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- ABSTRACT

MODELING AND SIMULATION OF A REACTION SYSTEM
COMPOSED BY CONTINUOUS STIRRED TANK AND
TUBULAR REACTORS IN POLYMERIZATION PROCESS

The present work consists of a mathematical modeling and numerical simulation
of a solution polymerization reaction, using as study case the polystyrene. The reaction
system is composed by a continuous stirred tank reactor (CS7R) for prepolymerization,
associated in series with a tubular reactor to carry out the reaction until high conversion
values. A simplified model was developed for the CSTR. For the tubular reactor, a
simplified model considering only axial variations, and a rigorous model considering axial
and radial variations, were developed. In the numerical simulation of the developed
mathematical models, the Newforn’s method was utilized to solve the nonlinear algebraic
equations obtained from the CSTR modeling, the Runge-Kutta-Gill’s method to integrate
the ordinary differential equations system generated from the simplified modeling of the
tubular reactor, and finally, the Orthogonal Collocation and Adams-Moulton’s methods to
discretize and integrate respectively, the partial differential equations system resulted from
the rigorous mathematical modeling of the tubular reactor.

This work still utilizes an artificial feedforward neural network with the
backpropagation training algorithm to predict deviations between the uni and
bidimensional models of the tubular reactor. The deviations predicted by the neural
network are added to the sunphﬁed model outpu.t.:.s., .z.ip?rc.)&c.k.ling them to the .I.).i.c;lii;né.n.sional
model outputs. The way that the neural network is applied in this work just represents one
of the great potential utilization of this computational tool.

The main objective when the neural network is used is to construct a software,
based on a hybrid mathematical model, capable to simulate accurately polymerization
reactions carried out in the considered reaction system. The styrene polymerization reaction

was just utilized as a study case due to a lot of data available in literature.

Keywords: modeling, polystyrene, polymerization, tubular reactor, neural network and simulation.
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CAPITULO 1
mTRODUCAO

Em industrias de polimerizacio, diferentes sistemas reacionais sdo utilizados para
obter polimeros com diferentes caracteristicas fisico-quimicas. Processos de polimerizacdo
continuos oferecem vantagens econ0micas sobre os processos descontinuos quando o
volume de produto € grande o suficiente, ou quando as caracteristicas do produto
apresentam pequenas diferengas. Os processos continuos ainda oferecem uma melhora na

qualidade do produto produzido, uma vez que as varia¢les existentes entre bateladas sio
eliminadas (Paguet e Ray, 1994-a).

Industrialmente, reagSes de polimerizagdo realizadas em CS7R’s ndo sdo
conduzidas até altos valores de conversdo devido ao consideravel aumento da viscosidade
da mistura reacional, o que dificulta a mistura e a transferéncia de calor, aumentando o
custo operacional e fornecendo um polimero com propriedades heterogéneas. Reatores
tubulares sdo economicamente atrativos, pois sua simplicidade geométrica leva a baixos
custos fixos e operacionais. A grande area superficial de troca térmica do tubo é
particularmente vantajosa para reagdes de polimerizagfo, uma vez que estas reagdes sdo
fortemente exotérmicas. Apesar destas vantagens, reatores tubulares nfo sio muito
utilizados para produgio comercial de polimeros, pois largos gradientes radiais se

desenvolvem ao longo do reator quando altos valores de conversio sdo atingidos,

resultando em..um. alargamento...da. distribuicio . do tempo ..de. . residéncia..e, ... .. ...

consequentemente, em um polimero com propriedades heterogéneas. Outra caracteristica

que restringe a aplicacdo industrial deste tipo de reator, ¢ o complexo comportamento

reolégico da solugdo polimérica.

Uma alternativa para reduzir os largos gradientes radiais desenvolvidos ao longo de
reatores tubulares, € reciclar parte do polimero produzido, ou realizar a polimerizagio em
dois estagios, onde no primeiro estagio, o reator deve operar como um pré-polimerizador,

conduzindo a reagdo até baixos valores de conversio (Lynn e Huff, 1971, e Husain e
Hamielec, 1976).
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O presente trabalho estuda a polimerizag3o do estireno em solugdo (tolueno), em um

_sistema reacional composto por um reator continuo. tipo tanque agitade (CS7R), associade-
em série a um reator tubular. Para o primeiro reator, ou seja, o pré-polimerizador, um
modelo matematico simplificado foi elaborado. Para o reator tubular, um modelo
matematico simplificado, considerando apenas variagbes axiais das concentragdes,
temperatura e propriedades poliméricas, e um modelo realistico, considerando variagGes
axiais e radiais das mesmas propriedades, além da velocidade axial de escoamento, foram
desenvolvidos. Um modelo de caracterizagio fisico-quimica do polimero (método dos
momentos aplicado ao polimero vivo e morto) também foi desenvolvido, e a sua conexfo
com os modelos baseados nas leis de conserva¢io de massa, energia e quantidade de

movimento (modelos fenomenologicos), foi realizada.

Os sistemas de equagBes resultantes das modelagens matematicas para cada
equipamento, correspondem a um sistema de equagGes algébricas nfo lineares para o CSTR,
um sistema de equagOes diferenciais ordinarias ndo lineares de primeira ordem para o
modelo umidimensional do reator tubular, e finalmente, um sistema de equacgdes
diferenciais parciais ndo lineares de segunda ordem para o modelo bidimensional, também
do reator tubular, Estes sistemas de equagdes foram resolvidos separadamente utilizando-se
métodos numéricos adequados. Desta forma, obteve-se os consumos de iniciador,
mondmero e solvente, temperatura, assim como as caracteristicas do polimero produzido.
Na resolugio do modelo bidimensional desenvolvido para o reator tubular, utilizou-se o
método da colocacdo ortogonal para discretizagdo dos termos radiais dos balangos,
resultando em um sistema de equagdes diferenciais ordinarias ndo lineares de primeira
ordem. Este sistema foi resolvido com um método de integragio numérica adequado, assim

como o modelo simplificado desenvolvido para o reator tubular (PFR).

O modelo cinético adotado considera as etapas de iniciaciio quimica e térmica,
propagagcdo, transferéncia de cadeia para o mondmero e solvente, e terminagdo de cadeia
por combina¢io. A dependéncia das taxas de terminag3io e propagaciio com a limitagdo
difusional das moléculas (efeito gel e vitreo respectivamente) também ¢ considerada no

modelo cinético.

A maior dificuldade no desenvolvimento de modelos matematicos precisos para

processos de polimerizagio, surge da falta de dados cinéticos reais ou da presenca de dados



3
irreais, principalmente quando fendmenos cinéticos especificos deste tipo de reacgdo

--gncontram-se-presentes. O fendmeno-cinético mais-importante-que-ocome-em-reagdes-de oo

polimerizagfo refere-se & limitagdo difusional das moléculas presentes no meio reacional,
também conhecido como efeito gel. Apesar da disponibilidade em literatura de diversas
cotrelagcdes empiricas para expressar este fendmeno cinético (Hui e Hamielec, 1972, e
Sacks e Biesenberger, 1973), o problema em utilizd-las é que as mesmas sdo obtidas a
partir de sistemas e condigOes operacionais especificas, restringindo sua faixa de
aplicabilidade. CorrelagGes semi-empiricas, baseadas na teoria do volume livre e em dados
experimentais (Marten e Hamielec, 1982), e correlagdes mais recentes (O ‘neil et al., 1998),

fundamentadas apenas na teoria do volume livre, para expressar o efeito gel, tambem

encontram-se disponiveis em literatura.

Além do efeito gel, tem-se ainda o efeito gaiola, que afeta a eficiéncia do iniciador,
e o efeito vitreo, que causa uma redugfio na taxa de propagagdo em virtude da limitag@o
difusional das moléculas quando altos valores de conversdo sdo atingidos. A maioria dos
modelos matematicos desenvolvidos nfio considera o efeito vitreo e assume um valor
constante para o fator de eficiéncia do iniciador ao longo da reacfio. Apesar da existéncia de
diversas correlagBes para expressar os fendmenos cinéticos que ocorrem nas reagdes de
polimerizagdio, a precisdo do modelo matematico desenvolvido € comprometida, uma vez

que € extremamente dificil expressar em equagSes matematicas estes complexos

fendmenos.

As constantes das taxas das reagdes sdo outra limitagio da precisdo de modelos

.matematicos..desenvolvidos. para. sistemas poliméricos, uma vez. que.apresentam uma. ... ..

consideravel variabilidade entre trabalhos presentes na literatura. As mais problemaéticas
delas, sdo as constantes das taxas de transferéncia de cadeia, uma vez que ndo existem
maneiras para determind-las experimentalmente. Desta forma, as expressdes para

quantifica-las sdo baseadas em desvios entre as predigdes do modelo e os resultados

experimentais.

b

Estas limitagBes, referentes a cinética das reagSes de polimerizagdo, podem ser
superadas através da utilizagdo de técnicas de inteligéncia artificial, como as redes neurais.
Um modelo matematico hibrido pode ser desenvolvido, onde redes neurais artificiais

seriam aplicadas em série ao modelo fenomenoldgico, objetivando a estimativa de
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parimetros cinéticos da reagdo de polimerizagio considerada. A utilizacdo das redes

neurais artificiais neste caso, melhoraria as predigbes do modelo, mas ainda ndo seria
suficiente para representar realmente o processo, uma vez que ndo conseguiriam levar em
conta a ocorréncia de reagdes secundarias, como a inibigio ou inicia¢do devido a presenga
de impurezas no sistema reacional. Uma solu¢do alternativa para aumentar ainda mais a
capacidade de prediciio das variaveis de saida de um modelo matematico fenomenoldgico,

seria utilizar uma rede neural artificial em paralelo a este modelo.

O presente ftrabalho desenvolve modelos matematicos fenomenologicos
simplificados e complexos, € um modelo matemético hibrido, todos para o sistema
reacional considerado, onde os dados fornecidos pelo modelo fenomenolégico
simplificado, desenvolvido para reator tubular, sdo ajustados por redes neurais artificiais,
aumentando sua capacidade de predi¢do. O objetivo principal deste estudo, € construir um
software capaz de simular com precisdo, reagdes de polimerizagio conduzidas em um

sistema reacional equivalente ao considerado neste trabalho.

A reacio de polimerizagio do estireno estd sendo utilizada apenas como um caso
estudo, uma vez que ha uma grande disponibilidade de trabalhos em literatura que estudam

esta reacdo, o que facilita a obtengdo de dados para o desenvolvimento do trabalho

proposto.



CAPITULO 2

CONCEITOS BASICOS DE POLIMEROS E REACOES DE POLIMERIZACAO

Neste capitulo, serfio vistos alguns conceitos basicos sobre polimeros e reagbes de
polimerizagfo, principalmente as reagSes por crescimento de cadeias (poliadigbes) e seus
complexos fenGmenos cinéticos. Além disso, serdo apresentadas algumas caracteristicas da
reagdes de polimerizagéo do estireno, assim como as aplicagdes do polimero produzido por
estas reagdes, ou seja, o poliestireno. Finalmente, serdo apresentadas algumas

caracteristicas sobre reatores de polimerizago continuos e descontinuos.
2.1 - Introducao aos Polimeros

Os polimeros sdo macromoléculas formadas por diversas moléculas pequenas,

chamadas mondmeros, que sdo ligadas entre si. A reagfo quimica na qual os mondmeros se

combinam denomina-se polimerizag&o.

Com relagio a forma estrutural das moléculas, quando um polimero € formado por
apenas um tipo de mondmero, é denominado homopolimero. Quando é formado por dois
ou mais tipos de monbmero, ¢ denominado copolimero. Um copolimero, onde suas
unidades quimicas ndo seguem qualquer ordenagio, é denominado copolimero estatistico.
Quando as unidades quimicas apresentarem-se dispostas alternadamente, € denominado
copolimero alternado. Se ao invés de unidades quimicas dispostas alternadamente, tiver
sequéncias de unidades quimicas dispostas igualmente, é denominado copolimero em bloco

ou grafitizado ou enxertado.

Ainda com relagio a forma estrutural das moléculas do polimero, quando as
ligacbes entre as moléculas de mondémero apresentarem uma forma continua, ou seja,
quando um mondmero estiver ligado a8 extremidade de outro, o polimero ¢ denominado
linear. Se as moléculas de mondmero, além de estarem ligadas entre si de forma continua,
também estiverem ligadas em pontos centrais da molécula em crescimento, o polimero é
denominado ramificado. Estas ramificagGes podem ser curtas, longas ou ramos ramificados

(estrutura dendritica). Quando uma molécula de polimero se liga com outra em pontos
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diferentes da extremidade, o polimero ¢ denominado interligado, ou seja, com a presenga de

ligagBes cruzadas (“crosslinking™). -

Segundo a estrutura quimica, conforme os grupos funcionais presentes no
polimero, este pode ser classificado em poliamidas, poliésteres, poliéteres, etc. Um grupo
funcional pode ser um alcool, aldeido, cetona, acido carboxilico, éster ou amina, e estio

sempre localizados nas extremidades da cadeia.

Quanto ao método de preparacdo, os polimeros séo divididos em polimeros de
adicdo e de condensacdo. Nos polimeros de adigio (polimerizagio por crescimento de
cadeia), as moléculas de mondmero sfio adicionadas umas as outras sem que haja alteragio
pa estrutura das mesmas. J& nos polimeros de condensacdo (polimerizagdo por etapas),
existe uma alteragio na estrutura das moléculas de mondmero, resultante da eliminacio de
subprodutos (pequenas moléculas) como HCL, H;0, KCl, etc. durante a reagdo de

polimerizagéo.

Conforme suas caracteristicas de fusibilidade, um polimero pode ser classificado
como termoplastico ou termorrigido. Os termoplasticos sdo aqueles que permitem fus8o por
aquecimento e solidificagdo por resfriamento. Ja os termorrigidos sio insoliveis e

infusiveis.

Finalmente, de acordo com o comportamento mecdnico, os polimeros sao

divididos em quatro grandes grupos:

* Borrachas ou Elastémeros,
‘e Plasticos;
o Fibras;

¢ Resinas.

As borrachas sdo materiais que apresentam a caracteristica de elasticidade em
longa faixa a temperatura ambiente. Os plasticos sfo materiais que, embora solidos a
temperatura ambiente, em algum estagio de seu processamento, tornam-se fluidos capazes
de serem moldados por acdo isolada ou conjunta de calor e pressio. As fibras sdo
principalmente polimeros lineares orientados longitudinalmente, com pouca extensibilidade

¢ boa resisténcia a temperatura (em alguns casos infusiveis). Apresentam uma elevada
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razdo comprimento/dimensdes laterais. Finalmente, as resinas sdo substdncias amorfas ou
- misturas; insolGveis em - 4gua,  porém soliveis em alguns solventes organicos. A
temperatura ambiente sdo solidas ou liquidos muito viscosos, que amolecem gradualmente

com o aumento da temperatura.

Para que as reagdes de polimerizagdo ocorram, s30 necessarias condigles
adequadas, assim como nas reacOes entre moléculas pequenas. Além disso, ainda ¢
necessario considerar o tipo de produto que deseja-se obter, pois suas propriedades

dependem das técnicas ¢ das condigOes empregadas na polimerizacéo.

As propriedades de um polimero nio dependem apenas da sua composi¢io
quimica, mas também da distribuicio do peso molecular, comprimento das ramifica¢Oes,
entre outras medidas da estrutura molecular que afetam diretamente estas propriedades. Um
mesmo mondmero pode ser convertidlo em uma grande variedade de polimeros com
diferentes propriedades, dependendo do mecanismo da reagéo de polimerizagdo, do tipo de
reator selecionado e de suas condigdes de operagdo. Por este motivo, pode-se dizer que os
polimeros sdo produtos do processo, ¢ que nenhum Unico produto € 6timo para varias
aplicacdes. Como resultado, tem-se as diversas variedades comerciais do polietileno (PE),

poliestireno (PS), policloreto de vinila (PVC), etc.

As propriedades mecanicas e Gteis, que sdo exclusivamente associadas a materiais
poliméricos, sdo consequéncia do tempo da reagio de polimerizagio e, consequentemente,
do avango da reagdo. Variando o tempo de reacfio, € possivel a obtengdo de polimeros com
moléculas maiores ou menores, ou seja com pesos moleculares dzferentes Para um dado
pohmero, existe uma faixa otima do peso molecuiar na qual uma dada propnedade sera
otima para determinada aplicagdo. Por este motivo, é fundamental que haja um controle
rigoroso do peso molecular em um processo de polimerizagio. A utilizagio de aditivos nos

polimeros faz com que estes aumentem o seu niimero de propriedades.

Portanto, o tipo de processo (polimerizacio descontinua ou continua) assim como
as condicbes do mesmo (vazdo, temperatura, distribuicdo do tempo de residéncia, etc.)

influenciam fortemente na estrutura do polimero produzido, ou seja, nas suas propriedades

finais.



2.1.1) Técnicas Utilizadas nas Reac¢oes de Polimerizacio:

As principais técnicas utilizadas nas reagdes de polimerizagio em fase liquida sio
as polimerizagGes em massa, solucdo, emulsdo ¢ suspensdo. Além destas, uma técnica mais
recente também ¢ utilizada, e denomina-se polimerizaggo inferfacial. Todas estas possuem
aplicagdes industriais, porém esta ultima, por ser mais recente, ainda nfio ¢ aplicada a
produtos industrias (Mano, 1985).

A polimerizagdo em massa (bulk polymerization) utiliza como solvente o proprio
mondmero, sem qualquer diluente. Além do monbmero, pode-se adicionar iniciador ao
sistema, como no estudo de Wallis et al. (1975-a ¢ 1975-b). A dificuldade de remoc8o dos
vestigios de iniciador ¢ uma das desvantagens desta técnica. Nos casos em que a iniciagdo é
exclusivamente térmica (Husain ¢ Hamielec, 1978; Tien et al., 1983; Chen e Nauman,
1989; Makawana et al., 1997) ou por meio de radiagdes de baixa ou alta energia, tem-se
apenas a presenga de mondmero e polimero no meio reacional. Nestes casos, em geral, a
reagdo é fortemente exotérmica e a viscosidade cresce rapidamente, tornando cada vez mais
dificil a transferéncia de calor, havendo locais superaquecidos na massa reacional. Com
isso, torna-se dificil o controle da temperatura e, portanto, da uniformidade das condigdes

da reacfio, 0 que causa grandes variagbes dos pesos moleculares do polimero produzido

(larga distribuigdo).

Na polimerizagio em solugfio, além do iniciador, utiliza-se um solvente para o

mondmero no caso de uma homopolimerizagio. No caso de uma copolimerizagdo, o

_solvente utilizado deve ser comum aos mondmeros..Em ambos os casos, o polimero....

formado pode ou ndo ser solivel ao solvente utilizado. As vantagens desta técnica sdo a
facilidade de transferéncia de calor (homogeneidade da temperatura) e obtencdo de
polimero em solucdo, se desejado, e pronto para utilizagic em composigdes de
revestimento, etc. As desvantagens incluem o retardamento da reagdo pelo solvente € a
dificuldade de remog¢do deste do polimero produzido, o que pode causar um efeito
limitativo de seu emprego industrial (bolhas ou rachaduras). Esta técnica é muito utilizada
nas policondensacdes, além das poliadi¢des. Na polimerizaciio em solug#o, a iniciago pode
ser apenas quimica (Hamer e Ray, 1986, Fleury ef al., 1992; Vega et al., 1997, Russo ¢

Begquette, 1997) ou quimica e térmica simultaneamente (Carafilakis, 1993, Oliveira Jr.,
1995, Fontoura, 1996).
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Quando o polimero formado € insolivel no meio reacional, a polimerizacio em

- solugdo € denominada polimerizacioem lama ou com precipitagdo.

Na polimerizagdo em emulsdo, os mondmeros se acham emulsionados em um nao-
solvente, geralmente 4dgua, contendo o iniciador (hidrossoluvel), e um emulsificante
(comumente um sabdo). Ainda podem ser adicionados modificadores, agentes de redugdo,
tainponadores de pH, agentes reguladores da tensfo superficial, coldides protetores, etc. Na
polimerizagdo em emulsdo, a velocidade de reagdo € mais alta que nas polimeriza¢Ges em
massa ou solugdo e os produtos formados tem pesos moleculares relativamente altos. Os
radicais livres so formados na fase aquosa e migram para a fase dispersa, onde a reagéio
ocorre. Esta técnica apresenta as vantagens de facil controle de temperatura, e
consequentemente, maior homogeneidade do peso molecular, de conduzir a reagéo até
elevados pesos moleculares, de rapida e alta conversdo, além de facil agitagdo, uma vez que
ndo ha aumento de viscosidade (Paquet Jr. e Ray, 1994). A maior desvantagem ¢ a
dificuldade da remogo completa do emulsificante, restringindo as aplicacdes do material
produzido. Qutra dificuldade comum que a técnica da emulsdo apresenta € o controle da

distribuicdo do tamanho das particulas formadas.

A polimerizagdo em suspensdo ¢ na verdade uma polimerizagio em massa que
ocorre dentro de cada goticula suspensa. Em virtude dos tamanhos das particulas dispersas,
¢ necessaria uma agitagdo continua e vigorosa. O iniciador deve ser solavel no mondmero.
Estabilizadores sdo utilizados para evitar a coalescéncia das goticulas viscosas de

mondmero-polimero em suspens3o. A vantagem desta técnica é a precipitagéio do polimero

Finalmente, a polimerizagfio interfacial ocorre quando a reagfio é conduzida na
interface de dois solventes, cada um contendo um dos mondmeros. Nesta técnica, a reagdo
deve ser rapida. A renovagio da interface, onde ocorre a reagfo, € feita por remogio lenta e
continua do polimero precipitado entre as duas camadas liquidas ou por agitagdo, onde hi a

formag@o de goticulas dispersas, em cuja superficie ocorre a reagdo de polimerizagao.
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2.1.2) Reacdes de Polimerizacdo por Crescimento de Cadeias:

As reagdes de polimerizagdo por crescimento de cadeias, ou seja, por adigdo
(poliadiches), diferem das reacdes de polimerizagdo por crescimento em etapas, ou sgja, as
policondensagdes, em véarios aspectos. As poliadigdes sfo reages em cadeia, onde existem
trés etapas reacionais diferentes: a iniciag8o, a propagagdo e a terminagdo, todas com
velocidade e mecanismos diferentes. Nestas reagbes, uma vez iniciada a cadeia, o seu
crescimento € muito rapido, com altos graus de polimerizagdo sendo obtidos logo no inicio

da reagdo, mesmo com baixa conversio de mondémero. Os pesos moleculares obtidos sio da
ordem de 10°.

Ao contrério das reagdes de policondensagiio, nas poliadigdes nfo ha a liberacdo
de subprodutos. As espécies que reagem possuem centros ativos que podem ser ions ou
radicais, os quais acarretam em um crescimento rapido e diferenciado, resultando desde o

principio, em cadeias com altos pesos moleculares misturadas as moléculas de mondmero

ndo reagidas.

Na etapa de iniciagdo, formam-se espécies quimicas particularmente reativas a
partir do mondmero. Estas espécies darfo origem as moléculas de polimero. Existem
diferentes tipos de iniciagfo, podendo ocorrer através de radiactes eletromagnéticas, calor

ou através de agentes quimicos.

As radiacOes podem ser de baixa (calor, radia¢des ultravioleta) ou de alta energia
(raios gama, elétrons). Em qualquer destes casos, 0 mecanismo da 1mcxag:ao ¢ do upo
" homolitico, formando-se radicais livres. Na Imclag,ao puramente terrmca (calor)
significativa para temperaturas acima de 100°C, admite-se que haja uma decomposi¢io
térmica do mondmero em radicais livres, aparentemente causada por colisdes
bimoleculares, formando um birradical. Este tipo de iniciagdo ndio € empregada
industrialmente. Na inicia¢8io com radiagSes com comprimento de onda suficientemente
curto, pode-se gerar radicais livres diretamente da massa do mon6mero. O produto obtido ¢
puro, isento de aditivos, o que é uma qualidade importante especialmente para fins

elétricos. Este tipo de iniciagdo ndo possui muita aplicagio industrial.

A iniciagio quimica tem grande aplicagio industrial e pode fornecer tanto radicais

livres (iniciadores radicalares) quanto ions (iniciadores idnicos), conforme o tipo de
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colisdo, homolitica ou heterolitica, dos iniciadores. Os iniciadores radicalares sfo

compostos que possuem ligagdes covalentes de baixa energia em sua estrutura, tais como os-
peroxidos e azocompostos, capazes de se decompor espontaneamente sob condigdes
brandas, gerando radicais livres altamente reativos. Contudo, nem todos os radicais livres
gerados iniciam uma cadeia polimérica, uma vez que numerosas reagdes paralelas e
diferentes podem ocorrer antes que isto acontega. Portanto, associa-se & reagio de iniciagio
um fator de efetividade do iniciador. Esta eficiéncia encontra-se usualmente na faixa de 0.3
a 0.8, ¢ depende bastante do meio reacional. Na iniciagio quimica por oxirreducdo, a
decomposigio dos iniciadores tipo peroxido € bastante acelerada na presenca de um agente

redutor e, desta maneira, conseguem-se polimerizacles a temperaturas mais baixas em

sistemas emulsionados.

Na iniciag@io quimica idrica, a reagdo € promovida ndo mais por meio de radicais
livres, porém por carbocations ou carbénions, resultantes do ataque do iniciador ao
mondmero. Este tipo de iniciagdo permite altas taxas de polimerizagdo e baixas
temperaturas. A iniciagio catidnica se aplica geralmente a mondmeros contendo
insaturacio entre carbonos cujos substituintes sdo doadores de elétrons, como éteres
vinilicos, isobutileno, alfa-metil-estireno, estireno. Os catalisadores mais comuns sio do
tipo Friedel-Crafts, isto €, halogenatos de Al, B, Ti, Sn, etc.. Pequenas quantidades de
certas substdncias como &gua ou alcool, possuem papel importante pois ativam os
catalisadores, e s@o chamados de co-catalisadores. O processo € realizado a temperaturas
muito baixas. Ja na iniciagio anidnica, os catalisadores utilizados sdo anidnicos, e referem-

se aos reagentes de Grignard, como brometo de metil-magnésio, sodio-trifenil-metila,

metais alcalinos livres dissolvidos em amoniaco liquido ou em suspensdo em certos

solventes organicos como THF, sodio-naftaleno.

Ha ainda a iniciagdo através de catalisadores de coordenacdo. A polimerizagdo por
coordenagio utiliza um catalisador baseado em um metal de transi¢io reduzido, geralmente
na forma de uma lama de particulas solidas muito pequenas em um meio inerte. Esses
catalisadores de coordenagfo sdo conhecidos como catalisadores de Ziegler-Natta, e se
compdem de um sistema contendo um organometalico e um halogenato de um metal de
transi¢cdo. Esse sistema nfo pode normalmente ser utilizado com mondémeros polares, que
com eles complexam ou reagem, destruindo-os. Trata-se em geral de catalise heterogénea,

estereoespecifica, que resulta em polimeros estereorregulares.
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Na etapa de propagacdo, o nicleo reativo formado na iniciagdo se adiciona a uma

molécula de mondmero, formando-se um novo micleo reativo de cadeia maior, ¢ assim

sucessivamente. Esta € a fase de crescimento da macromolécula.
Nos sistemas iniciados através de radicais livres, o mecanismo é:

RM~ — 5 RMM- —*¥_5 RMMM - —2 5. (2.2)

Nos sistemas iniciados por catalisador idnicos, o mecanismo é:

RM(+) —¥— RMM (+) —*— RMMM (+) —22— .. (2.b)
RM (=) —*— RMM : (-) —¥y RMMM - (=) —Hs ... (2.0

Na etapa de terminagdo, a desativagdo de uma molécula em crescimento, quer seja
um radical livre ou um ion, pode ser conseguida por diferentes modos, sempre acarretando
na interrupc¢dio do crescimento da macromolécula. Assim, pode haver reagdo da cadeia em

crescimento com as seguintes entidades quimicas:

e outra cadeia em crescimento (combinagio e desproporcionamento),
e outro radical livre ou ion (combinacio),

e um mondmero inativo (transferéncia de cadeia),

e um polimero inativo (transferéncia de cadeia — ramifica¢io);

e uma molécula de solvente (transferéncia de cadeia);

» uma impureza (transferéncia de cadeia).

Quando a interrupgdo € causada pela reagdo de dois radicais livres, o processo €
chamado de combinagdo. Quando ¢ causada pela transferéncia de um atomo de hidrogénio
de uma cadeia em crescimento para outra, saturando uma extremidade e criando uma dupla
ligagdo na extremidade da outra cadeia, o processo chama-se desproporcionamento.
Quando € causada pela reagio com uma molécula inativa, a qual passa a radical livre, o
processo € chamado de transferéncia de cadeia. Quando a transferéncia de cadeia € feita de
uma molécula de polimero inativa, o radical livre é gerado em qualquer ponto ao longo da

macromolécula, ocasionando, subsequentemente, ramificacbes, € o processo chama-se

ramificagdo.
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As poliadiges, como reagdes em cadeias orgénicas, sdo suscetiveis de inibigéo, ou

normal. Os inibidores podem impedir completamente a polimerizacio, remover tragos de

iniciadores ou destruir parcialmente os centros ativos 4 medida que estes se formam.
2.2 — Fenomenos Cinéticos das Reacdes de Poliadicdo:
2.2.1) Efeito Gaiola (Cage Effect):

Este efeito esta diretamente relacionado a eficiéncia do iniciador em uma reacgio de
polimerizagio. Quando um balango de massa para a quantidade de iniciador que se
decompde durante uma reacio de polimerizagdo ¢ realizado e comparado a quantidade que
iniciou cadeias poliméricas, verifica-se que o iniciador foi ineficientemente utilizado. O
desperdicio do iniciador se deve as reagdes de decomposicdo induzida (transferéncia de
cadeia para o iniciador devido ao ataque as moléculas do mesmo por radicais em
propagacdo) e as reagOes laterais dos radicais formados na primeira etapa da decomposigio

do iniciador (radicais primarios).

A reagdo de decomposi¢io induzida nfo altera a concentragfo de radicais durante
a polimerizagdo, uma vez que um novo radical € formado e, consequentemente, uma nova

cadeia polimérica também. Contudo, a reagéo resulta no desperdicio do iniciador:

M, -+R-R—>M,-R+R- (2.d)

As reagOes laterais, por sua vez, sdo as principais responsaveis pela queda da
eficiéncia do iniciador. A eficiéncia do iniciador € definida como a fracio de radicais

formados que efetivamente iniciam cadeias poliméricas.

Ao se decompor, uma molécula de iniciador se transforma em dois radicais ativos
(radicais primarios). Por algum instante, antes de se difundirem separadamente, estes
radicais encontram-se presos em uma espécie de gaiola, formada pelas moléculas que os
envolvem. No interior da gaiola, os radicais primarios podem se recombinar formando
novamente a molécula de iniciador que os originou (esta reacdio ndo afeta o fator de

eficiéncia), ou se decompor em radicais secundarios e reagir entre si formando uma espécie
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estavel incapaz de iniciar uma nova cadeia polimérica. Ainda dentro da gaiola, estes

radicais primarios podem reagir com moléculas-de mondmero -ou simplesmente se
difundirem para fora da gaiola. Uma vez fora da gaiola, os radicais podem reagir com
moléculas de mondmero, iniciando uma nova cadeia polimérica, reagir com radicais
secundérios, desativando ambos, ou reagir com um radical primério, também desativando

ambos. A seguir ¢ apresentada uma reagio genérica de decomposicio de perdxidos

organicos:

(RCOO), - 2RCOO-—>2R-+2C0, (2.€)

Das reagdes que afetam o fator de eficiéncia, a decomposicdo de radicais primarios
em secundarios, seguida de reagdo entre si, formando espécies inativas no interior da
gaiola, é normalmente muito mais significativa que as outras reagbes. A queda do fator de
eficiéncia do iniciador por reagdes analogas 4 de decomposi¢do e reagdo com radicais

secundarios no interior da gaiola, ¢ um fendmeno geral para quase todos os iniciadores.

Apds ter difundido para fora da gaiola, a probabilidade do radical iniciar uma nova
cadeia polimérica, € muito maior que a probabilidade da ocorréncia de reagdes laterais que
desativem-no, devido a enorme quantidade de moiéculas de monémero frente a qualquer
outra espécie. Caso a concentracio de mondémero no sistema seja baixa, o fator de
eficiéncia também sera baixo. Aumentando-se a concentragio de mondmero, o fator de
eficiéncia aumenta até um valor constante e menor que 1.0. O fator de eficiéncia ainda

depende da concentragdo de solvente do meio, devido & competi¢do existente entre as

2.2.2) Efeito Gel (Gel Effect):

Nas reacGes de polimerizagio por adicdo de cadeias, espera-se um declinio da
constante da taxa de terminag#o global (%; = ki, + &) com o aumento da taxa da reacfo e do
grau de polimerizagio instantdneo. Graficamente, observa-se uma autoaceleragdo da reagéo

quando comparada ao comportamento previsto pela teoria cinética.

A diminui¢do da taxa de terminagdo das moléculas de polimero em crescimento,

deve- se a um processo fisico ao invés de quimico. A terminagdo dos radicais livres, que €
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uma reacdo que ocorre devido a uma colisdo bimolecular, pode ser retardada

- inadvertidamente - por limitagSes - difusionals, -ou - deliberadamente -pelo -isolamento -das-

cadeias intermediérias (polimero vivo) durante o crescimento.

Em polimerizagdes homogéneas, onde o produto polimérico € solavel em seu
propric mondmero (polimerizago em massa) ou em um solvente (polimerizagio em
solugdo), o aumento da viscosidade da mistura reacional pode prejudicar a terminagéo dos
radicais livres intermediéarios, tornando esta reagdo, uma etapa controlada pela difusdo

molecular.

Segundo Benson et al. (1959) e Chiu et al. (1983), o processo de terminag8o se
divide em trés etapas. Inicialmente, dois radicais poliméricos separados no espago, se
movem em direcdio ao outro por difusio translacional. Depois, as extremidades das cadeias
dos dois radicais sofrem um processo de reorientacdo conformacional, denominado difusio

segmental, para entfio reagirem e formarem uma molécula de polimero morto.

No inicio da reagfo, a conversBes baixas, o processo de terminacgio bimolecular €
controlado pela difusdo segmental e pela reacdo quimica, que pode ocorrer por combinacgéo
ou por desproporcionamento. Isto se deve ao fato de que os radicais poliméricos existentes
possuem mobilidade translacional suficiente para que as reorientagdes conformacionais e a
reagdo quimica sejam as etapas determinantes do processo. Com o andamento da reacgéo, os
radicais poliméricos aumentam em namero e tamanho, contribuindo para o aumento da
viscosidade do meio reacional, tornando mais lento o processo de difusdo translacional, que

passa a ser a etapa determinante do processo. Neste momento, a reagio de terminagio
fato ¢ o fendmeno da autoaceleragdo da reagdo, também conhecido como efeito gel, ou
efeito Trommsdorff, ou ainda efeito Norrish-Smith, causado pela diminuigdo da taxa de
terminacio. Isto resulta no aumento da concentracdo de radicais livres e,

consequentemente, no aumento da taxa de polimerizagdo e de liberagéo de calor.

North et al. (1961) afirmam que a taxa de terminagio € limitada inicialmente pela
difusio segmental, e que apenas a altas conversGes, emaranhados poliméricos sdo
produzidos, causando uma significativa diminuigio no movimento translacional das cadeias
poliméricas. A descri¢do do processo de terminagdo baseia-se fundamentalmente em duas

teorias distintas, onde uma € a teoria do volume livre ¢ a outra é a feoria do
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emaranhamento da cadeia. Alguns autores (Bueche, 1962; Balke e Hamielec, 1973, e

Marten e Hamielec, 1982) dividiram o processo de polimerizag8o em trés regides distintas:

» Baixas conversdes e taxas cinéticas constantes;
¢ Pronunciamento do efeito gel com a constante da taxa de terminago variavel;

e Altas conversdes com as constantes das taxas de terminacfo e propagacfo variaveis.

A teoria do emaranhamento da cadeia presume que os radicais de uma cadeia em
crescimento encontram-se emaranhados ou nfio com o polimero dissolvido, e que cada tipo
possui uma constante da taxa de terminagfo diferente. Deste modo, o efeito gel ndo

ocorrerd até que uma determinada fragdo volumeétrica de polimero supere o valor critico

para o0 emaranhamento das cadeias.

A teoria do volume livre possui a vantagem de predizer a conversio limite
alcancada quando a temperatura de transi¢do vitrea da mistura mondmero-polimerc alcanga
a temperatura da reagdo. O volume livre € o vazio em um liquido, isto é, o espago nfo
ocupado pelas moléculas. A medida que um polimero se aproxima do ponto de transi¢io
vitrea, o volume livre diminui até um volume livre minimo (critico), onde a movimentagdo

molecular cessa.
2.2.3) Efeito Vitreo (Glass Effect):

Em polimerizagdes cuja temperatura do meio reacional esteja abaixo da

temperatura de transi¢o vitrea do polimero (7,), existe-a possibilidade da ocorréncia-do-

chamado efeito vitreo. Com o aumento da conversio, observa-se um aumento da
temperatura de transigdo vitrea da mistura mondmero-polimero e, dependendo do sistema,
podera existir uma conversdo critica na qual a T, da mistura sera igual a temperatura de
polimerizacgdo, resultando no estado vitreo (glassy state). Neste momento, pelo fato das
cadeias da matriz polimérica estarem t3o emaranhadas, a mobilidade dos radicais
poliméricos e das moléculas de mondmero cessam por completo, e a taxa de propagaggo cai
acentuadamente. Consequentemente, as cadeias ainda ativas terminam por difusdo
reacional, também chamada de terminag#o residual, onde os centros dos radicais se movem

apenas pela adigdo de moléculas de mondmero via propagacio.
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Portanto, o efeito vitreo esta relacionado ao controle da reacio de propagacio

- devido-a-diminuigdo -do-movimento-molecular; - caracterizando-esta reaglo-como-seado—

controlada pela difusdo. Além disso, o efeito vitreo também esta relacionado a terminagio

residual.
2.3 — O Poliestireno e Suas Aplicacdes:
2.3.1) Polimerizacio do Estireno:

A polimerizagéo do estireno é geralmente reconhecida como sendo uma reagéo em
cadeia (poliadi¢do). A taxa desta reagdo é muito rdpida se comparada & iniciagdo, e leva a
formacdo de cadeias com altos pesos moleculares logo nos primeiros instantes da reagdo.
Por exemplo, o tempo requerido para o crescimento de mil unidades de cadeia do
poliestireno, a altas temperaturas, varia de 0.001 a 0.01 segundos. As energias requeridas
para o crescimento destas cadeias sio comparavelmente pequenas, e sdo supridas pela
exotermicidade da reagdo. A polimerizagdo do estireno, segundo o mecanismo via radicais

livres, ocorre conforme o esquema abaixo:

HC == CHj (— CH— CHy—) _

catalisador

As reagdes de polimerizagfo via radicais livres sio reagdes em cadeia, e as etapas

basicas que constituem.seu mecanismo. reacional sfo a iniciagfio, a propagagio e a. .

terminacgdo. A seguir serdo apresentadas as principais etapas consideradas no mecanismo

reacional da polimeriza¢io do estireno via radicais livres:

A etapa da iniciagdo quimica consiste em duas reagbes, onde a primeira € a
dissociagdo homolitica de uma molécula de iniciador ou catalisador em um par de radicais

livres:

I—* 52 R. 2.g)
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A segunda etapa da iniciagio envolve a adigdo de um destes radicais produzidos, a

.uma molécula de mondmero,. produzindo uma espécie iniciadora de cadeia (radicai -

primario):

R-+M —f‘wa»Pz . (2.h)
onde:

® k; — constante da taxa de dissociagio;

ki, —> constante da taxa de iniciag@io quimica;

I —» molécula de niciador ou catalisador;

M — molécula de monémero,

R - — radical livre;

P, - —» espécie iniciadora de cadeia (radical primario).

Muitos trabathos que estudam a reac¢io de polimerizagZo do estireno, consideram o
mecanismo da iniciagdo térmica ao invés da iniciagdio quimica, e alguns consideram as duas
simultaneamente. Estes mecanismos diferem do apresentado anteriormente, e serdo

mostrados ao longo da revisio dos mecanismos utilizados em diversos trabalhos

publicados.

O mondmero estireno, um alceno com uma ligagio dupla, pode sofrer iniciagio
anidnica, cationica ou radicalar. Por serem muito seletivas, as iniciagOes i6nicas sd0 menos

frequentes que as radicalares, uma vez que os iniciadores radicalares polimerizam quase

seguintes COmMpOostos:

e Percxido de Benzoiia (BPO),
o 2 2’-azobisisobutironitrila (AIBN).

Pelo fato dos azocompostos apresentarem uma taxa de decomposi¢do pouco
dependente do meio reacional, sdo os mais utilizados em trabalhos cientificos. O contrario
acontece com 0s peroxidos, onde a taxa de decomposi¢io depende do meio reacional. Para

ambos iniciadores, o fator de efetividade depende do meio reacional.
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Apds a etapa da iniciagdo, ocorre a etapa da propagacfo, que comsiste 1o

- crescimento- da- espéeie iniciadora de cadeia (P, -) através de-adigdes sucessivas de um--

grande nimero de moléculas de mondmero. Cada uma destas adigbes cria um novo radical
com as mesmas caracteristicas do anterior, ou seja, mesma reatividade independente do

tamanho da cadeia (Flory, 1953). Genericamente, esta etapa ¢ representada da seguinte

forma:

P, +M—2p . (29
onde:
e k, —> constante da taxa de propagagio;

e P -oulP - — polimero vivo.

Esta etapa caracteriza a rapida formagfo de cadeias com alto peso molecular logo
nos primeiros instantes da reagdo de polimerizagio, uma vez que ‘4" € muito maior que as
constantes das taxas encontradas para a maioria das reag0es quimicas que constituem o

mecanismo cinético das poliadigdes via radicais livres.

Em determinado momento, o crescimento da cadeia polimérica é interrompido
(terminagdo), pois ocorre a eliminagdo do centro ativo (radical) pela reagdo bimolecular
entre radicais. A etapa de terminagfio pode ocorrer por combinagio, formando uma
molécula de polimero morto, ou raramente, por desproporcionamento, formando duas

moléculas de polimero morto. Genericamente, estas reagdes sdo expressas da seguinte

maneira, respectivamente:

P .+P .fesp @29
P -+P, .—fa.sp 4P 2k
onde:
¢ [k, -> constante da taxa de terminagéo por combinagio;
» kg —> constante da taxa de terminagio por desproporcionamento;

s P,oulP,oufp, —> molécula de polimero morto.

Em muitos sistemas de polimerizagio, o peso molecular obtido é menor que o

predito pelas reagBes de terminag@o por combinagio e desproporcionamento. Este efeito
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ocorre devido 4 terminagdio prematura das cadeias poliméricas em crescimento pela

_transferéncia de um hidrogénio ou de alguma outra espécie.atdmica a.esta cadeia ativa,
provenientes de algum componente presente no sistema reacional. Estes componentes
podem ser o mondmero, o iniciador, o solvente ou o proprio polimero formado. Estas
reacOes de deslocamento do radical sdo denominadas reagdes de transferéncia de cadeia, e

sdo representadas genericamente da seguinte forma:

P+ XA—5—>P X +4- 2)
A-+M-—= P (2.m)
onde:
e k, — constante da taxa de transferéncia de cadeia;

s X4 — molécula de mondmero, iniciador, solvente ou polimero formado;,

¢ X — 4tomo ou espécie transferida.
2.3.2) Aplicacdes do Poliestireno:

O poliestireno aparece entre os materiais poliméricos de maior utilizagiio, com
aplicagdes que variam de embalagens de produtos alimenticios a materiais audiovisuais.
Suas qualidades, aliadas a pregos acessiveis, qualificam-no para aplicagBes nobres na
industria automotiva, eletrdnica ¢ de embalagens industriais. No Brasil, o poliestireno ¢ um
dos termoplasticos de maior consumo, com uma producdo em torno de 217 mil toneladas
por ano (Savostianoff et al., 1994). ﬁ

2.4 — Reatores de Polimerizacio

Os reatores mais comumente utilizados em industrias de polimerizagdo sdo

classificados em trés tipos:

e batelada ou semi-batelada;
e continuo de tanque agitado (CSTR),
e continuo tubular ou de fluxo pistonado (PFR).
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Pelo fato das reagdes de polimerizagiio serem altamente exotérmicas, todos os

reatores utilizados-para conduzirem tais-reagBes devem ser encamisados, ou possuir outro .

mecanismo para troca de calor. Para que um reator tubular seja considerado um PFR (Plug
Flow Reactor), € necessario que a mistura reacional apresente fluxo turbulento e baixa
viscosidade. Com isso, assume-se que a mistura radial seja perfeita. Pelo fato da mistura
reacional se deslocar como um fluxo pistonado, considera-se que nio hi mistura axial.
Quando se tem um fluxo pistonado, considera-se que nfio ha interago entre cada elemento
da mistura reacional, nem antes nem apds o reator, 0 que faz com que um PFR seja

cineticamente idéntico a um reator tipo batelada.

O outro tipo comum de reator continuo de polimerizagio é o CSTR (continuous
stirred tank reactor). Neste tipo de reator, normalmente considera-se mistura perfeita, o que
faz com que o produto na saida do reator tenha a mesma composi¢io da mistura reacional

dentro do reator.

Para investigar o impacto da configuragdo do reator no polimero a ser produzido,
deve-se compreender o ambiente no qual a mistura reacional ests exposta. Uma forma de se
fazer isto é conhecer a distribuig@o do tempo de residéncia em cada tipo de reator. Reatores
do tipo PFR, ou seja, de fluxo pistonado, fornecem o mesmo tempo de residéncia para cada
elemento do fluido, mas em um ambiente onde existe uma variacdo de concentragdo. Ji os
reatores do tipo CSTR, fornecem diferentes tempos de residéncia para cada elemento do
fluido, porém em um ambiente onde a concentragdo ¢ constante. Esta diferenca
fundamental nas caracteristicas dos reatores, resulta em uma significativa influéncia do tipo
- de reator utilizado na estrutura do polimero produzido, e determina o uso de um ou outro

tipo de reator para uma combinag@o especifica da cinética e das propriedades desejadas do

polimero final.
2.4.1) Reatores de Polimerizaciao Descontinuos:

Historicamente, os reatores descontinuos se constituiram nos sistemas mais
importantes para a produgéo de polimeros, sendo os mais utilizados ainda hoje devido a sua
grande flexibilidade. O problema usual de otimizagio para este tipo de reator é determinar
as condicdes de operagdo que maximizem a conversio de mondmero e permitam a

obteng@o de um polimero com as caracteristicas desejadas, com 0 menor custo possivel.
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2.4.1.1) Reatores Batelada:

Os reatores deste tipo sdio simplesmente tanques agitados (para homogeneizacio
da mistura reacional) e encamisados (para remog¢io do calor de polimerizagdo) onde n3o ha
a adigdo de reagentes nem remogdo de produtos durante o curso da polimerizagio. Os
reagentes sdo adicionados no inicio da polimerizagio e os produtos retirados apenas apds o
término da batelada. Os reatores tipo batelada ainda podem utilizar condensadores na parte

superior do equipamento para aumentar a capacidade de remocgdo do calor gerado por

reacdes fortemente exotérmicas.

A vantagem deste tipo de equipamento ¢é a flexibilidade para fornecer diversos
produtos, porém possuem a desvantagem de apfesentar variabilidade com relagéo a

qualidade do produto formado entre uma batelada e outra.

Cineticamente, a importéncia dos reatores tipo batelada implica no fato de que os
reagentes sdo adicionados no inicio da polimerizagio, e que nada é removido até o final
desta. Com isso, a taxa de polimerizacfio varia constantemente com o tempo, a medida que

a concentragio do mondmero e iniciador diminuem.

Em polimerizagdes de crescimento por etapas (policondensagdes), onde o tempo
de crescimento de uma Unica cadeia € aproximadamente o tempo da batelada, os efeitos das
variagOes das condi¢bes do meio nfo sdo criticas com relagio a homogeneidade do
polimero, uma vez que todas as cadeias estaro expostas a estas variagdes, pois ©
crescimento das mesmas inicia-se quase que ao mesmo tempo. Portanto, pode-se dizer que
o processo em batelada para polimerizagBes de crescimento por etapas é muito vantajoso,
pois permite que a reagdo possa ser facilmente conduzida até altas conversdes, fornecendo

um polimero de alto peso molecular médio e com baixa polidispersidade.

Nas reagbes de polimerizagio por crescimento de cadeias (poliadigbes), onde o
tempo de formacgdo de uma finica cadeia representa apenas uma pequena fragio do tempo
total de uma batelada, as variagSes das condigBes do meio resultam em um polimero ndo
homogeéneo, ja que as cadeias nfo iniciam seu crescimento no mesmo instante, e sim ao
longo do curso da reagfo. No caso das copolimerizagdes, isto é extremamente importante,

pois as cadeias de polimero formadas no inicio apresentario alta porcentagem do
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mondmero mais reativo, enquanto que as cadeias formadas depois, apresentardo alta

- pei-ceﬁtaggm. ﬁa_.m@n@m@gﬁ..resga.ﬁ{e.’..ga gej.a’ o-menas-i’eative. ST PRSP

Em polimerizacOes anidnicas com transferéncia de cadeia, se esta transferéncia for
significativa, o polimero formado no inicio, ou seja, quando a concentragio de monémero
ainda € alta, apresentard um peso molecular médio maior que o do polimero formado
depois, ou seja, quando a concentragio de mondmero € baixa. Caso a transferéncia de
cadeia seja insignificante, o polimero formado apresentara uma polidispersidade muito
proxima da unidade a altas conversdes, fazendo da polimerizagio anidnica em sistema tipo

batelada, um bom método para manufatura de polimeros com alto peso molecular médio e

baixa polidispersidade.

O projeto de reatores batelada deve ser baseado em estimativas do tempo de
polimerizagio, obtidas pela simulagéo e/ou dados de uma planta piloto. Quando trata-se de
equipamentos em escala reduzida, deve-se tomar cuidado com a mistura e a transferéncia
de calor, uma vez que estes fendmenos ficam prejudicados com o aumento do tamanho do
equipamento (scale up). Em projetos de reatores para polimerizagdes por crescimento de
cadeias, a capacidade de transferéncia térmica deve ser projetada para o que € conhecido

como exotérmico, ou o ponto no qual, devido ao efeito gel, a taxa de polimerizagio é

maxima.

A otimizagdo deste tipo de reator inclui consideragdes sobre o tempo de batelada
versus conversdo, o tempo de batelada versus o custo de recuperacdo do mondmero, € o
potencial para a variagdo da temperatura de polimerizagio em uma batelada para alcangar

propriedades desejadas no produto final.
2.4.1.2) Reatores Semi-Batelada:

Os reatores tipo semi-batelada sdo tanques agitados e encamisados que apresentam
as mesmas vantagens e desvantagens dos reatores tipo batelada, apresentando uma linha

para constante alimentagio de reagentes, ou entdo para constante remogio de produtos.

Se um reagente (como um comondmero) ¢ adicionado durante o curso da
polimerizagdo, entdo diz-se que este equipamento opera de modo semi-batelada. Se uma

pequena quantidade de iniciador for adicionada constantemente durante uma polimerizagido
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por radicais livres (talvez para controle da taxa de polimerizacfo), significa que o reator

_estard _operando de modo semi-batelada. Caso o fluxo. de iniciador seja- pequenc-o-— -

suficiente, de forma que a variagio no volume total da mistura reacional possa ser
considerada desprezivel, significa que o reator estara operando de modo batelada. Quando
em um reator descontinuo estiver ocorrendo uma reagdo de policondensagdo, o processo €
considerado como sendo semi-batelada, uma vez que moléculas pequenas (subprodutos
deste tipo de reagio) como Hz0, HCL, etc., devem ser constantemente removidas do meio

reacional, de modo que haja o deslocamento do equilibrio da rea¢#o no sentido da formagio

de produtos.

Em reagdes de copolimerizagdo, processos operando de modo semi-batelada séo
mais frequentemente utilizados como uma tentativa de manter as razbes de reatividade dos
comonOmeros, assim como manter a composigdo do copolimero razoavelmente constante
quando os comonbmeros apresentam uma grande variagdo em suas reatividades. Processos
em semi-batelada, onde alimenta-se constantemente iniciador ao meio reacional, sio
frequentemente utilizados para manter o controle da temperatura, limitando a taxa de
transferéncia de calor. Para manter uma distribui¢iio de peso molecular desejada, deve-se

alimentar constantemente um iniciador ou um agente de transferéncia de cadeia.

Estratégias quantitativas para processos semi-batelada devem ser desenvolvidas
através de experimentos empiricos em uma planta piloto ou, se modelos matematicos

precisos estiverem disponiveis, técnicas classicas de otimizagio devem ser utilizadas.
2.4.2) Reatores de Polimerizacio Continuos: .

Um grande esforco vem sendo realizado nos altimos vinte anos no sentido de
desenvolver reatores continuos de polimerizagdo. Como certos polimeros sdo produzidos
em quantidades cada vez maiores, ha maiores incentivos para o uso de processos continuos.
Todavia, ha uma necessidade de que mais estudos sobre reatores de polimerizagdo
continuos sejam realizados, uma vez que nio é possivel extrapolar as estratégias de
operagio de reatores tipo batelada aos processos continuos. Desta forma, espera-se que os
reatores continuos de polimerizagiio promovam grandes mudangas conceituais na area da

engenharia dos reatores de polimerizacio, no que se refere s técnicas de projeto e operagdo
destes equipamentos.



25
As principais caracteristicas que distinguem os varios reatores continuos de

polimerizag8o-sio ¢ grau de transferéncia de calor e os graus de mistura axial e radial A ..

remocio de calor do meio reacional (exotermicidade da reagdo de polimerizagdo) pode ser
realizada fazendo-se circular na camisa do equipamento um fluido refrigerante. O grau de
mistura axial pode variar de zero a infinito, 4 medida que se varia de um reator de fluxo
pistonado a um de mistura perfeita respectivamente. O grau de mistura radial pode variar de

zero a infinito em reatores do tipo tubular, dependendo do regime de escoamento.

Existem quatro fatores comuns a reatores continuos de polimerizagiio que

dificultam o projeto e a escolha da configuraco mais adequada:

» Forte dependéncia das propriedades do polimero com relago ndo s6 & conversdo, mas
também com relagdo as condigdes de operagéo do reator;

e Aumento consideravel da viscosidade da mistura reacional com a conversio;

e Alta exotermicidade das reagdes de polimerizagdio (o calor liberado pela reagio ¢
geralmente superior a 15.0 kcal/mol);

e Baixas difusividades moleculares nas misturas poliméricas.

O primeiro fator indica que, independentemente de qual reator seja utilizado, é
necessario um estudo cinético detalhado para definir as condigbes de operacdo adequadas

que otimizem as propriedades do polimero obtido.

Viscosidades elevadas sdo um problema maior para os reatores do tipo CSTR, ja
que existe a necessidade de uma grande quantidade de energia para manter o meio reacional
bex.nnxr.li.sturéc"lc;é. alfa;s conversdes. As va.ria;g.fi.é.s. de viscosidade também sio umproblema |
para os reatores do tipo tubular, pois geram perfis de velocidade alongados (velocidade
proxima de zero na regido da parede do tubo), o que faz com que aparecam gradientes de
concentragdo e temperatura na diregio radial, induzindo o surgimento de um larga

distribui¢@io de tempos de residéncia, e a produgfio de polimeros com propriedades bastante

heterogéneas.

Devido a grande quantidade de calor liberada nas reagles de polimerizacZo, as
dimensdes de projeto dos reatores CSTR devem ser reduzidas, de modo que o fluido

refrigerante que circula pela camisa do reator consiga remover este calor gerado. O grande
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problema ocorre a altas conversdes, quando o coeficiente de transferéncia de calor € muito

_pequeno. Por este motivo, costuma-se utilizar CSTR’s associados.em série a reatores

tubulares, onde os primeiros possuem a finalidade de realizar a pré-polimerizacio, ¢ os
tubulares, de conduzir a polimeriza¢io até altos graus de conversio. Com relagdio aos
reatores tubulares, o problema da remogéo do calor gerado pela reagio praticamente ndo

existe, uma vez que a grande area superficial de troca térmica é capaz de remover
efetivamente este calor.

O projeto de reatores continuos de polimerizacio é complexo, pois a qualidade do
produto depende muito do grau da mistura e do controle adequado da temperatura. Além
disso, o aumento proporcional de reatores em escala piloto (scale up) pode levar ao

surgimento de pontos de aquecimento em reatores de escala industrial se os gradientes

internos de temperatura nfo forem considerados.
2.4.2.1) Reatores Contimuos Tipo Tanque Agitado (CSTR):

Estes reatores sdo como os reatores tipo batelada, ou seja, tanques agitados e
encamisados, porém com constante alimentagio de reagentes e remogéo de produtos. Sdo
muito utilizados quando o volume de material que deseja-se produzir € muito grande. A
natureza deste sistema de reagio resulta em baixos custos de processamento e, na maioria
dos casos, alta uniformidade do produto. O fato da taxa de polimerizagdo ser constante,
contribui para a homogeneidade do produto, porém, em polimerizagbes em emulsdo, via

radicais livres, pode ocorrer uma nfo homogeneidade do produto devido a larga

Pelo fato da taxa de polimerizago variar com as condi¢des de operagio, um reator
CSTR deve ser dimensionado segundo a taxa de polimerizagio desejada. Capacidades de
transferéncia de calor adequadas devem ser consideradas, pois a maioria destes sistemas
possuem uma transferéncia de calor limitada. Em sistemas de reatores CSTR em série,
aconselha-se superdimensionar o sistema de resfriamento, pois grande parte do calor total
de reacdo deve ser gerado por um Gnico reator do sistema. O local onde esta grande fragdo
do calor total de reacdo ¢ liberado, depende das condigdes de operagio e do produto, o que

faz com que cada CSTR do sistema possua uma capacidade de transferéncia térmica
suficiente para remog8o deste calor,
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Para reagdes de polimerizagdo via radicais livres com um efeito gel significativo, o

volume ~total - do- -reater deve ser - minimizado - dimensionando-se  cada - reator -

independentemente. Normalmente o que se faz € minimizar cada reator na mesma

proporgdo, de modo a ter reatores de iguais dimensdes associados em série.

A principal desvantagem dos CSTR’s é que ndo ¢ possivel obter altas conversdes.
O limite da convers@o nfo € devido ao problema usual de uma taxa média de polimerizacio
baixa em uma mistura perfeita, quando comparado a um reator tipo batelada ou tubular.
Este limite € devido a alta viscosidade que a mistura reacional atinge em um determinado
momento da reagdo, principalmente em reagbes de polimerizag8o via radicais livres, sendo
um obstaculo para a mistura da massa reacional. Isto resulta em um pobre controle da
temperatura e, consequentemente, da distribuiciio de peso molecular do polimero. Dados
praticos de projeto consideram apenas uma conversio de no maximo 60%, principalmente

por questdes econdmicas, e qualquer polimerizagdo além deste limite, deve ser obtida em

um reator tubular.

Outras duas desvantagens que este tipo de reator apresenta, ¢ a presenca de
multiplos estados estacionarios e problemas de estabilidade, uma vez que estas reagbes de
polimerizacdo apresentam alta exotermicidade. Estas desvantagens ainda ocorrem devido a

influéncia da viscosidade do meio reacional na cinética da reagdo.

2.4.2.2) Reatores Tubulares:;

Estes. reatores so tubos encamisados que podem ser vazios. ou. possuirem.
misturadores estaticos em seu interior, com constante alimentagdo de reagentes e remogéo
de produtos. Muitas vezes, s&o utilizados como um segundo reator, associado em série a um
primeiro, chamado de reator de pré-polimerizac@o. Na literatura, pode-se encontrar diversos
trabalhos onde considera-se o uso de um reator para pré-polimerizagio, cujo objetivo € a
obtencio de valores de conversio médios, associado em série a um reator do tipo tubular,

para obtencdo de altos valores de converséo.
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O uso de reatores tubulares visa basicamente:

s Aumento da produtividade, diminuindo o tempo de carga, descarga, limpeza,
manutengio, etc., necessarios em processos tipo batelada;

e Aumento da conversio na saida do reator, uma vez que conversdes superiores a 60 %
n3o sdo vidveis para reatores continuos tipo tanques de mistura agitados (CS7TR), devido
a alta energia requerida para homogeneizag&o do meio reacional;

e Aumento da eficiéncia de troca térmica devido a alta razdo ‘superficie / volume’,

o Diminuigdo dos custos fixos e operacionais (simplicidade da geometria).

Apesar destas vantagens, reatores tubulares sdo pouco utilizados em induastrias

pelas seguintes razdes:

» Possivel aparecimento de instabilidades na forma de pontos quentes (hot spois —
camada de polimero muito viscoso nas paredes do reator = thermal runway) e
restri¢des ao escoamento (obstrugio do fluxo de polimero = flow channelling),

e Maiores dificuldades para efetuar o controle de qualidade do produto, do ponto de vista
de flexibilidade da produgio;

e Presenga de gradientes de velocidade, concentragdo e temperatura na direg@o radial;

e Forte dependéncia ndo-linear das propriedades do produto final com o complexo
comportamento reologico da solugio polimérica;

e Grandes variagdes de viscosidade na dire¢8o radial ao Jongo do reator, resultando em
uma larga distribuigio de tempos de residéncia e, consequentemente, em um produto

polimérico heterogéneo.

O dimensionamento de reatores tubulares deve ser feito baseando-se nas mesmas

informacOes necessarias ao dimensionamento de reatores tipo CSTR.
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CAPITULO 3

REVISAO DA LITERATURA

O capitulo da revisdo bibliografica foi estruturado de forma a apresentar alguns
trabalhos disponiveis em literatura, que abordam a modelagem matematica e a simulag#o
mumeérica de reatores de polimerizagio, em especial dos reatores continuos de tanque
agitado (CSTR) e, principalmente, dos reatores tubulares. Além disso, ao longo da revisdo
destes trabalhos, é dado um enfoque especial aos que apresentam modelos matematicos
para expressar os complexos fendmenos cinéticos caracteristicos das reagtes de poliadigdo,
considerados nos modelos matematicos desenvolvidos para o sistema reacional utilizado no
presente trabalho. No final deste capitulo, € realizada uma breve revisdo sobre o método
dos momentos, que nada mais € do que uma ferramenta estatistica utilizada no
desenvolvimento de modelos matematicos para reatores de polimerizacdo. O objetivo de
sua utilizagdo € o de possibilitar a caracterizag@o do polimero final, ou seja, fornecer os
valores do grau de conversdo, pesos moleculares médios numéricos e ponderais, além do

indice de polidispersdo do polimero produzido.
3.1 - Reatores de Polimerizacio Descontinuos:

Hamielec et al. (1967) desenvolveram um estudo teérico e experimental para a
reacdo de polimerizacio em solugfo do estireno; via radicais livres, em um reator batelada
isotérmico. Os autores consideram um mecanismo cinético composto pelas etapas de
iniciagdo quimica (A/BN), propagagdo, transferéncia de cadeia para 0 mondmero e solvente
(benzeno), além da terminagfo por combinagio e desproporcionamento. Neste trabalho, os
autores tentaram mostrar que o mecanismo cinético utilizado era adequado para predigéo da
distribuicio de pesos moleculares para um largo intervalo de temperatura e concentragdes
de mondmero e iniciador. Uma primeira tentativa de validar o modelo foi realizada
mantendo a taxa de terminagio constante e variando o fator de eficiéncia do iniciador de
0.48 a 0.82, porém resultados ndo muito precisos foram obtidos para a distribuigdo do peso

molecular, Os resultados tedricos apresentaram um boa concordéncia apenas quando
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utilizou-se um fator de correcBo para a constante da taxa de terminagio em fungio da

_concentracio de solvente, mantendo constante o fator de eficiéncia do iniciador (0.6). A~
principal caracteristica deste modelo foi a utilizagBio de um fator de corregdo (@,) em

fungdo da concentragdo de solvente para expressar 0 decaimento da constante da taxa de

terminagdo (k) 2o longo da reagdo:

1 @
=% 3.1)
(ktc )35 (ktc g:i‘k
M
@, = T”"”‘ (3.2)
S| =i+ M
(8) [TJ (M)
onde:
o Li_104 para o estireno em benzeno, (3.3)

m

e M —> concentragio de mondmero (kmol/m’ de solugdo);
o My —>» concentracio de mondmero (kmol/m"’ de estireno),

e § —> concentragio de solvente (kmol/m’ de solugdo).

No ano seguinte, dando continuidade ao estudo de Hamielec et al. (1967), Hui
Hamielec (1968) propuseram uma nova maneira para estimar as variacGes sofridas pelo
fator de eficiéncia do iniciador (f) e pela taxa de terminagio (%) ao longo da reagdo. A
primeira etapa do trabalho consistiu em realizar a reagdo de polimerizagdo do estireno em
cinético, porém sem a reacdo de terminagfo por desproporcionamento. Desta forma, uma
analise da viscosidade ao longo da reagdo, ou efeito Trommsdorff, pode ser realizada. Com
isso, os autores puderam incorporar uma correg3o para a viscosidade no modelo
desenvolvido. Nesta primeira etapa do trabalho, o objetivo principal era o de desenvolver
um modelo cinético capaz de predizer a viscosidade, conversdo e a distribuigio do peso
molecular a altas conversdes. Conforme o trabalho passado, os critérios para simulagéo
foram a conversdo e a distribuicio do peso molecular. Para baixas conversdes, onde a
viscosidade ¢ baixa e seu efeito desprezivel, o modelo desenvolvido adota a cinética

convencional. Ja a altas conversdes, uma extensio deste modelo para baixas conversGes €
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realizada. Através de regressGes dos dados experimentais, obteve-se uma correlagio

- empirica para expressar-a variagdo-de '/’ ¢ outra para-a variaglo de ‘4’ ambas em fungo -

da viscosidade. Os resultados mostraram uma significativa melhora nos valores preditos
quando a corregfo para a viscosidade era utilizada no modelo. Os autores sugerem que uma

maior precisdo do modelo talvez possa ser conseguida se ‘%, puder ser expresso em fungio

do comprimento das cadeias poliméricas.

Hui e Hamielec (1972) realizaram uma investigagio experimental do mecanismo
cinético da polimerizagio em massa do estireno, iniciada termicamente em um reator
batelada, para um range de temperatura de 100 4 200°C, e conversdo de 0 4 100%. O
mecanismo cinético utilizado foi baseado no mecanismo proposto por Prior et al. (1970)

para a polimeriza¢do do estireno iniciada apenas termicamente:

e Iniciagdo:
M+Mehl s 4H (3.9)
AH +M —5%-3M . +4. (3.b)
AH +M —=—TRIMEROS (3.c)
A-+M —tes P . (3.d)
M. +M 2P . (3.e)
s Propagagio:
P -+M—2—P, - (3.9
e Terminagio por Combinagio: L
R*R“&"}Prﬂ L (g
e Transferéncia de Cadeia:
P +M-—22,pP +P. (3.h)
P .+AH —t&sp +P. 3.J)

Neste trabalho, uma correlagdo baseada nos dados de conversdo em fungfo do

tempo foi proposta para expressar o decaimento da taxa de terminagdo (efeito gel) em

funcio da conversio de monbGmero:
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k

Considerando constante a taxa de propagacgo ao longo de toda a reagfio, tem-se:

k,=@.).g  (03<X,<07) (3.5)
onde:

e g —» parimetro do efeito gel.

g =expl-2-(4 X, +4,- X2+ 4,-X3)) (3.9
A, =2.57-505-107.T (3.7)
A,=956~1.76-1072.T (3.8)
A, =-3.03+785-107.T (3.9

Os autores investigaram modelos com iniciagdo de segunda e terceira ordem, onde
ambos apresentaram boa concordéncia com os dados experimentais de conversdo e pesos
moleculares médios numéricos e ponderais. Porém preferiu-se considerar o modelo de
terceira ordem em virtude da melhor concordéncia da variacio do termo ‘km/kpz’ em funcio
da conversdo para diversas temperaturas. Com este estudo, concluiu-se que o modelo
cinético proposto representa satisfatoriamente as caracteristicas essenciais do processo de
polimerizagdo estudado, e que deve ser utilizado na simulagdo, otimizagio e projeto de
reatores para produgdo de poliestireno.

No ano seguinte, Sacks e Biesenberger (1973) propuseram a uma correlagio um
pouco diferente da proposta por Hui e Hamielec (1972) para expressar o efeito gel nas

reagdes de polimerizagdo do estireno. Nesta correlagfo, o fator responsével pela queda da
taxa de terminagéo (g;) € expresso por:

g =lo+a - X, +a,- X2 +a, - X3f (3.10)

"

onde:
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Tabela 3.1 —~ Constantes de Sacks e Biesenberger (1973) para o efeito gel na polimerizacdo do estireno.

‘gm:, S B e e

030<X, <080 |1522|-1818] 0 | ¢ | 2

A polimerizagio em massa do estireno € um método comum para produgio
industrial de poliestireno devido 4 rédpida polimerizagdo térmica apresentada por este
mondmero. Processos industriais realizam a polimerizagio do mondmero até altas
conversdes para um intervalo de temperatura de 100 & 200°C, seguido de devolatilizagéo,
para separacgdo do mondmero residual do polimero produzido, em temperaturas de 200 a
225°C. Por causa das temperaturas na fase final do processo (devolatilizagdo), Husain e
Hamielec (1978) estenderam o modelo proposto por Hui e Hamielec (1972) para uma faixa
de temperatura de 200 4 230°C, investigando a validade do mesmo nestas temperaturas. Um
reator tipo batelada foi utilizado para realizar a polimerizagio em massa do estireno,
iniciada termicamente. A modelagem matematica desenvolvida considera a hipotese de

estado estacionario {(SSH). Isto significa que, para sistemas batelada, os valores da derivada

<dR] - 5o tao altos que o sistema logo atinge o equilibrio. A hipotese da cadeia longa
dt

(LCH) também ¢ considerada, ou seja, a quantidade de monémero consumido durante a
reagio de propagagdo € muito maior que na reagdo de iniciagdio. A reagdo de terminagdo
controlada pela difuséo, e o consideravel encolhimento no volume da mistura reacional, sdo

considerados nas equagfes do modelo.

Neste estudo, verificou-se que as reagbes de terminagio por desproporcionamento
sdo despreziveis para a polimerizagdo do estireno, e que a transferéncia de cadeia ocorre
principalmente para o composto de Diels-Alder (AH). Observou-se que nfo houve uma
diferenca significativa nas taxas e pesos moleculares com o uso de mondmero na presenga €
auséncia de oxigénio. Esta conclusdo possui uma significativa importancia industrial, uma
vez que indica que ndo hd a necessidade em se utilizar nitrogénio como gas de cobertura
dos reatores. O modelo desenvolvido prediz um efeito gel muito menos severo a 240°C do
que & 100°C devido ao baixo valor da relagdo ‘Ry/Rn0" & 240°C, o que significa que a altas
temperaturas €, consequentemente, altas conversdes, existe uma dependéncia da taxa de

propagacdo com a limitagiio difusional das moléculas de mondmero (efeito vitreo). Em
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virtude dos resultados obtidos, os autores concluiram que o modelo cinético proposto pode

ser aplicado sem problemas para o range de temperatura de 200 & 230°C; e que parece ser
adequado para temperaturas acima de 230°C.

Marten e Hamielec (1978) propuseram um modelo cinético semi-empirico,
baseado na teoria do volume livre, para descrever a reagdo de polimerizagio do metacrilato
de metila em um reator batelada. Em 1982, estes mesmos autores propuseram um modelo
cinético idéntico ao desenvolvido anteriormente, sO que para a polimerizacéo do estireno
em um reator batelada & temperaturas inferiores a 80°C. O modelo, capaz de descrever o
curso da polimerizagdo em massa ou em solucio, considera as reagbes de terminagdo e
propagacdo controladas pela difus@o, além de fornecer uma conversdo limite. Assumiu-se
que a reacdo de terminagfio torna-se controlada pela difusio quando o coeficiente de
difusdo de um radical polimérico (Dp) torna-se menor ou igual ao coeficiente de difusio
critico (Dp.-). Apos o inicio do efeito gel, a reagdo de terminacdo torna-se proporcional ao
coeficiente de difuséo:

k,.=k .Dp, (3.11)
De acordo com Beuche (1962), o coeficiente de difusdo pode ser relacionado ao

volume livre do meio reacional e ao peso molecular do polimero através da seguinte

equagao:

8, .5° -4
Dp = _ 3.12
? k, .M P Vs e ( ___)

onde:

e M — peso molecular do polimero (monodisperso);
* ¢y — frequéncia de salto;

¢ J§ — distancia do salto;

e kyeAd-> constantes (4 = 0.348);

s V; — fracdo volume livre.

Na sua forma geral, o volume livie do meio reacional ¢ dado pela seguinte

equagio;
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v, =[o025+a, .7 -_Tgp)}.%-f-[o.ozﬂ a,.(T- Tgm)],%f-+[0.025+as -]+ 613

£ t -

|

onde:

s m ~» mondmero,

e s —> solvente,

s p — polimero;

e T —» temperatura da polimerizagéo;

e V — volume;

e ¥, —> volume total;

o T, — temperatura de transi¢do vitrea do polimero;

e 7., — temperatura de transigfo vitrea do solvente (Tgiomeno = 113 K);

o T.n —> temperatura de transigéo vitrea do mondmero (T estireno = -88.2 °C);
o a=m-0 (Gn=10.107 CC)", &, =1.0.10° °C)' e o, = 0.45 . 107 (°C)Y);
e g -» coeficiente de expans&o para o estado liquido;

e @, —> coeficiente de expansdo para o estado vitreo.

A temperatura de transi¢fo vitrea do polimero esté relacionada ao peso molecular

do mesmo através da seguinte equaggo:

e (3.14)

g T Mn

onde:
o T,, —> temperatura vitrea no peso molecular infinito (7o = 93.5 °C);
e (O’ — constante (Q’=17 .10’ (kg/kmol).°C),

e Mn > peso molecular médio numérico do polimero.

Combinando as equacdes 3.11 e 3.12, obtém-se a constante da taxa de terminac#o

em fungfio da conversdo, peso molecular e temperatura. Para solugBes poliméricas ndo

emaranhadas, tem-se;

i [ % -4
k., =k .[kz _Mv"")exP[ 7 ) (3.15)

f
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Para solucdes poliméricas emaranhadas, tem-se:

= 4.8 - 4
1o _ki [‘if’m - €Xp ?;- (316)

Se for assumido que a reacfo de terminagfo se torna controlada pela difusdo antes
da ocorréncia do emaranhamento das cadeias poliméricas, tem-se a seguinte condigio no

inicio do efeito gel:

K,>K; (3.17)
onde:
2
K;:ﬁiﬁiiquﬂﬂupii (kg/kmol)™* (3.18)
k, .k, v,
K, :9.44.exp[1—9~fz,ﬁj (kg/kmol)"” (3.19)

Se ainda for assumido que o emaranhamento das cadeias poliméricas ocorre logo

ap6s k7 tornar-se controlado pela difusdo, tem-se uma boa aproximagdo através da

seguinte expressdo:

1.75
k. =k,. (MA/;T } . exp[— A (};— - }-/}—ﬂ (3.20)
1

s Mw,; —> peso molecular médio ponderal critico para inicio do efeito gel,

onde:
e Vf. — fragio de volume livre critica para inicio do efeito gel;
Tanto o peso molecular médio ponderal critico, quanto a fragdo de volume livre

critica, sdo valores que satisfazem a condigdo apresentada na equagdo (3.17).

O fato da reagdo de propagacdo se tornar controlada pela difusdo a altas

conversdes, significa que uma conversdo critica ¢ atingida quando:

kp0=w1'DMwmkp (321)

onde:



37
e ky, —> constante da taxa de propagacio abaixo da conversdo critica;

e Dy = -coeficiente de difisiio-do mondmero na converso critica;

e y; -> fator de proporcionalidade.

O coeficiente de difusdo de uma molécula pequena em uma solugo polimérica,

pode ser expresso da seguinte maneira:

_(¢..9; -B
DM—( p ]exp{VfJ (3.22)

Portanto, a constante da taxa de propagacio além da conversdo critica, é expressa

pela seguinte expressio:

1 1
k =k .exp wB.[———— ] (3.23)
14 D Vf Vfcrz

onde:
o Vg — fragdo de volume livre critica para inicio do efeito vitreo (Vg = 0.033),

e B — constante (B = 1, de acordo com Beuche,1962).

Segundo os autores, o modelo cinético desenvolvido apresentou uma excelente
concordéncia com os dados da polimerizagio em massa e solugio do estireno em um reator

batelada, para uma larga faixa de temperatura e concentragdo de iniciador.

Carafilakis (1993) desenvolveu um modelo matematico para a polimerizacdo em
solugio do estireno em um reator descontinuo, iniciada quimicamente por dois iniciadores
diferentes, onde o objetivo foi determinar estratégias 6timas de controle do processo para
obter um polimero com propriedades pré-especificadas em um tempo minimo. O reator
considerado opera de modo semi-batelada, possibilitando a adi¢iio continua de um dos
iniciadores. O mecanismo cinético utilizado considera as etapas de inmiciagfo quimica,
iniciagdo térmica, propagacio, terminagio por combinacgio e desproporcionamento, além da

transferéncia de cadeia para o0 mondmero e solvente.

As hipoteses de que todas as reagGes sfo irreversiveis e elementares, de que as

constantes das taxas de reagdo independem do tamanho da cadeia, e que a mistura das
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substancias dentro do reator seja perfeita, eliminando assim qualquer gradiente de

temperatura, foram utilizadas para simplificar 2 modelagem matematica desenvolvida para
o reator semi-batelada. Considerou-se ainda a contragio de volume sofrido pela mistura

reacional, e o efeito gel nas equagBes do modelo. Os dados preditos pelo modelo proposto

foram validados com dados disponiveis em literatura.

Fontoura (1996) realizou experimentaimente a reagio de polimerizagio em
solugdo (tolueno) do estireno, via radicais livres, em um reator descontinuo. Este sistema
reacional foi modelado e simulado, onde a validagdo do modelo desenvolvido para o reator
batelada foi realizada com os dados obtidos em uma unidade piloto (parte experimental do
trabalho). As hipéteses utilizadas neste trabalho foram as mesmas que as utilizadas por
Carafilakis (1993), visando a simplificagdo da modelagem matematica do sistema reacional
utilizado. Considerou-se ainda a contragdo de volume sofrido pela mistura reacional, € o
efeito gel nas equagdes do modelo. O mecanismo cinético utilizado foi 0 mesmo que o
apresentado por Carafilakis (1993), porém as tnicas diferengas foram que apenas foi
utilizado um iniciador quimico (peréxido de benzoila), e que o reator operava em modo
batelada. O objetivo principal do trabalho foi estudar problemas de controle, estimativa de

estados e monitoramento em linha de reatores descontinuos de polimerizagio.

Tefera et al. (1997-a) estabeleceram um método consistente para a selegio de
modelos cinéticos baseando-se em quatro modelos representativos. A reagdo de
polimerizagio do metacrilato de metila em um reator batelada, iniciada quimicamente com

AIBN, foi considerada para demonstrar 0 método. Todos os modelos cinéticos estudados

~ neste trabalho, descrevem os dados da conversio em fungdo do tempo em sistemas

isotérmicos descontinuos (batelada) com diferentes quantidades de iniciador. Os autores
concluiram que os modelos que n3o consideram o efeito do peso molecular do polimero na
difusdo dos macro-radicais, falham ao descrever o perfil da conversdo em fungdo do tempo
de reagiio se a concentragio de iniciador varia ao mesmo tempo. Foi demonstrado
graficamente, com base nos dados de conversdo e grau de polimerizagéo, que o modelo de
Marten e Hamielec (1982) e sua forma estendida (Pamke et al., 1984), nfo sdio capazes de
descrever o grau de polimerizacdo médio numérico a altas conversdes, onde o efeito vitreo
ocorre. A ocorréncia deste fendmeno deve-se ao fato de que estes modelos cinéticos néo

consideram a variagdo do fator de eficiéncia do iniciador 4 altas conversbes.
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Recentemente, O ‘neil ef al, (1998) propuseram uma nova correlagio para predicio

do efeito gel em sistemas de pelimerizagio em massa, totalmente baseada na teoria-do -
volume livre. Um sistema descontinuo de polimerizagio (batelada) foi considerado no
desenvolvimento do estudo. Para minimizar o uso de pardmetros ajustaveis, os autores nio
levam em consideragdo as complexidades que ocorrem a altas conversdes, além do dominio
do efeito gel, como o efeito vitreo. A vantagem do modelo estd na manipulagio das
dependéncias de k.’ com o peso molecular do polimero ¢ com a concentracdo de
mondmero, o que fornece resultados sobre a importincia das difusGes translacional e

segmental. Os autores propuseram a seguinte correlagio para quantificar o efeito gel:

k. (C) _ (Dm (c)] o

k0 \D,0)

(3.24)

onde:

e m — refere-se a0 mondmero,

e x —> refere-se a outra espécie difusiva presente no meio reacional.

O coeficiente de difuso (D) é calculado da seguinte maneira:

A 7 V.
DmmD{,-W{—y (w‘ 1 T ¥ 5"2) (3.25)
Ven

P =Wy Kyy - (Koyy ~ Ty +T)rw, Ky (K py — T, +7) (3.26)

onde:

o Dy — Fator pré-exponencial para a difusividade do polimero;

¢ K;; ek — parimetros do volume livre para o mondmero;,

¢ K;>eK; —> pardmetros do volume livre para o polimero;

s ;e @ —» fragio massica de mondmero e polimero respectivamente;
e y — fator overlap;

o &> -> Razio do tamanho de uma unidade de salto do mondmero com relagéio ao

tamanho de uma unidade de salto do polimero.
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3.2) Reatores de Polimerizaciio Continuos

3.2.1) Reatores Continuos Tipo Tanque Agitado (CSTR):

Schmidt e Ray (1981) demonstraram experimentalmente a multiplicidade de
estados estaciondrios para a polimerizago em solugBo, via radicais livres, para o
metacrilato de metila em um CSTR operando de forma isotérmica. No estudo realizado por
Russo e Bequette (1997), uma anélise da multiplicidade dos estados estacionarios em um
reator CSTR encamisado, para polimerizagdo via radicais livres do estireno, ¢ realizada.

Esta anélise ¢ utilizada em um estudo que visa a compreenséo da influéncia dos pard@metros

de projeto e condigbes de operagdo no comportamento destes sistemas de processo.

Em qualquer tipo de reator de polimerizagdo, o fluxo laminar € inevitavel, devido
a alta viscosidade do polimero e as baixas difusividades moleculares. Isto faz com que os

modelos de segrega¢do tornem-se realmente possiveis ao invés dos modelos de mistura
perfeita.

O dimensionamento de reatores CSTR deve ser baseado em dados da taxa de
polimerizagfo obtidos em uma planta piloto ou por experiéncia prévia em uma planta real
(preferivelmente). Para estes reatores, o problema de otimizagdo € mais simples que nos
reatores tipo batelada, pois as equagdes referentes ao estado estacionario sdo algébricas.

Isto torna simples a aplicagdo das técnicas usuais para resolugio destes tipos de problemas.

Duerksen et al. (1967) investigaram a reag@o de polimerizag8o via radicais livres,
matematico considerando as hipoteses de mistura perfeita, estado estacionario, ‘k;” e “kx’
independente do tamanho da cadeia polimérica, mesma reatividade das cadeias e densidade
constante, foi desenvolvido. O modelo cinético inclui as etapas de iniciagdo quimica,
propagag¢dio, terminacdo por combinagdo e transferéncia de cadeia para o mondmero e
solvente. O modelo utilizado neste trabalho difere dos até entio desenvolvidos, em virtude
da utilizagdo do fator de corregfio baseado na quantidade de solvente (Hernrici-Olivé et al.,
1966), aplicado apenas na taxa de terminagfo. As quatro analises importantes realizadas
neste trabalho, foram o efeito do solvente, da polimerizagio térmica, da viscosidade e do

grau de mistura sobre os resultados tedricos, confrontando-os com dados experimentais. Os
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resultados tedéricos de conversdio, pesos moleculares médios e distribuicio dos pesos

-moleculares  apresentaram--uma - boa- concordincia apenas quando -utilizou-se altas.
concentrages de solvente e um fator de corregio para a constante de terminacdo em funcdo
da concentragio de solvente no meio reacional. Como os experimentos e simulagdes foram
realizados a temperaturas inferiores 4 100°C, a nfo considera¢io da polimerizacio térmica
no modelo cinético nfo teve uma influéncia significativa, uma vez que esta reagio apenas é
significativa em temperaturas superiores a 100°C. A viscosidade da mistura reacional teve
um significativo efeito nos desvios entre os resultados tedricos e experimentais de
convers3o, pesos moleculares médios e distribuicio dos pesos moleculares. A provavel
causa da ocorréncia destes desvios deve-se ao efeito gel, uma vez que os efeitos da
viscosidade ndo foram incluidos no modelo tedrico. Os autores concluiram que para uma
simulagdo precisa, em uma larga faixa de condigbes experimentais, os efeitos da

polimerizacfio térmica, viscosidade e grau de mistura, devem ser considerados.

Duerksen e Hamielec (1968) reportaram um estudo sobre a simulacio em estado
estacionario, da reagdo de polimeriza¢iio do estireno em solugio (benzeno), via radicais
livres, em um CS7R isotérmico a altas viscosidades, em uma sequéncia de trés CSTR's
isotérmicos com e sem reciclo, € em um CSTR isotérmico de mistura imperfeita. Os
critérios utilizados na simulagdo foram a conversdo de mondmero e a distribui¢iio do peso
molecular do polimero. O mecanismo cinético utilizado € o mesmo utilizado por Duerksen
ef al. (1967). Como a viscosidade pode afetar as reagOes de iniciagdo e terminacfo, foi
necessario considerar seus efeitos no modelo cinético, de modo a obter resultados precisos
nas simulagdes a altas conversdes. Os resultados obtidos para o CSTR simples foram
utilizados para determinar quantitativamente o efeito da viscosidade sobre o fator de
eficiéncia do iniciador (f) e sobre a taxa de terminagdio das cadeias poliméricas em
crescimento (k). Através de regressio do dados obtidos, obteve-se correlagdes para
expressar a variagdo destes dois pardmetros cinéticos em fungdo da viscosidade do meio
reacional. A distribui¢io do peso molecular experimental teve um indice de polidispersdo
superior ao indice obtido através da distribui¢do do peso molecular tedrico, o que sugere
que a constante da taxa de terminag@o depende do comprimento de cadeia dos radicais
poliméricos. Para fornecer uma correlagio da viscosidade, dados experimentais da mesma
foram regredidos contra a concentragio de solvente, temperatura da reagio e compritnento

médio numérico e ponderal das cadeias poliméricas. Para os outros experimentos
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realizados, os resultados tedricos apresentaram boa concordéncia com os resultados

_experimentais utilizando-se a correglo da viscosidade quando necessério. Com este estudo,
concluiu-se que os dados de conversdo e distribui¢do de pesos moleculares a baixas e altas

viscosidades, podem ser utilizados para esclarecer os efeitos da viscosidade sobre a cinética

da polimerizagéo.

Hui ¢ Hamielec (1968) continuaram o trabalho de Duerksen e Hamielec. (1968),
porém considerando agora operagdo em regime transiente. Na primeira parte deste trabalho,
uma verificaglo da teoria geral das reagbes de polimerizagio controladas pela difusdo
molecular, é realizada para um reator batelada. A viscosidade do meio reacional é o
principal fator que faz com que ocorra este controle difusional de determinadas etapas
reacionais. J& na segunda parte deste trabalho, resultados tedricos e experimentais sdo
reportados para um CSTR isotérmico e uma associagio de trés CSTR’s isotérmicos com
alimentac¢fo intermediaria (segundo reator) e reciclo. Em virtude da consideragio de regime
transiente, um sistema de equagOes diferenciais ordinarias foi gerado e integrado
numericamente através do método de Runge-Kutta-Gill. O modelo desenvolvido ndo leva
em consideragdio os efeitos da viscosidade ao longo da reagdo (modelo para baixas
conversfes). Se o modelo para altas conversbes fosse aplicado, a hipotese de mistura
perfeita provavelmente tornar-se-ia um problema. As anilises dos resultados obtidos
verificaram que aumentando-se a alimentacdio intermedidria de catalisador, tem-se um
aumento da conversdo de mondmero e uma diminui¢io do peso molecular do polimero. Ja

a redugéo da razfo de reciclo teve um efeito contrario.

_ Russo e Bequette (1997) utilizaram um modelo cinético simples para compreenso
da influéncia dos pardmetros de projeto sobre o caracteristico comportamento
‘entrada / saida’ de sistemas de processo. O reator utilizado nesta analise foi um CS7R, e a
reagdo foi a polimerizacdo do estireno em solugdo, via radicais livres. O mecanismo
cinético considerado incluiu as etapas de iniciagio quimica (4A/BN), propagacio e
terminagdo por combinacio e desproporcionamento. A modelagem matematica foi
desenvolvida para o estado ndo-estacionario, uma vez que um dos objetivos deste estudo foi
o de analisar o comportamento da multiplicidade de estados estacionarios, frequentemente
encontradas neste tipo de equipamento. Com este estudo, pode-se concluir que 0 aumento
proporcional de unidades piloto (scale up) de reatores CSTR resulta em uma regido nio

operavel de alta temperatura, ndo verificada em CS7R s de menor volume,
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3.2.2) Reatores Tubulares:

Lynn e Huff (1971) desenvolveram um modelo matematico para analisar os largos
gradientes radiais de temperatura, velocidade e composig&o que se desenvolvem ao longo
de reatores tubulares de polimerizagio sob fluxo laminar. Segundo os autores, existem trés

importantes fatores a serem examinados quando analisa-se o comportamento de reatores
tubulares:

¢ Instabilidade do fluxo (entupimento reator e canalizagio do fluxo);
¢ Transferéncia de calor (surgimento de pontos de aquecimento);

e Variacio no tempo de residéncia (ocorréncia de ligacbes cruzadas entre cadeias e

degradagfio térmica do polimero).

Este trabalho utiliza um mecanismo cinético bésico para representar a
polimerizagdo anidnica do sistema butadieno/butil litio. Considerou-se a inexisténcia de
gradientes radials na entrada do reator tubular, fluxo laminar ao longo do mesmo, operacio
em estado estacionario, além de velocidades radiais, gradientes radiais de pressio e difusio
axial de calor e massa despreziveis. O perfil de velocidade foi calculado segundo a hipotese
de fluido rewtoniano, cuja viscosidade é fungio da temperatura, concentragéo de polimero
e peso molecular médio ponderal. As equagbes diferenciais parciais foram resolvidas
numericamente com o método explicito das diferengas finitas. Duas alternativas de projeto
sdo sugeridas neste trabalho para redugiio dos perfis radiais das propriedades analisadas,
desenvolvidos ao longo do reator tubular, Uma delas é a reciclagem de parte do polimero
- formado quando a distribuigio de peso molecular desejada for extremamente estreita, e a
outra € a utilizagdo de um CSTR como um pré-polimerizador, quando deseja-se obter um
produto com uma distribuigdo de peso molecular moderadamente estreita. Apesar da
utilizacdo da reagfio de polimerizagio anidnica do sistema butadieno/butil litio, a
metodologia utilizada para validar o modelo com dados experimentais pode ser aplicada
para qualquer sistema de polimerizagio, desde que haja suficiente informagfio com relagéo
a cinética da reagfo, viscosidade da solugio e distribuigdo do peso molecular do polimero

produzido.

Wallis et al. (1975-a e 1975-b) citam que a maioria dos reatores de pré-

polimerizagéo para a producdo de poliestireno em massa, sfo reatores continuos tipo tanque
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agitado (CSTR). Na primeira etapa do trabalho, o objetivo foi demostrar que um reator

_tubular pode substituir sem. problemas um reator CSTR come um pré-polimerizador. Na-

pratica, a ndo utilizagdo de reatores tubulares para o primeiro estagio da reagfo, deve-se
principalmente ao gradiente radial de temperatura desenvolvido logo no inicio da reagéo, o
que nd3o causa a mesma taxa de polimerizagio, resultando em um pobre controle da
distribui¢do do peso molecular do produto final. Apesar deste problema ser comum nos
reatores tubulares, os autores concluiram que estes gradientes néo sdo uma limitagdio na
operacdo deste equipamento, € que este pode substituir o uso de reatores tipo CS7R no
estagio preliminar do processo de manufatura do poliestireno. O objetivo principal da
segunda etapa do trabalho foi investigar a funcionalidade do didmetro, gradiente de
temperatura e qualidade do produto, e posteriormente, determinar as condigdes Otimas de
operagio do reafor. Nesta etapa, um modelo matematico para o reator tubular foi
desenvolvido e solucionado numericamente. As etapas consideradas no mecanismo cinético
incluem a imciagdo quimica (4/BN), propagacdo, transferéncia de cadeia apenas para o

mondmero, e terminacdo exclusivamente por combinagio.

Na modelagem matematica do reator tubular, considerou-se os pardmetros
térmicos e temperatura da parede constantes, difusdo do polimero e velocidades radiais
nulas, difusiio do mondmero igual & do iniciador, difusdes de calor e massa na diregio
radial muito pequenas, e auséncia de efeito gel. Foram desenvolvidos modelos matematicos
de difusdo e de fluxo pistonado que concordassem com os dados experimentais obtidos na
primeira etapa do trabalho. No modelo matematico de difuséio, assumiu-se um perfil de

velocidade parabdlico, € no de fluxo pistonado, um perfil plano. Uma comparagdo entre os

"“dados obtidos pelos modelos de difusio e de fluxo pistonado para o reator tubular, e de

modelos para CSTR’s, desenvolvidos por outros pesquisadores, foi realizada. Os dados
obtidos pelos modelos desenvolvidos para o reator tubular mostraram-se muito semelhantes

aos modelos para o CSTR, e o modelo de difusdo mostrou-se mais preciso que o de fluxo

pistonado.

Por causa das conclusdes e consideracdes realizadas no trabalbho de Wallis ef al.
(1975-b), como o perfil de velocidade parabolico ao longo do reator, Lynn (1977) publicou
uma critica comentando que tanto o trabalho experimental, quanto o modelo matemético

desenvolvido, ndo justificavam suas conclusfes, uma vez que a maxima conversio obtida
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em seus experimentos foi de aproximadamente 32 %, e que o perfil de velocidade era

parabélice e independente do perfil de concentragio. -

Vaisamis e Biesenberger (1976) investigaram a praticabilidade de se conduzir
rapidamente a polimerizagdo em massa do estireno em reatores tubulares para produzir
polimeros com propriedades aceitdveis. Como nas reagbes de polimerizagfio em massa a
viscosidade da mistura € grande, a transferéncia de calor torna-se mais dificil. Se o calor
gerado ndo for rapidamente removido, pode ocorrer um actmulo do mesmo, ocasionando a
igni¢dio térmica (thermal runway). Diminuindo-se o didmetro do tubo, é possivel aumentar
a quantidade de calor removido, evitando a ignig¢@o térmica. A igni¢@o térmica € definida

como um fendmeno que faz com que o perfil de temperatura tenha as seguintes
caracteristicas:

e Altos valores de temperatura em curtas distincias;

e Alta sensitividade paramétrica.

O mecanismo cinético adotado neste estudo € simples, considerando apenas as
etapas de iniciagdo quimica e térmica, propagaciio e terminagéo por combinacdo. A reagio
de iniciagdo térmica segue o modelo de terceira ordem apresentado nos estudos de Hui e

Hamielec (1972). Esta rea¢@o pode ser representada genericamente da seguinte forma:

M — &k _5op . €R))

As hipdteses de estado quasi-estaciondrio (0S54) e da cadeia longa (LCH) foram

empregadas no desenvolvimento das expressdes das taxas. O modelo matematico
desenvolvido considera um perfil de velocidade plano (modelo PFR). Apesar de ser um
modelo simplificado, os resultados tedricos apresentaram boa concorddncia com os
resultados experimentais. O sistema de equacdes diferenciais ordinarias foi resolvido
numericamente com © método de Runge-Kutta-Gill. Os resultados demostraram a
praticabilidade do processo, isto €, atingir altos valores de conversdo (maiores que 50%) em
curtos tempos de residéncia (aproximadamente 5.0 minutos), € um produto polimérico de
qualidade aceitavel.
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Wyman ¢ Carter (1976) realizaram a modelagem matematica e simulagio

numeérica da reacdo de polimerizagio do estireno, via radicais livres, em um reator tubular.
O mecanismo cinético utilizado inclui as etapas de iniciagio térmica (reagdo 3j),
propagacdo, transferéncia de cadeia para o mondmero, e terminagdo por combinagfo. Este
trabalho considera um perfil de velocidade parabélico. O perfil de velocidade e a queda de

pressdo foram determinados como em Lynn e Huff (1971), ou seja, com o método dos
trapézios.

A hipdtese de estado quasi-estacionario (OSS4) foi assumida, de forma que os
momentos para o polimero vivo (radicais) pudessem ser resolvidos algebricamente. Esta
hipdtese é 1til se a taxa da reagdo for rapida em relagfio as taxas de transporte convectivo e
difusivo. O modelo mateméatico desenvolvido, considerando as difusdes de massa e calor, ¢
capaz de descrever os perfis de temperatura, velocidade, composic¢o, pesos moleculares e
indice de polidispersdo ao longo do reator. A difusividade do mon6mero foi considerada
igual 4 do polimero, € a condutividade térmica foi o Unico pardmetro energético expresso
por uma relagdo. Aplicou-se o método das diferengas finitas para resolugdo numeérica do
modelo matematico obtido. As solugdes deste modelo demonstraram que para casos em que
ha polimero na alimentagfo do reator tubular, proveniente de uma outra zona reacional

(CSTR como pré-polimerizador), significativas diferengas no peso molecular do polimero
sdo observadas.

Husain e Hamielec (1976) realizaram um estudo computacional da reagdo de

polimerizacio em massa do estireno, via radicais livres, em um reator tubular. Um modelo

~ matematico foi desenvolvido para simular o sistema reacional proposto a altas conversdes. ..

(até 99%) e temperaturas (até 230°C). As hipdteses assumidas na dedugfo do modelo
incluem a utilizagdo de valores constantes para o calor da reagfio, calor especifico e
coeficiente de difusio, representacio do fluido segundo o modelo de fluxo power-law, e
difusdo axial de calor e massa, difusdo do polimero e velocidade radial despreziveis. O

perfil de velocidade foi assumido parabolico, como no trabalho de Wallis et al. (1975-b).

O sistema de equacgdes diferenciais parciais gerado na modelagem matematica do
sistema, foi resolvido aplicando-se o método das diferencas finitas na direcio radial, e
integrando na direg@o axial, o sistema de equagdes diferenciais ordindrias resultante com o

método de Runge-Kutta-Gill. O mecanismo cinético adotado neste estudo é o mesmo
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utilizado por Hui e Hamielec (1972) para a polimerizagio em massa do estireno, iniciada

-termicamente. InvestigagOes do. efeito.da temperatura de alimentacfo sugerem que este €
um pardmetro importante na variagdo do peso molecular do polimero. Quando a
alimentagiic do reator contém polimero morto proveniente de um CS7R (pré-
polimerizador), a distribui¢do de temperatura é mais uniforme do que quando a alimentagéo
contém apenas mondmero, porém os valores finais de conversdo sdo menores. Isto se deve
4 efetiva remog@o do intenso calor gerado no inicio da reagdo. O efeito da difusdo das
moléculas de mondmero sobre as taxas de polimerizagio e pesos moleculares ndo sdo
muito significativas. O estudo ainda mostra a importéncia da escolha correta do didmetro e

da temperatura da parede do reator para evitar taxas extremamente lentas, além da igni¢iio

térmica.

Tien et al. (1983) estudaram a polimerizagio térmica do estireno em massa, em
uma planta piloto composta por um reator tubular operando com reciclo, associado em série
com outro reator tubular, ambos com a presenga de misturadores estaticos. O mecanismo
cinético utilizado foi o mesmo proposto por Hui e Hamielec (1972). O objetivo do trabalho
foi estudar o comportamento dos reatores em série, além das propriedades do produto final.
Como o modelo matematico global do reator depende das caracteristicas de dispersfio dos
reagentes no mesmo, um modelo de dispersio foi utilizado para descrever o
comportamento do reator tubular, Medidas experimentais demonstraram que para nimeros
de Reynolds inferiores a 100, um nGmero de dispersio baixo e constante era obtido.
Levando em consideracdo o comprimento do reator tubular (3.74 metros), a viscosidade da

mistura reacional, ¢ o consequente numero de Reyrolds obtido neste reator, foi assumido

~ que um modelo de fluxo pistonado ideal (PFR) poderia descrever o comportamento do

reator tubular, uma vez que um baixo valor do nimero de dispersdo pode ser desprezado. O
calor de reagio, o calor especifico médio da reagio e a temperatura da parede foram
considerados constantes no modelo desenvolvido. Em virtude das altas taxas de reciclo, o
reator tubular com reciclo (pré-polimerizador) foi modelado como um CS7R. Os dados de
conversio obtidos para o primeiro reator (aproximadamente 60%) confirmam a hipotese de
que o comportamento deste reator pode ser considerado o mesmo que o verificado em
reatores tipo CSTR. No geral, os resultados obtidos pelo modelo matematico desenvolvido
mostraram-se coerentes com os dados experimentais obtidos na planta piloto. Além disso, a

qualidade do polimero produzido foi muito semelhante as amostras comerciais, e 0 uso do
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reator tubular com reciclo, como um pré-polimerizador, mostrou-se economicamente

atrativo_devido ao baixo consumo energético, se comparado aos sistemnas batelada ou..... .

continuos tipo tanque agitado (CS7R).

Uma alternativa de configuragio para reatores tubulares € a presenca de
misturadores estaticos em seu interior. Estes misturadores particionam o fluido viscoso, sob
regime laminar, em varias direcGes, facilitando a homogeneizag@o da mistura reacional. Em
Tien et al. (1983) e Fleury et al. (1992), reatores tubulares com misturadores estaticos,
operando com reciclo, sdo utilizados como reatores de pré-polimerizagio. Neste primeiro
trabalho, altas taxas de reciclo sdo consideradas, enquanto que no segundo, baixas taxas de
reciclo séo consideradas. Em Makawana et al. (1997), um reator tubular de carcaga, onde
os reagentes escoam através da casca (sem a presenca de misturadores estaticos), e fluido
refrigerante pelo interior do equipamento (com a presenga de chicanas), operando com

reciclo, é utilizado como um reator de pré-polimerizagio.

Reatores tubulares, com a presenca de misturadores estaticos, operando com altas

taxas de reciclo, podem ser considerados reatores do tipo CSTR, pois pode-se considerar a

hipotese de mistura perfeita tanto na diregdo radial como axial. Esta hipotese ¢ introduzida

no trabalho de Tien et al. (1983). Em Fleury et al. (1992), devido as baixas taxas de reciclo,

o comportamento do reator tubular de pré-polimerizagéo com misturadores estaticos pode

ser considerado o mesmo de um reator de fluxo pistonado (PFR). Azevedo et al. (1993)

estudaram a dindmica e o controle de um reator tubular preenchido com misturadores

estaticos, de forma que as equacdes diferenciais parciais do modelo desenvolvido tivessem

~apenas uma Unica varidvel espacial. Conforme foi citado anteriormente, existem duas

configuragOes usuais para reatores tubulares de polimerizagio:

+ Reatores tubulares com misturadores estaticos;

s Reatores tubulares de tubo vazio.

Ainda hoje, ¢ muito discutido qual dos dois tipos de reator € o melhor. Usualmente
¢ reportado que reatores tubulares com misturadores estaticos, na maioria das vezes,
melhoram a qualidade do produto, permitindo a obtengdo de polimeros com indices de
polidispersidade menores, uma vez que o gradiente radial de concentragio ¢ insignificante,

e as condi¢Oes da reacfio sdo mais uniformes.
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Os reatores tubulares com misturadores estiticos apresentam as seguintes

--paracteristicas:

e Modelagem simplificada;

e Maior homogeneidade do perfil de velocidade e do produto;,
o Difusfo radial infinita, ou seja, mistura radial completa;

o Gradientes radiais pequenos de temperatura e concentragio;
e Potencialmente instaveis;

e Alta perda de carga;

¢ Modelo de fluxo pistonado (PFR) é uma boa aproximagio.

O principio basico de funcionamento destes tipos de misturadores consiste na
divisdo do fluxo, criando novas correntes em diregGes alternativas, o que garante uma boa
qualidade da mistura. Nestes reatores com misturadores estaticos, a cinética da reagdo, as
transferéncias de massa, calor e quantidade de movimento, o tempo de mistura e

distribui¢iio dos tempos de residéncia, sdo significativamente afetados pela variagdo da

viscosidade.

Os reatores tubulares do tipo tubo vazio possuem as seguintes caracteristicas:

e Perfis de velocidade acentuados;

¢ Perfis nfo homogéneos de velocidade, concentragio e temperatura;
o Difusio axial e radial;

& Baixos custos operacionais;

¢ Baixa queda de pressio;

¢ Potencialmente instaveis.

Ao se considerar a hipotese de que um reator tubular opera com um fluxo
pistonado, as equacdes referentes aos balangos de massa e energia para estado estacionario,
tornam-se equivalentes as obtidas para um reator tipo batelada, pois cada elemento da
mistura reacional pode ser considerado como um reator batelada individual. O tempo de
batelada neste caso, seria igual ao tempo de residéncia no reator tubular, que ¢ facilmente
calculado dividindo o volume total do reator pela vazio volumétrica. Pelo fato de que

nenhuma quantidade de material entra ou deixa um elemento do fluido durante o tempo de
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reacdo, todas as relagdes cinéticas obtidas para reatores do tipo batelada podem ser

_ utilizadas nos PFR’s. Paguet e Ray {1994-b) confirmam que um PFR ¢ cineticamente
equivélente a um reator tipo batelada.

Com isso, o PFR torna-se entdo uma boa escolha caso deseja-se aproveitar as
vantagens cinéticas de um reator batelada, juntamente com as vantagens de um processo
continuo. Isto € feito na producio de grandes quantidades de polimero que apresentam
crescimento por etapas, como os poliésteres e o nylon, onde o requerimento para se
estender a reacdo, de modo a obter altos pesos moleculares, é aliado ao requerimento de
processamento continuo para obter uniformidade no produto e redugdo nos custos de

produgio.

A obtengdo de um polimero com propriedades especificas, € possivel através da
segregacio das camisas de resfriamento em zonas separadas ao longo do comprimento do
reator, ¢ controle da temperatura de cada uma das zonas separadamente. No estudo
realizado por Makawana et al. (1997), o segundo reator tubular do sistema reacional possut
trés zonas de resfriamento segregadas na camisa do reator, cujos objetivos sdo o controle da
reagdio ao longo do equipamento. Em Tien ef al. (1983), o reator total possui trés zonas de
transferéncia de calor, sendo a primeira no reator de reciclo, a segunda no inicio do
segundo reator, e a terceira, no final deste mesmo reator. Cada uma destas zonas possuem
um termostato {7;, 7> e 7T3) que fornece calor & mistura reacional, possibilitando a

continuagao do curso da reacdo.

Em solugdes muito viscosas, a consideragdo de fluxo pistonado ao longo do reator
tiibiilar ndo pode mais ser utilizada, uma vez que o perfil de velocidade n3o ¢ mais plano
(presenga de gradiente radial de velocidade, concentragdo e temperatura, influenciados pela
taxa da reagdo e conversdo), pois o polimero proximo as paredes do reator, movimenta-se
com uma velocidade menor do que o polimero localizado no centro do tubo. Isto leva a
diferentes tempos de residéncia das cadeias poliméricas (larga distribuicio dos tempos de
residéncia) e, consequentemente, diferentes graus de conversdo (larga distribuigdo dos
pesos moleculares). Devido a alta viscosidade (alto peso molecular) da camada fina de
polimero que se forma nas paredes do reator, ha um retardamento da taxa de transferéncia
de calor, o que pode causar o0 entupimento do mesmo. A validagdo deste perfil de

velocidade alongado, presente em reatores tubulares com misturas poliméricas de alta
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viscosidade, pode ser encontrada em Chen ¢ Nauman (1989), onde medidas do tempo de

residéncia, -obtidas experimentalmente e através de um- modelo--para o -tragador, se - -

utilizadas para esta validagdo.

Reatores tubulares com didmetro muito grande, apresentam problemas com
relaciio ao controle de temperatura, pois este controle depende da difusdo convectiva do
calor gerado pela reagdo. Com o aumento do didmetro do tubo, as transferéncias de massa e
calor tornam-se progressivamente mais dificeis. Se a difusividade massica for menor que a
difusividade térmica, gradientes de concentragio aparecem antes dos gradientes térmicos, o
que resulta no alongamento do perfil de velocidade. Ja os reatores tubulares com didmetro
pequeno, podem atingir uma condigdo estavel mais facilmente, desde que a difusfo térmica
e massica remova os gradientes radiais existentes. Com isso, a viscosidade torna-se
uniforme através do tubo, e nenhum ponto de aquecimento se desenvolve. Em tubos muito
compridos, as opera¢Oes sdo limitadas pela estabilidade térmica. No trabatho de Husain e
Hamielec (1976) citado anteriormente, os autores concluiram que um aumento na
temperatura operacional deve ser seguida de uma diminui¢o do raio do tubo para prevenir
instabilidades térmicas (thermal runway), ou seja, o aparecimento de pontos quentes (hof
spots). Valsamis e Biesenberger (1976) investigaram a praticabilidade de se conduzir
rapidamente a polimerizagdio em massa do estireno em reatores tubulares para produzir
polimeros com propriedades aceitaveis. Resultados demostraram que um aumento na
remogio de calor pode ser conseguido diminuindo-se o didmetro do tubo, prevenindo desta

forma, o surgimento de pontos quentes.

Hamer e Ray (1986-a) modelaram um reator tubular para a polimerizagdo do
acetato de vinila em solugfo, via radicais livres, iniciada quimicamente (4/BN). Esta reagio
foi escolhida devido a sua importincia comercial e ao desafio de se modelar reagtes com
ranﬁﬁcéc}éés. No complexo modelo cinético desenvolvido, as etapas de iniciagio quimica,
propagacdo, terminagdo por combinagfo e desproporcionamento, transferéncia de cadeia
para ¢ mondmero, solvente, iniciador e polimero, e polimerizagdo de dupla ligagdo
terminal, foram consideradas. Esta Gltima etapa ¢ representada genericamente da seguinte

forma;
P +P. B p . (3.

P, +P. B p . (3D

N+
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Nesta etapa, a molécula de polimero em crescimento, marcada com uma linha no

sobrescrito, possui dupla ligacdo, enquanto que a n3o marcada possui ligagfo simples.
Todas as etapas deste mecanismo diferem um pouco das genéricas, mostradas
anteriormente, pois sdo consideradas reagdes de moléculas com dupla ligagio. Devido a
etapa de polimeriza¢do de dupla ligacfio terminal, causada pela reagdo de transferéncia de
cadeia para o polimero, ocorrem as reagSes de ramificagdo nas cadeias poliméricas. Na
modelagem matematica, o movimento de material de baixo peso molecular em areas de alta
concentracdo de polimero, foi modelado como uma contra difusdo pseudo-binaria de
densidade constante. Um balango de massa que engloba as espécies de baixo peso
molecular (iniciador, mondmero e solvente) foi desenvolvido, além dos balangos
especificos para o iniciador, mondmero, momentos do polimero e energia. Tanto nas
equagdes dos balancos dos momentos do polimero, quanto na utilizada pelo balango de
energia, o fluido foi modelado como sendo Newioniano. As entalpias parciais molares
foram consideradas as mesmas dos componentes puros. A simulagio usando este modelo
matematico, foi realizada objetivando a selegdo de parimetros de projeto e condigdes de
operagdo ideais. Através dos resultados obtidos pela simulagdo, concluiu-se que o perfil de
velocidade no inicio do reator € parabdlico, pois ndo ha gradiente radial de concentragéo.
Ao longo do reator, verifica-se uma distor¢do deste perfil parabélico, o que causa um
alargamento da distribui¢do de pesos moleculares. Como o tempo de residéncia do fluido
que escoa pela regido central € suficiente para produzir valores substanciais de conversdo
(grande comprimento), o perfil de velocidade comega a retornar ao parabélico a medida que

o gradiente de concentracdo radial diminui

polimerizagio térmica do estireno em um reator tubular com fluxo laminar € realizada. Um
dos objetivos foi analisar os efeitos conjuntos das transferéncias de massa, calor e
quantidade de movimento, incluindo variagdes nos pardmetros do sistema e diferentes
condighes operacionais, sobre a taxa de conversio, e estabilidades térmica (thermal
runway) e de fluxo (flow channeling) do reator. O modelo matematico desenvolvido para o
reator tubular utiliza o modelo power-law para o calculo da viscosidade, e correlagbes
dependentes da temperatura e concentragdo dos reagentes para os calculos das propriedades
fisicas. A solugdo numérica do modelo inclui a discretizagio das equagdes diferenciais

parciais em volumes finitos. Estas equagbes sdo entfio integradas sobre cada volume de
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controle. Segundo os autores, os parimetros do sistema que devem ser analisados quando

deseja-se observar a estabilidade de reatores tubulares, sfo o didmetro do tubo, ataxa do .. .

fluxo e as temperaturas de entrada e parede.

MecLaughlin et al. (1986) desenvolveram um estudo onde o objetivo principal foi
mostrar a importancia de se considerar as velocidades radiais em modelagens matematicas
de reatores tubulares de polimerizacdo, normalmente desprezadas nos estudos disponiveis
na literatura. Modelos com viscosidade variavel e fluxo laminar, tornaram-se uma
ferramenta padrdo para projetos de reatores tubulares de polimerizagfio. Lynn e Huff
(1971), assumiram que o campo de velocidade deveria ser totalmente desenvolvido ao
longo do reator, e que as velocidades radiais poderiam ser desprezadas. Assim como em
Lynn e Huff (1971), Wallis et al. (1975-b), Wyman e Carter (1976), ¢ Husain ¢ Hamielec

(1976) também desconsideraram as velocidades radias em suas modelagens matematicas.

Chen e Nauman (1989) utilizaram o mesmo mecanismo cinético proposto por Hui
e Hamielec (1972) para a polimerizag3o térmica do estireno, em massa, em um reator
tubular. Neste trabalho, a validagiio do perfil de velocidade ndo parabdlico, verificado
nestes equipamentos, € realizada utilizando-se medidas do tempo de residéncia.
Experimentalmente, estas medidas foram realizadas através da técnica do tragador inerte.
Numericamente, os tempos de residéncia foram determinados com o auxilio de um modelo
para o tragador, onde o fluxo de um tragador ndo reativo € governado por uma versio
bidimensional da equagdio de difusdo convectiva. A modelagem matematica do reator
tubular assume que o mesmo opera com um fluxo laminar, estacionario e assimétrico, que a
viscosidade depende da temperatura e da composicio, que o perfil de velocidade se
desenvolve totalmente na direcdo axial, que a densidade, viscosidade, concentragdo,
velocidade, temperatura, e peso molecular do polimero, variam axial e radialmente (as
outras propriedades sdo consideradas constantes). A modelagem considera ainda que a
difusdo do mondmero segue a Lei de Fick, que a difusfo de massa e calor sdo desprezadas
na dire¢fio axial, e que a dissipacfio viscosa € totalmente desconsiderada. A simulag@o do
modelo matematico desenvolvido, demostrou que a viscosidade e a concentragio de
polimero crescem rapidamente préximo as paredes ao longo do reator tubular, resultando
na distorgdo do perfil de velocidade, inicialmente parabdlico. A medida que os gradientes
de concentragdo ¢ viscosidade diminuem na dire¢io radial, o perfil de velocidade tende a

retornar ao parabdlico. Os perfis obtidos pelo modelo do tragador foram razoaveis com os
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obtidos experimentalmente, e confirmam a conclus@o do estudo de Hamer e Ray (1986-a),

_____ uma vez gue as medidas dos tempos. de residéncia comprovam a distergie sofrida pelo--

perfil de velocidade, antes concluida apenas em virtude da variacio do gradiente de
concentracdo nas diregGes axial e radial. Este estudo mostra que a dindmica de um fluido
em um reator tubular de polimerizagio pode ser testada através de medidas da distribuicdo

de tempos de residéncia.

Em Azevedo et al. (1993), um estudo sobre a dindmica € controle de reatores
tubulares de polimerizagdo, preenchidos com misturadores estaticos, € realizado. A reagio
considerada € a polimerizagio do estireno em solug@o, via radicais livres, cujo mecanismo
cinético adotado é 0 mesmo que o adotado por Hui ¢ Hamielec (1972), porém considerando
ainda a etapa de iniciagdo quimica. O solvente e iniciador utilizados foram tolueno ¢ AIBN
respectivamente. Em fungfo da presenca de misturadores estiticos, as variagdes das
propriedades ocorrem apenas na diregdo axial, uma vez que os gradientes radiais
desenvolvidos sdo despreziveis. O modelo matemaético desenvolvido utiliza as hipoteses de
estado ndo estacionario, estado quasi-estacionario para os radicais ativos, e termos
difusivos axiais massicos e teérmicos despreziveis. O sistema de equagles diferenciais
parciais gerado, foi resolvido com o método das caracteristicas. Neste caso, as equagdes s3o
descritas em relagdo a um referencial no elemento de fluido, ¢ nic mais em relagdo a um
observador situado do lado de fora do equipamento. O reator é representado como uma
sequéncia de reatores tipo batelada, uma vez que cada elemento nfo troca massa com os
demais, sofrendo apenas contracdo de volume. Instabilidades térmica, caracteristicas deste
sistema, foram identificadas. A estratégia de controle a ser utilizada nestes sistemas deve
detectar e eliminar elevagbes de temperatura. Neste caso, deve ser considerado que
determinadas regides do reator, onde a variagdio de temperatura ¢ de apenas 1 ou 2°C em
relagdo as condighes estacionarias, podem ocasionar picos de temperatura em segdes

posteriores.

No estudo realizado por Paguet ¢ Ray (1994-a ¢ 1994-b), os autores analisam
experimentalmente (1994-a) reatores tipo batelada, CSTR e PFR com pulsag8o na origem
(para aumento da mistura radial, reduzindo o gradiente de temperatura nesta diregdo e
evitando o entupimento) sob as mesmas condigdes de operacdo para dois casos distintos da
homopolimerizagio em emulsio do metacrilato de metila, via radicais livres. Neste

trabalho, sfo realizadas comparages da conversio de mondmero e distribuicdo dos
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tamanhos das particulas formadas entre os trés tipos de reatores. O perfil da converséo,

..obtido em funcgio do tempo.de residéncia, foi praticamente idéntico para os reatores tubular.
e batelada, operando com conversies elevadas durante quase todo tempo, enquanto que no
CSTR, altas conversdes sO foram obtidas para altos tempos de residéncia. Com relagdo ao
tamanho das particulas formadas, os valores obtidos para o PFR foram praticamente os
mesmos que os obtidos para o batelada, enquanto que para o CSTR, as particulas formadas
apresentaram valores duas vezes superiores. Experimentalmente, pdde-se confirmar que um

PFR é cineticamente idéntico a um reator tipo batelada.

Paguet ¢ Ray (1994-b) desenvolveram um modelo matematico para um reator
tubular com o objetivo de validar os dados experimentais obtidos na primeira parte deste
trabalho. O mecanismo cinético utilizado considerou as etapas de iniciagdo quimica
(persulfato de potassio), propagagdo, terminagio por combinagdo e desproporcionamento,
inibigio e transferéncia de cadeia para o monémero. A forma genérica para a reagdo de
inibigdo é a seguinte:

Pn e J ks BPH (3m)

A modelagem matematica nesta segunda parte do trabalho apenas foi desenvolvida
para o reator tubular. Considerou-se um modelo unidimensional com velocidade axial
constante e dispersfo axial, como primeiras aproximacdes do comportamento real do
reator. A emuls@o das particulas foi assumida monodispersa em qualquer posi¢&o no reator.
Os dados obtidos pelo modelo apresentaram concordincias excelentes com os dados

semelhanca cinética entre estes dois equipamentos.

Oliveira Jr. (1995) realizou experimentalmente a reagdo de polimerizagio do
estireno em soluclo (tolueno), via radicais livres, em um reator tubular. Um modelo
matematico para o sistema foi desenvolvido, e sua validagdo foi realizada comparando-se
os resultados tedricos com os experimentais. Neste modelo matemético, hipdteses como
opera¢do em estado estacionario, fluxo laminar, difusio de massa desprezivel, solucdo
ideal, ou seja, entalpias parciais molares iguais as entalpias dos componentes puros,
dissipagdio viscosa desprezivel, perfil de velocidade varidvel e densidade dependente da

temperatura ¢ composic@io, foram consideradas. O mecanismo cinético considerado na
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modelagem incluiu as etapas de iniciagdo quimica e térmica, propagacdo, terminagdo pot

combinacdo, e transferéncia de cadeia para o solvente e mondmero. A redugdo dataxade - - -

terminagdo (efeito gel) também foi considerada no modelo tedrico desenvolvido. Neste
trabalho, a simulag@io foi realizada considerando-se a iniciagdo quimica induzida pelo
peroxido de benzoila e pelo AIBN separadamente. Desta forma, uma comparagdo entre o
desempenho destes dois iniciadores radicalares, muito utilizados na polimeriza¢io do
estireno, pode ser realizada. Como o AIBN € mais ativo, maiores conversdes ¢ menores
pesos moleculares foram obtidos quando este iniciador foi utilizado. Uma comparagio entre
as curvas de conversio em fungdo do comprimento do reator, obtidas na simulacdo
realizada para um modelo de fluxo pistonado (PFR) e para um modelo que considera a
variagio do perfil de velocidade, é apresentada. O modelo realista apresentou valores de
conversdo inferiores aos do modelo de fluxo pistonado, o que comprova a influéncia da
variag@o do perfil de velocidade nas diregdes axial e radial sobre a eficiéncia do reator. Ja o
modelo de fluxo pistonado demostrou numericamente que € mais robusto que o outro

modelo desenvolvido, porém, pelos dados obtidos, ficou demonstrado que o modelo para

PFR ¢ irreal para reatores tubulares de polimerizagdo.

Conforme os trabalhos revisados, verificou-se que para a reago de polimerizagdo
do estireno, diferentes mecanismos cinéticos podem ser utilizados. Poliestireno com
caracteristicas especificas pode ser obtido em funcio do equipamento utilizado e das
caracteristicas do meio reacional, ou seja, do tipo de reagic de polimerizag8o, o que resulta
em diferentes etapas cinéticas a serem consideradas na modelagem matematica do sistema
reacional. A escolha do mecanismo cinético a ser considerado ¢ fundamental quando
das constantes cinéticas das etapas deste tipo de reag8o é uma tarefa dificil de ser realizada.
Isto resulta, as vezes, em equagOes empiricas que se adaptem aos sistemas reacionais de
escala reduzida (experimentos laboratoriais), o que pode levar a erros grosseiros na
previsdo das caracteristicas do polimero produzido. Portanto, a cinética das reagOes de

polimerizagdo € uma limitagdo para a modelagem matematica destes tipos de sistemas

reacionais.
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3.3 — O Método dos Momentos

As propriedades de em um material polimérico estfio diretamente relacionadas a
sua distribuicdo de peso molecular. Desta forma, a modelagem matematica das curvas de
distribuicdo do peso molecular (MWD) em sistemas poliméricos, ¢ uma ferramenta de

grande importéncia.

Um modelo matematico que englobe os principais fenbmenos do processo de
polimerizagdo, e que seja baseado em dados cinéticos consistentes, permite que condigdes
Gtimas de operacio do reator sejam determinadas. Desta forma, pode-se obter um polimero
com uma curva de distribuicdo de peso molecular que fornega ao produto final as

propriedades desejadas.

Curvas de distribuicdo dos pesos moleculares sio histogramas que descrevem a
distribuicdo de certa propriedade global das cadeias poliméricas como fun¢do de uma
determinada variavel, podendo apresentar valores diferentes em uma faixa especificada.
Dos varios histogramas que podem ser construidos, tomando por base as propriedades do
polimero, os mais importantes s&o os histogramas que apresentam a distribui¢do do niimero
de macromoléculas como fungio do niimero de mondmeros que contém em sua estrutura
(distribui¢do em numero do tamanho de cadeia), e os que mostram a distribuigdo da massa
total das macromoléculas como fungiio do nimero de mondmeros presentes nas mesmas
(distribui¢Zo em peso do tamanho de cadeia). Entretanto, verifica-se que tanto o nimero de
mondmeros existentes em uma macromolécula, quanto o nimero ou a massa das
macromoléculas que apresentam uma determinada propriedade, ndo podem assumir valores
quaisquer. Nos dois primeiros casos, as variaveis s0 podem ser descritas por nmumeros
inteiros positivos, enquanto que no terceiro caso, a variavel s6 pode assumir valores
multiplos do peso molecular do monémero. Portanto, essas curvas de distribuigdo do peso
molecular podem ser consideradas funcgSes discretas. Porém, ¢ comum representa-las por
curvas continuas, como se fossem distribuicGes diferenciais, (Ray, 1972 e Carafilakis,
1993).

Na literatura, podem ser encontrados diversos métodos para a obtengdo das curvas

de distribuicdo do peso molecular. No entanto, a discussdo aqui apresentada, serd
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basicamente sobre o método do momentos, devido a grande tendéncia dos pesquisadores,

na area de modelagem de processos poliméricos, em adota-lo.

Considerando, por exemplo, o seguinte mecanismo reacional bastante

simplificado:

P, -+M -~—f’—>P,,+, - {com n=1,2,..,%) (3.n)
onde:

e P, — representa a cadeia polimérica em crescimento de tamanho ‘#’°;
e M — representa uma molécula de mondmero;

e k, — constante cinética da reagio de propagagdo.

Realizando o balango de massa em um reator batelada, tem-se as seguintes

equagoes.

Para o mondmero:

m_____dlé‘\;f] =k, ‘[M]'i[ﬂ'l (3.27)

M=o = [Mo] (3.28)
Para a macromolécula de tamanhon=2,3, ...,

el k1 (1 12,4) 6.29)

[}3,'.],';0%5 _ R _(_3.30)
Para o radical de iniciagdo (A, -),

LI LN PPy 3.31

=k, IMR] (331)
[P -l=o=18"]o (3.32)

Para tornar bastante simples e clara a aplicagdo do meétodo dos momentos,

considera-se ainda que [ £ -] pode ser mantida constante. Obviamente, um sistema como o
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descrito acima € irreal, pois a taxa de iniciag8o é constante e nfo ha reagio de terminacgio.

. Porém, sua utilidade est4 na possibilidade de se realizar uma exposigio clara do métodoem.. .

questdo.

Uma alternativa Obvia para a solugdo do sistema de equagSes (3.27 4 3.32) é a
integracdo simultdnea de todas as equacdes geradas, fazendo ‘w’ variar de ‘1’ até um
mimero suficientemente grande. Em situagBes isotérmicas, Ray (1972) mostrou que
sistemas como este podem ser facilmente resolvidos com esta técnica. Por outro lado, um
sistema mais realistico apresenta, muitas vezes, alta exotermicidade e cinética bastante
complexa, tornando este método de solugio improprio, pois seria invidvel integrar um

sistema de equacOes nfo-lineares de dimensio, a principio, infinita.

Como este sistema de equacdes (3.27 4 3.32) apresenta natureza recursiva, sua
solugdo poderia ser obtida com a aplicagdo de fungdes geratrizes. Outra possibilidade seria
a utilizagiio da transformada Z. Ray (1972) ainda mostrou que este sistema de equagdes
diferenciais pode ser aproximado por um sistema de equagdes diferenciais parciais, como

possibilidade de solugdo numeérica e analitica.

Pode-se admitir que o mecanismo de reagio é composto, além da equagio (3.1),

pela reagio de terminagdo:

P .+P,-—5 5P +P (3.0)
onde;

e P,e P, — sdo cadeias poliméricas desativadas (mortas), com tamanho ‘%’ e “‘m’

respectivamente.

Outra possibilidade para se alcangar a solugio do sistema (3.27 & 332) ¢ a

aplicagdio de cadeias de Markov e métodos estatisticos.

Muitas vezes é impossivel conhecer a forma completa das curvas de distribuiggo
do peso molecular, ou ¢ desnecessario conhecé-la. Na maioria das vezes, poucas grandezas
relacionadas a distribuigdo do peso molecular (MWD), como o peso molecular médio e o
indice de polidispersdo, sdo suficientes para descrever as caracteristicas do material
polimérico. Estas grandezas, que também permitem uma descrigio aproximada da MWD

original, estéio diretamente relacionadas aos momentos da curva de distribuigdo.
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O momento ‘4’ de uma curva de distribui¢do pode ser definido por:

o, =21 f, (3.33)
=1

onde:

e f, —> representa a frequéncia com que a espécie ‘#’ ocorre.

Tomando o caso de um sistema de homopolimerizagio, o momento ‘4" de uma

distribuiggo do comprimento de cadeia numérico (NCLD) é definido como:

@, =20 [P1, (com £=0,1,2, .., %) (3.34)
=l

J& o momento ‘4’ de uma distribui¢o do comprimento de cadeia ponderado
(WCLD), € definido da seguinte maneira:

&0

Pe=w.> 0" [Pl=w.g,, , (com k=0,1,2,.., o) (3.35)

#=1

O momento ‘4 de uma distribuicio do peso molecular numérico (NMWD), ¢é

definido como:;

w, =2 w) [Pl=w @, , (com k=0,1,2,..,%) (3.36)

#e=l

(WMWD) é definido como:

o0

y?k::Z(n.w)m-[Pn-]sz @y » (com k=0,1,2, ., x) (3.37)

i

Como pode-se observar nas equagGes 3.35 3.36 ¢ 3.37, todos os momentos podem
ser calculados a partir da distribui¢io de comprimento de cadeia numérico (¢ —> equagdo

3.34). Entdo, o método dos momentos pode ser definido da seguinte maneira para um

sistema de polimerizagio:
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e momento ‘4’ do polimero vivo: 4z = n*-[P,] (3.38)
e momento ‘£ do polimero morto: =Y n*-[D,] (3.39)

n=l

Segundo Ray (1972), as vezes, momentos de ordem elevada sfo interessantes para
descrever determinada propriedade, porém a obtencdo destes ¢ mais dificil. Em sistemas

poliméricos, normalmente os trés primeiros momentos s3o suficientes para descrever o

polimero.

O momento de ordem zero (k¢ = 0) representa o numero total de cadeias
poliméricas, ou eventos, existentes em um determinado volume. O momento de ordem um
(k= 1) representa o numero total de mondmeros que constituem macromoléculas. Assim, o

peso molecular médio numérico (M) pode ser descrito por:

Mn=%.pM, (3.40)
Hy

onde:

o uy/pp —> representa o mimero meédio de unidades monoméricas na cadeia, ou grau de

conversdo médio numérico;

s PM,, — peso molecular do monbmero.

O momento de ordem dois (K = 2) representa a soma dos pesos de cada

- macromolécula em fungdo da quantidade de mondmero contida em cada uma. Logo,opeso. ..

molecular médio ponderal, Mw, ¢ dado por :

Mw=2.prr (3.41)
4

onde:

e i/u; — representa o mimero médio ponderal das unidades monoméricas na cadeia, ou

grau de conversdo médio ponderal.

Ray (1972) mostrou que qualquer curva de distribuigdo pode ser completamente

caracterizada por seus infinitos momentos. As variaveis estatisticas associadas as curvas de
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distribuigdo, como médias, desvio padrio, assimetria, varianga, etc., também sdo

determinadas pelas relagdes entre os momentos. Por exemplo, a média pode ser obtida.da

relagdo:
-t (3.42)
Hy
A varianga pode ser obtida pela relac&o:
oo 'ﬂoz'"ﬂl) (3.43)

Ho

Define-se ainda, 4 partir das equagGes 3.42 ¢ 3.43, o indice de polidispers3o ou,
simplesmente, polidispersdo do polimero (/P):
Mw o

p="2 o
Mn X2

O indice de polidispersio ¢ uma propricdade dos polimeros que fornece
informagdes sobre a dispersdo do tamanho de cadeia, ou uniformidade do polimero, cujo

menor valor € ‘1’, em sistemas monodispersos.

Desta forma, a solugio do conjunto de equagdes (3.27 a 3.32) pode ser facilmente

obtida com o uso da definigdo dos momentos, aplicando-a da seguinte forma.

S M) R TR s
=0 ={F o (3.46)
%ﬂ_’{_]mmkp.[M].go (3.47)
M=) = [Mo] (3.48)

Assim, escrevendo-se as equagles para os momentos de ordem 0, 1 e 2 para a

equacdo (3.45), tem-se:
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di, _

Ao=0y=[F - Jo (3.50)
dh .

— =k, M1 7 (3.31)
A=y =[F " ]o (3.52)
%zkpo[M]-(ZJﬁ%) (3.53)
Az =[F - Jo (3.54)

Portanto, para o mondmero, tem-se:

daM]_ . o
= k, [M] 2, (3.55)
M¢=0) = [Mo] (3.56)

Com a aplicag8o desta técnica, as grandezas caracteristicas € mais importantes da
curva de distribui¢@o original podem ser calculadas com um namero reduzido de equagdes,

facilitando a solugdo do problema.

Uma boa discussdo sobre a aplicagio do método dos momentos em sistemas
poliméricos pode ser encontrada em Carafilakis (1993) e Ray (1972), que também inclui

uma discussdo da aplicagdio em sistemas de copolimerizagdo.

Neste capitulo, foram apresentados alguns trabathos disponiveis em literatura, que
abordam a modelagem matematica e a simulagio numérica de reatores de polimerizacio,
em especial dos reatores continuos de tanque agitado (CS7R) e, principalmente, dos
reatores tubulares. Além disso, foi dado um enfoque especial aos que apresentam modelos
matematicos para expressar os complexos fendmenos cinéticos caracteristicos das reagdes
de poliadigio, considerados nos modelos matematicos desenvolvidos para o sistema
reacional utilizado no presente trabalho. Na parte final deste capitulo, foi realizada uma

breve revisio sobre 0 método dos momentos,
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CAPITULGC 4

SISTEMA REACIONAL

O objetivo deste capitulo € o de apresentar o sistema reacional considerado na
modelagem matematica e simulagdo numérica da reagdio de polimerizagdo do estireno em
solucdio, via radicais livres, assim como o mecanismo cinético considerado para esta reagio.

Este capitulo ainda apresenta os parimetros fisicos utilizados nas simulages.
4.1 — O Sistema Reacional Considerado

O sistema reacional considerado no presente trabalho é constituido por um reator
continuo de tanque agitado (CSTR) associado em série a um tubular sem a presenga de

misturadores estaticos, onde ambos os reatores sfo encamisados, conforme o esquema

abaixo:

WMonbmero g SPGB OT

I——— Solvente

REATOR TUBULAR Polimero

Mondmero +Polimero + Solvente

+ Imciador + Solvente

Figura 4.1 - Esquema do sistema reacional considerado.

O reator continuo de tanque agitado (CS7R) tem como objetivo realizar a pré-
polimerizac@o do estireno, conduzindo a reagfo até baixos valores de conversdo. J4 o reator
tubular, tem a fung3o conduzir a reagdo até elevados graus de conversdo. Segundo Lynn e
Huff (1971), e Husain ¢ Hamielec (1972), esta configuragio é ideal para sistemas de

polimerizagdo que visam obter elevados graus de conversdo em reatores tubulares. A
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presenga do CSTR como primeiro estagio do sistema reacional, ajuda a reduzir os largos

_ gradientes radiais desenvolvidos ac longo do reator tubular, fornecendo um polimere com .

propriedades menos heterogéneas que um polimero obtido em um sistema composto apenas

por um reator tubular.

O sistema reacional simulado neste trabalho, considera a reagio de polimerizagéo

do estireno em tolueno, iniciado quimicamente com AIBN (2,2 - azobisisobutironitrila).
4.2 —~ Mecanismo Cinético da Polimerizacio do Estireno

Diversos mecanismos cinéticos para a polimerizagio do estireno via radicais livres
foram propostos ao longo dos anos por varios pesquisadores. O presente trabalho utiliza um
mecanismo cinético que considera as etapas de iniciagdo quimica e térmica, propagacéo,

transferéncia de cadeia para o mondmero e solvente , e terminagio apenas por combinagdo:

Iniciagdo Quimica:

I—%2R. (4.2)
R-+M—%55P,. 4.b)
o Iniciacdo Térmica:
3M 22 50pP . (4.0
s Propagagdo:
Pn.....+M ﬁf&m}P}zH . TP R PR (4d) -

e Transferéncia de Cadeia para o Mondmero:
P .+M—tm P M. (4.}
M- +M —fm—s P . 4.9

o Transferéncia de Cadeia para o Solvente:
P .+§—tmsP +§. (4.g)
S +M 5P . (4.h)
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e TerminacgZo por Combinagéo:

nem

Na reagdo de polimerizag@o do estireno via radicais livres, a terminag8o de cadeias
ocorre quase que exclusivamente por combinagio (Hui e Hamielec, 1968, e Mark et al,
1989). Por este motivo, a etapa de terminacdo das cadeias por desproporcionamento foi
desprezada no mecanismo cinético utilizado nas simulagdes. As etapas de transferéncia de
cadeia para o polimero e para o iniciador também foram desprezadas, uma vez que ndo
existem evidéncias experimentais de que estas reagbes sejam significativas para a

polimerizagdo do estireno (Mark et al., 1989).

As expressOes para as constantes das taxas das reagdes que fazem parte do
mecanismo cinético apresentado anteriormente, e que sdo utilizadas nas simulagdes do

sistema, sd0 as seguintes:

Iniciagdo Quimica (AIBN):

k, =1.0533.10", exp(—-ﬂ%;s-—%é—%l (Soroush e Kravaris, 1993) (4.1)

Inicia¢&o Térmica:

k,=199.10° exp(_l4842] (Cutter e Drexler, 1982) (42)
¢ Propagagio:
7 -3577 , _
k,=1.051.10 .exp( } (Hui ¢ Hamielec, 1972) “4.3)

Transferéncia de Cadeia para 0 Mondmero (estireno):

-6377

k,, =231.10°. exp( ) (Husain e Hamielec, 1978) (4.9
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o Transferéncia de Cadeia para o Solvente (tolueno):

k,, =5.0.10"k, (Kricheldorf, 1992-a) (4.5)

¢ Terminag¢do por Combinagdo:

k, =1.255.10°, exp(:;ﬁJ (Hui e Hamielec, 1972) (4.6)

Nestas expressoes, a temperatura deve ser utilizada em Kelvin.

O mecanismo cinético considerado nas simulagBes ainda leva em conta os
complexos fendmenos cinéticos relacionados a limitago difusional das moléculas,
caracteristicos das reagdes de poliadigdo. Os fendmenos do efeito gel (reagio de terminagdo
controlada pela difusdo molecular) e vitreo (reagio de propaga¢do controlada pela difusio
molecular) sdo considerados no modelo cinético, porém o efeito gaiola (diminuigo do fator
de eficiéncia do iniciador) ndo é considerado. A correlaciio de Marten e Hamielec (1982),
apresentada na segfo 3.1.1.1, foi utilizada nas simulagbes para expressar os efeitos gel e
vitreo. O fator de eficiéncia do 4IBN foi considerado constante e igual a 0.58 ao longo de

todo o curso da reacio (Blavier e Villermaux, 1984, e Soroush e Kravaris, 1993).

4,3 — Parimetros Fisicos

Esta secdo apresenta todos os pardmetros fisicos necessarios a resolugdo dos
balangos de massa, energia, momentos. do . polimero. e quantidade de movimento, -

desenvolvidos para os reatores que compdem o sistema reacional considerado.

A densidade da mustura reacional € calculada através da média ponderada das

densidades dos componentes do sistema em fungio de suas fragdes massicas:

P=pPe-Get Ps- b+ 05 & 4.7

Conforme Stevens (1988), as densidades dos componentes puros em fungio da

temperatura do sistema (em Kelvin), podem ser expressas através das seguintes equagdes:
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1

_ ; 4.8
P gm0 ) e
1
Ps = 3 49
"T 0471 0.497)10° ° (bg/m) *9)
1
P : 4.10
*" G50+ 0.627)10° (kg/m’) (*19

onde:

e p. — densidade do mondmero (estireno);

e p. — densidade do solvente (tolueno);

s p, — densidade do polimero (poliestirenoc),
s ¢, — fracio massica de mondmero;

e ¢ — fragdo massica de solvente;

¢, —> fragdo massica de polimero;,

O célculo da viscosidade da mistura reacional, par@metro de fundamental
importancia para o calculo do perfil da velocidade axial de escoamento no reator tubular,
utiliza uma correlaggo empirica deduzida por Hui ef al (1968) para a polimerizagio do
estireno em tolueno, iniciada quimicamente com AJBN, em um reator tipo batelada. Os
autores assumiram que a viscosidade € uma fungdo dependente da temperatura do meio
reacional (7" — Kelvin), da concentrago de solvente (Cs — kmol/m®), da fragio massica de
polimero (¢y) ¢ do grau de conversfio médio numérico (comprimento médio) das cadeias

poliméricas (Xn). Esta correlagdo fornece a viscosidade da mistura reacional em ‘cPoise’:

~1122 Jiog (-9, )f +0.839 . log (xn)

(4.11)

Para que a equaggio 4.11 pudesse ser utilizada nos calculos do presente trabalho, a
mesma foi multiplicada por “0.001°, fornecendo a viscosidade em ‘N.s/m”’. Segundo Hui e
Hamielec (1968), nesta correlagio, a fragio massica de polimero é o pardmetro que mais

influencia a viscosidade do meio reacional.

Diversos estudos sobre modelagem e simulacio de processos poliméricos que

utilizam balangos de massa e momentos para o polimero, ambos deduzidos a partir da
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equacg#o da continuidade em termos da primeira lei de Fick, consideram um coeficiente de

_ difusdio molecular constante para as espécies quimicas presentes no-sistema. Normalmente,
este valor é de ‘2.10° m’/s> (Husain e Hamielec, 1976, ¢ Agarwal e Kleinstreuer, 1936).
Segundo Lynn e Huff (1971), este valor é relativamente alto, o que fisicamente significa que
as moléculas possuem uma difusdo suficiente para reduzir de forma consideravel os

gradientes radiais causados pela distorgdo do perfil da velocidade axial de escoamento da

mistura reacional.

Na literatura, pode-se encontrar diversos trabalhos que apresentam técnicas e
modelos complexos, baseados na teoria do volume livre, para calcular coeficientes de
difusgo molecular dependentes da temperatura, concentragdo e peso molecular em sistemas

polimero-solvente (Frentas ef al., 1977-a e 1977-b, Vrentas et al., 1979 e Zielinski et al.,
1992).

Hamer e Ray (1986) utilizaram um modelo simples para estimar o coeficiente de
difusio das moléculas de baixo peso molecular (4/BN, metanol e acetato de vinila) no
polimero (poliacetato de vinila) ac longo do curso da reagéo, onde o coeficiente de difuso
molecular depende apenas da temperatura do sistema reacional e da fragdo massica de

polimero:

D=D,. exp[—18,42. (¢, ~05F (s, +o.5)-~5-%,99} (4.12)

Deste modo, a difusividade, quando calculada pela equacio 4.12, possui um valor
‘méximo quando a fracio de polimero for de 50% na solugio, sendo que para 0% e 100% de
polimero, a difusividade apresenta um valor de uma & trés vezes menor que o valor
maximo, respectivamente. Pelo fato do comportamento apresentado pela difusividade
molecular estar de acordo com a teoria do volume livre e os dados experimentais de
Vrentas et al. (1979), Ju et al. (1981) e Duda et al. (1982), e por ser uma correlagéo de facil

aplicago, a mesma foi utilizada no presente trabalho para estimar o coeficiente de difuséo

molecular ao longo do curso da reagdo.

Com relagdo aos pardmetros energéticos, apenas o coeficiente de transferéncia de

calor convectivo, utilizado na condigdo de contorno do balango de energia, foi determinado
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através de uma correlagdo. Segundo Holman (1963), o coeficiente de transferéncia de calor

. gonvectiva em um duto cirenlar, pode ser estimado através da seguinte correlagio:

h=4364 i (4.13)
Di

Os pardmetros energéticos considerados constantes, e que sdio utilizados para
resolugdo do balango de energia do modelo matemético uni e bidimensional, ambos

desenvolvidos para o reator tubular, encontram-se relacionados a seguir:
e Calor de polimerizagdo: AH =-7.0-10" .J/kmol (4.14)
(Agarwal e Kleinstreuer, 1986, e Chen e Nauman, 1989},

e Calor especifico:. Cp=188-10° J/kg-K (4.15)
(Agarwal e Kieinstreuer, 1986, e Chen e Nauman, 1989);

e Condutividade térmica: k=0.126 J/m-s5-K (4.16)
(Chen e Nauman, 1989).
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CAPITULO 5

MODELAGEM MATEMATICA FENOMENOLOGICA SIMPLIFICADA

Este capitulo apresenta os modelos mateméaticos fenomenologicos simplificados
desenvolvidos ;iara o0 reator continuo tipo tanque agitado (CSTR) e para o reator tubular
(PFR), assim como a metodologia utilizada na resolugdo numérica dos mesmos. Além

disso, resultados de simulagGes com o modelo simplificado para o PFR sio apresentados no
final do capitulo.

Os balangos desenvolvidos tanto para o CSTR quanto para o reator tubular

obedecem as leis de conservagdo em um volume de controle, conforme a expresséo abaixo:

Taxa que entra Taxa gue sai Taxa de produgdo Teca de acumulo
no volume —|  dovolume + ro volume = ro volume (5' 1)
de controle de controle de controle de controle

Para o desenvolvimento dos modelos matematicos dos equipamentos que
constituem o sistema reacional considerado, assumiu-se a hipdtese de operagio em regime
permanente. Em virtude da consideragdo desta hiptese, o termo referente ao ‘acimulo’,

presente na equacdo 5.1, € nulo para todos os balangos desenvolvidos.

destas cadeias seja curto (QSS4 — Quasi Steady State Assumption), pode-se considerar que
a concentragiio de macromoléculas em crescimento € constante ao longo do curso da

reagio. Quando esta hipdtese € assumida, a taxa de iniciacio se iguala 4 taxa de terminaco:

Rf = Rr;; (52)
2.f ks Ci+2. ky. Ce* =ke. [PF (5.3)

2.f .k, Ci +2.k,.CeY"
[P] :[ : ]

P G4

2=
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A seguir serdo apresentados os modelos matematicos simplificados desenvolvidos

‘1’ referem-se ao reator continuo tipo tanque agitado (CSTR). J& as variaveis com 0

subscrito “2°, referem-se ao reator tubular.

5.1 — Reator Continuo Tipo Tanque Agitado (CSTR)

5.1.1) Modelagem Matematica:

Conforme foi citado na segdo 4.1, o objetivo da utilizagio deste equipamento no
sistema reacional considerado, € conduzir a reacdo até baixos valores de conversdo, ou seja,
realizar a pré-polimerizacio do estireno. Segundo Lynn e Huff (1971) e Husain ¢ Hamielec
(1976), a utilizagdo de um CSTR como primeiro estdgio do processo de polimerizagdo
resulta no desenvolvimento de gradientes radiais menos intensos no reator tubular (segundo
estdgio do processo). Desta forma, consegue-se obter um polimero com propriedades mais
homogéneas. Para o desenvolvimento da modelagem matematica simplificada do CSTR, as

seguintes hipoteses foram assumidas:

+ Regime permanente;
¢ Sistema isotérmico;
¢ Mistura perfeita;

¢ Resisténcia a difusdo desprezivel;

o Densidade dependente da temperatura e da concentragio de mondmero e solvente;

e Aplicagfio da OSS4 e LCH para as cadeias poliméricas em crescimento;

Partindo da equagio 5.1, obtém-se as seguintes equagdes para expressar Os
consumos de mondmero, solvente e iniciador na saida do reator continuo tipo tanque
agitado (CSTR):
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Balancos de Massa:

® Balango de massa para o monémero:

Q.CZQ—Q.C'Ej—(Z.f. kdf.CiI'*'kp;. {Pll .Ce;+3.k,«ﬂ.Cef+2.km;. [P-}I.Ce;*f'km,

[P']I. CS}).V;. 21 = (55)
o =.2:Ce, ~(2.f .k, Ci+k,, [P], .Cs,).V, p, 5.6)
1= .

0+, .[P], +3 .k, .Cel +2.k,,, .[P1).V; . p]
e Balango de massa para o solvente:
Q.CSQ‘”‘“Q.CS}"km}.CS}. [P]z .V].p]ﬂo (57)
.Cs,

Cs, = (5.8)
Yotk PLY . 0)

e Balanco de massa para o iniciador:

Q.Cfg—Q.ij"—kdz.Ci;.V}.,C-’;:U (59)
. 0.0,

Clp = (5.10)
SIS

Conforme foi citado na secio 3.3, as propriedades de um polimero estdo
diretamente relacionadas aos seus pesos moleculares (numérico e ponderal), o que torna
fundamental seu conhecimento. Para isso, 0 método dos momentos deve ser aplicado no
desenvolvimento do modelo matematico. As equagdes obtidas, referentes aos trés primeiros
momentos do polimero vive e morto, devem ser resolvidas simultaneamente com as
equacdes obtidas nos balangos de massa e, quando considerado, de energia. A seguir sdo
apresentadas as equagOes obtidas apds a aplicacio do método dos momentos no

desenvolvimento do modelo matematico simplificado para o CSTR.
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Balancos dos Momentos do Polimero:

(Wplé;q)'(z‘f'kﬁ -Ci] +2-ky Ce?)

doy = (5.11)
-V
{1 +[P—O~m-]k -Am}
e Primeiro momento para o polimero vive (4;;):
[ﬁbﬁj (- f ksy-Cly +2kyy - Cel + Aoy Ny - Cey +Hiypy - Cs, + - Cey)
2, = (5.12)
[1 +(£“1”Q£J ’(kma -Ce, +k,,;-Cs, +k,, "101)]
o Segundo momento para o polimero vivo (Az):
.V _
[&5&}(2. ki -Ci #2-kyy -CE +2-k - Coy Aoy + Ay g -Cey +y -Cs, K -Ce )
h= (5.13)
[1'*"(&’51)'(]‘”& -Ce +kypy-Cs +hy ‘2'01)}
o Momento zero para o polimero morto (ug;):
Ha x(pléﬁj'[ﬂﬂl ‘(km_‘_cel +hpy ‘..Qﬁ)"'%'.km. ﬂé;) o DT T (5.-.1.4)
=L
e Primeiro momento para o polimero morto (py):
¥
fy = [—EQ—) (o (e Cy by -+ ey - ) (.15

o Segundo momenio para o polimero morto (u;;):

Mz =(“&5ﬂj('iz; '(kmnl 'Cel +km} 'Csl)+krc1 (3121 ’i'"ﬁ'cz ﬂ?l)) (5'16)

Ao
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5.1.2) Simulacie Numérica:

Pelo fato da hipotese de operagio em regime permanente ter sido considerada, o
desenvolvimento da modelagem matematica para o CSTR resultou em um sistema
composte por nove equagdes algébricas nfo lineares (equagdes 5.6, 5.8, 5.10, 5.11, 5.12,
5.13, 5.14, 5.15 e 5.16). O método de Newton para resolugdo de sistermas de equages
algébricas lineares ¢ ndo lineares foi utilizado na resolugio numérica do modelo
matematico simplificado desenvolvido para o CS7TR (subrotina NLSYS). Para execugdo dos
calculos da subrotina NLSYS, deve-se inicialmente realizar estimativas (‘chutes’) dos
valores das varidveis que deseja-se determinar na saida do equipamento, uma vez que a
subrotina utiliza um meétodo de busca, e portanto necessita de um ponto de partida para a
procura da solucdio exata (convergéncia dos calculos). Além disso, deve-se fornecer os

valores iniciais das variaveis de processo (condi¢des de entrada).
5.2 — Reator Tubular (PFR — Plug Flow Reactor):

5.2.1) Modelagem Matemitica:

De acordo com a citacdo realizada na secdo 4.1, a utilizac8o do reator tubular no
sistema reacional considerado tem como objetivo conduzir a reagfo de polimerizagdo até
altos valores de conversdo. Por se tratar de um modelo simplificado, apenas as variagdes

axiais das propriedades de interesse foram consideradas. Para o desenvolvimento do

modelo matematico unidimensional do reator tubular (PFR), as seguintes hipoteses foram

assumidas:

e Regime permanente;

o Sistema ndo isotérmico;

e Efeito gel e vitreo considerados;

¢ Resisténcia a difusfo axial e radial despreziveis;

s Aplicagio da OSS4 e LCH para as cadeias poliméricas em crescimento;

s Densidade dependente da temperatura e da concentragio de mondmero e solvente;

e Fluxo pistonado (perfil de velocidade constante e uniforme - sistema unidimensional);
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Assim como no desenvolvimento dos balancos de massa para o CSTR, partindo da

equacdo 5.1, obtém-se as seguintes equagdes para expressar os consumos de monOmero, .. . . .

solvente e iniciador ao longo do reator tubular:

Balancos de Massa:

o Balango de massa para o mondmero:

Q.Cey—~0.Cer~(Q2.f. k. Cir+ ko [P, . Cez+ 3. k. Ce+ 2. kimz. [P], . Cez + bz
[P, . Cs).A.AZ.p=0 (5.17)

Rearranjando a equagio 5.17 e aplicando o limite para ‘AZ — (°, obtém-se:

dCe, 2./ ki Ci, +k,, [P],Ce, +3k,,Ce} +2k,,, [P1, Ce, +k,,, [P1,Cs, )

A. 5.18
2z 0 P2 ( )
o Balango de massa para o solvente:
Q.Csp~0.Cs2~kirs2. C52. [P), A.AZ. p2 =0 (5.19)

Rearranjando a equagio 5.19 e aplicando o limite em para ‘4Z —> 0°, obtém-se:

dCS2 =,_,(km2‘csz‘[P'IZ'A"DZ):(_)__ L e (520) [

¢ Balango de massa para o iniciador:

Q.Cio—Q.Ciz—kdz.CigAA.AZ.pgmo (521)
Rearranjando a equaggo 5.21 e aplicando o limite para ‘4Z — (, obtém-se:

dCi, - (kdz (i, -A-Pz) (5.22)

dz )

a
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Apbs a aplicagio do método dos momentos no desenvolvimento do modelo

...matematico unidimensional para o reator tubular, obtém-se as seguintes equagdes para

expressar o trés primeiros momentos do polimero vivo e morto.
Balancos dos Momentos do Polimero:

e Momento zero para o polimero vivo (Ag):

- i . - 3 — - 2
d;‘? m(z'f'kdz Ci,+2 (];x'fz Ce; —kyp- A )‘A‘Pz (5.23)

—

Aplicando a hipdtese do estado quasi-estacionario (JSS4) em 5.23, obtém-se a

seguinte expressdo algébrica para o momento zero do polimero vivo:

1

2 fky, Ci,+2-k,,-Ce )?
/102= k

1]

(5.24)

e Primeiro momento para o polimero vivo (4;3):

dipy (2f k. Cly + 2k, Ce} + Ky Cey Ay + K,y Cey (g = 2oy )+ (kn-sz C8; (g = Aoy ) = Ry Ay oy )) Ap
dz = 0 e

(5.25)

Aplicando a hipotese do estado quasi-estacionario (OSSA) em 5.25, obtém-se a

seguinte expressdo algébrica para o primeiro momento do polimero vivo:

2 kg Cly+2-kyy - Ce) + Ay (k- Cey + K,y -Cey K, -C, )

Az k,,-Ce,+k, _, -Cs,+k A,

(5.26)

o Segundo momento para o polimero vivo (Ax):

iy (S Cly 2 CE 1 C 2 ) g Co U = )+ ra € ~ )~ )
daZ Q 2

(5.27)
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Aplicando a hipotese do estado quasi-estaciondrio (QSSA) em 5.27, obtém-se a

seguinte expressdo algébrica para o segundo momento do polimero vivo:

2 frkgy-Ciy+2-kyy -Cey +k - Cey - (2 Aoy + Ay )+ Ay Ky - Cy +Kpyy -Cs,)

A 5.28
= Ky *Cs + Ky - €Sy kg Ay G.28)
o Momento zero para o polimero morto (p):
d 1 A-p
:;2 “(kmz Cey - A +hyy - Csy - Ay +‘é“k:c2 'Agz)"’"‘a"z" (5.29)
e Primeiro momento para o polimero morto (u;3):
dut, ( 4.9, 5.30
= = K 1 Cy Ay 4K, Csy o Ay +kw2"2‘02"?12)'"""_" (530)
dz 0
e Segundo momento para o polimero morto (1):
dfiy ( ). 4P 531
_d““z",““ Koy *Cs Ay + ks - Csy - Ay Ky (ﬁ'az A '“112))' 0 (5.31)

Ao contrario do modelo desenvolvido para o CSTR, o modelo para o reator tubular
considera que este equipamento opera de forma ndo isotérmica. Aplicando a equagéo 5.1
para expressar a variagio da energia em um volume de controle do reator tubular, obtém-se

uma equagiio capaz de estimar a temperatura do meio reacional ao longo deste

__equipamento.

Balanco de Energia:

N2 .
0.Cp.To— Q.Cp.T> + AH. k. [P -], .Ce; .7:.[—%1-} AZ-h2.7. [-gi) AZ(T,-T.)=0 (532)

Rearranjando a equagdo 5.32 e aplicando o limite para ‘4Z — @, obtém-se:
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5.2.2) Simulacio Numérica:

O sistema de equagGes gerado na modelagem matematica simplificada para o
reator tubular consiste em sete equagles diferenciais ordinarias ndo lineares de primeira
ordem (equagdes 3.18, 5.20, 5.22, 529, 5.30, 5.31 e 5.33) e trés equagdes algébricas nio
lineares (equagées 5.24, 526, 5.28), onde todas as equaghes devem ser resolvidas
simultaneamente. Para isto, estas equagOes algébricas devem ser substituidas nas equagdes
diferenciais 5.29, 5.30, 5.31. Em seguida, as sete equagles diferenciais ordinarias do
modelo sdo integradas numericamente com uma subrotina que utiliza o método de Runge-
Kutta-Gill acoplado a um algoritmo de selegio de passo de integragfo (subrotina RKGS).
Para inicio dos calculos desta subrotina, ¢ necessario definir o intervalo e o passo de
integracdo, a precisio desejada, além de fornecer os valores iniciais das variaveis

(condicbes de entrada do processo) a serem integradas.
5.2.3) Resultados das Simulacdes:

Esta se¢do apresenta a analise da influéncia da utilizagdo de iniciadores com
diferentes taxas de decomposi¢do sobre as varidveis do processo em um reator tubular.
Além disso, mostra a discrepancia existente entre algumas correlagGes existentes n

literatura para expressar o efeito gel ao longo do curso da reagdo de polimerizacio do
estireno.

Inicialmente analisou-se a influéncia da utilizagdo de iniciadores com diferentes
taxas de decomposigéo sobre as curvas de conversio de mondmero e iniciador, temperatura
do meio reacional, pesos moleculares médio numérico e ponderal, além do indice de
polidispersdo do polimero. Os iniciadores utilizados nesta anélise foram o 4IBN (2,2 -
azobisisobutironitrila) e o perdxido de benzoila (BPO ~ benzayl peroxide), cujos fatores de
eficiéncia considerados foram 0.58 e 0.6 respectivamente. As simulagdes foram realizadas

mantendo-se a mesma condicdo operacional para ambos os iniciadores. Nestas simulagOes,



82
utilizou-se a correlagio de Marten ¢ Hamielec (1982) para expressar o efeito gel. A

e Cip=0.005 (kmol/m’)

o Cep=6.66481 (kmol/m’) — 80% (volume)
o Cs,=1.78497 (kmol/m’) — 20% (volume)
o Tp=7T.=345(K)

o 0=0.0003 (kg/s)

e Di=00254(m);L=75{(m)

Conforme a condicdo operacional utilizada nas simulagdes, altos tempos de
residéncia séo obtidos no reator tubular. Isto foi considerado apenas para que fosse possivel
observar o comportamento completo das varidveis analisadas ao longo do equipamento. A
velocidade especifica da taxa de decomposigdo do perdxido de benzoila, utilizada nestas

simulagBes, é dada pela seguinte equagéo:

-15924

k,=1.712.10" exp( ) (Cutter ¢ Drexler, 1982) (5.34)

Pelo fato da taxa de decomposi¢do do A/BN ser maior que a do peroxido de
benzoila (figura 5.1), observa-se uma maior variagio no consumo de mondmero (figura
5.2) e, consequentemente, uma maior liberagfo de calor (figura 5.3), quando este primeiro
iniciador ¢é utilizado. Como o A/BN se decompbe mais rapidamente que o peroxido de

benzoila, um nimero maior de radicais ativos encontra-se disponivel no meio reacional

para iniciar uma nova cadeia polimérica, e portanto, um ntimero maior de moléculas de -

mondmero devem ser atacadas por estes radicais para formar um radical primario (molécula
de polimero ativa com apenas uma unidade de monbémero em sua estrutura molecular).
Consequentemente, um numero maior de macromoléculas em crescimento deve estar

presente no meio reacional durante o curso da reagéo.

O major nimero de moléculas de mondmero consumidas quando o AIBN é
utilizado como iniciador quimico pode ser observado na figura 5.2. Como consequéncia
deste maior nimero de macromoléculas em crescimento presentes no meio reacional no
inicio da reagdo, tem-se uma maior liberagdo de calor devido ao aumento da taxa de

propagacao.
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Comparande as curvas da conversdo de mondmero quando o AIBN € o BPO sio

do reator tubular quando o BPO ¢ utilizado. Este comportamento apenas foi verificado

devido a condigdo operacional considerada nesta simulagfo. Analisando a figura 5.1,
observa-se que o AIBN ¢ quase gque totalmente consumido (aproximadamente 95% de
conversdo), apresentando uma conversdo aproximadamente 10% superior a conversido do
BPQO na saida do reator tubular. Quanto maior a conversdo de iniciador, menor € o nimero
de moléculas de monémero consumidas pelas reagbes de iniciagdo quimica ao longo do
tempo, ou seja, a taxa de produgdo de novas macromoléculas € cada vez menor que a taxa
de crescimento {propagagio) das mesmas. Com isso, as moléculas de mondmero sdo

consumidas quase que exclusivamente pelas reagSes de propagagdo proporcionadas pelas

macromoléculas ativas ja existentes no meio reacional.

Quando o BPO é utilizado, ndo verifica-se uma diminuic¢do na taxa de produgio de
novas macromoléculas tdo significativa quanto a diminuigfo verificada quando o AIBN é
utilizado. Portanto, quando tem-se elevados valores de conversio do AIBN, a taxa de

consumo de mondmero € maior quando o BP0 é utilizado.

Devido & maior quantidade de moléculas de mondmero iniciadas e,
consequentemente, de macromoléculas em crescimento durante o curso da reagfio, a
probabilidade de que as extremidades ativas de duas destas macromoléculas colidam e se
orientem de forma a proporcionar a ocorréncia da reagdo de terminagio também ¢ maior.

Desta forma, ¢ tempo de vida das macromoléculas diminui. Ent3o, como pode ser

~ observado nas figuras 5.4 e 5.5, praticamente durante todo o curso da reacdo, as moléculas

de polimero produzidas quando o AIBN ¢ utilizado como iniciador, possuem um peso |
molecular inferior &s moléculas produzidas quando o BPO ¢ utilizado. Apenas na figura
5.5, pode-se notar que na saida do reator tubular, o peso molecular do polimero produzido
com AIBN é maior que o do polimero produzido com BPQO. Conforme foi explicado
anteriormente, as moléculas de mondmero sdo consumidas quase que exclusivamente pelas
reaches de propagacdo, proporcionadas pelas macromoléculas ativas ja existentes no meio
reacional, quando tem-se elevados valores de conversdo do A/BN, ou seja, quando tem-se o
esgotamento quase que total deste iniciador quimico. Isto resulta em um consideravel
aumento do peso molecular médio ponderal e, consequentemente, do indice de

polidisperséo do polimero produzido.
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As diferengas existentes entre as taxas de decomposicio de diferentes iniciadores

_quimicos estfo relacionadas as diferengas nas estruturas moleculares. dos mesmos, e aos oo

radicais por eles produzidos. A grande utilidade dos perdxidos e azo-compostos como
iniciadores quimicos, deve-se & disponibilidade destes na forma estavel, para uma

variedade de componentes em uma larga faixa de temperatura.

Em sistemas poliméricos, o desenvolvimento de modelos matematicos
fenomenologicos € um pouco limitado, principalmente devido ac pouco entendimento do
processo e a grande dificuldade em expressar na forma de equacbes matematicas, os
complexos fendmenos cinéticos e de transporte caracteristicos destes sistemas reacionais.
Ao longo dos anos, varios pesquisadores propuseram diversas correlagdes empiricas
(Hamielec et al. 1967, Hui e Hamielec, 1972, e Sacks e Biesenbergef, 1973) e semi-
empiricas (Marten e Hamielec, 1978 ¢ 1982, Tefera et al., 1997-b e O 'neil et al., 1998)
para descrever os complexos fendmenos cinéticos destas reagdes, como o efeito gel, o
efeito vitreo e o efeito gaiola. Apesar da disponibilidade em literatura de diversas
correlagdes que tentam expressar estes fendmenos, a utilizagfo das mesmas € um pouco
restrita as condigdes operacionais nas quais o modelo foi desenvolvido, uma vez que existe
a necessidade de ajuste, com base em dados experimentais, de alguns pardmetros destes

modelos.

A seguir ¢ apresentada uma comparagio entre os resultados de conversio de
mondmero, temperatura, peso molecular médio ponderal e indice de polidispersio do

polimero produzido utilizando-se duas correlagdes empiricas (Hui e Hamielec, 1972 e

expressar o efeito gel na reagdio de polimerizagdo do estireno em tolueno, iniciada
quimicamente com A/BN. Para estas simulagbes, a seguinte condigio operacional foi -

considerada:

e Cip=0.01 (kmol/m®)

o Cep=6.66481 (kmol/m®) — 80% (volume)
o (sp=1.78497 (kmol/m’) — 20% (volume)
o Ty=T,=345(K)

o O =0.0003 (kg/s)
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e Di=0.0254 (m)

o L=T5(m)

Observando-se as figuras 5.7, 5.8, 5.9 e 5.10, nota-se uma consideravel diferenca
no comportamento das varidveis do sistema em fungio da correlagdo utilizada para
expressarp efeito gel Entre as correlagdes utilizadas, a desenvolvida por Marten e
Hamielec (1982) € sem diivida a que melhor se aplica ao sistema reacional considerado no
presente trabalho, principalmente pelo fato de que esta correlagio leva em conta a
quantidade de solvente presente no meio reacional. O modelo cinético de Marten e
Hamielec (1982) apresenta uma preciso muito maior que os outros dois modelos, pois
neste modelo cinético, o imicio da ocorréncia do efeito gel depende da quantidade de
solvente presente no meio, do peso molecular médio ponderal das cadeias poliméricas e da
fracdo de volume livre do sistema, sendo este ultimo o pardmetro responsavel pela
limitagdo difusional das moléculas no meio. A grande desvantagem dos outros dois
modelos cinéticos € que estes dependem apenas da conversdo de mondmero, sendo este o
pardmetro utilizado como referéncia para inicio e fim da ocorréncia do fenémeno (faixa de

aplicagio da correlacio dependente do valor da conversdo de mondmero).
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No presente capitulo, foram apresentados os desenvolvimentos dos modelos
matematicos fenomenologicos simplificados dos reatores continuos tipo tanque agitado
(CSTR) e tubular (PFR), assim como a metodologia utilizada para resolugdo numeérica dos
mesmos. Utihizando o modelo matematico unidimensional desenvolvido para o reator
tubular, analisou-se a influéncia da utilizagdo de iniciadores quimicos com diferentes taxas
de decomposi¢io sobre as curvas de conversio de mondmero e iniciador, temperatura do
meio reacional, pesos moleculares médio numérico e ponderal, além do indice de
polidispersdo do polimero. Ainda com o modelo unidimensional, verificou-se a
discrepancia entre algumas correlagdes utilizadas por pesquisadores para expressar o efeito

gel nas reagdes de polimerizagio do estireno.

NG Capiﬁiiﬁ segumte GG a’pfe’SéntadOS' & desenvelvitients do medels

matematico fenomenolégico bidimensional para o reator tubular, € a metodologia utilizada

na resolu¢do numeérica do mesmo.
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CAPITULO 6

MODELAGEM MATEMATICA FENOMENOLOGICA BIDIMENSIONAL

Neste capitulo, inicialmente € apresentado o desenvolvimento da modelagem

matematica fenomenologica bidimensional para o reator tubular, seguido da metodologia

utilizada na resolucio numeérica do mesmo.

Em reatores tubulares de polimerizagéo, largos gradientes radiais se desenvolvem
a medida que a mistura reacional escoa e reage simultaneamente. Por causa destes largos
gradientes radiais desenvolvidos ao longo dos reatores tubulares, principalmente quando
altos valores de conversdo sdo atingidos, estes equipamentos nio s30 muito utilizados para
produgdio comercial de alguns polimeros. Portanto, é de fundamental importéncia o
conhecimento completo do comportamento das principais variaveis do sistema, além da
complexa reologia da solugdo polimérica ao longo deste equipamento, para que se conhega
a distribui¢do do tempo de residéncia das moléculas de polimero e, consequentemente, as
propriedades finais do mesmo. Portanto, estes conhecimentos podem levar a uma maior

utilizag@o deste tipo de reator para conduzir reagdes de polimeriza¢fo em niveis industriais.

6.1 — Modelagem Matematica

Na modelagem matematica bidimensional desenvolvida para o reator tubular, as
equa¢ées obtidas através dos balang:os d'e'massa; énérgié. e momentos do pélilﬁero vivoe
morto s3o semelhantes as obtidas na modelagem unidimensional, apresentando além dos
termos referentes a varia¢o axial das propriedades, termos referentes a variagio radial das

mesmas. As hipdteses assumidas na modelagem matematica bidimensional para o reator

tubular sdo as seguintes;

e Regime permanente;
‘e Sistema nfo isotérmico;
o Fluido Newfoniano incompressivel,

e Presenga dos efeitos gel e vitreo,
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e Difusio segundo as leis de Fick;

e Difusio radial de massa e calor consideradas; o

¢ Resisténcia a difusfio axial de massa e calor despreziveis;

¢ Solugdo ideal —> entalpias parciais molares iguais s dos componentes puros;

e Dissipagdo viscosa desconsiderada;

e Propriedades energéticas constantes (Cp, k e 4H),

s Variagdo das propriedades na direc#o angular despreziveis,

e Aplicagio da OS54 e LCH para as cadeias poliméricas em crescimento;

¢ Densidade dependente da temperatura e da concentragdo de mondmero ¢ solvente;
e Velocidade radial desprezivel,

e Perfil radial de pressdo desconsiderado (variagio apenas axial);

¢ Perfil de velocidade axial variavel (sistema bidimensional —» variagio axial e radial).

Segundo McGreavy (1994), se a pressio de operagdo nio for muito alta, a

compressibilidade da mistura polimérica pode ser considerada insignificante.

A seguir serdo apresentados os desenvolvimentos das equagdes dos balangos de
quantidade de movimento, massa, energia, € momentos para o polimero vivo e morto em
um volume de controle anular de um reator tubular, assim como as condi¢des de contorno

aplicadas a estas equagbes durante as simulagdes.

Figura 6.1 — Volume de controle anular,
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Balanco de Quantidade de Movimento:

Partindo da equagio de conservagio da massa (equacdo da continuidade),

originaria dos balangos de taxa de matéria através das fronteiras de um volume de controle
(equagdo 5.1), tem-se:

p-ﬁ’-f’+f’-?p+%€-=0 (6.1)

A equagdo 6.1 descreve a variagdo da concentragdo méssica da solugdo,
referenciada a eixos fixos, como consequéncia da variagdo do vetor velocidade massica
(Bird et al., 1960). Devido a consideragfo das hipoteses de incompressibilidade do fluido e
regime permanente do sistema, os termos da variagdo da densidade da mistura com a

posigio e o tempo respectivamente, sdo desprezados, o que resulta em um divergente da

velocidade nulo:

%-f: BVr

Vr OVz
+—+ =
o r oz

0 (6.2)

Como a velocidade radial também € considerada desprezivel, a equagio 6.2 se

reduz & seguinte forma:

¥z

Realizando um balango das forg:as que atuam em um volume de controle do reator
tubular (figura 6.1), obtém-se a equaglo de Navier-Stokes generalizada na diregdo °Z’. Esta

equagio ¢ valida tanto para fluidos newfonianos compressiveis quanto para

incompressiveis:
Soma das forgas Fluxo global do Taxa de variagdo
atuando no =| momento linear saindo |+ do momento linear no (6-4)
volume de controle do volume de controle volume de controle
DVz P 0(2 = =) = vy = =
st - N - VU0 v 3% 7 IS8 v 0 R PR DI v PP v4 7 6.5
P Py 52(3 J {” azj lu-9%2) ©3)
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Desenvolvendo os operadores matematicos na equagio 6.5 para um sistema em

coordenadas cilindricas, e realizando as devidas simplificagbes baseadas pas hipoteses . . .-

assumidas para o desenvolvimento da modelagem bidimensional, obtém-se:
& oVz

N S 6.6
; (ﬂ 5 } (6.6)

A determinagdo do perfil radial da velocidade axial de escoamento da mistura
reacional pode ser realizada de duas maneiras a partir da equagdo 6.6. Na primeira delas,
aplicando-se a regra da cadeia, obtém-se a seguinte forma para a equagio diferencial parcial

que descreve o perfil radial da velocidade axial de escoamento ao longo do reator tubular;

Y, V:
0 2""+£’_.6 z+§£‘m.aﬁm§£=o 6.7)
or ¥ o Or & 87

A equacio 6.7 pode ser simplificada aplicando-se o método da colocagio
ortogonal para discretizar as derivadas em relagio ao raio, obtendo-se um sistema de ‘n+1’
equagdes algebricas ndo lineares com ‘n+2’ incognitas, onde a ‘n-ésima + I’ incognita
corresponde a velocidade axial na parede do reator (condi¢io de contorno — Vz = 0)ea
‘n-ésima + 2° incdgnita corresponde 4 queda de pressio (constante na diregio radial) ao
longo do reator. Discretizando a equagio 6.7 em ‘»’° pontos internos de colocagio e
adimensionalizando o raio, obtém-se a seguinte equagfio genérica aplicada em cada ponto

de colocagio (ponto de discretizagdo), correspondentes as raizes do polindmio ortogonal de
Jacobi:

1 il n+1 n+l n+l aP
= .[gj K, .ZIZB,} Yz, vu, Y A Ve +o, .(ZA,j .;z,.].{ZA,;,. .Vz,ﬂwgfzo (6.8)
=

o IE de] #=1 =1

onde:

o =123, . ,nntl

e Ay > coeficientes da matriz de dimensdo ‘n+1 x n+1’ utilizada para discretizagio das
derivadas de primeira ordem em relacio ao raio;

s B; — coeficientes da matriz de dimensdo ‘n+/ x n+ 1’ utilizada para discretizagdo das

derivadas radiais de segunda ordem em rela¢3o ao raio;
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e 05 -> raiz do polindmio ortogonal de Jacobi no j-ésimo ponto de colocagio

.(equivaleﬂg@ ae.i:aio adim@nsienai) e e e

Por se tratar de um sistema de ‘n+1° equagdes algébricas nio lineares (equagéo
genérica 6.8) com ‘n+2° incOgnitas, necessita-se de mais uma equagdo para que este
sistema de equagdes apresente solugio. A inclusdo da equac@io para o célculo do fluxo
massico no sistema de equagdes algébricas resolve o problema da ‘n-ésima + 2° incognita,
além de garantir nos calculos, a conservagiio de um fluxo massico constante através da

segdo transversal ao longo de todo o reator tubular (mesmo fluxo massico em todos os

intervalos de integragdo).
2rR
Q:jjp-Vz-r-dwde (6.9)
[ I]

Integrando 6.9 em relagdo a coordenada angular, obtém-se:

R
Qmjz.x_r.p.rz.dr (6.10)
L]

Para que a equagfo 6.10 possa ser incorporada ao sistema de equagbes
representado por 6.8, pode-se adimensionalizar o raio e aplicar a quadratura de Radau para

resolucdo da integral, resultando na seguinte expresséo:

ntl
Q=2”RZZW;(P=VZ=°':) ey
i=1

onde:

s W; —> peso da quadratura no i-ésimo ponto de colocagio.

A solug@o do sistema de equagbes completo (equagdes 6.8 e 6.11), ou seja, a
obtengdo do perfil radial da velocidade axial de escoamento ¢ queda de pressdo a cada
intervalo de integra¢fo, pode ser obtida aplicando-se o método de Newior para resolugdo de

sistemas de equagOes algébricas lineares e ndo lineares.

Na segunda maneira para determinagio do perfil radial da velocidade axial de

escoamento, integrado-se analiticamente a equagdo 6.6 duas vezes consecutivas, da parede
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do reator tubular (X) até um ponto qualquer localizado no interior do mesmo {7), obtém-se

‘uma expressdo para o caleulo da velocidade axial de escoamento (Vz). Apds a primeira

integragdo analitica da equagdo 6.6, obtém-se a seguinte expressgo:

oVz g{’_ 6.12)

o oZ 2.4

Integrando-se analiticamente a equagio 6.12, obtém-se a seguinte equag@o para o
célculo de 7z

PN 1 &7
Vz=|— ! =. |—.d 6.13
z [azj R P (613)

Substituindo a equagdo 6.13 em 6.10, obtém-se:
1 %r
Qszrp}:{)z—dr}a’r (6.14)

oP
oZ

pode ser retirado de dentro da integral na equagdo 6.14. Entdo, isolando este termo, obtém-

Como a queda de press&o na diregdo radial é considerada desprezivel, o termo —

se a seguinte formula utilizada no célculo da queda de presséo ao longo reator tubular:

&P _ Q

Ent#o, substituindo a equagdo 6.15 em 6.13, obtém-se a equacdo definitiva para o

célculo do perfil radial da velocidade axial de escoamento da mistura reacional:

r

r

E. - .
Vz = = EE (6.16)
Ia
T \p.r|—.dr.ar
ol
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As integrais presentes nas equagdes 6.15 e 6.16 podem ser facilmente resolvidas

- com- qualquer-métode. numérico -de integragfo. As condigBes de contorno. associadas ao . .

balango de quantidade de movimento sdo as seguintes, no centro e na parede do reator

tubular respectivamente:
> r=0-— P2 _g (6.17)
or
> r=R = 1z,=0 (6.18)

Como pode ser observado, a segunda metodologia é mais simples que a primeira,
uma vez quer requer a implementagio de apenas um método matematico computacional.
Por este motivo, o presente trabalho utiliza a esta metodologia nos célculos do perfil radial
da velocidade axial de escoamento da mistura reacional e da queda de pressdo ao longo do

reator tubular. As integrais presentes nas equacdes 6.15 e 6.16 sdo resolvidas aplicando-se a

regra de Simpson.

Balancos de Muassa:

Os balangos de massa desenvolvidos na modelagem bidimensional do reator
tubular sdo originarios da equag8o da continuidade molar. Esta equagio permite a obtengio
da distribui¢fio da concentragio molar de qualquer espécie quimica presente no volume de

controle considerado, em termos da primeira lei de Fick:

. '%"""'&'((i?.'f—;)=?'(D;ﬁ?x)"" R o 619)
e eomem apaa 5T

Rearranjando a equacéo 6.19, obtém-se:

247 9C,+C, -7 =D-VIC, 4R, (6.20)

onde:

¢ X — especie quimica qualquer do sistema reacional.
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Desenvolvendo os operadores matematicos na equagdio 6,20 para um sistema de

_coordenadas. cilindricas, e realizando as devidas simplificagbes baseadas nas hipoteses-
assumidas para o desenvolvimento da modelagem matematica bidimensional, obtém-se as
seguintes expressdes para os balancos de massa, assim como suas condigdes de contorno

utilizadas nas simulagdes do reator tubular:

s Balanco de massa para o monémero:

8%C ac,
[D.[ e 1 5‘:2 J_(Z.fk,,z.Cz‘z +k,, [P],Ce, +3k,,Ce] +2k,,, [P],Ce, +km2'[P'}2-CSZ):|
0Ce, r

arz
oz vz,
(6.21)
> r=0 - 6C92=0; {6.22)
or
> r=R > X& _g (6.23)
or
¢ Balango de massa para o solvente:
2
BT
s, L\ v o (6.24)
8Z Vz,
» r=0 > 6Cszmo; {6.25)
or
> r=R - X% _g (6.26)
o Balango de massa para o iniciador:
2T .
{D_[a Ci, +l. aCIZ]“kdz‘Ciz}
i, _| o, r o 6.27)
oz Vz,
» r=0 — ici%,:(); (6.28)
or

» r=R — %:0. (6.29)
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Assim como as equagdes dos balangos de massa desenvolvidos para ¢ modelo

‘bidimensional do reator tubular, as equagBes para os momentos do polimero vive e morto -~

sdo obtidas a pattir da equagfio genérica da continuidade em termos da lei de Fick (equagio
6.20).

%‘;’—+f"-f7w+w-§"?=D-Vzw+R‘, (6.30)
onde:

e y — propriedade variavel

Aplicando o método dos momentos no desenvolvimento do modelo matematico
bidimensional para o reator tubular, baseando-se na equagio genérica da continuidade
(6.30), e desenvolvendo seus operadores matemaéticos para um sistema em coordenadas

cilindricas, obtém-se os balangos para os trés primeiros momentos do polimero vivo e

morto.
Balangos dos Momentos do Polimero:

Constderando a hipdtese do estado quasi-estacionario (JSS4) para as cadeias de

polimero em crescimento, obtém-se as seguintes equagdes algébricas para os trés primeiros

momentos do polimero vivo:

o Momento zero para o polimero vivo (Ag):

1
2. fky-Ci,+2-k, Ce\?
/‘Lozm( dz " 'z 12 2)

(6.31)
ktcz
e Primeiro momento para o polimero vivo (A4;y):
i b Oy 32 kg el Ik ,.Ce, +k,,,Ce, +k,,Cs,) 632)

k..Ce, +k, ,C8, %k, oA
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¢ Segundo momento para o polimero vivo (A2):
/1. e zf kdz sz_,.zk"zceg _-*_kpz' ;Cez .(2%12 +/102)+'102 . (kmz ,Cez +km . Csz) (6 33)
= Rz - Cs Ky < C8y + ko Ay .

As equacBes para expressar os momentos do polimero morto sio equacdes
diferenciais parciais, como as obtidas nos balangos de massa para as espécies quimicas

presentes no reator tubular:

e Momento zero para o polimerc morto (Lp):

o* 18
D'( Fo . _. ﬂozj“*“kmz Cey Ay + ki Csy 0 Ay +"1“"krc2 Aoz
Optgy _ 2

or’ or

’ (6.34)
0z Vz,

> r=0 > Ha_g (6.35)

ar
> r=R - o _g (6.36)

or

¢ Primeiro momento para o polimero morto (u;3):
2
[D'[Eﬁél'%“+_l..a“l2}+km°cez'ﬁu +km2'csz"qqz*k:cz‘j'oz'2m}
Oty _ o T o (6.37)
oz Vz,

or

> r=R - 52;2:0. (6.39)
o Segundo momento para o polimero morto (uz):
Fu,, 18
;:D'[ P . +"","' gn}f'kmz‘cez'ﬂzz'*“kmz‘csz"122+ktc2’(302'222+/1122)]
Oty _ . d (6.40)
74 Vz,

> r=0 — %=z _g. (6.41)

or
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> r=R > %a_g (6.42)
. e

Assim como o modelo unidimensional desenvolvido para o reator tubular (modelo
PFR), o modelo bidimensional para o reator tubular também considera que este
equipamento opera de forma ndo isotérmica. A seguir € apresentado o desenvolvimento do

balango de energia para o volume de controle anular do reator tubular (figura 6.1).
Balango de Energia:

O balango de energia para o volume de controle anular do reator tubular (figura

6.1) foi deduzido a partir da seguinte equagio genérica para transferéncia de calor:

Dr &inT) DN,
Cp o=V VT)-T | 2L i _(r:VP)+p- Y H, -1 6.43
p-Cp-p-=V--VT) [ T LX =~V p 3 H — (6.43)

Desenvolvendo os operadores matematicos na equagio 6.43 para um sistema em
coordenadas cilindricas, e considerando as hipotestes assumidas para o desenvolvimento da
modelagem matematica bidimensional, obtém-se a equagdo que descreve as variagdes de

temperatura ao longo do raio e comprimento do reator tubular durante o curso da reagdo de

polimerizagio do estireno em solugfo:

k, [azrz 1 az;} AH, ]
[ S R S SRR R - -k -Ce AP
%—[pz.cpz 5?'2 r or pz.sz 2 z [ ]2 | (6,44)

/A ' ' Vz,

Nos trabalhos disponiveis em literatura, duas condigdes de contorno diferentes sio
utilizadas pelos autores. Na primeira delas, considera-se uma transferéncia de calor ideal do
centro & carnisa do reator tubular, onde a temperatura na parede do equipamento permanece
constante durante todo o curso da reagdo. JA4 na segunda condigio de contorno, uma
situagdio mais real é considerada. Neste caso, na parede do reator tubular, considera-se que
o calor transferido por condugio do centro até a parede do equipamento, € igual ao calor
transferido por convecgdo da parede até a camisa de resfriamento do reator. Na utilizagdo

desta Ultima condi¢do de contorno, considera-se que a temperatura da camisa do reator
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permanece constante durante todo o curso da reagdo. Por representar uma situagio fisica

~mais real. o presente trabalho utiliza a segunda condigdo de contorno nas simulagdes -

realizadas com o modelo bidimensional:

o7,

=0 — —2=0; 6.45

> r (6.45)
o7, h

> rmRé_J_zué.(];_];)_ (6.46)

As condi¢Bes de contorno no centro do reator nio foram utilizadas na resolugio
numeérica das equacgOes diferenciais parciais do modelo bidimensional apresentado por
questdo de simetria do equipamento. Apenas as condigbes de contorno na parede foram

utilizadas na resolugio numérica do modelo.
6.2 — Simulacio Numérica

Na resolugio numérica do modelo bidimensional, composto por equagdes
diferenciais parciais ndo lineares de segunda ordem, aplicou-se o método da Colocagdo
Ortogonal (Finlayson, 1980) para discretizagiio das derivadas em relagdo ao raio. No caso
do reator tubular, a utilizagdo dos polindmios ortogonais de Jacobi com grau ‘n+1’ pelo
método, gera solugdes aproximadas dos perfis radiais gerados ao longo do equipamento,
onde ‘#’ é o nmimero de pontos internos de colocagfio. Estes pontos, onde as equagdes
diferenciais parciais sdo discretizadas, sdo as proprias raizes do polindmio ortogonal de

Jacobi (P.(afB)). Nas simulagies realizadas, considerou-se os pardmetros a ¢ S do

polindmio de Jacobi como sendo 1 e 0 respectivamente, conforme Villadsen (1978), Hamer
e Ray (1986), e Oliveira Jr. (1995). O método da colocagio ortogonal também foi aplicado
nas condi¢bes de contorno utilizadas na resolu¢io numérica do modelo desenvolvido. Desta
de forma, a integracdo numérica deve ser realizada até um ponto antes da parede do reator.

Para aplicagdo do método nas equagdes diferenciais parciais e nas condigdes de contorno,

. . . . F
adimensionalizou-se o rato do reator (o = E) .

O método da Colocagdo Ortogonal consiste na substituicdo das derivadas, no caso

as derivadas em relagfo ao raio, pelo somatorio das propriedades em cada ponto interno de
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colocacdo, multiplicadas pelos respectivos coeficientes da matriz discretizadora, conforme

.0 gxemplg_genézigg.a.seguiz;. et e

n+l
. gﬂ - aplicando a colocagdo ortogonal = ZA,J. 37 (comj=1, 2,...., n)
T i=1
GZW . N w1 )
. e — aplicando a colocagfo ortogonal = ZBJ Y, (comj=1, 2,...., n)
o

=1

Apos a adimensionalizacdo do raio e aplicagio do método da colocag@o ortogonal
nas equacgles diferenciais parciais 6.21, 6.24, 6.27, 6.34, 6.37, 6.40 e 6.44, e nas suas
respectivas condi¢gdes de contorno (equagdes 6.23, 6.26, 6.29, 6.36, 6.39, 6.42 ¢ 6.46), o
modelo matematico bidimensional resulta nas seguintes equagdes diferenciais ordinarias,

com suas respectivas condi¢bes de contorno na parede do reator representadas por equagdes
algébricas,onde =1, 2, ..., n”:

Balancos de Massa Adimensionalizados:

e Balango de massa para o mondmero:

D n+l 1 n+l
E%'[ZBU -Ce,, +~<;_-- ZA,J -CeZ,J-i-Rmzj
i=1

i=1 7

dCe;;
dz Vz,,

. (6.47)

Rm,, =~@2.f ky, Ciyy +k,y, [Py, Cey +3k,, €l + 2K,y [Py, Coy, +k,y [P, Cs,,)  (6.48)

(iAi{nﬂ) ' Cez:

il 5 J (condigd@o de contorno na parede) (6.49)
(nr1){me+1}

Cez(m-l) =

e Balanco de massa para o solvente:

n+l n+l

D, 1
Eg--[ZB,j «Cs,, +;~-ZA§, -Csz,]- Ry, - Cs3, .[P-}zj}

2l FA

dCs,;
dZ Vz,,

(6.50)



(zAi{m-l) -Cs 21‘]
LSy = ___“__‘__A. 2 (condicdo de contorno na parede) . .. .
{a+1){x+1)

e Balango de massa para o iniciador:

D n+l n+l
i, [Rz [ZB,, Ci, + G..;Aﬁ.czm]ﬂkﬂj.(;iu]

=1 J

a7z Vz, 5

(Z Ai{n+!) * CiZi)

Ciyfpy) == (condigdio de contorno na parede)

Ao

Balanco de Energia:

n+] AH
B, Tyt—-2 A, T, |-——2—k,;, -Ce,, - |P;,

dr,, [,021 -Cp,-R? [Z y ; i J :,-Cp, p2i %2 { L;jl
dz Vz,,

R.h 2

[ k ZJ'T”"ZAMD']%
Tty == R A = (condi¢do de contorno na parede)

2

+ A(m—l)(n-:-i)
k,

Balancos dos Momentos do Polz’mero__Mqrtq:__ -

e Momento Zero para o Polimero Morto (ug):

102

-{6.51)

(6.52)

(6.53)

(6.54)

(6.55)

D X n+l el l
Aty {}—;— . (; By b+ o'j ZA:J H%J i k”"‘zf Cesj Aoy + k mazj Csayw Aoy + 9 “Kpezy - ’?'ng :l
az Vz,,
(6.56)
(Z Ai(n+1) : ﬂozs]
Hhfm) = = (condig¢@o de contorno na parede) (6.57)

A(m-l Xn +1 )
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e Primeiro Momento para o Polimero Vivo (u;3):

Dj nl 1 n+l
s R’E Z‘Bzf'au‘lﬁ' +E_‘“2Aij‘ﬂw +ij'Cer'ﬁ12j+km2j'CSZj'ﬂ’llj +krc2j';i()2j'/iﬂj
2y

i=] o=l

dz =~ Vz,,
(6.58)
(Z Ay Hio ]
= (condicdo de contorno na parede 6.59
Foate) Aion) ’
o+ Al
o Segundo Momento para o Polimero Morto (1127):
D -+t 1 n+l ;
{E%'[ZB:; * """“““““ZA‘;J '#zzx}*km,f 'Cezj “122} +kfr.r2j 'Cszj '/1221 +krc2j '(Aozj Ay +)‘ij )}
diu22j _ i=i o-j F=1
dz Vz,,
(6.60)
(Z A‘i(mnl} : #ZZ}J
o) = = (condig&o de contorno na parede} (6.61)

A {(n+1¥n+1)

Nas equagdes diferenciais ordinarias apresentadas anteriormente, os termos 4; e
B;; s@o os coeficientes da matriz discretizadora referentes as derivadas primeira e segunda
respectivamente, de qualquer uma das propriedades analisadas em relagdo ao raio. Portanto,
aplicando-se o método da colocago ortogonal para resolugdio das equagles diferenciais
parciais obtidas na modelagem matematica bidimensional para o reator tubular, gera-se um
sistema de equacgdes diferenciais ordinarias. Entdo, uma equagdo diferencial parcial quando
discretizada, gera um sistema composto por ‘#’ equagbes diferenciais ordinarias, cada uma
aplicada a um ponto interno de colocagdo. Este sistema pode ser facilmente resolvido
utilizando-se qualquer método de integragio numeérica disponivel em literatura. Apesar de
muitos trabalhos utilizarem meétodos de Runge-Kutta para integragio numeérica de sistemas
de equagdes ordinarias semelhantes ao obtido neste trabalho, optou-se pelo método de

Adams-Moulton por se tratar de um método capaz de solucionar problemas de rigidez
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(stiffness), frequentemente observados em trabalhos sobre simulaggo de sistemas reacionais

_poliméricos (Tossun — 1992, Soliman et al. — 1994, Powell e Brooks, 1995). ... ...

O programa computacional desenvolvido para simular o sistema reacional
considerado foi escrito na linguagem Fortran. A subrotina que utiliza o método de Adams-
Moulion para integragdo numérica das equagBes diferenciais ordinarias geradas na
modelagem bidimensional do reator tubular, faz parte da biblioteca de subrotinas do

software Microsoft Developer Studio — Fortran Power Station 4.0.

Segundo Walas (1991), problemas de instabilidade durante a integra¢io numérica
de equagdes diferenciais ordinarias ocorrem com maior probabilidade em multiplas
equacgdes do que em apenas uma, e quanto maior o nimero de equagdes do sistema, maior a
chance de ocomerem estas instabilidades. Instabilidades numéricas se desenvolvem
preferivelmente quando as variaveis dependentes apresentam uma variacio ou muito
rapida, ou muito lenta. A soluciio de equagbes que apresentam estas caracteristicas ¢ dita

rigida (s7iff). Problemas de rigidez surgem quando os termos das equacdes diferem
consideravelmente de tamanho.

Soliman et al. (1994) estudaram a polimerizagio em massa do estireno via radicais
livres em um reator tubular. As hipéteses assumidas em seu modelo sio basicamente iguais
as presentes neste trabalho. O método da colocagio ortogonal foi empregado para
discretizagdo dos termos radiais das equagdes diferenciais parciais. Os autores relatam que
o aumento do nimero de pontos de colocagio torna o sistema mais rigido, dificultando a
resolug@o e muitas vezes, comprometendo a convergéncia. Para contornar este problema,

diferenciais ordinarias resultante da discretizagio radial das equacdes diferencias parciais.

No presente capitulo foram apresentados o desenvolvimento da modelagem
matematica fenomenologica bidimensional para o reator tubular e a metodologia utilizada
na resolugio numérica do modelo desenvolvido. No capitulo seguinte, serdo apresentados e
explicados os resultados obtidos nas simula¢Bes com o modelo bidimensional apresentado
anteriormente, como as analises da influéncia da utilizagdo de um pré-polimerizador
(CSTR) em processos de polimerizagdo em reatores tubulares, da temperatura ¢ da
quantidade de solvente e iniciador no meio reacional, sobre os perfis radiais e axiais da

principais varidveis do sistema considerado.
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CAPITULO 7

RESULTADOS DAS SIMULACOES COM O MODELQ BIDIMENSIONAL

O mode¢lo matematico fenomenolégico bidimensional desenvolvido para o reator
tubular, apresentado no capitulo anterior, foi utilizado para analisar a influéneia da
utilizagdo de um CSTR como primeiro estigio (pré-polimerizagio) do processo de
polimerizagdo do estireno em solugdo, sobre os significativos gradientes radiais
desenvolvidos ao longo do reator tubular (segundo estagio do processo). Além disso,
analisou-se também a influéncia da quantidade de solvente e iniciador presentes no meio
reacional, assim como a influéncia da temperatura do meio reacional sobre as varidveis de

processo. No presente capitulo, serfo apresentados ¢ explicados os resultados obtidos nas

simulagdes realizadas com este modelo bidimensional.

Em todas as simulagGes realizadas com modelo bidimensional, utilizou-se 10
pontos internos de colocagéo e um passo de integragfo inicial de 0.1 metros. Este nimero
de dicretizagdes foi escolhido por apresentar bons resultados (diferenca entre os resultados
obtidos com 9 e 10 pontos foi insignificante), sem causar problemas de instabilidade
numérica (Wallas, 1991, Tossun, 1992, Solimarn et al., 1994, e Powell ¢ Brooks, 1995), o
que comprometeria a convergéncia do métedo. Assim como nas simulagdes realizadas com
o modelo unidimensional, altos tempos de residéncia sdo obtidos pelo mesmo motivo. Para
facilitar o entendxmento das analises que serao apresentadas m:czalmente serdo
apresentadas em detalhes, com base na logxca e nas equacgdes matematicas utilizadas pelo
programa computacional desenvolvido, as explicacdes das causas dos comportamentos das

curvas das variaveis de processo analisadas.

Na entrada do reator tubular, considera-se que ndo ha perfil radial de temperatura
nem de concentracdo de iniciador, solvente ¢ mondmero. Conforme a logica do programa
elaborado, os valores destas varidveis sfio utilizados para determinagiio do perfil da
velocidade de escoamento na entrada do reator (Z = 0). Devido a auséncia de perfis radiais,
na entrada do reator, das variaveis citadas anteriormente, € devido a consideragdo de que a

velocidade na parede do equipamento € nula (condicdo de contorno do balango de
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quantidade de movimento), obtém-se um perfil de velocidade parabolico na entrada do

reator tubular, Este comportamento é observado em todos os. graficos desta. variavel, -

apresentados neste trabalho, com excegdo das figuras 7.5 ¢ 7.6. Voltando & logica do
programa, os valores da velocidade axial de escoamento ao longo do raio, deste perfil
parabélico, sao utilizados na primeira etapa do processo de integracio do sistema de
equacdes diferenciais ordinarias discretizadas nos 10 pontos internos de colocagdo. Devido
aos valores de velocidade diferentes em cada raio (diminuicdo da velocidade no sentido da
parede do reator), e ao termo difusivo presente nas equagdes do modelo matematico
bidimensional, obtém-se logo apds a primeira etapa do processo de integracdo, perfis
radiais para todas as variaveis de processo analisadas. Entdo, estes novos perfis das
variaveis sdo utilizados para determunar o perfil de velocidade na posigdo seguinte (Z =
AZ), que por sua vez € utilizado na segunda etapa do processo de integragdo, e assim

consecutivamente.

De acordo com as figuras 7.3 e 7.4, 4 medida que os reagentes escoam através do
reator tubular, nota-se que ocorre uma distor¢io do perfil radial da velocidade axial de
escoamento na regiao central deste equipamento, logo apds a entrada do mesmo. Como a
velocidade de escoamento na regifio da parede € proxima de zero, as moléculas que escoam
por esta regido apresentam um tempo de residéncia superior ao das moléculas que escoam
em regides mais centrais do reator. Por este motivo, na regifo da parede, obtém-se maiores
valores de conversdo dos reagentes em polimero ¢, consequentemente, maiores valores de
viscosidade e densidade da mistura reacional. Analisando as figuras 7.1 e 7.2, pode-se
observar a rapida evolugio da densidade e principalmente da viscosidade na regifio da

* parede do reator. Analisando ainda estas figuras, verifica-se que o desenvolvimento dos

gradientes radiais ocorre logo apds a entrada do reator, ou seja, apos a primeira iteragdo do

processo de integragdo das equagdes diferenciais ordinarias discretizadas.

Voltando as figuras 7.3 e 7.4, nota-se que existe um ponto do reator tubular em
que a velocidade de escoamento ¢ maxima. A partir deste ponto, a velocidade de
escoamento no centro do reator comega a diminuir devido ao aumento da viscosidade da
mistura reacional nesta regido, enquanto que na regifio da parede, a velocidade aumenta de
forma bem suave, fazendo com que o perfil de velocidade no final do reator apresente uma
tendéncia em retornar a forma parabdlica inicial. Esta tendéncia do perfil de velocidade em

retornar 4 forma parabodlica inicial, sera explicado em detalhes posteriormente, quando
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forem apresentados os perfis da conversdo de iniciador e mondmero, ¢ da temperatura do

_meio reacional ao longo doreator. .
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Figura 7.1 — Variagio radial da viscosidade da Figura 7.2 — Variacio radial da densidade da
mistura no primeiro meio metro do reator tubular. mistura no primeiro meio metro do reator tubular.

Conforme foi apresentado na segdo 4.3, a viscosidade é um par@metro que depende
da temperatura do meio reacional, da concentragio de solvente, da fragdo massica de
polimero e do grau de conversio meédio numérico (comprimento médio) das cadeias
poliméricas produzidas. A concentragéo de solvente ¢ um parimetro que ndo apresenta uma
variagdo radial significativa ao longo do reator tubular. Por este motivo, ndo sera
apresentado neste trabatho, nenhum grafico referente a esta propriedade. A temperatura do
meio reacional, ao contrario, apresenta uma consideravel varia¢@o radial. De acordo com a
correlagdo utilizada para o calculo da viscosidade da mistura reacional (equagio 4.11),
quanto maior a concentragio de solvente e a temperatura do meio, menor deve ser o valor

da viscosidade. Segundo Hui e Hamielec (1968), na correlagdo utilizada no presente

trabalho para o calculo da viscosidade ‘da ‘mistura reacional {(equacgdo 4.11), a fragio =~

massica de polimero € o pardmetro que mais influencia a viscosidade do meio reacional.
Portanto, como na regido da parede a temperatura € menor devido a camisa de resfriamento
do reator, e a fragio de polimero maior devido as maiores taxas de conversio dos reagentes
(maior tempo de residéncia), tem-se um aumento consideravel da viscosidade da mistura
reacional nesta regio. Na figura 7.1, nota-se que no primeiro meio metro do reator tem-se
uma significativa variacio radial da viscosidade, chegando a apresentar na parede do reator,

um valor quase que trés vezes malor que no centro.

Analisando o numerador da equagdo obtida para o calculo do perfil radial da

velocidade axial de escoamento (equacio 6.16), nota-se que quanto maior o valor da



108

viscosidade da mistura reacional, menor deve ser a velocidade de escoamento; Analisando

agora o denominador da equagdo 6.16, verifica-se quanto maior a densidade da mistura
reacional, menor deve ser a velocidade de escoamento também. Apesar do valor numérico
da variagio da densidade ser significativamente superior ao valor numérico da variagio da
viscosidade, a densidade ¢ um par@metro fisico cuja variagio nico tem uma influéncia tdo
significativa quanto a variagio da viscosidade sobre a velocidade de escoamento. A
presencga da viscosidade no termo do denominador da equagio 6.16 reduz o valor deste
termo como um todo, quando tem-se um aumento deste pardmetro fisico. Portanto, ©
aumento tanto da viscosidade quanto da densidade da mistura reacional contribuem para a

diminuicio da velocidade axial de escoamento.

Como pode-se verificar nas figuras 7.3 e 7.4, a redugdo da velocidade axial de
escoamento na regido proxima a parede do reator, logo apos a entrada do mesmo, causa um
aumento da velocidade na regiio central (distor¢io do perfil). Este comportamento
reologico, caracteristico em reatores tubulares de polimerizagdo, ocorre devido a
conservagio do fluxo massico ao longo do reator. Isto significa que se ha uma diminuigéo
da velocidade de escoamento em alguma regido do reator, deve haver um aumento da
mesma em outra regido, garantido assim o escoamento de uma quantidade de massa
constante atraves da secgdo transversal ao longo de todo o reator tubular, Matematicamente,

este comportamento ¢ garantido resolvendo-se simultaneamente as equagdes 6.10 e 6.13.
7.1 — Influéncia da Utilizaciio de um Pré-Polimerizador (CSTR)

Lynn e Huff (1971), e Husain e Hamielec (1976) afirmam que a utilizagiio de um
CSTR como pré-polimerizador reduz consideravelmente os elevados gradientes radiais

desenvolvidos ao longo de reatores tubulares.

Na analise da influéncia da utilizagdo de um pré-polimerizador (CS7TR) em
processos de polimerizagio em reatores tubulares, considerou-se dois sistemas reacionais
de mesmo volume. No primeiro sistema, a reagdo considerada foi simulada em um reator
tubular de 0.0254 metros de didmetro e 75 metros de comprimento. Ja no segundo sistema,
a reagdo foi simulada em um CS7R associado em série a um reator tubular. O CS7TR
considerado possul um raio de 0.1016 metros e uma altura de 0.234375 metros, o que

corresponde a um volume reacional equivalente aos primeiros quinze metros do reator
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tubular do primeiro sistema reacional, ou seja, aproximadamente 0.0076 metros cubicos. O

reator. tubular. deste. segundo._sistema. reacional possui o mesmo didmetro. do reator do

primeiro sistema, porém um comprimento de apenas 60 metros.

Nas simulagdes da influéncia do pré-polimerizador no processo, a seguinte

condi¢do operacional foi considerada para os dois sistemas reacionais:

o Cip=10.005 (kmol/m?) ; Cey = 6.636051 (kmol/m®*) — 80% (volume)
o (sp=1.78138 (kmol/m*) — 20% (volume) ; 7= T, =350 (K) ; 0 = 0.0003 (kg/s)

Nesta analise, foram elaborados graficos tridimensionais (superficie) e
bidimensionais (cores) para visualizar 0 comportamento das varidaveis do processo. Os
graficos bidimensionais mostram uma visdo superior do comportamento das variaveis, o
que facilita a visualizagdo dos perfis radiais desenvolvidos ao longo do reator tubular. Para
cada uma das variaveis analisadas, serfio apresentados inicialmente os graficos referentes ao
primeiro sistema reacional. Em seguida, serdo apresentados os graficos também referentes
ao primeiro sistema, porém apenas a partir do-15° metro do reator tubular. Desta forma,
torna-se mais facil a comparagio dos perfis desenvolvidos nos 60 metros finais do reator
tubular do sistema reacional sem pré-polimerizagéo, com os 60 metros totais do reator
tubular do sistema com pré-polimerizacio. Finalmente, sero apresentados os graficos
referentes ao reator tubular do segundo sistema reacional, ou seja, com pré-polimerizacgo.
Inicialmente serdo analisados os perfis da velocidade de escoamento, seguido pelos perfis
da viscosidade da mistura reacional, das conversGes de iniciador e mondmero, da
temperatura do meio reacional, do peso molecular médio ponderal e indice de polidispersio
do polimero produzido, e por fim, da densidade da mistura reacional.

As figuras 7.3 e 7.4 mostram o comportamento da velocidade axial de escoamento
ao longo do raio e do comprimento do reator tubular para o processo de polimerizagio do
estireno em tolueno sem pré-polimerizacio. As figuras 7.5 e 7.6 representam a mesma
situagdo simulada para obtengdo das figuras 7.3 e 7.4, porém o comportamento da
velocidade é mostrado apenas a partir do 15° metro do reator tubular, Finalmente, as figuras
7.7 e 7.8 mostram o comportamento da velocidade axial de escoamento ao longo do raio e

do comprimento do reator tubular para o processo de polimerizagio do estireno em tolueno

com pré-polimerizagdo.
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Figura 7.3 — Velocidade axial da mistura em um Figura 7.4 — Velocidade axial da mistura em um
reator ‘tubular de 75 metros sem  pré- reator tubular de 75 metros sem  pré-
polimerizacio. polimenzagio.

Comparando ¢ comportamento da velocidade axial de escoamento ao longo do
reator tubular com e sem pré-polimerizacio (figuras 7.3 e 7.4, e figuras 7.7 ¢ 7.8
respectivamente), verifica-se que realmente ocorre uma consideravel reducdo na distorgio
do perfil radial da velocidade axial de escoamento neste equipamento quando utiliza-se um
CSTR como primeiro estagio do processo de polimerizagdo, ou seja, como um pré-
polimerizador, O principal motivo para este comportamento ¢ a diferenga de viscosidade da

mistura reactonal alimentada ao reator tubular dos sistemas com e sem pré-polimerizacio.

O CS7TR, utilizado para pré-polimerizar o estireno, faz com que o reator tubular
seja alimentado com uma mistura reacional que contém mondmero, iniciador, solvente e

polimero. Pelo fato de ja ter sido produzido uma certa quantidade de polimero no CS7R, a

mistura reacional alimentada ao reator tubular apresenta uma viscosidade superior a

viscosidade da mistura alimentada ao reator do sistema sem pré-polimerizagédo. De acordo
com a equagdo 6.16, maiores viscosidades resultam em menores velocidades de
escoamento. Na entrada do reator tubular do sistema com pré-polimerizagdo, a velocidade
de escoamento obtida no centro (r = 0) do equipamento, para a condigdo operacional
considerada, fo1 de 0.00133 m/s, enquanto que no reator do sistema sem pré-polimerizacio,
esta velocidade foi de 0.00138 m/s. A maxima velocidade atingida no reator tubular do
sistema com pré-polimerizacio foi de 0.00176 m/s, enquanto que no reator do sistema sem

pré-polimerizagdo, esta velocidade foi de 0.00381 my/s.
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Nas figuras 7.7 e 7.8 (sistema com pré-polimerizagio), apesar da utilizagio do pré-

porém bem menor que a distor¢do verificada nas figuras 7.5 € 7.6 (sistema com pré-
polimerizagdo). A redugdo na distor¢do do perfil da velocidade axial quando o pré-
polimerizador € utilizado, deve-se a menor diferenca de viscosidade da mistura reacional
entre a parede e o centro do reator tubular. Conforme foi citado anteriormente, no sistema
sem pré-polimerizagfio esta diferenca € de quase trés vezes (figura 7.1) logo no primeiro

meto metro do reator. No sistema com pré-polimerizagio, para este mesmo comprimento, a

diferenga nfo chega a 1.5 vezes,
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Figura 7.6 — Velocidade axial da mistura a partir
do 15° metro em um reator tubular de 75 metros

sem pré-polimerizaciio.

Figura 7.5 — Velocidade axial da mistura a partir
do 15° metro em um reator tubular de 75 metros
sem pré-polimerizagio.
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As figuras 7.9, 7.10, 7.11 e 7.12 mostram a evolucdo da viscosidade da solugéio
figuras 7.13 e 7.14 mostram a evolugdo desta propriedade fisica no reator do sistema com
pré-polimerizacio. Como pode ser observado a partir das figuras 7.9 e 7.10, para a
condig¢do operacional considerada na simulag8o, o valor da viscosidade da mistura reacional
na regifo da parede na saida do reator tubular do sistema sem pré-polimerizagio, € cerca de
11000 vezes superior a viscosidade da mistura na entrada do equipamento, para uma
conversdo de mondmero de aproximadamente 90% no final do equipamento. J& no reator
do sistema com pré-polimerizacgio, este aumento € de apenas aproximadamente 300 vezes,

para uma conversdo de mondmero proxima de 65% (figuras 7.13 € 7.14).
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Figura 7.10 -~ Viscosidade da mistura em um
reator tubular de 75 metros sem pré-
polimerizacdo.

Figura 7.9 - Viscosidade da mistura em um reator
tubular de 75 metros sem pré-polimerizacio.
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Figura 7.12 — Viscosidade da mistura a partir do
15° metro em um reator tebular de 75 metros sem

pre-polimerizacio,

Figura 7.11 — Viscosidade da mistura a partir do
15° metro em um reator tubuiar de 75 metros sem

pré-polimerizacio.
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Segundo Yuan et al. (1991), na polimerizagio em suspensio do estireno, verifica-
se um aumento na viscosidade de cerca de 50000 vezes no interior das particulas no
intervalo de 10 & 56%. O significativo aumento observado na viscosidade da solugéo
politri_'érica' na regido da parede do reator tubular, deve-se as baixas velocidades axiais de
escdam_enfo nesta regifio, e principalmente a ocorréncia do efeito gel. Quando este efeito se
promixicia_ no sistema, tem-se um consideravel aumento na conversio das moléculas de
monﬁfﬁérb em polimero, e no tamanho das cadeias poliméricas, uma vez que a difusdo das
macromoléculas ativas no meio reacional praticamente cessa devido ao emaranhamento das
mesmas. Com 1isto, a probabilidade de duas macromoléculas em crescimento se
encontrarem € proporcionarem a ocorréncia da reacdo de terminacdo diminui
consideravelmente. Neste momento, apenas as moléculas pequenas (mondmero, solvente e

iniciador) conseguem se difundir sem problemas no meio reacional. Entdo, com o

pronunciamento do efeito gel, as moléculas de mondmero reagem com as macromoléculas
em crescimento, fazendo com.que as mesmas apresentem um significativo aumento no

tamanho médio .de suas cadeias. Como a viscosidade ¢ um pardmetro considerado

de?engiéﬁté-ﬁdé' fragdo de polimero e do comprimento médio das cadeias poliméricas,
Véfiﬁé&sé um __considerave__i aumento deste pardmetro fisico da mistura reacional. Este
aumentena regl"aio da parede do reator é muito mais significativo que na regido central, uma
vez qué as baixas velocidades verificadas na regifio da parede resultam na antecipagio do

pronunciamento do efeito gel devido as maiores taxas reacionais.

Por causa das baixas velocidades verificadas na regifio da parede do reator tubular,

desde a entrada do mesmo, as moléculas que escoam por esta regido apresentam um tempo
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de residéncia maior que as moléculas que escoam na regifo central do equipamento.
~ Consequentemente, maiores taxas de conversio sdo obtidas.na regido da parede. Este-

comportamento pode ser observado nas figuras numeradas de 7.15 até 7.26 (conversdes de

iniciador e mondmero no reator tubular dos sistemas com e sem pré-polimerizacgo.

Analisando as curvas de conversdo de iniciador no sistema sem pré-polimerizagdo
(figuras 7.15 a 7.18), verifica-se que acentuados perfis radiais se desenvolvem ao longo do
reator tubular, Este comportamento € uma consequéncia da forte distor¢io sofrida pelo
perfil radial da velocidade axial de escoamento da solugdo polimérica, além das

difusividades massica e térmica resultantes dos fenOmenos de transferéncia de massa e

calor respectivamente.
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Figura 7.15 — Conversdo de iniciador em um
reator tubular de 75 metros sem pré- reator
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Figura 7.16 — Conversio de imiciador em um
tubular de 75 metros sem pré-
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Como pode-se observar nas figuras 7.19 e 7.20, quando tem-se polimero na

alimentaglo.do reator tubular, o perfil radial da conversio de iniciador desenvolvido ao
longo deste equipamento, € menos acentuado que o perfil verificado quando ndo se realiza

a pré-polimerizagio do mondmero em um CS7R,
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Figura 7.19 - Conversio de iniciador em um Figura 720 — Conversdo de iniciador em um
reator tubular de 60 metros com pré- reator fubular de 60 metros com pré-

polime__n_’zaz;éc. polimetizagio.

Devido as baixas velocidades axiais de escoamento verificadas na regido da parede
do reator tubular, tem-se maiores conversfes de iniciador nesta regido, o que leva a um
numero maior de radicais primdarios formados (maior consumo de mondmero pelas reagdes
de inicia¢do quimica). Consequentemente, um comportamento semelhante ao da conversio
7.21 até 7.26) ao longo do reator tubular. O aumento nas taxas de conversdo de iniciador e
principalmente de mondmero, verificado na regifo central do equipamento, sera explicado
apds apresentagio dos perfis de peso molecular médio ponderal das moléculas de polimero.
Assim como observado no perfil de converséo de iniciador, a utilizagdo do CSTR como pré-
polimerizador reduziu os gradientes radiais e os valores da conversio de mondémero
desenvolvidos ao longo do reator tubular, A reducdo da conversdo de mondémero com a
utilizagio do pré-polimerizador, sera explicada apds apresentacgo dos perfis da temperatura

do meio reacional.
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Figura 7.23 - Conversdo de mondmero a partir do
15° metro em um reator tubular de 75 metros sem
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Figura 7.24 — Conversdo de mondmero a partir do
15° metro em um reator tubular de 75 metros sem
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Uma das caracteristicas das reagOes de poliadigdo € que, uma vez iniciada a cadeia

polimérica,..0. seu. crescimento € muito rapido, com altos graus de polimerizacdo sendo
obtidos logo no inicio da reagio, mesmo com baixos valores de conversdo. No inicio da
reagdo de polimerizaciio, as moléculas de mondmero iniciadas (radicais primérios) pelos
radicais gerados na decomposicio das moléculas de iniciador, atacam outras moléculas de
mondmero, propagando seu centro ativo e proporcionando o crescimento da cadeia
polimérica. Este crescimento € muito rapido pois, no inicio da reagdo, a quantidade de
moléculas de mondmero presentes no meio reacional ¢ muito grande. Entdo, devido ao
grande nimero de reagdes consecutivas entre as cadeias poliméricas em crescimento e as
moléculas de mondmero, uma grande quantidade de calor ¢ liberada logo no inicio da
rea¢do, uma vez que a reagio de propagacdo € responsavel i)or praticamente todo o calor
liberado pela reagdo de polimerizagdio. No sistema sem pré-polimerizagdo, esta grande
liberagdio de calor ocorre logo no inicio do reator tubular, principalmente na regido central,
pois a presen¢a da camisa de resfriamento mantém a regifio da parede com temperaturas

inferiores ao centro do equipamento, como pode ser observado nas figuras 7.27 e 7.28.
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Figura 7. 27 - Temperatura do meio reacional em Figura 7.28 — Temperatura do meio reacional em
um - reator  tubular de 75 metros sem pré- um reator tubular de 75 metros sem pré-
polimerizdgdo. polimerizagio,

i Dé_?cord_o_ com as curvas da conversdo de monémero, obtidas nos sistemas com e
sem pré-polimerizacdo (figuras 7.21 a 7.26), verifica-se que quando o pré-polimerizador ¢
utilizado, menores valores de conversio sio obtidos na saida do reator tubular. Este
comportamento ocorre porque a maior parte do calor liberado pela reagdo de polimerizacio
acontece no CSTR, fazendo com que menores temperaturas e gradientes radiais de

temperatura menos acentuados se pronunciem ao longo do reator tubular, como pode ser
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observado comparando-se as figuras 7.31 e 732 com as figuras 729 e 7.30

_respectivamente. Além disso, nota-se o desenvolvimento de um efeito gel mais ameno. .
quando o pré-polimerizador ¢ utilizado (figuras 7.21 & 7.26). No CSTR, a ndo consideragéo
do caracteristico calor liberado no inicio da reagdo devido a consideragfio da hipotese de
operagdo do equipamento em condigdes isotérmicas, pode ser relevante se considerarmos
que o equipamento possui um eficaz sistema de controle da temperatura do meio reacional.
Como a operagdo no CSTR esta sendo considerada isotérmica, a temperatura de

alimentagdo do reator tubular ¢ a mesma de alimentagdo do CSTR.

Outro fator que faz com que os valores de conversdo sejam menores na saida do
reator tubular do sistema com pré-polimerizago, é o caracteristico rendimento inferior dos

reatores continuos de tanque agitado (CS7R) quando comparados aos reatores tubulares.
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Figura 7.29 — Temperatura do meio reacional a
partir do 157 metro em um reator tubular de 73
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Figura 7,31 - Temperatura do meio reacional ¢em
um reator tubular de 60 metros com pré-
polimerizacio,

Figura 7.30 — Temperatura do meio reacional a
partir do 15° mefro em um reator tubular de 75
metros sem pré-polimerizagio.
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Figura 7.32 —~ Temperatura do meio reacional em
um reator fubular de 60 metros com pré-
polimerizago.
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As propriedades de um polimero estdo diretamente relacionadas ao peso molecular

-médio das_cadeias formadas. Portanto, a_compreensdo_do comportamento desta varidvel
durante o curso da reagdo ¢ fundamental na produgiio de polimeros. Dependendo da
aplicagdo do polimero produzido, diferentes tipos de distribui¢do de peso molecular médio
sdo preferiveis. Segundo Lynn e Huff (1971), quando estas propriedades correspondem a
uma distribuigdo de peso molecular extremamente estreita, o reciclo de parte do polimero
produzido deve ser a Unica maneira de se conduzir a reagdo em um reator tubular. Ainda
em reator tubular, se as propriedades corresponderem a uma distribuigdo apenas moderada,
entdo deve-se conduzir a rea¢do em um sistema reacional com pré-polimerizacdo. As
ﬁguras 7.33, 7.34, 7.35 e 7.36 apresentam a evolugdo do peso molecular médio ponderal
das cadeias poliméricas durante a produgdo do poliestireno em um reator tubular sem pré-
polimerizagdo, enquanto que as figuras 7.37 e 7.38 sdo para um reator tubular com pre-

polimerizagdo.

_ Conforme as figuras 7.33 e 7.34, na entrada do reator tubular sem pre-
polimerizacdo, verifica-se um crescimento quase que instantdneo das cadeias poliméricas,
onde o peso molecular médio ponderal atinge aproximadamente 125000 kg/kmol para a
condi¢io de operagdo considerada na simulagfio. Conforme foi citado anteriormente, uma
das caracteristicas das poliadicBes é a obtencdo de altos pesos moleculares quase que
instantaneamente apds o inicio da reacio, mesmo com baixas conversdes de mondmero.
Apos este rapido crescimento, observa-se na regido da parede do reator tubular, que as

cadeias poliméricas crescem mais rapidamente do que no centro do equipamento,

Apesar das menores temperaturas verificadas na regido da parede ao longo do
reator tubular, maiores taxas de conversdo tanto de mondmero como de iniciador sdo
verificadas devido as baixas velocidades de escoamento das moléculas nesta regifo do
equipamento. Teoricamente, quanto maior a taxa de decomposi¢fio de iniciador, maior o
nomero de radicais prontos para iniciar novas cadeias poliméricas (grande consumo das
moléculas de mondmero pelas reagdes de iniciagdo quimica) e, consequentemente, menor
deve ser o peso molecular médio ponderal do polimero. Porém, isto ndio € verificado na
regido da parede ao longo do reator tubular, pois as baixas velocidades observadas nesta
regido, resultam na antecipagfio do pronunciamento do efeito gel devido as maiores taxas

reacionais, principalmente as taxas de consumo de mondmero pelas reagdes de propagagio:



120

Além disso, as temperaturas inferiores verificadas nesta regifio contribuem para.o aumento

~ do peso molecular médio do polimero produzido.
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Figura 7.33 — Peso molecular médio ponderal do Figura 7.34 — Peso molecular médio ponderal do
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polimero em um reator tubular de 75 metros sem

polimero em um reator tubular de 75 metros sem
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pré-polimerizacio.

Analisando o comportamento do peso molecular médio ponderal ao longo do
reator tubular do sistema com pré-polimerizagio (figuras 7.37 e 7.38), verifica-se que os
perfis radiais desenvolvidos sdo bem menos acentuados que os perfis radiais desenvolvidos
ao longo do reator tubular do sistema sem pré-polimerizagio. Além disso, os valores finais

do peso molecular também sdo inferiores aos obtidos no sistema sem pré-polimerizagio.

Na entrada do reator tubular do sistema com pré-polimerizacdo (figuras 7.37 e

7.38), ndo verifica-se o rapido crescimento das cadeias poliméricas como no reator do
sistema sem pré-polimerizag@io (figuras 7.33 e 7.34). Como uma das caracteristicas das

. .poliadicdes € a obtencdo de altos pesos. moleculares quase que instantaneamente apds o
inicio da reagdo, no sistema com pré-polimerizagio, este comportamento acontece no pré-

polimerizador, ou seja, no CSTR, e ndo reator tubular.

Conforme foi explicado anteriormente, menores taxas reacionais sdo obtidas no
reator tubular do sistema com pré-polimerizagdo devido as menores temperaturas
desenvolvidas neste equipamento (dissipacdo do grande calor gerado pela reagio de
polimerizagdo no CSTR). Como o crescimento das cadeias poliméricas depende das reagdes
de propagagdo, que por sua vez dependem da temperatura do meio reacional, menores
pesos moleculares sdo obtidos, como pode ser observado quando compara-se o

comportamento entre as curvas apresentadas nas figuras 7.35 e 7.36, e 7.37 ¢ 7.38
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respectivamente. O desenvolvimento ‘de perfis radiais menos acentuados para o peso

molecular, quando utiliza-se um CSTR como pré-polimerizador, deve-se ao mesmo motivo
que leva ao desenvolvimento de perfis radiais de conversio menos acentuados neste
sistema, ou seja, a eliminagdo do consideravel calor gerado no inicio da reagdo pelo pré-
polimerizador (CS7R). Na saida do reator tubular do sistema sem pré-polimerizacio
(figuras 7.33, 7.34, 7.35 e 7.36), observa-se uma diferenga de aproximadamente 45000
(kg/kmol) entre os pesos moleculares médios ponderais nas regides da parede e no centro
do equipamento. Ja na saida do reator tubular do sistema com pré-polimerizacdo (figuras
6.38 e 6.39), esta diferenga ¢ de apenas 35000 (kg/kmol), o que significa que realmente

pode-se produzir polimeros com propriedades mais homogéneas nestes sistemas reacionais.
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Figura 7.36 — Peso molecular médio ponderal do
polimero a partir do 157 metro em um reator
tubular de 75 metros sem pré-polimerizagio.

Figura 7.35 — Peso molecular médio ponderal do
polimero a partir do 153° metro em um reator
tubular de 75 metros sem pré-polimerizacio.
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Figura 7.38 — Peso molecular médio ponderal do
polimero em um reator tubular de 60 metros com
pré-polimerizacao.

Figura 7.37 — Peso molecular médio ponderal do
polimero em wm reator tubular de 60 metros com
pré-polimerizagio.
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Nas figuras 7.3, 7.4 (velocidade de escoamento), 7.15, 7.16 (conversdo de

iniciador), 7.21, 7.22 (conversio de mondmero), 7.33 e 7.34 (peso molecular médio

ponderal), todas referentes ao reator tubular do sistema sem pré-polimerizagio, nota-se uma
mudanga brusca no comportamento das curvas na regio central, proximo ao 35° metro do
equipamento. Este comportamento se deve ao pronunciamento do efeito gel na regido
central do reator. Nesta regido, conforme a mistura reacional escoa e reage, as cadeias
poliméricas aumentam mais lentamente de tamanho do que na regiio da parede do
equipamento. Este crescimento € lento na regido central devido ao aumento da velocidade
de escoamento (distorg@o do perfil) logo apos a entrada do reator, favorecido pelas altas
temperaturas verificadas nesta regido do equipamento. Apesar de altas temperaturas
resultarem em maiores taxas reacionais, baixas taxas reacionais sdo verificadas no centro
do reator tubular devido ao curto tempo de residéncia das moléculas (maior velocidade

axial de escoamento) nesta regifio do equipamento.

Quando as macromoléculas em crescimento atingem um determinado tamanho
critico, de forma que o volume livre do meio reacional comprometa a difusdo das mesmas,
tem-se uma autoaceleragdo da reagdio, conhecida como efeito gel. A partir deste momento,
conforme foi comentado anteriormente, tem-se uma diminui¢do na taxa de terminacdo das
cadelias poliméricas e um aumento na taxa de propagacio das mesmas, uma vez que apenas
as moléculas pequenas, como as de mondmero, tniciador e solvente, conseguem se difundir
no meio reacional sem problemas. Como a taxa de terminagio das macromoléculas ativas
diminui, e o nimero destas ¢ superior ao nimero de radicais resultantes da decomposicéo

das moléculas de iniciador, tem-se um maior consumo das moléculas de mondmero pelas

taxa de consumo de mondémero resulta no aumento da taxa de crescimento das
macromoléculas. O aumento no tamanho das macromoléculas causa um aumento na
viscosidade e na densidade da solu¢do polimérica, fazendo com que ocorra uma redugfio na
velocidade axial de escoamento das moléculas na regido central do reator tubular, como
pode ser observado nas figuras numeradas de 7.3 4 7.8. Quando isto acontece, tem-se um
ligeiro aumento da velocidade de escoamento das moléculas na regido da parede. do reator,
de forma a garantir um fluxo massico constante através da secdo transversal do
equipamento. Este comportamento faz com que o perfil de velocidade apresente uma

tendéncia em retornar & forma parabolica.
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QOutra consequéncia do aumento da taxa de propagagiio das moléculas de

7.30 (sistema sem pré-polimerizagdo), pode-se observar uma queda da temperatura na
regido central do reator tubular mais lenta do que a verificada nas figuras 7.31 e 7.32
(sistema corh pré-polimerizagdo), devido ao aumento na taxa de liberagio de calor causada
pelo pronunciamento do efeito gel. As macromoléculas produzidas no reator tubular do
sistema com pré-polimerizagdo {moléculas com peso molecular inferior), resultam em um
efeito gel mais ameno, assim como uma taxa menor de liberagio de calor, como pode ser
visto nas figuras referentes & conversdo de iniciador (figuras 7.19 e 7.20), conversdo de
mondmero (figuras 7.25 e 7.26), temperatura do meio reacional (figuras 7.31 € 7.32) e ao
peso molecular médio ponderal do polimero produzido (figuras 7.37 e 7.38). O aumento na
velocidade de decomposicio das moléculas de iniciador na regido central do reator tubular,
observado nas figuras numeradas de 7.15 & 7.20, deve-se ao aumento do calor liberado

pelas reagOes de propagacio.

As curvas referentes ao peso molecular médio numérico das cadeias poliméricas
ndo serdo apresentadas no presente trabalho, apenas as curvas do indice de polidispersdo
das mesmas, que nada mais ¢ do que a divisdo do peso molecular médio ponderal do
polimero pelo numérico do mesmo. O aumento do indice de polidispersdo ocorre quando
tem-se um aumento das taxas de propagacgdo frente as taxas de iniciag&o, ou seja, quando as
moléculas de polimero em crescimento aumentam mais a sua massa do que seu namero.
Quando esta situacdo acontece, significa que a reagdio de terminac¢iio das macromoléculas

em crescimento passa a ser controlada pela difusdo das mesmas (emaranhamento das

ativas no meio reacional, o que favorece o aumento das taxas de propagagdo do mondmero

¢ das taxas de transferéncia de cadeia tanto para o mondmero quanto para o solvente.

Analisando as figuras 7.39 e 7.40, referentes ao reator tubular do sistema sem pré-
polimerizagdo, observa-se um aumento do indice de polidispersdo das cadeias poliméricas,
na regido da parede, desde a entrada do reator tubular. No centro do reator, este aumento
apenas se verifica a partir do 35° metro do equipamento aproximadamente. Este aumento
do indice de polidispersdo significa que, devido aos efeitos conjuntos do peso molecular
médio ponderal das cadeias poliméricas, da temperatura e do volume livre do meio

reacional nesta regido do equipamento, o efeito gel se pronunciou na soluc@o polimérica.
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Figura 7.39 — Indice de polidispersio do polimero Figura 7.40 — Indice de polidispersio do polimero
em wm reator tubular de 75 mefros sem pré- em um reator tubular de 75 metros sem pré-
polimerizagdo. polimerizagio.

De acordo com as figuras numeradas de 7.15 & 7.20, todas referentes ac consumo
de iniciador, nota-se que para a condigio operacional estipulada, elevados valores de
conversdo sdo obtidos no final do reator tubular (aproximadamente 100%). O esgotamento
do iniciador resulta na interrupgdo da iniciagdo de novas cadeias poliméricas. Conforme as
figuras numeradas de 7.21 a4 7.26, nota-se que quando- o iniciador ¢ quase que totalmente
consumdo; ainda tem-se a presenga de uma grande quantidade de moléculas de mondmero
no meio reacional, ¢ que estas moléculas ainda continuam sendo consumidas, s6 que agora
apenas pelas reagdes de propagaciio e transferéncia de cadeia. Como o consumo das
moléculas de mondmero pelas reagdes de transferéncia de cadeia sio despreziveis frente ao
consumo destas moléculas pelas reacOes de propagacio, tem-se épeﬁas um aumento do

comprimento das cadeias poliméricas, e consequentemente, da massa das mesmas. Isto faz

Comparando a evolucio do indice de polidispersdo ‘das cadeias polimericas no
reator fubular dos sistemas sem (figuras 7.41 e 7.42) e com pré-polimerizacdo (figuras 7.43
e 7.44), observa-se que no sistema com pré-polimerizagiio, menores valores para a
polidispersidade do polimero ¢ gradientes radiais menos _acentuadcs desté; propriedade sdo
obtidos a0 lofigo “do ‘reator tubular. Isto significa c;u'e um efeito gel ‘mais ameno se
pronuncia neste sistema reacional, conforme foi citado anteriormente na explicagdo sobre a
obtengdio de cadeias poliméricas com peso molecular inferior em sistemas com préw

polimerizagio.
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Apds a entrada do reator tubular do sistema com pré-polimerizagdo, verifica-se

_uma ligeira queda no valor do indice de polidispersgo, seguido de um continuo aumento até
o final do equipamento (figuras 7.43 e 7.44). O CSTR (pré-polimerizador) fornece ao reator
tubular um polimero com uma certa polidispersdo (1.62 aproximadamente para a condi¢do
operacional considerada). Apos a entrada deste polimero no reator tubular, nota-se um certo
acumulo de calor na regido central, causada pela consideragio de nfo isotermicidade do
sistema, que € rapidamente dissipado pela camisa de resfriamento deste equipamento. No
momento em que este calor ¢ liberado, as taxas de inicia¢@o sofrem um aumento maior que
as taxas de propagagdo, fazendo com que as macromoléculas em crescimento aumentem
mais em numero do que em massa, resultando na diminui¢do do peso molecular médio
ponderal das mesmas, como pode ser verificado nas figuras 7.37 e 7.38. O peso molecular
médio ponderal diminui devido ao aumento do nimero de novas cadeias poliméricas ativas
de baixo peso molecular. Consequentemente, o indice de polidispersdo das cadeias
poliméricas também diminui, uma vez que esta propriedade do polimero ¢ determinada
através da divisdo do peso molecular médio ponderal pelo peso molecular médio numérico

do polimero produzido.

A medida que o equipamento vai sendo resfriado e a concentracdo de iniciador
diminuindo, tem-se uma diminui¢io das taxas de decomposicdo e iniciagdo quimica, € um
aumento nas taxas de propagacdio, fazendo com que haja um aumento no indice de

polidispersdo das cadeias poliméricas.
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Figura 7.41 ~ Indice de polidisperso do polimero
a partir do 157 metro em um reator tubular de 75
metros sem pré-polimerizagio.

Figura 7.42 — Indice de polidispersdo do polimero
a partir do 15° metro em um reator tubular de 75
metros sem pré-polimerizagio.
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Figura 7.43 — Indice de polidispersiio do polimero Figura 7.44 — Indice de polidispersio do polimero
em um reator twbular de 60 metros com pré- em um reator tubular de 60 metros com pré-
polimerizaco. polimerizagio.

A pequena diferenga entre os valores do indice de polidispersao do polimero,
obtidos nos sistemas com e sem pré-polimerizacio, € uma consequéncia da condigio
operacional utilizada nas simulagées, onde o principal fator que proporciona a aproximagéo

destes valores, € o grande tempo de residéncia das moléculas dentro do reator tubular.

As figuras 7.45, 7.46, 7.47 ¢ 7.48 representam a variacdo da densidade da solucio
polimérica no reator tubular sem pré-polimerizagio, enquanto que as figuras 7.49 ¢ 7.50
representam a variagdo deste pardmetro fisico no reator tubular com pré-polimerizagio.
Como pode-se observar, a evolugdo da densidade no reator tubular apresenta o mesmo
comportamento da conversdo de mondmero tanto para o sistema sem pré-polimerizaco,
quanto para o sistema com pré-polimerizagdo. Conforme foi apresentado na segdo 4.3, a

densidade ¢ uma fun¢io que varia com temperatura e com as concentragdes de solvente e

' mcnﬁmero “A “concentragdo de solvente ¢ um pardmetro” qué possui uma variagio
insi'gniﬁqahte ao longo do equipamento, porém a variagio da concentragdo de mondmero,
a0 conf:rano, "apresenta uma grande variagfio tanto ao longo do raio como ao longo do
comprlmento do reator tubular. Como a temperatura do meio reacional é um pardmetro que
dg_épén&é' I_prin_'cipalmen_ic do consumo de mondmero pelas reagdes de propagacgio, pode-se
considerar que a densidade da mistura reacional apresenta uma maior dependéncia da taxa
de conversio do mondémero do que da temperatura do meio. Portanto, as mesmas
explicagdes apresentadas para compreender o desenvolvimento dos perfis da conversdo das
moléculas de mondOmero em polimero, podem ser consideradas para explicar o

comportamento da densidade da solugfio polimérica ao longo do reator tubular.
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Figura 7.45 — Densidade da mistura em um reator
tubular de 75 metros sem pré-polimerizacio.
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Figura 7.47 — Densidade da mistura a partir do 15°
metro em um reator tubular de 75 metros sem pré-

polimerizagio.
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Figura 7.46 - Densidade da mistura em um reator
tubuiar de 75 metros sem pré-polimerizaco.
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Figura 7.48 — Densidade da mistura a partir do 15°
metro em um reator tubular de 75 metros sem pré-

polimerizacgio.
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Figura 7.49 - Densidade da mistura em um reator

tubular de 60 metros com pré-polimerizagio.
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Figura 7.50 — Densidade da mistura em um reator
tubular de 60 metros com pré-polimerizagio
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7.2 — Influéncia da Quantidade de Solvente

Esta secdio tem como principal objetivo, apresentar a andlise da influéneia da
quantidade de solvente utilizada no meio reacional sobre os perfis das principais variaveis
de processo, desenvolvidos ao longo de reatores tubulares isentos de pré-polimerizago.
Nas simula¢Bes realizadas, as dimensdes do reator tubular (didmetro e comprimento), as
temperaturas de alimentagio e da camisa de resfriamento deste equipamento, a
concentracdo de iniciador € a vazio massica da solucio consideradas, encontram-se listadas

abaixo, respectivamente:

e Di=0.0254 (m)

o [=750{(m)

s Tp=T.=350(K)

e Cip=0.005 (kmol/m)
e (=0.0003 (kg/s)

Nas simula¢des realizadas, as fragdes volumétricas de solvente utilizadas para o
desenvolvimento da andlise foram de 20, 30, 40 e 60% em volume, o que corresponde as
concentragdes molares de 1.7814, 2.6721, 3.5628 ¢ 5.3441 kmol/m’ para o solvente e
6.6361, 5.8065, 4.977 ¢ 3.318 kmol/m® para o mondmero, respectivamente. As variagdes
das concentragGes molares de mondmero em fungfio da fragfo volumétrica de solvente so
necessdrias para ndo violar o volume da solugfio no qual a concentragdio molar de solvente é

calculada.

As variaveis de processo analisadas nesta se¢fo sfo as mesmas que as analisadas
na seco anterior, ou seja, a velocidade axial de escoamento, a viscosidade e a densidade da
mistura reacional, as conversdes de iniciador e mondmero, a temperatura do reator, o peso
molecular médio ponderal € o indice de polidispersdo do polimero produzido ao longo do

reator tubular.

Observando as figuras 7.51, 7.52, 7.53 ¢ 7.54, verifica-se que o aumento da
quantidade de solvente na alimentacio do reator tubular resulta no desenvolvimento de
perfis radiais menos acentuados da velocidade axial de escoamento da mistura reacional ao

longo deste equipamento.
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Figura 7.51 — Perfil da velocidade axial da mistura Figura 7.52 - Perfil da velocidade axial da mistura
para 20% de solvente. para 30% de solvente.
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Figura 7.54 - Perfil da velocidade axial da mistura

Figura 7.53 — Perfil da velocidade axial da mistura
para 60% de solvente,

para 40% de solvente,

Este comportamento verificado na velocidade axial de escoamento das moléculas
ao longo do reator tubular, deve-se principalmente a significativa diferenca de variacfio
~sofrida pela viscosidade da mistura reacional em fungfio da quantidade de solvente presente .
no meio. De acordo com a equagio 4.11, utilizada para o calculo da viscosidade da mistura
reacional, quanto maior a concentragdo de solvente, menor deve ser a viscosidade da
soluglo. Analisando as figuras 7.55, 7.56, 7.57 e 7.58, observa-se uma consideravel

reducdo da viscosidade da mistura reacional quando aumenta-se a quantidade de solvente

presente no meio reacional.

Ainda baseando-se na equagfio 4.11 (calculo da viscosidade), nota-se que a
influéncia direta da utilizacio de diferentes concentragdes de solvente sobre a velocidade
axial de escoamento pode ser facilmente verificada na entrada do reator tubular, uma vez

que nesta regido do equipamento, apenas os termos referentes d concentracfio de solvente e
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a temperatura do reator sdio diferentes de zero. Como nas quatro condigdes operacionais

. consideradas_para a presente analise, apenas as concentragbes de solvente e mondmero
variam (1.7814, 2.6721, 3.5628 e 5.3441 kmol/m® para o solvente, e 6.6361, 5.8063, 4.977
e 3.318 kmol/m’ para o monémero), enquanto que a temperatura ¢ mantida em 350 K|
guanto maior a concentracio de solvente, menor € a viscosidade da mistura reacional
Conforme a equagdo utilizada para o calculo da velocidade axial de escoamento (equagdo
6.16 — Fz), quanto menor a viscosidade da mistura reacional, maior a velocidade de
escoamento. Portanto, na entrada do reator tubular, o aumento da quantidade de solvente
utilizada no meio resulta em menores valores de viscosidade, e consequentemente, em
maiores velocidades de escoamento nas regides centrais do equipamento, como pode ser

observado na tabela abaixo:

Tabela 7.1 — Velocidade axial de escoamento em fungio da concentracio de solvente,

1781380 000138
2.672068 30 0.0 0.0 0.00139
37562760 40 0.0 0.0 0.00140
5334100 60 0.0 0.0 0.00141

De acordo com os valores da velocidade axial de escoamento na regifio central da
entrada do reator tubular, em fungdo da concentragio de solvente utilizada no meio,

presentes na tabela 7.1, conclui-se que a concentracio de solvente tem uma influéncia

. direta_pouco expressiva.sobre a viscosidade da mistura reacional e, consequentemente, . . .

sobre a velocidade axial de escoamento. Portanto, a significativa diferenga verificada entre
os perfis da viscosidade da mistura reacional (figuras 7.55, 7.56, 7.57 e¢ 7.58) e,
consequentemente, da velocidade axial de escoamento (figuras 7.51, 7.52, 7.53 e 7.54),
desenvolvidos ao longo do reator tubular, € principalmente uma consequéncia da variagéo
da fragdo massica de polimero (Hui e Hamielec, 1968) e do grau de conversio médio
numérico do polimero produzido quando diferentes quantidades de solvente sio utilizadas
no meio reacional. Esta influéncia indireta da utilizacio de diferentes concentragbes de
solvente sobre a viscosidade e, consequentemente, sobre a velocidade axial de escoamento,

sera explicada a seguir,



132

“',"‘

&7
5
v
Viscosidade de Mistirg -

s,
<

Sy

P
s
S

oy
<

L
oy
<
<7

Viseosidade da bMisturs .
=

&
5
bty
5
5
jis
45
s
it
i
W
\§\
3

<5

o
1
i
S

7

5‘
o

\\h
i
3

s
6

&
i
(i

i
.*'
3

oty
K0
"’ }‘*
e

"’ 7
i, i"
il
'f:"t"u
W4 "l
R
R

(
i

R L
e <

e

ST,

ALY g

L35 2

-0 00835 IS

50
& %*’n@%
~& oI o o

Figura 7.55 — Perfil da viscosidade da mistura Figura 7.56 — Perfil da viscosidade da mistura
para 20% de solvente. para 30% de solvente.

=5
SRS
S
T
T

2mze

n.m
057 = =
& a
[i¥= é 3
k =
05 o “
« 0
§ H
b k4
g g
= =

L

A
a5 @di@

oM "
45 ?p.,;p‘
S dg; -3,00835% “ b ® .
%%"*Fa .0tane ) w«#\déw . a0 , ’ CP@’
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para 60% de solvente.

para 40% de solvente.

radiais menos acentuados para a conversio de iniciador ao longo do reator tubular. De
acordo com ¢ mecanismo cinético considerado no presente trabalho (reagdes 4.2 a 4.1), a
concentragio de solvente ndo possui uma influéncia direta sobre as taxas de decomposicio
das moléculas de iniciador. Portanto, os perfis radiais no consumo de iniciador, observados
ao longo do reator tubular, sfo resultantes das distorgdes sofridas pelo perfil da velocidade
axial de escoamento na regido central deste equipamento, pois as maiores velocidades

verificadas nesta regido resultam em menores taxas de decomposi¢io das moléculas de

iniciador (menores tempos de residéncia).
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Figura 7.60 — Perfil da conversfio de iniciador
para 30% de solvente.

Figura 7.59 — Perfil da conversic de iniciador
para 20% de solvente.
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Figura 7.62 — Perfil da conversio de iniciador

Figura 7.61 — Perfil da conversio de iniciador
para 60% de solvente,

para 40% de solvente.

Ao contrario das taxas de decomposicfio das moléculas de iniciador, as taxas de
~consumo_das _moléculas mondémero sdo diretamente influenciadas pela concentracio de
solvente utilizada no meio reacional, como pode ser observado na etapa da transferéncia de
cadeia para o solvente (reagbes 4.g ¢ 4.h) do mecanismo cinético considerado (secfio 4.2).
De acordo com esta etapa, quanto maior a concentragdo de solvente, maior deve ser o
consumo de mondmero. Porém, analisando as figuras 7.63, 7.64, 7.65 ¢ 7.66, todas
referentes a conversiio de monémero ao longo do reator tubular, verifica-se que a utilizagio
de maiores concentragbes de solvente no meio reacional, resulta em menores valores de
conversdio das moléculas de mondmero em polimero. O principal motivo que faz com que
este comportamento seja observado, é o pronunciamento mais acentuado do efeito gel
quando utiliza-se menores quantidades de solvente no meio reacional. Outro motivo deste

comportamento ¢ que a quantidade de mondémero diminui conforme aumenta-se a
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quantidade de solvente no meio reacional, dificultando a obtencfio de altos valores de
_conversdo. Observando as curvas de conversio. de mondmero (figuras 7.63, 7.64,.7.65 e-
7.66) na regido central do reator tubular, verifica-se que quando baixas concentracdes de
solvente sdo utilizadas, tem-se uma autoaceleragio da reagdo muito mais significativa nesta
regido do equipamento, favorecida pela maior distor¢dio do perfil da velocidade axial de
escoamento nestes casos, (figuras 7.51, 7.52, 7.53 ¢ 7.54). Na regifio da parede deste

equipamento também € possivel verificar este comportamento, porém nfo tio claramente

quanto na regifio central.
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Figura 7.63 — Perfil da conversio de mondémero Figura 7.64 — Perfil da conversio de mondmero
para 20% de solvente. para 30% de solvente.
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Figura 7.65 — Perfil da conversio de mondmero Figura 7.66 — Perfil da conversdo de mondmero
para 40% de solvente. para 60% de solvente.

Conforme foi citado na se¢fio anterior, o efeito gel ¢ um fenbmeno cinético que se
pronuncia em meios relacionais poliméricos devido & limitagdo difusional das moléculas

presentes neste meio reacional. Esta limitacdo difusional é causada pela agdo conjunta do
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peso molecular médio ponderal das cadeias poliméricas, da temperatura ¢ do volume livre

do meio-reacional; e resulta- em um aumento do consume-das moléculas- de- mendémero-pelas- -

reagdes de propagagio,

Como pode ser observado nas equagdes 4.3 e 4.5, a velocidade especifica da
reaciio de propagagdo ¢ aproximadamente 500000 vezes maior que a velocidade especifica
da reagdo de transferéncia de cadeia para o solvente. Entdo, apesar do aumento do consumo
das moléculas de monomero pelas reacdes de transferéncia de cadeia para o solvente
quando utiliza-se maiores concentragdes de solvente, o aumento do consumo das moléculas
de mondmero pelas reacdes de propagagio, devido ao pron&nciamento mais acentuado do
efeito gel quando menores concentragdes de solvente sfo utilizadas, é muito maior que o
consumo destas moléculas pelas reagbes de transferéncia de cadeia para o solvente.
Portanto, como observado nas figuras 7.63, 7.64, 7.65 ¢ 7.66, o aumento da quantidade de
solvente no meio reacional resulta no pronunciamento mais ameno do efeito gel, e

consequeniemente, em menores conversdes das moléculas de mondmero em polimero.

A diferenca dos perfis de temperatura desenvolvidos ac longo do reator tubular
quando diferentes quantidades de solvente sdo utilizadas no meio reacional, verificada nas
figuras 7.67, 7.68, 7.69 e 7.70, ¢ uma consequéncia das diferentes taxas de consumo das
moléculas de mondmero pelas reacdes de propagaciio, pois considera-se que estas reacdes
sdo responsaveis pela liberagfio de praticamente todo o calor da reagdo de polimerizagfo.
Por este motivo, o calor liberado pelas reagfes das outras etapas do mecanismo reacional

considerado s@io desprezadas no modelo matemdtico desenvolvido (balango de energia).

..Além _do calor liberado. pelas reagdes de propagacfo, a velocidade com que a mistura,

reacional escoa através do reator tubular (figuras 7.51, 7.52, 7.53 e 7.54) também influencia
no desenvolvimento dos perfis de temperatura, pois a velocidade influencia a taxa com que

o calor gerado ¢ retirado pela camisa de resfriamento do reator.

Observando as figuras 7.67, 7.68, 7.69 e 7.70, nota-se que quando menores
concentragdes de solvente sfo utilizadas no meio reacional, maior é o acimulo de calor na
regifo central do reator tubular, pois nestes casos, maiores velocidades axiais de
escoamento da mistura reacional ¢ maiores taxas de consumo de mondmero pelas reagdes

de propagagiio, sdo verificadas nesta regifio do equipamento.
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Figura 7.67 — Perfil da temperatura do reator para
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Figura 7.70 — Perfil da temperatura do reator para

Figura 7.69 — Perfil da temperatura do reator para
60% de solvente.

40% de solvente.
Em reagdes de polimerizagio em solugfo, a presenga de solvente no meio
reacional afeta significativamente o peso molecular do polimero produzido. Conforme o
..mecanismo. reacional considerado, apresentado-na-se¢So-4.2, as moléculas de solvente
participam da reagdo de polimerizagfo através das reacdes de transferéncia de cadeia ao
solvente. Estas reagdes consistem inicialmente na transferéncia do centro ativo das
macromoléculas em crescimento para as moléculas de solvente (reagfio 4.g) presentes no
meio reacional. Em seguida, estas moléculas de solvente, agora ativas, reagem com as
moléculas de mondmero estaveis, fornecendo um novo radical primario, ou seja, uma nova
cadeia polimérica em crescimento (reagdio 4.h). Conforme o mecanismo reacional
considerado (secdo 4.2), estas reacdes de transferéncia de cadeia também ocorrem com as
moléculas de mondmero (reacdes 4.e e 4.f), porém de forma menos expressiva que as

reagdes de transferéncia de cadeia para as moléculas de solvente. Portanto, as reagdes de
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transferéncia de cadeia tanto para as moléculas de solvente como para as de monbmero,

—atuam.. come..reacdes. de . terminacfo. de. cadeia, porém,. sem. afetar.o..nimero de ... ... _

macromoléculas ativas presentes no meio reacional, pois tem-se a substituigio de uma
macromolécula ativa com comprimento de cadeia ‘»’, por outra com comprimento de
cadeia ‘1°. Esta terminagfo prematura das cadeias poliméricas resulta na redugfio do

comprimento médio e, consequentemente, do peso médio das mesmas.

Analisando as figuras 7.71, 7.72, 7.73 ¢ 7.74, todas referentes ao peso molecular
médio ponderal do polimero produzido, verifica-se que o aumento da quantidade de
solvente no meio reacional resulta em uma diminuicdo significativa do tamanho da cadeia
polimérica formada. De acordo com a reagfio 4.g do mecanismo cinético considerado, uma
macromolécula em crescimento com comprimento de cadeia ‘#’, cujo peso molecular é ‘n .
PMe’; tem sue centro ativo extinto, devido & transferéncia deste para uma molécula do
solvente. Esta molécula, por sua vez, reage com uma molécula de mondmero, dando
origem a uma nova cadeia polimérica ativa com comprimento de cadeia igual a ‘1’ (reagfio
4.g). Entdo, quanto maior a concentragiio de solvente, ou seja, quanto maior o numero de
moléculas de solvente presentes no meio reacional, maior é o nimero das rea¢Bes de
transferéncia de cadeia para este reagente, e consequentemente, menores sio 0s pesos
moleculares médio numérico ¢ ponderal do polimero produzido. Esta diminuigio do
tamanho médio, € consequentemente, do peso médio das cadeias poliméricas formadas,
com o aumento da concentracdo de solvente, reduz a viscosidade da mistura reacional, o
que favorece o desenvolvimento de perfis radiais mais homogéneos da velocidade axial de

escoamento das moléculas, como observado nas figuras 7.51, 7.52, 7.53 ¢ 7.54.
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Figara 7.71 — Perfil do peso molecular médio Figura 7.72 — Perfil do peso molecular médio
ponderal do polimero para 20% de sotvente. ponderal do polimero para 30% de solvente.
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Figura 7.73 — Perfil do peso molecular médio Figura 7.74 — Perfil do peso molecular médio
ponderal do polimero para 40% de solvente. ponderal do polimero para 60% de solvente.

Conforme foi comentado anteriormente, o efeito gel ¢ um fendmeno cinético
causado pela agéo conjunta do peso molecular médio ponderal das cadeias poliméricas, da
temperatura e do volume livre do meio reacional. A medida que a reagiio prossegue, tem-se
um aumento do peso molecular do polimero e, consequentemente, uma redugdo do volume
livre da mistura reacional. Como o volume livre corresponde ao espaco do meio reacional
utilizado pelas moléculas para se difundirem e proporcionarem o acontecimento das
reagdes quimicas do mecanismo cinético considerado, tem-se um aumento da limitacdo
difusional das moléculas com o desenvolvimento destas reagdes. Entdo, quanto maior a
quantidade de solvente utilizada na reagfio, menor o peso molecular das cadeias

poliméricas, maior o volume livre do meio reacional e, portanto, menor é pronunciamento

do efeito gel.

e peso molecular médio ponderal do polimero (figuras 7.71, 7.72, 7.73 e 7.74),
desenvolvidos ao longo do reator tubular, para as mesmas quantidades de solvente
utilizadas na rea¢do, nota-se que quando maiores pesos moleculares sdo obtidos, tem-se um
maior pronunciamento do efeito gel no meio reacional. Conforme foi comentado
anteriormente, o efeito gel causa um aumento nas taxas das reages de propagagio
(autoaceleragfio), fazendo com que as cadeias poliméricas em crescimento aumentem
rapidamente seu comprimento e, consequentemente, sua massa. De acordo com o
mecanismo reacional apresentado na seg@io 4.2, o aumento da taxa de consumo das
moléculas de mondmero pelas reagdes de propagagfo, apenas causa um aumento no

comprimento das cadeias poliméricas em crescimento (peso molecular médio ponderal),
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ndo alterando o nimero das mesmas presentes no meio reacional (peso molecular médio

produzido, pois esta propriedade ¢ determinada dividindo-se o peso molecular médio

ponderal pelo numérico, ambos do polimero produzido.

Observando as figuras 7.75, 7.76, 7.77 ¢ 7.78, todas referentes a evolugdo do
indice de polidispersfo do polimero produzido ao longo do reator tubular, nota-se que o
aumento da concentragfio de solvente reduz a polidispersidade do polimero, pois tem-se
uma reducdo do peso molecular médio ponderal do mesmo, um aumento do volume livre

do meio reacional e, consequentemente, uma redugfo no pronunciamento do efeito gel.
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Figura 7.75 — Perfil do indice de polidispersio do
polimero para 20% de solvente. polimero para 30% de solvente.

Figura 7.76 — Perfil do indice de polidispersgo do
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Figura 7.77 — Perfil do indice de polidispersio do Figura 7.78 — Perfil do indice de polidisperso do
polimero para 40% de solvente. polimero para 60% de solvente.

numérice)...Lom isso, espera-se um aumento. do indice de pelidispersiio do polimero. .. ... .
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Finalmente, a Gltima andlise realizada nesta se¢io, ¢ influéncia da concentragio de

Como pode ser observado nas figuras 7.79, 7.80, 7.81 e 7.82, os perfis da densidade da
mistura reacional, desenvolvidos ao longo do reator tubular, sfo idénticos aos perfis da
conversdo do mondmero em polimero (figuras 7.63, 7.64, 7.65 e 7.66). De acordo com a
equagfio utilizada para o calculo da densidade da mistura reacional (equagio 4.7), este
pardmetro fisico ¢ dependente da temperatura do meio reacional e das fragdes massicas de
mondmero, solvente e polimero, onde a densidade € calculada somando-se as densidades
individuais de cada um dos componentes do sistema (equagdes 4.8, 4.9 e 4.10), ponderadas
pelas respectivas fragdes massicas. Analisando as equagdes utiiizadas para o calculo das
densidades individuais de cada um dos componentes do sistema, verifica-se que para uma
mesma temperatura, o solvente apresenta a menor densidade, enquanto que o polimero
apresenfa a maior densidade. Segundo as equagGes 4.8, 4.9 ¢ 4.10, o aumento da

temperatura causa uma diminui¢do na densidade da mistura reacional.

Como a variagdio da fracdo méssica de solvente durante o curso da reagio ¢
insignificante, a densidade da mistura reacional ¢ fortemente dependente apenas da fragio
massica de polimero presente no meio, que nada mais ¢ do que uma medida indireta da
conversdo molar de mondémero. Por este motivo, a evoluglo da densidade da mistura
reacional é idéntica 3 evolugdio da conversdo de mondmero ac Jongo do reator tubular.
Portanto, assim como nos perfis da conversio de monémero ao longo deste equipamento, o
aumento da concentragio de solvente resulta no desenvolvimento de perfis radias menos

acentuados da densidade da mistura reacional.

Qutra consequéncia do aumento da concentragiio de solvente no meio reacional € a
reduciio dos valores da densidade. Quanto maior a fragdo de solvente no meio reacional,
menor € a fracdo de mondmero, ¢ consequentemente, menor ¢ a fracdo de polimero. Por
este motivo, de acordo com a equagio 4.7, quanto maior a quantidade de solvente utilizada
na reagio de polimerizacdo, menor ¢ densidade da mistura reacional, como pode ser
observado nas figuras 7.79, 7.80, 7.81 e 7.82. Apesar de maiores temperaturas serem
verificadas. quando menores concentraghes de solvente s3o utilizadas, o que favorece a
diminui¢do da densidade, menores densidades da mistura reacional sdo obtidas nas
situagdes em que menores temperaturas sdo verificadas, ou seja, quando maiores

concentragdes de solvente sdo utilizadas. Este comportamento mostra que a densidade da

na reaco de polimerizacio sobre a densidade da mistura reacional. ... ...
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mistura reacional € um pardmetro fisico muito mais dependente das fraces méssicas dos
.................................................... componentes..do_sistema do que da temperatura observada no_interior do equipamento.
Como a densidade da mistura influencia diretamente a velocidade axial de escoamento das
moléculas ao longo do reator tubular, porém de forma bem menos expressiva que a
viscosidade da mistura, a diminui¢do da densidade com o aumento da quantidade de
solvente utilizada na reagfo, ajuda no desenvolvimento de perfis radiais mais homogéneos

da velocidade axial de escoamento das moléculas, como observado nas figuras 7.51, 7.52,

7.53 ¢ 7.54.
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Figura 7.80 - Perfil da densidade da mistura para
30% de solvente.

Figura 7.79 — Perfil da densidade da mistura para
20% de solvente.
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7.3 — Influéncia da Quantidade de Iniciador

Nesta sec¢lo, serd apresentada a analise da influéncia da quantidade de iniciador
quimico (A/BN) utilizada na reagio de polimerizacfio considerada, sobre os perfis das
principais variaveis de processo, desenvolvidos ao longo de reatores tubulares isentos de
pré-polimerizacio. Nas simulages realizadas, todos os par@metros de entrada foram
mantidos constantes, com excecdo da concentracdo de iiciador. Os parimetros

considerados constantes encontram-se listados abaixo:

e Di=0.0254 (m)

o L=750(m)

o Tp=T,=350(K)

o Csp=3.5628 (kmol/m’) - 40% (volume)
o Cey=4.977 (kmol/m’} = 60% (volume)
e (=0.0003 (kg/s)

As concentracdes de iniciador na alimentacfio do reator tubular, utilizadas nas
simula¢Ges, foram 0.002, 0.005 ¢ 0.015 kmol/n?®. As varidveis de processo analisadas nesta

se¢do sAo as mesmas que as analisadas nas se¢Ges anteriores.

Analisando as figuras 7.83, 7.84 ¢ 7.85, todas referentes a evolugio da velocidade

axial de escoamento das moléculas ao longo do reator tubular, verifica-se que os perfis

meio reacional ndo influencia diretamente a velocidade axial de escoamento da mistura
reacional. Como a velocidade axial de escoamento € diretamente dependente da densidade
e da viscosidade da mistura reacional, conclui-se que estes parmetros fisicos também nio
dependem diretamente da concentragfio de iniciador utilizada na reagéio de polimerizagio.
Portanto, a velocidade axial de escoamento ¢ um pardmetro do sistema que depende quase
que exclusivamente da fragBio méssica de polimero, pois este é o parimetro que mais

influencia a densidade (equacfo 4.7) e a viscosidade da mistura reacional (equagfio 4.11).
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Observando as figuras 7.83, 7.84 ¢ 7.85, nota-se que ¢ aumento da concentracfio

.de . iniciador na alimentacfo do reator tubular, resulta na antecipacfio.do ponto,.na regifio. ...

central do equipamento, em que a velocidade axial de escoamento atinge seu maximo valor.
Além disso, com o aumento da concentracdo de iniciador, fica evidente a tendéncia que o
perfil radial da velocidade axial de escoamento apresenta em retornar & forma parabdlica
inicial, uma vez que perfis radiais menos acentuados da viscosidade da mistura reacional se
desenvolvem ao longo deste equipamento, como pode ser observado nas figuras 7.86, 7.87,

¢ 7.88.

A antecipago do ponto, na regifio central do reator, em que a velocidade axial de
escoamento atinge seu maximo valor, ocorre devido a evolugfo mais rapida da viscosidade
da mistura nesta regifio do equipamento, quando maiores concentragdes de iniciador sfo
utilizadas, como pode ser observado nas figuras 7.86, 7.87, ¢ 7.88. Na regido da parede do
reator, nota-se que a evolugio da viscosidade da mistura, para os trés casos simulados, ¢
praticamente a mesma. Os perfis da viscosidade da mistura reacional, assim como da
velocidade axial de escoamento das moléculas, serfio melhor compreendidos apés a
apresentacdo dos perfis da conversfo de iniciador e mondmero, da temperatura do meio
reacional ¢ do peso molecular médio ponderal do polimero produzido, desenvolvidos ao

longo do reator tubular.
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Figura 7.83 — Perfil da velocidade axial da mistura Figura 7.84 — Perfil da velocidade axial da mistura
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Figura 7.85 — Perfil da velocidade axial da mistira Figura 7.86 — Perfil da viscosidade da mistura
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Figura 7.87 — Perfil da viscosidade da mistura Figura 7.88 — Perfil da viscosidade da mistura
para Cip = 0.015 kmol/m”.

para Ci, = 0.005 kmol/m’.

Os perfis de decomposig¢do das moléculas de iniciador em radicais ativos, ou seja,
da conversdo de iniciador ao longo do reator tubular, quando varia-se a concentragfio deste
réagente no migio reéacional, apresentados nas figurds 7.89, 7.90 e 7.91, démonstram que o
aumento da concentracfio de iniciador na alimentagfio do reator resulta em maiores taxas de
decomposigiio na regifio central deste equipamento. Isto que faz com que perfis radiais

menos acentuados da conversdio de iniciador se desenvolvam ao longo do reator tubular. Na
regiio da parede do reator, verifica-se praticamente 0 mesmo comportamento para a

conversdo de iniciador nas trés condigbes operacionais simuladas, onde altos valores de

conversdo sdo rapidamente atingidos.

Conforme a cinética de decomposicfio das moléculas de iniciador (reagio 4.a), o
aumento da concentragio do mesmo, utilizada na reacio de polimerizagdo, aumenta

também a concentragdio de radicais ativos no meio reacional. Consequentemente, este
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aumento da concentracfo de radicais resulta em um aumento no consumo das moléculas de
mondmere pelas. reagdes. de iniciagfio quimica (reagfio 4.b)..Analisando as figuras 7.92,
7.93 ¢ 7.94, verifica-se que o aumento da concentragio de iniciador na alimentacfio do
reator tubular resulta em maiores conversdes das moléculas de mondémero em polimero na
saida do reator tubular. Além disso, assim como verificado nos perfis da conversdo de
iniciador (figuras 7.89, 7.90 e 7.91), o aumento da concentragio de iniciador também

resulta no desenvolvimento de perfis radiais menos acentuados da conversdo de mondmero

ao longo do reator tubular.
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Figura 7.93 — Perfil da converséo de mondmero Figura 7.94 — Perfil da conversfio de mondmero
para Ci,; = 0.005 kmol/m®, para Cip = 0.015 kmol/m’.
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De acordo com a etapa de iniciagdo quimica do mecanismo cinético considerado
(reagdes 4.2 e 4.b), apresentado na se¢fio 4.2, o aumento da concentragio de iniciador
resulta no aumento da taxa de consumo de monbémero devido a grande quantidade de
radicais ativos presentes no meio reacional. Como produto desta etapa reacional, tem-se os
radicais primarios, ou seja, novas cadeias poliméricas ativas com apenas uma unidade de
mondmero em sua estrutura molecular. Portanto, o aumento da concentragio de iniciador
utilizada na reacdo de polimerizagdo resulta no aumento da concentragio de cadeias

poliméricas ativas no meio reacional.

Com o aumento da concentragio de cadeias poliméricas ativas no meio reacional,
tem-se um aumento da taxa de propagacdo das moléculas de mondmero (reagdo 4.d) e,
consequentemente, tem-se um aumento da taxa de geraclio de calor devido a alta
exotermicidade da reagho de polimerizag8o considerada. Observando as figuras 7.95, 7.96 ¢
7.97, todas referentes & evolugio da temperatura ao longo do reator tubular, verifica-se que
quando altas concentragdes de iniciador sfo utilizadas no meio reacional, maior é o
acimulo de calor na regifio central no inicio do reator, resultando na elevagiio da
temperatura nesta regifio do equipamento. Este aumento da temperatura no inicio do reator
deve-se ao caracteristico comportamento das reagdes de poliadicdo, onde o crescimento das
cadeias poliméricas ocorre de forma extremamente rapida, definindo a ordem de grandeza

dos pesos moleculares do polimero logo nos primeiros instantes da reagéo.

Devido a grande sensibilidade que a reagio de decomposicio das moléculas de

inictador apresenta com a temperatura (reago 4.a), a maior geracio de calor pela reagio de
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polimerizagdo no inicio do reator tubular, mais precisamente pa regido central, quando

_maiores.guantidades de iniciador. sfo. utilizadas no meio reacional-(figuras 7.95,-7.96-¢ -~

7.97), resulta no aumento da taxa de decomposicio do iniciador nesta regido do
equipamento. Este aumento na taxa de decomposi¢iio das moléculas de iniciador na regido
central no inicio do reator, é o principal motivo que faz com que perfis radiais menos
acentuados da conversfo de iniciador e, consequentemente, da conversdo das moléculas de
mondmero em pelimero, e da viscosidade da mistura reacional, sejam observados ao longo
do reator quando aumenta-se a concentracio de iniciador utilizada na reagiio de

polimerizagio.

Qutro motivo que faz com que esta reducio nos perfis radiais destes pardmetros
seja observada, sdo as condi¢Bes operacionais consideradas nas simulagdes, onde verifica-
se um consumo quase que total do iniciador no trés casos, principalmente no caso em que a
concentragdo inicial de iniciador ¢ 0.015 kmol/m’. Uma consequéncia desta redugo nos
perfis radiais da conversfio de iniciador e mondmero, ¢ consequentemente, da viscosidade
da mistura reacional, com o aumento da concentragdo de iniciador, ¢ a tendéncia que o
perfil radial da velocidade axial de escoamento das moléculas apresenta em retornar a
forma parabolica inicial, observado nas figuras 7.83, 7.84 e 7.85, principalmente na

situagio em que Cip = 0.015 kmol/m’.

De acordo com as explicacles apresentadas na segfio anterior, a densidade da
mistura reacional é um pardmetro fortemente dependente da converséio das moléculas de
mondmero em polimero. De acordo com a equagdo utilizada para estimar a densidade da
mistura reacional (equagdo 4.7), a variacdio da concentragfio de iniciador nfio apresenta uma
influéneia direta sobre este par@metro fisico. Observando as figuras 7.98, 7.99 e 7.100,
verifica-se que a densidade da mistura apresenta exatamente 0 mesmo comportamento dos
perfis da conversdio de monémero, desenvolvidos ao longo do reator tubular, assim como
nas secdes anteriores. Nos casos em que maiores quantidades de iniciador sdo utilizadas na
reagiio de polimerizagdo, nota-se, além do desenvolvimento de perfis radiais menos
acentuados ao longo do reator, um aumento na densidade da mistura devido aos maiores
valores da conversdo de mondmero obtidos nestes casos (figuras 7.92, 7.93 e 7.94), apesar

do consequente aumento da temperatura do meio reacional (figuras 7.95, 7.96 ¢ 7.97).
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Conforme foi comentado anteriormente, o aumento da concentragio de iniciador

- utilizada..na. reacfo. de polimerizacio resulta .no aumento- da-concentragio.- de -cadeiag. ..o -

poliméricas ativas presentes no meio reacional. Com isso, aumenta também a probabilidade
de que as extremidades de duas macromoléculas ativas se encontrem e proporcionem a
ocorréncia da reaco de terminacfio por combinago (reacdo 4.1}, resultando no aumento da
taxa desta reacfio. A consequéncia do aumento na taxa de terminagio das macromoléculas &
a diminuico do tempo de vida destas, ou seja, o tempo no gual elas permanecem ativas no
meio reacional para proporcionar seu crescimento através das reagdes de propagagdo. Isto
faz com que no final da reacfo, macromoléculas com um comprimento de cadeia reduzido
sejam obtidas. Analisando as figuras 7.101, 7.102 e 7.103, verifica-se que o aumento da
concentragio de iniciador utilizada na reacfo, de 0.002 para 0.015 kmoVm®, resulta em
cadeias poliméricas com um peso molecular médio ponderal inferior. Além disso, nota-se o
desenvolvimento de perfis radiais bem menos acentuados ao longo do reator tubular para
esta propriedade do polimero. Os mesmos comportamentos (redugio do valor e dos perfis
radiais desenvolvidos) também sfo observados com o peso molecular médio numérico do

polimero produzido.

Observando as figuras 7.104, 7.105 e 7.106, nota-se uma significativa reducgio do
indice de polidispersdo do polimero produzido com o aumento da concentragio de iniciador
utilizada na reacfio de polimerizagiio. Além disso, como o indice de polidispersdo é
diretamente dependente dos pesos moleculares médios do polimero, também verifica-se
uma consideravel redugio nos perfis radiais desta propriedade, desenvolvidos ao longo do

reator tubular, quando aumenta-se a concentragiio de iniciador.

O aumento do indice de polidisperso, verificado principalmente nas condi¢des
operaciopais em que menores concentragdes de iniciador sdo utilizadas (figuras 7.104,
7.105 e 7.106), indica que as cadeias poliméricas aumentaram mais o seu peso do que o seu
nimero no meio reacional, ou seja, que as reagdes de propagacdio das moléculas de
mondmero (reagio 4.d) foram muito mais significativas que as reagbes de iniciagdo
quimica (reagfio 4.b), o que caracteriza a ocorréncia do fendmeno do efeito gel na solucéo
polimérica. Conforme foi explicado anteriormente, o efeito. gel é um fenémeno cinético que
depende do peso molecular médio ponderal das cadeias poliméricas, da temperatura e do
volume livre do meio reacional. Quando o reator tubular ¢ operado com baixas

concentracdes de iniciador, verifica-se a formacgfo de cadeias poliméricas com um elevado
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peso molecular (figuras 7.101, 7.102 e 7.103), o que favorece o emaranhamento das
mesmas e consequentemente, a reducdo do volume livre do meio reacional. Outro fator que
favorece o desenvolvimento do efeito gel quando baixas concentragdes de iniciador sfo
utilizadas, sdo as baixas temperaturas verificadas no reator, devido ds menores conversdes
de mondmero obtidas nestas condigbes operacionais, 0 gue indica que menores taxas de
decomposigdo das moléculas de iniciador ocorrem nestas condigbes operacionais.
Analisando as figuras 7.92, 7.93 e 7.94, observa-se um aumento na taxa de consumo de
mondmero, principalmente na regiio central do reator tubular, causado pelas maiores

viscosidades obtidas nesta regifio, e consequentemente, pelas menores velocidades axiais.
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Figura 7.101 — Perfil do peso molecular médio
ponderal do polimero para Ciy = 0.002 kmol/m®. ponderal do polimero para Ci, = 0.005 kmol/m’.
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Figura 7.104 — Perfil do indice de polidispersio

Figura 7.103 — Perfil do peso molecular médio
ponderal do polimero para Ciy = 0.015 kmol/m®. do polimero para Ci, = 0.002 kmol/m”,
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Figora 7.105 — Perfil do indice de polidispersio
do polimero para Ci; = 0.005 kmol/m”.

7.4 — Influéncia da Temperatura

Esta secfio apresenta a andlise da influéncia da temperatura do meio reacional
sobre 0s perfis das principais varidveis de processo, desenvolvidos ao longo de reatores
tubulares isentos de pré-polimerizacio. Nas simulagdes realizadas, todos os pardmetros de
entrada foram mantidos constantes, com excegdo das temperaturas de alimentacfio e da
camisa de resfriamento do reator tubular. Em cada uma das condi¢Ses operacionais
utilizadas nas simulagdes, a temperatura da camisa de resfriamento do reator foi

considerada igual a temperatura de alimentacio do mesmo. Os pardmetros considerados

constantes encontram-se listados abaixo:

e Di=0.0254 (m)
isrom

o Cip=10.005 (kmol/m?)
Csg=2.6775 2345 K /2.6721 2350 K/ 2.6667 & 355 K (kmol/m’) > 30% (volume)
Cep=5.8317 2345 K/ 5.8066 4 350 K / 5.7816 4 355 K (kmo¥/m®) — 70% (volume)

*  (=0.0003 (kg/s)

As temperaturas de alimentacio do reator tubular, assim como as temperaturas da
camisa de resfriamento deste equipamento, utilizadas em cada uma das simulagdes, foram
345, 350 e 355 K. Observando as condi¢Bes operacionais apresentadas anteriormente,

verifica-se para cada temperatura utilizada nas simulag¢@es, nota-se uma ligeira diminuigfo



152
nas valores das concentragdes de solvente e mondmero, pois com o aumento da

_temperatura, tem-se_uma diminuicio nos. valores das densidades de cada. um- destes.
reagentes. Com o aumento da temperatura do meio reacional, tem-se um ligeiro aumento do
volume ocupado por uma mesma quantidade de massa para qualquer espécie quimica, o

que resulta na diminui¢do da concentragio molar da mesma.

Analisando as figuras 7.107, 7.108 ¢ 7.109, todas referentes a velocidade axial de
escoamento das moléculas ao longo do reator tubular, verifica-se que na entrada do reator,
onde o perfil de velocidade ainda ¢ parabolico, 0 aumento da temperatura do meio reacional
causa um ligeiro aumento na velocidade axial de escoamento da mistura na regifio central

do equipamento, como pode ser observado na tabela a seguir:

Tabela 7.2 — Velocidade axial de escoamento em fungfo da temperatma'do meio reacional.

345 30 0.0 0.0 0.00139
350 30 0.0 0.0 (.00139
3355 30 0.0 0.0 0.00140

Este comportamento acontece devido a relacfio inversamente proporcional que a
viscosidade e densidade da mistura apresentam com a temperatura. Como a velocidade
axial de escoamento apresenta uma relagdo inversamente proporcional a estes dois
pardmetros fisicos, deve-se esperar um aumento da velocidade com o aumento da
temperatura do meio reacional. Analisando ainda as figuras 7.107, 7.108 ¢ 7.109, observa-
se um comportamento semelhante ao observado na se¢fo anterior com o aumento da
concentragdo de iniciador. O aumento da temperatura do meio reacional resulta na
antecipagio do ponto, na regido central do equipamento, em que a velocidade axial de
escoamento atinge seu méaximo valor. Am disso, com o aumento da temperatura do meio’
reacional, fica evidente a tendéncia que o perfil radial da velocidade axial de escoamento
apresenta em retornar a forma parabdlica inicial, uma vez que perfis radiais menos
acenfuados da viscosidade da mistura reacional se desenvolvem ao longo deste

equipamento, como pode ser observado nas figuras 7.110, 7.111, e 7.112.
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Observando a evolugfio da viscosidade da mistura reacional (figuras 7.110, 7.111,

g 1120 a0, l@pge. do.reator tubular, verifica-se. que na regido da-parede, aumentando-a. oo

temperatura do meio de 345 para 350, tem-se um aumento da viscosidade, porém,
aumentando a temperatura do meio de 350 para 355, tem-s¢ uma diminui¢do da
viscosidade. Lste comportamento ¢ um reflexo da variagio dos perfis de conversio de
iniciador ¢ mondmero desenvolvidos ao longo do reator quando varia-se a temperatura do
meio reacional. OQutro comportamento verificado na evolu¢fo da viscosidade da mistura ao
longo deste equipamento, ¢ a reducio dos perfis radiais desenvolvidos. Assim como na
secdo anterior, os perfis da viscosidade da mistura reacional e da velocidade axial de
escoamento das moléculas, serdio melhor compreendidos apds a apresentagiio dos perfis da
conversdo de iniciador e mondmero, da temperatura do reator e do peso molecular médio

ponderal do polimero produzido, desenvolvidos ao longo do reator tubular.

1
.
I
N

S
.

A
L

Figura 7.108 — Perfil da velocidade axial da
mistura para T = T, =350 K.
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Figura 7.111 — Perfil da viscosidade da mistura Figura 7.112 — Perfil da viscosidade da mistura
para Tp=1,= 350 K. para T, =T,=335K.

Como pode ser observado mnas figuras 7.113, 7.114 e 7.115, todas referentes a
varia¢io dos perfis da conversfio de iniciador em fungio das diferentes temperaturas do
meio reacional utilizadas nas simulagdes, verifica-se a grande sensibilidade que a taxa de
decomposicio das moiéculas de iniciador em radicais ativos apresenta com a temperatura.
Aumentando a temperatura do meio reacional de 345 para 355 K, verifica-se um
significativo aumento nas taxas de decomposigfio do iniciador. Por causa das condigdes
operacionais utilizadas nas simulagdes, o aumento da temperatura do meio reacional de 345

para 355 K resultou no consumo total das moléculas de iniciador.

De acordo com o mecanismo cinético apresentado na segdo 4.2, quanto maior o
ntimero de radicais ativos presentes no meio reacional, maior € o consumo das moléculas
de monémero pelas reagdes de iniciagfo quimica (reagfo 4.b). Analisando as figuras 7.116,
7.117 e 7.118, observa-se que com o aumento da temperatura, maiores taxas de conversdo

" de mondmero sd0 obtldasQuando a tem;ﬁératﬁré IS éulmelnte.l.da. dé 345para 350 K; bbserva; |
se um aumento da conversio de mondmero de aproximadamente 10% na regifio da parede e
15% na regidio central do reator tubular, além da redugio do perfil radial desta propriedade,
desenvolvido ao longo deste equipamento. Porém, quando a temperatura é aumentada de
350 para 355 K, observa-se um pequeno aumento da conversdo de mondémero na regido
central do reator, o gue reduz os perfis radiais desenvolvidos ao longo do eqﬁipamento, e
um aumento ainda menos expressivo na regido da parede do reator. Este comportamento
ocorre devido as condigdes operacionais utilizadas, onde verifica-se o esgotamento quase

que total das moléculas de iniciador & 350 K (figura 7.114), e total & 355 K (figura 7.115).
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As maiores taxas de decomposigfo das moléculas de iniciador em radicais ativos

verificadas com o aumento da temperatura do meio reacional (figuras 7.113, 7.114. e 7.115),
resultam em um ndmero major de radicais primarios, ou seja, novas cadeias poliméricas
ativas com apenas uma unidade de mondémero em sua estrutura molecular. O auvmento do
nimero de novas cadeias poliméricas ativas no meio reacional com o aumento da
temperatura do meio reacional, causa um aumento no CONSUMO das moléculas de
mondmero pelas reagdes de propagacfio, gerando uma quantidade maior de calor através
destas reagdes e, consequentemente, aumentando ainda mais a temperatura do meio
reacional. Analisando as figuras 7.119, 7.120 ¢ 7.121, observa-se um aumento do actmulo
de calor na regido central da entrada do reator tubular, quando maiores temperaturas de
alimentagio e da camisa de resfriamento do equipamento sdo utilizadas para conduzir a
reagdo de polimerizagio. Para as condigBes operacionais utilizadas nas simulagdes, quando
as temperaturas de alimentacdo e da camisa de resfriamento do reator, utilizadas para
conduzir a reaciio, sdo de 345 K, a diferenca entre a menor ¢ a maior temperatura verificada
no meio reacional é de apenas 3K aproximadamente. Quando as temperaturas s3o de 350 K,
a diferenga entre a menor e a maior temperatura verificada passa a ser de 5 K
aproximadamente. Finalmente, quando as temperaturas sfio de 355 K, esta diferenca

aumenta para aproximadamente 8.5 K.

Observando as figuras 7.122, 7.123 ¢ 7.124, todas referentes a evolugido da
densidade da mistura reacional para as diferentes temperaturas uvtilizadas nas simulagdes,
nota-se que a densidade € praticamente a mesma na regido da parede ao longo do reator
tubular, apresentando diferentes perfis apenas nas regides centrais do equipamento. De
aumento da conversio de mondmero, observado nas figuras 7.116, 7.117 e 7.118 deveria
causar um aumento da densidade da mistura. Porém, isto nfio acontece devido ao aumento
da temperatura do meio reacional, verificado nas figuras 7.119, 7.120 e 7.121, uma vez que
o aumento deste pardmetro causa uma redugfio no valor da densidade. Portanto, para as
condicbes operacionais utilizadas nas simulages, o aumento da temperatura de
alimenta¢do e da camisa de resfriamento do reator tubular, apenas causa uma reduciio nos

perfis radiais desenvolvidos ao longo deste equipamento.
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O muator actimulo de calor ¢ o esgotamento do iniciader quando opera-se o reator

tubular & 355 K, verificados nas. figuras 7.115 e 1.121 respectivamente, sio responsaveis

pela diminui¢fo da viscosidade da solugfio polimérica (figura 7.112) quando a temperatura
inicial do meijo reacional ¢ aumentada de 350 para 355 K. O esgotamento do iniciador,
verificado na figura 7.115, reduz a taxa de conversdo das moléculas de mondémero em
polimero, fazendo com que os perfis da conversfio de mondmero na regidio da parede sejam
muito semelhantes quando opera-se o reator a 350 e 355 K (figuras 7.117 e 7.118
respectivamente), para as condi¢des operacionais consideradas nas simulagdes. Na situagfo
em que as temperaturas de alimentacdio e da camisa do reator sdo 355 K, observa-se
maiores valores de temperatura na regifio da parede do reator devido & maior geragio de
calor pelas reagdes de propagaciio logo no inicio do equipamento. Como a viscosidade ¢
um pardmetro que diminui com o aumento da temperatura, obtém-se menores valores na
regifio da parede quando o reator opera a 355 K. O esgotamento do iniciador quando as
temperaturas de alimentacdo ¢ da camisa do reator séio 355 K (figura 7.115), € o principal
motivo que faz com que se verifique uma redugfio nos perfis radiais da conversdo de
mondmero (figura 7.118), da densidade (figura 7.124) e viscosidade da mistura reacional
(figura 7.112), e que o perfil da velocidade axial de escoamento apresente uma tendéncia

em retornar a forma parabdlica inicial (figura 7.109).

Conforme foi apresentado na segfio anterior, maiores quantidades de radicais livres
disponiveis no meio reacional, resultam em um polimero com pesos moleculares inferiores.
Para as condicdes operacionais utilizadas nas simulagles, apesar do aumento da
temperatura do meio reacional gerar maiores taxas de decomposicdio das moléculas de

“iniciadot; ou-seja, aumentar a conceiifracio de radicais Tivres no meio, verifica-se um
significativo aumento no peso molecular médio ponderal do polimero produzido, ao invés

da diminuicdo do mesmo, quando o reator € operado com temperaturas mais altas.

Observando as figuras 7.125, 7.126 e 7.127, nota-se um aumento do peso
molecular médio ponderal do polimero produzido quando as temperaturas de alimentagéio e
da camisa de resfriamento do reator tubular sio aumentadas. Observando agora as figuras
7.128, 7.129 ¢ 7.130, verifica-se gque o aumento da temperatura do meio reacional causa um
significativo aumento no indice de polidisperso do polimero produzido. Apesar do peso
molecular médio numérico do polimero também aumentar quando a temperatura do meio

reacional ¢ aumentada, tem-se uma significativa redugfic na taxa de produgéio de novas



159
cadeias poliméricas ativas devido ao esgotamento quase que total a 350 K (figura 7.114) e

_total & 355 K. (figura.7.115)..das. moléculas. de. iniciador. Quando. isto. acontece, .as

macromoléculas praticamente param de aumentar ¢ seu nimero no meio reacional, porém
ndo a sua massa, o que favorece o aumento do indice de polidispersdo do polimero

produzido.

Na situagdo em que a temperatura de alimentacio e da camisa de resfriamento ¢
355 K, tem-se um rapido esgotamento do iniciador (figura 7.115) ¢ uma maior taxa de
propagacio das moléculas de mondmero devido as altas temperaturas verificadas no meio
reacional. Isto resulta em um aumento maior do peso molecular médio ponderal e do indice
de polidispersdo do polimero produzido, do que o aumento verificado quando as
temperaturas de alimentacfo ¢ da camisa de resfriamento do reator sdo 350 K. O rapido ¢
consideravel crescimento das cadeias poliméricas a4 355 K, resulta na antecipagio do
pronunciamento de um forte efeito gel, quando comparado com as outras situa¢hes
simuladas. Analisando as figuras 7.125, 7.126, 7.127 (peso molecular médio ponderal a
345, 350 e 355 K, respectivamente), 7.128, 7.129 ¢ 7.130 (indice de polidispersiio & 345,
350 e 355 K. respectivamente), verifica-se na regido central do reator tubular, uma
antecipacdo do ponto em que ocorre a aceleragio na taxa de crescimento das
macromoléculas. Este comportamento também pode ser verificado nos perfis da conversdo
de monbmero (figuras 7.116, 7.117 e 7.118), pois o efeito gel ¢ uma consequéncia do

aumento das taxas de consumo das moléculas de mondmero pelas reagdes de propagacio.

Com o aumento da temperatura do meio reacional, a antecipa¢do do ponto da
_regidio central do reator tubular em que verifica-se o aumento das taxas de conversdo de
mondmero e das taxas de crescimento das cadeia poliméricas ativas, resulta na antecipagio
do aumento da viscosidade da mistura reacional nesta regiio do equipamento, como pode
ser verificado nas figuras 7.110, 7.111 ¢ 7.112. Ainda devido as maiores taxas de conversio
de monbdmero e ds maiores cadeias poliméricas produzidas também na regido da parede do
reator quando opera-se este equipamento com temperaturas mais altas, nota-se um aumento
mais rapido da viscosidade da mistura reacional nesta regifo do reator (figuras 7.110, 7.111
e 7.112). Este aumento mais rapido da viscosidade na regido da parede do reator é
responsavel pela antecipagio do ponto no qual verifica-se a maxima velocidade axial de
escoamento das moléculas, como pode ser observado nas figuras 7.107, 7.108 ¢ 7.109. Ja a

antecipaciio do rapido aumento da viscosidade na regifio central do reator tubular com o
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aumento da temperatura do meio reacional, ¢ responsavel pela queda mais rapida da

7.109.
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Neste capitulo, o modelo matematico fenomenologico bidimensional desenvolvido

para o reator tubular, apresentado no capitulo anterior, foi utilizado para analisar a

influéncia da utilizagdo de um CSTR como primeiro estdgio (pré-polimerizacio) do

processo de polimerizacdo do estireno em solugdo sobre os significativos gradientes radiais

desenvolvidos ao longo do reator tubular (segundo estagio do processo). Além disso, este

modelo também foi utilizado para analisar a influéncia da quantidade de solvente e

iniciador presentes no meio reacional, assim como a influéncia da temperatura do meio

reacional sobre as varidveis de processo. Em todos os casos estudados, foram analisadas a

velocidade axial de escoamento, a viscosidade e a densidade da mistura reacional, as

conversdes de iniciador e mondmero, a temperatura do reator, o peso molecular médio

ponderal e o indice de polidisperséo do polimero produzido ao longo do reator tubular.
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CAPITULO 8

MODELAGEM MATEMATICA HiBRIDA

Neste capitulo, uma breve abordagem sobre a teoria das redes neurais artificiais é
realizada, dando énfase as redes do tipo feedforward que utilizam o algoritmo de
treinamento backpropagation. Além disso, é apresentada uma revisio de alguns trabathos
gue utilizam redes neurais artificiais na modelagem de processos quimicos. Finalmente, o

desenvolvimento do modelo matematico hibrido neural € apresentado, assim como os

resultados com ele obtidos.
8.1 — Introducio

Na area de inteligéncia artificial, o campo das redes neurais é o que apresenta um
dos mais rapidos crescimentos devido a sua habilidade em aprender relagdes néo lineares
entre dados. Em indastrias quimicas, modelos n8o lineares sdo normalmente requeridos
para controle, otimizagio e predigio do comportamento de processos. O desenvolvimento
destes modelos ¢ uma tarefa muito dificil, principalmente quando o processo € muito
complexo ou quando o mesmo € muito pouco compreendido. A maior vantagem em
elaborar um modelo matematico com redes neurais artificiais (RNA), estd no fato de que
sua sintese ndo requer o conhecimento detalhado do processo. Tipicamente, o principal
-objetivo em - desenvolver modelos com redes neurais, ¢ o de predizer confiavelmente
comportamentos transientes e permanentes, de forma a monitorar e melhorar a performance

do processo (Sridhar et al., 1996).

O estudo das redes neurais artificiais € totalmente interdisciplinar, sendo aplicada
desde ireas comerciais até dreas de intensa pesquisa. As redes podem ser utilizadas no
processamento de sinais, reconhecimento de padrdes, produgdo e reconhecimento de vozes,
controle, negocios e até na medicina. Algumas das principais aplicagdes das redes neurais

artificiais na area da Engenharia Quimica, sfo apresentadas a seguir:

o Diagnoéstico de falhas em plantas quimicas,
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s Modelagem dindmica de processos quimicos;

e Analises de dados de sensores;

» Identificacdo e controle de sistemas;
e Predicdo da qualidade do produto;
e Estimativa de pardmetros do processo;

¢ Analises da composi¢3o e predigdo de propriedades quimicas.
8.2 — Redes Neurais Artificiais (RNA)

A aplicagio de redes neurais artificiais na simulag3o e controle de processos tem
aumentado dramaticamente nos Ultimos anos. As redes neurais sdo paradigmas

computacionais baseados na neurofisiologia do sistema neural do cérebro humano.

As redes neurais sdo inerentemente paralelas e, como resultado, podem representar
problemas altamente complexos. Adicionalmente, as redes tem a capacidade de aprender
através de exemplos. Se uma série de dados entrada-saida (inpur-output) for apresentado a
rede, ela consegue aprender a lei de formagdio que relaciona estas entradas e saidas. O

processo no qual uma rede neural consegue aprender o relacionamento entre as entradas e

saidas é denominado treinamento da rede.

Uma rede neural tipica apresenta trés tipos de camadas de neurnios: camada de
entrada, camadas intermediarias e camada de saida (input, hidden e output
respectivamente), as quais podem ser interligadas na forma feedforward ou recorrente. A
arquitetura feedforward tem se mostrado. efetiva para descrever os tipos de relagdes nfo

lineares, geralmente encontrados em processos quimicos.

O treinamento da rede € essencialmente uma tarefa de ajuste dos pesos para cada
uma das conexdes que ligam os neurdnios. De acordo com Bhat e McAvoy (1990), o tipo de
rede mais utilizado € a rede de retropropagagio (backpropagation), a qual minimiza o
somatorio do quadrado dos erros.

Uma rede neural ¢ caracterizada pelo modelo de conexdo entre seus neurdnios
(arquitetura da rede), pelo método de determinagio dos pesos de suas conexfes

{(treinamento ou aprendizagem), e pela funcio de ativacio.
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8.2.1) Rede Neural Backpropagation:

A rede neural backpropagation ¢ a rede mais aplicada e flexivel, dentre todas,
contudo o nome backpropagation ndo corresponde 4 arquitetura da rede, mas sim, ao
algoritmo de treinamento utilizado. Na realidade, a classe a que esta rede pertence € das
redes feedforward multicamadas (multilayer feedforward networks). Ou seja, redes onde os
neurdnios estdo dispostos em camadas, as quais estio conectadas por pesos unidirecionais
na diregio entrada-saida. A camada de entrada de uma rede feedforward ¢ composta por
neurdnios que atuam como sensores. A camada de saida ¢ onde sfo obtidas as respostas da
rede. Entre as camadas de entrada e saida, estdo situadas as camadas ocultas. Para muitas

aplicagdes apenas uma camada oculta € suficiente.

O algoritmo de treinamento backpropagation, que da nome a rede, promoveu uma
grande expansdo das aplicagGes desta devido a sua simplicidade matematica, tanto do ponto
de vista dedutivo, como na solugdo do problema. Este algoritmo de treinamento utiliza o
erro entre as saidas reais (desejadas) e as estimadas pela rede para ser distribuido
quantitativamente sobre cada conexdo entre todos os neurénios. Desta forma, o peso de

cada conexdo ¢ ajustado.
E possivel dividir o algoritmo backpropagation em trés fases:

e Um padrio de entrada (vetor) ¢ alimentado, sendo propagado entre as camadas da rede
(apenas para frente) até que o sinal atinja a camada de saida, onde uma resposta ¢
gerada. Nesta fase, a entrada de cada neurnio € ponderada por um peso w;
através da retropropagacio (backpropagation) do erro entre a saida gerada pelarede e a
saida real (alvo). Este tipo de aprendizagem ¢ dita supervisionada. Nesta fase, o erro €
propagado na direcfio da camada de entrada, sendo distribuido para todos os neurénios;

e O ciclo ¢ reiniciado e mantido enquanto o erro entre a resposta da rede e a saida

desejada for maior que um valor tolerado.

Os neurdnios de uma rede neural processam uma informacg#o através de funges de

ativacdo ou transferéncia, que devem possuir como requisitos obrigatorios, continuidade,
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diferenciabilidade ¢ monotonicidade. Algumas das fungdes de ativagiio mais utilizadas sdo

apresentadas a seguir:

. . B _ 1
e Sigmoidal — Y= f(x)= T rmc EXPCX) {8.1)
b bli = - = %&
Tangente Hiperbolica — ¥ = f(x) = tanh(x) 17 EXPCX) (8.2)
o Gaussiana — Y = f(x)= EXP(-X?) (8.3)

Uma caracteristica forte que os neurdnios de uma rede neural apresentam € a sua
ndo-linearidade. As conexdes enire estes neurOnios {os pesos) s@o analogas as sinapses
cerebrais e, juntamente com a estrutura da rede e dos neurdnios, sdo responsaveis pela

capacidade de armazenamento das informaces da rede.

A alta conectividade da rede e a nio-linearidade dos neurdnios permitem que
tarefas complexas sejam realizadas, porém dificultam a compreenséo de como e onde atuar

sobre as informacdes armazenadas.

A idéia basica do algoritmo backpropagation foi descrita por Werbos no ano de
1974, contudo pouca atengdo foi dada ao seu estudo. Apenas em 1986, Rumelhart, Hinton ¢
Willians promoveram ¢ complementaram os desenvolvimentos de Werbos. Finalmente,
Rumelhart e McCleland, também no ano de 1986, popularizaram o algoritmo, inaugurando

uma das mais prosperas fases de aplicacBes das redes neurais artificiais.
8.2.2) Definicdes:

A figura 7.1 apresenta um exemplo de uma rede neural feedforward com quatro
camadas. A rede consiste de neurénios (circulos) e de canais de fluxo de informagdes entre
os neurdnios, chamados interconectores. Como pode ser visto na figura 7.1, tem-se uma
camada de neurdnios de entrada (inpur), duas intermediarias (hidden) e uma de saida
(output). Quando estas camadas s3o conectadas na forma feedforward, as informacdes séo

passadas da camada de entrada para a intermediaria, e dai para a de saida.
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Figura 8.1 — Rede feedforward com quatro camadas.

Para compreender como as informacOes s3o processadas pelos neurdnios,
considere o neurdnio genérico j mostrado na figura 8.2, e assuma que ele seja da camada

intermediaria:

Figura 8.2 — Estrutura de um {nico neurdnio.

As entradas deste neurdnio consistem em um vetor com dimensdo » e um bias

tem um peso W, associado a ela. O primeiro célculo dentro do neurdnio consiste no

somatorio das entradas ponderadas pelos respectivos pesos das conexdes:

S, =) WX AW, (8.4)

=1
onde:
+ x = entradas;
* W = Pesos,

s 5 = somatono das entradas da camada intermediaria.
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A seguir, a saida do neurdnio é calculada a partir de uma funcio sigma,

_representada aqui por uma funcdo sigmoidal:

0, =o(S,) (8.5)

1
I+e

o(S;)= = (8.6)

Ap0s o calculo das saidas da camada intermediéria, estas s3o passadas para a
camada output. Na camada output, célculos analogos sdo realizados. A saida da camada

output (O,) pode ser calculada a partir da seguinte equaggo:

1

Ov=17= ®&.7)
S, =Wy 0+ W, (8.8)
J=1

onde:
e S, =0 somatério das entradas da camada output,

e m = dimens3o da camada anterior e adjacente 4 camada de saida.

A rede de retropropagacdo aprende através de mudangas nos pesos das conexdes
entre 0s neurdnios, ou seja, com a obtencio adequada dos valores destes pesos. A rede

neural ¢ treinada para minimizar a seguinte funcfo erro:

F N

CE=3 00y o o 89

m=1 k=1
onde:
e y=valorreal;
e (O =valor predito pela rede;
e k= indice que representa o nimero de neurdnios da camada saida;

e m = indice que representa o nimero de modelos de treinamento (conjunto entrada-saida

—> padr2o) apresentado i rede.

Varios métodos de otimizagdo podem ser usados para minimizar a fungdo erro

(equagdo 8.9). O método mais tradicional é o do gradiente descendente. A partir da
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minimizagBio desta fungdo erro, € possivel determinar uma variagio do peso (Aw,) que

.._éeve ser aﬁfes%ﬂt‘&é&"“aﬁ“ valor dop@% atuai B cadaltera?§0 . éo.. Processo: de. mimmizagae o0 T—

método do gradiente conjugado (gradient descent) € descrito pelas equagdes que seguem.

Neste procedimento, o erro € minimizado por mudangas em w, (pesos) e &, (bias) através

de Aw, e A@, respectivamente:

&
Aw, = ——m | 8.10
Vi =T (8.10)
dE
AD, = ~—. 8.11
I 69_ ﬂ ( )

J
onde:
¢ 17=taxa de aprendizagem;

e (=hias.

Apo6s simplificagbes e, no caso dos ajustes dos pesos (w) e dos bias () serem

realizados apos a apresentagio de cada época, Aw;; ¢ A@, podem ser expressos como:

Awl =n.3"87 .yF +a. Aw] (8.12)
r

onde:

e o —» taxa de momento.

A, =1.> 8F (8.13)
P . .
Se os ajustes dos pesos (W) e dos bias (6) forem realizados apos a apresentagio de
cada padrio, Aw, e A@, podem ser expressos como:

Aw] =n.87 yP +a. Aw)” (8.19)

i

A8, =1.57 (8.15)

Se o neurdnio j esta na camada de saida, entdo:
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SF=(d?-y?).y? (1~y,)" (8.16)

da camada do neurdnio j, tem-se:

57 =y? . (1-y7).2.67 wh (8.17)
k

O método do gradiente conjugado € muito superior ao método gradiente (Karim e
Rivera, 1991). O método do gradiente conjugado representa uma melhora do método
gradiente, com apenas um pequeno aumento no esforgo computacional. Ele combina a
informagdo corrente sobre o vetor gradiente com aquela do vetor gradiente da iteragdo
anterior, a fim de obter a nova diregdo de procura. A seguir sera apresentado o algoritmo de

treinamento da rede de retropropagagio.

8.2.3) Algoritmo de Treinamento da Rede de Retropropagacio:

1 — Calcule os valores das saidas da camada intermediaria;

2 — Calcule os valores das saidas da camada de saida;

3 ~ Calcule § e atualize # na camada de saida;

4 — Atualize as conexdes w entre as camadas intermedidria e de saida;
5 — Calcule & e atualize @ na camada intermediaria;

6 — Atualize as conexdes w entre as camadas de entrada e intermediaria;
7 — Testar a convergéncia:

Se'Er <Ermro___.. ', entdo pare.
{Senﬁo, retorne ao passol.

No algoritmo, ‘Er’ representa a soma dos quadrados dos erros entre as predi¢des
da rede e as saidas desejadas.

Durante o treinamento, um conjunto de exemplos, que consiste de um vetor de

pares entrada-saida (x”,d* — padrdo) deve ser fornecido & rede. O objetivo € selecionar
0s pesos que minimizem a soma dos quadrados dos erros entre a predigio da rede (y%) e as

saidas desejadas (equagdo 8.9), especificados pelos exemplos de treinamento (d7).
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Para iniciar o aprendizado, a rede ¢ inicializada com pesos de valores baixos,

aleatoriamente escolhidos. Se todos os pesos forem inicializados com valores iguais, e se a
solugdo requer que pesos diferentes sejam desenvolvidos, o sistema pode nunca aprender,

ou seja convergir {Rumelhart et al., 1986).

O vetor entrada x¥ se propaga através da rede para gerar a saida predita »7. O
pardmetro 77 representa a taxa de aprendizagem, e € equivalente ao tamanho do passo. Ja o

parimetro « corresponde & taxa de momento, utilizada para acelerar a convergéncia. O

esquema de treinamento pode ser visto de forma mais detalhada a seguir:

8.2.4) Esquema do Treinamento da Rede para Uma Camada Intermediaria:

1 - Iniciar todos os bias aleatoriamente, com pequenos valores: 6,
2 — Iniciar todos os pesos aleatoriamente, com pequenos valores: w
3 — Repetir até Er< & (£ — critério de convergéncia)
para p = I até PT (PT = ntimero total de padrées de treinamento)
paraj = I até n, (n, = nimero de neurdnios na camada intermediaria)
calcule as saidas da camada intermediaria: y |
fim de malha de convergéncia
para k = I até n, (7 , = nimero de neurdnios na camada de saida)
calcule as saidas da camada de saida; y,

caleule 57
(67) =07 + 46"
fim de malha de convergéncia
paraj=latén, ek=1atén,
wiP =wE? + AwD
fim de malha de convergéncia
paraj=1latén,

calcule 57

(P . plr 1) 1§29
8 =67 + A8
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fim de malha de convergéncia

parai=Iatén,ej=/atén, (n,=nimero de neurdnios na camada de entrada)

(P .. P (
WP =wy +Aw;.j")

fim de malha de convergéncia

fim de malha de convergéncia.

8.3 — Revisiio de Estudos que Utilizam Redes Neurais Artificiais:

A aproximag¢do convencional para a modelagem de processos (modelos
fenomenoldgicos) baseia-se nas equagdes dos balancos de massa, energia e, se necessario,
de quantidade de movimento. Este tipo de modelagem requer conhecimentos especificos do
processo, como a cinética da reagdio e propriedades fisicas, além de conhecimentos
termodindmicos e de transporte. No caso de processos poliméricos, o desenvolvimento de
modelos femomenologicos ¢ um pouco limitado, principalmente devido ao pouco
entendimento e grande dificuldade em se expressar, na forma de equagBes matematicas, os
complexos fendmenos cinéticos e de transporte, caracteristicos destes sistemas reacionais.
Além disso, 0 enorme numero de parimetros cinéticos a serem estimados continuam sendo
um obstaculo para o desenvolvimento de modelos sofisticados. Modelagens
fenomenologicas de processos biotecnoldgicos também enfrentam limitagGes,
principalmente devido ao conhecimento parcial ou desconhecimento total da cinética de

crescimento do microorgasnismo.

Genericamente, um modelo fenomenolégico pode ser uma ferramenta poderosa
dev1d0 a sua ampla faixa de aplicabilidade. Contudo, a necessidade de estimar um grande
numero de pardmetros, e resolver um complexo sistema de equagdes diferenciais parciais,

constituem uma grande desvantagem destes tipos de modelos.

Uma alternativa para suprir a falta de conhecimentos de determinado processo,
assim como superar as dificuldades mateméaticas na resolugio de modelos
fenomenologicos, € a utilizagdo de redes neurais artificiais. Modelos matematicos que
utilizam redes neurais podem ser desenvolvidos de diversas maneiras. Redes neurais
artificiais sdo muitas vezes capazes de representar relacionamentos multivariaveis,

altamente ndo lineares, sem a necessidade de algum conhecimento da fenomenologia do
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processo. Neste caso, a rede € utilizada como uma caixa prefa do processo, onde os

_.parimetros sfo estimados através de treinamentos da rede com um conhecimento prévio do

processo na forma de dados experimentais (conjunto entrada-saida —> padrdo).

Chan e Nascimento (1994) utilizaram redes neurais artificiais para modelar o
processo de polimerizagdo de olefinas via radicais livres em reatores tubulares a altas
pressoes. Dados industriais foram utilizados no treinamento da rede para predizer os perfis
de temperatura e das proprie&ades do polimero ao longo do reator. A utilizagiio da rede
neural neste estudo, ¢ justificada pela dificuldade em se desenvolver modelos cinéticos
precisos de sistemas poliméricos, especialmente a altas pressdes e temperaturas. As
dificuldades resultam de complexas reag¢bes ocorrendo simultaneamente no sisterna, assim
como o pobre conhecimento da fluidodindmica e dos fendmenos de transferéncia de calor e
massa de misturas envolvendo polimeros. Neste trabalho, utilizou-se o algoritmo de
retropropagagdo com apenas uma camada intermediaria (hidden) para uma rede do tipo
feedforward. Analisando o erro médio quadratico em fungdo do nimero de neurbnios na
camada intermediaria, os autores concluiram que seis neurbnios nesta camada eram
suficientes para a rede simular de forma aceitavel, com dados ndo treinados (de teste), o
processo. Os resultados fornecidos pelo modelo neural foram tio bons quanto ou até
melhores que os resultados fornecidos pelo modelo da fenomenolégico, quando

comparados aos dados experimentais.

Apesar das redes neurais serem relativamente faceis de serem desenvolvidas e
aplicadas para modelar e simular processos, ha varias dificuldades que ndo devem ser
omitidas: 1 — a realidade da rede depende da qualidade e da faixa dos dados de treinamento;
2 — o processo de treinamento da rede pode consumir muito tempo; 3 — as vezes, a

convergéncia pode ser lenta e dificil, requerendo o uso de técnicas de otimizacdo mais

eficientes.

Segundo Thompson e Kramer (1994), o problema em se utilizar modelos
puramente neurais para representar sisternas, ¢ que estes podem apresentar problemas
quando aplicados além do dominio dos dados de treinamento (extrapolagio),
principalmente quando dados esparsos e com ruidos s#o utilizados para treinar a rede. O
objetive do estudo de Thompson e Kramer (1994) foi o de apresentar um método para

simular processos quimicos combinando conhecimentos prévios do sistema as redes neurais
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artificiais. A metodologia apresentada pelos autores é aplicada no processo de fermentagio

da penicilina.

A inclusdo do conhecimento prévio ¢ investigada como uma maneira de melhorar
as predigdes da rede. O conhecimento prévio do sistema, neste caso, nada mais é do que um
modelo matematico composto por equagdes baseadas nas leis de conservagio. A utilizacio
deste modelo fenomenologico, juntamente com uma rede neural, ajuda a controlar a
precis@o dos resultados dentro da faixa de aceitabilidade quando a rede é extrapolada.
Segundo os autores, a utilizacfio do conhecimento prévio aumenta a capacidade de
generaliza¢io do modelo puramente neural. Concluiu-se ainda, que a modelagem hibrida
necessita de menos dados para estimativa de parmetros, produz predicGes mais
consistentes e precisas, além de fornecer extrapolacGes mais reais. No modelo hibrido
desenvolvido por estes autores, a rede neural é utilizada em paralelo a um modelo padrdo

(simplificado) para ajuste das taxas especificas das reagdes.

Portanto, um modelo hibrido busca superar as desvantagens presentes nos modelos
fenomenologicos e puramente neurais. A modelagem hibrida objetiva a inclusdo de todo o
conhecimento disponivel do processo. Os fundamentos de um modelo hibrido sio as leis de
conservagdo. O comhecimento pobre ou desconhecimento total de propriedades do
processo, como cinéticas reacionais, podem ser modelados com a adigdo de metodologias

de inteligéncia artificial, como por exemplo, as redes neurais.

Azevedo et al. (1997) utilizaram trés tipos de modelagem para simular o processo

de produgdo de leveduras. Os autores desenvolveram um modelo fenomenologico, um
~modelo-de rede neural (caixa preta do processo), ondé tiés topologias diferentes para a rede
foram testadas, € um modelo hibrido neural. Os resultados obtidos nas simulacGes foram
comparados com dados experimentais retirados de uma unidade piloto. O modelo
fenomenologico forneceu predicSes aceitiveis para validagdio, porém mostrou habilidade
limitada em predizer dados de testes. A rede neural artificial foi capaz de descrever
experimentos no estagio de treinamento, mas falhou na validagfo, ou seja, na extrapolagio,
fornecendo resultados oscilatérios do processo. As predigdes do modelo hibrido foram boas
com o treinamento e muito satisfatorias com os dados de testes experimentais. Segundo os
autores, o maior problema relacionado aos modelos hibridos esta no tempo computacional

requerido para o treinamento da rede. Neste trabalho, o modelo hibrido € constituido pela
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associacdo em série da rede neural com o modelo fenomenoldgico, onde a rede estima a

_ taxa de formacfio de biomassa, que € utilizada no balanco de massa. A cada intervalode =

integracdo do balango de massa, a rede neural fornece uma estimativa para o dado cinético
do sistema. Com este estudo, concluiu-se que a modelagem hibrida ¢ uma poderosa
ferramenta no desenvolvimento de modelos para processos de engenharia biotecnoldgica,

principalmente quando enfrenta-se problemas de conhecimentos teoricos limitados.

Constantemente, pesquisadores investigam diversas maneiras para projetar e
treinar aproximagées (modelos) que incluam um conhecimento prévio do processo as redes
neurais. Modelos hibridos podem ser empregados em série ou em paralelo a modelos

fundamentados nas leis de conservagio, conforme as figuras abaixo:

Figura 8.3 - Esquema da modelagem hibrida em série.

Eantradn

Figura 8.4 — Esquema da modelagem hibrida em paralelo.

No modelo em série, a rede neural artificial estima os pardmetros que serdo
utilizadas no modelo fenomenoldgico. Ja no modelo em paralelo, as saidas da rede e do
modelo fenomenologico sdo combinadas para determinar uma saida global do modelo
hibrido. Neste caso, a rede neural artificial é treinada com o residuo obtido entre os dados
experimentais (preferencialmente) e os obtidos com o modelo fenomenoldgico,

compensando qualquer incerteza resultante da complexidade do processo.
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8.4 — Modelo Matematico Hibrido Neural:

Conforme foi mencionado anteriormente, a modelagem fenomenologica de
processos poliméricos € um pouco limitada, principalmente devido a complexidade dos
fenémenos cinéticos e de transporte que ocorrem nestes sistemas. Uma alternativa para
superar tais dificuldades encontradas quando desenvolve-se modelos de processos
poliméricos, € o desenvolvimento de modelos matematicos hibridos com técnicas de
inteligéneia artificial. No presente trabalho, um modelo matematico hibrido com redes
neurais artificiais foi desenvolvido para ser aplicado apenas no reator tubular do sistema
reacional considerado. O principal objetivo do desenvolvimento deste modelo hibrido, ¢
apresentar o grande potencial que esta ferramenta possui em aumentar a capacidade de

predigio de um software desenvolvido para um sistema polimérico, podendo ser aplicado

tabém para outros tipos de processos quimicos.

No modelo matematico hibrido desenvolvido no presente trabalho, a rede neural
artificial € aplicada em paralelo ao modelo fenomenologico desenvolvido para o reator
tubular, conforme o esquema apresentado na figura 8.4, onde as saidas deste modelo e da
rede, sio conjugadas para obten¢do de uma saida global. O sistema reacional com pré-
polimerizagdo foi utilizado na aplicagio desta poderosa ferramenta matematica, onde as
saidas do modelo simplificado desenvolvido para o reator continuo tipo tanque agitado
(CSTR), sdo utilizadas como as entradas do modelo hibrido, ou seja, do modelo

fenomenolégico desenvolvido para o reator tubular e da rede neural, como pode ser

observado na figura abaixo:

Figura 8.5 — Esquema da aplica¢io da rede neural no sistema reacional considerado.
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No presente trabalho, o objetivo da utilizagfio da rede neural no modelo hibrido

modelos uni ¢ bidimensional desenvolvidos para o reator tubular. De acordo com a figura
8.5, a saida I corresponde aos valores das principais variaveis do processo obtidas com o
modelo fenomenologico simplificado desenvolvido para o reator tubular. J4 a saida 2,
corresponde & estimativa fornecida pela rede neural, dos desvios entre os valores das
mesmas variaveis do processo, obtidos com os modelos fenomenoldgicos uni e
bidimensional, ambos desenvolvidos para o reator tubular. Portanto, a saida global do
modelo hibrido desenvolvido, corresponde & soma dos valores das variaveis obtidos com o
modelo simplificado (saida /), com seus respectivos desvios baseados no modelo

bidimensional (saida 2).

Os desvios entre estes dois modelos fenomenolodgicos apenas foram utilizados
como exemplo de aplicagdo das redes neurais em um modelo matematico hibrido
desenvolvido em paralelo, mostrando o grande potencial da utilizagdo desta poderosa
ferramenta computacional em processos poliméricos. No caso de aplicagdes industriais para
este tipo de modelagem matematica, os desvios estimados pela rede neural devem ser entre
os dados experimentais coletados da planta industrial ou até de uma planta piloto, € os
resultados obtidos com um modelo matematico fenomenologico complexo, como por

exemplo, o modelo bidimensional desenvolvido no presente trabalho para o reator tubular.

A falta de uma quantidade suficiente de dados experimentais em literatura para

possibilitar o treinamento da rede neural, fez com que neste trabalho, os dados para o

¢ bidimensional desenvolvidos para o reator tubular. Se o modelo hibrido neural

desenvolvido neste trabatho fosse utilizado para corrigir as saidas do modelo bidimensional
desenvolvido para o reator tubular, baseando-se em dados experimentais, problemas como
as complexidades da modelagem fenomenologica (fendmenos cinéticos e de transporte)
deste sistema reacional, e até o desconhecimento de reagdes secundérias_, poderiam ser

superados.

Os desvios das variaveis de processo consideradas, obtidos com os dois modelos
fenomenolégicos desenvolvidos para o reator tubular, foram calculados apenas na saida

deste equipamento, Como o modelo unidimensional fornece apenas um valor para cada
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médio quadratico obtido apos o treinamento da mesma, ou seja, apos a apresentacdo de

80000 épocas, foi de 0.0000761834.

Para analisar a qualidade do treinamento e teste da rede neural elaborada, graficos
da saida da rede (estimativa) versus a saida desejada (alvo) foram realizados, onde o
coeficiente angular da reta referente & linearizacdo destes dados, é o indicativo da qualidade
do treinamento e teste da rede neural. Analisando as figuras 8.8, 8.9, 8.10 e 8.11, todas
referentes ao treinamento da rede, verifica-se que os desvios médios quadraticos das
conversdes de iniciador € mondmero foram os pardmetros de apresentaram o melhor
treinamento (figuras 8.8 e 8.9 respectivamente), seguidos pelos desvios do peso molecular

médio ponderal (figura 8.10) e do indice de polidispersio do polimero (figura 8.11).

Os dados utilizados para elaboracio dos graficos contidos nas figuras numeradas
de 8.8 a 815, ou seja, os desvios médios quadraticos estimados pela rede neural, e
desejados (alvos) para o treinamento da mesma, encontram-se normalizados entre 0.2 € 0.8.
A seguir, sdo apresentados os graficos que demonstram a qualidade do treinamento da rede

neural para cada um dos neurdnios de saida da rede:
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Apods o treinamento da rede neural artificial (apresentacdo dos padrfes 80000
vezes), realizou-se o teste da mesma com os pesos obtidos apds a apresentacdo da Gltima
época. O teste consiste em fornecer a rede neural, conmjuntos de dados entrada-saida
(padrdes) diferentes dos apresentados para o treinamento da mesma, porém dentro do
intervalo de variag@o estipulado para as variaveis correspondentes aos neurdnios de entrada

e saida da rede.

Observando as figuras 8.12, 8.13, 8.14 e 8.15, todas referentes ao teste da rede
neural elaborada, verifica-se que os resultados do teste foram satisfatorios, ou seja, que a
rede neural elaborada foi capaz de estimar com uma precisio desejada, os desvios médios
quadraticos entre as conversdes de iniciador ¢ mondmero, os pesos moleculares médios
ponderais e indices de polidispersdc do polimero produzido, obtidos com 08 modelos
fenomenologicos uni ¢ bidimensionais. Analisando ainda as figuras 8.12, 8.13, 8.14 ¢ 815,
verifica-se que alguns padrdes ndo foram bem representados pela rede. Diversas tentativas
foram realizadas para melhorar a qualidade do teste, como a variagio da topologia da rede,
do nmimero de épocas, das taxas de aprendizagem e momento, além da relaxacio do critério
de convergéncia. Apesar destas tentativas, nfio foi possivel melhorar as predigdes da rede
para alguns dados de teste. A seguir sfo apresentados os graficos que demonstram o
desempenho do teste da rede neural para cada um dos neurdnios de saida da mesma,

utilizando-se os pesos obtidos apds a apresentagio da Oltima época;
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Anahsando 0s deswos médios quadraticos das conversdes de iniciador e
mondmero, dos pesos moleculares médio ponderais e indices de polidispersdo do polimero
produzzdo obtidos entre 0 modelo fenomenologzco bidimensional e os modelos hibrido e
fenomenologzco umd1mens;onal em fungdo do nimero de padrdes utilizados no teste da
rede (figuras 8.16, 8.18, 8.20 e 8.22), verifica-se que o modelo unidimensional, hibrido com
redes neurais artiﬁéiais, ¢ capaz de fornecer resultacfos com desvios menores em relagdo
aos resultados obtidos com o modelo bidimensional, que o modelo unidimensional

puramente fenomenologico.
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Além das figuras onde as compara¢es dos desvios médios quadraticos sdo

realizadas para cada um dos padrbes utilizados no teste da rede, sdo apresentadas as
comparagdes entre os valores reais dos parametros do sistema, representados pelos
neurdnios de saida da rede neural (Xi, Xe, Mw e IP), obtidos com os modelos matematicos
bidimensional, unidimensional ¢ hibrido (figuras 8.17, 8.19, 8.21 e 8.23), desenvolvidos
para o reator tubular. Analisando as figuras 8.17, 8.19, 8.21 e 8.23, comprova-se que 0
modelo matematico fenomenologico unidimensional, hibrido com redes neurais artificiais,
consegue fornecer resultados muito mais proximos aos resultados obtidos com o modelo
matematico fenomenologico bidimensional, que o modelo unidimensional puramente
fenomenologico. Apesar das simplificagdes realizadas no modelo fenomenologico
unidimensional desenvolvido para o reator tubular, a rede neural artificial foi capaz de
superar a falta de informacgdes deste modelo, fazendo com que as respostas do modelo
hibrido fossem muito proximas as respostas do modelo bidimensional, onde além destas
simplificagdes ndo serem realizadas, considera-se a complexa reologia da mistura reacional
através da inclusio de equagles referentes ao fendmeno de transferéncia de quantidade de

movimento ao longo do reator.

Analisando as figuras 8.16 e 8.17, ambas referentes aos desvios médios
quadraticos e aos valores reais respectivamente, da conversdo de iniciador para cada dado
de teste da rede neural, verifica-se que a rede nfo foi capaz de prever os desvios com uma
precis3o satisfatdria, nos casos em que o iniciador foi totalmente consumido. Nestes casos,
os desvios meédios quadraticos obtidos entre o modelo fenomenolégico bidimensional e o

unidimensional (alvos), sdo valores muito pequenos, o que prejudica a capacidade de

rede e o alvo pode resultar em um desvio maior do que o esperado (alvo), o que inviabiliza
o desenvolvimento de um modelo hibrido. Ja nos casos em que o iniciador néo ¢ totalmente
consumido, e consequentemente os desvios médios quadraticos ndo sdo tdo pequenos, a
rede neural teve um papel fundamental no aumento da capacidade de predi¢do do modelo
feﬁdfnénolégico Uni.dimensional.“ Para as outras variaveis analisadas no teste da rede neural,
demonstrou-se que a rede teve um papel fundamental no aumento da capacidade de
predigdo do modelo unidimensional para praticamente todos os dados de teste, justificando

o desenvolvimento deste tipo de modelagem matematica.
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modelos hibrido e unidimensional. hibrido.

Os resultados apresentados nas figuras numeradas de 8.16 a 8.23, mostram que o
desenvolvimento de modelos matematicos fenomenoldgicos, hibridos com redes neurais
artificiais, aumenta a capacidade de predicio de modelos matematicos puramente
fenomenologicos, permitindo a construgdo de simuladores de processos mais confiaveis. A
elevada capacidade que os modelos matematicos hibridos apresentam em superar
problemas como a falta de conhecimento ou a elevada complexidade de qualquer processo,
¢ uma forte caracteristica que faz com que estes modelos sejam considerados poderosas

ferramentas computacionais na area de simulagdo de processos quimicos.

No presente capitulo, foi apresentada uma breve abordagem sobre a teoria das
redes neurais artificiais, dando énfase as redes do tipo feedforward que utilizam o algoritmo
trabalhos que utilizam redes neurais artificiais na modelagem de processos quimicos. No
final do capitulo, foi apresentado o desenvolvimento do modelo matematico hibrido neural,
assim como os resultados com ele obtidos. No capitulo seguinte, serdo apresentadas as
conclusBes obtidas com o desenvolvimento deste trabalho, assim como algumas sugestGes

para trabalhos futuros na area de modelagem e simulagfo de processos poliméricos.
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CAPITULO 9

CONCLUSOES E SUGESTOES

Apés o desenvolvimento do presente trabalho e anélise dos resultados obtidos, as

seguintes conclusGes e sugestdes para futuros trabalhos na modelagem e simulaciio de

processos poliméricos foram realizadas:

Apesar da grande quantidade de trabalhos publicados sobre a modelagem matematica e
simulagdo numérica de reatores tubulares que utilizam a polimerizagdo do estireno
como caso estudo, poucos sdo os estudos que consideram a polimerizagdo do estireno
em solugdo, o que tornou impraticavel a obtengio de dados experimentais para
validagdo dos modelos matematicos desenvolvidos no presente trabalho. Entdo, a
validagdo destes modelos foi realizada comparando-se os comportamentos obtidos para
as variaveis de processo aqui analisadas, com relatos destes comportamentos
verificados por pesquisadores em trabalhos desenvolvidos e publicados no passado.
Portanto, é imprescindivel que futuros trabalhos explorem estudos experimentais em
processos de polimerizacfio nfo sO para validagio de modelos matematicos, mas
principalmente para ampliar os conhecimentos tedricos ¢ com isso, as capacidades de

predi¢io dos modelos matematicos desenvolvidos.

- A-modelagem matematica de processos poliméricos € um pouco limitada devido aos

complexos fendmenos cinéticos que ocorrem nestes sistemas, como os efeitos gel,
vitreo e gaiola. Apesar da disponibilidade em literatura de diversas correlagfes
empiricas e semi-empiricas que tentam descrever estes fenGmenos, suas corretas
aplicagOes restringem-se aos sistemas e condigdes operacionais nas quais as mesmas
foram desenvolvidas e validadas. No caso da modelagem matemética de processos
poliméricos em reatores tubulares, o pardmetro da difusividade das moléculas ¢ uma
limitagdo a mais, muitas vezes considerada constante, apesar da disponibilidade de

diversas correlagdes para expressar sua variagao ao longo do curso da reagio.
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Modelos matematicos fenomenologicos simplificados foram desenvolvidos para os

reatores continuos de tanque agitado (CS7R) e tubular (PFR —» apenas variagfes axiais
das propriedades). Para o reator tubular, desenvolveu-se ainda um modelo
fenomenologico realistico, onde consideram-se as variacBes axiais e radiais da
velocidade de escoamento, viscosidade e densidade da solugio polimérica, temperatura
do meio reacional, conversio de mondémero e iniciador, peso molecular médio

numérico e ponderal, e indice de polidispersdo do polimero.

O método de Newton para resolugdo de sistemas de equagBes algébricas lineares e ndo
lineares foi utilizado para resolver o0 modelo matematico desenvolvido para o CSTR. O
método de Runge-Kutta-Gill fo1 utilizado para resolver o modelo unidimensional
desenvolvido para o reator tubular (sistema de equagdes diferenciais ordinarias),
enquanto que os métodos da colocagiio ortogonal, para discretizagio radial das
equagdes diferenciais parciais, ¢ Addams-Moulton, para integragio do sistema de
equagdes diferenciais ordinarias resultante da discretizagio, foram utilizados para

resolucdo do modelo bidimensional desenvolvido para o mesmo equipamento.
O modelo matematico unidimensional desenvolvido para o reator tubular é mais
robusto que o modelo bidimensional, porém seus resultados ndo condizem plenamente

com a realidade do problema.

Para resolugio do modelo matematico bidimensional, 10 pontos internos de colocagdo e

um passo. inicial de integragdo.de 0.1 foram-suficientes para que a convergéncia do

sistema fosse atingida com precisfio. Este nimero de dicretizagGes radiais foi escolhido
por apresentar bons resultados (diferenca entre os resultados obtidos com 9 e 10 pontos
foi insignificante), sem causar problemas de instabilidade numérica, o que
comprometeria a convergéncia do método. O aumento do namero de pontos internos de
colocagdo gera instabilidade numérica nos calculos, provavelmente devido aos
problemas de rigidez na solugdo do sistema (Wallas, 1991, Tossun, 1992, Soliman et
al., 1994, e Powell e Brooks, 1995). Sugere-se que em futuros trabalhos sobre a
modelagem e simulagiio de processos poliméricos, métodos matematicos mais robustos

para resolucio de equacgdes diferenciais parciais sejam utilizados, evitando assim os
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constantes problemas de instabilidade numérica causados pela alta nfo linearidade

 caracteristica neste tipo de sistema reacional (rigidez da solucio).

Com o modelo matematico unidimensional, analisou-se a influéncia da utilizagdo de
iniciadores com diferentes velocidades de decomposi¢do. Quanto maior a velocidade de
decomposi¢io do iniciador, maior deve ser o calor liberado po inicio da reagio e

menores pesos moleculares devem ser esperados para as cadeias poliméricas.

A pré-polimerizacdo € uma técnica que realmente reduz os perfis radiais desenvolvidos
ao longo de reatores tubulares. Além disso, sua utilizagdo resulta em menores
temperaturas durante o curso da reago, e menores conversdes, viscosidade e densidade
da solug@o polimeérica, pesos moleculares médios e indice de polidispersdo do polimero
na saida do reator tubular. Por causa das condigGes operacionais utilizadas nas
simulagBes da influéncia da utilizagio de um pré-polimerizador, verificou-se que os
resultados obtidos ndo mostraram a viabilidade da utilizagdo do mesmo em sistemas de
polimerizagdo. Sugere-se que em trabalhos futuros seja realizada uma otimizagéo das
condi¢Bes operacionais, de forma que possa ficar mais evidente a viabilidade da

utilizagdo de um pré-polimerizador como primeiro estagio de processos continuos de

polimerizagio.

O aumento da quantidade de solvente utilizada no meio reacional reduz os gradientes
radiais desenvolvidos 2o longo do reator tubular, e os valores de todos os pardmetros do
processo analisados. Por causa da concentragdo de iniciador considerada nas simulacdes
da analise da influéncia da quantidade de solvente no sistema, os valores da conversdo

de iniciador nas quatro situacgdes simuladas, foram praticamente 0s mesmos na saida do

reator tubular.

O aumento da quantidade de iniciador utilizada no meio reacional também reduz os
gradientes radiais desenvolvidos ao longo do reator tubular. Verifica-se ainda uma
antecipagdo do ponto no reator em que a velocidade axial de escoamento atinge seu
maximo valor, com o aumento da concentragdo de iniciador. Por causa das condigdes

operacionais consideradas nas simulagdes, com o aumento da concentragio de
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iniciador, os valores da velocidade axial de escoamento € a conversdo de iniciador sdo

pratlcamente OS mesmos nas tres sﬁuagoes samuiadas eo perfil da velocidade axial da
mistura reacional apresenta uma tendéncia em retornar a forma parabolica inicial. O
aumento da concentracdo de iniciador causa um aumento na conversio de mondmero,
na densidade da solugdo polimeérica e na temperatura do meio reacional. Os pesos
moleculares médios ponderais e numéricos, ¢ o indice de polidispersdio do polimero

produzido, diminuem com o aumento da concentragio de iniciador.

Devido as condigdes operacionais utilizadas nas simulagGes da analise da influéncia da
temperatura do meio reacional no sistema, verificou-se que o aumento da temperatura
reduz os gradientes radiais da velocidade axial de escoamento, da viscosidade e
densidade da mistura reacional, e das conversdes de mondmero e iniciador. Ja os
gradientes radiais do peso molecular médio numérico e ponderal, ¢ do indice de
polidispersdo do polimero produzido, aumentaram com ¢ aumento da temperatura do
meio reacional devido ao pronunciamento do efeito gel A velocidade axial de
escoamento das moléculas e a densidade da mistura reacional foram os Unicos
pardmetros do processo que permaneceram praticamente iguais nas trés situagdes

simuladas. J& os outros paridmetros do processo, aumentaram com © aumento da

temperatura do meio reacional.

Um modelo matematico hibrido com redes neurais artificiais ainda foi desenvolvido
para analisar a capacidade de aumento na precisio de modelos puramente
fenomenologicos. A rede neural, utilizada em paralelo ao modelo unidimensional
desenvoiwdopara o reator tubular, fornece os desvios entre os modelos uni €

bidimensional desenvolvidos para este equipamento. O modelo bidimensional foi
utilizado devido a falta de dados experimentais suficientes para o treinamento da rede.
Os desvios estimados pela rede sdo somados as saidas do modelo unidimensional, de
forma que a saida global do modelo hibrido seja equivalente aos resultados médios, na
saida do reator tubular, de conversdo de iniciador ¢ mondmero, peso molecular médio

ponderal e indice de polidispersdo do polimero, obtidos com o modelo bidimensional.
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Apesar de alguns resultados do desvio médio quadratico da conversdo de iniciador no

teste da rede neural ndo terem sido muito satisfatorios, para praticamente todos os dados

de teste da rede, os desvios meédios quadréticos da conversdo de mondmero, do peso
molecular médio ponderal e do indice de polidispersio do polimero produzido,
apresentaram resultados muito satisfatorios. Com isso, foi demonstrado que o modelo
matematico hibrido com redes neurais artificiais, desenvolvido no presente trabalho, é
uma ferramenta que apresenta um grande potencial de aplicagio em processos
poliméricos, uma vez que conseguiu aumentar a capacidade de predi¢o do modelo
unidimensional puramente fenomenoldgico, fornecendo resultados muito préximos aos

obtidos com ¢ modelo bidimensional.

As anélises realizadas com o modelo fenomenologico bidimensional desenvolvido para
o reator tubular foram realizadas mantendo-se constantes as configuragdes geométricas
do equipamento. Sugere-se em um futuro trabalho, que seja analisada a influéneia da
varia¢do dos pard@metros de projeto do reator, como o didmetro e o comprimento do
mesmo. Além disso, pode-se realizar uma analise da influéncia no sistema reacional, da
variaco apenas da temperatura de alimentagiio dos reagentes, mantendo-se constante a
temperatura da camisa de resfriamento, e uma andlise da influéncia da temperatura da

camisa de resfriamento, mantendo-se constante a temperatura de alimentagio dos

reagentes.

Em trabalhos futuros, sugere-se que a técnica utilizada para o desenvolvimento de

“modelos matematicos hibridos com redes neurais, seja aplicada com o objetivo de

aumentar a capacidade de predigio de um modelo matematico complexo puramente
fenomenologico, baseando-se em dados experimentais retirados de uma unidade piloto
ou, preferivelmente, de uma planta industrial. Além disso, esta técnica de

desenvolvimento de modelos matematicos hibridos poderia ser aplicada 2 modelos

matematicos fenomenolégicos dindmicos.
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