denominadas de acordo com a
quantidade de elementos usados em cada dire¢do, seguindo o formato 6 x r x z. As
simulagdes foram consideradas convergidas com base na andlise dos residuos locais de
cada equacgdo discretizada (equacdes de momento e transporte), e dos residuos totais,
que representam a soma dos valores absolutos dos residuos locais. Sendo assim, foi
considerada convergida uma simulacdo com residuos locais e totais de
aproximadamente 10° e 107", respectivamente. A Tabela 4.1 apresenta os coeficientes

utilizados no controle de relagdo para cada varidvel analisada.

Tabela 4.1 — Controle de relaxacdo

Relaxagao linear False time step
Varidvel | Coeficiente | Max. Incremento Variavel Coeficiente | Max. Incremento
P 1 1E-20 u 1 0,1
k 1 1E-20 % 1 0,1
&€ 0,5 0,1 w 1 0,1
y 1 1E-20 M (mondmero) 1 0,1
P (polimero) 1 0,1

4.1 - Estudos de Verificaciao dos Balancos Implementados

Como mencionado no capitulo anterior, os estudos de verificagdo foram
realizados em um reator com 10 cm de comprimento, com o intuito de diminuir o tempo
computacional nessa etapa. Uma malha bidimensional, com um pequeno refino na

entrada, foi considerada adequada para o desenvolvimento dessa etapa (Figura 4.1).

Figura 4.1 — Malha utilizada nos estudos de verificacido (20x25x60).
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Os estudos de verificagdo consideram a verificagdo dos perfis de velocidade, das

taxas de reacdo e das propriedades do meio, alteradas por causa da reacao.

4.1.1 - Perfil de velocidade

Para a verificagdo do perfil de velocidade, foi considerado inicialmente um
fluido newtoniano com as propriedades da dgua a 20° C, ou seja, com densidade e
viscosidade dinimica de 998,23 kg/m® e 9,9823.10" Pa.s, respectivamente. A
velocidade de entrada do fluido no reator foi ajustada para 0,0033 m/s de acordo com o
trabalho de Vianna Jr. (2003). O perfil de velocidades obtido pode ser visto na Figura
4.2.

Velocity, m/s
. 006875

. 006445

. 006016

. 005586
.005156

. 004727

. 004297

. 003867
.003438
.00D3008

. 002578

. 002148
.001719

. 001289
.594E-4 :
.297E-4 = = Sl
.716E-9

!
"
!

N ODOO0OOCOO0OO0O0O0O0O00O0O0O0

Figura 4.2 — Perfil de velocidades uniforme na entrada do reator.

Nota-se na Figura 4.2 que o perfil de velocidades se estabelece muito
rapidamente, como poderia ser esperado. Contudo, quando se considera um perfil de
velocidades uniforme na entrada é possivel perceber efeitos de entrada (ou efeitos de
borda). A fim de desprezar esse efeito, considerando que o fluido ao entrar no reator ja
apresenta um perfil parabdlico desenvolvido, o perfil de entrada do fluido no reator foi

representado pela Equacgdo 4.1, cujos resultados estdo na Figura 4.3.

2
vy =2y 1—(%} 4.1
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Figura 4.3 — Perfil de velocidade parabdlico na entrada do reator

Essa consideracdo € aceitdvel visto que o comprimento de entrada L, , ou seja, o
comprimento de tubo necessdrio para o desenvolvimento do perfil parabdlico pode ser
expressado por L, =0,035DRe (Bird et al., 2004), e este estd em torno de 1,8 mm. Para
fins de comparag@o, o comprimento do reator é de 12 m, ou seja, 600 vezes maior que o

comprimento de entrada. Conclui-se que o modelo fluidodindmico proposto, na

auséncia de reacdo, apresenta resultados consistentes.

4.1.2 — Reac¢ao Quimica

O modelo cinético foi implementado em seguida, considerando fluido
newtoniano com propriedades fisicas constantes e iguais as da agua a 20°C. Assim,
admite-se que tanto o mondmero quanto o solvente e o polimero possuem as mesmas
propriedades e ndo alteram as propriedades do meio. Os perfis axiais de concentragéo,

taxa de reagdo e conversdo no centro do reator estdo mostrados na Figura 4.4.
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Figura 4.4 — Perfis ao longo do reator no raio zero: (a) concentragdo de mondmero; (b) Taxa de reacdo; (c)
conversdo; (d) concentragdo de polimero

A reagdo de polimerizagdo de estireno € lenta e por isso a mudanga de
concentracdo em um trecho de 10 cm do reator € muito pequena. Para uma melhor
visualizagdo do comportamento do modelo cinético, os resultados apresentados na
Figura 4.4 foram obtidos com K= 5 s'l, porém, como ja mencionado, o valor a ser
considerado nas simulagdes serd de 3,5.10’4s'1. Quanto a taxa de reacdo, Figura 4.4b,
cabe ressaltar que o efeito gel se mostrou pouco significativo, uma vez que esta taxa é
sempre decrescente, diferentemente ao que ocorre na presenga do efeito gel. Isso se
deve, provavelmente, a alta concentracdo de solvente no meio, 0 que minimiza tal

efeito.

A Figura 4.5 mostra os perfis de velocidade obtidos. Observa-se novamente o
caracteristico comportamento parabdlico do perfil de velocidade, mostrando uma vez

mais a propriedade dos resultados obtidos. A Figura 4.6 mostra também que os balangos

35




de massa se preservam ao longo do reator, como esperado. Portanto, é possivel afirmar

com seguranc¢a que a implementag@o proposta € confidvel.

Velocity, m/s
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I . 006450
. 006020
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Figura 4.5 — Perfil de velocidade com presenga de rea¢do quimica.
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Figura 4.6 — Perfis ao longo do reator no raio zero: (a) concentragdo de solvente; (b) soma das concentragdes
de mondmero e polimero.

4.1.3 — Propriedades

Para uma melhor visualizacdo do comportamento dos modelos abordados nesta
secdo, as simula¢des foram realizadas admitindo-se 30% de conversdo ja na entrada do
trecho de reator utilizado. As propriedades aqui abordadas sdo a densidade e a
viscosidade, sendo a primeira fun¢do da conversdo e da temperatura e a segunda fungdo
da massa molar ponderal média e da fragdo massica do polimero e da temperatura. As

implementa¢des foram realizadas de forma independente, ou seja, na implementacéo do
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modelo de densidade, o modelo da viscosidade ndo foi considerado e vice-versa. A

Figura 4.7 apresenta o comportamento da densidade de acordo com conversao.
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Figura 4.7 — Perfil de densidade ao longo do reator no raio zero

Observa-se que a variag@o de densidade é muito pequena, como jd era esperado.
Analisando-se o modelo, percebe-se claramente que, mesmo para uma conversio de
100% ( x=1), essa variacdo ainda seria muito pequena, ndo chegando a 7% da densidade
inicial e ndo promovendo alteracdes significativas ao sistema, principalmente neste
sistema, no qual a conversdo global na saida do reator € de cerca de 20%. A Figura 4.8
mostra o perfil de velocidades radiais considerando a variagido de densidade ao longo do
trecho do reator simulado. Com a varia¢do da densidade, espera-se o aparecimento de
velocidades na direcdo radial de acordo com o balanco de quantidade de movimento e a
equacdo da Continuidade. No entanto, particularmente para esse sistema, ndo foram
observados valores significativos para a velocidade nessa direcdo. Conforme a Figura
4.8 a velocidade radial ¢ da mesma ordem de grandeza dos erros numéricos locais (10
%) e em alguns pontos € da ordem de grandeza do erro numérico global (10®*). Nessa
mesma figura, os efeitos de entrada e saida foram desconsiderados por atingirem uma
regido muito pequena em relacdo ao comprimento total do reator. Em fungdo desses

resultados, optou-se por manter a densidade do meio reacional constante.
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Figura 4.8 — Perfil de velocidades radiais considerando variagdo de densidade.

A reacdo do modelo de viscosidade no sistema pode ser visto na Figura 4.9a. Ao
se observar o modelo empregado, nota-se que 0 mesmo causa um impacto significativo

no meio reacional, 2 medida que a concentrac¢do de polimero aumenta (Figura 4.9b).
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Figura 4.9 — Perfil de viscosidade: (a) no estudo de verificagcdo ao longo do reator no raio zero, (b) variando
com a concentracdo de polimero.

O comportamento exponencial no aumento da viscosidade é o efeito mais
importante a ser considerado nesses reatores, pois € devido a essa mudanga brusca de
viscosidade que os problemas de operacdo mais relevantes aparecem, como a
distribuicdo de tempo de residéncia irregular. Nao parece haver diivida a respeito da
relevancia do efeito viscoso na operacdo do sistema. Efeito esse que serd apresentado e
discutido nas secdes seguintes, pois o mesmo ndo foi muito significativo no trecho

utilizado para verificagdo devido ao comprimento reduzido.
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4.2 — Estudos de Verificacao do Comportamento do Reator

Nesta secdo sdo apresentados os resultados das simulagdes realizadas para o
reator vazio. Inicialmente foi considerado todo o reator, ou seja, um comprimento de
reator de 12 m, para uma analise preliminar do comportamento fluidodindmico no
interior do mesmo. Para tanto foi adotada uma malha bidimensional (Figura 4.10)

visando a obten¢ao de um custo computacional reduzido, cerca de 3,5 horas nesse caso.

£

Figura 4.10 — Malha utilizada para o reator de 12 m (1x6x1200).

Os resultados mostram a formagdo de uma camada de polimero na parede do
reator com expressiva espessura, como pode ser visto na Figura 4.11, que apresenta um
pequeno trecho (de 4 cm) do reator ao final do segmento, em cinco pontos diferentes ao
longo da direcdo axial. Os perfis radiais de velocidade se mostraram bastante
distorcidos (Figura 4.12a) e concordam com resultados apresentados em trabalhos
anteriores como o de Oliveira Jr. (1995). E importante enfatizar que as técnicas de
colocacdo ortogonal ao longo do raio falham sistematicamente na representacido dos
perfis de velocidade na saida do reator, onde os perfis sdo mais distorcidos (Oliveira Jr.,

1995).
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Figura 4.11 — Camada polimérica formada ao longo do reator de 12 m (trechos de 4 cm ao final do
seguimento). A escala de cores representa a fracdo massica de polimero.
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Figura 4.12 — Perfis radias de (a) velocidade e (b) concentragdo ao longo do reator de 12 m.

O desenvolvimento do perfil radial distorcido de velocidades € resultado do
acumulo de polimero na parede do reator. Esse acimulo ocorre devido & baixa
velocidade do escoamento nas proximidades da parede. Nesta regido o tempo de
residéncia é maior, ocorrendo uma maior conversao. Como a concentra¢io de polimero
¢ relativamente elevada na regido da parede, a viscosidade também se torna expressiva,
a ponto de o fluido praticamente nio conseguir mais escoar, formando assim uma capa
polimérica estagnada. Essa capa funciona, entdo, como um estreitamento real do
diametro interno do reator, o que leva a velocidades muito mais elevadas na saida. No
caso analisado, o Re aumenta cerca de 5 vezes em relagdo as condi¢des na entrada,
devido ao estreitamento de 35% do raio do tubo. O efeito da camada polimérica sobre a
velocidade do fluido pode ser observado na Figura 4.13, que apresenta a variacdo de
velocidade no centro do reator ao longo dos 12 m. A simulagcdo apresentou uma
instabilidade na convergéncia que serd discutida mais adiante, e que foi resolvida

aumentando-se o ndmero de iteracdes do método numérico.
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Figura 4.13 — Perfil de velocidade axial ao longo do reator de 12 m no raio zero.

Embora a espessura da camada de polimero tenha aumentado gradativamente ao
longo do reator, ndo foi observado entupimento do reator, possivelmente devido as altas
velocidades encontradas, provavelmente gerando condi¢des que impedem o acumulo de
polimero suficiente para que haja aumento da viscosidade e paralisacdo do escoamento.
O entupimento pode ser caracterizado numericamente pelo aumento expressivo (e até

descontrolado) dos perfis de pressdo.

Os resultados apresentados até aqui concordam com a hipdtese admitida por
Vianna Jr. (2003) e Vianna Jr. et al. (2006, 2007) para proporem o modelo estocdstico,
quando consideram que ha no interior do reator duas regides distintas, como dois tubos
concéntricos, que fluem com velocidades diferentes, podendo ser considerado para
todos os efeitos que a camada de polimero estd estagnada. O mesmo foi observado por

Vega (1997) e Vega et al. (1997, 2000) experimentalmente.

Vega (1997) e Vega et al. (1997, 2000) conduziram experimentos nos quais
foram realizadas perturbacdes da concentracdo de inibidor da carga promovendo
mudangas da conversdo média de saida em fun¢do do tempo. Os resultados na saida do

reator (Figura 4.14) sugeriram que havia um perfil de velocidades bastante distorcido.
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Figura 4.14 — Experimento com perturbagdo da carga de inibidor na entrada do reator (VEGA, 1997).

Vega (1997) concluiu que havia duas regides no interior do reator, apresentando
velocidades de escoamento bastante diferentes. Conforme a Figura 4.14, apds a
introdugdo de inibidor, ocorre uma queda na conversido que se mantém estdvel por um
tempo (cerca de 1 hora e meia, para um tempo de residéncia médio de 50 minutos). No
entanto, observa-se em seguida uma nova queda, sugerindo que existe um segundo
modo dindmico mais lento, relativo a camada estagnada que se move mais lentamente
dentro do reator. Portanto, os resultados de simulagcdo parecem descrever de forma

extremamente consistente os resultados disponiveis na literatura.

E possivel que os resultados aqui apresentados ndo tenham reproduzido
quantitativamente a verdadeira espessura da camada. Para isto, entre outras coisas, se
deveria ter uma malha refinada o suficiente para capturar adequadamente esta camada.
Entretanto, como ndo ha dados experimentais disponiveis para comparacio, julgou-se

desnecessario o estudo de refino de malha para este caso preliminar.

Somente como um teste de sensibilidade, uma malha um pouco mais refinada,
contendo 10 elementos na dire¢do radial, foi usada para verificar o quanto o refino
poderia influenciar os resultados de simulagdo. A Figura 4.15 faz uma comparacio
visual da capa polimérica formada com a malha anterior e a malha refinada em um

mesmo ponto do reator.
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Figura 4.15 — Formacao da capa polimérica para malha com (a) 6 e (b) 10 elementos em r. A escala de cores
mostra a concentracio de polimero.

E ficil perceber que a malha mais refinada prevé a formacio de uma camada
estagnada mais espessa e com maior concentragdo de polimero. A instabilidade
numérica durante a convergé€ncia, mencionada anteriormente, foi também observada
nesse caso (Figura 4.16). Deve-se notar, contudo, a evolu¢do da camada estagnada com

o refino da malha.
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Figura 4.16 — Instabilidade numérica na solug@o para as duas malhas utilizadas. (Velocidade axial no
centro do reaotr)

No primeiro caso, a instabilidade numérica foi resolvida com o aumento do

nimero de iteracdes, o que nao foi possivel no segundo caso. Acredita-se que o

resultado apresentado na Figura 4.16 esteja relacionado a uma instabilidade numérica
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discutida por Maliska (2004), resultante da oscilagdo numérica ou da difusdo numérica,
causadas pela interacdo das técnicas de interpolacdo de diferencas centrais ou de
upwind, utilizadas pela interpolagao hibrida, como mencionado no Capitulo 3, ou esteja
relacionado ainda com um problema de convergéncia de malha. A despeito disso, é
possivel ainda que as oscilacdes observadas tenha causas fisicas reais, como discutido
por Vianna Jr. (2003) e Vianna Jr. et al. (2006, 2007). A formag¢do da camada estagnada
e o estreitamento do fluxo pode causar o aparecimento de instabilidades reais de
escoamento, como relatado classicamente em problemas similares de escoamento de
polimeros fundidos em extrusoras (Hatzikiriakos e Migler, 2005). Nogueira et al. (2007)
relata ainda que o aumento da fracdo de polimero na entrada do reator tubular é capaz

de eliminar instabilidades no escoamento do meio reacional ao longo do reator.

A persisténcia com que as instabilidades se mantém, a despeito do refinamento
de malha e do nimero de iteracdes usados para a convergéncia, pode ratificar a hipdtese
de que uma causa fisica real possa explicar o comportamento numérico observado. E
certo que andlise mais cuidadosa do fendmeno deverd ser realizada no futuro, para

melhor compreensdo desses resultados, podendo-se observa também o caso transiente.

As instabilidades aparecem aproximadamente a partir do oitavo metro do reator.
Para que essas instabilidades néo atrapalhassem o andamento do trabalho e visto que um
cuidado maior seria necessdrio com a escolha da malha, optou-se pela utilizacdo de um
trecho menor do reator para realizar as simula¢des subseqiientes, visando inclusive a
obtencdo de um menor tempo computacional. Alteragdes nas condi¢des iniciais e de
contorno foram incorporadas ao trecho utilizado a fim de simular, quando necessério,
diferentes partes do reator. Um estudo adicional de independéncia de malha foi

realizado conforme é mostrado a seguir.

4.2.1 - Estudos de Independéncia de malha

Diz-se que h4 independéncia de malha quando os resultados obtidos com um
certo grau de refinamento numérico ndo apresentam diferencas significativas em relagéo
a resultados obtidos por uma malha ainda mais refinada. Para caracterizar essa

independéncia, foi considerado um comprimento menor para o reator simulado, como

44



mencionado na secdo anterior. Foi considerado um trecho de reator de 1 m de
comprimento, acrescido de 0,05 m na saida para que seja desconsiderado o efeito
observado na Figura 4.11, totalizando assim 1,05 m de comprimento. O diametro é o

mesmo utilizado anteriormente.

Até aqui foi utilizado o modelo para escoamento laminar, devido ao baixo
nimero de Reynolds. No entanto, como ja mencionado, para a simulag¢do do reator na
presenca dos misturadores estiticos foi utilizado um modelo capaz de capturar a
influéncia da turbuléncia mesmo em um escoamento com baixo Reynolds. Assim, deste
ponto em diante é feito o uso do modelo de turbuléncia de Lam-Brembhorst, discutido no

Capitulo 3.

As primeiras simula¢cdes com misturadores estiticos foram realizadas para
configuragdes bidimensionais, por serem mais simples e exigirem menor esforco
computacional. Dessa forma, o ajuste da malha foi realizado inicialmente para uma
malha bidimensional, ou seja, nas coordenadas r e z, fixando primeiro uma quantidade
de elementos de malha na direcdo axial e variando a quantidade de elementos na direcio
radial. Uma vez determinado o nimero de elementos nesta dire¢do, o mesmo foi fixado
e entdo estimada a quantidade de elementos considerada 6tima na direcdo axial. A
variavel considerada para o ajuste de malha foi a velocidade do fluido no centro do
reator ao longo da dire¢do axial, pois ja foi observado sua sensibilidade em relacdo a
malha utilizada (Figura 4.16). Fixado o nimero de elementos de malha na dire¢@o axial
em 119, a Figura 4.17 apresenta os perfis de velocidade no centro do reator para
diferentes quantidades de elementos de malha na direcdo radial. Observa-se que sdo
necesséarios cerca de 250 elementos radiais para que se atinja a independéncia de malha.
A despeito disso, o nimero de 60 elementos na direcdo radial foi considerado como um
bom compromisso entre a qualidade dos dados obtidos e o tempo necessirio de
computagdo. De forma similar, a Figura 4.18 mostra que sdo necessarios cerca de 400
elementos ao longo da direcdo axial para que se atinja a independéncia de malha. A
Figura 4.18 apresenta ainda variagdes para o perfil de velocidade para uma malha que
contém 100 elementos em r, as quais confirmam a quantidade de elementos de malha

em z considerada 6tima.
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Figura 4.17 — Variacdo da velocidade axial no centro do reator para diferentes graus de refino de malha na
dire¢do radial.
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Figura 4.18 — Variacdo da velocidade axial no centro do reator para diferentes graus de refino de malha na
direcdo axial.

A coordenada 0 foi considera apenas em simula¢des nas quais as configuracdes
dos misturadores estaticos exigiam uma malha tridimensional como serd mostrado mais
adiante. Portanto, os primeiros resultados apresentados para as simulagdes com
misturadores estaticos dizem respeito a configuragdes bidimensionais, como descrito a

seguir.
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4.3 — Estudo dos Misturadores Estaticos

Para o estudo da influéncia dos misturadores estiticos sobre o comportamento
do sistema, duas configuragdes foram abordadas: uma bidimensional e outra
tridimensional, cada uma com suas variagdes. Entende-se aqui por configuracio
bidimensional um arranjo dos misturadores, de forma que ndo haja variacdo na
geometria na direcdo angular (0). Esta configurag@o foi a primeira a ser analisada por
ser mais simples e exigir menor esfor¢o computacional, uma vez que a malha também

pode ser bidimensional.

Todos os resultados apresentados a seguir dizem respeito a simulac¢des
realizadas de acordo com o que foi mostrado na Se¢do 4.2.1, ou seja, o tubo tem 1,05 m
de comprimento. Assim, a malha a ser utilizada ¢ a mesma que foi considerada como
suficiente para fornecer um compromisso entre a precisdo e o tempo de simulagdo (60
elementos em r e 440 elementos em z), porém acrescida de um refino local onde hd a

presenca dos misturadores. Em todos os casos o critério para uma boa utiliza¢do do
modelo de baixo Reynolds foi atendido, pois para as malhas utilizadas o valor de y*

nunca ultrapassou 1,5 em todo o reator.

Uma condi¢do adicional foi imposta ao sistema nesta parte do trabalho,
admitindo-se que na entrada do reator de 1,05 m de comprimento ja haveria uma
conversdo de 30%. Essa condicdo foi imposta para forcar uma formagdo mais rapida da
camada polimérica estagnada na parede do reator, aumentando assim sua espessura. Isso
garante a representacdo de um trecho mais préximo da saida do reator (ou ainda que a
entrada nesse trecho € a saida de um reator tanque agitado, como usualmente realizado
em plantas reais), permitindo avaliar mais significativamente a influéncia dos

misturadores.

4.3.1 - Configuracoes bidimensionais

A proposta inicial para esse tipo de misturadores pode ser visto na Figura 4.19,

enquanto o refino de malha na regido dos misturadores esta ilustrado na Figura 4.20. Os
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misturadores possuem espessura de 00,0005 m e estdo espacados de 0,005 m

(correspondente a 1,25 didmetro).

Figura 4.19 — Configuracio dos misturadores estaticos bidimensionais.

Figura 4.20 — Malha com refino préximo aos misturadores bidimensionais (1x60x584).

Esperava-se inicialmente que se formasse uma incrustacdo de polimero nas
proximidades do misturador, o que diminuiria, ou até mesmo anularia sua eficicia para
a mistura do fluxo e eliminagdo da camada de polimero estagnada formada na parede do
reator. No entanto, os resultados mostraram que os misturadores foram capazes de
promover boa mistura e interromper de forma eficiente o prolongamento da capa

polimérica (Figura 4.21).
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Figura 4.21 — Perfil de concentracdo de polimero numa configuragdo com misturadores bidimensionais. A
escala de cores mostra a concentragdo de polimero.

O primeiro misturador restringe a area da secdo transversal por onde o fluido
pode passar a 57,75% da area original, eliminando a camada polimérica e promovendo

uma mistura bastante eficaz, continuada pelos demais elementos de mistura. A
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eliminacdo da camada estagnada ocorre quando se forca a passagem do material fluido
através da regido de parede a velocidades elevadas. Os demais elementos promovem a

homogeneizagao adicional da mistura.

De acordo com a Figura 4.22 verifica-se que uma pequena camada de polimero é
formada entre os dois primeiros elementos de mistura, embora a formacdo da camada
estagnada seja interrompida pela aceleracdao do fluido no segundo elemento. O mesmo
acontece nos misturadores subseqiientes. Logo, os misturadores foram capazes de

eliminar a camada polimérica e impedir a acumulacio de material entre eles.
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Figura 4.22 — Perfil de concentrag@o de polimero numa configuragdo com misturadores bidimensionais. A
escala de cores mostra a concentraciio de polimero até 20%

O aumento da velocidade do fluido causado pelos misturadores através da
restricdo da drea foi suficiente para nao permitir o acimulo de polimero na parede do
reator naquela regido (Figura 4.22). Apds os misturadores, o perfil de velocidade,
bastante distorcido, rapidamente reassume o perfil parabélico, como pode ser observado

na Figura 4.23.
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Figura 4.23 — Perfil de velocidade ara uma configuragcdo com misturadores bidimensionais. A escala de cores
mostra a velocidade de escoamento.

O segundo e o quarto elementos de mistura obrigam todo o fluido a passar por
uma restricdo de % da area de secdo transversal do tubo. Isso faz com que o fluido
acelere muito e crie uma zona de recirculacdo na qual ha uma constante renovagdo de
fluido, ndo permitindo a formacgao de elevada concentracdo de polimero. Esse efeito estd
mostrado nas linhas de corrente da Figura 4.24. Embora ndo haja uma concentracio de
polimero na zona de recirculagdo que seja capaz de estagnar completamente o fluido,
como ocorre na parede do reator antes do misturador, nota-se que nessa regido a
concentracdo de polimero € ligeiramente maior que nas demais, proporcionando a
formacgdo da capa polimérica mais rapidamente apds os misturadores. Pela Figura 4.25
nota-se claramente, por meio da relacdo entre a viscosidade turbulenta e a viscosidade
laminar, que o fluxo € mais turbulento préximo aos misturadores, como esperado. Essa
turbuléncia parece ser suficiente para promover a mistura e impedir a formagdo de uma
camada estagnada mais concentrada. Embora a influencia da turbuléncia esteja
apresentada para este caso, a mesma foi observada em todos os outros casos, com

intensidade similar.
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Figura 4.24 — Linhas de corrente nas regides de recirculacdo para uma configuragdo com misturadores
bidimensionais.
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Figura 4.25 — Influencia da turbuléncia sobre o escoamento ( v, / v ) para uma configuragdo com

misturadores bidimensionais.

A respeito dos critérios de convergéncia mencionados no inicio deste Capitulo 4,

as Figuras 4.26 a 4.30 apresentam os perfis dos residuos locais para as equacdes

discretizadas para este caso e a Tabela 4.2 apresenta os residuos totais da simulacdo.
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Figura 4.26 — Perfil de residuos locais para equag@o de quantidade de movimento na direcéo radial.
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Figura 4.27 — Perfil de residuos locais para equagdo de quantidade de movimento na dire¢do axial.
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Figura 4.28 — Perfil de residuos locais para equacgdo de transporte de mondmero.
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Figura 4.29 — Perfil de residuos locais para equacdo de transporte de polimero.
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Figura 4.30 — Perfil de residuos locais para equagdo de balan¢o de massa.

Tabela 4.2 — Residuos totais

Variavel Residuos

p 3,149E-09

v 1,025 E-06

w 4,031 E-07

k 1,832 E-05

£ 3,596 E-07

M (mondémero) 3,706 E-09
P (polimero) 3,666 E-09

Embora a andlise dos residuos tenha sido apresentada para este caso, a mesma
foi realizada para todos os casos apresentados neste trabalho, inclusive para os caso que
utilizaram malha tridimensional, sendo analisados também os residuos da equagédo de
momento na direcdo angular, nao apresentados acima devido a malha ser bidimensional.
Para todas as simulacdes os residuos sdo similares aos apresentados. Para o caso
apresentado acima foi obtido um tempo computacional de 3,5 horas para 30000

iteracdes.

Essa configuracdo de misturadores mostrou-se, portanto, bastante eficaz em
relagcdo ao propésito de promover a eliminacdo da camada polimérica a partir da mistura
local. Sendo assim, decidiu-se analisar a influéncia de cada elemento de mistura
separadamente. A Figura 4.31 e a Figura 4.32 mostram a influéncia de cada um dos
elementos separadamente em relacéo a formagdo da camada estagnada de polimero e ao

desenvolvimento dos perfis de velocidade.
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Figura 4.31 — Perfil de concentrag¢do de polimero quando a mistura é promovida por apenas um misturador
bidimensional: (a) disco; (b) anel.
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Figura 4.32 — Perfil de velocidades quando a mistura € promovida por apenas um misturador bidimensional:
(a) disco; (b) anel.

O comportamento do sistema frente a cada um dos elementos de mistura
também se mostrou muito satisfatdrio, uma vez que a camada de polimero foi eliminada
e a mistura foi promovida a contento. As observagdes ja relatadas para o conjunto
desses misturadores também sdo validas aqui, ou seja, forma-se uma camada um pouco
mais concentrada em polimero préxima a parede (Figura 4.33). No caso do disco
central, a mistura é promovida quando se obriga que o material que apresenta
concentracdo mais baixa flua e lave as paredes do reator. No caso do anel, a mistura é
promovida quando se obriga que o material que apresenta concentracio mais alta seja
impedido de fluir junto a parede. No entanto, como mostra a Figura 4.33, o disco é mais

eficiente como homogeneizador que o anel.
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Figura 4.33 — Perfil de concentrag@o de polimero quando a mistura é promovida por apenas um misturador
bidimensional: (a) disco; (b) anel. A escala de cores mostra a concentrag@o de polimero até 20%.

Devido a formacdo de uma camada mais concentrada em polimero nas
proximidades dos misturadores, foram simulados outros dois casos, nos quais dois
elementos de mistura iguais foram posicionados a uma distancia de 1 cm um do outro.
Esses dois casos foram simulados para verificar se essas configuragdes acumulariam
grande quantidade de polimero entre os misturadores, o que nio ocorre, conforme pode
ser visto na Figura 4.34. Essa figura mostra que o desempenho do conjunto € ainda mais

eficiente.
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Figura 4.34 — Perfil de concentracdo de polimero quando a mistura é promovida por misturadores
bidimensionais iguais: (a) discos; (b) anéis. A escala de cores mostra a concentracio de polimero até 20%.

Mais uma vez € possivel notar que nao hd um acimulo excessivo de polimero na

zona de recirculacdo, possivelmente devido a turbuléncia ocasionada pelo misturador.
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Isso pode indicar que a velocidade do fluido nas zonas de recirculagdo é capaz de fazer
com que o tempo de residéncia naquelas zonas seja muito inferior ao tempo de reacdo
(ao redor de uma hora), ndo possibilitando que conversdes elevadas sejam alcangadas e

impedindo a formag¢do de uma capa polimérica nessas regioes.

A andlise do reator tubular com misturadores mostrou que elementos de mistura
bastante simples, como o misturador em forma de anel, sdo capazes de promover a
eliminac@o da capa polimérica e a mistura do meio reacional de modo satisfatério. Por
isso, sdo analisados a seguir misturadores estiticos ainda mais simples, mas que
requerem a definicdo de uma malha tridimensional para simulag@o. Esses misturadores

serdo apresentados na secdo seguinte.

4.3.2 — Configuracoes Tridimensionais

Os misturadores analisados nessa parte do trabalho s@o constituidos por uma
barreira reta vertical, que impede o fluxo do meio reacional em metade da secdo
transversal do reator (Figura 4.35). Essa configuracdo requer a utilizacdo de uma malha
tridimensional, uma vez que o escoamento ndo € mais simétrico ao longo da direcdo 6.
Sendo assim, foi investigada a quantidade de elementos de malha nessa direcdo
suficiente pra a obtencdo de resultados consistentes com base na malha ja utilizada nos
casos anteriores. Dessa forma, a malha foi acrescida apenas de elementos ao longo da
dire¢do angular. A Figura 4.36 e a Figura 4.37 apresentam resultados para duas malhas
diferentes, sendo a primeira figura para o caso sem misturador e a segunda figura para o
caso com o misturador estitico. De acordo com essas figuras, admitiu-se que 20
elementos nessa direcdo sdo suficientes, utilizando assim a malha mostrada na Figura
4.38, levando a um tempo computacional de aproximadamente 70 horas para 35000
iteracdes, o que garante a convergéncia de acordo com a andlise de residuos apresentada
na secdo anterior. A Figura 4.39 e a Figura 4.40 mostram os perfis de concentracido de

polimero e velocidade obtidos para um caso tipico.
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Figura 4.35 — Configuracio dos misturadores tridimensionais.
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Figura 4.36 — Variacdo da velocidade axial no centro do reator vazio para diferentes graus de refino de

malha na diregdo 0.
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Figura 4.37 — Variacdo da velocidade axial no centro do reator com misturador tridimensional para

diferentes graus de refino de malha na diregao 6.
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Figura 4.38 — Malha com refino préximo aos misturadores tridimensionais (20x60x584).
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Figura 4.39 — Perfil de concentracdo de polimero numa configuracdo com misturador tridimensional.
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Figura 4.40 — Perfil de velocidades numa configuragdo com misturador tridimensional.

Como no caso dos misturadores estaticos com formato de anéis, também ocorre

a formag@o de uma regido de recirculacdo, na qual a influéncia da turbuléncia (Figura

4.41) parece ser suficiente para impedir a formacdo de altas concentra¢des de polimero.
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Entretanto, como a zona de recirculagdo € maior, a concentracdo de polimero atinge
valores ligeiramente maiores que no caso dos misturadores do tipo anel (Figura 4.42). A

Figura 4.43 mostra linhas de corrente que ilustram o efeito de mistura obtido.
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Figura 4.41 — Influencia da turbuléncia sobre o escoamento (v, /Vl) para uma configuragdo com

misturadores tridimensionais.
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Figura 4.42 — Perfil de concentracdo de polimero numa configura¢do com misturador tridimensional. A escala
de cores mostra a concentracio de polimero até 20%.
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Figura 4.43 — Linhas de corrente na regido de recirculagdo para uma configura¢do com misturadores
tridimensionais.

Devido ao aumento da zona de recirculagio, forma-se uma pequena regido onde
o tempo de residéncia é muito maior (como pode ser visto na Figura 4.39 e na Figura
4.42), junto a parede do reator, no centro do misturador. Nesse local a concentragdo de

polimero € um pouco mais elevada, embora, esse aumento nio seja muito relevante.

A mistura propiciada pelo misturador ndo impede a rapida formacdo da capa
polimérica na parede do reator logo ap6s o misturador, como pode ser constatado na
Figura 4.44. O mesmo pode ser observado para os misturadores bidimensionais, 0 que
permite concluir que o mais importante nesses sistemas nao é exatamente o formato dos
misturadores, mas sim a freqiiéncia com que estes misturadores sdo inseridos ao longo
do comprimento. Logo, a proposta de recheio descontinuo de Vianna Jr. (2003), na qual
pontos de mistura foram colocados a cada metro do reator, ndo parece ser capaz de
promover a mistura de forma satisfatdria, visto que o escoamento ao longo de 0,5 m de
reator foi suficiente para que a camada de polimero na parede do reator se

restabelecesse.
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Figura 4.44 — Formacdo da camada polimérica ap6s o misturador, numa configuragdo com misturador
tridimensional.

Outras simula¢des foram realizadas com dois elementos de mistura inseridos em
série, com o intuito de avaliar a possibilidade de ocorrer incrustagdo de polimero entre
eles. As distancias entre os misturados foram de 0,01, 0,005 e 0,0025 m (correspondente
a 2,5, 1,25 e 0,625 diametros do reator). Os resultados obtidos sdo apresentados na
Figura 4.45 e na Figura 4.46. De acordo com os resultados apresentados, mesmo quando
os misturadores estdo muito proximos um do outro, ndo ocorre a formagdo de uma
camada de polimero muito concentrada, ao contrario do que se esperava. Nota-se que a
uma distancia menor entre os misturadores a concentracdo de polimero entre eles é um
pouco maior, porém, ndo muito diferente dos outros casos. Mesmo nessas regides, a
taxa de renovacgao de fluido € aparentemente bem maior do que a taxa caracteristica de
reacdo, o que explica os resultados, e a influéncia da turbuléncia nesse caso € similar ao
caso anterior, apresentado na Figura 4.41. Esses resultados reafirmam a conclusio de
que o fator mais importante para promover a mistura do fluxo ndo parece estar
associada a forma do misturador, mas a freqii€ncia com que eles sdo inseridos no meio
reacional. Além disso, os resultados apontam que essa freqiiéncia ndo precisa ser
elevada, evitando desperdicios, pois mesmo com uma relativa distincia entre eles foi
possivel evitar a formacdo de uma camada de polimero mais concentrada e o acimulo

entre os misturadores.
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Figura 4.45 — Concentragdo de polimero numa configuragdo com misturadores tridimensionais afastados de
(2) 0,01, (b) 0,005 e (c) 0,0025 m.
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Figura 4.46 — Concentra¢do de polimero numa configuragdo com misturadores tridimensionais afastados de
(a) 0,01, (b) 0,005 e (c) 0,0025 m. A escala de cores mostra a concentra¢do de polimero até 20%

Para garantir a convergéncia dessas simula¢des, além da andlise dos residuos, as
trés configuracdes da Figura 4.45 foram simuladas com uma condi¢éo inicial diferente,
ou seja, 30% de conversdo dentro do reator no inicio da simulacdo. A Figura 4.47
apresenta os resultados para esta nova condicao inicial e mostra que para condi¢des de
partida diferentes os resultados foram bastante similares, indicando a convergéncia das

simulacdes.
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Figura 4.47 — Concentra¢do de polimero numa configuragdo com misturadores tridimensionais afastados de
(a) 0,01, (b) 0,005 e (c) 0,0025 m. Condigdo inicial de 30% de conversio.

A respeito da perda carga, os resultados também sdo bastante surpreendentes.

Esperava-se que a presenca dos misturadores estaticos causasse o aumento da perda de

carga, principalmente pela expectativa da formacdo de uma camada de polimero em

volta desses misturadores, restringindo a area de secdo transversal do reator. Os

resultados apresentados na Figura 4.48 comparam as perdas de carga calculadas num

mesmo trecho de 1 m, para o reator vazio e com misturador. Vé-se que a perda de carga

no tubo vazio é maior que no tubo que contém o obstaculo.
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Figura 4.48 — Perda de carga no trecho de 1 m do reator com e sem misturador tridimensionais.

Embora esse resultado tenha sido apresentado apenas para uma configuracdo de

misturador tridimensional, essa diminui¢do da perda de carga foi observada em todas as



simulagdes realizadas com misturadores. Mesmo ndo estando dentro das expectativas
iniciais, esses resultados podem ser facilmente compreendidos. Quando se elimina a
camada de polimero na parede do reator, ocorre a desobstrucdo da drea de secdo
transversal do tubo. Considerando os resultados na Figura 4.39, nota-se que a camada de
polimero antes do misturador ocupava cerca de % da area de secdo transversal do tubo,
enquanto o misturador obstrui apenas metade dessa 4rea e elimina a camada estagnada
em trecho subseqiiente do tubo. Logo, o misturador nfo restringe, mas sim libera a area

transversal do reator disponivel para o escoamento da mistura reacional nesse sistema.

4.3.3 — Comparacao entre misturadores

Os resultados apresentados nas se¢des anteriores mostraram que os desempenhos
de todos os misturados analisados podem ser considerados satisfatdrios e praticamente
iguais, no que diz respeito a eliminacdo da camada de polimero formada junta a parede
do reator. No entanto, pode ser observado que a eficiéncia dos mesmos em relagdo a
mistura promovida é distinta. Conforme mostra a Figura 4.49, nota-se que o nivel de
homogeneizagdo atingido depende da configuracdo do misturador. Este resultado se
mostra de acordo com a observagdo de Meyer e Renken (1990), que também apontaram
a forma do misturador como um importante fator para a eficiéncia da mistura. O nivel
de homogeneizacdo pode ser medido em termos do salto que a concentragdo de
polimero no centro do reator apresenta. Um salto elevado indica que o material
originalmente acumulado na parede foi misturado a corrente principal que escoa (e onde

as concentragf)es eram menores).
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Figura 4.49 — Eficiéncia dos misturadores estaticos.

E ficil apontar o misturador em forma de disco como o mais eficiente dentre
aqueles estudados; entretanto sua geometria é a mais complexa dentre os trés tipos
abordados. Esse misturador, colocado no centro da se¢éo transversal do reator, precisa
ser sustentado por pequenas hastes, semelhante ao ilustrado na Figura 4.50. Dessa

forma, sua configuracfo deixa ser bidimensional, como foi admitido anteriormente.

Figura 4.50 — Misturador em forma de disco.

Por causa do fator geométrico, o misturador na forma de uma parede
perpendicular (configuracdo tridimensional) tende a ser o mais adequado para esse
sistema. Embora sua eficiéncia de mistura seja menor, sua geometria e construcao sao
extremamente simples. O misturador em forma de anel também possui geometria

simples, porém, € o que demonstrou a menor efici€ncia, dentre as op¢cdes consideradas.

Uma possibilidade para aumentar a eficiéncia de mistura utilizando os

misturados tridimensionais, seria dispor alguns desses misturadores proximos uns dos
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outros, nesse caso 0,005 m (correspondente a 1,25 didmetros), mas em posicdes opostas
(como chicanes), conforme a Figura 4.51 que ji apresenta os resultados para esta
configuragdo. Essa configuracdo leva a resultados compardveis aos obtidos com o
misturador em forma de disco, tanto para a mistura (Figura 4.52) quanto para a perda de
carga (Figura 4.53). Assim, este caso seria talvez a configuracdo mais adequada para

esse sistema.
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Figura 4.51 — Concentracdo de polimero numa configuracdo alternativa em série de misturadores
tridimensionais.
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Figura 4.52 — Eficiéncia dos misturadores estaticos para o misturador em forma de anel e conjunto de
paredes.
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Figura 4.53 — Perda de carga no trecho de 1 m do reator vazio e com misturadores do tipo disco e
conjunto de paredes.

Foi observado que o misturador tridimensional causa uma assimetria nas
dimensdes da camada polimérica que se forma apds o mesmo, como pode ser visto na
Figura 4.44. Portanto, parece natural sugerir que o proximo misturador, admitindo-se
uma freqii€éncia de misturadores, seja oposto ao ultimo, pois como a camada formada do

lado oposto ao misturador é mais espessa, pode ocorrer uma dificuldade maior na

misturagao.
4.3.4 — Qualidade do polimero

Embora né@o tenha sido proposta uma modelagem para a qualidade final do
polimero ao longo do Capitulo 3, é possivel fazer uma andlise qualitativa a respeito da
distribuicdo da massa molar do polimero que estd sendo formado no interior do reator,
considerando que a massa molar média desse material pode ser expressa como a razio

entre as taxas de propagacgio e as taxas de terminago, na forma da Equacao 4.2.

kM)
K [PT

w

4.2)

Ap6s algumas manipulagdes algébricas e considerando a influéncia do efeito gel,

a Equacdo 4.2 pode ser escrita na forma da Equagio 4.3.
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_ kp[MO] (l_x)ﬂm
K2, 0] (1w )

(4.3)

Na equacgdo acima, o primeiro termo do lado direito pode ser considerado como
uma constante (C ), ja que a concentragdo de iniciador foi admitida constante. Assim, a
massa molar pode ser expressa pela Equacdo 4.4, que fornece uma medida qualitativa

da variagdo desta varidvel.

w 7 (4.4)
2

Os resultados obtidos com a Equagao 4.4 e mostrados na Figura 4.54, apontam a
formacdo de um polimero com menor massa molar na parede do reator. Para uma
avaliag¢do qualitativa, o valor de C ndo € importante e, por isso, ndo foi considerado na
solugdo. A evolucdo desse perfil pode ser visto ao longo do comprimento total de reator

de 12 m (Figura 4.54).

0.8 1

s 0.6 1

0.4 4

0.24

0.0 . . —
0.0E+00 5.0ED4 1.0E03 1.5E03 2.0E-03
Raio (mj

Figura 4.54 — Perfil radial de massa molar instantanea ao longo do reator de 12 m.

E importante salientar que esse perfil nio representa a massa molar de maneira
acumulada, mas apenas fornece uma estimativa da heterogeneidade do produto formado
em cada instante. Oliveira Jr. (1995), por exemplo, apresenta um perfil radial de massa

molar diferente para esse tipo de reator, ou seja, na regiio proxima a parede encontra-se
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o polimero com maior massa molar. Essa diferenca € devida ao fato de que no presente
trabalho foi considerado que a concentragdo de iniciador em todo o reator € constante.
Dessa forma, como a concentragdo de iniciador é igual em todos os pontos, € nas
proximidades da parede hd pouco monomero devido as altas conversodes, a massa molar
€ menor nessa regido. Porém, quando a variagdo de concentragdo de iniciador € levada
em consideracdo, as limitacdes difusionais nas regides de conversdes altas impedem que
a concentracdo de iniciador seja mantida constante, de maneira que as cadeias crescem

muito mais e ocasiona a producido de um polimero de grande massa molar.

Industrialmente, os perfis apresentados na Figura 4.54 sdo alcangados com o uso
de agentes de transferéncia de cadeia, usados com o intuito de controlar a massa molar

do polimero produzido. Nesses sistemas, a massa molar média pode ser dada na forma

da Equacido 4.5:
[l s
tok [X][P] '
que apds algumas manipula¢des ganha a forma da Equagio 4.6:
kM, \(1-
Mo |(1=2) (4.6)

M = S ——
w
k) [X]
de maneira que os perfis de massa molar e de monémero sao semelhantes. Nesse caso, o
aumento de conversdo na parede do reator provoca a producdo de material de menor

massa molar.

Cabe ainda salientar que, na auséncia de solvente (polimerizagdo em massa) a
Equacgio 4.4 ganha a forma:

2-1
M,=C(1-x) 2 4.7

Portanto, para altos valores de A (A>2), existe um valor critico de solvente que
provoca a inversdao dos perfis de massa molar no interior do reator, por causa das

limitacdes difusionais impostas pelo efeito gel. Sendo assim, ndo parece haver duvidas
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sobre a enorme influéncia que as heterogeneidades radiais de concentracio podem

provocar sobre a qualidade do polimero final.

O efeito dos misturadores sobre a qualidade do polimero foi analisado
observando-se o perfil de massa molar em dois pontos préximos ao misturador, 1 cm
antes e 1 cm apds o elemento de mistura, como apresentado na Figura 4.55. A Figura

4.56 mostra apenas o perfil de massa molar apds o misturador.
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Figura 4.55 — Perfil radial de massa molar instantanea antes e ap6s os misturadores.
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Figura 4.56 — Perfil radial de massa molar instantdnea apds os misturadores.

70



O perfil de massa molar antes do misturador é igual para todos os casos, jd o
perfil apds o misturador apresenta pequenas diferengas, pouco significativas. Todos os
misturadores foram, portanto, bastante eficientes na homogeneizacdo da qualidade do
polimero que estd sendo formado. O conjunto de paredes conseguiu uma
homogeneizagdo ligeiramente melhor que os outros casos. Sendo assim, este continua

sendo a melhor configuracdo entre as estudadas.

4.4 — Estudo de Sensibilidade

Sao apresentados nesta segdo resultados que mostram o comportamento do
sistema, em especial na presenca dos misturadores, diante de algumas alteracdes nas
condicdes de operacdo, como a fragdo de solvente e massa molar média do polimero. As
simulagdes foram realizadas no trecho de 1 m do reator com 30 % de conversdo na

entrada do mesmo, como nos casos anteriores.

4.4.1 - Efeito do Solvente

O efeito do solvente foi avaliado diminuindo sua fragdo massica na mistura, que
antes era de 58,78% para 40%, conseqiientemente, aumentando a fragdo de mondmero
para 60%. A Figura 4.57 mostra os resultados para as simula¢des nessas condi¢des com

duas configuracdes de misturadores tridimensionais.
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Figura 4.57 — Concentrag@o de polimero em duas configuracées de misturadores tridimensionais com
menos solvente: (a) misturador parede; (b) misturadores em parede me série.
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Neste caso o acimulo de polimero em torno dos misturadores € muito maior que
nos casos estudados anteriormente. No entanto, as configura¢cdes dos misturadores
apresentados na Figura 4.57 foram eficientes na eliminacdo da camada estagnada,
principalmente, considerando que essa camada agora é muito mais espessa. Nesse
sistema a camada estagnada se forma muito mais rapidamente apds os misturadores que
no sistema anterior. Dessa forma, a freqii€éncia com que esses misturadores devem estar
dispostos no sistema deve também ser maior, evitando o rdpido aparecimento dessa

camada.

Quanto a eficiéncia de mistura, a configuracdo que apresenta o conjunto de
misturadores do tipo parede novamente se mostrou mais eficiente no que diz respeito a
homogeneizagdo do escoamento, como pode ser constatado na Figura 4.58. Entretanto,
essa configuracio apresentou um aumento da perda de carga em relagdo ao reator vazio,
diferentemente ao que ocorre com apenas um misturador, conforme mostrado na Figura
4.59. O aumento na perda de carga em relacdo ao reator vazio, estd associado ao
aumento da conversdo apds o misturador, formando uma camada estagnada ainda mais

espessa, a qual pode ser demonstra segundo a Figura 4.60.
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Figura 4.58 — Eficiéncia dos misturadores estdticos no sistema com menos solvente.
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Figura 4.59 — Perda de carga no trecho de 1 m do reator com e sem misturadores tridimensionais no

sistema com menos solvente.
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Figura 4.60 — Perfil de velocidade no sistema com menos solvente ao longo do reator de 1 m no raio zero

com e sem misturadores.

Na Figura 4.60, nota-se uma velocidade no centro do reator apds os misturadores

muito maior no caso em que foi utilizado o conjunto de misturadores, o que implica

dizer que a camada estagnada, nesse caso, ocupa uma drea transversal maior. Nessa

mesma figura pode-se observar novamente o aparecimento de instabilidades no

escoamento. Isso leva mais uma vez a discussdo dessa instabilidade ser ou ndo um

fendmeno fisico. A Figura 4.61 apresenta em termos de concentragdo de polimero o que

ocorre dentro do reator quando observadas estas instabilidades.
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Figura 4.61 — Concentragdo de polimero no sistema com menos solvente e sem a presenca de
misturadores.

4.4.2 — Efeito da Massa Molar Média

Nas simulagdes apresentadas a seguir, a massa molar média do polimero
utilizada na equagdo da viscosidade (Equagdo 3.22) foi modificada de 30.000 para
60.000 kg/kmol. Nao foi observada nenhuma variacdo no comportamento do sistema
frente a essa alteracdo, conforme Figura 4.62. A Figura 4.63 confirma que ndo ha
variagdes significativas em relacdo aos sistemas com maior € menor massa molar

média.
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Figura 4.62 — Perfil de concentragc@o de polimero numa configuragdo com misturador tridimensional: (a)
M,,, =30.000; (b) M,, =60.000
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Figura 4.63 — Comparag@o entre o sistema com M, =30.000 e M,, = 60.000 para trés configuragdes

diferentes do reator: com misturador parede; com conjunto de misturadores parede; e vazio.
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Capitulo 5 — Conclusoes e Sugestoes

Um reator tubular de polimerizacdo foi simulado com auxilio da fluidodindmica
computacional (CFD - Computational Fluid Dynamics) utilizando o software
Phoenics®. Os resultados foram confirmados com experimentos realizados em trabalhos
anteriores. Notou-se nas simulagdes que uma espessa camada de polimero é formada na
parede do reator, gerando perfis de velocidade e concentragdo bastante distorcidos. O
reator de 12 m foi simulado em trechos de 1 m, adequando-se as condig¢des iniciais e de

contorno para reproduzir o reator completo.

A andlise da influéncia de misturadores estdticos sobre a operacdo desses
reatores mostrou que o mais importante nido €, necessariamente, a forma dos
misturadores, mas a freqiiéncia com que eles aparecem dentro do reator. Até mesmo
para geometrias mais simples, a capacidade de eliminar a camada estagnada formada na
parede do reator foi satisfatéria para todos os sistemas estudados: misturadores na forma

de disco, anel e paredes transversais ao escoamento.

Embora a camada estagnada tenha sido sempre removida, os diferentes
misturadores promoveram diferentes graus de mistura. Foi mostrado que a geometria
desses misturadores pode alterar de forma significativa o grau de mistura do meio
reacional, sendo sugerida uma configuracdo constituida por paredes transversais

alternadas como a melhor dentre aquelas estudas.

Os misturadores propostos, além de promoverem a mistura e eliminarem a
camada estagnada de polimero, também podem reduzir a perda de carga observada para
o sistema. Com a remocdo da camada polimérica, o didmetro efetivo do tubo torna-se
préoximo do diametro original, ao contrario das fortes restricdes associadas ao acumulo

de polimero na parede (cerca de 75% de restri¢do da drea).

A diminuicdo da fracdo de solvente na mistura reacional implica no aumento da
espessura da camada polimérica e uma aglomeragédo de polimero ligeiramente maior nas
proximidades dos misturadores. No entanto, a configuracio de misturadores

considerada melhor, promoveu boa mistura e eliminacdo da camada estagnada, sendo
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proposto o aumento da freqiiéncia de disposicdo desses misturadores. A massa molar

média ndo se mostrou influente no sistema estudado.

Os resultados obtidos durante a andlise dos misturadores nao foram validados
experimentalmente, embora tenha sido mostrado que o modelo € consistente para o tubo
vazio. Assim, sugere-se a realizacdo de experimentos para uma melhor averiguacio
desses resultados. Esses experimentos podem ainda serem realizados em um reator
construido com material transparente, como acrilico, para que também seja possivel

realizar uma validagdo visual.

Sugere-se ainda a realizagdo de simulacdes transientes para o sistema estudado,
visto que essas simulacdes podem esclarecer ainda mais alguns resultados apresentados
neste trabalho, que considerou o estado estaciondrio por ser um trabalho investigativo.
Um refino maior da malha também pode apresentar maiores detalhes, pois a malha

utilizada foi definida com o intuito de entender o sistema qualitativamente.

Um outro sistema sugerido para verificagdio do modo de mistura em
escoamentos polimérico € o de uma serpentina com espiral de pequeno diametro,
sistema esse que induziria a mistura do fluxo. Ou ainda um reator com tubo de

geometria eliptica
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